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Résumé 37 

La méthanation biologique est une technologie verte prometteuse qui permet de valoriser les déchets 38 

organiques et de stocker l'excès d'énergie renouvelable sous forme de méthane. Toutefois, cette technologie 39 

en est encore à ses débuts en termes de commercialisation, car les recherches actuelles se concentrent sur 40 

des études de preuve de concept à l'échelle laboratoire/pilote et les exemples à grande échelle sont encore 41 

rares.  Par ailleurs, les modèles numériques simplifiés (à une dimension 1D) ou tridimensionnels (CFD - 42 

Computational Fluid Dynamics) sont des outils pertinents pour le changement d’échelle et l'optimisation des 43 

bioréacteurs. Ce travail fourni un exemple concret du changement d’échelle du procédé de méthanation 44 

biologique, appuyé par des outils de simulation 1D et 3D. Les modèles ont d'abord été validés avec de 45 

données expérimentales à l'échelle pilote (volume de 22 L), puis appliqués à l’échelle industrielle au cas du 46 

réacteur d’Electrochaea (volume de ~5 m3). Il s'avère que le transfert gaz-liquide de l'hydrogène a un impact 47 

limitant sur la performance biologique. A l’échelle du laboratoire, l’injecteur de gaz joue un rôle crucial dans la 48 

génération de la population de bulles, ce qui affecte ultérieurement le transfert de masse et la performance 49 

biologique globale. La pureté du méthane a été multipliée par deux avec une plaque poreuse uniforme par 50 

rapport à 4 diffuseurs ponctuels. À plus grande échelle, le modèle CFD révèle des écoulements instables dus 51 

à des gradients de densité résultant d’un fort appauvrissement gazeux, puisque l’injection de 4 moles 52 

d'hydrogène et 1 mole de dioxyde de carbone forment au plus 1 mole de méthane en sortie. L'article se termine 53 

par des recommandations pour le changement d’échelle et la conception des réacteurs de méthanation, 54 

notamment des stratégies visant à améliorer le transfert gaz-liquide à grande échelle. Ces stratégies 55 

impliquent une conception de distributeur uniforme permettant l’injection de petites bulles et la conception de 56 

hauts bioréacteurs pour améliorer les performances liées au transfert d’hydrogène. 57 

Mots-clés : Bioréacteur, méthanation, CFD, Modèlisation, changement d’échelle, hydrogène, Power-to-Gas 58 

Abstract 59 

Biological methanation is a promising green technology for recovering organic wastes and storing excess 60 

renewable energy in the form of methane. However, the technology is still in its early-stage of 61 

commercialisation, as the recent research focus on laboratory/pilot-scale proof-of-concept studies and the 62 

large-scale examples are still scarce.  Numerical models such as the one-dimensional (1D) model and the 63 

computational fluid dynamics (CFD) model are valuable tools for scaling-up and optimizing bioreactors. The 64 

current work provides a conceptual example of scaling up the biological methanation process. The models 65 

were initially validated using pilot-scale (22 L volume) experimental data and subsequently applied to simulate 66 

the Electrochaea reactor (~5 m3 volume). It is found that hydrogen gas-liquid mass transfer has a significant 67 

impact on biological performance. The sparger design plays a crucial role in determining bubble diameter, 68 

which subsequently affects the mass transfer and the overall biological performance. A two-fold increase in 69 

the methane purity was obtained with a uniform porous sparger as compared to a point-wise sparger. In the 70 

large-scale, the CFD model unravels the unsteady flow patterns due to density gradients resulting from huge 71 

gas depletion, as 4 moles of hydrogen and 1 mole of carbon dioxide from the inlet are reduced to 1 mole of 72 

methane at the outlet. The paper concludes with recommendations for upscaling and reactor design, namely 73 

strategies to improve large-scale gas-liquid mass transfer. These strategies involve a uniform sparger design, 74 

small bubble diameters, and designing tall bioreactors for enhanced performance. 75 
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1. Introduction 78 

1.1. Contexte sur la méthanation biologique 79 

Au cours des dernières décennies, la demande en énergie liée au développement économique mondial a 80 

connu une augmentation significative, et de nombreux pays continuent d’ exploiter fortement les combustibles 81 

fossiles pour répondre à cette demande énergétique (“IEA Data overview,” 2019). L’utilisation généralisée des 82 

combustibles fossiles s’accompagne d’effets indésirables pour l’homme et l’environnement. En effet, la 83 

combustion de ces combustibles fossiles émet du dioxyde de carbone, et son accumulation au fil du temps 84 

entraîne une multiplication des événements catastrophiques tels que sécheresses, incendies de forêt et 85 

inondations (Westerling and Bryant, 2008; Xu et al., 2009). Face à ces défis, il est impératif de réduire la 86 

demande énergétique tout en explorant des sources d'énergie renouvelables afin d’atténuer l'impact du 87 

réchauffement planétaire et d’accroître l’indépendance énergétique de l’Europe.  88 

Afin de lutter contre le changement climatique et d'atteindre l’objectif zéro émission nette de CO2, une 89 

transformation profonde du système énergétique mondial est indispensable. Outre la réduction de la demande 90 

en énergie, un développement des énergies renouvelables telles que l'énergie éolienne et solaire est 91 

nécessaire pour substituer progressivement les combustibles fossiles (Thema et al., 2019; Zwart and Nap, 92 

2017). Cependant, les sources d'énergie solaire et éolienne sont intermittentes et imprévisibles en termes de 93 

production d'électricité. Pour équilibrer la production d'électricité fluctuante avec la demande d'électricité, la 94 

présence d'un tampon énergétique est essentielle. Bien que plusieurs technologies de stockage soient 95 

disponibles, la plus mature et prometteuse est le stockage sous forme de méthane, souvent appelé « Power-96 

to-Gas ». Ses principaux avantages par rapport aux autres méthodes résident dans sa capacité de stockage 97 

élevée et son temps de décharge élevé (Schaaf et al., 2014). Le méthane peut être produit soit par la voie 98 

chimique catalytique, soit par la voie biologique via la réaction de Sabatier :  99 

 
                       4 𝐻ଶ + 𝐶𝑂ଶ → 𝐶𝐻ସ + 2 𝐻ଶ𝑂   Δ𝐻 = −165 kJ/mol    (1) 

La méthanation biologique représente une avancée technologique prometteuse dans les domaines de 100 

l'énergie renouvelable et du traitement des déchets. L'hydrogène (H2) nécessaire pour la réduction du dioxyde 101 

de carbone peut être généré par électrolyse de l'eau à l'aide de l'électricité excédentaire issue des énergies 102 

renouvelables. Le dioxyde de carbone peut provenir des émissions des centrales électriques, des usines ou 103 

des installations de biogaz/traitements des eaux usées (Strübing et al., 2018). Une fois purifié, le méthane 104 

ainsi produit est directement injecté dans le réseau de gaz naturel existant sans besoin d’infrastructure 105 

supplémentaire. Par conséquent, la technologie Power-to-Methane facilite l'interconnexion entre les réseaux 106 

de gaz et d'électricité, ce qui offre un système de stockage et de distribution d'énergie plus flexible. 107 

