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RESUME

La tendance actuelle pour le traitement des eaux usées, est de s’orienter vers une réutilisation
optimale de 1’eau et une décentralisation du traitement des eaux usées qui consiste en un
contrdle et un traitement a la source méme. Les réacteurs biologiques de nouvelle génération
sont de plus en plus utilisés. Ils permettent d’améliorer considérablement les performances
des opérations de dépollution, mais sont particulicrement sensibles aux conditions
hydrodynamiques (interdépendance entre les phénomeénes de croissance des films
biologiques, les ¢écoulements et également 1’effet sur la cinétique globale de traitement). Le
fonctionnement optimal de ces procédés nécessite la maitrise de la cinétique biochimique, du
comportement physico-chimique et rhéologique mais aussi de I’hydrodynamique qui
conditionne le transfert de maticre.

Notre objectif est d’utiliser une nouvelle approche de modélisation d’un bioréacteur
triphasique a lit fluidisé. Cette derniere consiste en la prise en considération des mécanismes
fondamentaux de croissance du biofilm ainsi que la dynamique du systéme en I’occurrence
les parametres hydrodynamiques des conditions optimales de fonctionnement du bioréacteur.

ABSTRACT

The current trend for wastewater treatment is to move toward an optimal water reuse and
decentralization of wastewater treatment: which consists of control and treatment at the
source. The new generations of bioreactors are more used, because they can improve the
performance of the pollution removal, but they are particularly sensitive to the hydrodynamic
conditions; interdependence between the phenomena of biofilms growth, flow and the kinetic
effect on the treatment. So these processes require the control of biokinetic, physico-chemical
and rheological conditions but also the hydrodynamic that conditions the mass transfer.

Our goal is to use a new approach to modelling a triphasic fluidized bed bioreactor. The latter
consists of taking into consideration the fundamental mechanisms of biofilm growth, as well
as the dynamics of the system in this case the optimal hydrodynamic parameters conditions
for the bioreactor functioning.
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NOMENCLATURE

LETTRES LATINES

Cy

TSH
ICFBR
ESP
CSTR

FBBR

: Concentration de 1’oxygene au sein du liquide
: Concentration de I’oxygene dans le biofilm

: Concentration de 1I’oxygene dans 1’air

: Taux dilution du liquide
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- Concentration de biomasse en suspension dans le réacteur

: Coefficient de rendement de croissance du substrat hydrocarboné
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: Temps sé¢jour hydraulique
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LETTRES GREQUES

er : Rétention de liquide -

U : Taux de croissance spécifique h!

b : Taux de croissance spécifique dans la phase liquide h!

Umax - Taux de croissance spécifique maximum h!

Uy : Taux de croissance spécifique dans le biofilm avec des h!

distances radial
pr - Densité de biofilm sec g DW/em® volume humide
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L’eau est a I’origine de la vie sur terre. Plusieurs milliards d’années, elle recouvrait la quasi-
totalité de la planéte. C’est au milieu de cette eau que se sont constituées les premicres
cellules vivantes. Cette origine atteste de I’étroite dépendance que toute vie sur terre entretient
avec ’eau. La totalité¢ de I’eau contenue sur terre forme ce que 1’on appelle 1’hydrosphére,
dont le volume total est estimé a 1,4 milliards de Km’.

Cela parait considérable. Cependant, il convient de relativiser ; d’aprés les données du
systtme mondial d’observation du cycle hydrologique (Fabien. N 2004) (WHCOS), la
proportion d’eau douce est estimée a 2,8 % du total des eaux sur terre ; 2,15 % constituent la
partie immobilisée dans les glaces polaires. Ceci signifie que seule une faible fraction de ce
total est réellement accessible pour les activités humaines. Les eaux de surface ainsi que les
nappes souterraines ne représentent plus que 0,65 % de la totalité de la ressource aquatique de
la planéte bleue. Cette « faible » quantité d’eau douce doit pourtant satisfaire 1’ensemble des
besoins de I’humanité.

En outre, la demande en eau devient difficile a satisfaire, au la croissance démographique, a
I’urbanisation, et au développement industriel. Les rejets urbains et industriels, sont en effet
des facteurs de détérioration de la qualité de 1’eau, et la lutte contre ses pollutions devient une
nécessité vitale. Il ne s’agit donc pas seulement d’économiser ou de récupérer cette ressource,
mais aussi de la protéger.

Cependant, la réalité est que toutes sortes de produit sont dans I’eau sans aucun traitement
préalable. Ils sont soumis au méme titre que les substances naturelles aux phénomeénes
biogéochimiques, qui peuvent certes les neutraliser mais aussi faciliter au contraire leur
dispersion et exalter leur toxicité.

D’autre part, la dispersion de substances toxiques, dans le milieu naturel conduit & une
contamination d’autant plus dangereuse des chaines trophiques. Ainsi, diverses eaux
résiduaires industrielles, dont les eaux contaminées par les hydrocarbures objet de la présente
étude, sont directement évacuées dans les cours d’eau causant des effets irréversibles sur la
qualité de I’eau et des étres vivants qui en dépendent.

Dans 1’é¢tude de I’¢limination de la pollution organique dans les eaux, les procédés de
traitement biologiques fondés sur I’utilisation des micro-organismes éliminant les principaux
polluants des milieux naturels s’aveérent trés intéressante du point de vue économique. La
mise procédés biologiques fait appel a plusieurs disciplines dont (Victor-Hugo Grisales,
P.2007):

- La microbiologie qui vise a sélectionner et a développer des micro-organismes d’intérét,
ainsi qu’a déterminer leur comportement en fonction des conditions du milieu ; elle fournit un
catalogue de fonctions métaboliques,

- Le génie des procédés qui donne les outils nécessaires a la conception et développement des

procédés ainsi que les modes de fonctionnement facilitant et garantissant la réalisation de ces
fonctions métaboliques,

11



Modélisation d’un bioréacteur triphasique (qaz-liquide-solide)

- L’automatique qui permet de maintenir et d’augmenter le niveau de performances par
I’optimisation en temps réel des procédés et la réduction des perturbations. Et ceci a I’aide de
modeles permettant de simuler le procédé en question.

Parmi les techniques de mise en contact des phases, Le réacteur a lit fluidisé est le procédé,
parmi les plus performants et les plus prometteurs. La mise en suspension de particules de
plus en plus petites permet de développer une surface trés importante pour l'adhésion des
micro-organismes. La colonisation de cette immense surface permet alors d'accumuler une
biomasse active trés importante qui a pour conséquence de réduire considérablement les
temps de s¢jour et de traiter de fortes charges (Victor-Hugo Grisales, P. 2007).

L’objectif de ce travail consiste en 1’utilisation d’une nouvelle approche de modélisation d’un
bioréacteur triphasique a lit fluidisé. Cette derniére prend en charge aussi bien les mécanismes
fondamentaux de croissance du biofilm que les paramétres dynamiques du systeme.

Le manuscrit est organisé comme suit :

1) Dans la premicre partie nous donnons un apercu sur les connaissances relatives aux
biofilms ainsi que sur les modeles existants.

2) Dans la deuxiéme partie nous présentons la dynamique a lit fluidisé.

3) Et dans la troisiéme partie nous présentons 1’analyse des résultats de simulation et les
perspectives modeles adaptées au cas étudié.

Et enfin

4) La conclusion

12
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Problématique :

La modélisation des systémes est une ¢tape nécessaire pour leur simulation. Dans le
cas des bioréacteurs triphasiques utilisés dans le traitement des eaux usées, la maitrise a
I’échelle industrielle des réactions biologiques nécessite une bonne connaissance des
phénomeénes mis en jeu, notamment des parametres dynamiques, des coefficients de transfert
de matiére ainsi que des constantes relatives a la réaction biochimique qui s’effectue au sein
du biofilm. Le traitement des eaux usées en lit fluidisé se fait en présence des trois phases
(Gaz (air) /L (effluent)/S (sable sur lequel se fixe la biomasse)).

En raison de la complexit¢ du systéme, nous proposons un modéle mathématique
intégrant a la fois les paramétres inhérent a la bio cinétique qui inteégre a la fois la contribution
de la concentration en oxygene sur la biomasse fixée (en prenant en considération le
détachement du biofilm) que les paramétres hydrodynamiques de fonctionnement. Enfin, une
¢tude comparative entre les résultats expérimentaux et ceux obtenus par la simulation est
réalisée.

13
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Chapitre | :

Donneées de la littérature

14



Modélisation d’un bioréacteur triphasique (qaz-liquide-solide)

| Définitions et état actuel des connaissances
1.1 Les bioréacteurs a lit fluidisé
I.1.1 Principe de base des bioréacteurs a lit fluidisé :

Dans les réacteurs a lit fluidisé, le fluide traverse le lit avec une vitesse minimale de
fluidisation et conduit a un état expansé appelé un état fluidisé.

L’un des avantages du lit fluidisé est I’importante surface spécifique qu’il présente et qui
permet une croissance biologique, et conduisant ainsi & un développement d’une grande
concentration en biomasse (Shieh et coll.,, 1981). Au cours de la croissance biologique, le
diameétre des particules augmente, tandis que la densité globale des particules diminue.

Pour éviter que la densité globale des bioparticules n’atteigne pas un niveau tel qu’il y ait
entrainement des particules, il est nécessaire de limiter 1’épaisseur du biofilm en contrélant

I’expansion du lit a une hauteur spécifique (Fahid, K. J. Rabah, 2003).

Le Schéma de base d’un bioréacteur a lit fluidisé est représenté dans la figure 1.

A

OOO
O

a

O

@
O
3 1. entrée eaux usées (I’influent)

O

4 2. Diffuseur de I’effluent
3. Réacteurs lit fluidisé
4. Recyclage
5. réservoir de recyclage
6. Sortie de I’effluent
2
6 2

\ 4

Figure 1 : Schéma de base des Bioréacteurs a lit fluidis¢ (FBBR)
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-2 Biofilm
1-2-1 Définition

Un biofilm peut étre défini comme une communauté microbienne généralement contenue
dans une matrice de polymeres organiques, adhérant & une surface (Lappin-Scott 1995). La
formation de biofilms par les micro-organismes est un phénomeéne trés commun, et de
nombreuses études ont clairement établi que les bactéries pouvaient adhérer et coloniser la
surface de la plupart des matériaux pour ensuite former un biofilm.

Figure 2 : Formation de biofilm (sous forme de matrice) (Elvire Guiot, 2001)

Le processus de formation d’un biofilm est généralement divisé en quatre étapes :

(1) le transport des micro-organismes,

(2) ’adhésion initiale des cellules microbiennes sur le support,

(3) la consolidation de 1’adhésion par la synthése de composés extracellulaires (polyméres
organiques),

(4) la colonisation du support par multiplication des cellules adhérentes et de la matrice de
polymeéres organiques, formant le biofilm figure (3) (Busscher 1995).

Le processus reste le méme dans tous les environnements en contact avec des liquides
naturels. (Elvire Guiot, 2001)

matrice de polymeres biofilm

organiques

. jtﬁ{"; . i \ '

(1) transport (2) adhésion (3) consolidation (4) colonisation
de I’adhésion du support

Figure 3 : Schéma de principe de formation d’un biofilm (Elvire Guiot, 2001).
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I-2-2 L’étape de I’adhérence microbienne des cellules :

Une fraction des bactéries planctoniques transportées par I’eau, se dépose au niveau de la
surface des canalisations. Cette ¢tape ne fait intervenir que des processus physiques
(interactions électrostatiques, ¢lectrodynamiques), et dépend de la nature du support et de son
conditionnement préalable (présence de tubercules de corrosion, par exemple). Les bactéries
ne sont fixées que de maniere réversible au support ; elles se détachent facilement sous
I’action de contraintes hydrodynamiques imposées par le milieu. Cette phase est en général
spécifique et de courte durée (5 a 10 heures) (Gauthier et coll., 1989).

1-2-3 L’adhésion ou fixation irréversible des bactéries :

Cette étape est plus lente que la précédente, I'irréversibilit¢ de 1’adhésion fait appel au
métabolisme bactérien. En effet, la sécrétion d’exopolymeéres par les microorganismes leur
permet de consolider leur adhésion au support, formant autour de la bactérie, une enveloppe,
appelée glycocalix (Elvire Guiot 2001).

I-2-4 Colonisation du support

Dans des conditions favorables, lorsque les bactéries sont fixées de maniére irréversible, les
cellules peuvent se multiplier, selon la quantit¢ de matiére organique biodégradable
disponible, et le taux d’oxydant résiduel. Il y a alors accroissement de la biomasse et
production de métabolites sécrétés par les bactéries. Cette étape de croissance est divisée en
trois phases :

1) une phase dynamique de croissance,

2) une phase linéaire de croissance, traduisant une évolution a taux constant et maximale
du biofilm,

3) une phase de ralentissement, qui correspond a un début d’équilibre du biofilm entre le
taux de multiplication et d’accumulation des microorganismes et le taux de
détachement de la matiere. Ceci met en évidence I'influence des facteurs
hydrodynamiques sur le développement du biofilm. (Elvire Guiot 2001)

I-2-5 Caracteristiques du biofilm
I-2-5-1 Structure du biofilm :

Les biofilms naturels sont habituellement hétérogeénes et tres complexes. Ils se composent de
cellules et de substances polymeres extracellulaires. Les cellules sont incluses dans une
matrice de gel en polysaccharides. Le plus souvent, les biofilms sont supposés avoir une
structure homogene afin de simplifier les équations du mode¢le.

Les modeles mathématiques conventionnels décrivent les biofilms en tant que structures
planes avec une distribution cellules. On admet aussi que le transfert de masse a travers la
couche limite du biofilm est de type diffusionnel et perpendiculaire a la surface du support
(Wanner et Gujer 1990).

Cependant, les observations microscopiques indiquent que les biofilms ne sont pas plats et la
distribution des micro-organismes n'est pas uniforme. Les biofilms forment des structures
fortement complexes contenant des vides, des canaux, des cavités, des pores et des filaments,
avec des cellules disposées en faisceaux ou en couches. De telles structures aussi complexes
ont été trouvées dans une grande variété de biofilms (Henze et coll., 1997).
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En raison de ces gradients spatiaux, la densité¢ du biofilm, la fraction volumique de la phase
liquide (porosité), et la tortuosité des biofilms doivent varier avec la profondeur du biofilm.
Ces distributions spatiales des composants biotiques et abiotiques affectent a leur tour les
mécanismes et les diffusivités de transfert de masse dans les biofilms (Bishop et coll., 1995).

En utilisant une approche de continuité et en adoptant les principes de conservation, un
modele mathématique analytique sur les interactions entre microorganismes dans les biofilms
a ¢té développé par Wanner et Gujer, 1986 (Bishop et coll., 1995). Le mod¢le prévoit des
changements d'épaisseur de biofilm et décrit la dynamique et la distribution spatiale de
I'espéce microbienne et des substrats dans le film. Il tient compte du détachement de la
biomasse di a l'effort de cisaillement et a la mue, des limitations externes de transfert de
maticre, ainsi que des variations de concentration en substrat au sein de la phase liquide.

