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Lettres grecques

- Module de diffusion linéaire -

a
- Coefficient d’absorption -
- Absorptivité -
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B Coefficient d’atténuation ou facteur de forme -
Y Fraction illuminée de travail -
r Vitesse volumétrique moyenne de biomasse kg.m3h?
) Coefficient d’extinction m*
€ - Rétention -
- Emissivité corrigée -
€ Erreur relative -
{ Paramétre adimensionnel -
Kq Coefficient d’absorption de la loi Beer-Lambert m?.kg*
A - Coefficient des pertes de charges linéaires -
- Conductivité thermique w.mlK?!
- Longueur d’onde nm
U - Viscosité dynamique Pa.s
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- Coefficient de réflexion -
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o - Tension superficielle de 1’eau kg.s™
- Constante de Stefan-Boltzmann wW.mZK™*
T Coefficient de transmissivité -
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¢ Rendement quantique de la masse kg.umol™
Indice
0 Au temps t=0 ; A température = 273 K ; Température de
référence ; incident
a Air
ab Absorbé
acc Accessoire
alg Milieu contenant les algues
atm Atmosphérique
as Air sec
ABS Phénomeéne d’absorption
b Bulle
c Compensation
calc Calculé
cell Disponible par cellule
circ Circulation
cl Carbone Inorganique Total disponible par cellule
conv Convectif
CIT Carbone Inorganique Total
co, Dioxyde de carbone
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Introduction générale

De nos jours, les problemes environnementaux (pollution, concentration de dioxyde de
carbone dans I’atmosphére), et énergétiques (raréfaction des sources fossiles et augmentation
de la consommation énergétique) amenent a réfléchir a de nouvelles sources autres que les
sources fossiles pour la production d’énergie. La biomasse, et plus particuliérement les étres
photosynthétiques sont regardés avec intérét pour leur capacité a produire de I’énergie
(biocarburant) et a fixer le dioxyde de carbone. Les microalgues ont eu un récent gain
d’intérét par rapport aux autres biomasses du fait de la productivité de leur photosynthése
comparée aux cultures terrestres, de leur trés gros potentiel pour la production de biodiesel et
de leurs nombreuses applications. Les microalgues pourraient donc étre une partie de la
solution aux problémes énergétiques et environnementaux actuels.

Les microalgues ont de nombreuses applications. Elles sont actuellement cultivées de
manicre industrielle pour les industries de la nutrition animale et pour 1’alimentation humaine.
Elles sont productrices de nombreuses molécules a haute valeur ajoutée (oméga 3, béta-
caroténe, antioxydant) utilisées dans les industries pharmaceutiques et cosmétiques. Les
microalgues suscitent aujourd’hui un grand intérét pour la production a grande échelle de
biocarburant algal (biodiesel, biohuile, biohydrogene). Mais la production de microalgues
pour ces applications ne sont viables a grande échelle sur différents aspects (économique,
énergétique et environnemental) que si la production d’algues est congue par une vision
systémique. En 1’occurrence, par un couplage avec le traitement des eaux usées (pour réduire
la pression sur I'usage de l’eau et 1'usage d’intrants) par les algues ainsi que par la
valorisation compléte de la biomasse produite. De méme, la minimisation des besoins
énergétiques de la phase de culture passe par une conception adaptée et intégrée du moyen de
culture.

L'objectif de la thése est de modéliser et de caractériser expérimentalement un
nouveau concept de photobioréacteur et d'étudier son intégration énergétique.

Le premier chapitre de la these présente la biologie des microalgues et leurs moyens
de production. Ce passage bibliographique montrera que les systéemes actuels de culture de
microalgues ne sont pas adaptés. Ainsi, un nouveau photobioréacteur est proposé pour étre
étudié dans ce travail de thése. Le concept est de coupler un systéme de captage lumineux
(plaque mince) avec un airlift. Cette nouvelle architecture de photobioréacteur permet d’avoir
un systeme ou la circulation hydraulique, créée par I’injection de gaz, et les échanges
gaz/liquide sont découplés de la fonction de captation lumineuse. Ce photobioréacteur permet
de tirer parti des avantages de chaque type de photobioréacteur existant, en couplant un
systtme plan pour la phase croissance avec un systeme cylindrique airlift pour
I’enrichissement en CO; et en nutriments.

Les deuxieme et troisieme chapitres de la these modélisent et caractérisent
expérimentalement sous différents aspects ce nouveau systéeme de production.



Le deuxieéme chapitre de la thése présente tout d’abord une modélisation de
I’hydrodynamique du systéme. Cette modélisation permet de prédire la vitesse des différentes
phases présentes dans le photobioréacteur (phase liquide et phase gazeuse) en chaque section
du systeme. Cela permet aussi de définir la rétention de gaz dans le photobioréacteur qui est
un parameétre important car il influence les coefficients de transfert de masse et de chaleur et
influe sur I’é¢tendue du mélange. Les phénomeénes de transferts de masse et de chaleur sont
aussi modélisés dans le photobioréacteur uniquement en air et eau.

Le troisiéme chapitre présente la caractérisation et la modélisation des phénomeénes
ayant lieu avec les microalgues. Les algues ayant besoin de lumiére pour croitre, la
distribution de la lumiére dans le photobioréacteur est modélisée. Ce modeéle est couplé a un
modele de croissance des microalgues suivant la loi de Monod. Les modeles de transferts de
masse et de chaleur sont adaptés pour intégrer les phénoménes de transferts avec les
microalgues. L’ensemble de ces modeles sont couplés pour former un modeéle global qui est
confronté a des résultats de cultures de microalgues réalisées sur le pilote dans la derniere
partie de ce chapitre.

Dans le dernier chapitre, les mode¢les créés sont utilisés pour étudier I’intégration de la
culture d’algues dans un contexte plus complexe : I’intégration des plaques minces du
photobioréacteur aux parois d’un batiment. Le modele global permettra d’étudier I’effet les
différentes orientions (Nord, Sud, Est, Ouest en vertical sur les fagades et a 1’horizontal sur les
toits terrasses) sur les températures et la productivité du systeme. Les températures de cultures
sont optimisées grace au modele pour diminuer les besoins énergétiques du systeme. A la
suite de cette optimisation, certaines perspectives sur l’intégration énergétique d’un tel
systéme sont proposees.
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De nos jours, les problemes environnementaux et énergétiques ameénent a réfléchir a
de nouvelles sources autres que les sources fossiles pour la production d’énergie. La
biomasse, et plus particulierement les microalgues, sont regardées avec intéréts pour leur
capacité a produire de 1’énergie (biocarburant) et a fixer le dioxyde de carbone (Razzak et al.,
2013). Elles ont eu un récent gain d’intérét par rapport aux autres biomasses du fait de la
productivité de leur photosynthese comparée aux cultures terrestres, de leur tres gros potentiel
pour la production de biodiesel (Zijffers et al., 2010) et de leurs nombreuses applications. Les
microalgues pourraient donc étre une partie de la solution aux problémes énergétiques et
environnementaux actuels.

Les microalgues ont des applications agronomiques comme la nutrition animale
(aquaculture principalement (Loubiére et al., 2009)) et I’alimentation humaine par le biais des
compléments alimentaires. La production de microalgues pour ces applications existe déja a
grande échelle depuis plusieurs décennies en Asie (Spolaore et al., 2006). De plus, les
microalgues peuvent étre considérées comme des usines cellulaires car elles produisent de
nombreuses molécules a fortes valeurs ajoutées comme les omégas 3, des polysaccharides,
des antioxydants et des molécules bioactives (anticancéreuse par exemple). La microalgue
Dunaliella salina est produite commercialement (en Australie, Israél et Usa) pour son béta-
caroténe et est la troisiéme industrie majeure des microalgues (Spolaore et al., 2006). Les
microalgues peuvent étre aussi génétiquement modifiées pour produire par exemple des
molécules a intérét médical ou pour augmenter I’efficacité de la photosynthése, augmenter la
quantit¢ d’huile dans la biomasse, améliorer la tolérance a la température... pour des
meilleures performances lors des cultures (Zeng et al., 2011 et Chisti, 2007). De nouvelles
applications, notamment énergétiques, avec la production de biocarburants tels que le
biodiesel, le biohydrogéne, commencent a étre regardées pour une production a une grande
échelle. Les microalgues peuvent aussi traiter les eaux usées en utilisant les nutriments et
oligoéléments présents abondamment dans celles-ci. Les microalgues sont aussi capables de
capter les métaux lourds (Becker, 1994 ; Razzak et al, 2013). Les microalgues ont également
un fort potentiel & diminuer 1’accumulation de dioxyde de carbone dans I’atmosphére (Degen
et al.,, 2001 ; Zhang et al., 1999) et pourraient le capter a partir de fumées industrielles
(Concas et al, 2012, Hadj-Romhane et al., 2012, Suali et Sarbatky, 2012). Plusieurs auteurs
(Christenson et Sims, 2011 et Cadoret et Bernard, 2008) ont estimé que la production de
biocarburant a partir de la biomasse algale ne serait viable que si la production d’algue est
couplée : soit avec un traitement d’eaux usées ou avec la production de composés a hautes
valeurs ajoutées et avec 1’utilisation d’un maximum d’énergie solaire (Cadoret et Bernard,
2008). De nos jours, d’apres Brennan et Owende, 2010, le développement pour une
commercialisation viable n’est pas au point, plusieurs challenges restent a résoudre comme la
sélection des espéces : equilibre entre biocarburant produit et co-produits ou croissance sur
gaux usees, atteindre une haute efficacité photosynthétique ainsi que de nombreux problémes
techniques liés au moyen de production (perte CO,, évaporation de 1’eau...) ainsi que des
problémes d’ordre économique (grand cofit de la culture, de la récolte des microalgues et de
I’extraction des lipides) (Concas et al., 2012).
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Aujourd’hui, les cultures de microalgues au niveau mondial sont trés énergivores et
encore peu productives (20-30 t/ha/an). Les nouvelles applications, notamment énergétiques,
des microalgues demandent des productions importantes en biomasse avec une forte
productivité des microalgues et une logique d’intégration de leur systéme de culture pour que
leur production soit économiquement, énergétiquement et environnementalement rentable et
viable.

Les étapes classiques de la culture au sens large des microalgues sont : la sélection des
espéces a cultiver, la production en laboratoire des espéces, la culture, la récolte, 1’extraction
si besoin. Cette thése s’intéresse a un moyen de culture économiquement viable, compact,
controlable et a forte productivité. Les autres aspects de la culture de microalgues ne seront
pas traités.

Ce chapitre introduit tout d’abord la biologie des microalgues et définit les paramétres
important pour la maitrise de la culture des microalgues. Puis différents systémes de
production des microalgues seront présentés et comparés. Enfin, le systéme de production
étudié dans cette these sera présenté et les objectifs techniques et scientifiques de la thése
seront définis.
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1. Biologie des microalgues

1.1. Biologie

Les microalgues sont des étres unicellulaires eucaryotes, c’est a dire comportant un
noyau. Elles sont de formes et de tailles variees, allant de quelques micrometres a plusieurs
dizaines de micromeétres (Cadoret et Bernard, 2008). Présentes dans tous les milieux (salins,
eaux douces, milieu aride...), les microalgues représentent la majorité du plancton marin et
produisent 1’essentiel de I’oxygeéne atmosphérique (Berberoglu et al., 2009). Le nombre
d’espéces est estimé de 200 000 a 1 000 000, ce qui représente un grand potentiel et une
grande diversité par rapport aux 250 000 espéces vegetales recensées (Cadoret et
Bernard, 2008 ; Pulz et Gross, 2004). Sur ce grand nombre d’espéces de microalgues
estimées, environ 10 000 espéces sont connues et, malgré un intérét croissant des industriels
depuis la moitié du 20°™ siécle, seulement quelques dizaines de microalgues sont cultivées a
une échelle industrielle (Degen et al., 2001 ; Spolaore et al.,, 2006). La majorité des
microalgues croissent a une température de 25-35°C avec un pH neutre (Zeng et al., 2011).
Les microalgues sont classées par famille selon des caractéristiques communes :

e Diatomées ou bacillariophycées : c’est le groupe le plus important d’eucaryotes
photosynthétiques car ils sont les principaux fixateurs de CO, en milieu aquatique. Il
existe 265 genres de diatomées et pres de 10 000 especes qui sont réparties a 50 % en
eau douce et 50 % en eau de mer. Les diatomées représentent 80 % de la biomasse
(plancton marin) consommeée par les poissons. Elles sont responsables de 20 % de la
production carbonée océanique (Cadoret et Bernard, 2008). Elles ont la particularité
d’étre entourées d’une coque de silice appelée frustule.

e Algues vertes ou chlorophycées : trés répandues, elles sont riches en un pigment vert
qui leur donne leur couleur : la chlorophylle.

e Algues brunes ou chromophycées.

e Algues rouges ou rhodophycées : ces algues contiennent un pigment rouge: la
phycoérythrine. Elles sont trouveées a la fois en eaux douces et marines.

e Cyanobactéries : Les cyanobactéries ne sont pas a proprement parler des microalgues
car ce sont des procaryotes (absence de noyau) photosynthétiques mais elles sont
souvent classées comme telles et parfois appelées algues bleu-vert.

Les microalgues sont des microorganismes. Comme ’ensemble des microorganismes,
les microalgues ont une courbe de croissance divisée en quatre temps (Figure I-1). Cette
courbe est caractéristique de la croissance des microalgues en milieu non renouvelé, c'est-a-
dire en milieu naturel ou en mode de culture batch.
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In{biomasse)

Temps
Figure I-1 : Les phases de croissance des microorganismes (D'apres FAO,1996)

1. Phase de latence : La phase de latence correspond a la période ou le microorganisme
s’adapte au milieu, la vitesse de croissance durant cette période est quasi nulle.

2. Phase exponentielle : C’est la phase ou la vitesse de croissance est & son maximum et est
constante. Les microorganismes se multiplient et la mortalité est faible.

3. Phase stationnaire : Durant cette phase, la capacité du milieu est atteinte, la croissance est
nulle, le taux de reproduction est égal au taux de mortalité.

4. Phase de déclin: Phase durant laquelle les microorganismes meurent et ne se
reproduisent plus.

Les microalgues sont des organismes photoautotrophes, c’est dire que leur source
d’énergie est la lumiére et que leur source de carbone est un carbone inorganique comme le
dioxyde de carbone. Cependant certaines microalgues sont capables de se développer sans
lumiére, elles sont dites hétérotrophes. Leur source de carbone peut étre différents composés
organiques comme le glucose (Cadoret et Bernard, 2008). Certaines algues peuvent se
développer en combinant les deux modes, ce sont des organismes mixotrophes.

Par rapport aux autres biomasses, le taux de croissance des microalgues est 50 fois
supérieur a celui des plantes terrestres (Suali et Sarbatly, 2012). Les microalgues produisent
20 fois plus d’huiles que les cultures terrestres d’oléagineux (Park et al., 2011). Les
microalgues ont une plus grande efficacité photosynthétique, elles fixent donc plus de
dioxyde de carbone que les plantes terrestres (Suali et Sabartly, 2012 et Langley et al., 2012).
Au niveau des besoins en eau, la fixation d’un kilogramme de carbone nécessite 140 a 200 kg
d’eau, ce qui est peu en comparaison avec les arbres (550 kg d’eau) (Berberoglu et al., 2009).

1.2. Photosyntheése
1.2.1. Principe
Les microalgues sont des eucaryotes autotrophes, c’est a dire qu’elles transforment le
dioxyde de carbone inorganique (ou minéral), comme celui présent dans I’air, en maticre
organique. Cette transformation s’effectue grace a ’énergie lumineuse par un processus
unique de conversion de 1’énergie solaire : la photosynthése (Masojidek et al., 2004). Les
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microalgues ont un rendement photosynthétique élevé (rapport de 1’énergie lumineuse
incidente sur I’énergie stockée dans les microalgues) (Cadoret et Bernard, 2008).

Le principe de la photosynthése a été découvert par Priestley en 1780, le dioxyde de
carbone est absorbé par les plantes grace a un pigment vert: la chlorophylle. Lors de la
photosynthése, par action de la lumiere, le dioxyde de carbone est réduit en sucre (CH20),
servant a la construction des réserves (des sucres comme 1’amidon ou des huiles). L’eau est
quant a elle photo-oxydée en oxygéne. La photosynthese est donc la transformation de
carbone inorganique en matiére organique ou encore la transformation d’énergie lumineuse
(représentée par hv dans la Figure 1-2) en énergie chimique, c¢’est un processus de capture de
I’énergie (Grobbelaar, 2000).

CO,

Oxydation
T

; 1
COz + H:0 — 05 + (CH,0),

Cycle de
Calvin

(I-1)

Reéduction

Sucres

Figure I-2 : La photosynthése - Réaction globale

La photosynthése se déroule dans les membranes thylacoidiennes des chloroplastes ou
sont situés des pigments photorécepteurs (chlorophylles, caroténoides) (Figure I-3).

Le chloroplaste est un organite typique
des cellules végétales et a pour principal
composant la chlorophylle (pigment vert). Il
est composé d’une phase aqueuse (stroma) et
de couches de membranes lipoprotéiques : les
thylacoides. Les thylacoides sont des
« lamelles » disposées parallélement a 1’axe
principal du chloroplaste, la membrane

Membrane externe

thylacoidienne forme une vésicule plate,
formant un espace intra-thylacoidien: le
lumen. Les membranes thylacoidiennes sont
majoritairement composées
polyinsatures (Hu, 2004).

d’acides gras

Membrane interne
Stroma

Figure 1-3 : Structure d'un chloroplaste
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La photosynthése permet la transformation de [’énergie lumineuse en énergie
chimique. Cette transformation est possible gréce a la chaine photosynthétique et au cycle de
Calvin. La photosynthese se déroule en deux phases :

e La phase photochimique dite éclairée (chaine photosynthétique), dépend directement de
la lumiere : phase de conversion de 1’énergie lumineuse en énergie chimique au niveau
des membranes thylacoidiennes ;

e La phase dite obscure (cycle de Calvin), non dépendante directement de la lumiére :
phase de synthese de matiére organique (sucres) a partir de produits issus de la phase
photochimique et du CO, atmosphérique dans le stroma du chloroplaste.

1.2.2. Phase photochimique

La phase photochimique est la phase dite éclairée de la photosynthése, elle se déroule
dans les membranes thylacoidiennes, en présence de lumicre. La captation de 1’énergie
lumineuse s’effectue grace aux pigments photorécepteurs présents dans la membrane des
thylacoides. Les pigments majoritairement présents sont la chlorophylle et les caroténoides
(comme le béta-caroténe). Ces pigments sont regroupés dans les photosystémes pour capter
au mieux la lumiére. Un photosystéme est une entité composée d’une antenne et d’un centre
réactionnel. L’antenne, intégrée dans la membrane thylacoidienne, est composée de centaines
de pigments associés a des protéines et des lipides.

1.2.2.1. Lalumiere, source d’énergie des microalgues

—chlorophylle a

La lumiére est un rayonnement
| électromagnétique qui voyage a environ
' 3*10°m.s?. Le rayonnement utile a la
photosynthese, appelé PAR (de [D’anglais,
j Photosynthetically Active Radiation), a une

4EID SJJD G.I'.ID

absorption

longueur d’onde comprise entre 400 et 700 nm
0 et qui correspond plus au moins a la plage de

longueur d'onde (i) en nm

longueur d’onde de la lumiére visible.

Figure 1-4 : Spectre d'absorption des pigments
photosynthétiques

Plus spécifiquement, le spectre d’absorption de la chlorophylle est majoritairement le
bleu et le rouge, avec un maximum d’absorption a 678 nm. Les caroténoides absorbent le plus
de rayonnement entre 400 et 600 nm (avec un maximum a 440 nm (Richmond, 2004)).

Les photosystemes des microalgues n’exploitent pas I’ensemble du PAR mais
seulement 35 a 45 % du rayonnement solaire. De plus, la photosynthése de la plupart des
microalgues est saturée a 30 % des rayonnements solaires totaux soit un rayonnement de 1700
a 2000 pmol.m?.s™ (Cadoret et Bernard 2008 ; Tang et al., 2011).
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1.2.2.2. Fonctionnement d’'un photosystéme et de la captation de I'énergie

lumineuse

Le photosystéme est le lieu de la conversion de 1’énergie lumineuse en énergie
chimique. Lorsqu’un photon d’énergie hv frappe un pigment, il provoque le déplacement d’un
¢lectron vers une orbite atomique plus externe. Ce déplacement d’électron provoque un
changement d’état de la chlorophylle qui va passer d’un état fondamental (chl,) a un état dit
excité ou instable, c'est-a-dire porteur d’énergie. Quand la chlorophylle excitée (chl,") revient
a son ¢tat fondamental, I’énergie emmagasinée est réémise sous forme de chaleur, de
fluorescence ou d’énergie d’activation d’un autre pigment.

chl, + hv > chl,” > chl, + énergie (1-2)

Le pigment contigu est excité a son tour et 1’énergie libérée va exciter un autre
pigment et ainsi de suite jusqu’au centre réactionnel du photosystéme ou une chlorophylle
dite « piege » est excitée et va émettre un électron (Equation (I-3)). La chlorophylle piége sera
alors oxydée (chil, ™).

L’eau, par son oxydation, permettra a la chlorophylle de retrouver son état
fondamental. L’électron émis va étre pris en charge par différents couples d’oxydoréduction
et va former la chaine photosynthétique qui est un flux d’électron dans la membrane
thylacoidienne.

e, e,
chl, + hv— chl,* = chl,” = chl, (1-3)

L’état excité d’un pigment dure trés peu de temps (102 & 10™8s) et la molécule
retourne ensuite a son état fondamental.

1.2.2.3. Principe de la chalne photosynthétique

Le réle principal des réactions de la phase photochimique est de créer un réducteur
biochimique : le NADPH (Nicotinamide Adenine Dinucleotide Phosphate) et un composé
hautement énergétique : I’ATP (Adénosine TriPhosphate). Ces deux molécules sont
nécessaires pour 1’assimilation du carbone inorganique (Hu, 2004)

La chaine photosynthétique est composée de trois complexes macromoléculaires
intégrés dans la membrane thylacoidienne : le photosysteme 11 (PS 1I), le complexe
cytochrome b6/f et le photosystéme | (PS 1). La translocation des électrons entre les différents
complexes s’effectue par de petites molécules, transporteurs d’électrons et de photons : les
plastoquinones, plastocyanines et ferrédoxines (Figure 1-5). Le transfert d’électron se fait en
passant d’un couple rédox faible vers un potentiel redox plus élevé (Figure 1-6).

11



Chapitre I : Microalgues : Biologie et moyens de cultures — Systéeme expérimental

»
»

ho ho
y e NADPH,H'

NADP*

Stroma

v ATP Synthétase

Cytochrome Chia E;FEJ
bG/f oxine

o

Membr,:fn.e Antenne Chla
thylakoidienne f

— e'
Lumen 557

Antenne PSI

Erch

2H

Figure I-5 : La chaine photosynthétique

La chaine photosynthétique commence par un impact lumineux sur une antenne de
réception accolée au photosystéme II. Les photons captés, d’une longueur d’onde comprise
entre 400 et 700 nm, excitent les pigments jusqu’au centre réactionnel ou la chlorophylle
piége passe dans un état excité puis oxydé, libérant ainsi un électron. Le centre réactionnel du
PSII fonctionne a un équivalent énergétique d’un photon a 680 nm et est nommé P680.
L’énergie excédentaire contenue par les photons des longueurs d’ondes inférieures est réémise
sous forme de chaleur ou de fluorescence.

Le retour de la chlorophylle piege oxydée a un état fondamental s’effectue en réaction
avec un complexe SZ qui va simultanément oxyder 1’eau. L’oxydation de 1’ecau (ou photolyse)
va produire de I’oxygene, des ¢électrons et des protons.

Les électrons issus de la photolyse de I’eau vont rejoindre les électrons issus de
I’impact lumineux. Ces électrons sont transférés vers le complexe b6/f par des quinones (Q)
puis des plastoquinones (PQ). Ce transfert spontané exergonique (qui libére de I’énergie) est
couplé par un trajet endergonique de protons du stroma vers le lumen au niveau du complexe
b6/f.

Les électrons sont ensuite transférés par la plastocyanine (PC), qui opere dans le
lumen, vers le photosysteme | (PS1). Le PST fonctionne a un équivalent énergique d’un
photon a 700 nm et fonctionne comme le photosystéme 1. Les électrons sont transférés a la

ferrédoxine puis a la ferrédoxine NADP réductase qui va réduire le NADP* en NADPH.

L’accumulation des protons, venant de la photolyse de 1’eau et du pompage par le
complexe b6/f entraine un gradient de protons dans le lumen du thylacoide. Ce gradient va
générer une force proton-motrice qui peut étre utilisée pour la formation d’ATP. Le gradient
entraine donc le passage spontané des protons par I’ATP synthétase, formant ainsi de I’ATP.
Cette formation d’ATP, dépendante de la lumiere est appelée phosphorylation.
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L’ensemble de cette chalne réactionnelle donne I’équation globale de la phase
photochimique acyclique (Equation (I-4).

1
4hv + H,0 + NADP* + ADP + Pi -» NADPH,H™* + ATP + EOZ (1-4)

L’équation (I-4) montre que quatre photons sont nécessaires pour former un ATP et un
NADPH.

La chaine photochimique non cyclique est donc totalement dépendante des deux
impacts lumineux sur les PSIl et PST qui abaissent leur potentiel d’oxydoréduction
permettant ainsi le trajet spontané d’électron exergonique (générateur d’énergie). L’énergic va
se trouver sous forme de coenzyme réduite de type NADPH,H" en fin de chaine mais aussi
sous forme d’ATP (Figure I-6).

-12
4 PSI*
-08 N A
-1 PSII* "
e rédoxine NAD __NADP
e B A réductase
NADPH,H"
o B
.
N \ hV
04 _8 \
N
i . PSI
g P700
08 _L- P
Sz e
k' PSII
1 4 —Pp Trajet des électrons

P680
v

Potentiel
d’oxydoréduction

)
Figure 1-6 : Schéma Z de la photosynthése

La formation d’ATP (ou phosphorylation) peut aussi fonctionner de manicre cyclique.
Au niveau du PS I, les électrons émis par la chlorophylle reviennent réalimenter le complexe
b6/f (shunt d’¢électron). Lorsqu’il y a une quantité suffisante de NADPH, leur production est
bloquée, les ¢lectrons se recyclent pour produire plus d’énergie sans produire de NADPH.
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1.2.3. Phase d’assimilation de CO; ou phase obscure (non dépendante de la
lumiére)

Cette phase se déroule dans le stroma et ne nécessite pas directement de la lumiére.

Cette phase va réduire le CO, en matiéres organiques (glucides, lipides et protéines)
(Zeng et al., 2011). L’ATP et le NADPH,H" formés lors de la phase photochimique sont
nécessaires pour la fixation du carbone. Le CO, va interagir avec le ribulose 1-5,diphosphate
dans une réaction catalysée par I’enzyme nommée RubisCo. Cette enzyme est donc
responsable de la fixation catalytigue du CO, dans la cellule (Langley et al., 2012). La
fixation de carbone est dépendante des produits créés pendant la phase éclairée mais ne
dépend pas directement de 1’énergie lumineuse. Par contre cette phase a besoin d’un apport
continu en ribulose 1-5,diphosphate. Cette molécule est régénérée lors du cycle de Calvin
(Figure I-7). Le cycle de Calvin est compose de trois phases : la phase de carboxylation
(intégration du COy), la phase de réduction, la phase de régénération (Hu, 2004).
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\\
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diphosphoglycérique
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3-phosphate
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5 Ribulose 5-
phosphate

\ 5 Glycéraldéhyde
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\

Glycéraldéhyde
3-phosphate

}

Sucres,
graisses

Figure 1-7 : Cycle de Calvin

Pour une molécule de CO; fixée, trois molécules d’ATP et deux molécules de
NADPH,H" sont consommées.

Dans des conditions optimales, 10 a 16 moles de photons sont nécessaires pour fixer
une mole de CO, (Richmond, 2004). En théorie huit moles de CO, sont nécessaires. Les
moles en plus correspondent aux besoins minimum de la cellule en énergie. (Cadoret et
Bernard, 2008).
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1.2.4. Respiration cellulaire

Quand il n’y a plus de source lumineuse, la microalgue continue de produire de I’ATP
et du NADPH par respiration cellulaire ou respiration mitochondriale. La respiration
cellulaire a lieu dans les mitochondries. Son fonctionnement est basé sur le méme principe
que la photosynthese, c'est-a-dire le transfert d’électron d’un complexe membranaire a un
autre (Figure 1-8).

2H
4H 2H

Matrice

Qb =
K‘ ATP Synthétase

[ coQ ) Complexe Il

Complexe |
Complexe IV

Cytc

Espace
intermembranaire .
ana oH* 2H

Figure 1-8 : La chaine respiratoire

Quatre complexes multienzymatiques, localisés dans la membrane interne des
mitochondries, forment la chaine respiratoire. Ces complexes vont transporter les électrons
jusqu’a la transformation d’oxygene en eau. Les complexes sont aussi des pompes a protons,
ils s’accumulent dans I’espace inter membranaire, créant un gradient de protons. Ce gradient
de protons permet la syntheése d’ATP par ’ATP synthétase.

La respiration cellulaire permet la consommation d’oxygene et la formation d’ATP.
Mais elle ne produit pas de NADPH, essentielle pour la fixation de dioxyde de carbone.

Lors de la production de microalgues, 25 % de la biomasse produite pendant la
journée est perdue durant la nuit a cause de la respiration cellulaire, cette perte peut étre
réduite par un abaissement de la température (Chisti, 2007).

1.2.5. Photorespiration
La photorespiration est un processus compétitif avec la premiere phase du cycle de

Calvin. L’enzyme catalysant la réaction d’intégration du CO; peut agir comme une oxygénase
pour catalyser la réaction de I’oxygéne avec la ribulose phosphate.

L’enzyme RubisCo a plus d’affinité¢ avec ’oxygene qu’avec le dioxyde de carbone,
c’est pour cela qu’une concentration ¢levée en oxygene inhibe la photosynthése. La
photorespiration diminue de 20 a 30 % I’efficacité de la photosynthése (Zeng et al., 2011).
Pour éviter ce phénomeéne, I’air pour les cultures de microalgues est enrichi en CO».
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1.3. Besoins des microalgues - Facteurs influents sur la croissance des
microalgues

Pour croitre, les microalgues ont de nombreux besoins, les facteurs physiques les plus
importants sont une source d’énergie, généralement la lumiére et une température optimale. Et
les facteurs chimiques sont la concentration disponible en dioxyde de carbone et un apport en
macronutriment et en oligo-éléments (Burlew, 1953). La croissance algale est affectée par
plusieurs parametres comme le mélange et la concentration en oxygeéne.

1.3.1. Lumiére

La lumiere est le facteur le plus important pour la croissance photosynthétique des
algues. Elle a un effet sur la composition cellulaire des microalgues (photoadaptation ou
photoacclimatation) (Hu, 2004). L’énergie radiative ne s’accumule pas, c’est pour cela que la
lumiere doit étre fournie en permanence et doit étre considérée comme un substrat (Grima et
al, 1996 ; et Miron et al., 2000).