En plus de son interconnexion avec le réseau électrique alimenté par des énergies renouvelables, la 108 

méthanation biologique peut être intégrée aux stations d'épuration des eaux usées (STEP) et aux digesteurs 109 

anaérobies, comme c'est le cas de l'installation de méthanation biologique sur le site de BIOFOS à Avedøre, 110 

Danemark (Lardon et al., 2018).  De plus, le co-produit de l'électrolyse de l'eau, l'oxygène (O2), peut être utilisé 111 

pour l’aération de bassin de STEP voisine, tout en réduisant les dépenses énergétiques des compresseurs 112 

d’air. La pureté du biogaz issu de la digestion anaérobie, principalement composé de méthane (CH4) et de 113 
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dioxyde de carbone (CO2), peut être enrichie par la méthanation biologique. La chaleur produite par la 114 

méthanation biologique peut être utilisée pour chauffer le digesteur anaérobie. En effet, la méthanation 115 

biologique est un processus exothermique qui fonctionne généralement à une température supérieure à 50°C, 116 

tandis que la digestion anaérobie des boues d'épuration est un processus endothermique, qui fonctionne 117 

généralement à la température mésophile nécessitant un chauffage à une température d'environ 35 à 37°C. 118 

Une intégration thermique peut être réalisée entre ces deux procédés (Angenent et al., 2018) pour créer une 119 

synergie, avec un bilan énergétique positif réalisable à grande échelle (Lardon et al., 2018). 120 

Il existe deux grandes familles de procédés de méthanation biologique : in-situ et ex-situ. Dans le cadre d’un 121 

système in-situ, l’hydrogène est injecté directement dans le digesteur anaérobie pour obtenir la méthanation. 122 

La production de méthane se combine alors avec les autres réactions telles que l’hydrolyse des matières 123 

organiques, l'acidogenèse et l'acétogenèse. En revanche, pour un système ex-situ, un bioréacteur distinct est 124 

mis en œuvre, alimenté par le biogaz issu d’un méthaniseur et de l’hydrogène additionnel (Lecker et al., 2017).   125 

Malgré les nombreux avantages de la méthanation biologique, plusieurs verrous techniques restent à résoudre 126 

avant de pouvoir commercialiser cette technologie à grande échelle. Le principal défi de la méthanation 127 

biologique, similaire au défi des bioprocédés aérobies, réside dans le transfert de matière gaz-liquide, 128 

notamment celui d’hydrogène (Lecker et al., 2017; Rafrafi et al., 2020). En effet, l’hydrogène est très peu 129 

soluble dans l’eau, avec une solubilité de l’ordre de 1 mg/L en conditions normales, environs dix fois plus faible 130 

que celle de l’oxygène de l’air. Seules quelques unités de méthanation biologique à grande échelle, avec un 131 

volume compris entre 3 et 100 m3, sont répertoriées dans la littérature, ce qui signifie que la technologie en 132 

est encore à ses débuts dans son application industrielle (Rafrafi et al., 2020). 133 

L’état de l’art actuel se concentre sur la preuve de concept à l’échelle pilote avec des études extensives sur le 134 

design du réacteur, la configuration et les conditions opératoires. Les types de réacteur les plus étudiés sont 135 

le réacteur agité, le réacteur à lit-fixe, la colonne à bulles et le réacteur à membrane, avec chacun leurs 136 

avantages et leurs inconvénients. La section suivante présente une courte revue des différentes technologies 137 

de méthanation biologique et les propositions pour améliorer le transfert gaz-liquide d’hydrogène afin 138 

d’augmenter la productivité et la qualité en méthane. Pour mieux illustrer les différentes technologies 139 

présentées ci-dessous, la Figure 1 montre les types de bioréacteurs couramment appliqués pour la 140 

méthanation biologique. 141 
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 142 

Figure 1 : Différents procédés de méthanation biologique (a) Réacteur agité (b) Réacteur à lit-fixe (c) Colonne à bulles (d) Réacteur 143 
à membrane 144 

 145 

1.2. Type de bioréacteur appliqué pour la méthanation biologique  146 

1.2.1. Réacteur agité 147 

Le réacteur le plus étudié pour la méthanation biologique  est le réacteur agité (Grimalt-Alemany et al., 2018; 148 

Lecker et al., 2017). La performance biologique dépend de plusieurs paramètres qui impactent 149 

l’hydrodynamique et le transfert de matière : la puissance d’agitation, la configuration et la conception de la 150 

turbine d’agitation, le débit de gaz, et le diamètre de bulles. Peillex et al. (1988) ont montré que la performance 151 

augmente lorsqu’une turbine de Rushton est utilisée par rapport à une turbine à axiale, grâce à un coefficient 152 

d’échange gaz-liquide plus élevé. Luo and Angelidaki (2012) ont observé une augmentation de pureté de 153 

méthane de 90% à 95% lorsque la vitesse d’agitation a été augmentée de 500 à 800 ppm. Une augmentation 154 

de débit de gaz entraîne une augmentation de productivité mais la pureté de méthane est systématiquement 155 

diminuée (Luo and Angelidaki, 2012; Seifert et al., 2014).  156 

1.2.2. Réacteur à lit-fixe 157 

Le réacteur à lit-fixe est un réacteur intéressant car il offre une grande surface d’échange gaz-liquide. La 158 

performance de méthanation dépend du matériau utilisé pour le garnissage, du débit de gaz, de la pression, 159 

et du bon fonctionnement hydrodynamique. Ullrich et al. (2018) ont observé une augmentation de conversion 160 

de H2 et CO2 avec la pression, et donc une meilleure pureté en méthane à la sortie. Une autre stratégie 161 

mentionnée pour augmenter la performance biologique est de moduler le débit d’arrosage de liquide. Il a été 162 

démontré que la pureté du CH4 passe de 89% à 97% en passant d’un intervalle de pause d’arrosage de liquide 163 

de 2 minutes à 1 jour (Ullrich and Lemmer, 2019). La modulation permet (1) une meilleure répartition de la 164 

solution nutritive, (2) un film liquide plus mince pour un meilleur transfert gaz-liquide, et (3) une baisse de 165 

consommation énergétique. Alitalo et al. (2015) n'observent par ailleurs aucune perte d'activité biologique si 166 

le matériau de garnissage n’est mouillé qu’une fois toutes les 72 heures, démontrant la robustesse du procédé. 167 

Bien que le liquide ne soit fourni que de manière discontinue, une distribution homogène du liquide sur le 168 
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garnissage est essentielle pour limiter les zones mortes sans activité méthanogène (Dupnock and Deshusses, 169 

2019). Une bonne répartition du liquide et une bonne mouillabilité du matériau entraînent une meilleure 170 

productivité du procédé (Kimmel et al., 1991). Comme pour tous les réacteurs de ce type, la performance 171 

dépend ainsi fortement du bon ruissellement du liquide sur le garnissage.  172 

1.2.3. Réacteur de type colonne à bulles 173 

La colonne à bulles est moins présente comme technologie de réacteur par rapport aux réacteurs agités ou à 174 

lit-fixe (Rusmanis et al., 2019). Comme en réacteur agité, la performance biologique dépend fortement du 175 

mélange et du transfert gaz-liquide – la vitesse superficielle de gaz, le diamètre de bulles, le diffuseur de gaz 176 

détermine l’intensité du transfert. Elle offre également un mélange non mécanique dit pneumatique et donc un 177 

coût de fonctionnement relativement faible par rapport à un réacteur agité (Grimalt-Alemany et al., 2018). 178 