La distribution spatiale des propriétés du biofilm a été également étudiée par Zhang, T. C. et
coll., 1994. Les densités, les porosités, la surface spécifique, et le rayon de pore moyen ont été
déterminés pour des biofilms de culture hétérotrophes cultivés. On a constaté que les densités
dans les couches inférieures étaient 5-10 fois plus importantes que celles dans les couches ;
les porosités des biofilms ont changé de 84 a 93% dans les couches supérieures de 58~7%
dans les couches inférieures. En revanche, le pore moyen de biofilms a diminué
approximativement de 1,7 — 2,7 um dans les couches supérieures a 0,3 — 0,4 um dans les
couches inférieures (Zhang et Bishop, 1994)

En général, le biofilm peut étre divisé en deux zones, un film a la base et un film extérieur.
Tous les deux contiennent un assemblage de micro-organismes et d’autres matériaux
particulaires liés ensemble par une matrice d'EPS (Leslie Grady ef coll., 1999) (voir figure 3)
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Figure 4 : La conception de systeme de biofilm (D’apres Characklis et Marshall, 1990).
Le film a la base se compose d'une couche structurée, avec des frontieres bien définies ou le

transport est contrdlé par diffusion moléculaire. Le film extérieur constitue une transition
entre le film a la base et la phase liquide ou le transport est controlé par advection (Henze et
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coll., 1997). L'épaisseur relative de ces deux couches de biofilm dépend non seulement des
caractéristiques hydrodynamiques, de la concentration du substrat, et des facteurs
environnementaux du systéme, mais également de la nature des micro-organismes dans le
biofilm (Henze et coll. 1997).

Les chercheurs ont étudié la structure des biofilms par plusieurs méthodes microscopiques.
Traditionnellement, les seules méthodes disponibles pour la visualisation des biofilms ont été
la microscopie optique et la microscopie ¢électronique. Ces deux méthodes sont limitées, la
premiere pour les biofilms trés minces (au-dessous de 10 um), la seconde a une technique
destructive pour préparer l'échantillon (déshydratation).Vers la fin des années 80, une
nouvelle méthode est proposée ; la microscopie confocal a balayage de laser (confocal
scanning laser microscopy : CSLM) qui permet la visualisation en trois dimensions des
¢chantillons de biofilms vivants et le traitement des données par ordinateur (Andrea. L, 2002).

Un autre développement important dans la visualisation des biofilms est 1’utilisation de
I'immunofluorescence et des sondes spécifiques a l'espéce de RNM (Résonance Nucléaire
Magnétique). Avec ces technologies, des especes différentes peuvent étre marquées, in situ,
avec les marqueurs qui entrent en fluorescence avec différentes couleurs, et a différentes
longueurs d'onde d'excitation. Laurent et coll. (1991) ont observé trois biofilms avec des
especes différentes en utilisant la CSLM. Les structures de ces biofilms se sont avérées
extrémement hétérogeénes, avec des canaux et des espaces vides. La structure a également
changé d’une espece a une autre.

Massol-Deya et coll. (1995) ont étudié¢ les biofilms dégradant les contaminants d'eaux
souterraines. Ils ont constaté que la structure du biofilm dépend de son age. Les biofilms
jeunes colonisant au départ une surface n'ont montré aucun modele structural par la suite alors
que les biofilms wieillissaient, les canaux se sont développés, séparant le biofilm
précédemment continu en des faisceaux ou des lobes discrets (Massol-Doya et coll. 1995).

I-2-5-2 Epaisseur du Biofilm :

Habituellement pour la modélisation on adopte 1’hypothése que le biofilm est uniformément
distribué¢ sur chaque particule. On suppose également que 1'épaisseur du biofilm est égale a
une valeur moyenne dans tout le réacteur alors que plusieurs chercheurs ont observé des
biofilms d’épaisseurs inégales ou fortement embranchés selon le substrat ou les conditions
hydrodynamiques (Livingston 1991).

L'épaisseur typique des biofilms dans les réacteurs a lit fluidisé est dans la gamme de 12-500
um (Tang et coll. 1987 ; Worden et Donaldson, 1987 ; Wagner et Hempel. 1988 ;
Hermanowicz et Chang, 1990).

En réalité dans les bioréacteurs a lit fluidisé, les bioparticules n’ont pas la méme taille, ce qui
conduit au phénomeéne de la stratification. Les biofilms les plus épais sont habituellement
rencontrés dans la région supérieure du lit, tandis que les particules nues et les biofilms
minces restent dans la région inférieure de la colonne (Shieh et coll., 1981 ; Hermanovicz et
Ganczarczyk, 1983 Boaventura et Rodrigues, 1988). La stratification des particules a été
attribuée aux différences dans la trainée et la flottabilité qui affectent la vitesse terminale de
chute des particules (di Felice, 1995). Par suite de la stratification et de la distribution de la
taille des bioparticules, la vitesse de biodégradation, la composition du biofilm et 'activité du
biofilm varient tout le la hauteur du lit.
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1-2-5-3 Densité du biofilm :

La plupart des modeles de biofilms supposent une densité constante indépendamment de son
¢épaisseur et de la position a 'intérieur du biofilm (Howell et Atkinson, 1976 ; Rittmann et
McCarty, 1978,1980b, 1981 ; Benefield et Molz, 1983 ; Suidan, 1986 ; Suidan et coll., 1987 ;
Worden et Donaldson, 1987). Cependant certains chercheurs ont trouvé que la densité seche
du biofilm varie avec 1’épaisseur du biofilm (Hoehn et Ray, 1973 ; Tang et Fan, 1987 ; Tang
et coll., 1987 ; Livingston et Chase, 1989 ; Cheng et Hermanowicz ,1990 ; Coelhoso et coll. .,
1992). La densité séche du biofilm est définie comme étant la masse séche de biomasse par
unité de biofilm humide. En général la densité séche du biofilm diminue avec 1'augmentation
de 1'épaisseur du biofilm (Tang et Fan, 1987 ; Livingston et Chase, 1989 ; Cheng et
Hermanowicz ,1990 ; Coelhoso et al .,1992 ;Zhang T. C. et Bishop, 1994b) de 70-220 Kg/m3
pour des biofilms minces (50 um) (Tang et Fan, 1987 ; Livingston et Chase,1989) a une
certaine valeur limite ( 25-60 Kg/m3) (Hoehn et Ray,1973 ; Cheng et Harmanowicz,1990 ;
Coelhoso et coll. 1992 ; Bishop et coll. 1995) . Ceci est di a la respiration endogene et au
ralentissement des couches intérieures qui sont moins exposées au substrat et a 1’oxygene
(Hoehn et Ray, 1973).

Pour Gijaltema et coll., 1997, la couche externe active (densité séche de 160 Kg/m®) s’est
avérée plus dense que la couche inférieure inactive densité séche de 81 Kg/m’.

Cheng et Hermanovicz (1990) n’ont pas trouvé une relation entre la densité seche du biofilm
et son épaisseur pour des épaisseurs de biofilms inférieures a 35 um. Cependant, ils ont trouvé
que la densité seche des bioparticules variait d’une maniere exponentielle décroissante avec
I’épaisseur du biofilm (Cheng et coll., 1990).

La densité du biofilm dépend du type de microorganismes mais également du taux de
cisaillement, qui influence 1’épaisseur du biofilm. Des biofilms treés ramifiés, typiques des
systémes a faibles taux de cisaillement, consomment une grande partie du substrat avant qu’il
n’atteigne la base du biofilm, ce qui conduit a une plus faible croissance et une faible densité
de la partie intérieure du biofilm (Characklis et Christensen, 1990).

Dans les systémes a forts taux de cisaillement avec des biofilms lisses, une pénétration plus
profonde du substrat par diffusion conduit a des densités plus importantes car la croissance
des cellules a lieu partout dans le biofilm (Kaballo et coll. 1995). D’autre part, les biofilms
constitués de bactéries a croissance lente sont denses (Van Loosdrecht et coll. 1995).

Hirata et coll., 2004 ont observé que la densité du sec biofilm diminue avec l'augmentation de
1'épaisseur du biofilm et ont proposé une relation empirique reliant la densité du matériau sec
et I'épaisseur du biofilm.

I-2-5-4 Activité du biofilm :

La structure complexe et hétérogene des biofilms ameéne a supposer qu’une fraction du

biofilm est inactive. Cette fraction inactive est due a la présence EPS et de bactéries inactives
(cellules mortes et débris de cellules).
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La plupart des chercheurs ont supposé pour leurs modeles que tout le biofilm est en activité
(Young et Bungay, 1973 ; Saez et Rittmann ,1988 ; Kim, B. R, et Suidan, 1989 ; Livingstone
et chasse, 1989). Cependant, une portion du biofilm peut étre composée des EPS. Le taux de
production des EPS est inversement proportionnel au taux de croissance (Robinson, JA. et
coll. 1984), si bien que des biofilms lents ou les couches internes du biofilm peuvent avoir
des concentrations en EPS plus élevées. Négliger la présence des EPS dans le biofilm
conduirait a une surestimation de la vitesse de réaction (Worden et Donaldson, 1987) et
pourrait fausser la cinétique du biofilm (Bakke et coll. 1984). D’autre part, plus de 50% des
bactéries présentes dans le biofilm ne peuvent pas étre métaboliquement actives (Rittmann et
coll. 1992) .Ceci dépendra de I'importance de la pénétration du substrat et des autres
nutriments essentiels. Bishop et coll. (1995) ont trouvé que la fraction des cellules viables
diminue de 72-91% dans la couche supérieure du biofilm jusqu’a 31-39% prés du support.
Zhang et Bishop (1994) ont constaté que pour des biofilms épais (plus de 1000 pum
d’épaisseur), a la base seulement 1/4 a 1/7 du biofilm était actif. Ainsi la présence d’une
fraction inactive, due soit a la présence des EPS, soit aux bactéries inactives ou des deux, doit
tre prise en considération pour la modélisation des biofilms.

Ainsi, plusieurs chercheurs ont inclus le concept de la fraction inactive dans leur les biofilm
multi-especes (Gadani et coll. 1993, Rittmann et coll. 1982).

En lit fluidisé, la fraction inactive d’un biofilm, qui est soumis aux cisaillements et aux
abrasions, peut étre supposée comme constante tant que le biofilm demeure relativement
mince (<100 pum) et que les couches internes ne sont pas appauvries en oxygene ou en
substrat.

I-2-5-5 Détachement du biofilm :
Le détachement du biofilm représente le déplacement des cellules et des EPS du biofilm

attaché vers le milieu et peut étre attribué aux quatre mécanismes suivants :

1) Paturage : la consommation des bactéries de la surface externe du biofilm par des
protozoaires

2) Erosion : perte continue de cellules individuelles ou de petits groupes de cellules
3) Détachement : perte de larges portions de biofilm
4) Abrasion : analogue a I'érosion, mais causé par des collisions particule-particule.

La vitesse de détachement du biofilm peut étre liée a plusieurs facteurs tels que l'importance
du cisaillement, I'épaisseur, la densité, le taux de croissance et la composition biologique du
biofilm.

La relation entre la croissance du biofilm et l'effort de cisaillement hydraulique a été étudice
la premicre fois par Characklis. Se Basant sur les résultats de Rittmann (1982) a proposé pour
des biofilms d’épaisseur supérieures a 0,003 cm une corrélation donnant le taux de
détachement en fonction de la contrainte de cisaillement :

b= AX,L,)t @.1)

Avec X;: densité du biofilm sec, Ly : épaisseur du biofilm, 4 =8,42x 107 et y=0,58 Ce
sont des coefficients de cisaillement expérimentales de Rittmann.

I-2-5-5-1 L’abrasion : perte par collisions particules-particules
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I-2-5-5-2 L érosion et "'sloughing**:

Résultat du cisaillement et des forces normales exercées par le fluide en par les processus
internes du biofilm.

Lin Wei (1992) a étudi¢ le détachement par cisaillement en fonction de 1'épaisseur du biofilm,
et a not¢ une diminution des contraintes de cisaillement quand 1'épaisseur du biofilm
augmentait.

Chang et coll. (1991) ont rapporté que la turbulence et I'usure (abrasion) étaient les principaux
facteurs qui détachement dans un bioréacteur a lit fluidisé biphasique. Ils ont proposé un
modéle empirique pour le taux de détachement du biofilm, 75 [jour "] avec des billes de verre
comme support (Chang et coll. 1991) :

1, =—3.14-0.0335C, —19.3Re ,—3.467 (2.2)

Ou
Cp :laconcentration des particules (g/1),
Re, : le nombre de Reynolds des particules et T est le taux de cisaillement du liquide

exprimée en (dyne/cm?).

Nicolella (1996) a également constaté, que dans un réacteur a lit fluidisé biphasique, le taux
de détachement augmente considérablement avec 'augmentation de la vitesse du liquide. La
corrélation proposée est basée sur des nombres sans dimensions et a été développée dans une
gamme étroite des valeurs d’effort de cisaillement (0.14-0.17 N/m?). Il a exprimé le taux de
détachement par la relation suivante (Nicolella et coll., 1996) :

, _ 0Cy 23)
' Nzd’

Ou Q est le débit volumique du liquide, Css est la concentration des solides en suspension

dans l'effluent, de est le diamétre des particules et N est le nombre de particules dans le lit.

Dans les bioréacteurs a lits fluidisés a biomasse fixée, le phénomene d’abrasion est le

mécanisme de détachement le plus important (Tijhuis 1995, Gjaltema 1997).

I-2-6 Les avantages et les inconvénients de lit fluidise :
Plusieurs avantages du bioréacteur a lit été d'autres procédés et ont été confirmés par plusieurs

chercheurs (Mulcahy et LaMotta, 1978 ; Rittmann, 1982). Dans ce qui suit nous ce qui se
passe dans un bioréacteur a lit (Sébastien Michaud 2001).

1) La mobilité des particules permet d'assurer un bon mélange du milieu réactionnel et
réduit les possibilités de colmatage.

2) La clarification secondaire est réduite ou méme inutile puisque la boue en exces est
enlevée du milieu du support mais n’a aucun effet sur les solides en suspension. De
plus, aucune boue recyclée n’est nécessaire.
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3)

4)

5)

6)

7)

8)

9)

Les flux de transfert de masse sont ¢élevés au vu de la grande surface spécifique.
présentée.

Le diamétre faible des particules utilisées, entre 0,25 et 1 mm, permet d'atteindre des
surfaces spécifiques offertes trés importantes pour la colonisation de 1 a 2,5 m*/L de
réacteur (Henze et Harremoés, 1983).

Dans ces réacteurs, les microorganismes sont immobilisés sur un support granulaire
mis en suspension par un courant de liquide ascendant ou descendant, suivant la
densité du support.

Augmentation de l'activité spécifique de la biomasse, la formation d'un biofilm a
l'intérieur du réacteur est apparue comme une solution intéressante.

Le biofilm constitue un ensemble de microorganismes inclus dans une matrice
poreuse de polymeres biologiques.

Les concentrations en biomasse dans le réacteur se situent couramment entre 15 et
30 g/L (Chen et coll., 1988) et peuvent atteindre 50 g/L. (van Loodsdrecht et Heijnen,
1993).

Rendement d'épuration supérieur a 80%, pour des charges organiques élevées.

10) Les fortes charges sont atteintes en utilisant directement des effluents trés concentrés

ou en appliquant un temps de séjours hydrauliques (TSH) trés court, entre 2 et 24
heures.

11) L'énergie nécessaire est plus faible et elle est favorisée par I'écoulement du biogaz a

contre courant du liquide (Garcia-Calderon, 1997).