A de faibles intensités lumineuses, le taux de photosynthése (ou activité
photosynthétique) dépend linéairement de I’intensité lumineuse mais avec 1’augmentation de
I’intensité lumineuse, I’activité de la photosynthése augmente jusqu’a atteindre un plateau, ce
phénomene est la photolimitation. Sous de plus fortes intensités lumineuses, 1’activité de la
photosynthése diminue, ce phénomene est appelé la photoinhibition (Figure 1-9). Par contre,
lors de culture a de grandes concentrations cellulaire, la zone « photoinhibée » est trés proche
de la zone noire, il est impossible de savoir quelles cellules sont photoinhibées et quelles
cellules sont photolimitées (Grima et al., 1996). Un bon mélange de la culture permet dans ce
cas de réduire le nombre de cellules photoinhibées et photolimitées.

Activité
photosynthétique
(AP) A

APmax pF-——-—-—-—-—-—-—-—-—---—-—-== : v
\

Intensité
lumineuse

Figure 1-9 : Activité photosynthétique en fonction de I'intensité lumineuse (Masojidek et al., 2004)

Avant une certaine intensité lumineuse (G, : Intensité de compensation) il n’y a pas
d’activité de photosynthese. Seule I’activité de respiration cellulaire est présente. L’intensité
de compensation est I’intensité ou la photosynthése compense juste la respiration.

L’intensité lumineuse de saturation (Ig) est D’intensité ou [Defficacité de la
photosynthése (ou taux de photosynthése) est maximale (photolimitation). L’intensité
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lumineuse d’inhibition (Ip;) est I’intensité ou 1’activité de la photosynthese est inhibée par la
lumiere. D’aprés Barbosa et al., 2003a, la photoinhibition devient prononcée pour une
intensité lumineuse supérieure & 1200 umol.m?.s™.

L’efficacit¢ de la photosynthése est habituellement mesurée par le dégagement
d’oxygéne ou par la consommation de dioxyde de carbone. La lumiére disponible est
exprimée en densité de flux de photons (UE ou pmol.m?s™)! ou en taux d’absorption de
photon (UE ou pmol.kg™.cell™.s™) (Yun et Park, 2003 ; Cségor et al., 1999).

1.3.2. Température

La température est un des facteurs physiques influencant le plus la croissance des
microalgues. Pour chaque température il y a une intensité lumineuse spécifique pour atteindre
le taux de photosynthése maximal. La température optimale augmente donc avec
I’augmentation de I’intensité lumineuse. Il y a aussi une température optimale pour une
production de biomasse maximale? mais la variation de la température agit aussi sur la
composition cellulaire. La diminution de la température augmente le degré d’insaturation des
lipides et I’augmentation de la température entraine 1’augmentation des concentrations des
pigments mais aussi une augmentation de la concentration des radicaux d’oxygene. Si les
microalgues ne croissent pas a la température optimale, le besoin en carbone et en nutriment
pour obtenir le méme taux de croissance est plus important (Hu, 2004).

1.3.3. Carbone

Les microalgues ont besoin de carbone inorganique pour la photosynthese, il peut étre
apporté¢ sous forme de sels (bicarbonate) ou par enrichissement de 1’air insufflé (car 1’air
ambiant ne contient pas assez de CO, pour la culture intensive des microalgues). Pour que les
microalgues puissent utiliser le CO, pour la photosynthese, celui-ci doit é&tre solubilisé
(Cadoret et Bernard, 2008). Le dioxyde de carbone, dissout dans I’eau prend plusieurs formes,
en fonction du pH (Equation (I-5) et Figure 1-10).

CO, + Hy0 © HyCO3 © HT + HCO3 © 2H" + CO3~ (1-5)

Au niveau de la cinétique de ces réactions, la réaction redonnant du CO, est plutot
lente, alors que les reactions dont le HCOj3 est le protagoniste sont presque immédiates
(Becker, 1994).

11 W.m?=4,6 umol.m?s™ (pour la lumiére visible) (Masojidek et al, 2004)
? e taux maximal de photosynthése ne correspond pas forcément au taux maximal de productivité (Richmond,
2004)
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Figure 1-10 : Forme du carbone dissous dans I'eau selon le pH

A un pH inférieur a 4,4, la forme du carbone trés majoritaire est le dioxyde de
carbone. A un pH de 6,4 il y a autant de dioxyde de carbone que d’ions bicarbonates et & un
pH de 10,4 il y a autant ions carbonates que d’ions de bicarbonates. Pour un pH situé entre 8,3
et 9,5, les ions bicarbonates sont majoritaires. A partir d’un pH de 12,3 les ions carbonates
sont majoritaires.

Les microalgues vivent généralement dans un milieu a un pH neutre. Le carbone
dissout sera donc sous forme de dioxyde de carbone et d’ions carbonates.

Les microalgues sont trés consommatrices de dioxyde de carbone, pour produire
1 kilogramme de biomasse 1,8 kg de dioxyde de carbone sont nécessaires (Cadoret et
Bernard, 2008 ; Livansky et Doucha, 1996). Le dioxyde de carbone est un produit onéreux,
une alternative est d’utiliser les effluents d’usines issus de procédés de combustion, riches en
dioxyde de carbone et disponibles en grande quantité, et qui contribuent au réchauffement
climatique (Becker, 1994). 1l est parfois nécessaire pour cela d’avoir recourS & un
prétraitement pour concentrer le CO, et réduire les substances néfastes au processus de
culture.

1.3.4. Besoins nutritifs

L’azote est un élément essentiel des protéines de structure et de fonctionnement, c’est
I’¢lément le plus important aprés le carbone (Becker, 1994). Le taux de croissance des
microalgues est a peu pres identique selon les sources d’azote utilisées (urée, nitrite, nitrate).
De nombreuses études montrent I’amélioration de la production et du stockage de lipides dans
le cas d’une carence en azote. Il y a aussi une accumulation des caroténoides secondaires dans
ce cas.

Le phosphore est un macronutriment important dans les processus de métabolisme
cellulaire. Une carence en phosphore peut entrainer des accumulations de pigments chez
certaines microalgues, mais I’impact est plus faible qu’une carence azotée (Becker, 1994).

Les microalgues ont besoin de potassium, de fer, de silice (pour les diatomées), de
soufre, de métaux sous forme de traces et de vitamines. Le fer est un oligo-élément essentiel
pour la croissance des microalgues de par son implication dans le transport des électrons dans
le processus de la photosynthése (Hu, 2004).
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1.3.5. Mélange

Les cultures de microalgues ont besoin d’étre mélangées, continuellement ou non
selon les especes, pour plusieurs raisons (Grobbelaar, 2000 ; Richmond, 2004 ; Groobelaar,
1994) :

e Prévenir la sédimentation algale ;

e Prévenir la formation d’un gradient de nutriment ou de gaz ;

e Déplacer les cellules dans le gradient de lumiére, cela diminue la photolimitation et
photoinhibition (Chisti, 2007) ;

e Diminuer la concentration en oxygene dissous ;

e Augmenter les échanges de nutriments et les transferts de masse.

Le mélange est un facteur important pour avoir un grand rendement en biomasse car
cela augmente la productivité et la concentration optimale (Richmond, 2004 ; Grobbelaar,
1994).

L’augmentation de la turbulence du milieu permet aussi d’augmenter les échanges de
nutriments et de métabolites entre les cellules et le milieu de culture. Cependant, les algues
étant sensibles au cisaillement (Barbosa et al., 2003 ; Chisti,2007), tous les types de mélange
ne sont pas utilisables (comme les pompes centrifuges). Les forts régimes de turbulence ne
sont généralement pas utilisés avec les microalgues car I’augmentation de la turbulence
augmente le risque de dommages cellulaires. Les dommages cellulaires sont trés probables en
airlift ou en colonne a bulles a de fortes turbulences, (Miron et al., 1999). Les dommages
cellulaires sont dus a (Contreras et al., 1998a) :

e La force hydrodynamique sur les cellules due au mélange ;
e L’interaction des cellules avec les bulles ascendantes et coalescentes et aussi avec
celles au niveau de la surface.

D’apres Richmond, 2004, quand la concentration en biomasse est faible, le mélange
ou non ne fait pas de différence.

1.4. Conclusion

En théorie, pour une croissance maximale des microalgues, chaque facteur, physique
et chimique a une valeur optimale. Quand le facteur limitant est la lumiere, le taux maximal
de croissance devrait donc étre égal au taux maximal de photosynthése ce qui donne un taux
de croissance & 0,2 h™* (Masojidek et al., 2004). Les facteurs peuvent étre adaptés en fonction
du produit recherché, et de la microalgue cultivée, comme des carences ou une augmentation
de la salinité pour la production de lipides. Les parametres de production et les outils de
production sont donc a adapter selon 1’espece cultivée et les produits recherchés. Pour une
meilleure productivité et une forte concentration en biomasse, les parametres a optimiser sont
I’accés a la lumieére, I’efficacité du mélange et la température (Hu et al., 1998). Ceci permet
de conclure sur I’importance capitale du moyen de culture. Une revue des systémes les plus
usuels ou en développement est présentée dans la section suivante.
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2. Systeme de cultures des microalgues

La culture a I’échelle laboratoire et semi-industrielle est déja bien étudiée, connue et
est maitrisée, ce qui n’est pas encore le cas pour la culture a grande échelle (Singh et Sharma,
2012). Deux moyens principaux de cultures de microalgues ont été développés (Olaizola,
2003), aussi bien a I’échelle laboratoire qu’a I’échelle industrielle. Les systémes ouverts, ou
une partie importante de la culture est exposée a I’atmosphére, communément appelés
bassins. Les systémes fermés, ou les cultures n’ont pas, ou peu, de contact direct avec
I’atmosphere. Ces systémes sont appelés des photobioréacteurs. (Grobbelaar et Kurano,
2003). Le choix du systeme de production dépend du degré de contrdle nécessaire a la
production du produit voulu et de sa valeur (Apt et Behrens, 1999). Au niveau industriel, les
microalgues sont souvent cultivées en bassin mais la production de molécules a haute valeur
ajoutée ne peut pas se faire en systeme ouvert (Camacho Rubio et al., 1999).

2.1. Systemes ouverts

Les systémes ouverts sont les systémes d’exploitation qui ont été majoritairement
utilisés pour la culture industrielle des microalgues dans les derniéres décennies. Les systemes
ouverts sont plus faciles et moins chers a construire et a exploiter que les réacteurs fermés.
Ces systémes sont les moins énergivores et ont une maintenance et un nettoyage facile
(Brennan et Owende, 2010). C’est pour ces raisons qu’ils sont toujours considérés a 1’heure
actuelle comme des systemes de cultures viables (Langley et al., 2012), malgré leur faible
productivité. Les systémes ouverts utilisent généralement que la lumiére naturelle, il n’y a
donc pas de coit associé¢ a ’apport de lumicre pour ces systémes de culture. Cependant, les
microalgues dans ces systémes de culture n’ont qu’une utilisation faible de la lumiere (Razzak
et al., 2013) et sont soumises aux variations journaliéres et saisonniéres de la température et
de I’intensité lumineuse (Apt et Behrens, 1999). Des problémes de contaminations existent
(par des bactéries, champignons, protozoaires et d’autres microalgues) et de grosses pertes
d’eau par évaporation (Chisti, 2007) sont observées dans ce type de systeme de culture. Les
conditions de cultures sont peu contrdlables et il existe seulement quelques microalgues assez
résistantes pour croitre sous les conditions extrémes qui sont habituelles aux bassins ouverts
(haut pH, haute température ou haute salinité) (Sierra et al., 2008).

Les bassins varient par leur forme, le type de matériaux utilisés, le systeme de mélange
du milieu. Plusieurs familles de bassin existent :
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e Les bassins naturels : ces bassins non mélangés,
aux conditions climatiques et nutritionnelles
nécessaires aux microalgues, sont souvent utilisés
pour la culture de Dunaliella salina ou pour la
Spiruline. lls ont en genéral une faible productivite
(<1 g.m2j™Y) (Figure 1-11a).

Les bassins circulaires : principalement utilisés en
Asie pour la culture de Chlorella, ils nécessitent
un fort investissement en matériel et leur agitation,
par un bras rotatif placé au centre, consomme
beaucoup d’énergie (Tredici, 2004 ; Lee, 2001).
Les raceways : ce sont les bassins les plus utilisés
depuis leur début dans les années 50 (Christenson
et Sims, 2011), majoritairement pour la culture de
Spiruline. Leur principe est de faire circuler les
algues sur une faible largeur et profondeur (entre
15 et 50 cm) mais sur une grande distance. La
circulation et le mélange s’effectuent grace a des
roues a aubes. La productivité de ces bassins est

Figure 1-11 : Bassins —a) Culture de

Dunaliella salina en bassins naturels de d’environ 20-25 g_m'z_j'l, pour une concentration
200 ha, Cognis nutrition (Australie) ; b) . . s N 1 ..

Culture de Spiruline en raceway, cellulaire inferieure a 0,6 g.L ™~ (Tredici, 2004).

Californie (Andersen, 2005) L’utilisation de CO; n’est pas efficace dans les

raceway et il y a un faible mélange (Chisti, 2007)
(Figure 1-11b).

2.2. Systemes fermés

Les photobioréacteurs sont des réacteurs fabriqués a partir de matériaux transparents.
Leur conception est basée sur la surface éclairée, I’efficacité du mélange et le controle des
parameétres de culture (température, teneur en dioxyde de carbone et en oxygene, pH), pour
atteindre une productivité maximale. Les systemes fermés ont été concus pour pallier les
problémes des bassins (Brennan et Owende, 2010). Ils offrent un environnement de culture
clos, ils protégent la culture des contaminations directes, permettent un meilleur controle des
conditions de cultures : la température est contrlée efficacement, 1’accés a la lumiére est
augmenté par rapport au bassin, |’évaporation du milieu de culture est minimisé,
I’approvisionnement en CO, est facilité et ses pertes sont limités (Contreras et al., 1998a). Le
photobioréacteur permet la disposition efficace de la lumiere mais aussi I’enlevement de
I’oxygene produit par la photosynthése (Babcock et al., 2002). Grace a ce contrdle des
parameétres, des microalgues plus fragiles peuvent y étre cultivées. Les photobioréacteurs
permettent la reproductibilité des conditions de culture ainsi qu’une forte concentration
cellulaire et une forte productivité. Les bassins ont une faible productivité (0,054 0,1 g.L™j™?)
et de faibles concentrations cellulaires (<1 g.L™) par rapport aux photobioréacteurs
(concentration supérieure & 1 g.L ™ et productivité supérieure 4 0,8 4 1,3 g.L™j%) (Pulz, 2001).
Cependant, d’aprés Sierra et al., 2008, la conception des photobioréacteurs doit étre optimisée
pour chaque espece de microalgues, par rapport a ses caractéristiques physiologiques et a ses
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caractéristiques de croissance. De plus, les photobioréacteurs restent tres chers a produire et a
exploiter.

Les photobioréacteurs existent sous de nombreuses formes, mais ils peuvent étre
séparés en plusieurs catégories: les photobioréacteurs plans, les photobioréacteurs
cylindriques, les photobioréacteurs « Plastic bag » et un type particulier de réacteurs pour la
culture de microalgues en 1’absence de lumicére : les fermenteurs.

2.2.1. Les photobioréacteurs plans

Apparus dans les années 50, les photobioréacteurs
plans ont des avantages pour la culture de masse (Sierra et
al., 2008). Les photobioréacteurs plans sont des réacteurs de
faibles épaisseurs, généralement inférieures a 10 cm (Chisti,
2007), cela permet de réduire le chemin lumineux (Degen et
al., 2001). Ills sont disposés verticalement ou
horizontalement avec une certaine inclinaison pour
maximiser 1’intensité lumineuse incidente (Chisti, 2007).
Les plaques utilisées peuvent étre des panneaux de verres  Figure I-12 : Photobioréacteur plan
ou des plaques alvéolaires en polymére. (Bitog et al., 2011)

La productivité de ce systtme va de 24 & 50 g.m™2j*. La circulation s’effectue par
pompe ou injection d’air. De manie¢re générale, moins 1’épaisseur de culture est importante,
plus la productivité sera élevée, mais il existe une épaisseur optimale pour chaque espece de
microalgue permettant d’obtenir une productivité maximale. D’aprés Hu et al., 1998, les
photobioréacteurs plans d’une épaisseur d’un centimetre ont un meilleur taux de croissance et
une meilleure productivité. L’avantage de ce systeme est une grande surface d’illumination
(Razzak et al., 2013 ; Brennan et Owende, 2010). Le probléme principal de ce type de
photobioréacteur est que le CO; est tres mal absorbé. Ces systéemes peuvent aussi accumuler
une forte concentration en oxygéne dissous (Tredici, 2004), ce qui inhibe la photosynthese, et
le contréle de la température est difficile (Razzak et al., 2013 ; Brennan et Owende, 2010).

2.2.2. Les photobioréacteurs de type cylindrique

2.2.2.1. Type colonne
Les photobioréacteurs en colonnes sont les plus employés pour les petites productions
de microalgues comme pour les écloseries. Plusieurs formes de colonnes existent comme de
simples colonnes a bulles, des photobioréacteurs annulaires et des photobioréacteurs a
circulation par air (ou airlifts).
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2.2.2.1.1. Colonnes a bulles et colonnes annulaires

La colonne a bulles est un cylindre vertical en matériau
transparent, de diameétre variable, mais assez faible pour laisser
passer la lumiere jusqu’au centre de la culture. Le systéme est
éclairé par des tubes fluorescents situés sur les c6tés. Les colonnes a
bulles sont mélangées et aérées par injection d’air par le bas. Les
colonnes a bulles sont généralement utilisées dans 1’industrie
chimique, les fermentations biologiques et les traitements d’eaux
usées (Lu et al., 1995).

Les photobioréacteurs annulaires, composés de deux
cylindres concentriques sont éclairés en leur centre par des néons,
c’est la seule différence avec les colonnes a bulles.
Figure 1-13: Colonnea  Le€s cultures sont généralement realisées en batch, ou tous les

bulles (FAO, 1996) nutriments sont apportés en une seule fois au début de la culture.

2.2.2.1.2. Les airlifts

L’histoire des airlifts débute en 1797 avec Losher. Le principe de Dairlift ne sera
adopté pour la conception de fermenteurs que dans les années 1940 et plus tard pour la culture
de microalgues (Garcia et al., 2000). Ils sont utilisés dans de nombreux procédes industriels
(Freitas et al., 2000 ; Fadavi et Chisti, 2007 ; Chisti, 1998).

Les photobioréacteurs dits airlift ou a circulation par air sont des systémes gaz/liquide
caractérisés par la circulation du fluide qui est cyclique (Merchuk et Gluz, 1999). Ils sont
composés de deux sections distinctes : la colonne ascendante (riser en anglais) et la colonne
descendante (downcomer en anglais). Ces deux sections sont interconnectées par le haut et
par le bas (Chisti, 1989). Deux types d’airlifts existent : le photobioréacteur est désigne airlift
interne a cause de la présence d’une chicane ou de deux cylindres concentriques, ou il peut
étre nommeé airlift externe (Figure 1-14) (Merchuk et Gluz, 1999).

Internal-loop split Internal-loop External-loop
ALR concentric ALR
tube reactor

Gas output Gas output Gas output

Gas input Gas input Gas input

Figure 1-14 : Les trois types de photobioréacteurs (Merchuk et Gluz, 1999)
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Du gaz est injecté dans le compartiment ascendant, c’est la différence de densité
apparente entre les deux sections qui fait la circulation du liquide (Chisti et Moo-Young,
1993 ; Al-Masry, 2004). Dans le compartiment descendant, le liquide s’écoule vers le bas du
compartiment ascendant. Le gaz est rejeté par le haut et peut recirculer lorsque le débit de gaz
injecté est suffisamment important.

Les airlifts ont de nombreux avantages (Merchuk et Gluz, 1999 ; Zhang et al., 2006 ;
Heijnen et al., 1997 ; Razzak et al., 2013, Brennan et Owende, 2010, Vial et al., 2002 ;
Moradi et al., 2013 ; Chisti, 1998 ; Zhang et al., 2006a) :

e L’excellent contact entre les phases gazeuse et liquide permet 1’enlévement des gaz
produits, le mélange du milieu, la diminution du stress lié au cisaillement sur les
cellules, I’absence de différents gradients (température, nutriments) et un bon taux de
transfert de chaleur ;

e |l yamoins de risque de contaminations ;

e L’efficacit¢ de I’aération et la performance de 1’aération sont peu sensibles aux
changements des conditions opératoires ;

e Faible énergie de fonctionnement ;

e Le mélange est contrdlé.

Les airlifts ont aussi des inconvénients (Razzak et al., 2013 ; Brennan et Owende,
2010) : ils ont un grand cott de construction et une faible surface d’illumination. L’airlift peut
aussi se combiner a un photobioréacteur et lui servir de pompe pour la circulation du liquide
(Chisti, 2007).

2.2.2.2. Type tubulaire

Les photobioréacteurs tubulaires sont des tubes de
faibles diamétres (entre 2 et 6 cm environ (Miron et al.,
1999)) pour permettre la disponibilité de la lumiére au
centre de la culture. lls peuvent atteindre des longueurs
trés importantes (jusqu’a 500 km), ils sont agencés de
manieres variables (verticalement ou horizontalement)
sous forme de serpentins (Figure 1-15a), paralléles,
enroulés hélicoidalement (Figure 1-15b). Pour des raisons
de structures, ils sont limités & une hauteur de 4 métres
(Miron et al., 2000). Faits de matéeriaux transparents, ils
sont souvent congus en verre ou en matiere plastique
(Chisti, 2007). lls peuvent étre éclairés par des tubes
fluorescents ou simplement exposés a la lumiére du
soleil. L’apport en nutriment, en CO, et en milieu est

Figure I-15 : Photobioréacteurs tubulaires ~ généralement effectué par une cuve annexe aux tubes.
a) horizontaux (Demirbas et Demirbas,
2010) ; b) enroulés (Biocol)
(Andersen, 2005)
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Les photobioréacteurs tubulaires sont les seuls systémes fermés a étre utilisés a grande
échelle (Christenson et Sims, 2011), ces systemes ont une bonne productivité en biomasse
(Brennan et Owende, 2010). Cependant, ce type de photobioréacteur rencontre des problémes
d’accumulation d’oxygéne et de controle de la température et ils ont aussi des problemes
d’encrassement (Brennan et Owende, 2010). De plus, ils occupent une grande surface au sol
et sont chers a construire (Miron et al., 1999).

2.2.3. Photobioréacteur « Plastic-bag » ou gaine

Ces photobioréacteurs sont des gaines en
plastiques, suspendues a chaque extrémité a une
structure en métal et généralement éclairées par des
néons. D’environ une centaine de litres de culture, le
milieu est mélange par aération. La culture peut se faire
en continu ou en batch. Ce systeme a un faible ratio
surface/volume et peut avoir des problemes
d’encrassement. Ce systéme est encore utilisé par . ‘ o

. . . C A Figure 1-16 : Systeme « Plastic bag »
certaines entreprises pour sa simplicité et sa facilité (Pulz, 2007)
d’utilisation (Rengel, 2010).

y B P

2.2.4. Les fermenteurs

Un autre type de réacteur existe pour la culture de microalgues : les fermenteurs.
Certaines especes de microalgues peuvent croitre en hétérotrophie, c’est a dire sans lumicre et
avec comme source de carbone des composés organiques comme du sucre. Le systeme des
fermenteurs est une technologie bien connue, sophistiquée et qui existe a grande échelle
(jusqu’a 500000 L). Tous les paramétres de la croissance sont facilement controlable (Apt et
Behrens, 1999 ; Brennan et Owende, 2010). La culture en hétérotrophie est moins chére
(<6 €/kg de biomasse produite (Tredici, 2004 ; Apt et Behrens, 1999)) que la culture
photosynthétique en photobioréacteur mais tous les composés moléculaires ne peuvent étre
produits par cette technique (Degen et al., 2001).

2.3. Comparaisons des systemes de production

Chaque systeme de culture posséde ses avantages et ses inconvénients. La plus grande
différence entre les systemes fermes et les systémes ouverts est le colt d’investissement et
d’exploitation, les systemes fermés étant beaucoup plus coliteux que les systémes ouverts.
Mais les systéemes fermes sont plus efficaces (Grobbelaar et Kurano, 2003) de par leur
controle des conditions de culture, la limitation du risque de contamination, de 1’évaporation
de I’eau et de la perte de CO,. De plus, les systéemes fermés permettent une culture mono-
algale (Chisti, 2007). L’un des inconvénients des photobioréacteurs est le risque
d’encrassement et de « biofouling », c'est-a-dire la formation d’un biofilm s’accrochant sur les
parois, diminuant la disponibilité de la lumiére dans le photobioréacteur.

D’apres Chisti, 2007, la concentration en photobioréacteur peut atteindre trente fois
celle en raceway. De plus, la productivité volumique de la biomasse est treize fois plus elevée
en photobioréacteur.
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Tableau I-1 : Exemple de productivité selon le moyen de production
Systéme de culture Espéce Localisation PESdLu' St}}i')te Référence
Raceway Spirulina sp. Espagne 2-15 Jiminez et al., 2003
Raceway Spirulina platensis Israél 0,18 Lee, 2001
Raceway Anabaema sp. Espagne 0,1 Moreno et al., 2003
Tubulaire Spirulina platensis Italie 0,9 Tredici et Zittelli, 1998
. Haematococcus -
Tubulaire pluvialis USA 9-13 Tredici, 2004
Tubulaire Spirulina platensis Israél 15 Richmond et al., 1993
Tupulalre Spirulina platensis Italie 1,26 Tredici et Zittelli, 1998
horizontal
Plan Spirulina platensis Italie 1,93 Tredici et Zittelli, 1998
Plan Spirulina platensis Italie 1,09 Tredici et Zittelli, 1998
Plan Spirulina platensis Israél 4.4 Hu et al., 1996
Colonne a bulles Isochrysis galbana Israél 4,6 QUEME eltgF;fhmond
N Haematococcus
Colonne a bulles pluvialis Espagne 0,06 Lopez et al., 2006
Airlift plan Chlorella vulgaris Intérieur 2,64 Degen et al., 2001
Airlift interne Chlorella sp. Intérieur 0,21 Xu et al., 2002
A',:S;E?;':ER Phaeodactylum Espaane 07 Garcia-Malea et al.,
. tricornotum Pag ' 2009
horizontal
Airlift et PBR
tubulaire Pha_eodactylum Espagne 1,9 Molina et al., 2001
. tricornutum
horizontal
Airlift et PBR - .
. Porphyridium Camacho Rubio et al.,
tub.ulal re cruentum Espagne 1,5 1999
horizontal
Airlift et PBR
. Phaeodactylum
tub_ulalre tricornotum Espagne 1,2 Fernandez et al., 2001
horizontal
A|rl|f_t i R ARCMELTSLEELE Espagne 0,41 Lopez et al., 2006
helicoidal pluvialis
A|rl|f_t et PBR Phqeodactylum Espagne 1,4 Hall et al., 2003
helicoidal tricornotum

D’un point de vue des performances, les photobioréacteurs sont donc préférables.
Mais il existe aussi des avantages et des inconvénients selon le type de systemes fermés :

e La colonne a bulles et I’airlift ont un meilleur mélange et une meilleure rétention du
gaz, donc un meilleur transfert de masse et de chaleur, par rapport aux

photobioréacteurs tubulaires horizontaux (Miron et al., 1999) ;

e Les photobioréacteurs tubulaires sont généralement considérées comme les plus
pratiques pour la culture a grande échelle, mais d’apreés Miron et al, 1999, les airlifts et
les colonnes a bulles semblent plus appropriés pour la culture a échelle industrielle. Ce
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sont ces deux types de photobioréacteurs qui sont le plus facilement transposables a
une échelle industrielle (Sierra et al., 2008) ;

e La disponibilité de la lumiere est plus grande pour les systémes a faible profondeur de
culture comme les photobioréacteurs plans et les photobioréacteurs tubulaires. Pour
les colonnes a bulles ou les airlifts, la profondeur de culture étant plus élevée, la
lumiére disponible est moindre au centre du réacteur ;

e Les colonnes a bulles et les airlifts, de par leur position verticale occupent moins de
surface au sol par rapport aux photobioréacteurs tubulaires horizontaux et aux
photobioréacteurs plans inclinés ;

e Par rapport aux systemes de cultures utilisant des pompes mécaniques ou un
mélangeur a pales, les photobioréacteurs aérés (colonnes a bulles, airlifts) provoquent
moins de stress hydrodynamiques sur les cellules, diminuant ainsi le risque de
dommages cellulaires. De plus, les systéemes aérés facilitent les échanges entre les
phases (Merchuk et Gluz, 1999), facilitant 1’évacuation de 1’oxygéne produit pendant
la photosynthese et la dissolution du dioxyde de carbone apporté par I’injection de
Iair ;

e [’aération et ’accumulation de 1’oxygeéne sont des problémes majeurs dans les
photobioréacteurs tubulaires (Miron et al., 1999), si a cela s’ajoute de tres fortes
intensités lumineuses, des dommages cellulaires apparaitront (Chisti, 2007).

Le systéme de culture idéal n’existe pas, des compromis doivent étre faits entre les
différents paramétres de cultures affectant les performances. De nos jours, les
photobioréacteurs de laboratoire sont peu reproductibles a une échelle plus importante,
généralement des problémes de contrbles des conditions de cultures apparaissent, entrainant
des productivités plus basses que celles espérées. L’enjeu aujourd’hui est de trouver un
nouveau systéme de culture, compact, garantissant le contrdle des conditions de cultures, avec
des hautes performances, c'est-a-dire une haute productivité en biomasse et d’une bonne
qualité (sans contamination), et & moindre colits d’investissement et d’exploitation.

Malgré de nombreux développement de photobioréacteurs, peu ont été jusqu’a une
échelle industrielle. Ces photobioréacteurs doivent avoir une grande productivité, de grands
volumes, étre peu codteux a la construction et pour la maintenance, les parameétres de cultures
doivent étre facilement controlables et le photobioréacteur doit étre fiable (Olaizola, 2003).
Lors du changement d’échelle, de nombreux parameétres sont a prendre en compte : surface
d’illumination, acceés des microalgues a la lumicere, les transferts de masse et de chaleur, le
controle des différents paramétres de cultures (température, pH).

De nos jours, quelgues entreprises cultivent les microalgues a grande échelle que ce
soit en bassin ou en photobioréacteur. Les systétmes commerciaux de production de
microalgues peuvent produire de 10 a 30 t/ha/an (Cadoret et Bernard, 2008). La production
mondiale de microalgues était de 10 000 — 15 000 tonnes par an en 2006 (Cadoret et Bernard,
2008), elle est dominée par le marché asiatique. Au niveau européen, I’Allemagne est le
premier producteur avec 150 tonnes de microalgues produites par an (Tredici, 2004).
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Les entreprises Earthrise (qui posséde le plus grand raceway avec une surface de
440000 m?z (Chisti, 2007)), en Californie et Cyanotech & Hawai, font partie des plus gros
producteurs de Spiruline, cultivée en bassins ouverts sur plusieurs hectares. En Australie,
Dunaliella salina est cultivée en bassins naturels d’une superficie de 250 hectares. En France
I’entreprise AlphaBiotech produit de la Spiruline en raceway.