Cependant, une pureté de méthane > 90% est difficile à obtenir sans optimisation des conditions opératoires 179 

et géométriques (Bassani et al., 2016; Voelklein et al., 2019). Par exemple, la recirculation de gaz est une 180 

stratégie couramment utilisée pour augmenter la pureté de méthane dans une colonne à bulles (Grimalt-181 

Alemany et al., 2018; Kougias et al., 2017; Voelklein et al., 2019). Le design de diffuseur joue également un 182 

rôle important sur la taille de bulles et éventuellement donc le transfert gaz-liquide et les performances 183 

biologiques (Möller et al., 2017; Ngu et al., 2023).  184 

1.2.4. Réacteur à membrane 185 

Le réacteur à membrane offre une technologie alternative aux réacteurs plus conventionnels cités 186 

précédemment. Il ressort souvent que le coefficient volumétrique de transfert gaz-liquide (𝑘𝑎) est beaucoup 187 

plus intéressant que celui de réacteur agité ou de colonne à bulles. Díaz et al. (2015) expliquent que ceci est 188 

dû à l’aire interfaciale d’échange d’un réacteur à membrane qui est beaucoup plus élevée par rapport à celle 189 

des diffuseurs de gaz en réacteur agité. Luo and Angelidaki (2013) ont montré que la pureté et la productivité 190 

de méthane augmente simultanément avec le débit de gaz, ce qui n’est pas le cas pour un réacteur agité ou 191 

une colonne à bulles. Cependant, cette technologie est limitée par le débit de gaz, ce qui se traduit par une 192 

plus faible production en méthane (M. B. Jensen et al., 2021; Rusmanis et al., 2019). Le risque de colmatage 193 

entraîne également une nécessité de rétrolavage qui implique une perte d’efficacité.  194 

1.3. Le changement d’échelle pour la méthanation biologique  195 

Comme discuté, la technologie de méthanation biologique en est encore à ses débuts à l’échelle industrielle. 196 

A ce jour, très peu de projets sont référencés dans la littérature. Parmi les plus connus il existe par exemple 197 

les projets de MicrobEnergy, (Viessmann) et d’Electrochaea (Rafrafi et al., 2020). Le changement d’échelle du 198 

procédé de méthanation biologique est une étape très complexe industriellement, car des pertes de 199 

performance sont généralement observées tout au long du processus du scale-up. La méthode classique 200 

basée sur des essais expérimentaux empiriques pourrait être coûteuse à grande échelle et ne pas permettre 201 

d'explorer pleinement les plages de fonctionnement disponibles. Dans ce contexte, l’utilisation de modèles 202 

numériques s’avère indispensable pour effectuer des simulations de bioréacteurs à diverses conditions 203 

opératoires, ce qui aboutit à une conception optimale du réacteur et garantit les performances recherchées 204 

(concept de jumeau numérique). Les deux modèles numériques de réacteur largement utilisés dans la 205 
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littérature sont le modèle 1D « one-dimensional model » qui décrit la variation spatiale des espèces dans une 206 

direction axiale, et le modèle CFD « Computational Fluid Dynamics » qui résout finement l’écoulement de 207 

fluide et l’impact de l’hydrodynamique sur d’autres phénomènes physiques (transfert de matière, performance 208 

biologique, métabolisme microbien) présents dans un bioréacteur. Ces modèles sont devenus des outils de 209 

conception de bioréacteurs conceptuels fiables pour minimiser les risques de changement d’échelle et définir 210 

les dimensions optimales (Scully et al., 2020; Siebler et al., 2020, 2019).  211 

1.4. La stratégie de modélisation multi-échelle en méthanation biologique 212 

Dans une stratégie de développement de procédé, il est préférable de commencer par acquérir des données 213 

de bases dans un pilote représentatif du procédé industriel à l’échelle laboratoire. Ces données de bases vont 214 

être utilisées pour l’acquisition de connaissances et la validation des modèles numériques. Il est plus facile de 215 

commencer par un modèle macroscopique du type modèle 1D pour faire des calculs rapides. Néanmoins, ce 216 

dernier doit englober les lois physiques nécessaires et adéquates décrivant les bioréacteurs. Sur la base des 217 

résultats du modèle macroscopique, une analyse plus locale peut ensuite être réalisée à l’aide de la 218 

modélisation CFD pour caractériser plus précisément les hétérogénéités spatiotemporelles. Les résultats du 219 

modèle 1D peuvent aussi être utilisés pour développer des relations asymptotiques ou des règles de calcul. 220 

Ces règles simplifiées aident à déterminer les paramètres clés qui contrôlent réellement le bioprocédé 221 

complexe pour mieux comprendre et valoriser les résultats expérimentaux.    222 

L'objectif de cet article est d'illustrer l'application de cette stratégie de modélisation multi-échelle à la 223 

méthanation biologique ex-situ à l'aide des données issues d'une installation pilote. Cette contribution 224 

démontre l'utilisation pertinente des modèles CFD et 1D pour la simulation de bioréacteurs de méthanation 225 

biologique. En outre, des analyses et des comparaisons entre les résultats des modèles CFD et 1D avec les 226 

données expérimentales sont présentés et explicitées. Par ailleurs, les modèles numériques CFD et 1D ont 227 

été appliqués pour prédire la performance biologique de l’unité industrielle d’Electrochaea. Enfin, quelques 228 

recommandations et lignes directrices pour un meilleur dimensionnement et fonctionnement du bioréacteur 229 

de méthanation sont proposées. 230 

  231 
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2. Matériels et méthodes 232 

Dans cette section, le pilote sur lequel les données de bases ont été acquises et le cas de référence utilisé 233 

(Electrochaea) vont être exposés de manière synthétique car la description complète peut être consultée dans 234 

la littérature ouverte ou dans l’article original. Premièrement, le pilote de méthanation biologique à l’échelle 235 

laboratoire TBI et l’unité de méthanation biologique d’Electrochaea vont être présentés. Ensuite, les outils 236 

numériques de calculs, en particulier, les modèles 1D et CFD vont être présentés. Le modèle 1D 237 

spatiotemporel est décrit brièvement car les méthodes de résolution détaillées sont décrits dans Ngu et al. 238 

(2022). Enfin, le modèle CFD utilisé pour simuler le réacteur d’Electrochaea, est également décrit brièvement, 239 

les détails étant disponibles dans Ngu et al. (2023). 240 

2.1. Dispositif expérimental du pilote de méthanation biologique 241 

Le schéma simplifié du pilote comme montré dans la Figure 2 a été composé d’une colonne à bulles de 22 L 242 

avec un diamètre interne de 15 cm et une hauteur d’eau de 125 cm. La méthanation biologique a eu lieu à la 243 

pression atmosphérique et dans des conditions thermophiles (température de 55°C). La température a été 244 

régulée à l'aide d'un thermostat en faisant circuler de l'eau dans la double enveloppe de la colonne. Le mélange 245 

gazeux H2:CO2 a été injecté dans un rapport stœchiométrique de 4:1 avec deux types de diffuseur de pour 246 