12) L'influence de l'introduction de gaz dans un réacteur a lit fluidisé a mis en évidence

son rdle actif dans le contréle de 1'épaisseur du biofilm. Trinet et coll. (1991)
maintiennent 1'épaisseur du biofilm en dessous de 20 um de I'épaisseur grace a
l'injection de gaz au pied du réacteur et obtiennent un biofilm dense et actif.

L'inconvénient principal en lit fluidisé est I'énergie de pompage ¢élevée nécessaire pour la
fluidisation qui devrait étre considérée, en le comparant, a d'autres systeémes de traitement
(Fahid, K.J. Rabah., 2003).
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| -3 Transfert de matiére
I-3-1 Les phénomenes de transfert dans le biofilm :

Les limitations de transfert de masse affectent de manicre significative le fonctionnement des
bioréacteurs et leur réponse aux conditions inhibitrices ou dynamiques. Les effets de la
résistance masse externe et interne sur la concentration en substrat dans le biofilm sont
montrés sur la figure 4, avec illustration les caractéristiques du substrat (Haibo,
Y.1998).

Biofilm
Az ! : |
: cr L O -
I EC’ S
—‘i"‘-\\ O ! : Ss
' fe [ OO S0
e S e S e
: O oy leuide T
| Film | T Film . Film © E e O
=l . e 0 [\ Sy
) : ~ 1 L-B o =)
: ot - . & prgad ()
i i E el 4
Interface 3-L Intetface L -B Support de biofilm

Figure 5 : Profil typique de concentration dans les trois phases gaz, liquide et solide dans le
bioréacteur.

Trois types de profiles du substrat dans le biofilm peuvent étre rencontrés et sont définis par
(Rittmann et McCarty 1981).

a) Pénétration complete du substrat dans le biofilm

b) Pénétration profonde par le substrat

¢) pénétration du substrat intermédiaire entre les deux cas. (Gantzer 1989, et Suidan et coll.,
1987).

1-3-2 Les mécanismes de base :

1) Transfert de gaz phase liquide.
2) Transport du liquide vers le biofilm.
3) Simultanéité de diffusion et la réaction a I’intérieur du biofilm (Haibo. Y. 1998).
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1-3-2-1 Transfert de masse externe :

Transfert de masse de I’oxygeéne dans le biofilm controlé par le film de gazeux, I’interface du
film gaz, film liquide avec I'interface des bulles de gaz, la résistance au sein du liquide a

I’interface liquide.
I-3-2-2 Transfert de masse entre la phase gazeuse et la phase liquide :

Le substrat et I’oxygene sont médiocrement solubles dans 1'eau, la résistance en phase gazeuse
du film est négligeable (Doran, 1995), faisant S, = §;; .Ainsi, le transfert de masse a partir du

gaz vers la phase liquide est dominé par la résistance de film-liquide a l'interface. Le taux de
transfert est donné par 1’équation suivante :

N, =kla(S—G—SLj S
H

g

N, :Taux volumique de transfert de masse pour les composés gazeux (ML>t™).

k,a : Coefficient de transfert de matiére gaz liquide volumique (t™).

H : Constante d’Henry pour le transfert de gaz.

I-3-2-3 Résistance dans le film liquide :

La résistance principale au transport des bulles dans la phase liquide ¢’est la résistance du
film liquide. Le taux de transfert de 1'oxygene de la phase gazeuse vers la phase liquide est
décrit par I’équation

dc, (3.2)

— =k,av,(C,-C,)

k,a : Coefficient de transfert gaz-liquide volumique.
V, :Volume de liquide dans le réacteur.
C’ :Concentration de I’oxygéne dissous a I’équilibrer a I’interface gaz-liquide.

C,, : Concentration de I’oxygeéne dissous au sein du liquide.

I-3-2-4 Résistance de transfert de liquide-biofilm :
Suivant I’hydrodynamique du systéme, la résistance de transfert de masse entre la surface du

biofilm et au sein du fluide est plus importante d’aprés (Williamson et McCarty, 1976). Le
taux de transfert du substrat est donné par I’équation suivante :

dS (3.3)

S, : Concentration au substrat au sein du liquide.
k, : Coefficient de transfert de masse liquide biofilm pour le substrat.
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S, :Concentration de substrat a la surface externe de biofilm.
a, :L’aire interfaciale de la surface du biofilm par unité de volume du liquide.

Transfert de I’oxygene est donné par I’équation suivante :

_dc, (3.4)

= klas (Cob - Cos)

C,, et C, :Concentration de I’oxygéne au sein du fluide et a la surface du biofilm.

0

k, : Coefficient de transfert de masse de couche limite solide liquide.

La résistance de transfert de masse liquide-biofilm est négligeable dans les mode¢les de lit
fluidisée biologique D’apreés de nombreux chercheurs (Sheih, 1980 ; Stathis, 1980 ; Mulcahy
et coll., 1981 ; Andrews, G. F.,1982 ; Park et coll. ,1984 ; Worden et Donaldson., 1987 ;
Harmanowicz et Cheng, 1990 ; Coelheso et coll., 1992). L’importance de transfert de masse
liquide-biofilm dépend du taux relatif et du taux de la réaction (I’épaisseur de biofilm, densité,
I’activité) (Fan et Tang, 1987), donc n’a pas été considéré négligeable avec 1’évolution du
systeme.

I1-3-2-5 Transfert de matiére interne :

Le transfert du substrat, de l'oxygeéne dissous et des autres nutriments dans le biofilm
dépendent étroitement de la structure du biofilm. Jusqu'a présent il a été supposé que le
phénomene de diffusion, résultant des gradients de concentration, est le seul processus par
lequel les composés dissous pénétrent le biofilm.

Fan et coll. (1990) ont développé une corrélation entre le rapport des diffusivités dans le

biofilm et 1'eau ainsi que la densité seche des cellules du biofilm ( pf) [kg/m3] comprise entre

12 et 400 kg/m’.

D, 0.43p)" (3.7)

D,  11.19-027p""

Cette équation empirique a été basée sur leur travail expérimental et des résultats de la
littérature pour différents types de biofilms, flocs et substrats pour des températures variant

entre 15 et 30°C.

Beyenal et coll. (1997) ont proposé la corrélation suivante pour la diffusivité effective du
phénol, Dy (m?/s), dans les biofilms a 25°C dans un réacteur 4 lit fluidisé.

Df — R 154%107'0 5 10°%70053%; (3.5)

Ou X; est la densité séche du biofilm [kg microorganismes secs/m’].

A D'intérieur de la diffusion de film formé sur les bioparticules sphériques et suivant la
seconde loi de Fick (Bird et coll. 1960) nous avons I’équation suivante :
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dcC 0*C 2(ocC (3.6)
- = Dbf > + —
dt or r\ or

D, : Coefficient de diffusion effectif du composé ¢ dans le biofilm

C: Concentration des composées
CEt r: laposition radiale a I’intérieur du biofilm

I-4 Biocinétique :
I-4-1 Cinétique de la Biodégradation :

Dans le traitement aérobie des eaux polluées et pour une concentration donnée du polluant, la
vitesse globale d’élimination du polluant par le biofilm d’une bioparticule dépend des facteurs
suivants :

e L’activité biologique

e La concentration en bactéries de la biomasse active

e Le flux diffusionnel du polluant et de I’oxygeéne dans le biofilm

Donc la connaissance de la cinétique microbienne intrinseéque et des parametres physiques et
biologiques des biofilms tels que :

e Les diffusivités du polluant et de I’oxygene a travers le biofilm ;

e [’¢paisseur du biofilm ;

e ¢t la concentration de la biomasse ;

Sont nécessaires pour prédire la vitesse de dégradation globale du polluant.

Suivant la nature du polluant considéré et du type de bactéries utilisées plusieurs modeles de
cinétique pour le mécanisme de la biodégradation d’un seul substrat limite ont été proposés.
Ces modeles de cinétique introduisent les expressions des vitesses de réaction en fonction de
la concentration du polluant limite avec différents ordres.

1-4-2 Expressions générales de la cinétique :

La variation de la concentration en biomasse dépend du taux de croissance des cellules, de
leur déclin endogene et de leur mort.

I-4-2-1 La croissance :

Le taux de croissance des cellules (rx) est proportionnel a la concentration de la biomasse
active et est donné par la relation suivante :

dx
= —_—= X
e TH (4.1)

Ou p est le taux spécifique de croissance et X est la concentration des cellules actives.

I-4-2-2 Maintenance et ralentissement (déclin) endogéne :
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Maintenance et ralentissement endogénes sont souvent employés 1'un pour l'autre parce que
les deux conduisent a une réduction en biomasse et sont difficiles a distinguer
expérimentalement.

Le concept de ralentissement est relatif a un taux de production de la masse cellulaire
inférieur a celui prévu pour une concentration donnée en substrat et un coefficient de
rendement théorique.

Le concept de maintenance est relatif a un taux de consommation du substrat supérieur a celui
prévu pour une certaine concentration cellulaire.

Les deux concepts sont reliés mathématiquement en utilisant le coefficient de rendement de
croissance réel (Shuler et Kargi, 1992).

De I’énergie est nécessaire pour :

Maintenir les structures existantes ;
Transférer les nutriments a I’intérieur des cellules et les produits vers I’extérieur ;
Réguler la pression osmotique a I’intérieur des cellules ;

[ ]
[ ]
[ ]
e Assurer la mobilité des cellules dans certains cas.

Ceci a comme conséquence une déviation du substrat de la croissance et d'un rendement
réduit de la nouvelle biomasse pour la consommation du substrat. La vitesse de maintenance
est donnée par I’expression suivante :

1 |(d
g

Ou m est le coefficient de maintenance.
Le rendement peut étre ¢galement réduit par la dégradation des cellules ou des composants

cellulaires avec comme résultat la diminution de la biomasse. L'expression pour le taux
endogene de déclin ou d'affaiblissement (r4) est donnée comme suit :

1 ds
= —[Ym} (Ejm =k, X (4.3)

Ou kg : le coefficient de déclin.
1-4-2-3 La mort :

La mort est difficile a distinguer de l'affaiblissement et n'est pas habituellement incluse dans
les modeles de biofilm.

1-4-2-4 Assimilation du substrat :

Le taux d’assimilation du substrat (r5) est donné par la relation suivante :

1= (Yime (4.4)

XS
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Ou Y : taux de la croissance apparente

1 m 1 (4.5)

Y, u ¥,

XS

Ou Yg : le rendement de croissance réel, selon Pirt (1965).
I-4-2-5 Equation de Monod :

Un certain nombre d'équations, basées sur 1’expérience, ont été proposées pour le calcul du
taux de croissance spécifique. La plus utilisée étant 1'équation de Monod valable pour les
substrats non inhibiteurs (Monod, 1949) :

u,S
K +S (4.6)

ﬂ:

Avec Kg: coefficient de demi saturation ; il détermine rapidement u,, et est défini comme la
concentration du substrat quand  u = u,/2.

Plus Kgpetit plus u approche de u,,.

S : concentration du substrat limite.

1-4-2-6 Equation de Haldane :

En se basant sur le modéle enzymatique d’Haldane (1930), Andrews (1968) a proposé une
fonction représentant les effets inhibiteurs des substrats organiques sur les vitesses de
croissance des microorganismes.

M, S
H= g (4.7)
K¢ +S+—
KI
Avec K;: coefficient d’inhibition (mg/L). Quand K; grand, 1’équation d’Andrews tend vers
I’équation de Monod et u,, et Ksont la méme signification dans les deux équations. Dans ce
cas u passe par une concentration du substrat S™ ou :

max /llﬂ
P = —
2JK, /K, +1 (4.8)
Et

S™ = JKK, (4.9)

L’équation (4.8) indique que le degré d’inhibition est déterminé par le rapport K¢/K; et non
par K; uniquement. Plus K¢/K; est grand, plus u™* est petit devant u,, et donc plus le degré
d’inhibition est grand.

ax S max

De plus, dans le cas de substrats inhibiteurs, u™* et sont importants pour la

détermination des parametres de la cinétique.

L’équation (4.6) a été largement utilisée dans la modélisation de plusieurs systémes de
traitement des eaux polluées.

Pour la dégradation du phénol, certains auteurs ont proposé d’autres modeles décrivant le
caractére inhibition du substrat sur la cinétique de croissance (voir tableau 1).
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Tableau 1 : les modéles d’inhibition du substrat (Onysko, K. A. 1999)

Source Modéle
S
lleaXS (1 - j
Webb (1963) _ K
/Ll - S 2
S+Kg+—
K,
p— /’lmaxS
Yano et Koga 1969 ﬂ_S+K i
N K2
S
S+Ko+ — (1+j
K, K
)
K]
Aibo (1968) U= Hira €
S—K,
- =S
K K
— e’ e"s
Edwards (1970) H = Hinax
S
S 1+—
lumax ( Kj
H="7K, S
Yang et Humphrey (1975) 1+ 5 + o
1
p— /umax
Yang et Humphrey (1975) H= % SV
B N
S (KI j
/J — ll’lmaxKIS
JK K, - S?
Sokol et Howell (1981)
Luong (1987)
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Han et Levenspiel (1988) sY S
lLl = /umax T o

I-5 Facteurs affectant I'attachement, la croissance et le déplacement
d'éléments nutritifs

I1-5-1 L effet d'attachement de la surface solide :

De nombreuses cellules se divisent en contact avec des surfaces biologiques ou non-
biologiques (Pethica. R. 1980). Plusieurs propriétés extérieures sont importantes dans la
formation d'un film primaire (Heukelekian., 1956). L'influence des surfaces solides sur
l'attachement et la croissance a €té rapportée par plusieurs chercheurs (Geesey et coll., 1978,
Hendricks, 1974. Marshall, K.C, 1976 et Zobell, 1943). Les surfaces solides concentrent les
aliments et augmentent ainsi I'attachement. La dépendance entre la superficie d'un récipient de
laboratoire et l'activité bactérienne a été démontrée par Zobell (Zobell, C.E. (1943)). La
surface du support en plus de concentrer les nutriments, elle aide dans le contréle de la
diffusion des exoenzymes de la cellule. Cependant, les aliments de faible poids moléculaire
qui sont concentrés ne sont pas responsables directement de l'attachement.

Dexter et, coll.1975 ont énuméré les effets de plusieurs paramétres des surfaces solides autres
que la toxicité sur la croissance microbienne d'attachement dont :

1. La texture extérieure de la surface
2. La charge extérieure
3. Mouillabilité du substrat

1-5-2 Effet des forces de cisaillement et de la vitesse :

L'influence de la vitesse d'écoulement peut étre “ vue ” appréciée par le biais du transport des
aliments des nutriments vers la surface d’attachement et dans le cisaillement accumulé de la
biomasse. D’importantes vitesses au-dessus des surfaces de film augmentent la croissance des
boues en raison d’un meilleur transfert des nutriments de 1’eau sur les surfaces colonisées par
les bactéries (Heukelekain., 1974. Sanders., 1966). Ceci a aussi été confirmé son étude
relative a I’influence de la turbulence sur 1'activité bactérienne (Hartmann, 1967). Puisque les
vitesses d’écoulement €levées favoriseraient des taux €levés de lessivage et les faibles vitesses
ne pourraient pas transférer les molécules de nutriments d’'une maniere adéquate, ainsi une
gamme des vitesses pour la croissance peut étre déterminée. L’étude expérimentale par
Sanders (1966) et Characklis (1965) sur le biofilm développé et avec des vitesses allant de 0,1
a 1 ft/s, a montré qu’une vitesse de 1ft/s (pied par seconde) donne une croissance maximale.
Sanders a montré que d’importantes vitesses conduisent a des films peu denses et plus
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fragiles. Characklis a aussi observé que les biofilms peuvent résister a des forces de
cisaillement au dela de 15 dynes.cm™.