Au niveau de la production en systeme fermé, ce sont majoritairement des
photobioréacteurs tubulaires qui sont trouvés comme la société Roquette en Allemagne avec
la production de Chlorella (130 a 150 tonnes de matiere seche par an (Spolaore et al., 2006))
dans 500 km de tube en verre pour un volume de 700 m®. La société Israélienne Alga
Technologie ainsi que les sociétés américaines Micro Gaia et Aquasearch produisent de
I’astaxanthine extraite d’Haematococcus pluvialis (Tredici, 2004). La société Mera
Pharmaceuticals, aux Etats-Unis, a un photobioréacteur commercial de 25 m® en serpentins
horizontaux de 41 cm de diametre (Olaizola, 2003). En France, la société Microphyt produit
différentes espéces de microalgues en photobioréacteur tubulaire sous serre.

Le moyen de production des microalgues n’est qu’une étape dans leur production. Une
fois cultivées, les microalgues doivent étre récoltées et les produits d’intéréts, si la culture est
dans ce but, doivent étre extraits. Ces étapes présentent encore des verrous pour étre réalisées
a une grande échelle et constituent un fort enjeu technologique. Ces étapes ne seront pas
traitées dans la theése. Les différentes techniques de récolte et d’extraction sont présentées en
annexe A.

3. Principe, concept et pilote expérimental

Pour croitre, les microalgues ont besoin de lumiere et donc d’une surface maximale
d’exposition pour la capter. Chaque photobioréacteur a ses avantages et ses inconvénients.
Une faible épaisseur favorise la pénétration de la lumiere dans le milieu et donc la
photosynthése et une bonne productivité. Un systeme plan et mince répond a ces besoins.
Mais ces systemes ont de faibles transferts de masse et ont un probléme d’accumulation de
I’oxygene produit. Les microalgues ont aussi besoin de dioxyde de carbone et d’éliminer
I’oxygene produit pendant la photosynthése ainsi que d’avoir un mélange et une circulation
permanente pour eviter les phénomenes de sedimentation. Un systeme airlift répond a ces
trois besoins spécifiques mais ces photobioréacteurs ont une faible surface d’éclairement et
géneralement de faibles productivités.

Ainsi, un nouveau photobioréacteur est étudié dans ce travail de these. Le concept est
de coupler un systéeme de captage lumineux (plague mince) avec un airlift. Cette nouvelle
architecture de photobioréacteur permet d’avoir un systetme ou la circulation hydraulique,
créée par l’injection d’air, et les échanges gaz/liquide sont découplés de la fonction de
captation lumineuse. Ce photobioréacteur permet de tirer parti des avantages de chaque type
de photobioréacteur existant, en couplant un systeme plan pour la phase croissance avec un
systeme cylindrique airlift pour I’enrichissement en CO, et en nutriments. Ce systéeme est une
évolution du systeme présenté par Rengel, 2010 dans sa thése.
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De nombreux paramétres influencent la performance des systemes de culture, en
particulier 1’apport de carbone inorganique (CO;), la gestion des parametres physico-
chimiques tels que la température, le pH, mais également la qualité de brassage du milieu, des
transferts gaz-liquide, de I'évacuation des gaz. Dans ce systéme, toutes ces fonctions sont
découplées de la fonction de captation de lumiére afin d’étre pilotées indépendamment et de
manicre optimale. Ces fonctions sont gérées a I’aide d’un systéme de brassage réalisé par
injection d’air sur le principe airlift. Ce mode de fonctionnement permet de contrdler le débit
du gaz et donc du liquide dans le systeme. De plus, le principe airlift permet un meilleur
échange entre les gaz, tels que le dioxyde de carbone et I’oxygene, et la phase liquide. Le fait
de créer une circulation de la culture par le principe airlift évite 1’utilisation des pompes
meécaniques, et limite la détérioration du matériel biologique.

3.1. Photobioréacteur expérimental
3.1.1. Systeme de Rengel, 2010

Ce travail de thése se base sur le travail de thése de Rengel, 2010, qui s’intitule
« Conception et analyses énergétique et environnementale d’un bioréacteur a microalgues
pour la production d’énergie ». Dans cette thése, Rengel étudie au niveau hydrodynamique
deux photobioréacteurs : le premier un airlift interne simple, le second un airlift interne
couplé a un systeme hélicoidal (Figure 1-17). Le photobioréacteur de cette thése est basé sur
I’airlift hélicoidal.

Le photobioréacteur airlift hélicoidal est
compos¢ d’un airlift et d’une section hélicoidale.
L’airlift est divisé en deux sections. La colonne
ascendante est un cylindre transparent en
polymethyl methacrylate (PMMA). Le gaz est
injecté en bas de la colonne ascendante a 1’aide
d’un diffuseur composé de 24 trous de 2 mm de
diameétre disposés en étoile. La colonne
descendante est un second cylindre en PMMA, de
diameétre plus grand que la colonne ascendante,
entourant cette derniere. Il est placé a 54 cm de
hauteur par rapport a la base de la colonne
montante, créant un espace annulaire sur la partie
supérieure de l’airlift. La section hélicoidale est
un tube semi-transparant «tubclair » enroulé
autour d’une structure métallique. Les spirales
sont superposées. Le bas de I’hélicoide est
connecté au bas de la colonne ascendante, le bas :
de la colonne descendante est connecté au haut de  Figure 1-17 : Photographie de I’airlift hélicoidal
la section hélicoidale. utilisé par Rengel (Rengel, 2010)

3.1.2. Nouveau systeme

Pour ce travail de thése I’hélicoide du photobioréacteur (Figure 1-17) a été remplacée
par une plaque mince. Ce changement implique une recaractérisation du photobioréacteur au
niveau hydrodynamique et du transfert de masse car les corrélations empiriques de Rengel A.,
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2010 ne peuvent pas étre appliquées a ce systeme de par la différence de géométrie et de
dimension du systéme de capture de 1’énergie lumineuse.

Ce photobioréacteur sera le support expérimental pour les sous-modéles et permettra
la validation des différents modeles et du systeme global.

Circulation hvdraulique : Airlift

 Systéme capteur d’énergie : Plaque mince

Figure 1-18 : Photographie du photobioréacteur pilote

3.2. Matériel

Le photobioréacteur est divisé en trois parties : la colonne ascendante, la colonne
descendante et le collecteur de lumiere. L’airlift, composé€ d’une colonne ascendante et d’une
colonne descendante est identique a celui utilise par Rengel, 2010 (v. Chapitre 1.3.1.1).

Le collecteur d’énergie lumineuse est une plaque fine transparente, alvéolée, en
polycarbonate d’un centimétre d’épaisseur. La plaque est connectée a 1’airlift par le haut en
bas de la colonne descendante et en bas par le bas de la colonne ascendante.

Tableau I-11 : Caractéristiques techniques du photobioréacteur
Riser Downcomer Plaque

Diametre interne (m) 0,133 0,19 -

Diamétre externe (m) 0,139 0,2 -
Hauteur (m) 1,09 0,56 0,43
Epaisseur (m) 0,01

Nombre de canaux 26

pour le milieu
Ratio Ar/As 1,053

Volume total (L) 24,6

Lors des expériences, la source lumineuse nécessaire a la croissance des microalgues
est apportée artificiellement par deux systémes selon I’intensité lumineuse voulue. Le premier
systéeme est composé de quatre lampes néons de 18W (Osram L18W/865 Cool daylight) et
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quatre lampes néons de 36 W (Philips TL-D36W/865). Le second systéme a été congu pour
des intensités plus puissantes, se rapprochant de I’intensité lumineuse solaire. Il est composé
de six spots de 1000 W (General Electric SPL1000/PAR64/840/G38), qui donne une lumiére
blanche (température de couleur : 4000 K). Ces deux systemes sont installés sur des chassis
mobiles pour obtenir les différentes intensités lumineuses désirées.

—
[ —

Hygrometre et

— .
thermometre

I e e | Capteur O, dissous et
température

L— - |

~| |
 —

AP
Captegr de (Plaque)
pression
pH-métre —

 —

-

Hygrometre et
thermomeétre

Capteur O, dissous et
température

Figure 1-19 : Schéma de principe du photobioréacteur

Le photobioréacteur est instrumenté pour permettre sa caractérisation et la validation
des modeéles.

Pour mesurer la différence de pression et donc en déduire la rétention de gaz (ou gas
holdup en anglais) deux capteurs de pression de type Keller PR-33X avec un signal
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analogique de 0 a 10 volts et une précision de + 0,1 % sont installés en bas et au milieu de la
colonne ascendante (Figure 1-19). La pression différentielle est mesurée en entrée et la sortie
du collecteur d’énergie lumineuse par un capteur de pression de type Rosemount 1151 avec
une précision de £ 2 %.

Les signaux analogiques des trois capteurs de pressions sont transformés en signaux
digitaux par un systéme d’acquisition composé de « fields points » (FP-AlI-110, National
Instrument). Les signaux digitaux sont ensuite traités par un ordinateur d’acquisition et un
logiciel dans I’environnement LabWindowx/CVI développé par National Instrument.

Pour connaitre la température et I’humidité relative du gaz en entrée et sortie de la
colonne ascendante, deux hygrometres Hygropalm 3 (Rotronic) sont utilisés avec une sonde
Hygroclip SC04. La température est mesurée avec une précision de + 0,3 K et ’humidité
relative est mesurée avec une précision de + 1 %.

Pour suivre I’évolution des conditions de culture des microalgues, deux sondes a
oxygene dissous et de température sont placées en sortie du collecteur de lumiére et en haut
de la colonne descendante (Figure 1-19). Une sonde a pH est placée en bas de la colonne
ascendante (Figure 1-19). Ces trois sondes, sont connectées a un systéme d’acquisition de
données (Consort D130, multiparameters).

Ce concept, de par son design, devrait permettre d’avoir des concentrations en
biomasse et des productivités élevées. Le systeme étant clos, les risques de contamination
sont faibles. La simplicité et la modularité du systeme devrait permettre une mise a 1’échelle
industrielle aisée.

Le Tableau I-11l compare les principales caractéristiques des systemes de production
de microalgues existants au systéme proposeé par cette these.

Tableau I-111 : Comparaison du photobioréacteur avec les systemes de cultures existants
Systéme ouvert Systéme fermé PBR étudié
Risque de contamination Tres élevé Faible Faible
Régime Batch ou semi-continu Tous Tous
Evaporation Tres élevee Tres faible Tres faible
Perte en CO, Elevé Faible Faible
Transfert gaz/liquide Tres limité Limité Bon
. , 2, 3 Elevé : 20- Trés élevé :
Ratio Surface/VVolume Bas : 1-8 m“/m 100 mm? 5100 m2/m?
Densité de la population Bas : <0,5 g/L Elevé : 2-8 g/L Tres élevé : Obj>5 g/L
Investissement Bas Elevé Modéré
Cout opérationnels Bas Elevé Modéré
Changement d’échelle Facile Difficile Facile
o S pevs s
Efficacité de 1 l!flllsatlon SR Bon it sl
de la lumiere
Variab |I|te_d§s especes Faible Elevée Elevee
cultivées
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4, Conclusion du chapitre

Les microalgues suscitent de plus en plus d’intéréts. Pour de nouvelles applications,
notamment énergétiques, une grande quantité de biomasse et donc une forte productivité sont
nécessaires. Mais le systéeme doit étre viable au niveau économique, énergétique et
environnemental. Les systemes de production actuels sont soit chers soit avec une faible
productivite. De plus, ils sont souvent congus pour une seule application et se focalisent donc
sur le produit (molécule & haute valeur ajoutée, dépollution, énergie...). Pour étre viable, les
systéemes de culture de microalgues doivent étre performant dans la culture mais aussi
économiquement. L’objectif de cette thése est d’étudier un nouveau concept de culture de
microalgues pour améliorer les performances de culture. Pour cela, le photobioréacteur est
modélisé dans son ensemble pour créer un outil représentant son comportement en régime
dynamique. Le photobioréacteur est modélisé® au niveau de I’hydrodynamique, du transfert
de masse, du transfert de chaleur, de la distribution de la lumiére et de la croissance, le tout
formant un modeéle global. Ces sous modeéles sont validés expérimentalement puis des
cultures d’algues sont réalisées pour étudier I’adéquation entre la prédiction du modéle global
et le résultat expérimental. Enfin ces modeles développés sont utilisés pour étudier un cas
d’application d’installation d’une culture en paroi de batiment.

¥ L’ensemble des modéles de cette thése ont été réalisés dans le langage Modelica et compilés par le logiciel
Dymola®.
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Chapitre 11 : Caractérisation et modélisation du photobioréacteur

Le photobioréacteur, composé¢ d’un airlift et d’une plaque mince, doit étre caractérisé
et modélisé pour permettre 1’analyse des paramétres d’influences ainsi que la sensibilité de
ceux-ci sur ses performances. Cette modélisation doit comporter 1’ensemble des phénoménes
physiques et biologiques ayant lieu.

Dans ce chapitre, les aspects non biologiques du photobioréacteur seront étudiés.
L’¢tude de la cinétique biologique ainsi que les phénomenes radiatifs seront effectués dans le
chapitre suivant. Le photobioréacteur sera donc caractérisé et modélisé en systéme air/eau tout
au long de ce chapitre. Les phénomenes étudiés dans ce chapitre concernent 1’écoulement
diphasique du mélange liquide gaz (I’hydrodynamique), les transferts de masse et de chaleur.

Dans un premier temps, I’hydrodynamique est modélisée. La validation du mode¢le est
effectuée par comparaison avec un fonctionnement du photobioréacteur en systéme air/eau.
Cet aspect est central pour 1’é¢tude des transferts de masse et de chaleur puisqu’il impacte les
conditions aux limites des phénomenes de transferts :

- Débit du liquide circulant ;
- Taux de vide et surface d’échange entre les phases liquide et gazeuse.

1. Modélisation hydrodynamique

Le photobioréacteur est composé de deux parties différentes : ’airlift et la plaque.
L’airlift est le systéme permettant, entre autres, la circulation du liquide dans le
photobioréacteur. Celle-ci est induite par 1’injection du gaz dans la colonne ascendante qui
crée une différence de pression hydrostatique entre la colonne ascendante et la colonne
descendante par la présence du gaz piégé dans la colonne ascendante. La circulation du fluide
est le paramétre de conception et de dimensionnement le plus important. 1l est directement lié
a la rétention de gaz et au régime du debit. 1l influence les coefficients de transfert de masse et
de chaleur et I’étendue du mélange, (Chisti et al., 1988 ; Lu et al., 1995 ; Freitas et al., 2000),
c'est-a-dire tous les paramétres de performances du photobioréacteur (Contreras et al., 1998).
Les propriétés hydrodynamiques importantes sont la rétention de gaz et la vitesse de
circulation du fluide. (Lu et al., 1995).

La rétention d’une phase est la fraction volumique de la phase dans le volume total
(Equation (I1-1)).

Vi

& = Vl+V—g+VS (11-1)
Avec ¢; la rétention de la phase i (adimensionnel) et V; le volume de la phase i (m®).
Dans la culture des microalgues, trois phases sont présentes: la phase liquide, la phase
gazeuse et la phase solide. D’aprés Cadoret et Bernard, 2008, la densité des microalgues est
proche de celle de I’eau, il est donc acceptable de considérer la phase liquide comme une
phase pseudo-homogéne d’un liquide circulant avec des microalgues. La phase liquide
pseudo-homogene sera considérée avec les mémes propriétés que la phase liquide, car d’apres

Livingston et Zhang, 1993 et Heijnen et al., 1997, la charge en solide, si elle reste modérée,
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c'est-a-dire inférieure a 5 g/L (Rengel et al., 2012), n’a pas beaucoup d’influence sur la vitesse
de circulation du liquide et a peu d’influence sur la rétention de gaz (légére diminution avec
I’augmentation de la charge de solide (Rengel, 2010)). Elle a également peu d’influence sur le
coefficient de transfert de masse pour des vitesses superficielles de gaz dans la colonne
ascendante inférieures & 0,075 m.s™ (Freitas et Teixeira, 2001). C’est également la conclusion
de Garcia-Calvo et al., 1999, pour qui le comportement hydrodynamique des fluides
comportant des particules de petites tailles avec une densité similaire a celle de I’eau est
comparable a un airlift biphasique.

L’équation de la rétention de gaz se réduit dans ce cas (phase pseudo-homogene
liquide) a I’équation (11-2) (Babcock et al. 2002 ; Chisti, 1998).

Ve

T Vi+v, (1-2

Le taux de rétention de gaz impacte directement le potentiel du transfert de masse et
de circulation du liquide dans le photobioréacteur. La rétention de gaz, combinée a la taille
des bulles de gaz, affecte I’aire interfaciale gaz-liquide du réacteur (Chisti, 1998). Une
importante rétention de gaz signifie une aire interfaciale importante et une différence de
pression hydrostatique importante (Merchuk et Gluz, 1999).

Les vitesses de circulations des fluides utilisées pour caractériser I’hydrodynamique du
photobioréacteur sont les vitesses superficielles qui correspondent aux vitesses du fluide si
celui-ci est seul dans la section (Equation (I1-3)) (Hulatt et Thomas, 2011).

Qi)
Uj = —— -3
L A]- ( )
Avec U; ; la vitesse superficielle de la phase i dans la section | (m.s™?), Q;; le débit de
la phase i (m®.s™) et Aj Iaire de la section j (m?). La relation entre la vitesse superficielle et la

vitesse linéaire est exprimée par 1’équation (I1-4) (Lu et al., 1995).

Uij = vij.& (11-4)

Avec v; ; la vitesse linéaire de la phase i dans la section j du photobioréacteur (m.s™).

Par conservation de la masse, dans un régime établi, les débits de liquide dans la colonne
ascendante (Q,,), dans la colonne descendante (Q,4) et dans la plaque (Q,,) sont égaux
(Equation (I1-5)) (Contreras et al., 1998 ; Lu et al., 1995).

Qur = Qua = Ql,p (11-5)

Le debit correspond a la vitesse superficielle du fluide par rapport a la section
(Equation (11-6)) (Lu et al., 1995 ; Chisti, 1989, Chisti et al., 1995 ; Contreras et al., 1998 ;
Miron et al., 2000, Blazej et al., 2004).

Upp-Ar = Upg-Ag = Upp. 4y (11-6)
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Les parametres hydrodynamiques du photobioréacteur sont souvent évalués en
fonction de la puissance d’entrée (Equation (11-7)), ou I’énergie dissipée, qui correspond a
I’expansion isotherme du gaz, et qui augmente avec la vitesse superficielle de la phase
gazeuse (Gourich, 2006 ; Chisti, 1998).

P_G _ plgUg,r
Vi 4. Aa (11-7)
1+ v

T
Avec 5—*" la puissance d’entrée (W.m™), p; la densité de la phase liquide (kg.m™), g
l

I’accélération gravitationnelle (m.s'z).

La caractérisation hydrodynamique du photobioréacteur passe par la détermination de
deux parametres clés : la rétention de gaz et la vitesse de circulation du liquide (Al-Mastry,
2004 ; Vial et al., 2002).

Pour déterminer la rétention de gaz et la vitesse de circulation du liquide, trois
approches sont généralement trouvées dans la littérature : un bilan énergétique, un bilan
macroscopique dynamique et le modeéle drift-flux en combinaison avec un bilan énergétique
de 1’état stable mécanique (Lu et al., 1995). Un bilan énergétique sur le photobioréacteur est
tout d’abord effectué (car cette modélisation prend en compte 1’énergie fournie par le gaz au
liquide et les dissipations d’énergie dans le réacteur). Sur cette base, deux modeles sont
réalisés. Un premier modeéle, considéré comme un modele semi-empirique, est base sur le
modele drift-flux. Un second modeéle, empirique, utilise une corrélation déterminée
expérimentalement de la rétention de gaz.

1.1. Modélisation mathématique

Le modéle mathématique permet de déterminer les caractéristiques hydrodynamiques
du photobioréacteur comme la rétention de gaz, la vitesse de circulation du liquide et le temps
de séjour dans chaque section.

C’est la différence entre la pression hydrostatique de la colonne ascendante et de la
colonne descendante associée a celle de la plague qui permet la circulation du liquide dans le
photobioréacteur (Equation (11-8)) (Lu et al., 1995, Freitas et al., 1999, Freitas et al., 2000 ;
Livingston et Zhang, 1993 ; Di Felice et Eroles, 2003).

Py= (Ps+P)— P (11-8)
Soit :

Pn = [(Pl(l —&g.a JHyimja + p1(1 = &gp JHip + PgEgatPgegp)

- (Hz,inj,r(Ph(l —ggr) + ngg,r))] g
Avec P, la différence de pression hydrostatique du photobioréacteur (Pa), P; la
pression hydrostatique de la section j du photobioreéacteur (Pa), H, ; la hauteur du liquide dans

(11-9)
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la section j (m), Hy;,; ; la hauteur du liquide avec injection de gaz dans la section j (m), p; la
densité de la phase i (kg.m™) et g4,j la rétention du gaz de la section j.

Pour un airlift classique il existe trois régimes de circulation (Heijnen et al., 1997 et
van Benthum et al., 1999) qui sont définis selon le comportement de la phase gazeuse et se
définit par une observation macroscopique. Le régime | ou le régime «sans bulle » est
observé pour de faibles vitesses superficielles de gaz, il n’y a pas de bulle dans la colonne
descendante, la vitesse du liquide est trop faible pour entrainer des bulles de gaz dans la
colonne descendante. En régime Il, ou régime de transition, la présence de quelques bulles en
stagnation dans la colonne descendante est observée. En régime Ill, ou régime de compléte
recirculation, des bulles de gaz sont entrainées dans la colonne descendante et recirculent dans
la colonne ascendante (Heijnen et al., 1997, Yu et al., 2008, Blazej et al., 2004).

Dans les expériences de cette these, les débits de gaz injectés étudiés sont limités au
seuil de recirculation du gaz dans la colonne descendante et dans la plaque (les bulles de gaz
ne circulent ni dans la colonne descendante ni dans la plaque rendant la rétention de gaz
négligeable dans ces sections, le systéeme se trouve donc en régime 1). Ainsi, la différence de
pression hydrostatique (Equation (11-9)) s’exprime selon 1’équation (11-10).

Py = [(lel,inj,d +pHyp) — (Hl,inj,r(pl(l —&gr) + ngg,r))] g (11-10)

En régime établi, le bilan dynamique du systéme devient 1’égalité de la différence de
pression hydrostatique et des pertes de pression du systéeme (—AP,,ss) (Equation (11-11)) (Lu
etal., 1995 ; Freitas et al., 1999 ; Livingston et Zhang, 1993, Di Felice et Eroles, 2003).

Py = —APjpss (11-11)

Les pertes de pression du systeme integrent les pertes de pression linéaires par
frottement ainsi que les pertes de pression singuliéres liées aux accidents dans chaque section
du photobioréacteur (Equation (11-12)).

—APyoss = (=4P), + (—4P)q + (_Ap)p + (=4P)qcc (1-12)

Ou (—AP); est la perte de pression pour la section j. Pour chague section la perte de
pression est égale a la somme des pertes de pression lin€aires (premier terme de 1’équation
(11-13)) et des pertes de pression singuliéres (second terme de 1’équation (11-13)).

1 L; P
— 2 l 2
AP; = zljzpzvl,j E"‘Z"’jgvl,j (11-13)

Ou L; est la grandeur caractéristique de la section j, ce qui correspond aux hauteurs de
liquide pour les colonnes ascendante et descendante et a la longueur d’un canal pour la plaque
(m), 4; le coefficient des pertes de charges linéaires de la section j (adimensionnel), Dy, ; le

diametre hydraulique de la section j (m) et K; le coefficient de perte de charge singuliére pour
la section j (adimensionnel).
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Le coefficient 4; des pertes de pression lin¢aires dépend du régime de 1’écoulement,
c'est-a-dire du nombre de Reynolds (Equation (11-14)).

p1Uy,;Dp,
Re,; = m (11-14)
Avec y; la viscosité du liquide (Pa.s). Pour un régime laminaire, c'est-a-dire un
nombre de Reynolds inférieur a 2300, le coefficient des pertes de pression linéaires se calcule
selon I’équation (11-15) pour les canalisations tubulaires et 1’équation (l1-16) pour les

conduites de sections carrées (ldelchik, 1996).

64
j = _Relj (11-15)
57
A= FL]_ (11-16)

Pour un régime intermédiaire a turbulent la corrélation de Blasius est appliquée (Di
Felice et Eroles, 2003) :

A = 0,316.Re; ;%% (11-17)

Le coefficient de pertes de pression singuliére K; de 1’équation (11-13) dépend de
« I’accident » rencontré et se trouve dans des abaques ou par expérimentations.

A partir de 1’équation (11-11) développee, la vitesse superficielle du liquide dans la
colonne ascendante s’exprime dans 1’équation (11-18).

Ul,r
05
B l[ [(lel,inj,d +pHyp) = (Hl,inj,r(pl(l —&gr) + Pg‘?g,r))] Y ]
1 A\ Hyinjr A2 Hiinja A\
o (o () G () ) ) o () 0) + () e )

L’équation (I1-18) est de la méme forme que 1I’équation (11-19), trouvée par Chisti,
1988 pour un airlift interne.

0,5
[ I
ZghD (gr - gd)
V=17 1
ry -
| Kz (Ad) E=rnd
Avec au numérateur de chaque équation la différence de pression hydrostatique et au

dénominateur les coefficients correspondants aux pertes de pression singulieres et linéaires de
chaque section du photobioréacteur.

(11-19)

Tous les termes de 1’équation (I11-18) sont connus sauf les termes de pertes de pression
pour la plague et pour les accessoires qui sont déterminés expérimentalement et la rétention
de gaz. Pour déterminer la rétention de gaz et ainsi prédire la vitesse de circulation du liquide
dans la colonne ascendante, et donc dans chaque section du photobioréacteur, deux modeles
ont été developpés. Le premier modéle semi-empirique est basé sur le modele drift-flux. Le
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second modeéle est empirique avec une détermination expérimentale de la rétention de gaz en
fonction du débit d’air injecté.

1.1.1. Modele semi-empirique : Modéle Drift-Flux

Le modeéle drift-flux de Zuber et Findlay, (Chisti, 1998), calcule la vitesse de la phase
gazeuse selon 1’équation (11-20) (Lu et al., 1995).

U
aqr

Vgr = = Cr(Uir + Ugr) + Up (11-20)
ag,r

Avec U, la vitesse des bulles (m.s™) et C, un paramétre de distribution (Al-Masry,
2004), la littérature proposant des valeurs allant de 0,97 a 5 (Freitas et al., 1999 ; Lu et al.,
1995 ; Vial et al., 2002 ; Hwang et Cheng, 1997 ; Snape et al. 1995, Rengel, 2010). La vitesse
superficielle du gaz est connue grace au débit du gaz injecté (Equation (11-3)).

La vitesse des bulles (U, en m.s™, Equation (11-21)), dans un milieu non visqueux, est
basée sur le diamétre des bulles et leur vitesse terminale (Wallis, 1969).

Upt
2,4Dy, (11-22)
145
Avec Uy, la vitesse terminale des bulles (m.s™), D, le diamétre des bulles (m) et D, le
diametre de la colonne ascendante (m). Le diametre des bulles est calculé a partir du volume
des bulles (Wallis, 1969) (Equation (11-22)).

Ub=

6
(Qg0) "°

Vp = 113825
g 5

(11-22)

Avec V, le volume des bulles (m®) et Qg,0 le débit de gaz de I'orifice du diffuseur

mis™h. A partir de cette équation le diametre des bulles est calculé. D’aprés Miron et al.,
1999, la taille des bulles devrait étre supérieure a 0,006 m de diameétre.

La vitesse terminale des bulles est calculée selon les équations de Wallis (Tableau

-1).
Tableau I1-1 : Calcul de la vitesse terminale des bulles selon les équations de Wallis (1969)
Région Vitesse terminale des bulles Champs d’applications
- 2R,*(p1 —
Région 1 Uy, = M (11-23) Re, <2
Iy
Réqi 0,76 (Pt 052 128 0214
égion 2 Uy = 0,33g" /7 Ry™ (1-24) 2 < Re, < 4,02G, ™
l
_ o 1050 4,02G, ~9?1* < Re), < 3,10G, ~%°
Région 3 Uy, = 1,35 (—R) (11-25) ou
Pifh 16,32G; *1* < G, < 5,75
o go\025 3,10G, %% < Re,
= — 11-2 ’
Region 4 Up: = 1,53 (P1> (11-26) 575 < G,
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Avec les termes sans dimensions suivants :

_ 2pUpeRyp _ g _ gRb4Ubt4pl3

Rey= ——— G =" Gy=——F—

H pio o

Ou Re,, est le nombre de Reynolds des bulles, R}, le rayon des bulles (m), o la tension
superficielle de I'eau (kg.s?), G, et G, des termes adimensionnels. L’application de ces
équations donne les résultats présents dans le Tableau II-11 pour le diametre des bulles et la

vitesse terminale des bulles.

(11-27)

Tableau I1-11 : Diametre et vitesse terminale des bulles dans la colonne ascendante du photobioréacteur a plusieurs
débits de gaz

Vitesse superficielle du

Débit du gaz (L/min) gaz dans la colonne Diamétre des bulles (m) Vitesse terminale des

-1

ascendante (m.s™) bulles (m.s™)
5 0,006 0,005 0.20
10 0,012 0,007 022
15 0,018 0,008 0.22
20 0,0241 0,01 021
25 0,03 0,01 021

Le diamétre des bulles augmente avec 1’augmentation de la vitesse superficielle du
gaz. Les bulles ont un diamétre supérieur a 0,006 m a partir d’une vitesse superficielle du gaz
de 0,008 m.s™, ce qui est dans le domaine proposé par Miron et al., 1999. Dans le cas du
photobioréacteur expérimental, pour des débits de gaz allant de 5 a 25 L/min, la vitesse
terminale des bulles va de 0,20 & 0,221 m.s™. Ces vitesses sont légérement inférieures a celles
données par la littérature (Chisti et al., 1988 ; Freitas et al ; 1999) qui sont de 0,2 & 0,43 m.s™
pour un systeme bi-phasique. La vitesse des bulles n’évolue pas dans la méme direction avec
I’augmentation de la vitesse superficielle du gaz. Elle augmente entre des débits de 5 et
10 L.min™ mais diminue ensuite avec I’augmentation du débit de gaz. Les résultats sont
semblables & ceux trouvés par Rengel, 2010.

Avec le modele drift-flux, la vitesse superficielle du liquide est calculée selon
1’équation (11-28). Cette équation est non linéaire et nécessite une résolution itérative.

Ul,r
0,5

Ug.r

U
Hyimia + piHp) — | Hiinj 1- + .
(Pl Linj,d T PL l,p) ( Linj,r <Pl< Cr(Ul,r n Ug,r) n Ub) Pg Cr(Ul,r n Ug,r) n Ub)) 9

1 Ar 2 Hl_inj_r Ar 2 Hl,inj,d Ar 2
o (1 (i) (o () 16) + () (e (i) + ) + () e

(11-28)

Le modele drift-flux nécessite la connaissance du parametre de distribution C,. Ce
parametre sera identifié a partir de résultats expérimentaux (v. Chapitre 11.1.2.2).
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1.1.2. Modélisation empirique : corrélation expérimentale de la rétention
de gaz
Le modéle empirique de ’hydrodynamique utilise la méme base du bilan dynamique
du modele semi-empirique mais ici la rétention de gaz est déterminée expérimentalement pour
plusieurs débits de gaz. Cette approche rend le calcul plus aisé mais le modele développé a
I’aide de cette approche n’est pas extrapolable a des conditions opératoires en dehors de celles
utilisées dans ce travail ou a des systémes de dimensions differentes.