étudier leur efficacité sur la performance biologique. Le premier est composé de 4 petits diffuseurs frittés en 247 

verre de diamètre de 10 mm chacun. Le second est une plaque poreuse occupant l’ensemble de la section 248 

transversale de la colonne. Le débit de gaz en entrée de mélange H2/CO2 peut atteindre 0.16 NL/min. L’analyse 249 

en phase gaz a été suivie par infrarouge pour le CO2 et CH4, ainsi que par un analyseur de conductivité 250 

thermique pour l'H2. Pour augmenter la conversion de l’hydrogène sans augmenter la pression, une forte 251 

recirculation du gaz a été mise en place. Le taux de recirculation (R) qui définit comme débit de recirculation 252 

sur débit entrant peut atteint jusqu’à R = 12.5. 253 

  254 

Figure 2 : Schéma simplifié du dispositif expérimental et image du réacteur de colonne à bulles 255 
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2.2. Brève description de l’unité de méthanation biologique d’Electrochaea 256 

Dans la littérature, il est revendiqué qu’une de plus grande installation de méthanation biologique ex-situ au 257 

monde est l'unité d'Electrochaea à Avedøre, au Danemark. Figure 3 montre l’installation d’Electrochaea qui 258 

est constitué d’une colonne de méthanation biologique couplé avec des méthaniseurs et des énergies 259 

éoliennes. Le bioréacteur a été dimensionné pour traiter le CO2 provenant d'un digesteur anaérobie, avec un 260 

mélange de biogaz typique composé de 60 % de CH4 et de 40 % de CO2 (Lardon et al., 2018; Rusmanis et 261 

al., 2019). Le CO2 provenant du biogaz est valorisé dans un bioréacteur de méthanation pour produire un total 262 

de 125 Nm3/h de CH4 avec une alimentation complémentaire de 200 Nm3/h de H2 généré par électrolyse de 263 

l'eau à l'aide d'électricité renouvelable excédentaire. Il est mentionné que l'électrolyseur fonctionne à une 264 

capacité électrique maximale de 1 MW. Le réacteur fonctionne dans des conditions thermophiles, à une 265 

température de 65°C et sous une pression de 8 bars.  266 

 267 

Figure 3 : Site industriel avec colonne de biométhanation d’Electrochae au Danemark (Crédit : www.electrochaea.com) 268 

2.3. Modèle 1D spatiotemporel développé pour la méthanation biologique 269 

Le modèle 1D spatiotemporel précédemment développé a été validé pour différentes applications telles que 270 

la méthanation biologique (Ngu et al., 2022a, 2023), ainsi que l’absorption réactive du CO2 (Ngu et al., 2022b). 271 

Le modèle 1D est composé d'équations de transport d’espèces, telles qu'illustrées dans les équations (2)-(3) 272 

qui font référence à la conservation de la masse dans un volume élémentaire de hauteur, 𝑑𝑧. 273 

 𝜕𝜙ீ,

𝜕𝑡
+

𝜕𝑢ீ𝜙ீ,

𝜕𝑧
= 𝐷ீ

𝜕

𝜕𝑧
൬𝜀ீ

𝜕𝐶ீ,

𝜕𝑧
൰ − 𝑘,𝑎൫𝐶

∗ − 𝐶,൯ (2) 

 𝜕𝜙,

𝜕𝑡
+

𝜕𝑢𝜙,

𝜕𝑧
= 𝐷

𝜕

𝜕𝑧
൬𝜀

𝜕𝐶,

𝜕𝑧
൰ + 𝑘,𝑎(𝐶

∗ − 𝐶,)  + 𝜀𝑅 (3) 

𝑢ீ et 𝑢 représentent respectivement les vitesses du gaz et du liquide. 𝜀ீ et 𝜀 sont les fractions volumiques 274 

du gaz et du liquide. 𝐶ீ, et 𝐶, représentent les concentrations de l'espèce 𝑖 dans les phases gazeuse et 275 

liquide. Par conséquent, 𝜙ீ, est la concentration de l'espèce 𝑖 dans la phase gazeuse par unité de volume de 276 

la colonne, c'est-à-dire 𝜙ீ, = 𝜀ீ𝐶ீ,. De manière similaire, nous avons 𝜙, = 𝜀𝐶,. 𝐷ீ  et 𝐷 sont les 277 

coefficients de dispersion axiale qui représentent le mélange du le gaz et du liquide. Le terme de transfert de 278 

masse se compose de 𝑘,୧, le coefficient de transfert côté liquide pour l'espèce 𝑖, 𝑎 est l'aire interfaciale 279 



 

11/26 

 

volumétrique et 𝐶
∗ − 𝐶, est la force motrice du transfert ou potentiel d’échange avec 𝐶

∗ la solubilité du gaz 𝑖 280 

dans le liquide. 𝑅 représente les réactions de consommation et de production décrivant la biométhanation qui 281 

a lieu uniquement en phase liquide (Ngu et al. 2023). Toutes les variables du modèle dépendent de l'espace 282 

et du temps, ce qui permet une représentation riche de la physique et une analyse détaillée des résultats, d'où 283 

le modèle spatio-temporel comme illustré dans Figure 4.  284 

 285 

Figure 4 : Illustration du modèle 1D et de sa signification physique 286 

2.4. Modèle CFD Eulérien développé pour la colonne de méthanation biologique 287 

La simulation de l’écoulement gaz-liquide a été réalisée à l'aide de logiciel de CFD ANSYS Fluent 2021 R1. 288 

Le comportement de chaque phase de l’écoulement est résolu de manière Eulérienne c’est-à-dire via des 289 

grandeurs moyennes qui représentent statistiquement les vitesses, la composition et la proportion de chaque 290 

phase, la turbulence présente dans la phase liquide mais aussi les interactions entre le gaz et le liquide 291 

(transfert de masse, forces entre les bulles et le liquide et interactions liées à la turbulence). La configuration 292 

du modèle CFD peut-être assez complexe et délicate, elle nécessite une bonne connaissance des processus 293 

physiques importants dans le cadre du procédé étudié. Pour la colonne à bulles à grande échelle, nous avons 294 

principalement suivi les recommandation du travail de Siebler et al. (2019). Les équations de Navier Stokes y 295 

sont résolues en moyenne statistique de Reynolds (RANS) pour chaque phase, complété par le modèle 296 

standard de turbulence 𝑘 − 𝜖 modifié pour les écoulements dispersés à bulles.  297 

Le diamètre des bulles à l'entrée est estimé à 2 mm, d’après le travail de Ngu et al. (2022a) s’appuyant sur la 298 

modélisation 1D du réacteur d’Electrochae. De la même manière, la variation de la taille des bulles a été prise 299 

en compte pour décrire les effets (i) de la pression hydrostatique et (ii) de la perte importante de moles dans 300 
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la phase gazeuse, comme décrit par l’équation (1). En effet, 4 moles de H2 et 1 mole de CO2 à l’entrée vont 301 

être réduites à 1 mole de CH4 à la sortie, soit une réduction de 80% du flux molaire si la conversion est totale. 302 

Cet effet de variation du volume de gaz et donc du diamètre des bulles sera marquant sur les 10 mètres de 303 

hauteur du réacteur par rapport à la colonne pilote de 1,25 m. Pour modéliser ces effets, l'équation de transport 304 

d’aire interfaciale a été activée dans ANSYS Fluent, pour calculer la variation du diamètre moyen des bulles 305 

en tout point. Les effets de coalescence et de rupture ont été négligés ici.  306 