Les forces de cisaillement sont importantes dans la détermination de 1’épaisseur du biofilm a
cause de I’¢élimination physique et du transfert des nutriments au biofilm. (Sanders, 1966 et
Characklis, 1965)

Trulear et Characklis (1980) confirment 1’assertion que 1’augmentation du taux de
cisaillement conduit a de plus grandes vitesses de lessivage.

I-5-3 Effet du pH et de la température :

Reid a proposé un pH optimal de 7.2 pour la croissance biofilm (Reid et Assenzo 1960).
Proche d’un pH neutre, la production de polysaccharide est maximale (Wilkinson. 1958).
Ceci signifie qu'un pH compris entre 6.5-8 serait optimum pour la croissance bactérienne. Des
milieux acides de pH compris entre 3 & 4 ou des milieux de pH supérieur a 10 ne sont pas
fréquents. Les différentes espéces de micro-organismes isolés taux différents milieux de pH
extrémes et leur vie ont été étudiées par Langworthy (1978).

Green (1965) a signalé que le pourcentage des matiéres seéches dans les boues variait entre 3.5
a 6.5 %, pour des températures allant de 5 a 30°C ; mais des températures plus élevées ont
augmenté la proportion de matiéres séches (Green et coll,, 1965). Les polysaccharides
bactériens sont synthétisés a une vitesse importante et a des températures plus basses que la
température optimale de croissance bactérienne (Farrel et Rose 1967).

Ceci peut expliquer une température inférieure pour la croissance des boues comparée a la
croissance en suspension. Il a été observé que E. coli produisaient environ 25 fois la quantité
polysaccharide a une température 15 a 20 °C par rapport a la température optimale de 37°C.
Fletcher a affirmé qu'il était difficile de faire n'importe quelle prédiction générale sur les effets
de la température sur la physiologie indépendamment de celle qui est relative a la vitesse de
réaction. (Fletcher, M. 1980). Peu des travaux relatifs a 1’activité des microorganismes de
riviere a trés basses températures au dessous de 5 °C existent a ce jour. Baross et Moritaes
(1978) ont regroupé les données pour montrer l'effet de la température et la vitesse de
croissance microbienne. Il a été observé que des températures 8 a 20 fois plus élevées sont
nécessaires en hiver (0 a 5°C) comparé a ceux de la période d’été (16 a 21°C).

I-5-4 Effet d'oxygene dissous (DO) :

L’oxygene est évidement un facteur important du point de vue métabolisme des organismes.
Selon la diffusion de I'oxygéne, il y aura deux zones dans le biofilm : aérobie et anaérobie.
Les cellules dans la zone anaérobie ou au-dessous de I'épaisseur limite pour la diffusion de
I’oxygéne meurent ou métabolisent d’une manicre anaérobie (Sanders et coll., 1966).

La masse des organismes dans la zone supérieure accrue est considérée comme active.
Sanders (1966) et a signalé que 1’élimination maximale des nutriments se produit lorsque

I'épaisseur du film attend la valeur minimale de 21 microns.

L'épaisseur active du film est indépendante de la concentration de I’oxygeéne dissous.
Tomlinson et Snaddon (1966) ; Kornegay et Andrews (1967) ont montré que 1’épaisseur du
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film actif est d’environ 100 pm. Le degré de pénétration de I'oxygeéne dans le film dépend du
coefficient de diffusivité, du type de film et de la réaction.

En présence des conditions anaérobies, dans la partie inférieure des couches, la formation de
produits est importante. Il est cependant difficile d'établir le réle de ces produits de
décompositions anaérobies avec la variation des concentrations de substrats arrivent par
diffusion a travers la couche supérieure aérobie. Sanders (1966) a donné une indication d'une
réduction de la DBO ¢éliminée du substrat une fois 1’épaisseur limite atteinte et ceci est di soit
aux produits anaérobies libérés ou a I’utilisation de ces produits par les microorganismes dans
la couche supérieure. Plusieurs études ont montré la présence de I’oxygene en dessous de la
zone active. En effet, Whalen (1969) en utilisant un milieu nutritif de 20 mg/L et un film
hétérotrophe, a trouvé de fortes concentration d’oxygene a travers le film qui se stabilise a une
¢épaisseur de 75 pm. Cependant, pour un milieu a 500 mg/L, le profil de 1’oxygene dissous
s’est stabilisé a 0.25 mg/L en dessous 150 um. Les variations des concentrations d’oxygene
dissous ne conduisent pas a des variations de composition chimique dans le film (Kornegay
coll., 1968).

I1-5-5 Effet de substrat et des nutriments :

Le substrat et les nutriments, étant directement impliqués dans le métabolisme des cellules,
ont un effet trés significatif sur I'attachement et la croissance. Il a été suggéré dans plusieurs
é¢tudes (Baier, 1972. Baier et coll.,, 1968. Trulear, M.G et Characklis. 1980) qu’un film
organique se forme initialement sur la surface d’attachement. Ceci serait influencé par la
composition chimique des milieux liquides. Selon Baier (1980), I’enrichissement du film par
les produits organiques ainsi que la tension superficielle des détergents conditionne la surface
d’attachement, conditionne la surface. Les substances organiques présentes dans le milieu,
s’averent favoriser l'attachement dans certains alors que pour d’autres elles peuvent inhiber le
procédé d'attachement (Fletcher et coll., 1980). Wardell et Brown (1980) ont trouvé, par le
biais de leur étude menée sur écoulement en continu d’une culture, une augmentation de
I’adsorption des cellules sur la surface pour une concentration de carbone réduite. Le nombre
de sites récepteurs libres disponibles sur ’enveloppe de cellule et sur la surface est plus
important.

Pour une concentration limite de glucose, seule une faible quantité de polymeéres était
nécessaire pour jouer le réle d’adhésif entre ces sites récepteurs sur I’enveloppe de la cellule
et la surface. Ce facteur peut devenir trés significatif dans les environnements naturels avec
une faible quantit¢ de nutriments. Une concentration excessive de carbone favorise la
production de polymeéres qui en couvrant les sites accepteurs arrive a inhiber 1’attachement
(Marshell et coll., 1971). Ceci signifie, qu’avec un exces de carbone la surface sera recouverte
beaucoup plus par les polymeres qu’avec les bactéries.

En général, la concentration des nutriments est directement liée a la quantité de boue (Reid et
Assenzo et coll., 1960) et les films se régénerent plus facilement (mue facile) et ceci pour des
films qui évoluent dans des liquides a forte concentration en matieére oxydable (Heukelekian
et coll., 1956).
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I-5-6 Effet I’épaisseur de film :

Dans la littérature, il y a un accord saisissant dans les concepts relatifs au développement du
film, bien qu’il y ait eu des désaccords sur d'autres aspects (Eckenfelder et O’Conner1961.
Kornegay et Andrews, 1968. Sanders. 1964). L'épaisseur de biofilm est un parametre
important dans le métabolisme de la communauté bactérienne. McKinney (1962) a établi que
l'efficacit¢ de colonnes ruisselantes serait maximale avec une couche mince de
microorganismes. Ceci a été approuvé par plusieurs chercheurs (Kornegay et Andrews, 1968.
Sanders, 1964. Tomlinson, et Snaddon 1966) qui ont montré que 1’épaisseur effective du film
peut se situer jusqu'a 120 pm. Il y’a cependant un désaccord avec ses chercheurs sur la
variation des vitesses de consommation des nutriments au dela de 1’épaisseur effective du
film.

Une revue de la littérature a révélé deux théories différentes, une basée sur le travail de
Sander (1966) et 'autre sur celui de Kornegay et Andrews 1968 et de Tomlinson et Snaddon
(1975). Selon la premicre théorie, la vitesse de consommation des nutriments est réduite une
fois que I’épaisseur limite du biofilm est atteinte a cause des produits de fermentation
provenant des couches inférieures et diffusant dans la couche aérobie pour fournir en plus des
nutriments. La seconde théorie a postulé qu’il y’a une épaisseur limite correspondant a une
vitesse de consommation maximale des nutriments qui reste constante méme si 1’épaisseur du
film augmente. Cette condition était maintenue jusqu'a I’apparition d’un détachement avec de
plus importantes épaisseurs (Sinthakumer, S. 1982).

I-6 Les Modélisation du biofilm
I-6-1 Historique :

1967-1974 : Deux modeles sont développés : pseudo homogeéne et hétérogéne applicables
a des films dans les bioréacteurs ou la résistance a la diffusion dans la phase liquide est
importante. Les équations du modele du biofilm donnant I’épaisseur en fonction de la
concentration du substrat dans la phase liquide sont proposées. Ces modéles sont développés
et appliqués aux biofilms fixés dans des lits ruisselants par Atkinson et ses collaborateurs
(1968, 1967, 1970, 1974).

1976 : Williamson et McCarty (Ernest, J.V.1998) développent un modéle fondé sur la
cinétique de Monod pour un seul substrat, le transfert de masse du substrat de la phase liquide
vers le biofilm est introduit. L’¢épaisseur du film liquide externe au biofilm est utilisée comme
parametre du modele pour les biofilms épais, ou la diffusion est limitée.

1978 : Rittmann et McCarty (Ernest, J.V.1998) ont développé les travaux de Williamson et
McCarty pour trouver un modéle plus pratique et utilisable. Basé sur I’élimination du substrat
au sein du biofilm. Le modéle est d’ordre variable et donne une solution analytique
approximative pour la concentration en substrat limitant, en dessous de laquelle il n y’a pas
d’activité dans le biofilm. Il a été aussi remarqué que la vitesse d’assimilation dans le biofilm
était supposée maximale.

1980 : Rittmann et McCarty (Ernest, J.V.1998) ont estimé la concentration du substrat dans le

biofilm, quelque soit 1’épaisseur du biofilm en introduisant la résistance au transfert de
matiere (RTME). La RTME est réduite a une couche stable dans laquelle, toute la résistance a
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la diffusion s’y retrouve. Dans ce modele tout le flux est une fonction directe de la
concentration en substrat dans le bioﬁlm(@sub =f (Csf)) .

1981 : Arcuri et Donaldson (Ernest. J.V.1998) donnent le modé¢le cinétique caractérisé par le
déclin qui peut étre di au détachement quand le biofilm devient trop épais et instable

1982 : Rittmann introduisit le détachement dans le terme du déclin.

1985 : Benefield et Molz (Ernest. J.V.1998) ont développé un modele mathématique pour les
films fixés en décrivant le transport et la diffusion de ’oxygeéne et de la matiére organique
dans le film liquide et dans le biofilm, la croissance du biofilm et la densité cellulaire. Des
cinétiques ont ét¢ modélisées selon Monod pour I'oxygéne et la maticre organique. La
résolution est numérique.

1990 : Heath et ses collaborateurs utilisent des courbes normalisées pour le modéle du
biofilm, le calcul numérique est basé sur le volume requis du biofilm dans les réacteurs.

1990-1991 : Ruchti, Reichert et leurs collaborateurs utilisent le logiciel BIOSIM pour les
biofilms dans les CSTR (réacteurs parfaitement agité).

1994 : Kissel et son équipe réalisent une simulation numérique pour des cultures mixtes. Et a
la méme période 1’équipe de Camper utilise le BAM (Mathematical biofilm model) pour la
simulation des systémes de biofilm.

1994-1998 : Janning et coll., 1995 ; Arcangeli et Arvin, 1997 ; Horn et Hempel, 1997 ;
Beaudoin et coll., 1998 développent le logiciel AQUASIM qui a plus d’options que BIOSIM.
I1 est utilisé pour des biofilms a cultures mixtes dans les milieux poreux. (Wanner et coll.,
1995, Reichert et Coll., 1995).

Cette revue de la modélisation du biofilm est valable pour un écoulement uniforme et
unidimensionnel. Dans les milieux poreux, la modélisation dépend des propriétés du milieu.
Ces modeles ne prennent pas en considération I’écoulement a I’échelle microscopique et
I’effet du transport.

L’étude expérimentale sur la structure de la communauté du biofilm et les variations locales

de transport et de transfert restent encore d’actualité, ceux sont des phénomenes locaux non
maitrisés a ce jour.
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e Tableau 2 : Caractéristiques des bioréacteurs a lit fluidisé avec biomasse fixée :

Présenter les modeles existants depuis 1987 jusqu’au 2008 avec les conditions opératoires adoptées (dispositif expérimental, qualité et

quantité des substrats utilisés,..)