Pour déterminer la rétention de gaz dans le photobioréacteur, la pression est mesurée
en deux points de la colonne ascendante, dans un systéme rempli d’eau du robinet. Les
mesures ont eté répétées trois fois pour chaque débit testé.

La rétention de gaz est déduite de la différence de pression mesurée entre le bas et le
haut de la colonne ascendante (Korpijarvi et al., 1999). Le rapport entre cette différence de
pression et la pression hydrostatique d’une colonne d’eau de méme hauteur permet de calculer
la rétention de gaz. Les pressions différentielles mesurées sont tracées en fonction du debit de
gaz a la Figure 11-1.

3450

3400 i\

3350 \

3250 i\
3200 \f

3100 T T T T T )
0 5 10 15 20 25 30

Q, (L/min)

Figure 11-1 : Pression différentielle mesurée de la colonne ascendante en fonction du débit du gaz

La pression différentielle mesurée diminue avec 1’augmentation du débit du gaz. Cela
est di a I’augmentation du volume de gaz présent dans la colonne ascendante donc a
I’augmentation de la rétention du gaz et a la diminution de la densité apparente dans la
colonne ascendante avec I’augmentation du débit. En connaissant la différence de pression, la
rétention de gaz se calcule grace a 1I’équation (11-29).

APexp =4J Hl,inj,r(pl(l - gg,r) + pggg,r) (11-29)
Avec AF,,,, la différence de pression mesurée (Pa). La rétention de gaz calculée est

tracée dans la Figure I11-2 en fonction de la vitesse superficielle du gaz et de la puissance
d’entrée.
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Figure 11-2 : Valeurs expérimentales de la rétention du gaz a) en fonction de la vitesse superficielle du gaz ; b) en
fonction de la puissance d’entrée

La rétention de gaz augmente avec la vitesse superficielle du gaz. Dans la littérature, il
existe de nombreuses corrélations de la forme de 1’équation (11-30) (Garcia et al., 2000 et
Miron et al., 2000 et Luo et al., 2011, Chisti, 1998).

g = alUg,Tﬁ1 (11-30)
Avec a; un parameétre dépendant des propriétés physique du liquide et de la géométrie
du réacteur et 8, un parametre genéralement compris entre 0,4 et 1 qui dépend uniquement du
régime de circulation (Chisti, 1998). En effectuant une régression mathématique sur la courbe
a) de la Figure 11-2, I’équation (I1-31) est obtenue.

g5 = 1,1005U,,%7 (11-31)

Avec un coefficient de corrélation de plus de 98 %. Le coefficient 8; est comme pour
les autres airlifts compris entre 0,4 et 1. De nombreux auteurs utilisent aussi des corrélations
avec la rétention de gaz en fonction de la puissance d’entrée de la forme de 1’équation (11-32).

Po\"
&g = (7) (11-32)
Avec a,et b, des paramétres en fonction des propriétés physiques des fluides et de la

géométrie du photobioréacteur. Avec une régression mathématique sur la courbe b) de la
Figure 11-2, la corrélation (11-33) est obtenue.

0,7

Pg
g, = 0,0028 (—) (11-33)
vy
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De nombreuses corrélations empiriques, présentées dans le Tableau IlI-11l, ont été
trouvées pour des airlifts avec de 1’eau douce.

Tableau I1-111 : Corrélations empiriques pour la rétention de gaz dans des airlifts
Corrélations Références
P 0,97
£, =3,317.107* (7‘;) (11-34) Miron et al., 1999
l
g, =0,6U,% (11-35) Babcock et al., 2002
AN\t PN . —
g5 = 3,4.1073 (1 + A_d) (VG> (11-36) Corrélation de Bello (Chisti, 1989)
r 0,4919
e, = 4,334.10°3 <VG> (11-37) Rubio et al., 2001
s 6,8355
£, = 0,0018 (71) (11-38) Rengel, 2010
g, = 2,47 U, (11-39) Chisti, 1998
1,095
g, =1,29.107* (—G) (11-40) Gourich, 2006
l
g, = 1,1005U,,%7 (11-42) Cette thése

Le modele mathématique développé ci avant permet de décrire le comportement
hydrodynamique du photobioréacteur expérimental. Cette modélisation passe par 1’évaluation
de la rétention de gaz dans la colonne ascendante. Deux approches sont exposées, la premiere
semi-empirique nécessite 1’identification du paramétre de distribution C, et la deuxiéme
empirique corréle le taux de rétention directement a partir des données expérimentales. Deux
corrélations expérimentales de la rétention de gaz ont été obtenues. Les modéles ainsi
développés ont besoin de caractérisations expérimentales pour déterminer les parametres
principaux tels que les coefficients de pertes de pression globaux pour la plaque et pour les
accessoires. Le modéle semi-empirique a besoin d’optimiser le paramétre de distribution.
Cette caractérisation expérimentale est réalisée dans la section suivante.

1.2. Caractérisation expérimentale du photobioréacteur et paramétrage du
modele hydrodynamique

1.2.1. Déterminations des coefficients globaux de pertes de charge

Les coefficients de pertes de pression globaux pour la plaque et pour les accessoires
sont trouvés expérimentalement pour étre ensuite utilisés dans les modeles.
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A

AP (Plague) | ™

Figure 11-3 : Schéma du photobioréacteur - Mesure de la perte de pression dans la plaque

Pour déterminer la perte de pression de la plaque, la colonne descendante et la plaque
ont été remplies d’eau, entiérement pour la plaque, jusqu’a une hauteur de 56 cm pour la
colonne descendante. La vanne est ouverte et le temps pour 1’écoulement total de 1’eau
contenue dans la colonne descendante est mesuré ainsi que la perte de charge dans la plaque
toutes les secondes. L’expérience a été répétée quatre fois, a 20 °C. En écrivant la perte de
pression en fonction du carré du débit volumique dans la plaque I’équation (I1-42) est
obtenue.

AN A\
AP, =cQ” =cx A3 (Ul,r é) =K, (Ul,r é) (11-42)

Avec K, le coefficient global de la perte de pression de la plague.

En supposant, dans la plage étudiée, que le coefficient K, est constant. 1l est possible
d’identifier K,, en intégrant les pertes de pression en fonction du temps et en mesurant le
volume d’eau écoulé.
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Figure 11-4 : Perte de pression totale de la plaque a) en fonction du temps ; b) en fonction de la vitesse au carrée

En effet, la perte de pression dans la plague diminue avec le temps puisque le débit
induit par la seule force motrice de la gravité diminue au fur et & mesure que 1’eau s’écoule.
L’intégrale de 1’équation (I1-42) permet de relier la perte de pression moyenne d’un essai a la
vitesse moyenne du liquide au carré. La perte de charge totale de la plaque est proportionnelle
au carré de la vitesse de circulation du fluide dans la plaque. Avec une régression linéaire sur
la courbe b) de la Figure 11-4, I’équation (11-43) est obtenue, avec un coefficient de corrélation
de 0,96.

AP, = 871,16 v;,2 (11-43)

Le Tableau II-IV montre les pertes de pression des différentes sections du
photobioréacteur, a différents débits de gaz, calculées a partir des équations (11-13) pour
I’airlift et I’équation ((11-43) pour la plaque.

Tableau I1-1V : Perte de pression des différentes sections du photobioréacteur a différents débits de gaz

Perte de pression de la

Perte de pression de la Perte de pression de la
colonne descendante

Débit du gaz (L/min)

plague (Pa) colonne ascendante (Pa) (Pa)
5 72,18 0,006 0,015
10 124 0,009 0,020
15 238,31 0,015 0,03
20 303,35 0,018 0,035
25 362,38 0,021 0,039

La pression hydrostatique totale est connue (Equation (11-10)) et la perte de pression
totale de la plaque est connue expérimentalement. Les pertes de pression de la colonne
ascendante et de la colonne descendante sont négligeables par rapport a cette derniére, comme
le montre le Tableau I1-1V. Une relation entre le débit du liquide et les pertes de pression des
accessoires (tuyaux, vannes...) peut alors étre trouvée, elle est représentée a la Figure 11-5.

48



Chapitre 11 : Caractérisation et modélisation du photobioréacteur

800

700

600

500

APacc (Pa)

100 /-
0 / T T T T 1

0 1E-09 2E-09 3E-09 4E-09 5E-09
Q’ (m3/s)*

Figure 11-5 : Perte de pression totale des accessoires du photobioréacteur en fonction du carré du débit du liquide

Comme attendu, la perte de charge augmente avec le carré du débit du liquide de
maniére linéaire. La courbe obtenue peut se diviser en deux parties afin d’obtenir deux
corrélations selon le débit du liquide. Pour des débits de liquide allant de 0 4 4,3.10° m3s™, la
régression mathématique donne 1’équation (I1-44), avec un coefficient de corrélation de 0,98.

APgec = 2,59. 10t le (11-44)

Pour des débits de 5.10° jusqu’a 6,7.10° m3s™, la régression mathématique donne
1’équation (11-45) avec un coefficient de corrélation de 0,98.

APy = 1,69.101 @, (11-45)

La transition entre les deux parties n’est pas bien définie car les plages de mesures ne
le permettent pas. Ces trois corrélations expérimentales ((11-43), (11-44) et (I1-45)) sont
implémentées dans les deux modeles.

1.2.2. Optimisation du parameétre de distribution du modéle semi-
empirique
Le paramétre de distribution C,. du modele Drift-Flux (Equation (11-20)) est déterminé
a partir des résultats expérimentaux par la méthode des moindres carrés. L’objectif étant de
minimiser la somme des carrés des erreurs relatives des grandeurs trouvées
expérimentalement, c'est-a-dire la rétention de gaz et la perte de pression de la plaque.
L’erreur relative (€) est calculée avec 1’équation (11-46).

£ — £
_ | 9exp 9calc
ESg = (11-46)

ggexp

Avec €9 cale la rétention de gaz calculée par le modele, I’erreur pour la perte de
pression de la plaque (eApp) étant calculée de la méme maniere. La Figure 11-6 montre le
parameétre de distribution par rapport a la somme des carres des erreurs relatives.
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0,7

Figure 11-6 : Paramétre de distribution du modéle en fonction de la somme des erreurs aux carrées

L’optimisation a été effectuée avec des C, allant de 0,97 a 5, comme proposé par la
littérature. L’erreur est minimale avec un parameétre de distribution égal a 3 avec des erreurs
relatives inférieures a 16 % pour la rétention de gaz et inférieures a 11 % pour la perte de
pression globale de la plaque. Les valeurs trouvées dans la littérature pour des airlifts internes
sont souvent proches de 1 (Lu et al., 1995, Hwang et Cheng 1997 ; Vial et al., 2002). Rengel
(Rengel, 2010) a trouvé un C, de 3,8 pour un airlift couplé a un systeme hélicoidal. D’apres
Snape et al., 1995, pour les colonnes ascendantes d’un diamétre supérieur a 10 cm le
parametre de distribution est compris entre 2 et 5, comme c’est le cas pour ce systeme.

Le modeéle hydrodynamique, caractérisé et paramétré grace aux expériences ci-dessus
est comparé aux résultats expérimentaux, réalisées sur le photobioréacteur en systéme air/eau
a 20°C.

1.3. Validation du modele : Comparaison des résultats de la modélisation et
des données expérimentales

L’enjeu de la modélisation est de caractériser les paramétres du photobioréacteur.
Parmi ces paramétres, le débit de liquide circulant ainsi que la rétention de gaz dont
dépendent les différents phénomenes (transfert de chaleur, de masse, croissance...) il faut
donc valider en premier lieu les resultats de la modélisation du comportement
hydrodynamique par des résultats expérimentaux.

La hauteur de liquide avec injection de gaz dans la colonne descendante est la
premiére grandeur mesurée et comparée aux valeurs prédites par le modéle hydrodynamique.
Une quantité d’eau est chargée dans le photobioréacteur et utilisée comme donnée d’entrée au
modele ainsi que le débit du gaz injecté. La hauteur d’eau dans la colonne descendante a
différents débits d’injection de gaz (5, 10, 15, 20 et 25 L/min) est ensuite mesurée.
L’expérience a été renouvelée trois fois pour chaque débit. Les résultats obtenus sont
compares avec les résultats du modéle dans la Figure 11-7.
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Figure 11-7 : Comparaison entre les données expérimentales et les résultats des modéles pour la hauteur de liquide
avec injection de gaz dans la colonne descendante a différents débits d’injection de gaz

Le modele donne des résultats trés proches quelle que ce soit le choix de modélisation
de la rétention de gaz. Les mod¢les surestiment d’environ 2 % la hauteur de liquide avec
injection de gaz par rapport aux données expérimentales. Ces résultats permettent donc de
dire que, pour ce paramétre les modeles hydrodynamiques sont représentatifs.

Un des parametres hydrodynamiques le plus important est la rétention de gaz, calculée
a I’aide de I’équation (11-20) pour le modele semi-empirique et trouvée en fonction de la
corrélation expérimentale (Equation (11-31)) dans le cas du modele empirique. Plus son taux
est grand, plus la circulation du fluide sera grande et les transferts de masse et de chaleur
seront plus efficaces. Les rétentions de gaz calculées par les deux approches de modélisation
sont comparées avec les résultats expérimentaux a la Figure 11-8.
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Figure 11-8 : Rétention de gaz dans le photobioréacteur a) en fonction de la vitesse superficielle du gaz ; b) en fonction

de la puissance d'entrée

En augmentant le débit d’injection du gaz, le volume de gaz présent dans la colonne
ascendante est de plus en plus important, augmentant donc la valeur de la rétention de gaz. La
rétention de gaz augmente avec 1’augmentation de la vitesse de la phase gazeuse. Les deux
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modeles sont trés proches des résultats expérimentaux. La Figure 11-9 compare les résultats
trouvés par les deux modeéles avec les données expérimentales.
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Figure 11-9 : Comparaison des résultats de modélisation avec les résultats expérimentaux

Les modeéles semi-empirique et empirique sont trés proches ’'un de I’autre et sont
proches des résultats expérimentaux avec des différences de moins de 10 %. Les modéles
sous-estiment légérement les valeurs pour des débits de gaz de 5 et 10 L/min et surestiment
Iégerement les valeurs pour des debits de gaz de 15, 20 et 25 L/min. Pour des débits de gaz de
5 a 25 L/min, la rétention de gaz dans le photobioréacteur varie de 0,02 a 0,1. Les valeurs
expérimentales étant proches des modeles cela permet de valider le modéle hydrodynamique
du photobioréacteur.

Avec un airlift similaire mais couplé a un systéme hélicoidal, Rengel, 2010, trouve des
rétentions de gaz similaires avec les mémes débits de gaz. Avec un airlift interne d’un
diameétre de 10,6 cm et un volume de 32 L, Blazej et al., 2004, trouvent des rétentions de gaz
de 0,001 & 0,09 pour des vitesses de la phase gazeuse de 0,001 & 0,034 m.s™, soit des
conditions similaires. Pour un photobioréacteur airlift tubulaire horizontal, Babcock et al.,
2002, trouvent des rétentions de gaz de 0 & 0,06 pour des vitesses de gaz de 0 & 0,04 m.s™.
Moradi et al., 2013 trouvent des rétentions de gaz comprises entre 0 et 0,08 pour des vitesses
superficielles de gaz de 0,01 & 0,08 m.s™* dans un airlift interne. Les résultats trouvés pour le
photobioréacteur de cette these donnent des rétentions de gaz de 0,026 a 0,095 pour des
vitesses superficielles de gaz de 0,005 & 0,03 m.s™. Les rétentions de gaz du photobioréacteur
sont donc supérieures a celles trouvées dans la littérature. Une meilleure rétention de gaz
permet un meilleur transfert de masse améliorant les performances du réacteur.

Les modeéles hydrodynamiques permettent aussi de connaitre la vitesse de circulation
du liquide dans chaque section du photobioréacteur (Figure 11-10 et Figure 11-11).
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Figure 11-10 : Vitesse superficielle du liquide dans la colonne ascendante et descendante en fonction de la vitesse
superficielle du gaz
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Figure 11-11 : Vitesse du liquide dans la plaque en fonction de la vitesse superficielle du gaz

Les vitesses du liquide dans chaque section augmentent de la méme maniere avec
I’augmentation de la vitesse superficielle du gaz. Les vitesses du liquide dans la colonne
ascendante et dans la colonne descendante sont trés proches et vont de 0,0024 & 0,005 m.s™
pour les deux modeles. Cela s’explique par le fait que ces deux sections ont des géométries et
des dimensions similaires. La vitesse du fluide dans la plaque est beaucoup plus elevée par
rapport aux deux autres sections et va de 0,3 & 0,64 m.s™ pour les deux modéles.

Augmenter le débit du gaz dans la colonne ascendante permettrait d’augmenter la
rétention de gaz et donc d’améliorer les performances du réacteur en améliorant le transfert de
masse dans la colonne ascendante du photobioréacteur mais cela augmenterait aussi la vitesse
de circulation du liquide dans la plaque. Cette vitesse étant déja plus élevée dans la plaque par
rapport a Dairlift (facteur 100) il n’est pas possible d’augmenter le débit du gaz sans
augmenter le risque de cisaillement dans la plaque et donc d’augmenter le risque de
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détérioration du matériel biologique, en I’occurrence les microalgues. Augmenter le débit de
gaz entrant diminuerait aussi les temps de séjour dans les différentes sections du
photobioréacteur, diminuant le temps de contact entre les phases liquide et gazeuse dans la
colonne ascendante diminuant ainsi les phénoménes de transfert de masse et diminuant le
temps de séjour du liquide dans le collecteur d’énergie, lieu de croissance des microalgues.
Un compromis doit donc étre fait entre les performances en transfert de masse et les bonnes
conditions de cultures pour les microalgues.

De maniere générale, le débit du liquide augmente avec 1’augmentation de la vitesse
superficielle du gaz (Figure 11-12).

8,E-05

7,E-05

3,E-05

= Modele semi-empirique
2,E-05

= Modele empirique
1,E-05 P P

Données expériementales
0,E+00 T T T T T T 1
0 0,005 0,01 0,015 0,02 0,025 0,03 0,035
Uy (m/s)

Figure 11-12 : Débit du liquide dans le photobioréacteur en fonction de la vitesse superficielle du gaz

Encore une fois, les deux modéles donnent des valeurs similaires et sont trés proches
des résultats expérimentaux pour des débits de gaz entrant supérieurs & 10 L.min™. Ces
différentes vitesses de circulation permettent de déterminer les temps de passage dans chaque
section du photobioréacteur (Figure 11-13).
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Figure 11-13 : Temps de résidence dans chaque section du photobioréacteur en fonction de la vitesse superficielle
du gaz

Comme attendu le temps de résidence dans les sections du photobioréacteur diminue
avec ’augmentation de la vitesse superficielle du gaz dans la colonne ascendante. Les temps
de résidence sont similaires selon le modele utilisé. Le liquide passe la plus grande partie du
temps dans la colonne ascendante, puis dans la colonne descendante et enfin dans la plaque.
Le liquide passe entre 17 et 38 secondes dans la plaque a chaque passage sur les 840 a
400 secondes de parcours total selon le débit. Cela est trés peu et représente seulement 4 a
5% du temps de parcours. Sachant que la plaque est le lieu privilégié de la croissance des
microalgues, il faudrait en augmenter le temps de passage. Une solution possible serait
d’augmenter les dimensions du collecteur d’énergie tout en veillant que 1’augmentation des
pertes de pression causées par cet agrandissement de taille de la plaque ne diminue pas la
vitesse de circulation de liquide dans la plaque car celle-ci doit rester supérieure & 0,06 m.s™
pour éviter les phénomeénes de sédimentations (Tredici, 2004).

1.4. Conclusion

Les deux modeles proposés donnent des résultats similaires qui sont trés proches des
résultats expérimentaux qui permettent la validation du modéle hydrodynamique. Le modeéle
semi-empirique a des équations trés détaillées mais sa mise en ceuvre et ses calculs sont plus
longs a cause des itérations présentes dans le modéle. Mais ce modéle est plus facilement
transposable a un autre photobioréacteur. Le modé¢le empirique est plus simple d’application
mais nécessite plus de caractérisations experimentales et est donc moins facilement
transposable. Pour les modélisations ultérieures, le modéle semi-empirique sera utilisé.

Les phénomenes de transferts de masse, dépendant de 1’hydrodynamique du systéme,
impactent les performances du photobioréacteur. Ces phénoménes sont modélises et validés
expérimentalement dans la partie suivante.
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2. Modélisation des transferts de masse

Le photobioréacteur est un réacteur multiphasique ou il est important qu’il y ait un
mélange efficace ainsi qu’un grand taux de transfert de masse entre la phase liquide et la
phase gazeuse. Ce grand taux de transfert de masse permet au milieu de culture des algues
d’absorber le dioxyde de carbone injecté et de rejeter 1’oxygeéne produit (Zhang et al., 2006).
Les microalgues ont besoin d’un apport suffisant en dioxyde de carbone et leur croissance est
inhibée par une trop forte concentration en oxygene dissous. Pour contréler et optimiser la
production de microalgues il est important de connaitre les concentrations d’oxygene et de
dioxyde de carbone en chaque point du photobioréacteur.

La capacité de transfert de masse du photobioréacteur est représentée par le coefficient
volumique de transfert de masse qui joue un rdle important dans les performances de transfert
de masse des réacteurs (Zhang et al., 2006 et Hébrard et Roustan, 2003, Freitas et Teixeira,
2001). Dans cette partie, ce parametre sera determiné expérimentalement avec le
photobioréacteur en systéme air/eau car dans les vitesses superficielles de gaz étudiées 1’effet
de la charge est négligeable sur le coefficient volumique global de transfert de masse (et ceci
jusqu’a une vitesse superficielle de gaz de 0,075 m.s™ (Freitas et Teixeira, 2001)). Dans le
chapitre 111, les phénomeénes de transferts de masse sont étudiés dans un photobioréacteur en
culture d’algues.

2.1. Modélisation du transfert de masse dans le photobioréacteur en
systéme air/eau
La circulation du liquide dans le réacteur s’effectue par injection de gaz en bas de la
colonne ascendante. Le gaz injecté est en contact direct avec la phase liquide, il y a donc un
phénoméne de transfert de masse entre les phases. D’apres Chisti, 1989, cela revient a un
probléme de transfert de masse a I’interface gaz-liquide. Pour évaluer le taux de transfert de
masse entre les phases plusieurs approches existent (Roustan, 2003a et Chisti, 1989) :

e Théorie du film : la région proche de I’interface peut étre vue comme un ensemble de
phases stagnantes fines (Camarasa et al., 2001) ;

e Théorie du double-film dérivant de la théorie du film mais pour les systémes
biphasiques ;

e Théorie de la pénétration ou d’Higbie ; cette théorie s’applique lorsque les deux
phases n’ont qu’un temps de contact trés court et ou le régime permanent n’a pas le
temps de s’établir ;

e Theorie de Danckwerts ou théorie du renouvellement de surface ;

e Theorie combinee : film-pénétration ou film-renouvellement, utilisée pour les
écoulements turbulents ;

e Théorie de la goutte rigide, dans le cas d’un régime non-permanent dans une goutte ;

e Theorie du film tombant en écoulement laminaire ;

e Theories basées sur la turbulence.

Le photobioréacteur est un systeme diphasique gaz-liquide, le modele du double film,
proposé par Lexis et Whitman en 1924 est donc applicable. La théorie du double film,
illustrée en Figure 11-14 pour un systeme gaz-liquide, comporte plusieurs hypothéses. La
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premiére est que I’interface entre les deux phases est sans épaisseur physique. De chaque coté
de I’interface, un film stagnant se développe, ou le transfert de masse s’effectue par diffusion
en conséquence du gradient de concentration. A ’interface, les concentrations de I’espece
étudiée (ici I’oxygene et pour la culture d’algues le dioxyde de carbone) sont a I’équilibre et
suivent la loi de Henry. A I’intérieur des deux films stagnants, le gradient de concentration a
un profil linéaire. A I’extérieur des deux films, les concentrations sont constantes dans tout le
volume (cette hypothése n’est valable que pour les gaz a faible solubilit¢é comme 1’oxygene).
(Zhang et al., 2006). Les resistances du transfert sont localisées dans les films stagnants,
I’interface gaz-liquide est supposée ne pas avoir de résistance au transfert de masse (Chisti,
1999).

Interface
Phase liquide
Phase gazeuse
Co,
’ Coo,g,if
Coaz,ljf Coz|
Film gaz fFilm liquide

Figure 11-14 : Théorie du double film (D’aprés Roustan, 2003)

Le modéle du double-film, dérivé du modéle du film, s’applique aux deux fluides qui
sont en contact I’un de ’autre au niveau de ’interface (Roustan, 2003a) et a pour forme
générale 1’équation (11-47).

Taux transfert de masse = KaAC (11-47)

Avec a I’aire interfaciale (m”.m™) et AC la différence de concentration (mol.m™ ou
mg.L™) et K le coefficient global de transfert de masse (m.s™) qui regroupe le coefficient de
transfert de masse de la phase liquide et de la phase gazeuse (Equation (11-48)).

1

1, 1 (11-48)
k t Ak,

K =

Pour les gaz peu solubles dans I’eau (comme 1’oxygene et le dioxyde de carbone), le
coefficient de transfert de masse dans le gaz (k, en m.s™) est trés supérieur & celui du liquide
(k; en m.s'l). De plus, la constante d’Henry (H adimensionnel) est plus grande que 1’unité
(environ 30 pour de I’oxygéne dans de I’eau) (Roustan, 2003). Le coefficient global de
transfert de masse est donc trés proche du coefficient de transfert de masse dans le liquide
(K = k;) (Chisti, 1989, Chisti, 1999, Roustan, 2003). Cela implique que la résistance au
transfert de masse au niveau de I’interface est entiérement située du c6té du film de liquide
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(Chisti, 1999). Le transfert gaz-liquide est donc contr6lé par la diffusion a travers le film
liquide (Roustan, 2003).

D’aprés la théorie du double-film, le transfert de masse dans le film s’effectue juste
par diffusion, donc a un régime établi, des profils linéaires de concentration existent dans les
films. Le flux de transfert de 1’espece diffusée est relaté par un gradient de concentration dans
le film. Le flux du transfert peut s’exprimer selon 1’équation (11-49) pour une diffusion du gaz
vers le liquide pour chacun des films (Chisti, 1999)

J = kgir(Cog = Congir) = kuir(Copnis = Co,) (11-49)
Avec J le flux de diffusion (kg.s*.m?), k;;r le coefficient caractéristique de transfert
de masse du film a Iinterface (m.s™) et Co,, la concentration en oxygene dissous dans la
phase liquide (mol.m™). Cette équation peut s’écrire selon 1’équation (11-50).

J = ki(C5, = Co,) (11-50)

Avec k; le coefficient global de transfert de masse global supposé égal a celui du c6té
liquide et Cp,la concentration a saturation dans le liquide a I’équilibre avec la phase gazeuse

(mol.m?).

2.1.1. Détermination du coefficient volumique global de transfert de masse

L’aire spécifique interfaciale (a en m?.m™) est le ratio entre la surface de contact du
gaz et le volume du liquide. En faisant I’hypothése de bulles sphériques, 1’aire interfaciale est
donc fonction du diametre des bulles et de la rétention de gaz (Equation (11-51)) (Contreras et
al., 1998a ; Chisti, 1989 ; Hébrard et Roustan, 2003 ; Miron et al., 2000, Chisti, 1998).

6¢
a=——" (11-51)
db(l - Sg)

L’aire interfaciale dépend donc directement de la rétention de gaz, donc du débit de
I’injection d’air. L’aire interfaciale peut étre améliorée par 1’augmentation de la rétention du
gaz ou par la diminution de la taille des bulles (Chisti, 1989). L’augmentation de 1’aire
interfaciale permet une augmentation de la surface de contact entre les deux phases et donc
facilite et augmente les échanges entre celles-ci. Cela améliore donc les performances de
transfert de masse.

Il est trés difficile de déterminer le coefficient global de transfert (k;), le coefficient
global volumique de transfert de masse (k;a) est donc utilise. (Hébrard et Roustan, 2003). Ce
coefficient dépend des propriétés du fluide, du régime de 1’hydrodynamique et de la
configuration du réacteur (Chisti, 1998). Le coefficient global volumique de transfert de
masse est habituellement utilisé pour évaluer les capacités de transfert d’oxygéne d’un
réacteur (Cerri et Badino, 2010). Chez de nombreux auteurs (Tableau 11-V) le coefficient
volumique global de transfert de masse (k;a) s’exprime en fonction de la puissance d’entrée
du réacteur selon 1’équation (11-52).
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P, B2
kija=a, <Vl) (11-52)
Avec k;a le coefficient global de transfert de masse (s™). Les paramétres a, et 8, sont
des parametres déterminés expérimentalement dont les valeurs divergent selon les auteurs et

le type de photobioréacteur utilisé.

Chez d’autres auteurs, le coefficient volumique global de transfert de masse est
exprimé en fonction de la vitesse superficielle du gaz, surtout pour les colonnes a bulles
(Equation (11-53)) (Cerri et Badino, 2010).

kia = aZ(Ug)b2 (11-53)

Le Tableau 11-V donne différentes corrélations expérimentales du coefficient global de
transfert en fonction de la puissance d’entrée ou de la vitesse superficielle du gaz.

Tableau I1-V : Corrélations pour le coefficient global volumique du transfert de masse

Equation Photobioréacteur Référence
Corrélation de Van’t Riet et Tg'z;mper : Colone & bulles Rengel, 2010
(kia)o, = 0,32(U,) (11-54) Miron et al., 2000
1,035
(kia)o, = 0,487(U,) (11-55)
Ou .
1,035 Airlift interne Rengel, 2010
(k@)p, = 9.107° (79) (11-56)
l
Corrélation de Bello :
A\~ .
ka = 0,76 (1 + A_d) U, % (11-57) Airlift Luo etal., 2011 ;
T Avec U, compris entre 0,0137 Kawase et
Ou et 0,086 m/s Hashiguchi, 1996 ;
L Ag\ V2 (P8 Chisti, 1989
ke = 5,5.10 (1 + A_r) (71) (11-58)
Corrélation de Shah : Kantggc(;;t al,
kya = 0’47Ug0,82 (11-59) Colonne a bulles Cerri et Badino,
2010
0,86
kja =2,39.107* (7‘3) (11-60) Colonne a bulles Chisti, 1989
0,925
kia =1,27.107* (Vg) (11-61) Airlift interne Rubio et al., 2001
l
Corrélation de Chisti (1987)
At 0837 Al-Masry et
ka=0349(1+5) g, ° (1162 Abasaeed, 1998

r

Pour determiner le coefficient volumique global de transfert de masse du
photobioréacteur, la méthode gassing-in gassing-out a été utilisée (Roustan, 2003). Pour cela,
de I’azote est injecté en bas de la colonne ascendante pour éliminer I’oxygéne dissous du
réacteur. Lorsque la concentration en oxygeéne dissous est nulle ou proche de zéro dans le
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réacteur, I’air est injecté au débit voulu. L’évolution de la concentration en oxygéne dissous
est alors suivie jusqu’a atteindre une valeur constante (Figure 11-15). Chaque expérience a été
répétée trois fois pour les cing débits testés (5, 10, 15, 20, et 25 L.min™) avec de I’eau du
robinet et a une température de 25 °C. La concentration d’oxygeéne dissous a été mesurée en
haut de la colonne ascendante.