Le gaz est injecté uniformément sur la totalité de la section basse de la colonne avec une vitesse superficielle 307 

(débit de gaz/section) de 0.031 m.s-1. La sortie est à la pression de 8 bars. Le rapport de fraction molaire des 308 

espèces gazeuses à l'entrée, H2:CO2:CH4, était de 61,5 %:15,3 %:23,2 %, il tient compte du mélange entre le 309 

biogaz et l’hydrogène produit par l’électrolyseur. La colonne est fermée au liquide et le gaz se comporte comme 310 

un gaz parfait sans recirculation. 311 

La résolution numérique se fait en plusieurs étapes pour favoriser une bonne obtention des résultats. Dans un 312 

premier temps, l’hydrodynamique gaz-liquide est résolue en instationnaire jusqu’à convergence. Ensuite, les 313 

équations de transport de chaque espèce (H2, CO2, H2O, CH4) ont été activées conjointement avec les 314 

équations d'écoulement, mais sans transfert gaz-liquide ni réaction biologique. Ensuite, le transfert de masse 315 

et la réaction biologique ont été activés, et toutes les équations ont été résolues simultanément en 316 

instationnaire. Une fois quasi-stationnaire, un suivi transitoire est fait pendant 100 secondes supplémentaires, 317 

pour enregistrer les données toutes les secondes. Toutes les simulations ont été effectuées avec un pas de 318 

temps de 0.01 s et avec des résidus numériques <  𝛰(10ିସ), ce qui permet une bonne description de 319 

l’écoulement transitoire et une bonne précision du calcul. 320 

Pour la méthanation biologique, il est généralement admis que le taux de transfert de matière gaz-liquide d’H2 321 

est le facteur limitant du procédé (Mads Borgbjerg Jensen et al., 2021; Lecker et al., 2017; Rafrafi et al., 2020). 322 

Il est ici proposé que l'état stationnaire (après la phase de croissance) de la biomasse 𝑋 (g/l) se caractérise 323 

par un équilibre entre la quantité d’hydrogène transférée et celle consommée par la biomasse. Ce taux 324 

spécifique d'absorption d'hydrogène (le transfert de matière divisé par la concentration en biomasse) équilibre 325 

le taux de maintenance spécifique 𝑚 nécessaire pour garder en vie de cette même biomasse (Ngu et al., 326 

2022a). A partir de cet état d’équilibre, les taux de consommation de dioxyde de carbone et de production de 327 

méthane seront constants, tous deux étant proportionnels au taux de transfert de masse d'hydrogène. Étant 328 

donné que le taux de transfert de masse d'hydrogène est le facteur limitant pour le métabolisme, le taux 329 

spécifique d'absorption d'hydrogène à l'état stationnaire est égal au taux maximal de transfert de masse 330 

d'hydrogène par masse cellulaire 𝜑ுଶ,௫
= 𝑚 =

ಽ(ಹమ
∗ ି)

ఌಽ
 et par conséquent en régime stationnaire, le 331 

taux spécifique de consommation du dioxyde de carbone et de production du méthane est exprimé de manière 332 

stœchiométrique comme suit 𝜑ைଶ
=

ఝಹమ,ೌೣ

ସ
∙

ெೀమ

ெಹమ

 et 𝜑ுସ
=

ఝಹమ,ೌೣ

ସ
∙

ெಹర

ெಹమ

. Comme l'objectif ici est de 333 

prédire les performances du bioréacteur à l'état stationnaire et de les comparer avec les résultats industriels 334 

de la littérature, il est choisi de fixer une concentration de biomasse constante obtenue en fin de croissance 335 

grâce au modèle 1D pour le même réacteur (Ngu et al., 2022a). Étant donné que le taux de croissance des 336 

méthanogènes est généralement très faible, de l’ordre de plusieurs jours, il n'est en effet pas réaliste de simuler 337 

la phase transitoire de croissance avec le modèle CFD au contraire de ce qui a pu être fait en 1D. 338 
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3. Résultats et discussions 339 

3.1.1. Performance de méthanation biologique dans une colonne pilote de 22 L 340 

Les résultats expérimentaux en conditions permanentes sont présentés sur la Figure 5 sous forme de cercle 341 

bleu pour le diffuseur avec 4 petits frittés en verre et de cercle rouge pour la plaque poreuse uniforme. Le débit 342 

de gaz à l’entrée de la colonne augmente de gauche à droite. Plus le débit de gaz entrant est grand, plus la 343 

productivité est élevée mais moins le gaz est riche en méthane via l’effet de dilution. Cela signifie également 344 

que pour la même pureté de méthane en sortie (iso-y), la plaque poreuse permet de traiter une plus grande 345 

quantité de gaz, et donc d’obtenir une plus grande productivité. De même, pour un débit donné de gaz à 346 

l’entrée, la conversion biologique est nettement meilleure avec la plaque poreuse. Comme le montre les 347 

rectangles noirs sur la Figure 5, la pureté en sortie a quasi-doublé en changeant le type d’injecteur. Ceci est 348 

dû au fait que le diamètre de bulles généré par la plaque poreuse est plus petit que celui de 4 frittés en verre, 349 

ce qui offre un plus grand flux de transfert gaz-liquide pour le même flux de gaz réactif à l’entrée du réacteur. 350 

Le modèle 1D représenté par les courbes a pu reproduire et expliquer la tendance expérimentale. Une 351 

approche théorique basée sur la réduction du modèle 1D permet d’identifier les paramètres déterminant pour 352 

la performance biologique. Le modèle alors simplifié à 0D montre clairement que le paramètre qui contrôle la 353 

performance de la biométhanation est le transfert d’hydrogène – C’est le verrou technique à surmonter. Ce 354 

modèle simplifié 0D va être présenté à la section § 3.1.3. Plus de détails sur les résultats expérimentaux et 355 

numériques peuvent être trouvés dans (Laguillaumie et al., 2022; Ngu et al., 2023). Les modèles numériques 356 

étant validés à l’échelle pilote, ils peuvent être utilisés pour l’étude CFD du bioréacteur de méthanation à 357 

grande échelle, objet de la section suivante.  358 

 359 

Figure 5 : Les résultats expérimentaux confrontées avec le modèle 1D et le modèle CFD pour les deux types de diffuseurs de gaz – 360 
plaque poreuse (diffuseur uniformément réparti sur la section totale de la colonne) et 4 petits diffuseurs (injection à point). Les carres 361 
représentent la performance biologique à toutes conditions égales par ailleurs pour les deux diffuseurs.  362 