Source Condition Substrat Matériau Epaisseurs | Densité de Rétention de La charge de  utilisé et
opératoire Support de Biofilm | Biofilm solide [%v/V] biomasse [g/1] observation
[nm]
Tang et Fan | Q=23,6cm’/s phénol s c
(1987) V=11 charbon 12-48 72-151 4,8-8,0 1,5-3,2 p=p s 5 0
T=23°C actif Ko +Ss+85/K; Ko +Cp
Worden et phénol Charbon 180-210 - 6-7 -
Donaldson -
(1987)
Livingston phénol célite 23-26 141-222 9,75 13,6-21,6 S
- H = Hmax
ezgégs)e kg4 S8tk
Etzensperger phénol sable - - - 3-6
et coll.
(1989)
Mulcahy et eaux usées grain du 40-1200 21-48 - 5-16 -
Shieh (1987) | U;=2,95-6,17 | municipales, verre
cm’.s! méthanol,
nitrate de
sodium
Stevens et - second sable 50-68 - - 13 -
coll. (1989) effluent
Koch et al. coke sable - - 35-45 g/ 3,5-6,0 -
(1991) synthétique
- plante charbon i i 2733 g/l 6.0-8.7 i
actif
Colhoso et mélasse charbon 800 60 - 10-14 -
coll. (1992) - actif
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Ryhiner et - glucose sable - - 7-14 2,4-3,5 -
coll. (1988) levure
hydrolysé
Wagner et naphtaléne-2
Hempel - sulfonate sable 65-85 - - 2-7 -
(1988)
Patoine
(1989) - phénol sable 20-39 - 20 0,8 -
Heijnen et eaux usées -
coll. (1990) - industrielles B S, G
(ammonium, sable 50-100 200g/1 15-25 M= Hi K, 48 +8/K K, +C,
sulphide, st
DCO)
Nicolella et eaux usées sable 20 - - 1100 -
coll. (1995) (Glucose)
Nicolella et U=14,8-49,1 eaux usées
coll. (1996) cm/s (Glucose) sable 26-286 101-69 - 29-52 -
T=20 °C
Haibo, Y. Ug=0-1,25
(1998) cm/s eaux usées 70-178 345,6
U;=9-3.3 de Billes de - 2460 -
(cm/s) pétrochimie verre
d,=1.55 mm 4,5-106 163,8
d,=0.605 mm
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Rajagopalan U=30-90 eaux usées S C
.Suriyanaray m/h industrielles — s o
H=H
(1998) et M g S K+ C
domestiques sable 50-85 65 5,71 107g cellules § s 70 0
(NHs)
Kira Alison | Q=(0,35-1,53) phénol sable 3-35 230-290 112-589 p=p SS
Onysko 107 = Finax 2
(1999) T=10-25°C Ks+8,+5, /K,
n
&
S{1-—
St
H = Hmax
K¢ +S
Gonzalez. et
coll. (2000) Q=851/h S
V=31 billes de gel 20-40 - 0,03 4= u
PH=6.6 phénol alginate de max K + S
T=30°C calcium s
ﬂ = ﬂ m ax + S
S
H= fumax 72
K+S§S+S /K;
eaux usées Bille S
Tsunda et - urbaines Ciment <35 - 8-6 H = Hmax
coll. (2001) ( CBs) (Kp +5)(1+s7K;)
S
H = Hmax — ke
+ S
S
H = Hmax — ke
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S
H = Hmax
6,96 K + S
Tsunda et Q=0,006 m*/h résine Billes 11,3 U=y s
coll. (2002) V=31 d’acrylique Ciment 100 - - max e L5y 52 /K
T=20°C (CBs) 1
14,5
u=p
max
(kp +5)(1+5/k;)
2-chloro-
Badri et coll. 2’,6’-deitul- - - g
(2003) T=25°C N- ~
methoxumet charbon - - Ho= Hmax s
hyl Actif +
acétanilide 4 35
acétate
Fahid et U=45-65 m/h -
Dahab PH=7.5
(2004) T=23°C nitrate sable 170-200 71 23,35 g.ly 20,96-25,16
V=200 1
nitrate
Kim et coll. toluéne 1= Ss Co
(2004) T K +Se Ky 4 C
sable 98-111 S S "o 0]
Venu Vinod Q=40- S C,
et. Venkat 3500ml/h Phénol billes de 19 1,7 1,034 H= o -
(2005) v=2.61 plastique K;+S+S8° /K, K+G,
T=30°C
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3000-500 Phénol 0,040 S
Hsun-Hao ml/min M= M.
Tsai, et coll. Para- charbon 10 7 0,095 K + S
(2005) nitrophénol Actif
0,145
Toluéne
Tzu-Yang et
Yen-Hui éponge S
(2005) Or/Q= 25 polyuréthan 430 10,64 0,005 H= Hpax
V=1.781 phénol e mg VSS/I K+S+S*/K,
T=28°C Forme
(cubique)
Venu Vinod Q=40-
et Venkat 3500ml/h Billes de 2987- - S
(2006) V=2.61 phénol plastique 2100 30-94 H = Hnx 77 o
T=30°C K + S
Mowla et pH=6.5-7.5 hydrocarbur | particules de 100 to S
Ahmadi. V=2.8-2.91 es PVC 200 1195 - H = Huax 77 o
(2007) T=30-25°C K + S
Prasanna pH=7 nitrate Billes de (5,983- 104,3- S
lakshmi et T=30°C plastique | 3,12) 10" | 10,1245/ U = g, —
Pydi Setty | Q=4,41-5.67 m (kg/m?) K + S
(2008) m’/s
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I-6-2 Comparaison des modeéles de bioréacteurs a lit fluidisé avec biomasse fixée

Le tableau 3 présentes les caractéristiques avec les conditions opératoires de bioréacteurs a lit fluidisé.
Tableau 3 : caractéristique des systémes choisis d’ICFBR

Source substrat Matériau Support Epaisseurs Densité de biofilm Rétention de La charge de biomasse [g/]]
de biofilm [mg/cm’] solide [%v/v]
[nm]
Tang et Fan (1987) phénol
Charbon actif 12-48 72-151 4,8-8,0 1,5-3,2
Worden et Donaldson phénol Charbon 180-210 - 6-7 -
(1987)
Livingston et Chase phénol Celite 23-26 141-222 9,75 13,6-21,6
(1989)
Etzensperger et coll. phénol Sable - - - 3-6
(1989)
Mulcahy et Shich Des eaux usées municipales, Grain du verre 40-1200 21-48 - 5-16
(1987) méthanol, nitrate de sodium
Stevens et coll. (1989) effluent secondaire Sable 50-68 - - 13
Koch et coll. (1991) eaux usées synthétique usine Sable - - 35-45 g/l 3.5-6.0
de Coke
Charbon actif - - 27-33 g/l 6,0-8,7
Colhoso et coll. (1992) mélasse Charbon actif 60 - 10-14
800
Ryhiner et coll. (1988) | hydrolysat de Glucose-levure sable - - 7-14 2,4-3,5
Wagner et Hempel napthalene-2 sulfonate Sable - - 2-7
(1988) 65-85
Patoine (1989) phénol Sable 20-39 - 20 0.8
Heijnen et coll. (1990) Des eaux usées industrielles Sable -
(ammonium, sulphide, COD) 200g/1 15-25
50-100
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Tableau 4 : Comparaison des mod¢les en régime transitoire ICFBR.

e Le tableau 4 présentes comparaisons des modeles avec les hypothéses et les conditions opératoires choisies par différents auteurs pour la

résolution des équations.

Les hypothéses

Supposition et condition

Worden et Downldson (1987)

Tang et coll. 1987

Park et coll. (1984b)

Systeme :
Type de réacteur

Lit fluidisé avec réacteurs CSTR

Bioréacteurs a lit fluidisé inversé (draft tube)

Bioréacteurs a lit fluidisé

Nombre des phases 2 3 Ni pas fixé

Support de matériel Particule de charbon Charbon actif Sphére inerte

Culture Mixte phénol Pur

Substrat Phénol Glucose

Nombre des paramétres 18 24 24 pour des modéles mixtes
Hydrodynamique :

Modé¢le mixte CSTR CSTR CSTR ou bonde de flux

Cisaillement /détachement de biofilm

Ni pas considéré

Evaluation de modéle a 1’état stationnaire

Considéré négligeable

Cinétique :
Nombre des especes
Cinétique microbienne

1
Duel (substrat et 1I’oxygéne)

1
Compétition entre (substrat et I’oxygeéne)
Incluse avec détachement

1
Duel (substrat et I’oxygéne) et
formation de production

Maintenance des cellules /ralentissement | Non oui
délia
non
Transfert de masse :
Transfert de masse gaz-liquide Non Oui Oui
Transfert de gaz liquide -biofilm Résistance de transfert de gaz liquide | Oui Non
—biofilm considéré négligeable
Propriétés du biofilm :
Densité du biofilm uniforme Oui En fonction de I’épaisseur du biofilm Oui
Diffusivité de biofilm uniforme Oui-D, / Df =024 Relation avec I’épaisseur du biofilm Oui
Vérification expérimentale 2 impulsions de boues activées 4 changements de I’étape expérimentale Non

microorganismes

Milieu de culture avec p.putida
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Supposition et condition

Stevens et coll. (1987)

Gadani et coll. 1993

Systeme :
Type de réacteur

Bioréacteurs a lit fluidisé

Bioréacteurs a lit fluidisé

Nombre des phases 3 3

Support de matériel Particule de sable grain inerte

Culture Mixte Mixte

Substrat ammonium ammonium

Nombre des paramétres 33 pour 2 espéces (avec mode¢le lit fluidisé) 15 pour les milieux culture pure et 21 pour 2 espéces
Hydrodynamique :

Modéle mixte
Cisaillement /détachement de biofilm

CSTR avec série
Ni pas considéré

CSTR
Evaluation de modeéle a 1’état stationnaire

Cinétique :
Nombre des especes
Cinétique microbienne

1
Duel (substrat et I’oxygéne) pour multiple
substrat

1
Flexible (2 simulation)
Inclue avec détachement

Maintenance des cellules /ralentissement ralentissement ralentissement
délia Non Non
Transfert de masse :
Transfert de masse gaz-liquide Non Non
Transfert de gaz liquide -biofilm Résistance prévue de transfert de masse a étre Oui
négligeable
Propriétés du biofilm : Aucune croissance de biofilm
Densité du biofilm uniforme Oui Oui
Diffusivité de biofilm uniforme Oui- D, / Df =1 Oui- D, / Df =0.8

autres

Effets inclus de pH et de température ; taille de lit
fluidisé prévue

Aucune allocation hold-up phase ; permis pour les fractions
actives variables pour chaque espéce et la biomasse inerte

Vérification expérimentale

Impulsions

Non
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CHAPITRE II :
CONTRIBUTION A LA MODELISATION D’UN
BIOREACTEUR A LIT FLUIDISE
TRIPHASIQUE (Gaz-Liquide-Solide)
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Il Modele dynamique

L’Analyse de Systémes Complexes est fond¢ sur la simulation numérique qui fait appel a des
modeles mathématiques qui étudient la dynamique du processus. Ceci permet:

. de Comprendre les phénomenes mis en jeu,
= de prévoir leur évolution,
. et d’optimiser les parametres de fonctionnement.

La Qualité et la fiabilité des résultats de la simulation dépendent de I’adéquation du mod¢le a
la réalité physique.La validation d’un modele donné nécessite la comparaison entre les
résultats théoriques et les résultats expérimentaux.

11-1 Les Hypothéses :

La description du mod¢ele de biodégradation du substrat par des bactéries (culture mixte)
immobilisées sur les grains de sable est donnée par Tang et Fan (1987) Haibo et Rittmann
1997. Nous avons utilisé le modele de la biodégradation des hydrocarbures par des bactéries
immobilisées sur les supports semblable a celui utilisé par le tableau 1.Pour la supposition sur
la simultanéité de la diffusion de ’oxygene et du substrat dans le film, il y’a trois processus
de biodégradation des hydrocarbures dans le bioréacteur a lit fluidisé et qui sont les suivants :

a) transport de I’oxygéne au sein du liquide.

b) transport dans la phase liquide du substrat, d’oxygéne et des substances nutritives vers
la surface du film.

c) diffusion simultanée du substrat et de I’oxygene avec réaction a I’intérieur du biofilm.

Les profiles de concentrations du substrat, de la biomasse en suspension et de I’oxygene en
fonction du temps ainsi que 1’épaisseur du biofilm dépendent des hypothéses suivantes :

1) parfaitement mélangés dans la phase liquide;

2) Les particules sont sphériques, de méme taille, et le biofilm est homogeéne du point de
vue épaisseur, porosité, composition et densité ;

3) La fraction active du biofilm est constante ;

4) La cinétique de croissance suit un modéle d'inhibition de substrat (Modele de
Haldane) ;

5) Les facteurs limitants de la croissance sont le substrat organique et I’oxygene;

6) Le transport des composés dissous dans et hors du biofilm s’effectue par diffusion
moléculaire et peut étre décrit par la deuxiéme loi de Fick;

7) Un mode¢le unidimensionnel puisque les gradients de concentration sont significatifs
uniquement dans la direction perpendiculaire a la surface du support;

8) La biomasse en suspension contribue a la biodégradation du substrat ;

9) Et la vitesse de détachement du biofilm est constante.
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Notre travail a consisté a mettre au point un modele qui décrit le transfert de matic¢re autour
des bioparticules ainsi que la réaction de biodégradation pour les deux substrats I’oxygene et
le substrat organique (mélange d’hydrocarbures). Les bilans matiére sont été écrits pour
I’oxygéne, le substrat organique et la biomasse en suspension dans le cas d’un réacteur a lit
fluidisé.

Soit a présent 1’écriture des équations inhérentes a tout le processus de biodégradation.

11-1-1 Le bilan du substrat au sein du fluide :

Pour le substrat de concentration Sy, dans la phase liquide on peut écrire :
(entrée) — (disparition) = (Sortie) + (accumulation)

Soit a présent les différentes étapes de disparition :
1) Quantité de substrat consommeée par les bactéries en suspension.

2) diffusion du substrat a travers le film liquide entourant les bioparticules.
3) Quantité de substrat utilisée pour la maintenance des particules en suspension.

Débit de liquide O, =V, D

05,-2xp —kSNP47nff(Sb—Sf ) _)— mv, X, =QLSb+VL& (L)
—— Y \ r=ty —_— = dt

débit g ~ “ maintenance des débit
d'entrée ond diffusion a travers le film liquide bioparticules sortie accumulation
consommation des entourant les bioparticules en suspension
bactéries en
suspension
. J
v
Disparition

On divise par volume de liquide (VL ) on obtient 1’équation suivante :

ds,
dt

47rIN ok, (Sb -,

A ) (I1.2)

- D[S, -S,(]- %+m X, -

g gL VR

Avec ;

D : Vitesse de dilution [h™']
iy : Vitesse de croissance spécifique dans la phase liquide, [h™]
Y, : Coefficient de rendement réel relatif a la croissance, [g masse séche/g substrat]

m : Coefficient de maintenance du substrat, [g/g.h]

Et — lumabe Cb
H K +S,+S, /K, K, +C,
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11-1-2 Bilan de I’oxygéne au sein du liquide :

Pour le I’0xygene de concentration Cp, dans la phase liquide on peut écrire :
(entrée) — (a’isparition) = (Sortie) + (accumulation)

!
Bilan de matiére : Débit de liquide Q L = VL D

dC
QLC XV — 4k, Npr; ( )zQLCb+VL—b
y =rre —— dt (H.4)
deblt 0 - V ~  débit de
d'entrée Consommation %?l di.fc’lﬁJsion de l'oxygéne au niveau du sortie accumulation
de l'oxygéne au 1quide
niveau du liquide
En divisant par Vi nous obtenons :
2
dCb , I 47Z'I’fNPkO (Cb - rf)
o _ picy -y ]| Ho | xg - L.5)
dt Y 0 er VR

11-1-3 Bilan de biomasse en suspension :

Pour la biomasse en suspension de concentration X dans la phase liquide on peut écrire :

(entrée) + (apparition) = (Sortie) + (accumulation)

Soit pour I’apparition :
La biomasse est produite dans le lit par
1) La croissance.
2) Le détachement a partir de la biomasse fixée sur les particules solides.

Vv, =¢&l,
4 dX
3 3 s
(0)+(,uSXSVL)+—7r(rp r ) pP Ty = QL v,
—— — 3 dt {L6)
Débit Croissance \ ~ 4 deblt de
d'entrée Détachement a partir de la biomasse sortie accumulation
fixée sur les particules solides
On divise par le volume de liquide (VL ) on obtient 1’équation suivante :
3 3
dX Az N, p, r,(r; =r)
d b
= X u, + / / (IL.7)
dt 3¢,V,
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11-1-4 Bilan du substrat dans le biofilm :
La concentration du substrat dans le Biofilm Sr

Bilan de matiére relatif au substrat dans un ¢lément de volume d’épaisseur dr :

(entrée) — (a’isparition) = (Sortie) + (accumulation)

- hoa
s
V2 \.\<\_

Particule
du sable

coucheBiofilm

film Dynamique

Sein solution

Figure 6: Schéma de bioparticules.

Pour la disparition :

1) consommation par les bactéries actives pour leurs croissances.
2) Une partie sera consommée pour la maintenance des particules actives.