10
9
8
7 .
E p =4—Qg =5 L/min
%D , == Qg =10 L/min
:;N 4 Qg =15 L/min
3 =>=(Qg =20 L/min
9 =ie=Qg =25 L/min
1
0B . . . .
0 500 1000 1500 2000
Temps (s)

Figure 11-15 : Evolution de la concentration en oxygéne dissous, a différents débits d'air

Les résultats montrent que plus le débit d’air augmente, plus la concentration
d’équilibre de I’oxygene dissous est atteinte rapidement. Le transport de masse est donc plus
rapide a de plus grands débits. Cela s’explique par le fait que la rétention de gaz augmente
avec 1’augmentation du débit de gaz et permet une plus grande surface de contact entre les
deux phases, améliorant les phénomenes de transfert de masse.

Pour estimer la valeur du coefficient volumique global du transfert de masse pour
I’oxygéne plusieurs hypothéses sont émises : le mélange est suffisant dans les phases gazeuse
et liquide pour que le mélange soit total, c’est-a-dire que 1’oxygene est dilué dans les deux
phases, et le réacteur est considéré comme un réacteur parfaitement mélangé. L’évolution de
la concentration en oxygene dissous s’exprime par 1’équation (11-63) (Chisti, 1998) qui est un
remaniement de 1’équation (11-50) (car le flux de diffusion J est égal au taux de transfert de
masse par unité d’aire interfaciale a) (Chisti, 1999).

dCO R %
dtz = (kla)oz(co2 - COZ,I) (11-63)
Par intégration, une relation (Equation (11-64)) entre la concentration en oxygene
dissous et le coefficient volumique global de transfert de masse par rapport au temps est
trouvée.

c5,—C3
In <u> = (kja)o, (t — to) (11-64)

*
COZ COz,l
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C
Cs, = (;;’g (11-65)

Ou H est la constante d’Henry (adimensionnelle), C;, est la concentration de
I’oxygéne a saturation dans le liquide (soit 9,09 mg/l (ou 0,284 mol/m®) & 20 °C et 8,26 mg/L
(ou 0,258 mol/m® & 25 °C) (avec H = 33,271 pour T=25 °C et H = 30,736 pour T=20 °C) et
ng,l, la concentration en oxygéne dissous initiale a ’arrét de I’injection d’azote (mol.m™)
(Foussard, 2003 et Héduit et al., 2003).

En tragant la partie gauche de 1’équation (11-64) en fonction du temps, la pente de la
droite obtenue est le coefficient volumique global du systéme pour un débit donné (Figure
11-16).

2,5
y=0,0017x
R?=0,9948
2
1,5
1
s == Données test 1
0,
Données test 2
0 ' — T T T T T T 1
0 200 400 600 800 1000 1200 1400
Temps (s)

Figure 11-16 : Détermination du coefficient volumique global du transfert de masse pour I'oxygene a un débit de gaz
de 5 L/min

La méme démarche est effectuée pour les autres débits d’air testés, la courbe du
coefficient volumique global en fonction de la vitesse superficielle du gaz ou de la puissance
d’entrée obtenue est tracée a la Figure 11-17.

0,03

y = 3,4223x13986 0,03 y = 2E-05x13988
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Figure 11-17 : Coefficient volumique globale du transfert de masse de I'oxygéne a) en fonction de la vitesse
superficielle du gaz ; b) en fonction de la puissance d’entrée
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Le coefficient volumique global de transfert augmente avec I’augmentation du débit
du gaz injecté dans la colonne ascendante. Le taux de transfert de masse entre les phases est
donc plus important quand le débit est élevé. Les régressions mathématiques des résultats
expérimentaux des courbes a) et b) de la Figure 11-17 donnent les équations (11-66) (11-67) qui
sont de la méme forme que celles habituellement trouvées dans la littérature (v. Tableau I1-V)
avec des corrélations de 99 %.

KiGmes = 3,4223(Ug, )" (11-66)
1,3988

kyQes = 2,2808.1075 (7g> (11-67)
l

Plus la puissance d’entrée du gaz est importante, plus le photobioréacteur retiendra de
gaz et plus la surface de contact entre les deux phases sera importante, ces différents
phénomenes favorisant les transferts de masse (Kantarci et al., 2005).

0,03 ==¢==Données
expérimentales
0,025 = Modeéle
0,02
Van't Riet
a
< 0,015 -
o == Rengel
-
0,01
Bello
0,005
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0 T T T T 1 .
0,005 0,01 0,015 0,02 0,025 0,03 Rubio
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Figure 11-18 : Coefficient volumique global de transfert de masse en fonction de la vitesse superficielle du gaz

L’application des corrélations pour le coefficient volumique global de transfert de
masse au photobioréacteur étudié donne la Figure 11-18. Deux groupes de corrélations se
distinguent. Le premier, au coefficient volumique global de transfert de masse les plus éleves,
correspond aux corrélations établies avec des colonnes a bulles. Ce groupe comprend les
corrélations de Van’t Riet et Tramper (Miron et al., 2000) et Shah (Kantarci et al., 2005). Un
second groupe, regroupant les corrélations de Rengel (Rengel, 2010), Bello (Luo et al.2011)
et Rubio (Rubio et al.,2001), présente des coefficients volumiques globaux de transfert de
masse plus faible. Ce second groupe correspond a des corrélations trouvées avec des airlifts.
D’apres Wu et Jong, 1994, les performances en transfert de masse des airlifts sont souvent
plus faibles que celles des colonnes a bulles, ce qui est corroboré par la Figure 11-18. La
corréelation expérimentale trouvee sur le photobioréacteur pilote se situe entre ces deux
groupes, ses performances en terme de transfert de masse sont donc supeérieures a celles des
airlifts (du fait de la connexion avec la plaque) mais inférieures a celles des colonnes a bulles.
Cette corrélation expérimentale sera utilisée pour les modélisations ultérieures.
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2.1.2. Modélisation du transfert de masse

L’évolution de la concentration en oxygeéne dans le réacteur en systéme air/eau peut se
faire par 1’établissement d’un bilan massique en utilisant le mode¢le de la dispersion axiale, qui
est souvent appliqué aux colonnes a bulles (Chisti, 1989) et qui considére le mélange comme
analogue au processus de diffusion (Chisti, 1998).

Accumulation = 0, entrant — 0, sortant + 0, absorbé/éliminé (11-68)
aCo,' azCO,' aCO R *
o0 = Dy — 2 = Uy — 2+ (kia)o, (Co, = Co,y) (11-69)

Le premier terme de I’équation représente la dispersion axiale de ’oxygene dans la
phase liquide, le second terme de 1’équation est le transport convectif et le dernier terme est le
transfert de I’oxygéne entre les phases d’apres la théorie des deux films. Dans les systémes
airlifts, le transport convectif dans le gaz est trés supérieur au transport diffusif car la vitesse
des bulles est grande et il n’y a pas de réaction dans la phase gazeuse. Le réacteur est donc
considéré comme un écoulement piston pour le gaz, le terme de la diffusion axiale est donc
négligé pour la phase gazeuse.

Le gaz est présent dans une seule section du photobioréacteur : la colonne ascendante.
Les deux sections ou il n’y a que la phase liquide sont considérées comme un écoulement
piston. Le seul transfert de masse dans ces sections est celui qui a lieu entre le liquide et les
algues (trait¢ au chapitre IIT). Dans le cas d’un fonctionnement en systeme air/eau, la
concentration en oxygene dissous dans le liquide a I’entrée de la colonne ascendante (ou la
sortie de la plaque) est la concentration en oxygene dissous a 1’entrée de la colonne
descendante apres le temps de passage du fluide dans la colonne descendante et de la plaque,
(Zhang et al., 2006, Koparjarvi et al., 1999).

L’équation du transfert de masse, discrétisée avec la méthode des volumes finis est
représentée en équation (11-70), pour la phase liquide, dans la colonne ascendante et en
équation (11-71) pour la phase gazeuse qui est considérée comme un écoulement piston
(Chisti, 1998).

+1 -1 i
aCh, b Co,i- = 2Co,1+ Coy €01 = Cop1_ + (k,a)g, »(C5, = Co,1) (11-70)
2,7 2 2/

ot z Az? Lr Az

Avec D, le coefficient de dispersion axiale (m?.s™), Co,,i la concentration en oxygene

dans la phase i (mol.m™), Uy ; la vitesse superficielle de la phase i dans la section ] (m.s™),

(kia)o,r le coefficient volumique de la colonne ascendante du transfert de masse de
’oxygéne (s™) et Az le pas de discrétisation de la colonne ascendante (m).

9Co,.q Corg—Corgt .

d—tz = —Ug,r# — (k12)0,,(C5, = Co,1) (11-71)
Le coefficient de la dispersion axiale prend en compte les mélanges dus a la diffusion

et au remous du transport, en théorie il tend vers I’infini pour les réacteurs parfaitement

mélanges et est nul pour les réacteurs a écoulement piston. (Chisti, 1989).
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Le nombre de Peclet caractérise les flux par I’équation (11-72).

_UH,
=2,

En pratique, le nombre est supérieur & 20 pour les écoulements pistons et inférieur a
0,1 pour les réacteurs parfaitement mélangés. La dispersion axiale dépend de la géométrie du
réacteur, des vitesses des fluides et de leurs propriétés, il existe plusieurs corrélations pour des
airlifts ou colonne a bulles, exprimées dans le Tableau I1-VI. D’aprés Merchuk et Gluz, 1999
les corrélations de la dispersion axiale pour les colonnes a bulles sont utilisables pour les
réacteurs airlifts.

Pe

(11-72)

Tableau I1-V1 : Corrélations pour déterminer le coefficient de dispersion axiale

Corrélations Réacteur Réferences
U,D,
z = 1 \1364 (11-73) Airlift interne Miron et al., 2004
8,28 (Fr'/2)
Corrélation de Deckwer et al.
D, = 0,678 D,"*U,"? (11-74) - (1974) (Merchuk et Gluz, 1999 ;
Rubio et al., 1999)
D = Ug Dy (11.75) _ Corrélation de Deckwer (1985)
* 283Fr'/s (Wiemann et Mewes, 2005)
1,18
D, = 0,89D, (S_g) (11-76) - Merchuk et al., 1998
g
Corrélationde Miyauchi et al.
D, =05x+g"exD sy, 2 (11-77) Colonne & bulles 1981 (Miron et al., 2004 ; Rubio
et al., 2004)
L Corrélation de Kawase et Moo-
D, = 0,343 * Dr4/3(g * Ug) /3 (n-78) Colonne a bulles young 1986 (Miron et al., 2004 ;
Rubio et al., 1999)
U,D,
z= " 1 \12 (11-79) Colonne a bulles Miron et al., 2004
5,61 (Fr'/z)

Les différentes corrélations ont été testées avec le modéle hydrodynamique et sont
reproduites dans les Figure 11-19 et Figure 11-20, avec le calcul pour chaque corrélation du
nombre de Peclet.
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Figure 11-19 : Coefficient de dispersion axiale en fonction de la vitesse superficielle du gaz, selon les différentes

corrélations

0,5

0,45

0,4

0,35

==¢=Miron et al., 2004

0,3

=== Deckwer et al., 1974

& 0,25

=== Deckwer et al., 1985

0,2

=== Miyauchi et al., 1981

0,15

=== Kawase et Moo-Young,

0,1

1986

0,05

Miron et al., 2004, 2

0 T
0 0,01

0,02 0,03 0,04
U

2

Figure 11-20 : Nombre de Peclet en fonction de la vitesse superficielle du gaz, d'apreés les résultats de la dispersion
axiale selon les différentes corrélations

Toutes les corrélations du coefficient de dispersion axiale donnent des valeurs du
méme ordre de grandeur (entre 0,005 et 0,015 m%s). L’augmentation de la vitesse
superficielle du gaz entraine I’augmentation linéaire du coefficient axial pour I’ensemble des
corrélations. Les nombres de Peclet trouvés en fonction des corrélations donnent des résultats
assez proches de 0,1, donc proches du réacteur parfaitement mélangé, pour la corrélation de
Merchuk, et des valeurs un peu plus élevées (jusqu’a 0,45) pour les autres corrélations. Le
nombre de Peclet tend a augmenter avec 1’augmentation de la vitesse superficielle du gaz. La
phase liquide dans la colonne ascendante du photobioréacteur est donc plus proche du
réacteur parfaitement mélangé que de 1’écoulement piston. Le mod¢le de transfert de masse
est comparé avec ces différentes corrélations avec les données expérimentales dans la Figure

11-21.
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Figure 11-21 : Evolution de la concentration en oxygene dessous, a Qg =5 L/min, selon les différentes corrélations de
la dispersion axiale

L’ensemble des corrélations donne des concentrations en oxygene dissous semblables.

La correélation avec les résultats les plus proches de la courbe des données expérimentales est
I’évolution de la concentration en oxygene calculée avec la corrélation de Miyauchi. C’est
donc cette corrélation qui sera utilisée dans le modele. Les données expérimentales sont

comparées au modéle pour deux valeurs de débit : 5 L.min™ et 20 L.min* (Figure 11-22).
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Figure 11-22 : Evolution de la concentration en oxygéne dissous a) Qg =5 L/min ; b) Qg = 20 L/min

La comparaison des données expérimentales avec le modele montre que 1’allure des
courbes sont les mémes et les valeurs sont trés proches, les écarts étant inférieurs a 10 % pour
un débit de 20 L/min. Pour un débit de 5L/min, il y a un écart entre les données
expérimentales et les modeéles de prés de 15 % pendant les milles premiéres secondes pour se
réduire a un écart de 10 %. Pour les autres débits, les données expérimentales ont un écart

inférieur a 10 % par rapport au modele.

Ces différents résultats permettent de valider le modéle de transfert de masse avec la
corrélation de Miyauchi pour la dispersion axiale.
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2.2. Conclusion

Le transfert de masse dans le photobioréacteur a été modélisé a 1’aide du modeéle du
double film pour un photobioréacteur en systéme air/eau et avec la corrélation de Miyauchi
pour la dispersion axiale. Le transfert de masse a été caractérisé sur I’oxygene passant de la
phase gazeuse a la phase liquide. Dans la culture de microalgues, deux phénoménes de
transferts de masse ont lieu, I’oxygéne passant de la phase liquide a la phase gazeuse et le
dioxyde de carbone passant de la phase gazeuse a la phase liquide mais aussi les échanges
entre les algues et le liquide. Ces phénomeénes seront modélises dans le chapitre I11. En plus
des phénomenes de transferts de masse liés a la culture, du transfert de chaleur a lieu dans le
photobioréacteur. Les phénomenes de transfert de chaleur se font en plusieurs modes : radiatif
et convectif dans la plaque et convectif dans la colonne ascendante associés a des phénomeénes
d’évaporation. L’équilibre thermique du photobioréacteur impacte aussi bien la productivité
(sensibilité a la température) mais aussi (et surtout) le bilan énergétique du systéme s’il faut
maitriser cette température. Les phénomenes de transfert de chaleur sont modélisés dans la
partie suivante.
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3. Modélisation thermique

3.1. Généralités

Plusieurs phénoménes de transferts de chaleur peuvent s’effectuer dans le
photobioréacteur : de la convection forcée, induite pas les fluides circulants dans les
différentes sections du photobioréacteur ; de la convection naturelle, entre 1’air ambiant et le
photobioréacteur, et du rayonnement, surtout dans la plaque exposée a la lumiére. Les
transferts de chaleur par conduction ne sont pas pris en compte car ils sont négliges par
rapport aux transferts de chaleur par convection.

Les échanges entre les phases liquide et gazeuse se produisent dans la colonne
ascendante et le photobioréacteur échange avec ’air ambiant. Pour contrdler et réguler la
température du photobioréacteur il est important de comprendre et de représenter ces
échanges car cela permet de connaitre 1’évolution de la température des phases en chaque
section du photobioréacteur.

Le gaz injecté dans le réacteur est un mélange d’air et de CO, ajouté. Pour la
modélisation thermique, le mélange est assimilé a de I’air humide. L’air humide est
caractérisé par plusieurs grandeurs. La premicre est ’humidité absolue, qui est le rapport entre
la masse de vapeur d’eau dans I’air et la masse d’air sec. L’humidité absolue peut étre
exprimée en fonction de la pression partielle de la vapeur d’eau (Equation (11-80)).

_ 0,622+P,

W=—-—""7-- 11-80
Patm_Pv ( )

Avec w I’humidité absolue (kg/kgas), P, la pression partielle de la vapeur d’cau (Pa),
P,:m la pression atmosphérique (Pa).

L’humidité relative de 1’air humide représente le niveau de saturation de l’air en
vapeur d’eau, a une température donnée. C’est le rapport entre la masse de vapeur d’eau
contenue dans 1’air humide et la masse de vapeur d’eau que 1’air pourrait contenir s’il était
saturé. L’humidité relative peut s’exprimée selon 1’équation (11-81).

W * Paem

HR =
(0,622 + w) * Py g4y (11-81)

Avec HR I’humidité relative, P, ¢4, la pression partielle de la vapeur d’eau a saturation
a la température du liquide (Pa).

L’enthalpie massique de 1’air humide est exprimée en fonction de 1’enthalpie massique
de Iair sec, de la vapeur d’eau et de I’humidité absolue (Equation (11-82)).

hg =Cpg * Ty +w* (Lvo + Cpy, * g) (11-82)

Avec hg, I’enthalpie massique du gaz (J kg™, Cp; la capacité calorifique du gaz ou de
la vapeur d’eau (J.kg'.K™), T, la température du gaz (K) et Lv, la chaleur latente de
vaporisation de 1’eau pour une température de 273 K (J.kg™).
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3.2. Modélisation des échanges thermiques
3.2.1. Echanges thermiques et massiques au niveau de la colonne
ascendante
Dans la colonne ascendante, du gaz, a une température et une humidité relative
données, est injecté. Des échanges de chaleur et de masse (au sens de 1’évaporation de 1’cau
dans ce cas) ont lieu entre les phases liquide et gazeuse. Cette colonne ascendante est
¢galement le sein d’échanges avec I’air ambiant. Les différents échanges sont représentés a la

Figure 11-23.

Le bilan des flux thermiques dans la phase liquide est effectué (Equation (11-83)). Le
terme a gauche représente I’accumulation de la chaleur par la phase liquide, les termes a
droite représentent les flux entrants et sortants de la phase liquide.

dTy,
7 = Qcirc,r + Qconv,r — Qsy — Qconv,g (11-83)

Avec Q. le flux transporté par la circulation du liquide (W), Q.ony - le flux convectif
entre la colonne ascendante et I’air ambiant (W), Q¢ le flux d’évaporation (W) et Qcony g l€

flux convectif entre la phase liquide et la phase gazeuse (W).

Cvsp Vi,

Qi Qq

Air Liquide / Gaz

Qconv,r

Figure 11-23 : Echanges thermiques entre I’air ambiant, le liquide et le gaz au niveau de la colonne ascendante
Le flux transporté par la circulation du liquide dans la colonne ascendante peut s’écrire

selon 1’équation (11-84).

Qcirc,r = Ql,r * Cpy * py * (Tl,r,in - Tl,r,out) (11-84)
Le flux convectif entre la phase liquide et la paroi de la colonne ascendante peut étre
exprimé selon I’équation (11-85).

Qconv,r = hint,r * Sy % (Tpar,r - Tl,r) (11-85)

Avec h;,, . le coefficient de transfert de chaleur convectif entre le liquide et la paroi
(W.m2K™%), S, la surface d’échange soit la surface intérieure de la colonne ascendante en
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contact avec le fluide circulant dans le photobioréacteur (m?) et Tyar,r la température de la
paroi en contact avec le liquide (Figure 11-24). Ce flux est considéré comme nul lorsque la
colonne ascendante n’est pas en contact avec 1’air ambiant, c'est-a-dire le long de la colonne
descendante.

~ -

Figure 11-24 : Flux thermiques sur I'airlift

Le coefficient de convection thermique est déterminé grace au nombre de Nusselt
(Equation (11-86)) (Welty et al., 2008).

h' t D
Nu,, = m/l'lr a (11-86)

Avec Nu,;, le nombre de Nusselt de la phase liquide dans la colonne ascednante
(adimensionnel), 1, la conductivité thermique du fluide (W.m™.K™) et D, le diamétre de la
colonne ascendante (m).

Les corrélations permettant d’évaluer le nombre de Nusselt different selon les régimes
de circulation (laminaire ou turbulent) des differentes phases. Le Tableau I1-VII récapitule les
nombres de Reynolds et donc les régimes pour chaque phase dans chaque section du
photobioréacteur. Le régime est considéré comme laminaire pour un Reynolds inférieur a
2300 et turbulent pour un Reynolds supérieur a 10000.

Tableau I1-VII : Nombre de Reynolds des différentes phases dans chaque section du photobioréacteur

Qg (L/mln) Rel,r Rel,d Rel,p Reb
5 308 125 63 1331
10 404 163 83 1981
15 561 227 115 2329
20 633 256 130 2613
25 692 280 142 2857
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Le flux de liquide (les échanges entre le fluide circulant et la paroi sont assimilés a un
échange entre la paroi et le liquide) traversant la colonne ascendante est laminaire pour tous
les débits utilisés (Tableau 11-VI1), le nombre de Nusselt est donc évalué par la corrélation de
Sieder et Tate (Equation (11-87)) (Marchio et Reboux, 2003 ; Welty et al., 2008 ).

1
Re;.Pr;D,\ /3
Nu,, = 1,86 <M> (11-87)
Hl,inj,r
Avec Pr; le nombre de Prandt de la phase liquide (Equation (11-88).
wmCp
Pr, = 1/1 : (11-88)
l

Le fluide circulant est composé de deux phases. Deux types d’échanges ont lieu entre
les phases : d’une part un flux convectif entre la phase gazeuse et la phase liquide et d’autre
part un flux d’évaporation de la phase liquide dans la phase gazeuse ou dans une moindre
mesure la condensation de la vapeur d’eau présente dans la phase gazeuse®. Le flux
d’évaporation (ou condensation) peut s’exprimer selon 1’équation (11-89).

Lv
Qév = himass * Ru+T. (Pv,sat - Pv)a *Vir (11-89)
g

Avec h,,.ss le coefficient de transfert de masse (m.s™), Lv la chaleur latente de
vaporisation de 1’eau (J .kg'l), Rv la constante spécifique des gaz parfaits pour la vapeur d’eau

(J.kg'l.K'l) et a Dlaire interfaciale d’échange entre la phase gazeuse et la phase liquide
(m2m®) (Equation (11-51)).

De la méme maniere que le coefficient de convection thermique, le coefficient de

transfert massique est déterminé par 1’évaluation du nombre de Sherwood (Equation (11-90))
(Incropera et DeWitt, 1996).

h D
Sh = mass*~b (11-90)
DAB

Avec D, le diametre des bulles (m), D, la diffusivité de la vapeur d’eau dans 1’air
(0,26.10" m%s™ & 25 °C).

Le flux de gaz étant laminaire (cf. Tableau II-VII), la corrélation exprimée en
Equation (11-91) peut s’appliquer (Incropera et DeWitt, 1996).

<R€bSCDb>1/3
Sh=186—— (11-92)
Linjr
Avce Sc le nombre de Schmidt (Equation (11-92)).
Hg
Sc =
‘ PgDap (11-92)

* Ce cas est rare puisque I’humidité de I’air injecté est souvent faible
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La valeur du coefficient de transfert de masse déterminée a 1’aide de cette corrélation
sera corrigée dans le processus de validation. Ce facteur de correction sera identifié a partir
des données expérimentales.

Le flux convectif entre les deux phases peut s’exprimer selon 1’équation (11-93).

Qconv,g = Rtnerm (Tl,T - Tgﬂ’)a *Vir (11-93)

AVeC h,perm le coefficient de convection thermique du gaz (W.m2.K™) qui peut étre
déduit en supposant I’analogie entre transfert de chaleur et de matiere a partir de la fonction
de Lewis (Fe(Le)) (Equation (11-94)).

htherm
hmassngpg
Dans le cas d’un mélange eau-air, la fonction de Lewis est proche de 1 si la
température est inférieure a 50 °C (Bricard et Tadrist, 1999).

Fe(Le) = (11-94)

Le bilan massique (Equation (11-95)) sur la phase liquide permet quantifier la quantité
d’eau évaporée et déterminer les propriétés de 1’air en sortie.

Qg,mwin + Qeom = Qg,mwout (11-95)
Avec Qg le débit massique de Iair sec (kg.s'l), Qsym le débit massique de I’eau

évaporée (kg.s™), wy, et w,,, les humidités absolues en entrée et en sortie de la colonne
ascendante.

Le bilan des flux thermiques sur la phase gazeuse (Equation (11-96)) est écrit en
régime permanent car 1’inertie du gaz est négligeable par rapport a celle de I’eau.

Qév + Qconv,g + Qgpg(hg,in - hg,out) =0 (11-96)
Avec hg i, et hg o, les enthalpies massiques du gaz en entrée et en sortie de la
colonne ascendante (J.kg™).

3.2.2. Echanges thermiques dans la colonne descendante
Dans la colonne descendante seulement du liquide circule il n’y a donc que des

échanges entre le liquide et la paroi de la colonne descendante. Le bilan des flux thermiques
dans la colonne descendante du photobioréacteur est représenté par 1’équation (11-97).

dT;
Cv*p Vg E = Qcirca T Qconva (1-97)

Le terme de gauche représentant I’accumulation de la chaleur dans la phase liquide et
les termes de droite les quantités de chaleur : le transport par la circulation du liquide et le
flux convectif entre le photobioréacteur et 1’air ambiant. Ces deux flux s’expriment de la
méme maniere que pour la colonne ascendante du photobioréacteur et sont présentés par les
équations (11-98) et (11-99).
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Qcirc,a = Qua * Cpy * py * (Tl,d,in - Tl,d,out) (11-98)
Qconv,a = hint,d * S * (Tpar,d - Tl,d) (11-99)

La colonne descendante est un espace annulaire ou le fluide est en régime laminaire

(cf. Tableau II-VI1), le nombre de Nusselt s’exprime alors selon la corrélation (11-100) (Leleu,
1992).

D -0,5
Nug = 3,66 + 1,2 (D—;)
DA%\ 0,19(Req.Pry.Dyqa/Hy)"" (11-100)
+(1+0,14 (—) : ' —
d 1+0,117(Reyq.Pr.Dyq/Hy)

Le nombre de Nusselt s’exprime selon 1’équation (11-101).

hint,aDn,a

Nuyq = 2, (11-101)

3.2.3. Echanges thermiques dans la plaque

La plaque, ou collecteur d’énergie, est le lieu de la croissance des microalgues. Dans
cette section un seul fluide circule : le milieu. Les échanges thermiques convectifs ont donc
lieu entre le liquide et la paroi. Cette section est également sujette a des échanges radiatifs du
fait de 1’éclairement nécessaire a la photosynthése. Vis-a-vis du rayonnement, le milieu de
culture agit comme un milieu semi transparent dont la modélisation détaillée est réalisée au
chapitre 11l ; & ce stade le flux absorbé est considéré comme une fraction du rayonnement

incident. Les flux thermiques de la plague se décomposent comme présentés sur la Figure
11-25.

Ql,p

Air Source lumineuse

Qconv,ou

Ql,p

Figure 11-25 : Flux d’échanges dans la plaque

Le bilan des flux thermiques de la phase liquide dans la plague du photobioréacteur est
représenté en équation (11-102). Le terme de gauche de 1’équation représente le terme de
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stockage de la chaleur et les termes de droite représentent les différents apports ou pertes de
chaleur.

dTlp
Cv *py * Vl-p 7 = Qcirc,p + Qconv,in + Qconv,out + Qlight (11-102)

AVEC Qconv,in €t Qeonvoue 1S Flux convectifs sur les coteés avant et arriere (du fait de

I’épaisseur de la plaque et de sa forme, les effets de bords sont négligés) de la plaque (W) et
Quign: le flux radiatif (W).

De la méme maniére que pour la colonne ascendante, le flux du & la circulation du
fluide peut étre exprimé selon 1’équation (11-103).

Qcirc,p = Ql,p * Cpy * py * (Tl,p,in - Tl,p,out) (11-103)

Les flux convectifs de part et d’autres de la plaque sont représentés par les équations
(11-104) et (11-105) et sont égaux si la température de I’air entourant la plaque est homogéne.

Qconv,in = Rine * Sp * (Tpar,p,in - Tl,p) (11-104)

Qconv,out = hint * p(Tpar,p,out - Tl,p) (11-105)
La plaque étant constituée de canaux a section carrée, le Nusselt est égal a 4,36 pour

un flux de chaleur uniforme avec un régime laminaire (Welty et al., 2008 ; Marchio et Reboux
2003). Le Nusselt étant exprimé selon 1I’Equation (11-106).

Rint »Dn
Nu, = % (11-106)
l
Le flux radiatif de la plaque correspond a la part absorbée du rayonnement incident
(qu’il soit naturel ou apporté artificiellement) et est exprimé par 1’équation (11-107).

do
Quignt = a * T * e Sp (11-107)

Avec t la transmissivité du polycarbonate (t=0,82), q, I’intensité lumineuse normale
incidente sur la plaque de culture (umol.m?s™), F le facteur de conversion® pour transformer
les umol.m?s™ en W.m?, S, la surface éclairée de la plaque (m?) et a; I’absorptivité
thermique du fluide (adimensionnel). L’absorptivit¢ du fluide comprenant les algues est
beaucoup plus importante que celle ’eau (a4, = 0,03) car les algues absorbent plus de flux
lumineux. Celle-ci est variable en fonction de la concentration en algues et de leurs propriétés
optiques. Une modélisation détaillée de cette absorption est réalisée au chapitre I11.

3.2.4. Echanges entre le photobioréacteur et I'air ambiant

Chaque section du photobioréacteur échange avec 1’air ambiant 1’entourant. Ce flux de
convection naturelle en I’absence de vent s’exprime selon 1’équation (11-108).

Qconv,j = he,j * Sj * (Ta - Tpar,j) (11-108)

>1W.m?=4,6 umol.m?s™ (pour la lumiére visible) (Masojidek et al, 2004)
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Avec h,; le coefficient de convection thermique (W.m2K™?, S; la surface de la
section j (m?) et T, la température de I’air ambiant.

En convection naturelle, deux nombres adimensionnels sont utilisés : le nombre de
Rayleigh, qui est le produit du nombre de Grashoff et celui de Prandtl (Equation (I11-109)) et
le nombre de Grashoff. Dans le cas du photobioréacteur, le systéme est a flux convectif
constant donc c’est le nombre de Grashoff modifié qui est utilisé (Equation (11-110)).

Ra; = Pr,

’ 9- GTj (11-109)

x _ pazgﬁj(Tpar,j - Ta)Lj4

Gr
E Aakta®
Avec L; la grandeur caractéristique de la section j (m) et g; le coefficient de dilatation
de la section j du photobioréacteur (K™). Si I’air extérieur est considéré comme de I’air sec, le
coefficient de dilation s’exprime selon I’Equation (I11-111) (Marchio et Reboux, 2003).