3.1.2. Simulations CFD du réacteur de méthanation biologique d'Electrochaea 363 
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Dans cette section, les résultats de la simulation du réacteur d’Electrochaea sont présentés. Tout d'abord, la 364 

prédiction des variables hydrodynamiques telles que le diamètre des bulles, la rétention de gaz, la vitesse du 365 

gaz et l’aire interfaciale en présence de la réaction biologique est décrite, comme la montre la Figure 6. Le 366 

comportement hydrodynamique dans le réacteur est instationnaire. Le diamètre des bulles varie dans l'espace 367 

et dans le temps. La moyenne temporelle sur une période transitoire de 100 s révèle que la taille moyenne 368 

des bulles diminue globalement du pied vers la tête de la colonne, comme la montre la Figure 6(a). La vitesse 369 

axiale du gaz de la Figure 6(b) reflète l'influence des différentes tailles de bulles sur leurs vitesses 370 

ascensionnelles mais également l’effet des recirculations du liquide dans la colonne. Près des parois, il arrive 371 

que le gaz redescende transitoirement. En raison de la grande consommation de H2 et de CO2, la rétention 372 

de gaz diminue considérablement de l'entrée à la sortie, passant d'environ 10 % en bas de colonne à 5 % en 373 

haut, comme la montre la Figure 6(c) et ce malgré la détente du gaz par diminution de la pression 374 

hydrostatique. Les 15% de dioxyde de carbone se solubilisent très rapidement, dès le premier mètre après 375 

l’injection du gaz (non présenté). Cette réduction de près de deux fois de la rétention de gaz crée un gradient 376 

axial fort, conduisant à un fluide mixte gaz/liquide plus lourd en haut de la colonne qu'en bas. La forte instabilité 377 

de l'écoulement diphasique provient de cette différence de densité. Par conséquent, le mélange à grande 378 

échelle est favorisé, ce qui entraîne des dispersions axiales et radiales importantes. Les Figure 6(c) et (d) 379 

montrent des champs de rétention de gaz et d'aire interfaciale avec des valeurs maximales situées au bas de 380 

la colonne et les valeurs les plus basses en tête de la colonne. La combinaison d'une aire interfaciale et d'une 381 

pression hydrostatique plus élevées au bas de la colonne permet d'obtenir un flux de transfert de gaz-liquide 382 

maximum dans cette région. Les profils radiaux moyennés dans le temps (moyenne transitoire) de la rétention 383 

de gaz et de l'aire interfaciale deviennent quasiment homogènes à mi-hauteur de colonne. 384 

 385 
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 386 
Figure 6 : Profiles des contours instantanés et moyennes transitoires sur un plan axial et des sections transversales (à chaque mètre 387 
de hauteur) pour (a) le diamètre des bulles (b) la vitesse du gaz axiale (c) la rétention de gaz et (d) l'aire interfaciale. Les tracés de 388 
surface instantanés ont été obtenus après 500 secondes de simulation. Les moyennes transitoires ont été faites sur les 100 dernières 389 
secondes. 390 

Précédemment, le modèle 1D spatiotemporel a été utilisé pour prédire les performances de méthanation 391 

biologique du réacteur d’Electrochaea (Ngu et al., 2022a). Dans cette section, quelques résultats CFD ont été 392 

comparés à ces résultats 1D précédemment publiés, comme la montre la Figure 7.  393 
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 394 

Figure 7 : Comparaison de profiles axiales de paramètres hydrodynamiques entre les modèles CFD et 1D. (a) Pression hydrostatique 395 
(b) diamètre de bulles (c) rétention gazeuse (d) débit de gaz. Les points CFD ont été calculés à partir de la moyenne surfacique de 396 
résultats en moyenne transitoire. 397 

Globalement, le modèle CFD suit la même tendance que le modèle 1D. La pression hydrostatique diminue 398 

linéairement du bas vers le haut de la colonne, comme la montre la Figure 7(a). Avec la diminution de la 399 

pression hydrostatique et la vitesse de la réaction biologique, la rétention gazeuse et le débit de gaz diminuent 400 

fortement du bas vers le haut de la colonne, comme le montrent respectivement la Figure 7(c) et la Figure 401 

7(d). Comme pour la rétention gazeuse, le débit volumique de gaz est réduit environ d’un facteur deux. Selon 402 

la stœchiométrie de la réaction, telle qu'exprimée dans l'équation (3), le débit devrait être réduit d’un facteur 5 403 

(5 moles de réactif conduit à 1 mole de méthane), mais étant donné que la pression hydrostatique varie d'un 404 

facteur deux dans une colonne de 10 mètres de haut, la réduction théorique du débit est donc de 2.5, ce qui 405 

est conforme à la réduction observée. En haut de la colonne, la rétention gazeuse reste presque stable autour 406 

de 5 %, ce qui représente un écoulement à bulles en régime homogène (Krishna et al., 1999; Shah et al., 407 

1982). La Figure 7(b) montre que deux zones pour le diamètre des bulles peuvent être distinguées, avec une 408 

moyenne de 1.7 mm dans la partie inférieure de la colonne et une moyenne de 1.55 mm dans la partie 409 

supérieure. Cela reflète qu'en bas, où la rétention gazeuse est plus élevée, les instabilités liquides et les effets 410 

d’essaim induisent un mélange entre les bulles grandes et petites, conduisant à un diamètre de bulle moyen. 411 
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 412 
Figure 8 : Profiles des contours instantanés et moyennes transitoires pour (a) fraction molaire d’hydrogène gazeux (b) fraction molaire 413 
de méthane gazeux. Comparaison entre les profiles axiales CFD et 1D pour (c) et (d) concentration hydrogène en phase gaz et phase 414 
liquide, respectivement ; (e) et (f) concentration méthane en phase gaz et en phase liquide, respectivement. (g) Fraction molaire des 415 
espèces. Les contours CFD ont été calculés à partir de la moyenne spatiale de la moyennes transitoire.. 416 

La Figure 8(a) et la Figure 8(b) présentent respectivement les contours des fractions molaires pour l'hydrogène 417 

et le méthane. La fraction molaire d'hydrogène varie d'environ 60 % à l'entrée à moins de 5 % à la sortie. Une 418 

valorisation réussie du biogaz a été réalisée, car la fraction molaire de méthane augmente de 25 % à l'entrée 419 

à 95 % en sortie. Cela prouve que la conception du bioréacteur choisie, en tant que "colonne à bulles mince 420 

et de haute taille", convient à la production de méthane de haute qualité en favorisant le transfert de masse 421 

H2 gaz-liquide, sans avoir besoin de recirculer le gaz comme à l’échelle pilote. Les colonnes à bulles de grande 422 

taille sont donc avantageuses pour le transfert de masse en raison de l'augmentation du temps de séjour du 423 

gaz et de la solubilité du gaz (pression hydrostatique), comme cela a été discuté précédemment dans la 424 

littérature (Deckwer et al., 1978; Ngu et al., 2022a; Siebler et al., 2019). De plus, les résultats CFD ont montré 425 
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que les gradients radiaux sont négligeables en comparaison des gradients axiaux, ce qui explique que les 426 

résultats 1D sont assez proches sans être aussi précis que la CFD au vu des fortes instabilités axiales 427 

observées. 428 

La Figure 8(c) et la Figure 8(d) présentent respectivement les profils axiaux de concentration de gaz et de 429 

liquide pour l'hydrogène. De même, la Figure 8(e) et la Figure 8(f) présentent les profils pour le méthane. Le 430 

dioxyde carbone n’est pas présenté car il disparaît dès le premier mètre de la colonne. Les prédictions 431 

numériques présentent les résultats 3D et 1D : la concentration en hydrogène diminue dans tout le réacteur, 432 

par transfert de masse puis conversion en méthane. Dans le liquide, la concentration en hydrogène reste à 433 

zéro, signifiant que l'hydrogène dissous est consommé directement par la réaction biologique. La 434 

concentration en hydrogène et sa solubilité obtenue par CFD sont en accord avec les prédictions du modèle 435 