4 N || & f +(ngf ) dr’dr =4zr’ N,| +4mr %dr (IL.8)
f r+dr ,Of pf B J r 8t .
y g g —— e ————
$bit dentrd \ / maintenace Débit de lati
bl dente Consommation par les des bactéries sorti; ’ e
bactriés actives pour la
croissance
Dispa\;ition
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On divise par r* ’expression précédente on aura :

1 0 (.» 05, il 2 1.9
el GRS S e B EE w
oS,
N,=D,
or
D’ou I’équation finale :
05, 5 L[0f 205, )] [#s (IL10)
=D, — r + m fpf
ot r-\ or or Y,
Avec comme conditions aux limites :
D ai:o s =T, (IL11)
I or
8Sf ‘ _
Dsfg=kb(sb—sf r,.) o r=r (IL12)

11-1-5 Bilan de I’oxygene dans le biofilm :

La concentration de I’oxygene dans le biofilm de concentrationC, :

(entrée) — (disparition) = (Sortie) + (accumulation)

Bilan relatif a I’oxygene dans un élément de volume d’épaisseur dr :

2 M, 2 7. 2 2 dCf
47r- N, —| == fp, |4rr dr=4rr" N, ‘ +47zr ——dr
‘ olua ™| 5 TP ol, r (IL.13)
débit de Tentrée N U débit de sortic - ~ /

R Vo accumulation
oxygene consommé par les

bactéries

.. 2
En divisant parr” ona:

1 0o , oC, oC, [ H, (IL14)
——| D = +
¥’ or T or ot Y, Jb;
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D’ou I’équation finale :

oC 1 oC
L = Dof_z i r ! - £L fpf (IL15)
Ot r=\ or or Y,
Les conditions aux limites :
oc,
Dof ? =0 3 r=r, (IL.16)
oC ‘
S _ a = (I11.17)
Dofg—ko(cb—cf ’ff‘) r I"f

v, : Coefficient de rendement réel relatif a la croissance, [g masse séche/g oxygene]

— HinaxS s ¢ (IL18)
K,+S,+S;/K, K, +C,

My

11-1-6 Bilan global au niveau de la bioparticule

Pour une bioparticule la vitesse d’augmentation de la masse du biofilm est donnée par les
bilans de matiére suivante :

111-1-6-1 Bilan de matiére relatif a la biomasse dans le biofilm :

dm,,
dt = rcroissance - rdétachemenl (H.19)
Taux de croissance :
Ty
_ 2 11.20
Feroissance = 47[10] .[ /’lfr dl" ( )
rP
Taux de détachement :
4
_ 3.3 (I1.21)
. détachement ~— 3 ﬂ(rf r p )IO f rd
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Et puisque la masse volumique est supposée constante, la variation du volume est égale a la
variation de la biomasse:

A p g ar (11.22)

Ainsi la vitesse de croissance du biofilm dans la direction radiale est donnée par 1’expression

suivante :

d (4 t 4 11.23
—(—ﬁr;pf)—j47wfpfr dr —ﬂ(rf—r;)pfrd (I1.23)
dt\ 3 :

On divise par 47p, :
dr, 17 1
ary b 2., Lo 3 3
2 ? ber dr 3 (r, —r;)r, (11.24)

Soit a présent I’écriture du programme relatif a 1’organigramme a des fins de résolution
numérique:
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11-2 Organigramme :

En général, c’est une représentation schématique des liens fonctionnels, organisationnels et
hiérarchiques d'un programme donné.

Début

\ 4

d,s0,np,vr, ¢ ks , ki, yg,m, dsf, pfrff‘ ,rd, kss, epsl ,rp

v

Sbo, X80, Cho, theta;o, thetay,

r =1, H(re-1p)
.4
Non Oui

r<rf

| 1 = 1+ (rf-rp) |

v

2D,
S, =S, +a’{(r—rp)2 —(r, —rp)2 __ka (rf —rp)}

s

2D,
C, =Cb+a"{(r—rp)2 —(r/.—rp)2 — kq (r/-—rp)-‘
(0

v

3 HnaxS
Hyp = 2

Sy
K.+S8,+—
v

sum;=sum;+ e (rerp)/
sump=sum-+ (u/ve+m) r* (rf-ro)

'

Integ = 1/rf* (sum,;-1/3(cf-rp’)rd).

group,= 2 dsf a*rf**(rf-rp)-f rof sum,.

group,= 2 dof aa rf* (tf>-rp)-f rof sum3.
dS/dt=-(mub/yg+m)Xs-4 pi (rf np 2 dsf a (rf-rp) /(epsl vr).
dCy/dt= d (c0-Cy)-(mub/yo)X,-4 1 rf* np dof aa(rf-rp) /(epsl vr).
dX/dt=pby(3)+4*pi*(y(6)*3-rp®) np rof rd/(3 epsl vr)

theta 1 =(groupl+integ sfrfn rf*).
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11-3 Méthodes numériques
11-3-1 Solution du modéle dans le régime transitoire :

Dans le mod¢le de régime transitoire ICFBR décrit dans le développement mathématique se
compose d'un ensemble d’équations différentielles ordinaires et partielles (ODEs et PDEs)
avec les conditions limites et initiales. Il y a six variables interdépendantes qui ont été
déterminées pour le modéle :

1) La concentration du substrat au sein du liquide, S,

2) La concentration de I’oxygene au sein du liquide, C,

3) La concentration de la biomasse en suspension, X

4) La concentration en substrat dans le biofilm en fonction de la distance radiale
dans le biofilm, S,

5) La concentration de I’oxygéne dans le biofilm en fonction de la distance
radiale C et

6) L’épaisseur du biofilm, qui peut également étre exprimée en termes de distance
radiale a la surface, r,

Six équations principales définissent le systéme par :

Bilan mati¢re du substrat au sein du liquide, ODE
Bilan matiere de 1’oxygeéne au sein du liquide, ODE
Bilan maticre de la biomasse en suspension, ODE
Bilan matiére du substrat dans le biofilm, PDE
Bilan matiere de 1’oxygeéne dans le biofilm, PDE
Bilan matiére de la biomasse dans le biofilm, ODE
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CHAPITRE 111 : Application
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I11-1 La partie expérimentale
111-1-1 Description I’installation a lit fluidisée triphasique :

Concernant les parameétres expérimentaux relatifs a I’eau polluée ainsi que les coefficients de
transfert et ceux de la biocinétique .Nous avons utilisé ceux d’un travail précédent (Hamlil,
Tahar., N), dans le cadre d’un magister réalis¢ dans le méme laboratoire. Les expériences ont
été effectuées dans un bioréacteur expérimental constitué d’un lit fluidisé triphasique.

gO [

2 ° >
°Q
. \ 4 — = —

6 o - — _ > B 11

O o _ = - _yY_
—O o - - — — —
0 — — - - —
o (o)

o Légende
1. colonne en plexiglas
2.zone de désengagement
3. zone calmante

4. Zone d’alimentation

5. Rotametre
6.
7.
8.
9.

N
-
o

Prise de Pression
Réservoir d’alimentation
Pompe centrifuge
Pompe de recyclage
10. Réservoir de recyclage
= 11. Réservoir de I’eau traitée

=
|
|
|

Tt

Air comprimé

8 — = =

Figure 7 : Schéma du lit fluidisé triphasique

Le dispositif expérimental utilisé, représenté schématiquement sur la figure 6, se compose
essentiellement des éléments suivants : une colonne, une section de désengagement (2), des
distributeurs, une zone calmante (3), une zone d’alimentation d’eau et de gaz (4,7), une zone
de recirculation de la phase liquide (10) (Hamlil, Tahar., N).

111-1-2 La colonne :

La colonne utilisée en plexiglas, a un diameétre interne et une hauteur respectivement de 94
mm et 1000 mm.

Tout le long de cette colonne, nous avons prévu quatorze (14) prises de pression pour le
relevé du profil de pression. Ces différentes prises sont espacées de 3 a 9 cm.
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I11-1-3 La section de désengagement :

La colonne est surmontée d’une section de désengagement en verre de 100 mm de diamétre
interne et 250 mm de hauteur, munie au milieu d’une sortie latérale de 60 mm de diamétre
interne. A cette sortie est reli¢ un bac de circulation de 1’eau (Hamlil, Tahar., N).

111-1-4 Les distributeurs

Deux distributeurs de diamétre : ont été utilisés ; le premier en plexiglas de 5 mm d’épaisseur,
perforé de 19 trous de 4 mm de diametre donnant ainsi un pourcentage de vide de 3%. Il
retient des particules de céramique formant la zone calmante et assure une premicre
distribution des fluides. Un second distributeur en cuivre de 2 mm d’épaisseur, perforé de 930
trous de 0.5 mm de diamétre avec un pourcentage de vide 10 %. Ce distributeur supporte le lit
de particules a fluidiser et assure une fluidisation plus au moins homogéne (Hamlil, Tahar.,
N).

111-1-5 La zone calmante :

La zone d’alimentation est une partie cylindrique en plexiglas de 94 mm de diamétre intérieur
et de 110 mm de hauteur, dotée de deux entrées :

-La premiére, située en bas, est prévue pour I’alimentation en eau.

-La deuxieme, située sur le coté, est prévue pour I’alimentation en gaz.
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Tableau 5 : Comparaison entre le modéle proposé et les autres modéles dans le régime transitoire.
Le tableau 5 présentes les hypothéses de six auteurs comparer avec notre modele.

supposition Modéle Autres modeles dans le régime transitoire

proposé 1 2 3 4 5 6
M¢élange complet de liquide ° ° o |o |© ° °
Particules uniformes ° ° e |o ° °
Croissance de biofilm ° ° o |eo ° ° °
Especes microbiennes simples ° ° o |o |°© ° °
Cellules en suspension ° ° ° ° ° ° °
Présence d’EPS ° ° ° ° ° 0 °
Bilan de la croissance ° ¢ ° ° ° ° °
Aucun effet d’immobilisation sur la cinétique ° ° ° °
Limitation simple de substrat ° ° ° ° ° ° °
Double/limitation multiple de substrat ° ° o o
Transfert de masse liquide-solide ° ° ° ° ° ° °
Transfert de masse gaz -liquide ° ° ° ° ° ° °
Biofilm uniforme ° ° ° ) ° ° °
Diffusion Fickienne dans le biofilm ° ° ° ° °
Détachement ° ° ° ° ° °
Adsorption de biomasse e ° ° ° ° ° °

® [ es suppositions faites / les conditions incluses

© Suppositions non faites / les conditions non incluses

Les modeéles en régime transitoires
1) Worden et Donaldson (1987)

2) Tang et coll., (1987)

3) Park et coll. (1984)

4) Stevens et coll. (1987)

5) Gadani et coll. (1993)

6) Kira Alison Onysko. (1999)

4 Bilan de croissance dans la cinétique mais le temps retard supplémentaire au modele par le terme de correction.

¢ La fraction inerte due le ralentissement unique, pas de ESP.
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Tableau 6 : Les constantes de modélisation d’un bioréacteur triphasique

Les constantes utilisées dans la modélisation sont résumées dans ce tableau 6 . Certaines
constantes ont été tirées de la littérature

humide volume

Parametre Symbole | Valeur unit Référence
Diffusivité de I’oxygeéne dans le Dot 0,090 cm’/h Tang et coll.,
biofilm 1987
Diffusivité du substrat dans le D¢ 0,0056952 cm”/h Onysko, 1999
biofilm
Fraction active de bactérie dansle | f 0,83 Onysko, 1999
biofilm
Coefficient de transfert matiére de | k, 27,72 cm/h Tang et coll.,
I’oxygene liquide-biofilm 1987
Coefficient de transfert de matiére | kg 39,6 cm/h Onysko, 1999
substrat liquide-biofilm
Coefficient d’inhibition K; 377107 mg/cm3 Marrot et
coll., 2006
Constante de saturation de Ko 0,110 mg/cm’ Tang et coll.,
I’oxygene 1987
Constante de saturation du substrat | Ky 5,27 10° mg/cm3 Marrot et
coll., 2006
Coefficient de maintenance m 0,01 g/g.h Onysko, 1999
Nombre total de particules dans le | N, 6369 nos
réacteur expériences
Taux de détachement spécifique Ip 0,024 h' Onysko, 1999
position radiale sur la surface des | 1, 0,0141 cm nos
particules expériences
Volume de réacteur Vr 728,28 cm’ nos
expériences
Coefficient de rendement de Yg 1,39 g DW/g substrate | Onysko, 1999
croissance du substrat
Coefficient de rendement de Yo 3 g DW/g Rajagopalan,
croissance de I’oxygene 1998
Rétention liquide £L 0,465 nos
expériences
Taux de la croissance spécifique m 0,119 h! Marrot et
maximale coll., 2006
Densité du biofilm sec pr 290 g DW/em’ Onysko, 1999
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CHAPITRE IV : RESULTATS ET DISCUSSION
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Apres avoir présente les différents travaux déja effectués jusqu'a ce jour notamment les
modeles proposés avec leurs hypothéses, nous présentons dans ce qui veut les résultats de la
simulation pour un réacteur semi ferme.

IV Résultats et discussions :
IVV-1 Réacteur en Batch (fermé) :

Dans ce qui suit, nous présentons les résultats de la simulation obtenus par la résolution du
systéme d’équations différentielles aux dérivées partielles du second ordre avec le Logiciel
MATLAB version 7.0. Ces résultats concernent le cas d’un réacteur semi-fermé ou 1’oxygeéne
est apporté en continu. Dans cette étude, nous considérons 1’évolution en fonction du temps
des grandeurs suivantes :

1) La concentration du substrat organique dans la phase liquide, S, ;

2) La concentration de I’oxygene dans la phase liquide, C, ;

3) La concentration de la biomasse en suspension dans la phase liquide, X| ;
4) L’épaisseur du biofilm, L, .

Les résultats sont représentés sur les figures 8 et 9.

0.4
,,-N~~~~~

_ 03 /7 T ~~al -
mE // ~~~-~
Lo V4
) ’
£ 02 ’ _ ]
p - Substrat organique
__g P N T T T T Oxygéne
g 0.1 === Bjomasse en suspension
3
[
o)
© 0

-0.1 L L L

0 10 20 30 40
Temps (h)

Figure 8 : Evolution de la composition de I’effluent de sortie en fonction du temps
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x 10
8 T T T
g 7 ‘l'o -
E 0, \‘
o R4 N,
E6 R4 S, 1
5 K4 \‘\
S R4 N
=) 5 / ’\ -
© * -
e K4 N,
=] P ~
(0] * ’\
8 4f N, i
2 ..
) S
3 ‘N,
2 L L L
0 10 20 30 40

Temps (h)

Figure 9 : Evolution de I’épaisseur en fonction du temps

Les résultats de la simulation représentés sur la figures 8 donnent les évolutions de la
concentration du substrat organique Sp, de la biomasse en suspension X, de I’oxygeéne Cj et

celle de I’épaisseur du biofilm L, .Durant la premiére étape, correspondant & la consommation

du substrat organique et celle de I’oxygene, la concentration de la biomasse en suspension Xy
ainsi que 1’épaisseur du biofilm augmentent. L’activit¢ biologique est importante. Elle
correspond a la période de croissance des bactéries et conduit & une augmentation de
I’épaisseur du biofilm. Quand le substrat organique est complétement consommé, la
biodégradation s’achéve et la concentration de 1’oxygeéne réaugmente vu que le systéme est
toujours alimenté en oxygene. Le biofilm, lieu des phénomenes de détachement et de la mort

de ses bactéries, diminue d’épaisseur figure 9.
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Tableau 7 : La comparaison des constantes adoptées par les modeles de la littérature.