(11-110)

ﬁ _ 1 (pa (Ta) — Pa (Tpar,j))
7 Tyarj—Ta Pa(Ta)
Avec p,(T,) la masse volumique de I'air a la température de air (kg.m?™) et

(11-111)

pa(Tpar, j) la masse volumique de ’air a la température de la paroi de la section j du
photobioréacteur (kg.m™).

Le coefficient de transfert de chaleur en convection naturelle h, ; est définit aussi par
rapport au nombre de Nusselt évalué pour chague section du photobioréacteur.

Pour les colonnes ascendante et descendante du photobioréacteur, le nombre de
Nusselt s’exprime selon 1’équation (11-112) et la corrélation (11-113) (Marchio et Reboux,
2003).

heHr,a N _ heHd
P Uga = T (11-112)

Nug, =

Avec H, , la hauteur de la colonne ascendante exposée a I’air.

1
Nu, = 0,55(1 + 1,7(T)Rar/ 4

1 (11-113)
Nug =0,55(1+ 1,7{4)Ra*
Avec ¢; un parametre adimensionnel :
( — Hr,a ( — Hd

Pour la plaque, le nombre de Nusselt s’exprime selon la corrélation (11-115) et
I’équation (11-116).

1
Nu,, = 0,55Ra /4 (11-115)
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hepLp
Aa
La résolution de I’ensemble de ces €quations permet de prédire les comportements
thermiques du photobioréacteur en piéce confinée ou en extérieur. Cela permet de connaitre
I’évolution des températures des différentes phases dans chaque section du photobioréacteur

Nug, = (11-116)

ainsi que la quantité d’eau évaporée. Lors d’une culture d’algue, la modélisation permet de
savoir s’il faut réchauffer ou refroidir la culture pour garder une température de culture
optimale et permet ainsi d’évaluer les besoins énergétiques pour le contréle de la température
de la culture.

3.3. Validation expérimentale du modele
3.3.1. Expérimentations
Des expériences en systéme air et eau (sans culture d’algues) ont été effectuées. Ces
expériences ont consisté a mesurer différents parametres dans des conditions données. Les
conditions fixées ont été : I’intensité¢ du flux lumineux (131 pmol.m?s™) et le débit d’air
injecté (5 a 25 L/min). Les paramétres mesurés ont été :

e Latempérature du liquide en entrée et sortie de colonne ascendante ;

e Latempérature du gaz en entrée et sortie de colonne ascendante ;

e L’humidité relative du gaz injecté ;

e L[’humidité relative du gaz en sortie de la colonne ascendante ;

e [L’évolution dans le temps de la hauteur de liquide dans la colonne
descendante ;

e Latempérature de I’air ambiant.

Les mesures ont été prises sur plusieurs heures a différents intervalles.

Pour comparer les résultats des expériences et les résultats de modélisation les
températures du gaz injecté, les températures de 1’air ambiant, ’humidité relative initiale du
gaz injecté ainsi que la température initiale du liquide dans le photobioréacteur ont été
utilisées comme données d’entrée dans le mod¢le.

3.3.2. Résultats expérimentaux et validation du modele thermique

La comparaison des résultats expérimentaux et de la modélisation sont effectués sur
les parameétres mesurés. Le facteur de correction a été utilisé pour corriger la valeur du
coefficient de transfert de masse pour rapprocher les données expérimentales et les données
de modélisation. Les meilleurs résultats ont eté obtenus avec un facteur de correction de 1,3,
et sont présentés dans cette section.
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Figure 11-26 : a) et b) : Evolution des températures de liquide, de gaz et de I’air ambiant ; c) et d) Hauteur de liquide dans la
colonne descendante ; e) et f) Volume évaporé ; g et h) Température de liquide en sortie de colonne ascendante. a), c), €) et g)
Qg =10 L/min; b), d), f) et h) Qg =25 L/min
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Les Figure 11-26 a) et b) montrent que les températures de gaz en sortie de la colonne
ascendante sont identiques a celle du liquide en sortie de colonne. La température de liquide
en entrée de colonne est aussi légérement supérieure a celle en sortie de colonne a cause de
I’apport énergétique li¢ a ’exposition de la plaque a un flux lumineux. Le liquide réchauffe
donc le gaz et la hauteur de la colonne ascendante est suffisante pour que 1’équilibre
thermique entre les deux phases soit atteint. La température du gaz injecté et la température
ambiante ont la méme évolution dans le temps.

Pour la diminution de la hauteur de liquide dans la colonne descendante (Figure 11-26
c) et d)), les résultats données par la modélisation et les résultats expérimentaux sont proches,
et ceci pour les cing débits de gaz testés. Avec le temps, et a cause du phénoméne
d’évaporation, le niveau de liquide dans la colonne descendante diminue. Le mod¢le
surestime de moins de 2 % les données expérimentales pour un débit de gaz de 10 L/min, de
moins de 3 % pour des débits de 5 et 15 L/min, de moins de 4 % pour un débit de 20 L/min et
de moins de 5% pour des débits de gaz injecté de 25 L/min. Le modeéle et les données
expérimentales ont la méme allure. Le modéle sous estime légeérement 1’évaporation comme
le montre la Figure 11-26 e) et f).

La quantité d’eau évaporée cumulée est présentée a la Figure 11-26 €) et f). Le modéle
sous-estime le volume évaporé dans la colonne ascendante. Le modéle sous-estime de 20 % le
volume évaporé pour un débit de gaz injecté de 10 L/min, de 25 % pour un débit de gaz de
15 L/min et de 30 % pour un débit de 25 L/min

L’évolution des températures est aussi prédite par la modélisation comme le montrent
les Figure 11-26 g) et h). Seule la température en sortie de la colonne ascendante sera étudiee
car la différence de température entre I’entrée et la sortie de la colonne ascendante n’est pas
significative (0,1 °C). Les Figure 11-26 g) et h) montrent que la température en sortie de la
colonne ascendante diminue durant les premiéres heures puis arrive a un plateau. Le modéle
surestime la diminution de la température dans le temps avec une plus forte diminution de la
température du liquide dans les premieres heures avant d’arriver a une stabilisation. La
différence de température a ce plateau est de 1,9 °C pour un débit de 10 L/min et de 1,2 °C
pour un débit de 25 L/min, et une différence de 1,6 a 1,9 °C pour les autres débits étudiés.

Malgré les écarts constatés, les résultats expérimentaux et les résultats de la
modélisation présentent des comportements similaires et des ordres de grandeurs proches au
niveau des temperatures des phases et de 1’évaporation, la modélisation thermique est donc
validée.
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3.3.3. Etude paramétrique

La modélisation thermique du systéme permet aussi de connaitre les flux thermiques
échangés et permet d’étudier I'influence de différents paramétres sur 1’ensemble du systéme
comme ’influence de I’intensité lumineuse, de la température ambiante, de la température du
gaz injecté.

L’intensité lumineuse est un des parameétres clés notamment s’agissant d’une
exploitation de 1’éclairage solaire. En effet, I’intensité du rayonnement solaire dépend de
’orientation, de I’heure de la journée et de la saison. L’influence de I’intensité lumineuse sur
les températures de liquide et de gaz en sortie de colonne ascendante et sur le volume évaporé
est montrée en Figure 11-27. Le débit de gaz entrant est de 15 L/min, la température ambiante
est de 25 °C et ne varie pas, la température initiale du liquide dans le photobioréacteur est de
25 °C.

252 e 10=110 T gaz 0.0002
’ em—0=110 T liq ’
25 — 0,00018
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—
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Figure 11-27 : a) Evolution de la température du liquide et du gaz & la sortie de la colonne ascendante & différentes
intensités lumineuses; b) Volume évaporé dans la colonne descendante a plusieurs intensités lumineuses

La Figure 11-27 a) montre 1’évolution des températures des deux phases en sortie de la
colonne descendante. Les températures de gaz et de liquide sont presque identiques.
L’intensité lumineuse a peu d’influence sur la température des phases du photobioréacteur, il
y a une différence de 0,4 °C, lorsque les températures ont atteint leur plateau, entre 1’intensité
lumineuse la plus ¢€levée et la plus faible. Il n’y a presque pas de différence par rapport aux
quantités d’eau évaporée. L’intensité lumineuse a peu d’influence au niveau thermique sur le
photobioréacteur en systeme air/eau. Ceci est complétement différent dés lors que le milieu
devient absorbant (présence d’algues en forte concentration). Dans ce cas, ’intensité
lumineuse joue un réle tres important sur le bilan thermique du systéme et sera étudié plus en
détail dans le cas d’application présenté au chapitre I'V.

La Figure 11-28 montre 1’évolution de la température du liquide en sortie de colonne
ascendante et du volume évaporé a différents débits de gaz entrant. Les températures de I’air
ambiant, du gaz entrant et la température initiale du liquide sont de 25 °C, I’intensité du
rayonnement est de 500 pmol.m?.s™,
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Figure 11-28 : a) Evolution de la température du liquide en sortie de la colonne ascendante a plusieurs débits de gaz
injecté ; b) Volume évaporé a plusieurs débits de gaz injecté

La Figure 11-28 a) montre que plus le débit est €levé, plus le liquide va perdre de la
chaleur. L’augmentation du débit de gaz injecté entraine I’augmentation de la rétention de gaz
et de la turbulence dans la phase liquide et augmente la surface d’échange entre les phases,
améliorant les transferts de chaleur et surtout de masse (Kantarci et al., 2005, Zhang et al.,
2006). La différence de température entre I’instant initial et le régime permanent est plus
grande a de grands débits, le volume évapore est lui aussi plus important pour de forts débits
(Figure 11-28 b)).

La Figure 11-29 montre ’influence de la température de 1’air ambiant sur 1’évolution
de la température du liquide en sortie de colonne et du volume évaporé. La température
initiale du liquide est de 25 °C ainsi que la température du gaz injecté. Le débit du gaz injecté
est de 15 L/min et I’intensité du rayonnement est de 500 pmol.m?.s™,
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Figure 11-29 : a) Evolution de la température de liquide a différentes températures d'air ambiant ; b) Volume évaporé
a différentes températures d'air ambiant

Comme le montre la Figure 11-29 a), il y a de grandes différences de température en
fonction de la température de I’air ambiant. La température atteinte en régime permanent se
rapproche de celle de I’air ambiant. Plus la température ambiante est élevée, plus le volume
évaporé est important (Figure 11-29 b)). La température ambiante est donc trés influente sur la
température du liquide du photobioréacteur, cela peu s’expliquer par le fait que la surface
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d’échange entre le photobioréacteur et I’air est, de par sa conception, importante. Ceci conduit
a considérer des options techniques pour réduire 1’impact de la variation de la température
extérieure sur 1’équilibre thermique du systéme (cf. chapitre IV).

La Figure 11-30 montre I’influence de la température d’injection du gaz. La
température ambiante est de 25 °C ainsi que la température initiale du liquide. Comme pour la
simulation précédente, le débit du gaz entrant est de 15 L/min et I’intensité du rayonnement
est de 500 pmol.m?.s™.
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Figure 11-30 : a) Evolution de la température du gaz et du liquide en sortie de colonne a différentes températures de
gaz injecté ; b) Volume évaporé a différentes température de gaz injecté

La Figure 11-30 b) montre qu’il y a trés peu d’influence de la température du gaz
injecté sur le volume évaporé. Quelque soit la température d’entrée du gaz, les températures
du liquide et du gaz en sortie de la colonne ascendante sont identiques (Figure 11-30 a)). La
température d’entrée du gaz injecté a une faible importance car méme avec une température
d’entrée de 5°C, la température du liquide atteint une température de 22,5 °C au bout de 20 h.

Les différentes simulations ont montré que le rayonnement a de faible niveau
d’absorptivité thermique et la température d’injection du gaz n’avaient pas d’influence sur la
quantité d’eau évaporée et avaient une faible influence sur la température du liquide en sortie
de la colonne ascendante. Le débit du gaz injecté a une plus grande influence au niveau des
parameétres étudies. Plus le débit est important, plus important sera le volume évaporeé et plus
importante sera la diminution de température de liquide en sortie de la colonne ascendante. Le
paramétre ayant le plus d’influence sur le comportement thermique du photobioréacteur est la
température ambiante. Quelque soit cette température, la temperature du liquide tend en
régime permanent vers la température ambiante.

3.4. Conclusion

Les différents phénomenes de transferts thermiques ont été modélisés. Les données
expérimentales sont proches des résultats de modélisation, le modéle thermique est donc
validé. La modélisation thermique a permis de montrer que le parameétre ayant le plus
d’influence sur 1’évolution de la température du liquide dans le photobioréacteur et donc de la
température de culture pour les microalgues est la température ambiante. Le rayonnement
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pourrait avoir une importance des lors que la concentration en algues devient importante. Cet
aspect sera modélisé en détail au chapitre Ill.

4, Conclusion du chapitre

Ce chapitre a permis la modélisation des aspects non biologique du photobioréacteur
tel que I’hydrodynamique, les transferts de masse et de chaleur dans un systéme air/eau.

La modélisation hydrodynamique et les expérimentations ont permis de valider deux
modeles hydrodynamiques, un modéle semi-empirique basé sur le modéle drift-flux et un
modele empirique utilisant une corrélation expérimentale de la rétention de gaz. Les deux
modeéles donnent des résultats trés proches des résultats expérimentaux. Le modele semi-
empirique est utilisé pour les autres modélisations et le modéle global.

La modélisation du transfert de masse dans un systeme air/eau a été effectuée par la
théorie du double-film. A 1’aide de caractérisation expérimentale, le coefficient de transfert de
masse a été identifié et les résultats de la modélisation sont proches des résultats
expérimentaux permettant la validation de ce modele.

Les transferts thermiques ont aussi été modelisés et validés expérimentalement. La
modélisation a permit de montrer 1’influence des différents parameétres thermiques notamment
I’importance de la température de 1’air ambiant pour la température de liquide du
photobioréacteur.

Ces différentes modélisations forment un modéle global auxquelles vont se rajouter les
modélisations impliquant la culture de microalgues comme la distribution de la lumiére dans
le photobioréacteur, la modélisation de la croissance et la modélisation des transferts de masse
et de chaleur dans une culture d’algues. La modé¢lisation globale sera comparée a des résultats
expérimentaux de culture de microalgues.
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Chapitre 111 : Modélisation du systéme de culture et validation expérimentale

Aprés la modélisation des phénoménes de transferts de masse, de chaleur et de
I’hydrodynamique du photobioréacteur, ce chapitre s’attache a la partie biologique de la
culture des microalgues. Dans un premier temps, la croissance des algues est modélisée ainsi
que la distribution de la lumiere dans le photobioréacteur. Ces deux modeéles sont couplés
pour essayer de prédire les performances du photobioréacteur au niveau de la croissance et de
la productivité des microalgues. Par la suite, les modeles de transferts de masse et chaleur
étudiés dans le chapitre Il sont adaptés a la culture des algues. Enfin le modéle global,
rassemblant 1’ensemble des modélisations, est étudié¢ et comparé aux cultures expérimentales
de microalgues.

1. Modélisation du photobioréacteur en culture d’algues

1.1. Modele de croissance
1.1.1. Définition du taux de croissance et de la productivité

La performance du procédé peut étre définie comme la quantité de biomasse produite
en un temps donné, c'est-a-dire le taux de croissance. Le taux de croissance peut étre prédit
par modélisation. Le taux de croissance expérimental se calcule selon I’équation (111-1).

1dCy InCy, —InCy,
Hexp = 7~ = -1
T At (n-1)
La vitesse de croissance expérimentale, (poy, €n ity permet de connaitre le

pourcentage d’augmentation de la biomasse (Cyx en kg.m™ ou cellules/mL) par unité de temps

(At en j). Pour suivre 1’évolution de la culture, d’autres paramétres sont aussi pris en compte
(Andersen, 2005 ; Vonshak, 2002) :

e Nombre de doublements par jour (k,en j*): c’est le nombre de dédoublements
effectués en une unité de temps, ici le jour :

_ Hexp
n= 75 (11-2)

e Temps de doublement de la population (T, en j) : ¢’est le temps qu’il faut pour que la
population soit doublée :

B In2

T, = -
2= Yo (11-3)

Ces équations sont valables pour une croissance en batch, pendant la phase
exponentielle.

Pour la culture en continu (Lee et Shen, 2004) I’augmentation de la biomasse peut étre
définie selon le bilan (111-4).

Croissance en biomasse nette
= Croissance — Enlévement de la biomasse
Ce bilan matiere, dans un intervalle de temps défini (dt) peut donc s’écrire selon

I’équation (111-5).

(11-4)
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VdCy = VuCxdt — QCxdt (111-5)

Cette équation, permettant de déterminer le taux de croissance peut s’écrire de la
maniére suivante :

dCX_( Q)C
dr U V)X (111-6)

Avec V le volume de culture (m®) et Q le débit en m3.h™, % représente le taux de
dilution (h™) et peut étre noté D.
Le taux de croissance maximal, souvent utilisé dans les modeéles de croissance est le

taux de croissance pendant la phase exponentielle de la croissance des algues. Il est calculé
par 1’équation (I11-7) (Anjos et al., 2013).

_ In(X;) — In(X1)

Wmax = t, — t (11-7)

Avec X, la concentration en biomasse & la fin de la phase exponentielle (g.L™?), X, la
concentration en biomasse au début de la phase exponentielle (g.L™) et (¢, — ¢,) la durée de la
phase exponentielle.

La productivité des microalgues est le rendement par unité de temps (Andersen, 2005)
et est définie par 1’équation (111-8).

Py = pCy (111-8)
Avec Py la productivité (kg.m>.h™), u le taux de croissance (h™) et ¢y la concentration
en biomasse (kg.m™). La productivité est donc une fonction de la concentration en biomasse
et du taux de croissance, elle évolue donc au cours de la culture. La productivité de la
photosynthése est aussi sensible a la concentration en biomasse : il existe une concentration
optimale pour avoir le plus grand taux de photosynthese (Richmond, 2004).

1.1.2. Modélisation de la croissance

De nombreux modeles de croissance existent dans la littérature. Ils peuvent se baser
sur plusieurs hypotheses (Becerra-Celis, 2009).

e La premiere hypothese est celle que la lumiere constitue le seul facteur limitant, c’est a
dire que tous les autres facteurs, comme les nutriments par exemple, sont en exces ou
en conditions optimales.

Dans des conditions environnementales constantes et avec un apport en nutriment en
exces, la loi de Monod est la plus utilisee pour déterminer le taux de croissance en fonction de
la lumiere (Becerra-Celis, 2009 ; Rengel, 2010 ; Takache, 2010). Cette equation hyperbolique
est présentée par 1’équation (111-9).

I

U= Umax m (11-9)
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OU Lmae €St le taux de croissance maximal atteint & saturation lumineuse (h™), I
I’intensité lumineuse moyenne dans le photobioréacteur (umol.m™?.s™) et K, la constante de
saturation de Monod pour la lumiére (umol.m?s?). Les paramétres Ks et g, Sont
dépendants de la microalgue cultivée et du rayonnement incident. Ce modeéle a été appliqué a
la croissance de Phaeodactylum tricornutum, avec une précision de 95 % avec les cultures
expérimentales (Pérez et al., 2008).

Une autre loi (Equation (111-10)), dérivée de la loi de Monod, a été proposée par
Tamiya (Burlew, 1953 ; Grima et al., 1996) et appliquée a Isochrysis galbana par Grima et
al., 1996.

Hmax!
Lnax +1

p= (111-10)

OU Iyq, est I’intensité lumineuse pour laquelle g = g, (UMol.m?s™).

La Loi de Van Oorschot (1955) (Becerra-Celis, 2009) est une équation de type
exponentielle (Equation (111-11)).

_ 1
B = Hmax (1 - e( ’max)> (11-12)

La Loi de Moser (Equation (111-12)) (Becerra-Celis, 2009) est basée sur la loi de
Monod et a été appliqué sur Isochrysis galbana par Grima (Grima et al., 1996).

ITL
1= Umax Ki+ In (In-12)

Ou n est un exposant adimensionel.

Le modele Peeters et Eilers (Equation (111-13)) (Bouterfas et al., 2002 ; Belkoura et
Dauta, 1992 ; Dermoun et al., 1992) fait apparaitre un coefficient et la notion d’intensité
optimale. Ce modele a été appliqué, entre autres, pour la croissance de Porphyridium
cruentum (Dermoun et al., 1992) et Chlorella sorokina (Belkoura et al., 1992).

U

max

(i) + 28 () +1

Ou B est un coefficient d’atténuation ou facteur de forme.

1= 2Umax (1 + B) (11-13)

Le modéle de Ramesh (Eqaution (I11-14)) (You et Barnett, 2004) a été appliqué a la
microalgue Scrippsiella.

— #max(l - GC) .
T K+ 0-Go)

Avec C; une constante du modele, C, l'équivalent de I’énergie d’activation
(umol.m™?.s™) et G, Iintensité de compensation (umol.m™?.s™). La Figure 111-1 montre I’allure

—C,
Ce (111-14)
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du taux de croissance en fonction de I’intensité lumineuse pour ces modeles de croissance
ayant pour unique facteur limitant la lumiere.

0,06
_ 005
\n
=
S 004 —
= / === Monod
«
2 0,03 /4 ===Tamiya
g 0,02 - — Van Oorschot
< / Moser n=2
% 1 A
2 0.0 e Moser n=10
= 0 .

200 400 600 800 1000 1200

-0,01

Intensité lumineuse (umol.m2.s'1)

Figure 111-1 : Allure des différentes lois de modélisation de la croissance avec pour seul facteur limitant la lumiére
(Chlamydomonas reinhardtii, rayonnement incident de 1000 pmol.m?2.s%)

Les différents modeéles ont tous une allure hyperbolique mais sont assez éloignés les
uns des autres, seul les modéles de Monod et Moser (avec un exposant n=2) sont proches
ainsi que les modeles de Tamiya et Van Oorschot. Le seul facteur limitant lumiére n’est peut-
étre pas suffisant pour modéliser la croissance algale. Un modeéle de croissance correspond
peut-étre mieux a une espece d’algue avec une certaine plage d’intensité incidente.

e La seconde hypothése pour les modéles de croissance est la limitation par la lumiere et
son inhibition lorsque la lumiére est en exces, le phénoméne de photoinhibition est
pris en compte.

Parmi cette famille de modeles, le plus utilisé est celui basé sur la Loi de Monod, le
modele Andrews-Haldane (Equation (I11-15)) (Takache, 2010 ; Pruvost et al., 2008).

f= Pmax!
- 12 (111-15)
Ks+1+ E
Avec K; la constante d’inhibition de la lumiére (umol.m?s™). Les paramétres Kj, K, et
Umax SONt dépendants de la microalgue cultivée et du rayonnement incident.

Le modele de Steele (Equation (I11-16)) (Becerra-Celis , 2009), a été appliqué pour la
croissance d’lsochrysis galbana. Les résultats expérimentaux montrent une précision de 97,1
a 99,6 % avec ce modele (Grima et al., 1996).

1 11
W= Hmax T e( ) (111-16)
max

Le modéle de Moser modifié (Equation (111-17)) (Becerra-Celis, 2009), appliqué par
Molina Grima sur la microalgue Isochrysis galbana (Grima et al., 1996) introduit également
la notion d’intensité lumineuse de photoinhibition.
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[IPI/QO

[Ks + (;I(_?)@]’P'/qo

Avec C; un exposant adimensionnel, Ip; I’intensité lumineuse de photoinhibition
(umol.m™.s™) et g, I’intensité lumineuse incidente (pmol.m?.s™).

U= HUmax o (111-17)
+1"a

Le modele de Muller-Feuga (Becerra-Celis, 2009), appliqué par Pruvost sur
Porphyridium purpureum (Pruvost et al., 2002) introduit la notion de ratio normalisé (¢) et de
ratio de maintenance (¢,) (Equation (111-18)).

( _ Zﬂmax(l - (Pe)((P - @e)
(1= @e)? + (@ — 9e)?
1
1 Q= I (111-18)
L (pe B Imax

La Figure I11-2 montre I’allure des courbes du taux de croissance pour les modéles
prenant en compte la lumiere comme facteur limitant ainsi que son inhibition.
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=
N
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=
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3]
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(5] —
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Figure 111-2 : Allure des différents modéles de croissance avec pour facteur limitant la lumiére et son inhibition
(Chlamydomonas reinhardtii (Aldane et Steele (Pruvost et al., 2008)), Porphyridium purpureum (Muller-Feuga (Pruvost
et al., 2002)) , rayonnement incident de 1000 umol.m?s™)

Le phénomene d’inhibition est trés visible pour le modéle de Steele, avec une tres
forte chute du taux de croissance aprés 400 umol.m?2.s™. Le phénoméne de photoinhibition

apparait a de fortes intensités lumineuses (le seuil d’inhibition est propre a chaque espéce de
microalgues).

e La troisieme hypothése est la prise en compte de la limitation par la lumiére et par le
carbone.

Certains auteurs considérent que le dioxyde de carbone a de forts effets sur la
croissance des microalgues et ont ainsi introduit le Carbone Inorganique Total (CIT) comme
parametre dans la modélisation. Le CIT est le carbone total disponible pour les cellules dans
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le milieu de culture. La lumiére et le carbone sont considérés dans ces modeles comme deux
substrats limitants.

Le modele de Baquerisse (Equation (111-19)) (Baquerisse et al., 1999), a été appliqué a
Porphyridium purpureum par Becerra (Becerra-Celis, 2009).

L) (=g ) <ﬂ> S0 e )

{ max Emax CCITmax (111-19)
E = (Iin - Iout)Aéc
\ V.Cy

Avec C.r la concentration en Carbone Inorganique Total (mol.m™), E I’énergie
lumineuse disponible par cellule (umol.10%ell™.s™), Cerr,,,, la concentration en Carbone
Inorganique Total (Mol.m™) & u = pmar: Emax I'énergie lumineuse disponible par cellule
(umol.10%ell™.s™) & i = pmax, V le volume réactionnel (m%), Cy la concentration cellulaire
(10%ell.m™®), I, et I,,, Uintensit¢ lumineuse a I’entrée et en sortie du photobioréacteur
(umol.10%cell™.s™) et A, la surface éclairée du photobioréacteur (m?).

Le modéle de Nouals (Becerra-Celis, 2009), basé sur le principe de la loi de Monod
prend en compte lui aussi les nutriments accessibles par cellules (Equation(l111-20)).

(u = ( E )( Cert con )( K¢ )
e Kg +E KSczr + CCITcell Koo + CCITcell

ey e # T )
9 Umax = [%( 1 _l)] (111-20)
[1+C4e R A\Tope T ]

(in — Tour)Aec
V.Cx

Avec Cgr,,, la concentration en Carbone Inorganique Total accessible par cellule
(mmol/10°%ell), K, la constante de demi-saturation pour I’énergie lumineuse disponible par
cellule (umol.10%ell™ ™), K., la constante de demi-saturation pour le Carbone Inorganique
Total (mmol.10cell™), K, la constante de demi-saturation pour le Carbone Inorganique Total
accessible par cellule (mmol.10cell ™), T et T,pe les température et température optimale pour
la croissance (K), Himax,Top: la vitesse maximale de croissance a T, (h™h, E, D’énergie

E =

d’activation du processus de croissance (kJ.mol™), AG, la variation de I’énergie libre de la
réaction de dénaturation des protéines (kJ.mol™), R la constante des gaz parfaits
(8,314 J.mol™.K™) et ¢, une constante adimensionnelle du modéle.

e Les derniers types de modeles introduisent les limitations par les autres composants du
milieu comme les nutriments.

Le modele de Droop (Equation (111-21)) introduit la notion de quota cellulaire, c'est-a-
dire la quantité de nutriments disponible pour une cellule (Becerra-Celis, 2009).
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Ko
K= Umax (1 - 3) (1-21)

1Avec K, le quota de subsistance pour lequel p =0 (g.cell') et @ le quota cellulaire
(g.cell™).

Le modele de Cornet et al. (Equation (I111-22)) (Cornet et al., 1998), modélise la
productivité avec pour facteurs limitant les principaux nutriments de la culture algale (nitrate,
soufre, phosphore) et introduit la notion de limitation par le produit en plus des limitations par
les nutriments. Ce modele a été testé pour la microalgue Spirulina platensis avec une
inhibition par la phycocyanine.

(T _r [ Cy Cs Cp N Cpc ( Cy N Cs )]
1 (Ve 4nj (1-22)
I'=yCpc—— —|dV
l Ylpc Véc-’;) Hmax (K] +47T]>

Avec ry la vitesse volumétrique moyenne de synthése de biomasse (kg.m>.h), T la
vitesse volumétrique moyenne de biomasse (kg.m>.h™), Cy, Cs, Cp, Cpc les concentrations en
azote, soufre, phosphore et phycocyanine (kg.m™), Ky, Kso, Kp, Kpc les constantes de demi-
saturation de 1’azote, du soufre du phosphore et de la phycocyanine (kg.m’3), K;, la constante
de demi-saturation lumineuse (W.m?), y la fraction illuminée de travail qui correspond au
ratio volume éclairé/volume total du réacteur, J I’intensité lumineuse spécifique moyenne
(W.m?) et V., le volume éclairé (m®).

Le modele de Martinez Sancho (Equation (I11-23)) (Becerra-Celis, 2009), prend en
compte les cinétiques de croissance en absence et exces de phosphore pour modéliser la
croissance. Ce modele a été appliqué a Scenedesmus obliquus.

_ HmaxKp, Cp + i, Cp? + Hm, KpKi,
KpKy, + K;,Cp + Cp?

(111-23)

Avec u,,, la vitesse maximale de croissance en absence de phosphore (h™), fim,la
vitesse maximale de croissance en excés de phosphore (h™) et K;, la constante d’inhibition du
phosphore (kg.m™).

Le modele de Spolaore (Becerra-Celis, 2009) prend en compte plusieurs facteurs : les
facteurs physiques : la lumiere et la température, et les facteurs chimiques : les nutriments,
carbone inorganique total et le pH. Ce modéle prend aussi en compte les phénomeénes de
transfert de masse (Equation (111-24)).

u
Eg 1 1

e[?(ropﬁ)] ecﬁ(p,,—m—p—,,)

C.
— ‘Ll 0 < kLa > 9( E )( CCITCell ) (I“_24)
= max Aﬁ 1 _l L_l K E K
[1 + C5e[ R (Topt T)]] [1 + G eCS(TOpt T)] kLaopt ET clt+ CCITcell

1 1

AVEC LLax0 UN paramétre du modéle (h™Y), pH, pH,,: le pH de culture et le pH optimal
pour la croissance, k,a le coefficient global du transfert de masse (s™), kpa,,: le coefficient
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global du transfert de masse dans les conditions optimales (s™), Cs une constante du modéle
(K et Cs, C,, C,, Cy des constantes (sans dimension).

Les modé¢les d’Estrada Duran (Becerra-Celis, 2009), basés sur la loi de Monod,
prennent en compte les nutriments disponibles par cellule (Equations (111-25) et (111-26)).

=u ( E ) < CCITcell > ( CPcell > < CNcell ) < KINcell ) (111-25)
e Kg + E/\Kc¢ + CCITcell Kpcen + CPcell Kncen + CNcell KINcell + CNcell

Avec Cp et Cy,, les concentrations en phosphore et azote disponibles par cellule
(mg.10°.cell™), Kpcenr €t Kycen l€s constantes de demi-saturation pour le phosphore et I’azote
disponibles par cellule (mg.10°cell™) et K., la constante d’inhibition pour Cy_,,
(mg.10%cell™).