1D. Pour les concentrations en méthane, les différences entre le modèle CFD et 1D sont plus importantes 436 

dans la partie inférieure de la colonne. Cela pourrait être dû à l'instabilité de l'écoulement diphasique dans la 437 

colonne à bulles de grande taille là où la réaction et le transfert de masse sont les plus intenses. En raison de 438 

la stœchiométrie de la bioréaction, une perte importante de gaz était attendue, ce qui contribue aux de forts 439 

gradients axiaux de rétention gazeuse, qui induisent des recirculations liquides instables pilotés par les 440 

gradients de densité. Comme le modèle 1D simplifie le mélange axial via un terme de dispersion, il est probable 441 

que la réalité est mieux représentée par les résultats de la CFD, en particulier dans cette partie basse. 442 

Dans l’ensemble, après la mi-hauteur, les prédictions CFD concordent bien avec les résultats du modèle 1D. 443 

Cela est attendu car les gradients axiaux après cette hauteur sont relativement faibles, comme le montrent les 444 

tracés de contour de la Figure 8. On peut remarquer dans la Figure 7(c) que l'évolution axiale de la rétention 445 

gazeuse est plus faible en haut de la colonne, ce qui induit une relative stabilité de l'écoulement diphasique 446 

qui devient plus homogène. Cela justifie le choix du modèle 1D pour simuler le réacteur de méthanation 447 

biologique d'Electrochaea, car il est suffisant pour obtenir des résultats globaux. À la sortie, le modèle CFD 448 

prédit une pureté de CH4 de 95 % et une productivité de 126.5 Nm3/h, ce qui concorde bien avec la prédiction 449 

du modèle 1D de 95 % et 123 Nm3/h (Ngu et al., 2022a) et les valeurs rapportées par Electrochae de 90-95 450 

% et 125 Nm3/h de CH4 (“Electrochaea - Carbon and Energy storage,” 2017; Sveinbjörnsson and Münster, 451 

2017). La similarité des résultats entre les deux modèles confirme que la mise en œuvre cohérente des 452 

différentes approches 1D et 3D et la sélection des lois de fermeture sont adéquates physiquement. L'instabilité 453 

de l'écoulement observée dans l'étude CFD 3D est modélisée comme un terme de dispersion dans le modèle 454 

1D. Les corrélations habituelles pour l'estimation de ce coefficient de dispersion se sont néanmoins avérées 455 

satisfaisantes dans la configuration simulée ici. En ce qui concerne la biologie, l'état stationnaire coïncide avec 456 

un équilibre entre la consommation et la maintenance de la biomasse, ce qui se traduit par 𝝋𝑯𝟐,𝒎𝒂𝒙
= <457 

𝒌𝑳𝒂𝑪𝑯𝟐
∗

𝜺𝑳𝑿
> = 𝒎. Cette formule, relie de manière pratique la concentration de la biomasse, la maintenance, et le 458 

flux de transfert d’hydrogène pour donner une estimation rapide des trois paramètres si deux d’entre eux sont 459 

connus.  460 

  461 
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3.1.3. Recommandations pour le changement d’échelle de méthanation biologique 462 

Dans cette section, les paramètres clés du procédé de méthanation biologique vont être présentés dans le but 463 

de souligner leur importance pour le dimensionnement optimal d’une colonne à bulles et le bon fonctionnement 464 

du procédé. Un modèle simplifié a été établi par une réduction du modèle 1D avec les conditions suivantes: 465 

régime permanent, limitation par le transfert d’hydrogène, composition entrée de H2 :CO2 = 4 :1. Ce modèle 466 

réduit conduit à pouvoir calculer directement la pureté et la productivité du méthane en sortie du réacteur à 467 

partir des équations (2) et (3) (Ngu et al., 2023) à partir du rendement de transfert 𝜂:  468 

 
𝑦ுర

=
𝜂

5 − 4𝜂
 (2) 

 
𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡𝑖𝑣𝑖𝑡é =

𝜂

4𝑉
𝑄ுమ, (3) 

 
𝜂 =

𝑇ுమ

𝐹ுమ,
 (4) 

𝑇ுమ
 est le flux molaire de transfert d’hydrogène et 𝐹ுమ, est le flux molaire d’hydrogène à l’entrée. L’équation  469 

(1) représente la conversion d’hydrogène qui est directement lié au transfert gaz-liquide 𝑇ுమ
. L'amélioration du 470 

transfert gaz-liquide conduit à une meilleure performance biologique et par conséquent une meilleure 471 

conversion en méthane.  472 

Les prochaines discussions vont être basées sur les bonnes pratiques et les recommandations en termes 473 

d’ingénierie pour le design du bioréacteur de méthanation biologique qui passe nécessairement par un bon 474 

transfert de l’hydrogène injecté pour que 𝜂 se rapproche de 1.  475 

 Distributeur de gaz 476 

Comme pour la plupart des procédés gaz-liquide, le distributeur de gaz joue un rôle important sur 477 

l’hydrodynamique du réacteur. Dans la littérature, de nombreux travaux concernant l’influence du distributeur 478 

sur le mélange, la rétention gazeuse et le transfert gaz-liquide peuvent être trouvés (Abro et al., 2021; Besagni 479 

et al., 2018; Chaumat et al., 2006; Han and Al-Dahhan, 2007; McClure et al., 2016; Möller et al., 2017). Toutes 480 

conditions étant égales par ailleurs, un distributeur homogène et uniformément repartis sur la section du 481 

réacteur possède une meilleure performance de transfert gaz-liquide (Roustan, 2003). Cela évite également 482 

des zones sous ou sur concentrée en gaz dans la colonne qui génère des instabilités d’écoulement et des 483 

pertes de performances liées aux amas de bulles voire à leur coalescence. Pour les colonnes de laboratoire 484 

ou les pilotes, les distributeurs de type poreux en verre ou en métal (pore en 10 à 100 µm) sont préférés, alors 485 

que pour les installations industrielles, les plateaux, tores ou tubes perforés sont majoritaires (Trambouze and 486 

Euzen, 2002). A l’échelle pilote, le diffuser type plaque poreuse offre une meilleure performance de transfert 487 

gaz-liquide (𝑘𝑎) grâce à des plus petite taille de bulles générées (Ngu et al., 2023). Pour faciliter le 488 

changement d’échelle et être représentatif du régime hydrodynamique industriel, il est recommandé que la 489 

colonne utilisée pour les essais pilote présente un diamètre supérieur à 0,15 m, une hauteur supérieure à 1 m 490 

et un diamètre d'orifice compris entre 2 mm et 15 mm, avec le nombre à déterminer pour assurer un débit 491 

sensiblement égal à travers chaque orifice (Trambouze and Euzen, 2002; Wilkinson et al., 1992).  492 
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 Diamètre de bulles 493 

Comme le facteur principal pour la performance biologique est le transfert d’hydrogène, le transfert gaz-liquide 494 

doit être maîtrisé pour permettre un changement d’échelle optimal. Le diamètre de bulles est un paramètre 495 

déterminant pour le transfert gaz-liquide. Plus le diamètre est petit, plus la surface spécifique d’échange gaz-496 

liquide est important. En terme de l’ordre de grandeur, il a été montré par le calcul que le bioréacteur de 497 