TANG RAJAGOPALAN | ONYSKO (1999) | PIRBAZARI
(1987) (1998) (2005)
D h'] {2,01:23 0,170 0,66
S¢ [mg/em’] |(0,34-3,5)x10° |0,38 0,506 3107
N, 2.083 x10° 5,63 10°; 8,74 10°
Vr  [em’] 1,0 x10° 62,8 x10° 3,46 10°
e [h'] ]0,365 0,2083 0,112 0,57
Ks [mg/cm’] | 10,948 x10” 0,06 2,5 107 0,24 107
Ko [mg/cm’] 0,1 x10~ 0,096 x10~
K; [mg/em’] |0,113 0,175
Yg [mg/mg] | 0,496 0,60 1,39 0,34
m [h7] 0.01 et0.03
Dy [ecm’/h] | 0,0033 0,02933 0,0056952 0,025
pe [mg/em’] | 72-152 65 et 100 230 ; 240 ; 290 7
f 0,85
o [h'] 0,018 ;0,022 ; 2,83 107
0,025
ks [cm/h] | 16,2 39,6 38196
€L 0.97
I, [cm] 0,035 0,00975 2107
Kk, [cm/s] 27,72
D,s [cm’h] | 0,0082 0,0608
Yo [mg/mg] 0,354 3
Solide Charbon actif Sable Sable Charbon actif
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IV-1-1 Les réponses sur les changements des parametres :
VI-1-2-1 Variation du taux de croissance spécifique maximum (s, ) :

-3

mg/cn{’)

~

Concentration du substrat

7x1O

o

)]

S

Concentration de l'oxygéne (mg/cn?)

Temps (h)
(a)
9

E

L 8

o —_

E £

N 27

@ E

i S

£ 03 26

= =

2025 59

[ ©

o o |3

® 02 24

"E o

Py w

S 0.1 3

o

(@]

0.1 : : : 2 : : : :
0 10 20 30 40 0 5 10 15 20 25 30
Temps (h) Temps (h)
(c) (d)
—e— 41,,, =0.0595 " T, =0.119 4" - ==y =01785h"

veveee f, =0238 "

0 u. =0.2083 h™" (Rajagopalan, 1998)

= u. =0357h" Au_ =0.112 h™ (Onysko. 1999)

Mg = 0.365 B! (Tang, 1987) O u.. =057 h™" (Pirbazari 2005)

Figures 10 (a, b, ¢, d) : La réponse de S,,C,, X, L, ala variation(,,, ).

Les Figures 10 (a, b, ¢, d) présentent I’évolution des grandeurs S,,C,, X et L, en fonction

du temps pour différentes valeurs du taux de croissance spécifique maximum g . Lorsque

u.. est petit la dégradation du substrat organique demande un temps important et la

consommation de ’oxygene évolue lentement par rapport au cas ou g, est important. La
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cinétique de consommation de I’oxygene est plus rapide avec les molécules de substrat
organique de faible poids moléculaire. L’¢épaisseur du biofilm augmente avec le taux de
croissance maximum puis diminue avec le temps, plus le taux g est grand et plus la durée
de formation du biofilm est courte. Ce qui a pour effet de favoriser 1’augmentation de la
concentration de la biomasse en suspension. Le temps de biodégradation augmente
considérablement lorsque . diminue. D'autre part, en fonction des valeurs données par la
littérature (Tang, 1987 ; Rajagopalan, 1998 ; Onysko, 1999, Hsun-Hao 2005) voir tableau 7,

4. diminue lorsque la molécule du substrat (hydrocarbure) augmente par la masse et la

taille. Ce qui rejoint nos résultats expérimentaux.
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VI1-1-2 -2 Variation de la constante de saturation du substrat (K ):

-3

7x10

o

0.15f

0.05f

Conencentration du substrat (mg/cn)
[e)
ConcennaﬁondeIhxygéne(mghnﬁ

o
ok L 0 0000000000GM
1 1 1 1 _1 I I I I I 1
0 5 10 15 20 25 0 5 10 15 20 25 30
Temps (h) Temps (h)
(@) (b)
x 10
04 . . . 8

0.35

o
w

0.25

Epaisseur du biofilm (cm)

Concentration de biomasse (mg/cn?)

0.2
0.1
1o 10 20 30 40 % 5 10 15 20
Temps (h) Temps (h)
(©) (d)
—e— K,=2.63510" mg/cm’ — K,=52710" mg/cm’
- == K,=7.90510" mg/cm’ civees Kg=10.54107 mg/cm’
=== K, =158110" mg/cm’ A K;=2.510" mg/cm’ (Onysko, 1999)
0 Kg=0.06 mg/cm3 (Rajagopalan, 1998) 0 K;=0.24 107 mg/0m3(HSun-Hao ,2005)

Figures 11 (a, b, ¢, d) : La réponse de S,,C,, X;,L, ala variation(Ky) .

Sur les figures 11 (a, b, ¢, d) nous voyons I’évolution des grandeurs S,,C,, X, et L, en

fonction du temps lorsque la constante de saturation du substrat varie. D’apres ces figures, il

apparait que K n’a pas une nette influence sur les grandeurs, sauf pour quelques cas (Hsun-

Hao 2005, Rajagopalan, 1998, Onysko, 1999) voir tableau 7.
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V1-1-2 -3 Variation de la constante d’inhibition (X, ) :
7x10'3

[=2)

()]

N

Concentration du substrat (mg/cn?)

Concentration de l'oxygéne (mg/cn?)
~

0
0 5 10 15 20 25 0 5 10 15 20 25
Temps (h) Temps (h)
(@) (b)
0.4

=

(8]

S 0.35 .

£ £

S S

2 03 N £

3 0.25 9 o

[0} ©

° 5

S 02 2

g T

- Q.

8 0.15 -

8 |

s : : - - 3.5 s s - -
015 5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25
Temps (h) Temps (h)

() (d)
—e— K, =0.1885 mg/cm’ K,=0377Tmg/cm’= = = K, =0.5655 mg/cm’

veeeee K, =0754mg/cm® === K,=1.131mg/cm’

A K, =0.175 mg/cm® (onysko, 1999) K, =0.113 mg/ cm’ (rang, 1987)
Figures 12 (a, b, ¢, d) : La réponse de S,,C,, X;,L, alavariation de(X,).

Les figures 12 (a, b, c, d) représentent 1’évolution des variations du coefficient de 1’inhibition

K, qui a un effet considérable sur les quatre grandeurs S,,C,, X et L, en fonction du temps

pour différentes valeurs de K, . Lorsque K, diminue le temps de biodégradation augmente. La

concentration de I’oxygeéne ainsi que la formation du biofilm sont lentes. A cause des

substances organiques présentes dans le milieu qui s’averent favoriser l'attachement dans
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certains cas alors que dans d’autres elles peuvent inhiber le processus du procédé
d'attachement plusieurs a cause de propriétés tels que: la force de cisaillement, le pH,

température et 1‘oxygeéne dissous.

VI1-1-2-4 Variation du ceefficient de rendement de croissance bactérienne relatif au
substrat organique (Yé) :

0. 0.01 e
J
!

0.15 0.008 '!
Fii
0.006 —f— 1

o
o
o
=

o
o
S
)

Concentration du substrat (mg/cnf’)
o

Concentration de l'oxygéne (mg/cnf’)

0
0 5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25 30
Temps (h) Temps (h)
(@) (b)
-4
10 x 10

E

o 9

= 0.6 ,0”\’ Py

E ,’ N, £

© P S, L

205 R K £

© & 7NN =

S 0.4 l} ~~N~~ e _g

e ~§~ >

(&) ~ ©

o —

5"

g :

‘GC: 0.2 N S

o

S0 -

(©)

—e— ¥,=0.695 T Y, =139 - - - Y =208 ...... ¥, =278

TeTTY, = 4170 Y, = 0.60 (Rajagopalan, 1998) Y, = 0.496 (Tang, 1987) O Y, = 0.34 (pirbazari 2005)

Figures 13 (a, b, ¢, d) : Réponse de §,,C,, X, L, ala variation de(Yg).

Les figures 13 (a, b, ¢, d) représentent les variations des grandeursS,,C,, X et L, pour

différents coefficients de rendement de substrat ¥, ce parameétre a un effet significatif sur les
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grandeurs analysées. Lorsque le coefficient du rendement augmente le temps de
biodégradation augmente. Il en est de méme pour la consommation d’oxygene, biomasse en
suspension et 1’épaisseur du biofilm. A cause de I’effet d’attachement de la surface solide, de

la température, de l'effet du substrat et cela de 1’épaisseur.

V1-1-2-5 Variation du taux de maintenance (m) :

x10°

(o]

~

0.15}¢

(2]

I

0.05¢

Concentration du substrat (mg/cn?)
o

[=]

Concentration de I'oxygéne (mg/crﬁ)

0 5 10 15 20 25 30 % 5 10 15 20 25
Temps (h) Temps (h)
(@) (b)
v v v v 8 X 104 T

)

o 04

(@) —_

E £

o 0.35 Lo

@ £

© =

E 03 2

9 " o

o o, =]

2025 N ;

S 0 \,‘\ 2

= 0. " R%}

= - s

(0]

© 0.15

5

(&)

0.1 . . . . 2 . . . L
0 5 10 15 20 25 0 5 10 15 20 25
Temps (h) Temps (h)
() (d)
—e—m=0.005A" T m=0014" === m=00151" ......m=0.02h"

= m=003hr" A m=0.034" (Onysko, 1999)
Figures 14 (a, b, ¢, d) : La réponse de S,,C,, X;,L, ala variation de(m).

D’apres les figures 14 (a, b, ¢, d) qui représentent I’évolution de S,,C,, X e L, en fonction

du temps pour plusieurs valeurs dem , nous constatons que le taux de maintenance a un effet
considérable. L’augmentation de ce taux de maintenance diminue le temps de biodégradation

du substrat organique, elle accélére la consommation d’oxygéne, diminue la concentration de
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la biomasse en suspension ainsi que 1’épaisseur du biofilm. Il est 1i¢ a la composition
chimique du milieu liquide c'est-a-dire aux substrats et aux nutriments qui sont directement

impliqués dans le métabolisme des cellules.

VI-1-2-6 Variation du coefficient de diffusion du substrat dans le biofilm (D, ) :

-3

x 10

o
[<2) ~

Concentration du substrat (mg/cn?)
o
=™
Concentration de l'oxygéne (mg/cn?)
~

et B

(&3]

A/

0 --.'I'."E.--T

0 5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25 30
Temps (h) Temps (h)

—~
[})
=
~

O
~

0.4 ; . - 8

)
=035 _
£ 5
203 ‘\ 1 E
Sof /
8 1 1 1 L L L
0'10 10 20 30 40 0 10 20 30 40
Temps (h) Temps (h)
(© (d)
—e—D, , =2.8476 107 cm® /A — D, =5.6952 107 cm®/h
- -~ D,=8928 10° em® /b ...... D, =11.3904 107 cm® /A

*= D, =17.0856 107 cm®/h

0 Dsf =29.33 107 cm?/h (Rajagopalan, 1998) Dsf =3.310" cm?/ & (Tang, 1987)
O D, =2510"" cm®/ h (pirbazari 2005)
Figures 15 (a, b, ¢, d) : La réponse de S,,C,, Xs, L, a la variation de(Dsf).
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Sur les figures 15 (a, b, ¢, d) nous remarquons que le coefficient de diffusion du substrat

organique D n’a pas d’effet sur [I’évolution en fonction du temps des
grandeurs S,,C,, Xg et L.
VI-1-2-7 Variation taux de détachement spécifique (r,,) :

-3

x10

-~

(2]

0.15
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Concentration du substrat (mg/cn?)
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(©) (d)
—e— 1, =0,012h" T 1, =0,024h" === 1, =0,036 4" ... 1, =0,048 1!

*= r,=0,072 h!
A r, =0,018 ; 0,022 et 0,025 h™' (Onysko, 1999) O r,=283 107 A" pirbazari 2005)

Figures 16 (a, b, ¢, d) : Laréponse de S,,C,, Xs,L, 2 la variation de(r, ).
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Les figures 16 (a, b, ¢, d) montrent qu’une variation du taux de détachement spécifique
n’affecte que 1’épaisseur du biofilm. Pour une grande vitesse de détachement, le film se
détache plus rapidement et diminue 1’épaisseur du biofilm, qui correspond a une vitesse de

consommation maximale et conduit a une faible épaisseur du biofilm.

V1-1-2-8 Variation du coefficient de transfert de masse substrat liquide-biofilm (k)
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k, =16.2 cm/h (Tang, 1987) O k, =38.196 c;v/h (Pirbazari 2005)

Figures 17 (a, b, ¢, d) : La réponse de S,,C,, Xg,L, 4 la variation de (,)

s
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La variation du coefficient de transfert de matiére k&, n’a eu qu’un faible effet sur I’évolution
en fonction du temps des grandeurs S,,C,, X ef L, . L’¢épaisseur du biofilm semble augmente

lorsque £, diminue.

VI-1-2-9 Variation du coefficient de diffusion de I’oxygene dans le biofilm D, :
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Figures 18 (a, b, ¢, d) : Laréponse de S,,C,, Xs, L, ala variation D, .

Sur les figures 18 (a, b, ¢, d) nous remarquons que le coefficient de diffusion de I’oxygéne

D,, n’apas d’effet sur I’évolution en fonction du temps des grandeurs S,,C,, X et L.
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V1-1-2-10 Variation de la concentration initiale du substrat S,
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Figures 19 (a, b, ¢, d) : Laréponse de S,,C,, Xs,L, 2 la Variation(SbO).

La figure (a) représente I’effet de la concentration initiale (Sbo) sur la dégradation du

substrat. Plus la concentration du substrat est importante plus le temps requis pour la
biodégradation est grand.

Sur la figure 19 (b) nous remarquons que pour une forte concentration de substrat organique,
la duré¢ est la concentration de I’oxygene consommé est importante.

Pour la figure 19 (c) la concentration de la biomasse en suspension atteint une valeur
maximale important pour une grande concentration initiale de substrat organique.

Et pour la figure 19 (d) sont influe par diminution concentration du substrat sauf quelque
anomalie pour certain profil.
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VI1-1-2-11 Variation de la concentration initiale de I’oxygéne dissous au sein du liquide
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Figures 20 (a, b, ¢, d) : La réponse de S,,C,, X;,L, ala variation(C,,).

Sur les figures 20 (a, b, ¢, d) nous remarquons que la variation de la concentration initiale de
I’oxygéne dissous a un léger effet sur le temps de biodégradation du substrat organique. Ce
temps augmente légérement lorsque la concentration de 1’oxygéne dissous augmente.
L’évolution de la consommation de I’oxygeéne semble indépendante de la concentration

initiale. Il en est de méme pour la concentration de la biomasse en suspension X . Il y aura

deux zones dans le biofilm: la zone inférieure de 1'épaisseur limite pour la diffusion de
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I'oxygeéne meurent et métabolisent d’une manicre anaérobie et la zone supérieure considérée

comme les bactéries active (aérobie).

VI-1-2-12 Variation de la concentration initiale de la biomasse en suspension X,
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Figure 21 (a, b, ¢, d) : La réponse de S,,C,, X, L, a la variation(X,).