— ( E ) CCITce” ( CP ) ( CN ) KIN
= Hmax i, B \Key + Cerr ooy ) \Kp + Co) \Ky + Cy/ \Kiy + Cy (11-26)

Avec K, la constante d’inhibition pour I’azote (kg.m™).

Le premier modele de Pérez (Pérez et al., 2008) modélise la croissance algale par
rapport au pH (Equation (111-27)).

‘Ll — .umax
1+ () + (22) 20

Avec C,+ la concentration en protons (mol.L™) et ¢, et €y, les constantes cinétiques
correspondantes (mol.L™).

Le second modele de Pérez (Pérez et al., 2008) se base lui sur la température et les
énergies d’activation pour la croissance et la dégradation cellulaire (Equation (111-28)).

Eg T-Tg Ep T-To
u= AyeRT To — B,eRT To (111-28)

Avec E, I¢énergie d’activation pour la dégradation cellulaire (kI.mol™), T, la
température de référence (K) et A4, et B, les taux spécifiques pour la croissance et la
désactivation & la température de référence T, (h™).

Le modele de Cornet et Dussap (Equation (I11-29)) modélise le taux de production
locale de la biomasse (Cornet et Dussap, 2009).

G
Py =C
x =GP ek (11-29)
B = pmKsPE,

Avec G I’intensité lumineuse locale dans le réacteur (umol.m?s™), p,, le rendement
énergétique maximum pour la conversion des photons dans I’antenne photosynthétique, ¢ le
rendement de la masse quantique (kg.umol™) et E, le coefficient d’absorption (m?.kg™).
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Ce modele, appliqué a Spirulina platensis, se base sur la loi de Monod et a une allure
hyperbolique.

De nombreux modeéles de croissances existent, plus ou moins complexes, incluant plus
ou moins de facteurs limitants. Le facteur limitant commun a 1’ensemble des modéles de
croissance est la lumiere.

La lumiére semble donc étre un parameétre important pour la culture des microalgues,
connaitre 1’intensit¢é de la lumiére localement dans le photobioréacteur apparait étre
indispensable pour modéliser la croissance des microalgues. C’est pour cela que dans un
premier temps le modéle de croissance choisi est simple et a comme seul facteur limitant la
lumiére. La distribution de la lumiére dans la plague du photobioréacteur sera modélisée pour
connaitre ’intensité lumineuse disponible localement dans le photobioréacteur. Le choix du
modele est donc la loi de Monod (Equation (111-9)) avec comme paramétre limitant 1’intensité
de la lumiére évaluée localement dans le photobioréacteur. Si la validation expérimentale
révele un degre de précision insuffisant pour ce modeéle, il sera complexifié en considérant un
modele plus complet parmi ceux décrits ci-dessus.

1.2. Modélisation de la distribution de la lumiére dans le photobioréacteur

Il est important d’avoir une estimation de I’énergie lumineuse disponible dans le
photobioréacteur pour pouvoir déterminer localement le taux de croissance et la concentration
en biomasse.

Quand les nutriments sont en exces et que la température de culture est proche de la
température optimale (ces deux parametres sont contr6lables), la lumiére est le parameétre
limitant principal car il affecte les cinétiques de la conversion de 1’énergie en énergie
chimique (Yun et Park, 2003 ; Pruvost et al., 2008 ; Richmond, 2004a). La productivité
dépend donc du rayonnement incident sur la culture et de 1’efficacité¢ de la photosynthése
(Tredici et Zittelli, 1998).

A cause des phénoménes d’absorption et de diffusion des cellules, le rayonnement est
tres hétérogene dans le photobioréacteur (Pruvost et al., 2008) et un gradient de lumiére se
crée dans le photobioréacteur (Takache, 2010a). Pour modéliser la croissance des
microalgues, dépendant principalement de la lumiére, il est important de modéliser la
distribution de la lumiere dans le photobioréacteur. Deux méthodes sont principalement
utilisées pour calculer I’atténuation de 1’énergie disponible : la loi de Beer-Lambert et la
méthode des deux flux.

1.2.1. Loide Beer-Lambert

La loi de Beer-Lambert peut étre utilisée pour modéliser 1’atténuation de la lumiére
dans le photobioréacteur, cette loi prend en compte 1’absorption exponentielle de la lumiére
par le milieu (Pottier et al., 2005). L’intensité locale (G en pumol.m?2s™) est donnée par
1’équation (111-30).

—KqLCx

G=qpe (111-30)
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OU g, est le rayonnement incident (umol.m?.s™), L la longueur du chemin lumineux
(m), Cx la concentration en biomasse (kg.m™) et x, le coefficient d’absorption de la loi de
Beer-Lambert (m”kg™) qui dépend de la concentration en pigment des microalgues. Trois
hypothéses sont faites pour appliquer la loi de Beer-Lambert (Ferndndez et al., 1997) :

e Le rayonnement incident est monochromatique ;
e Ladirection du rayon incident ne change pas lors de la traversée du milieu de culture ;
e Les effets de diffusion sont négligeables par rapport aux effets de 1’absorption.

La loi de Beer-Lambert est une équation simple si les effets de diffusion peuvent étre
négligés (Pruvost et al., 2002 ; Suh et Lee, 2003) mais elle n’est pas applicable pour de fortes
concentrations cellulaires (supérieures a 0,5 g/L) (Ferndndez et al., 1997). De plus, la loi

Beer-Lambert aurait tendance a surestimer 1’absorption lumineuse par la culture (Pruvost et
al., 2002).

Quand la concentration en biomasse est importante, le modéle d’atténuation de la
lumiere doit prendre en compte les effets de diffusion des cellules. Ces modéles sont trés
complexes, une solution intermédiaire est de considérer 1’effet de diffusion seulement le long
de I’axe de propagation de la lumiére par la méthode des deux flux (Pruvost et al., 2002).

1.2.2. Méthode des deux-flux

La méthode des deux flux est une approche mathématique et physique pour estimer le
transfert de 1’énergie lumineuse. Ce mod¢le prend en compte la diffusion et I’absorption de la
lumiére par les cellules et le milieu (Fouchard et al., 2009, Pottier et al., 2005). La méthode
des deux flux est une méthode caractérisée par un ensemble d’équations différentielles qui
simplifient 1’équation du transfert radiatif (ETR) (Pruvost et al., 2008). L’hypothese de ce
modele est I’atténuation unidimensionnelle : la lumiere se propage seulement le long de 1’axe
z (axe de la profondeur ou épaisseur du moyen de culture) dans deux directions opposées
(pour prendre en compte la partie rétrodiffusée du flux lumineux) (Takache, 2010a).

Cette méthode est applicable a différentes formes de photobioréacteurs et a été
appliquée aux photobioréacteurs de forme cylindrique et plans par Takache et al., 2010.

L’équation du transfert radiatif (ETR) permet de déterminer la propagation d’un
rayonnement dans un milieu diffusant ou absorbant. L’ETR exprime un bilan énergétique sur
un élément de volume de milieu diffusant et décrit les variations spatiales de 1’énergie
lumineuse moyenne (I en pmol.m?.s™) du spectre utile & la photosynthése (PAR) en un point
du milieu et pour une direction de propagation. Les coefficients d’absorption (E, en m”.kg™)
et de diffusion (E; en m®kg™) ainsi que la fonction de phase (p(6,8’) adimensionnelle)
caractérisent le milieu diffusant, composé du milieu nutritif et des microalgues. L’équation de
transfert radiatif, avec I’hypothéese de la propagation de la lumiere uniquement le long de I’axe
z est de la forme de I’équation (111-31) (Takache et al., 2010).

EsCx

dl
—cosO = —(E, + E;)Cxl + >

dz

OU Cy est la concentration en biomasse (kg.m™).

T
f Ip(@,@') sin@'dg’ (11-31)
0
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La méthode des deux flux admet deux directions de propagation opposées, leur
intensités respectives sont notées I* etI~ (en umol.m?s™t). Avec I’hypothése du
rayonnement quasi-collimaté, les intensités lumineuses respectives peuvent étre écrites selon
I’équation (111-32), en utilisant la distribution de Dirac (6).

{1+(9) =186 -6,)
I-(8) =1-8(6 —6,) (111-32)
En considérant que quand le rayonnement incident est normal par rapport au plan du

réacteur, ’angle d’incidence (6, ) est égal a zéro, les équations (111-32) deviennent le systéme
d’équations différentielles (111-33).

drt N .
E:—EaXI — bE,Cx(IT —17)
dl~ (111-33)
v E X1~ — bE.Cx(IT —17)

Ou b est la fraction rétrodiffusée du rayonnement :

2 ) (111-34)
2

1 T
b= —f p(0,0") sinf d6

Les équations différentielles (111-33) sont combinées en une seule équation ((I11-35)).

d(t +1-
% = —(E, + 2bE)Cy(I* —17) (111-35)

Les hypothéses sur le champ de rayonnement donnent 1’équation (111-36) pour
I’intensité lumineuse locale au point z de la culture (G(z) en pmol.m?s™) (Pruvost et al.,
2008).

Gz)= I"+1" (I11-36)

Les conditions aux limites pour résoudre 1’équation dépendent de la géométrie et des
matériaux du réacteur et des conditions de rayonnement. Pour un réacteur plan éclairé¢ d’un
coté, les conditions limites sont (Pruvost et al., 2008) :

{z=0 It =q,
Z=1 I~ =pl} (111-37)

Avec p le coefficient de réflexion de la paroi du réacteur (adimensionnel), g, le
rayonnement incident (en pmol.m?2.s™) et L la profondeur de culture (en m).

Un rayon lumineux, en arrivant sur une paroi, se divise en trois: le rayon absorbé
(gap), le rayon transmis (q;) et le rayon réfléchi (q,) comme le montre la Figure I11-3.
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Paroi

Jdo

\ 4

Figure 111-3 : Rayonnement

Le rayonnement est régit par le systéme d’équation (111-38).

Qo = qr Y qap t+ q¢
4r = P90 YGap = 4o q¢ = Tqp (111-38)
at+p+7t=1

D’aprés les données constructeur de la plaque en polycarbonate, la plaque laisse passer
82 % du rayonnement incident soit 7, = 0,82. Ce coefficient a été confirmé par les données
expérimentales, en mesurant le rayonnement en entrée et sortie de la plaque a vide. Le
coefficient de réflexion a lui été déduit connaissant 1’absorptivité du polycarbonate et celle de
I’eau, la valeur trouvée est 0,15.

Avec la méthode des deux flux, les hypothéses décrites précédemment et les
conditions aux limites, I’expression analytique de 1’atténuation de 1’intensité lumineuse dans
un photobioréacteur rectangulaire est exprimée par 1’équation (111-39) (Pottier et al., 2005,
Takache et al., 2010).

G(z2)
[p(a + e ® — (1 — a)e % ]e% + [(a + 1)e’t — p(1 — a)edL]|e%% (111-39)
(a +1)2edL — (1 —a)2e=L — p(1 — a)2elL + p(1 — a)2e 5L

Avec a le module de diffusion linéaire (sans dimension) et § le coefficient d’extinction

(m™) (Pruvost et al., 2008) :
a= (E. + ZbE,) (111-40)

6 = Cyx\JE (E4 + 2DE) (111-41)

Les coefficients d’absorption, de diffusion et la fraction rétrodiffusée (E,, Es et b), dus
aux effets de diffusion et d’absorption des cellules algales, peuvent étre prédits par la Théorie
de Lorenz-Mie par approximation de diffraction normale (Takache, 2010a). Ces propriétés
optiques sont propres a chaque espéce de microalgues et dépendent de la taille et de la forme
des cellules et de leur concentration en pigments (Pruvost et al., 2002).

= 2Tpcqo
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1.2.3. Définition de la fraction de travail illuminée en photobioréacteur

La fraction de travail illuminée (y) est le ratio entre le volume éclairé et le volume
réactionnel (Equation (111-42)).

Y= (111-42)

Trois situations peuvent apparaitre (Cornet, 2010 ; Takache, 2010a) :

e y>1: Régime cinétique. Le rayonnement incident est

élevé et la concentration en biomasse est faible : I’absorption de

6 la lumiére est incompleéte, il y a perte du rayonnement. Ce régime
a de faibles performances.

e y<1: Régime de limitation par la lumiére. Le taux de

— dilution est faible (la concentration en biomasse est élevee), il
— ' |, , existe au moins une zone « morte », c'est-a-dire noire, dans cette

9% . . . . .
zone il n’y a plus de croissance et il y a de la respiration ce qui

r=1  entraine une diminution de la productivité.
o y<1 | z e y=1: Régime de limitation physique stricte. La
concentration en biomasse correspond exactement a I’apparition
Figure 1114 : Definition de a4 |5 [imitation physique de la lumiére (concentration optimale)
fraction de travail illuminée . . :
(Cornet, 2010) Le rayonnement de compensation G, correspond parfaitement
avec le fond du réacteur. Tous les photons disponibles sont
absorbés par le photobioréacteur.

La fraction illuminée de travail peut aussi s’écrire sous la forme de 1’équation (111-43)

(Degrenne et al., 2010).
ZC
Y= (111-43)

Avec L la profondeur de la culture (m) et z. le lieu ou I’intensité lumineuse est égale a
I’intensité de compensation (G.). L’intensité de compensation est 1’intensit¢ ou 1’oxygene
rejeté par la photosynthése est compensé par sa consommation par la respiration (Degrenne et
al., 2010), elle est déterminée pour une concentration et une intensité lumineuse incidente (q,)
données.

1.3. Modélisation de la croissance couplée aux limitations dues a la lumiére
1.3.1. Description et hypothese du modéle

La modelisation de la croissance (Equation (I11-44)) dans le photobioréacteur est
effectuée par la loi de Monod en prenant en compte la limitation de la croissance due a la
lumiere.

G
U= HUmax m (111-44)

OU 1 est le taux de croissance (5%), umar le taux de croissance maximal (s2), G
I’intensité lumineuse locale dans le photobioréacteur (nmol.m?.s™) et K, la constante de
demi-saturation lumineuse (umol.m?2.s™). Ce modéle de croissance, simple du fait que la

97



Chapitre 111 : Modélisation du systéme de culture et validation expérimentale

lumiére soit le seul facteur limitant, a été choisi avec 1’utilisation de 1’intensité lumineuse
locale (et non pas moyenne) pour modéliser la croissance des microalgues.

L’intensité lumineuse locale dans le photobioréacteur est modélisée par la méthode
des deux flux (Equation (111-45)).

[p(a + e L — (1 — a)e %]e% + [(a + De’L — p(1 — a)edL]|e~%%
(a +1)%2edL — (1 —a)2e 9L — p(1— a)?edL + p(1 — a)2e~5L

G(z) = 21pcqo (111-45)

Avec cette méthode, ’intensité est calculée localement, par discrétisation dans la
profondeur de culture du photobioréacteur (L). Le taux de croissance (u) est calculé par
intégration des valeurs de I’intensité locale le long du réacteur (Equation (111-46)) (Pruvost et
al., 2008).

1 L
Hmoy = zf w(G(2)) dz (111-46)
0

Les propriétés optiques des algues étant propres a chaque espece et aux conditions
d’illuminations, la croissance de la microalgue Chlorella vulgaris a été modélisée car cette
microalgue, de par sa facilité de culture et ses nombreuses applications a été choisie pour
valider le modele global du photobioréacteur. De plus, de nombreux auteurs ont utilisé cette
microalgue, de nombreuses références existent donc dans la littérature.

Pour trouver les propriétés optiques de la microalgue Chlorella vulgaris les données
expérimentales de Berberoglu et al., 2009 sont disponibles dans la publication de Pilon, 2012.
Cette publication donne les sections C,ps €t Cscq Mesurées expérimentalement pour la
microalgue Chlorella vulgaris. Ces mesures permettent par les équations (111-47) (Pottier et
al., 2005) de retrouver les coefficients d’absorption et de diffusion pour une longueur d’onde
donnée.

CABS
E (1) =
o) V320am (1 — x¢) 47
i )
Es(1) = 5ca

V320am(1 — x¢)

Ou Cyps est la section de la microalgue relative aux phénomeénes d’absorption (m?),
Csca €St la section de la microalgue relative aux phénomenes de diffusion (m?), V;, est le
volume de Sauter (m®), pg, la densité de la matiére séche microalgale (kg.m?) et x, la
fraction volumique de I’eau dans la microalgue (adimensionnelle).

Les coefficients d’absorption et de diffusion par rapport aux longueurs d’onde ont été
calculés avec les paramétres suivants : Vi, = 6,5.10716 m®, pm = 1350 kg.m™ (Lee et al.,
2013 ; Eroglu et Melis, 2009) et x, = 0,78 (Lee et al., 2013 ; Pottier et al., 1995). Les
coefficients d’absorption et de diffusion ont été ensuite calculés par les équations (111-48)
(Cornet et al., 1998, Farges et al., 2009 ; Cornet et al., 1992) sur le PAR et donne les résultats
suivants : E, = 102 m*.kg™ et E; = 959 m*.kg™.
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1
E,=— | E,(1)dA
a AA A1 a( )
1 (111-48)
Es=—| E;(1)dA
S AA A1 S( )

La fraction de rétrodiffusion b prend la valeur de 0,003 et la constante de saturation de
la lumiére 49 pmol.m?2.s™ et I’intensité de compensation est de 7 pmol.m?s™ (Yun et Park,
2003 ; Degen et al., 2001). Le modéle de la distribution de la lumiere couplé a la croissance
prend en compte I’intensité de compensation en arrétant la croissance des algues localement si
I’intensité locale est inférieure a 1’intensité de compensation. L’arrét de la croissance se

traduisant par taux de croissance local nul.

La modélisation a été effectuée pour le photobioréacteur selon les conditions
suivantes :

Culture de Chlorella vulgaris ;

Systéme de captation d’énergie lumineuse d’une épaisseur L =1 cm ;
Photobioréacteur éclairé d’un seul c6té ;

Croissance uniquement dans la plaque ;

Croissance sur 10 ou 40 jours avec une illumination continue ;

Concentration en biomasse de départ: X = 0,1g.L™;

Les nutriments sont considérés en exces, le seul facteur limitant est la lumiere ;
Température de culture : 25 °Cetph de 7 ;

Taux de croissance maximal : 4, = 0,06 h™ (Concas et al., 2012).

1.3.2. Résultats et discussion de la modélisation

Modé¢liser la croissance des microalgues avec le modele de Monod dont I’intensité
locale de la lumiére est le facteur limitant permet de modéliser la distribution de la lumiere
dans le photobioréacteur et de prédire la concentration des microalgues. Cette modélisation
permet de connaitre les conditions optimales de culture (concentration et rayonnement
incident) pour la microalgue choisie, permettant de caractériser le photobioréacteur.

1.3.2.1. Distribution de la lumiére dans le photobioréacteur
Avant de prédire la concentration en biomasse dans le photobioréacteur, il est
important de connaitre la distribution de lumiere dans le photobioréacteur. La Figure I11-5
montre 1’atténuation de la lumiére le long du réacteur a différentes concentrations de biomasse
et & une intensité lumineuse incidente de 110 umol.m?.s™.
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Figure I11-5 : Intensité locale le long de I’épaisseur du photobioréacteur selon différentes concentrations en biomasse
et & un rayonnement incident de 110 pmol.m2.s*

La Figure 1I-5 montre que [I’atténuation de [D’intensité lumineuse dans le
photobioréacteur est bien plus prononcée pour des concentrations en biomasse plus élevées.
Pour une concentration de 5g.L™" Dintensité locale au-dela de 0,5 cm devient inférieure &
I’intensité de compensation (G, = 7 pmol.m?s™), ce qui entrainerait une forte activité
respiratoire des microalgues. Des zones d’ombres (intensité¢ locale proches de zéro)
apparaissent a partir des deux tiers de la profondeur de culture pour la concentration cellulaire
la plus élevée.

A une concentration trouvée habituellement en culture de photobioréacteur (1 g.L™)
(Pulz, 2001), la Figure I11-6 montre I’atténuation de la lumiére a différents rayonnements
incidents pour une méme concentration en biomasse.
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Figure 111-6 : Intensité locale le long de I’épaisseur du photobioréacteur selon différents rayonnements incidents a
une concentration constante (1 g.L ™)
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Plus D’intensité incidente est élevée, plus il y a de lumiére disponible dans le
photobioréacteur. La concentration en algues augmente avec le temps, augmentant au fur et a
mesure les effets de diffusion et d’absorption sur la lumiére diminuant 1’intensité lumineuse
disponible pour la photosynthése. La concentration de 1 g.L™ étant une valeur basse des
concentrations atteintes en photobioréacteur, le rayonnement incident de 50 umol.m?s™ est
trop faible pour permettre la culture de biomasse en forte concentration cellulaire.

Il est intéressant de connaitre 1’évolution de 1’intensité locale en fonction de la
concentration en biomasse, comme le montre la Figure I11-7.

e 7=(,005 m e 7=0,005 m
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Figure I11-7 : Intensité lumineuse locale en différents points du photobioréacteur en fonction de la concentration en
biomasse avec un rayonnement incident : a) 110 umol.m?s™ ; b) 500 umol.m?s*

A une intensité lumineuse de 110 pmol.m?2.s™, le fond du réacteur est rapidement en
dessous de I’intensité de compensation : a partir d’'une concentration en biomasse d’environ
3g.L" Le centre du photobioréacteur est quant a lui en dessous de I’intensité de
compensation a partir d’une concentration en biomasse d’environ 6 g.L™". Le coté directement
illuminé est toujours tres au-dessus de I’intensité de compensation, méme a une concentration
cellulaire élevée. Pour un rayonnement incident de 500 pmol.m?s™, jusqu’a une forte
concentration (8 g.L™") I’intensité locale au centre du photobioréacteur est supérieure &
I’intensité de compensation. Le fond du réacteur a lui une intensité locale inférieure a
I’intensité de compensation a partir d’une concentration en biomasse de 4 g.L'l. Une plus
forte intensité incidente permet donc d’avoir une plus grande disponibilité de la lumiére dans
le photobioréacteur et permet d’avoir une plus grande efficacité aux mémes concentrations en
biomasse.

L’intensité lumineuse varie en fonction de la concentration en biomasse dans le
photobioréacteur et donc en fonction du temps. La Figure 111-8 montre 1’évolution de
I’intensité lumineuse dans le centre du photobioréacteur en fonction du temps de culture.

101



Chapitre 111 : Modélisation du systéme de culture et validation expérimentale

1000 q0 =50 pmol.m-2.s-1 120
900 e====0 = 110 umol.m-2.s-1 s 0 = 50 pmol.m-2.s-1
q0 = 500 umol.m-2.s-1 100 e 0 = 110 pmol.m-2.5-1
] 800 \ === (0 = 1000 pmol.m-2.s-1 b \ - = Gc
Z —~700 2 _
g% 2 =780
S0 \ 25
g ,:.-600 \ g .
= E500 EEq
2200 23 \
g = \ 2 240 e
2 =300 5
£ 200 \ E
20
100 - \ ———————
0 .% 0

0 50 100 150 200 250 0 50 100 150 200 250

Temps (h) Temps (h)
(a) (b)

Figure I111-8 : Intensité lumineuse au centre du photobioréacteur pendant une culture de 10 jours a) pour des
intensités de 50, 110, 500 et 1000 umol.m?s™ ; b) pour des intensité de 50 et 110 umol.m?s™

Pour des rayonnements incidents de 500 et 1000 pmol.m™?.s™ I’intensité au centre du
photobioréacteur diminue tres rapidement. Elle diminue de 50% en 47 h pour un
rayonnement incident de 1000 umol.m?s™ et en 50 h pour un rayonnement incident de
500 umol.m?s™. La diminution de moitié de la lumiére disponible au centre du
photobioréacteur est beaucoup plus lente pour des plus faibles rayonnements : 72 h pour un
rayonnement incident de 110 pmol.m?.s® et 106 h pour un rayonnement incident de
50 umol.m?s™.

Tableau I11-1 : Temps de culture nécessaire pour atteindre I’intensité de compensation au centre du photobioréacteur
Rayonnement incident Temps pour atteindre I’intensité de
(umol.m?.s™ compensation (h)
50 192
110 151
500 115
1000 108

L’intensité de compensation (G,) est quant & elle atteinte plus tét par la culture éclairée
par un rayonnement incident de 1000 pmol.m?.s™. Les plus forts rayonnements entrainent
I’assombrissement du centre du photobioréacteur plus tot que les plus faibles rayonnements
incidents. Cela s’explique par la croissance plus rapide de la biomasse a de plus forts
rayonnements, une importante concentration en biomasse est rapidement atteinte, amenant
plus tot les phénomenes d’auto-ombrage de la culture.

Un photobioreacteur a une efficacité maximale a une certaine concentration optimale,
dépendante du rayonnement incident. La concentration optimale permet de faire coincider le
fond du photobioréacteur avec le lieu ou D’intensité¢ lumineuse disponible est égale a
I’intensité de compensation. Pour une culture en continu il est donc important de connaitre
cette concentration optimale, en fonction du rayonnement incident (Figure 111-9).
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Figure 111-9 : Concentration optimale de biomasse en fonction du rayonnement incident

Comme attendu, plus I’intensité incidente est élevée plus la concentration optimale est
élevée. Les concentrations optimales aux différentes intensités lumineuses incidentes sont
cohérentes avec les concentrations obtenues habituellement en photobioréacteurs (2 a 8 g/L,
Pulz, 2001). Cette concentration optimale serait celle a atteindre pour une culture continue
afin de pouvoir bénéficier d’un apport maximal de Ilumiére dans I’ensemble du
photobioréacteur en évitant les phénomeénes d’auto-ombrage.

1.3.2.2. Estimation de la croissance

En connaissant la distribution de I’intensité lumineuse disponible localement dans le
photobioréacteur pour la croissance, les performances du photobioréacteur (productivité, taux
de croissance) peuvent étre étudiées.

La Figure 111-10 montre I’évolution de la productivité en fonction du temps.
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Figure 111-10 : Productivité de la biomasse sur 10 jours de culture pour différents rayonnements incidents
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La culture atteint assez rapidement sa productivité maximale. Pour de fortes intensités
incidentes, la productivité atteint un plateau aprés environ 3 jours de culture. La productivité
maximale atteinte est de 0,12 et 0,16 g.L™.h™* pour les rayonnements incidents les plus élevés.
Pour les plus faibles intensités incidentes, 1’augmentation de la productivité est moins
importante et atteint son maximum (0,03 et 0,055 g.L™*.h™) au bout de 100 h de culture soit
4 jours. Ce phénomene s’explique par la quantité de lumiére disponible pour la photosynthese,
les cultures les plus éclairées étant plus vite soumises aux phénoménes d’auto-ombrage de la
culture, les microalgues croient donc moins vite. De trop fortes concentrations en biomasse
diminuent la lumiére disponible au sein du photobioréacteur, diminuant la productivité. Les
productivités maximales atteintes sont tres supérieures a celles trouvées habituellement dans
les raceways (0,002 & 0,004 g.L™2.h™") et correspondent & celles trouvées dans les cultures de
faibles épaisseurs et les photobioréacteurs (de 0,03 & 0,054 g.L™.h™) pour des intensités
lumineuses incidentes de 50 et 110 umol.m?s® (Pulz, 2001). Les chutes brutales de
productivités observées sur les graphiques sont dues a 1’arrét local de la croissance lorsque
I’intensité locale est inférieure a 1’intensité de compensation.

La Figure I11-11 montre 1’évolution de la biomasse en fonction du temps, pour des
cultures de 10 jours et de 40 jours.
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Figure 111-11 : Concentration en biomasse en fonction du temps, a différents rayonnements incidents, a) sur 10 jours ;
b) sur 40 jours

Pour une culture de 10 jours, les concentrations en biomasse atteignent 5 g/L pour la
plus faible intensité lumineuse incidente et un peu plus de 30 g/L pour I’intensité lumineuse
incidente la plus élevée. Pour une culture de 40 jours, les concentrations atteignent 90 g.L™
pour un rayonnement incident de 1000 pmol.m?2.s™ et 80 g.L™ pour un rayonnement de
500 umol.m?.s™. Ces trés fortes concentrations sont théoriques et sont trés supérieures &
celles trouvées dans la littérature (Tableau IlI-11). Une concentration de cette ordre de
grandeur a été obtenu par Hu et son équipe avec une concentration de 84 g.L™ obtenue dans
un photobioréacteur plan avec la microalgue Chlorococcum littorale (Hu et al., 1998) mais
avec un changement journalier intégral du milieu de culture.
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Tableau I11-11 : Concentration maximale et productivité maximale de Chlorella vulgaris dans la littérature
9o X Py Temps de e
(umol.m?.s™) (g}'ll_a)x (g.L".h™) culture (j) Reférence

De Morais et Costa,
22 1,31 0,006 20 2007
25 0,41 0,002 14 IlIman et al., 2000
70 1,22 0,004 - Abreu et al., 2012
70 55 0,029 7 Anjos et al., 2013
82 1,87 0,028 8 Chenetal., 2011
84 0,35 - 10 Concas et al., 2012
150 3,24 0,02 7 Francisco et al., 2010
150 2,01 0,008 - Hobuss et al., 2011
260 3,2 0,031 55 Chenetal., 2011
300 1,2 - 7 Chiu et al., 2008
368 4 0,029 8 Chenetal., 2011
590 4,60 0,027 8 Chenetal., 2011
980 4.8 0,11 5 Degen et al., 2001

1.3.2.3. Comparaison avec un airlift seul

Pour comparer les performances en termes de croissance de microalgues du
photobioréacteur, le photobioréacteur est comparé avec un airlift seul aux mémes dimensions
utilisées par Rengel, 2010. Pour cette comparaison la microalgue Chlamydomonas reinhardtii
est utilisée et le méme modéle de croissance (Loi de Monod) et de distribution de la lumiere
(méthode des deux flux) est utilisé. Les propriétés optiques de cette algue sont répertoriées
dans le Tableau HI-I1I.

Tableau I11-111 : Propriétés optiques et taux de croissance maximale de Chlamydomonas reinhardtii
(Takache et al., 2010)
90 Ea Es b Ks Gc Umax
(umol.m?sh  (m°kg") (m’kg?!) ' (adim) (umol.m?s")  (umol.m?s™) (s

50 220 830 0,0081 0,000019
110 200 850 0,0080 110 10 0,0000175
500 160 890 0,0077 0,000023
1000 130 9910 0,0080 0,000014

Les conditions de la modélisation pour 1’airlift seul et les parametres sont les suivants :

Ratio aire de la colonne descendante sur aire de la colonne ascendante = 1,053 ;
Airlift entierement éclairé ;

Croissance dans 1’ensemble de I’airlift (riser et downcomer) ;

Croissance sur 40 jours ;

Concentration de départ X=0,15 g/L ;

Les nutriments sont considérés en exces, le seul facteur limitant est la lumiere.

Les deux modélisations ont été effectuées avec la méme microalgue et les mémes
intensités lumineuses incidentes.
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Les performances du photobioréacteur peuvent se mesurer par la croissance optimale
possible en culture continu, comme représenté en Figure 111-12.
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Figure 111-12 : Concentration optimale en biomasse en fonction de I'intensité lumineuse incidente

La courbe rouge représente la concentration optimale pour chaque rayonnement
incident pour 1’airlift seul, avec les mémes modeéles (Loi de Monod, Méthode des deux flux)
et pour la méme microalgue (Chlamydomonas reinhardtii). Dans les mémes conditions, les
concentrations optimales en plague sont en moyenne sept fois supérieures aux concentrations
optimales obtenues dans 1’airlift seul. Ces résultats permettent donc de penser que la culture
en plaque de faible épaisseur serait plus efficace qu’en airlift seul et permet d’envisager une
meilleure productivité et des concentrations en biomasse plus éleveées.