Electrochaea nécessite un diamètre de 2 mm pour atteindre la spécificité de pureté et productivité de gaz à la 498 

sortie du réacteur (Ngu et al., 2023, 2022a). Dans une autre application industrielle de fermentation du syngaz 499 

par les bactéries de type C.ljungdahlii, il a également montré qu’un diamètre de bulles de 2 mm est nécessaire 500 

pour garantir la performance de transfert gaz-liquide (Puiman et al., 2022).  501 

 502 

Figure 9 : Population de bulles générées avec des distributeurs homogène sur la section (à gauche, moyenne de 2,6 mm) et localisés 503 
en 4 frittés (moyenne de 4,1 mm) sur le pilote de laboratoire TBI. 504 

 Le diamètre et la hauteur de la colonne 505 

Pour un débit de gaz donné, le diamètre du réacteur fixe la vitesse superficielle de gaz et donc le régime 506 

d’écoulement : régime homogène, régime de transition, et régime hétérogène (Krishna et al., 1999; Shah et 507 

al., 1982). Le diamètre de la colonne influe donc aussi sur les phénomènes de coalescence et le diamètre 508 

moyen des bulles. Il a été suggéré par différent auteurs que le diamètre de bulles moyen varie avec 𝐷ି.ଷ en 509 

général (Trambouze and Euzen, 2002). Plus le diamètre du réacteur est petit, plus le risque de coalescence 510 

des bulles est grand, et plus le diamètre des bulles est grand, moins il est intéressant pour le transfert gaz-511 

liquide. 512 

Concernant la hauteur du réacteur, il est recommandé d’avoir une grande hauteur. Etant donné la faible 513 

solubilité d’hydrogène, il est primordial d’avoir un long temps de séjour des bulles pour prolonger le temps de 514 

contact gaz-liquide. A défaut, il faut envisager de recirculer une partie du gaz. Cela induira une meilleure 515 

conversion d’hydrogène et une sortie plus riche en méthane, d’après l’équation (2). Une hauteur de réacteur 516 

élevée implique également une pression hydrostatique plus élevée au fond de la colonne, et donc une plus 517 

grande solubilité des gaz. En supposant que le bioréacteur est en régime physique (concentration de substrat 518 

égal à zéro car consommé par la biomasse), la forte solubilité en pied de colonne augmente la force motrice 519 

du transfert gaz-liquide, ∆𝐶, ce qui privilège le transfert d’hydrogène dès l’entrée du gaz. Le design du réacteur 520 

Electrochaea qui est une colonne de grande hauteur est donc très favorable pour l’échange gaz-liquide.    521 

 Pression opératoire 522 
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Dans la littérature, il a été revendiqué que l’augmentation de pression opératoire donne un impact positif sur 523 

la performance de conversion biologique (Martin et al., 2013; Seifert et al., 2014). Intuitivement, l’augmentation 524 

de pression peut améliorer le transfert gaz-liquide en augmentant la solubilité de gaz. Cependant, il a été 525 

montré que l’augmentation de pression n’a pas nécessairement d’impact sur le transfert gaz-liquide (Maalej 526 

et al., 2003; Ngu et al., 2023; Puiman et al., 2022). Maalej et al. (2003) ont montré que pour un débit massique 527 

de gaz donné, l’augmentation de pression implique une diminution drastique de 𝑘𝑎, ce qui diminue 528 

rapidement le flux de transfert. En effet, d’après la loi de gaz parfait, pour un débit massique du gaz donné, 529 

plus la pression est grande, plus la rétention gazeuse sera faible, plus le 𝑘𝑎 est petit. L’effet positif de la 530 

pression sur la solubilité sera exactement compensé par la chute de rétention gazeuse. Cet effet a été 531 

également démontré dans l’étude de fermentation de syngaz pour la production de bioéthanol (Puiman et al., 532 

2022).  533 

Néanmoins, il a été revendiqué qu'une pression élevée est bénéfique pour retarder l'apparition du régime 534 

hétérogène en augmentant la vitesse de gaz superficielle de transition à une vitesse plus élevée (Clark, 1990; 535 

Wilkinson, 1991). Une surpression permet de délivrer un débit de gaz plus important par section de la colonne 536 

tout en restant dans un régime d’écoulement homogène, ce qui permet de retarder les phénomènes de 537 

coalescence ou d’essaims. Il est donc intéressant pour les applications industrielles de faire fonctionner les 538 

colonnes à bulles sous pression pour traiter une grande quantité de gaz-substrat. Les raisons sont davantage 539 

liées au régime d’écoulement gaz-liquide plus favorable qu'au flux transféré qui n’est pas amélioré via la 540 

solubilité du gaz. 541 

4. Conclusion 542 

Dans ce travail, une méthodologie pour le développement du procédé de méthanation biologique a été 543 

démontrée de l’échelle pilote à l’échelle industrielle. Tout d’abord, les données de bases sur la méthanation 544 

biologique ont été acquises dans une colonne à bulles de 22 L, notamment la pureté et la productivité du 545 

méthane en sortie. Deux types d’injecteur de gaz ont été testés expérimentalement pour étudier ses impacts 546 

sur la performance biologique. Il a été montré que le diffuseur uniforme et poreux offre un meilleur transfert 547 

gaz-liquide ce qui implique un meilleur rendement et une meilleure pureté en méthane pour un même débit 548 

massique de gaz. Sur la base de ces essais, deux modèles numériques complémentaires – le modèle 1D et 549 

le modèle CFD ont été développés et validés pour expliquer le rôle des phénomènes physiques dans le 550 

procédé de méthanation biologique. Les résultats numériques permettent d’expliquer les tendances 551 

expérimentales et d’isoler le paramètre clé pour avoir une bonne performance biologique – le rendement du 552 

transfert d’hydrogène. Par ailleurs, une réduction du modèle a pu être réalisée pour les praticiens afin de faire 553 

des prédictions rapides sans avoir besoin de faire les simulations lourdes en temps de calcul. Les modèles 554 

1D et CFD validés à l'échelle pilote ont été extrapolés pour prédire les performances d'Electrochaea – une 555 

des plus grandes unités de méthanation biologique actuelle. Les simulations numériques sont cruciaux pour 556 

la conception des procédés, car les essais à grande échelle sont coûteux et représentent de nombreux défis 557 

techniques. A grand échelle, l’hydrodynamique se complique du fait de la réduction de débit de gaz lors de la 558 

réaction. Le diamètre des bulles et le taux de gaz diminuent du bas vers le haut de la colonne, ce qui génère 559 

une instabilité de l’écoulement et du panache de bulles, notamment dans la zone basse de la colonne. Pour 560 

obtenir des bonnes performances biologiques à l'échelle industrielle, il est essentiel de parvenir à une 561 
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conversion élevée de l'hydrogène en ayant des bulles de petit diamètre, des diffuseurs de gaz uniformément 562 

répartis et des colonnes de grande taille pour favoriser le temps de contact gaz-liquide. L'approche peut être 563 

transposée à tous les types de bioréacteurs avec fermentation gazeuse, ce qui facilite l'extrapolation du 564 

bioprocédé de l'échelle réduite à l'échelle industrielle qui s’appuie ainsi sur des règles issues de modèles 565 

rationnels et multi-échelles.   566 
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