Sur les figures 21 (a, b, ¢, d) nous constatons que la valeur de la concentration initiale de la

biomasse en suspension X, a un effet significatif sur [D’évolution des
grandeurs §,,C,, Xg et L,. Plus X, est important plus le temps de biodégradation du

substrat organique est faible. L’apport initial de bactéries en suspension favorise la

biodégradation du substrat organique.
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VI1-1-2-13 Variation de I"épaisseur du biofilm 7, :
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Figure 22 (a, b, ¢, d) : Laréponse de S,,C,, X, L, alavariation de r;,

Sur les figures 22 (a, b, ¢, d) nous remarquons que la variation 7, a un léger effet sur le

temps de biodégradation du substrat organique, la concentration de [’oxygene et la
concentration de la biomasse en suspension. Par contre 1’épaisseur initiale du biofilm a une

grande influence sur I’épaisseur L, , ce est eu rapport avec le métabolisme de la communauté

bactérienne et a la variation des vitesses de consommation des nutriments.
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Conclusion
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Le travail abordé dans ce mémoire a eu pour objectif de proposer un modéle mathématique
qui décrit la biodégradation de substrats dans un bioréacteur a lit fluidisé triphasique.

Dans la premicre partie de ce travail, nous avons présenté une syntheése des travaux de la
littérature relatifs a ce sujet. Cette synthése a consisté :

e 3 présenter les modeles existants avec les conditions opératoires adoptées (dispositif
expérimental, qualité et quantité des substrats utilisés,..)

e a4 comparer les hypothéses choisies par différents auteurs pour la résolution des
équations.

Le systeme, composé des trois phases G-L-S et des bactéries immobilisées sur les particules
solides, constitue un systéme trés complexe a décrire mathématiquement. En effet les
grandeurs traduisant les phénomeénes de transfert de matiére et de biodégradation sont
nombreuses et jusqu’a ’heure actuelle peu de modeles ont pris en considération en plus de
I’aspect transfert de matiére et de biocinétique I’aspect hydrodynamique du systéme.

Le mod¢le mathématique que nous avons proposé a €té €tabli en suivant la méme démarche
que celle proposée par Onysko Kira Alison. (1999).En plus des hypothéses adoptées par cet
auteur, nous avons considéré que les deux substrats (I’oxygene, et le substrat organique) sont
des facteurs limitant de croissance.

Pour la résolution des équations différentielles comportant six  variables
(S,,C,, X, S »Cretl)) et obtenues a partir des bilans matieres écrits pour les différentes

phases (liquide et biofilm), la variation des concentrations des deux substrats a été supposée
suivre une allure parabolique.

La résolution numérique de ces équations a été effectuée en adoptant des constantes de
biocinétique et de transfert relevées de la littérature et relatives au phénol grace a la version
7.0 du logiciel Matlab.

Les résultats donnés par la simulation ont été confrontés a ceux obtenus expérimentalement
lors du biotraitement des eaux contaminées par des d’hydrocarbures en réacteur fluidisé semi-
fermé. La comparaison a abouti a un écart entre ces deux résultats mais nous pensons que ceci
est di au fait d’avoir considéré que le mélange d’hydrocarbures avait les mémes
caractéristiques de biocinétique et de transfert.

Nous avons également effectué¢ une analyse du modele qui nous a permis de quantifier 1’effet
des différents parameétres de transfert et de biocinétique sur les différentes grandeurs du
systeme.

D’apres les résultats de la simulation, 1’effet des paramétres de biocinétique est plus marqué
que celui des parameétres de transfert.

Ce travail constitue une contribution

e 3 la compréhension des différents phénoménes de transfert mis en jeu dans un
bioréacteur a lit fluidisé triphasique ;

e a la mise en équation de la biodégradation de substrats par la biomasse fixée et en
suspension ;

Mais il est impératif de déterminer expérimentalement les constantes de transfert et de
biocinétique relatives a celles du mélange d’hydrocarbures.
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Ces informations permettront une simulation plus précise du systéme et donc d’approcher la
réalité.
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Annexe |

Développement mathématique des équations du modele
en régime transitoire

Dans la phase liquide :

En Considérant Sj, Sy les concentrations du substrat organique respectivement dans le
liquide et dans le biofilm, C;, Crles concentrations d'oxygene et Xs la concentration de la
biomasse en suspension dans le liquide, le bilan de matiére écrit entre 1’entrée et la sortie du
bioréacteur donne les équations suivantes :

Pour le substrat organique (polluant) :

4rrENpl, (Sb -S,

' )

dsy, Hp
—2=D[S=S,()|-| =2 +m | X (IL1)
dt Yg gLVR
Pour I’oxygene
4772 N pk (C -C )
: TINPEo [ Chr =Ll
-Gl {2, f
dt }/0 gLVR
Avec
_ lume Sb
Hy =
K,+C, Kq+S,+(S,/K,) (IL3)
Pour la biomasse en suspension :
3 3
dX 4xNpp rD(r —-r )
b\ S upXg—DXg+ ST P (11.4)
dt 3‘9LVR

Dans le biofilm:
En considérant un transfert de masse par diffusion a travers I’interface liquide-biofilm suivi

de bioréactions a I’intérieur du biofilm le bilan matiére en coordonnées sphériques donne les

équations suivantes :

oS 116 oS Y7,
A 29°f S
— — Do —| — — +m IL.5
Py Sf 2 {8’,[’” or H [Yg prf (IL5)
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oC 11 8 oC y7,

f 25+f A
— -p ,—|= - 0 I1.6
ot o.f rz{ar(’ﬂ or j:l (Y ]f J (.0)

o

Avec comme conditions aux limites:

oS oC
Dgy or 0 oS or a  r=r, (L8
D ai:k AYREAY et D 5&:]{ (Cb—C ) a r=r, (9)
sf or s b f ry of or 0 Ly -

Croissance et détachement du biofilm:

Le taux de variation de la masse du biofilm d’une bioparticule est donné par 1’expression

suivante :
dmbf
dt = Tcroissance — Tdétachement (IL.10)
Avec
Vf 2
Teroissance = 47Tpfr-[ lufr dr (IL.11)
p

Si on suppose la fraction inactive du biofilm constante, et une méme vitesse de détachement
pour les deux fractions active et inactive alors la vitesse de détachement pour une

bioparticule est donnée par I’expression suivante :

4 (3.3
Tdétachement = gﬂ (rf ~p )pfrD (I1.12)

Et puisque la densité du biofilm est supposée constante la variation du volume est égale a la
variation de la masse alors :

di"f _ dmbf
dt dt

47WJ%,Of (IL.13)
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Ainsi la vitesse de croissance du biofilm dans la direction radiale est donnée par 1’expression
suivante :

dy _
dt

1% 2, l(3 3
= ,fﬂf’” d’”——('”f—'”p)rp (I1.14)
I”f r 3

Le profil de concentration du substrat dans le biofilm Sy est supposé suivre une allure
parabolique telle que :

2 I1.15
Sf:a'(r—rp) +b'(r—rp)+c' ( )
alors
oS f (I1.16)
P =2a (r—rp)+b
et puisque
6Sf (I1.17)
=04 r=r, amnsi b’=0
or
an (I1.18)
ar=r1; DSfF:kS(Sb_Sf ”f)
En combinant les équations précédentes on obtient :
Dg (IL.19)

c':Sb—a'(rf—rp)2—2a' kf (rf—rp)
s

En remplacant I’expression de ¢’ dans 1’équation (I1.15) on obtient I’expression suivante :

2 2 DSf (I1.20)
Sf:a [(r—rp) —(rf—rp) —2T(rf—rp) +S8p
Ainsi
028 (IL.21)
oS, fo_ '
ar"=2a'(r—rp)et 621" 2a
A partir de I’équation (I1.20), il vient :
(I1.22)

D
Sf ’.’f =Sb—2(l'k—if(l"f—rp)
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En tenant compte du bilan mati¢re du substrat dans le biofilm :

(11.23)

dsy, Hp
Db _ psy—S,@O)]-| Lam|x
7 [So—S,(®)] " S

g

2 '
_8727"pr61 DSf(”f —I"p)
erVR

En multipliant 1’équation (II.15) par r* on obtient :

or’s 0 oS Y7, (11.24)
f 2207 f 2
=Dqr| — — +m
ot Sf{ar(r or H (Y ]r 11

g

En intégrant par rapport a r

"t or®S r oS Ty
f O 200f Hf 2
dr=| D¢ | — — |dr—|| =+ d
'[ ot : I Sf{@r[’/ or j:l g I Yg " fpf 4
rp rp rp

(11.25)

L’équation (IL.25) sera développée terme par terme.
r

7 or?S "t oS
Letermel:j fdr et letermeII:J.DSf i r2—f r
: ot : or or

P p

En appliquant la reégle de Leibnitz au terme I, on obtient :

"7 or*S s d

f d 2 rfz
dr=— | r*S rdr ——L 178

I ot rderfr ar 0!

7 (11.26)

rP p

La substitution des expressions de Sy et de S/, donne :
"I or2S "y 2 2 D
o4 r 2] N Vo N S,
I Py dr—dtjr a (r rp) (rf rp) 2 . (rf rp) +8p pdr

I"p rp

N

dr D
7 2 Dsy
) 2a' = (. —
ar {S” “k (ry rp)} (I1.27)

Le développement et I’intégration donne :
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5 5 4 4 3 3
ol e T T 2
5 2 P 3 °

L orts d 2D 33
I ratfdrzz _a'( ka (rf—rp)+(rf—rp)2J£rf3er

3 3
+S})[”f”p} (11.28)

On définit 6, par I’expression suivante :

5 5 4 4 3.3
Ve —r Ve —7r Ve —r
Hl_a'(f r _'f pr+f prIz]

5 2 P 3
[2Ds; 2\ = (11.29)
—a { i (rf—rp)+(rf—rp) }{ 3 +8p 3
Ainsi :
L or?s dr, 2a'D
f o, do ary 5 a'Dgs
J. at dl”—w—?rf |:Sb— ks (rf—rp)} (1130)

p
Et en utilisant I’équation (I1.20) et apres intégration le terme II s’écrit comme suit
if
0 205f 32
Do | —| r"—=|ldr=2a'D (r —ryr I1.31
r{) Sf[gr( ™ 5 (17 =iy (IL31)

Ala fin ;

dé, ' 3 9 drf ) 2a'Dgy
?:20 DSf(Vf—Vpr)ﬁ-?rf Sb_ I (I"f—l"p)

of

)7

~fos| {Y_f+ mJ 2 dr (11.32)
p\ &
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(I1.33)

5_.5 4 4 3_.3 3_.3
T T, T | | Py 2\ 17T
5 B ) Tt 3 rPJ{k(rfrp)+(rfrp) 3

Si le méme raisonnement est adopté pour 1’oxygene on obtient les équations suivantes :

2 11.34
sza"(r—rp) +b"(r—rp)+c“ ( )
2 "
acy _ 1) S7NPa" Dy (g =17
—2=D|[Cy—-Cp(t)|-| == | X5 —
- [Co—Cp(0)] (Yo ] s A (I1.35)
Si on définit 6 par ’expression suivante :
5 5 4 4 3 3
G, =a" rf_rp_rf_ p r +rf_rp 1”2
2 5 2 P 3 ”
[ 200 2171 |, o [0 (11.36)
_a[ i (rf—rp)+(rf—rp) }{ 3 +Cp 3
Alors,
40y _p (32 o T2l o 2 Py
7 =2a of(”f rfrp)+ i1 Gy k. (rf rp)
f
U
~fpr| [Y—fJ rdr (I1.37)
p\ 0
Avec
_ 3 3
. (92 Cb(”f I"p)/3 (H38)
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Annexe |1

Code de MATLAB
Pour la résolution des équations différentielles du modele

$DYNAMIC (t,y)returns the state derivatives of the unsteady state ICFBR

% Return tspan, y0, and options.

$run by taping (t,y)=0DEl5s ;[interval],initial guesses
'for',sb,xs,rf,tetal, teta2.

% t time

global d np vr mumax ks ki yg m dsf rof ff rd kss epsl rp ko dof koo yo cO

d=1.51;%h-1
s0=0.45; %mg/cm3
np=6369;
vr=728.28;%cm3
mumax=0.119;%h-1
ks=5.27e-3; %mg/cm3
ki=377e-3; %mg/cm3
yvg=1.39; $mg/mg
m=0.01;%h-1
dsf=0.0056952; %cm2/h
rof=290; $mg/cm3
f£f=0.83;
rd=0.024;%h-1
kss=39.6;%cm/h
epsl=0.465;
rp=0.0141;%cm
ko=0.1le-3;%mg/cm3
dof=0.090;%cm2/h
koo=27.72;%cm/h
yo=2.95; %mg/mg
c0=5e-3; %mg/cm3
y0=[0.2 3e-3 140e-3 0 0 0.0145];

t=[0 40];

suml=0;

sum2=0;

sum3=0;

i=0;

for r=rp: (y(6)-rp)/100:y(6);
i=i+1;
sf=y(1l)+a* ((r-rp)"2-2*dsf* (y(6) -rp) /kss-(y(6) -rp) "2);
cf=y(2)+aa* ((r-rp) "2-2*dof* (y(6) -rp) /koo-(y (6) -rp) "2);
muf=mumax*sf/ (ks+sf+sf"2/ki) * (cf/ (ko+cf)) ;

mub=mumax*y (1) / (ks+y (1) + (y (1) *2) /ki) *y (2) / (ko+y (2)) ;
suml=suml+muf*r"2* (y(6)-rp) /100;
sum2=sum2+ (muf/yg+m) *r*r* (y (6) -rp) /100;
sum3=sum3+ (muf/yo) *r*r* (y (6) -rp) /100;
end;
integ=1/y (6) "2* (suml-1/3* (y (6) "3-rp”"3) *rd) ;
groupl=2*dsf*a*y (6) "2*(y(6) -rp)-ff*rof*sum2;
group2=2*dof*aa*y(6) "2* (y(6)—rp)-ff*rof*sum3;
dy (1,1)=- (mub/yg+m) *y (3) —4*pi* (y (6)) ~2*np*2*dsf*a* (y (6)-rp) / (vr*epsl) ;
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dy (2,1)=d* (cO0-y(2)) - (mub/yo) *y (3) -4*pi* (y (6)) "2*np*2*dof*aa* (y(6) -
rp)/ (vr*epsl) ;

(
dy (4,1)=(groupl+integ*sfrf*y(6)"2);
dy (5,1)=(group2+integ*sfrfl*y (6)"2);
dy(6,1)=integ;
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Modelling Three-Phase Fluidized Bed Bioreactor for
Wastewater Treatment

Leila Boumehdi Toumi. Maamar Fedailaine, and Khedidja Allia

Abstract

Economically and technically interesting, the bioreactor phenomena are stud-
ied on both micro (pore and particle size) and macro (bioreactor) levels, to de-
scribe synergetic between bio-dynamics and physicochemical dynamics. Still,
the three-phase bioreactors modelling remains complex. It requires taking into
account numerous factors: the pollutant biodegradation rate in the biofilm, the
reactant interfacial gas-liquid and liquid-solid mass transfer, the biofilm composi-
tion and growth, the granular structure and all the transfer phenomena occurring
between phases in presence. The aim of this paper is to present a model based on
biofilm composition and growth, the fiuidized bed structure and its hydrodynam-
ics. The simulation results are compared with our experimental data obtained for a
biological treatment, carried out in three-phase fluidized bed reactor for hydrocar-
bons removal from refinery wastewaters. The equipment used is laboratory scale
and the obtained results show that we could degrade hydrocarbons efficiently.

KEYWORDS: biological treatment, refinery wastewaters, three-phase fluidized
bed G/L/S
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