En termes de croissance a long terme, les résultats pour le photobioréacteur alliant
airlift et plaque sont représentés en Figure I11-13.
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Figure 111-13 : Concentration en biomasse en fonction du temps sur une culture de 40 jours de Chlamydomonas
reinhardtii
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La concentration en biomasse pour des faibles incidences lumineuses est supérieure a
10 g.L™ au bout de 40 jours. Pour des intensités lumineuses plus élevés les concentrations en
biomasse sont de 53 et 63 g.L™. Dans les mémes conditions (1000 h de culture), la
modélisation de la culture dans un airlift donne des concentrations en biomasse de 70 et
90 g.L™ pour les deux plus forts rayonnements incidents. Mais pour les rayonnements les plus
faibles, le systéme a plaque donne des concentrations deux fois plus élevées que 1’airlift.
(Rengel, 2010). Le systeme a plaque semble plus efficace sur les dix premiers jours de
croissance alors que 1’airlift semble plus performant pour une culture plus longue. Mais le
modele ne prend en compte que la limitation par la lumiere.

1.4. Modélisation des phénomenes de transferts de masse lors de la culture
d’algues
1.4.1. Modélisation
Les microalgues, par le biais de la photosynthése (cf. chapitre 1), consomment du

dioxyde de carbone et produisent de 1’oxygene. Dans les deux cas, le taux de consommation
de dioxyde de carbone (Rco,) et le taux de production d’oxygéne (R,,) dépendent directement
de la productivit¢ de la biomasse et du taux de production d’oxygene par rapport a la
biomasse (Yo,,c,) €t du taux de consommation de dioxyde de carbone par rapport a la
biomasse produite (Yco,/c,) obtenus par 1’équation steechiométrique de la photosynthese
(Equation (111-50)). Le taux de production représente le taux d’oxygene, ou de dioxyde de
carbone, produit, ou consommé, en concentration molaire par unité de temps (mol.m>.s™)
(Equation (111-49)).

Roz = PxYoz/cX
RC02 = PXYCOZ/CX
Avec Py la productivité de la biomasse (g.L™.s™), Yco,/c, 1€ rendement de conversion
de CO; en biomasse en mole de CO, par kilogramme de biomasse, c'est-a-dire la quantité
nécessaire pour la production d’un kilogramme de biomasse, Y,,,c, est la quantité produite

(111-49)

d’oxygene pour un kilogramme de biomasse produite.

D’apres Myers, (Rengel, 2010 et Filali et al., 2011a) I’équation steechiométrique de la
photosynthése est exprimée par I’équation (111-50).

6,14C02 + 3,65H20 + NH3 - C6,14H10’302'24N + 6,84‘502 (|||_50)

Avec 1’équation stoeechiométrique les taux de conversion suivants sont obtenus :
Yo,/¢cy = 51,09 mol 0,/kgc, €t Yco,/c, = 45,83 mol CO,/kgc, . L oxygéne produit lors de la
photosynthése passe du milieu de culture a la phase gazeuse et le dioxyde de carbone injecté
dans la colonne ascendante par le biais de la phase gazeuse passe dans le milieu de culture tel
que présenté au chapitre Il. Les transferts des réactifs et des produits de la réaction de
photosynthése sont modélisés selon la théorie du double film avec les hypothéses que les
cellules soient totalement immergées dans le liquide et qu’il n’y ait pas de résistance dans le
transfert de masse dans le film entre le solide et le liquide, c'est-a-dire que 1’oxygéne et le
dioxyde de carbone passe directement de la cellule au liquide.
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Pour la photosynthése, les microalgues ont besoin de dioxyde de carbone, mais
celles-ci n’utilisent que du carbone dissous. Le transfert de masse est important pour
maximiser la dissolution du dioxyde de carbone et pour en minimiser les pertes. (Cadoret et
Bernard, 2008 et Babcock et al., 2002). Le dioxyde de carbone dissous dans 1’eau prend
plusieurs formes (Equation (111-51)).

1
HCO3; & H* + C0%~ (-
3 K, 3

La totalité de ces formes de carbone est appelé Carbone Inorganique Total (CIT), le
CO, dissous est donc une part du CIT en équilibre avec les autres formes (Equation (I11-52))
(Foussard, 2003).

Cerr = KCITCCO2 (111-52)
OU Kgr est la constante d’équilibre entre le dioxyde de carbone et le carbone
inorganique total. Cette constante est calculée a partir des constantes d’équilibre des équations
chimiques de transformation du carbone (Equation (I11-51)) et en fonction du pH de la culture.
Ky KiK;
Ker =1+ To-pi T To-20 (111-53)

Avec K;et K, les constantes d’équilibre qui varient en fonction de la température :

K, =502.105¢ '/

K, =783.10"8¢
Avec T la température (K).

_2213/T (111-54)

La concentration en carbone inorganique total dans le liquide dépend donc de la
concentration en CO; dans la phase gazeuse, de la température et du pH. (Foussard, 2003).

Un bilan massique pour chaque composant (oxygene et dioxyde de carbone) est
effectué dans chaque partie du photobioréacteur. Aux équations du systéeme air/eau (cf.
chapitre II), il suffit d’ajouter la production et la consommation d’oxygéne et de dioxyde de
carbone, dont la valeur initiale injectée est connue et contr6lée. Le taux de transfert
volumique global du dioxyde de carbone est considéeré comme légérement inférieur a celui de
I’oxygéne (Babcock et al., 2002) et il peut étre trouvé selon 1’équation (111-55) qui prend en
compte la différence des diffusivités aqueuses de 1’oxygéne et du dioxyde de carbone dans le
milieu (Langley et al., 2012 ; Chisti, 1989).
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Dco,

(k1a)co, = D (k1a)o, (111-55)
0,
Soit a 25 °C, (Foussard, 2003a) :
(k1a)co, = 0,908(k;a),, (111-56)
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Figure 111-14 : Evolution du coefficient global volumique de transfert de masse du dioxyde de carbone dans le
photobioréacteur en fonction de la vitesse superficielle du gaz

Comme pour le transfert de masse de 1I’oxygéne, le coefficient volumique global de
transfert de masse pour le dioxyde de carbone augmente avec 1’augmentation du débit du gaz.
Avec des valeurs de ce coefficient de 0,0024 & 0,023 s, le photobioréacteur est dans les
performances de transferts typiques (de 0,002 & 0,02s™) des photobioréacteurs d’aprés
Langley et al., 2012.

Avec la théorie du double film, les équations suivantes sont trouvées pour prédire
I’évolution du dioxyde de carbone et de 1’oxygene dans chaque section du photobioréacteur et
pour chaque phase.

Dans la colonne ascendante :

e Evolution de I’oxygéne :
o Danslegaz:
dCo, dCo,, .
ng =—Uyr dzzg — (k1a)0,(C5, — Co,1) (111-57)
o Dans le liquide :

dCOz,l_D dzCoz,l U dCo,,

l *
dt — Lz dz2 — Yir dz +(kla)02(C02—C02,l) (111-58)
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e Evolution du carbone :
o Danslegaz:

dCCO , dCCO ), *
ng = —Ug,rng — (ki@ o, (Céo, — Cco,1)

o Dans le liquide :

dCCIT dZCCIT dCCIT *
P D, iz Ul,r? + (k1) o, (Céo, — Cco,1)

Dans la colonne descendante :

e Evolution de I’oxygene :

o Dans le liquide :

dCo,1 _ D d*Co,i . dCoy
dt Z dz? b gy
e Evolution du carbone :
o Dans le liquide :

dCCIT — D dZCCIT _ dCCIT
dt Z dz? L az

Dans la plaque :

e Evolution de I’oxygéne :

o Dans le liquide :

dCo,1 _ D d*Co,i . dCoy
dt Z {72 P gy
e Evolution du carbone :
o Dans le liquide :

dCCIT _D dzCCIT dCCIT R
dt 7 dzz W gz 10

1.4.2. Etude paramétrique du fonctionnement du systéme de culture

(111-59)
(111-60)
(111-61)
(111-62)
(111-63)
(111-64)

Le modéle global, incluant la modélisation de la distribution de la lumieére, 1’évolution
de la biomasse et I’hydrodynamique, est utilisé pour déterminer I’évolution de I’oxygene et du
dioxyde de carbone dans le photobioréacteur. Pour la phase gazeuse, ’air contient 21 %
d’oxygene et 0,038 % de dioxyde de carbone, les conditions initiales sont calculées a partir de
ces valeurs. En considérant que les phases gazeuse et liquide sont a I’équilibre, les conditions
initiales de la concentration en oxygene dissous dans la phase liquide correspondent aux
valeurs de saturation et la concentration initiale en dioxyde de carbone correspond aux valeurs

a I’équilibre (Equation (I11-65)).
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Co, (t = 0) = 0,258
{ (111-65)

CCIT (t = 0) = 0,06
L’ensemble des simulations suivantes ont été effectuées avec la microalgue Chlorella

vulgaris dans les conditions suivantes : température de 25 °C et a ph 7. (Conditions optimales
pour la croissance de C. vulgaris). L’intensité lumineuse est un paramétre qui varie au cours

des simulations.

1.4.2.1. Evolution de la concentration en oxygéne

Le taux de production d’oxygene dans la plaque (lieu de croissance des microalgues)
est déterminant pour connaitre 1’évolution de la concentration en oxygene dissous dans

I’ensemble du photobioréacteur.
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Figure 111-15 : Evolution de la production d'oxygene par les microalgues dans la plaque, a différentes intensités
lumineuses, Qg = 15 L/min

Le taux de production d’oxygene (Figure I11-15) est plus important a de fortes
intensités lumineuses incidentes. Pour des intensités lumineuses de 50 et 110 pmol.m?.s™, la
production d’oxygeéne est faible (entre 0,0004 et 0,0008 mol.m>.s™), alors que pour les deux
intensités lumineuses les plus fortes celle-ci est deux fois plus élevee et augmente rapidement
durant les 60 premiéres heures de culture avant d’atteindre une valeur constante. Les valeurs
du taux de production d’oxygéne (0,001 & 0,0022 mol.m=.s™) pour les grandes intensités
correspondent & celles trouvées (0,0002 & 0,0018 mol.m>.s™) par Camacho Rubio et al., 1999,
dans un photobioréacteur tubulaire en extérieur. La concentration en oxygene dissous dépend
donc de I’intensité lumineuse mais varie aussi en fonction de la section du photobioréacteur
comme le montre la Figure 111-16.

111



Chapitre 111 : Modélisation du systéme de culture et validation expérimentale

0,32

0,31 -

e Plaque, q0=50 pmol.m-2.s-1

Downcomer, q0=50 pmol.m-2.s-1

Riser, 0=50 umol.m-2.s-1
== == Plaque, q0=110 pmol.m-2.s-1
== == Downcomer, q0=110 pmol.m-2.s-1

Riser, q0=110 umol.m-2.s-1
Plaque, q0=500 pmol.m-2.s-1

Downcomer, q0=500 pmol.m-2.s-1
Riser, q0=500 umol.m-2.s-1

aque, q0=1000 umol.m-2.s-1
Downcomer, q0=1000 pmol.m-2.s-1

Riser, q0=1000 pmol.m-2.s-1

150
Temps (h)

200

250 300

Figure 111-16 : Evolution de la concentration en oxygéne dissous dans chaque section du photobioréacteur sous
différentes intensités lumineuses, a Qg = 15 L/min

Les concentrations en oxygene dissous montrées en Figure I111-16 sont les moyennes
issues des concentrations locales en chaque point de la section. Plus I’intensité lumineuse est
importante, plus la concentration en oxygene dissous est élevée et plus la valeur d’équilibre
est atteinte rapidement. La concentration en oxygéne dissous est plus importante dans la
plaque puis dans la colonne ascendante et dans la colonne descendante. Cela s’explique par le

fait que comme la colonne ascendante est aérée, I’oxygene dissous, par les effets de transfert
de masse, est dégazé et passe donc d’une forme liquide a une forme gazeuse, comme le
montre la Figure 111-17.
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La force motrice (Cp, — Co, ), soit le gradient de concentration entre les deux phases,
diminue en fonction du temps. Dés les premieres secondes, et pour chaque débit testé, la force
motrice a des valeurs négatives indiquant un potentiel échange de masse de la phase liquide
vers la phase gazeuse. L’évolution dans le temps montre 1’accumulation de 1’oxygéne jusqu’a
I’atteinte de I’équilibre entre la quantité produite par les algues et la capacité de transfert de
masse de la colonne. La force motrice est plus importante, en valeur absolue, a petits débits a
I’équilibre ce qui est causé par la résistance au transfert de masse qui est plus importante a
faibles débits de gaz. Comme la production d’oxygeéne par les algues est constante (la
limitation en carbone n’est pas prise en compte) 1’écart de concentration, en valeur absolue,
est proportionnel a la résistance de transfert de masse.

L’injection de gaz joue donc un réle dans la concentration de l’oxygéne du
photobioréacteur, celle—ci va donc varier en fonction du débit d’injection du gaz (Figure
111-18).
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Figure 111-18 : Evolution de la concentration en oxygéne dissous dans la colonne ascendante a différents débits de gaz,
4 p=110 umol.m?2s*

La concentration en oxygene dissous augmente avec le temps mais diminue avec
I’augmentation du débit de gaz. Plus le débit de gaz est faible plus la concentration en
oxygéne dissous est importante. Le coefficient de transfert de masse augmente avec
I’augmentation du débit de gaz, a faible débit, le transfert s’effectue donc moins bien. Le taux
de transfert de masse est le plus efficace a grands débits. L’¢élimination de 1’oxygéne dissous
produit par les microalgues est plus efficace a de grands débits de gaz injecté. La
concentration moyenne en oxygene est aussi plus importante dans la plague que dans la
colonne ascendante elle-méme supérieure a la concentration en oxygéne dans la colonne
descendante. Au plus faible débit, la concentration moyenne atteinte dans la colonne
ascendante est de 0,33 mol.m™ soit 10,56 mg/L, soit 128 % de saturation de I’eau en oxygene.
(La saturation de I’eau en oxygene est de 8,26 mg/L a 25 °C).
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Les conditions favorisant une forte concentration en oxygéne sont donc une forte
illumination (1000 pmol.m?.s™) et un faible débit de gaz (5 L/min). Dans ces conditions,
I’évolution de I’oxygéne dissous dans le photobioréacteur est présentée a la Figure 111-19.
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Figure 111-19 : Evolution de la concentration en oxygéne dissous, Qg =5 L/min, go= 1000 pmol.m?2.s™ a)
Concentration moyenne dans le photobioréacteur ; b) Concentration en sortie de plaque

Dans les conditions favorables a la production d’une grande quantité d’oxygeéne et a
faible debit de gaz, donc faible taux de transfert de masse, en moyenne dans le
photobioréacteur la concentration en oxygéne atteint 0,45 mol/m*. A Dendroit le plus
concentré dans le photobioréacteur, c’est a dire la sortie de la plaque, la concentration en
oxygeéne dissous atteint 0,53 mol.m™ soit 16,96 g.L™. A son plus fort, la concentration en
oxygene dissous est supérieure a 205 % de la concentration saturante. Or, une haute
concentration en oxygene inhibe la photosynthese (Miron et al., 1999), les microalgues
supportent des concentrations en oxygeéne dissous de 300 % de la saturation (Fernandez et al.,
2001). Dans les plus mauvaises conditions de cultures par rapport a la formation d’oxygene,
le photobioréacteur atteint 205 % de la concentration saturante ce qui est en dessous des
concentrations inhibant la photosynthése et donc la croissance. Pour la culture de microalgues
dans ce systéme les conditions opératoires ne devraient pas étre inhibantes pour la croissance.

1.4.2.2. Evolution de la concentration en dioxyde de carbone

Pour croitre, les microalgues consomment du dioxyde de carbone, pour que I’apport en
dioxyde de carbone soit avec le moins de pertes possibles, il est important de connaitre la
consommation de carbone par les microalgues et la distribution du carbone inorganique total
dans le photobioréacteur (Figure 111-20).
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Figure 111-20: Evolution de la consommation de dioxyde de carbone a différentes intensités, Qg = 15 L/min

La consommation de dioxyde de carbone augmente avec I’intensité lumineuse
incidente, de la méme manicre que la production d’oxygene et de la méme maniére que la
productivité. Comme prévu par 1’équation de la photosynthése (Equation (I11-50)), la
consommation de dioxyde de carbone est légerement inférieure a la production d’oxygene.

La culture de microalgues a besoin de dioxyde de carbone pour croitre, si de 1’air non
enrichi est injecté en bas de la colonne ascendante, la concentration dans le gaz en dioxyde de
carbone est de 0,038 %. L’évolution de la concentration en carbone dans le liquide de la
colonne ascendante avec injection d’air non enrichi en dioxyde de carbone est présentée a la
Figure 111-21.
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Figure 111-21 : Evolution de la concentration en a) dioxyde de carbone ; b) carbone inorganique total - a différents
débits go = 110 pmol.m™.s, enrichissement CO, = 0 %, dans la colonne ascendante

La concentration en carbone, que ce soit du dioxyde de carbone dissous ou de carbone
inorganique total, diminue. A de faible débit la concentration diminue tres rapidement est
devient nulle au bout de 13 h, c’est a dire que les besoins en carbone des microalgues n’est
pas satisfait par 1’apport carboné de 1’air non enrichi. A des débits plus élevés, la diminution
de la concentration en carbone est plus lente et devient nulle au bout de 66 h pour un débit de
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20 L/min et 80 h pour un débit de 25 L/min. Cela est di au meilleur taux de transfert a grands
débits. La croissance des microalgues est modelisée avec la lumiére pour seul facteur limitant,
en pratique, en dessous d’une certaine concentration en dioxyde de carbone, il n’y a plus de
croissance, la concentration en dioxyde de carbone dissous devrait donc atteindre une
constante basse dans le liquide. Avec une aération du photobioréacteur seulement avec de
I’air, le dioxyde de carbone devient un facteur limitant de la culture, il faut donc en apporter
par le biais de I’enrichissement de I’air injecté.

Le debit apportant le moins de carbone est donc le débit le plus faible, c'est-a-dire
5 L/min, plusieurs apports volumiques en CO, dans I’air sont étudies : 1 %, 2 % et 5 %.
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Figure 111-22 : Evolution de la concentration en a) dioxyde de carbone ; b) en carbone inorganique total a
Qg =5 L/min et g, = 110 pmol.m?2.s? et différents pourcentages de CO, dans I’air injecté.

La concentration en carbone augmente trés rapidement et fortement au début de la
culture puis diminue légerement pour atteindre une valeur constante. Le transfert de masse du
carbone depuis le gaz vers le liquide est donc bien effectué. Dés que ’ajout de carbone est de
1 %, les besoins des microalgues sont satisfaits.

D’apres Lee et Hing (Camacho Rubio et al., 1999), la croissance de certaines cultures
de microalgues serait inhibée & partir d’une concentration en CO, atteignant 1,5 mol.m>,
Cette valeur n’est pas atteinte méme lorsque 1’air est enrichi a 2 et 5 %. Cependant, pour la
culture de Chlorella vulgaris, un apport de 1 % volumique est suffisant, d’aprés le mode¢le,
pour combler les besoins en carbone de la microalgue, la culture peut donc s’effectuer avec un
apport de 1% volumique de dioxyde de carbone. Cheng et al., 2006 ont trouvé ce méme
résultat pour la culture de Chlorella vulgaris.

Le long des différentes sections, les transferts de masse ont lieu, pouvant provoquer
des différences de concentration au sein des sections (Figure I11-23).
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Figure 111-23 : Evolution de la concentration en carbone inorganique total a) le long de la plaque ; b) le long de la
colonne ascendante

La concentration en carbone inorganique totale semble homogene dans le
photobioréacteur. Elle est Iégerement plus grande en entrée de plaque par rapport a la sortie, a
cause de sa consommation par les microalgues, et elle est plus grande en haut de la colonne
ascendante qu’en bas grace au transfert de masse.

La concentration de carbone dans le photobioréacteur étant liée a la productivité des

microalgues, elle évolue donc différemment selon 1’intensité lumineuse incidente (Figure
111-24).
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Figure 111-24 : Evolution de la concentration en carbone dans la colonne ascendante selon différentes intensités,
Qg =5L/min, CO,=1 % - a) Dioxyde de carbone dissous ; b) Carbone inorganique total

A la plus forte intensité lumineuse incidente, les concentrations en carbone diminuent
trés fortement et tres rapidement (124 h) pour atteindre une concentration nulle en dioxyde de
carbone. Cela signifie que pour des intensités lumineuses incidentes supérieures a
500 umol.m?.s™, un apport en CO, de 1 % n’est pas suffisant pour satisfaire les besoins en
sources carbonées des microalgues.

L’évolution de la concentration en oxygene dissous et 1’évolution de la concentration
en carbone ont été modélisees. Les résultats montrent une accumulation de 1’oxygéne produit
par les microalgues a de faibles débits d’injection de gaz. Et une forte diminution du carbone
disponible a de fortes intensités lumineuses. Les résultats ont aussi montré qu’un apport d’1 %
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de CO, dans I’air injecté est suffisant pour la culture d’algue a une intensité lumineuse
inférieure & 1000 umol.m?.s™. La limitation de la croissance par le carbone est donc
nécessaire et elle est effectuée dans la section suivante.

1.5. Introduction de la limitation par le carbone

Le modele de croissance seulement avec une limitation par la lumiere va certainement
surestimer les performances du systeme notamment si les conditions de culture sont optimales
comme montré dans I’étude paramétrique précédente. Le modele global peut donc étre
amélioré de deux manieres. Tout d’abord par un arrét de la croissance quand la concentration
en dioxyde de carbone dissous est nulle. L’arrét de la croissance se traduisant par un taux de
croissance nul. La seconde mani¢re d’améliorer le modele global est de complexifier le
modele de croissance en ajoutant une limitation par le dioxyde de carbone. Tout en conservant
le modéle de Monod, le modele de croissance amélioré que nous proposons est représenté en
équation (111-66).

G CCOZ
= Hmax 71 Ks Ceop + Kseg. (111-66)

U

Avec K, la constante de demi-saturation du dioxyde de carbone (mol.m™). Pour la

Chlorella vulgaris cette constante a pour valeur 0,108 mol.m™ (Concas et al., 2012 et Fu et
al., 2012).

Avec ces nouveaux parameétres, la croissance, la productivité et I’évolution de la
concentration en oxygene et en dioxyde de carbone sont de nouveau modélisées.

La croissance et la productivité sur 10 jours de Chlorella vulgaris sont représentées en
Figure 111-25.
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Figure 111-25 : a) Croissance ; b) Productivité ; de Chlorella vulgaris sur une culture de 10 jours, Qg= 15 L/min et
CO,=1%

De par la limitation de la croissance lors d’une intensité lumineuse locale insuffisante

et une limitation par le dioxyde de carbone, la croissance algale est beaucoup moins
importante (environ 40 % de biomasse en moins). Mais avec des concentrations de 3 a
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18 g.L'1 selon I’intensité lumineuse les valeurs restent toujours supérieures a celles trouvées
dans la littérature (0,35 & 5,5 g.L™ (cf Tableau 111-11)). En termes de productivité elles sont 1a
aussi toujours supérieures aux données de la littérature (0,002 & 0,03 g.L™.h™ (cf Tableau
[11-11)). Pour la plus forte intensité lumineuse, la productivité se rapproche de celle trouvée

par Degen et al., 2001 qui est de 0,11g.L™.h™ pour une intensit¢ lumineuse de
980 umol.m?.s™.

La croissance et la productivité des microalgues ayant été impactées par la

complexification du modéle, la production d’oxygéne et la consommation de dioxyde de
carbone le sont aussi, comme le montre la Figure 111-26.
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Figure 111-26 : a) Taux de production d'oxygeéne ; b) Taux de consommation de dioxyde de carbone - Qg = 15 L/min,
o = 110 pmol.m?2.s

Comme attendu, la production d’oxygene et la consommation de dioxyde de carbone

par les microalgues sont inférieures de 40 % par rapport a la modélisation précédente. Du fait

d’une croissance moins importante, les microalgues produiront moins d’oxygene, diminuant

ainsi les risques d’inhibition de la photosyntheése par sursaturation du milieu en oxygene
(Figure 111-27).
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Figure 111-27 : Evolution de la concentration en oxygene dissous a) dans la colonne ascendante, a différents débits de
gaz, 0o = 110 pmol.m2s ; b) en sortie de plaque, Qg = 5 L/min et gy = 1000 pmol.m?.s*

L’évolution de la concentration moyenne d’oxygeéne dissous dans la colonne
ascendante du photobioréacteur est proche de la modélisation précédente, avec seulement une
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diminution de 10 %. Au plus faible débit, la concentration moyenne atteinte dans la colonne
ascendante est de 116 % la saturation en oxygene de 1’eau (par rapport a 128 %). Dans les
conditions les plus favorables a la production maximale d’oxygene (Figure 111-27 b)), la
concentration d’oxygéne dissous maximale atteinte est de 0,38 mol.m™ soit 147 % de la
saturation. Il y a donc trés peu de risque que la culture soit inhibée par la concentration en
oxygene dissous.
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Figure 111-28 : Evolution de la concentration en CO, dissous a différents apports de CO, dans le gaz injecté,
Qg =5 L/min, go= 110 pmol.m?2.s

La sensibilité de la culture a ’enrichissement en CO; est étudiée avec le modéle
modifié. Comme le montre la Figure 111-28, de I’air non enrichi en CO, entraine une
concentration en CO, dissous dans le milieu presque nulle. Cela entraine une croissance
microalgale quasi nulle (Figure 111-29 a)).
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Figure 111-29 : a) Evolution de la concentration en biomasse ; b) Evolution de la concentration en oxygéne dissous ; a
différent apport de CO, dans le gaz injecté, Qg = 5 L/min et o = 110 pmol.m?2.s

S’il n’y a pas d’ajout de CO; dans I’air injecté, la concentration en CO- dissous dans le
liquide est quasi nulle ce qui entraine une croissance quasi nulle des microalgues (0,2 g.L™* au
bout de 10 jours de culture). L’absence de croissance algale entraine 1’absence
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d’accumulation d’oxygene dans le milieu de culture, comme le montre la Figure 111-29 b). Un
apport de 1 % volumique en CO; suffit a assurer la croissance des microalgues pour atteindre
une concentration de 5,5 g.L™* et une concentration en oxygéne de 0,3 mol.m™ soit 116 % de
la saturation ce qui n’inhibe pas la photosynthése.

Le modele global ainsi paramétré donne des résultats plus proches mais encore
supérieurs aux données de la littérature. Le taux de croissance maximal de la Chlorella
vulgaris utilisée est de 0,06 h™. D’aprés Concas et al., 2012, ce taux se retrouve quelque soit
I’intensité lumineuse utilisé. Ce taux de croissance est parfois supérieur a ceux trouvés dans
certaines publications (0,005 h™ pour Abreu et al., 2012 ; 0,008 h™ pour De Morais et Costa,
2007). Pour comparer les modélisations aux données expérimentales, ce parameétre est trouvé
expérimentalement et ajusté pour chaque culture.

1.6. Conclusion

La distribution de la lumiére dans le photobioréacteur a été modélisée par la méthode
des deux flux. L’intensité lumineuse disponible localement dans le photobioréacteur diminue
en fonction de la profondeur de culture et diminue avec 1’augmentation de la quantité de
biomasse. Il existe une concentration optimale pour laquelle 1’ensemble du photobioréacteur a
suffisamment d’intensité lumineuse disponible pour permettre la croissance algale. Il a été
montré que cette croissance optimale est plus élevée dans le photobioréacteur mixte compose
d’un airlift et d’une plaque que pour un airlift seul.

La croissance des microalgues a tout d’abord été modélisée avec une loi de Monod en
prenant uniguement en compte les limitations dues a la lumiére. Ce modéle, couplé au modeéle
de la distribution de la lumiére a donné des résultats supérieurs aux données de la littérature.
Puis ce modele, couplé au modele de transfert de masse a permis d’étudier 1’évolution des
concentrations en oxygeéne et dioxyde de carbone dissous dans le photobioréacteur et a montré
que dans certaines conditions de culture, une carence en carbone peut étre atteinte.

Le modeéle de croissance a donc été complexifié en ajoutant une limitation par un des
éléments essentiels a la croissance algale : le dioxyde de carbone. Les résultats ont montré
qu’un ajout de CO, dans I’air injecté est nécessaire pour la croissance des algues mais qu’un
apport d’1 % volumique est suffisant pour des intensités lumineuses inférieures a
500 umol.m?.s™. Les forts débits de gaz facilitent les échanges de transfert de masse de part
la plus grande surface d’échange créée par le débit plus important. A de faibles débits de gaz,
les échanges sont moins performants, le milieu absorbe donc moins le CO; injecté et élimine
moins d’oxygeéne produit. Le débit utilisé pour les expérimentations sera de 15 L/min.

Le modele global, prenant en compte les phénomeénes de distribution de la lumiére, de
croissance, d’hydrodynamique, de transferts de masse et de transfert thermique ainsi congu
doit étre validé expérimentalement.

L’¢étude paramétrique a permis de déefinir les conditions opératoires pour la conduite
des cultures qui sont présentées dans la section suivante.
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2. Validation expérimentale du modele global

2.1. Microalgue de culture et protocole expérimental

La microalgue utilisée pour les cultures expérimentales est la Chlorella vulgaris. Cette
microalgue d’eau douce unicellulaire, sphérique (de diamétre moyen de 5 pum) et non mobile
fait partie de la famille des Chlorophycées (Lee, 2008 et Bitton, 2002). La Chlorella vulgaris
a été la premiere microalgue isolée (par Beijerinck en 1889) et été beaucoup étudiée depuis.
Cultivée a grande échelle dans des bassins comme en photobioréacteur, pour des applications
en nutrition humaine ou animale, elle est aussi utilisée dans le traitement des eaux usees et
elle est considérée comme efficace dans la fixation de fortes concentrations en carbone
(Barsanti et Gualtieri, 2006 ; Bitton, 2002 ; Andersen, 2005 et Filali et al., 2011). Chlorella
vulgaris croit a une température optimale comprise entre 20 et 30 °C et dans un ph neutre
(entre 6,5 et 8,5). Les microalgues ainsi que le milieu de culture Dauta (composition en
Annexe B) ont été fournis par Grennsea.

Plusieurs cultures ont été effectuées, les données de quatre d’entre elles sont
exploitables. Leurs conditions de cultures spécifiques sont notées dans le Tableau I1I-1V, les
conditions de culture communes a chaque expérience sont les suivantes :

Température = 25°C (contrdle de I’ambiance) ;
[llumination continue ;

Débit de I’air = 15 L/min ;

CO; injecté dans ’air=1 % ;

Culture en batch.

Pendant les cultures, la concentration cellulaire est estimée par comptage sur cellule de
Mallassez. Différents paramétres sont mesurés : rayonnement incident, rayonnement en sortie
de plaque, température de liquide et de gaz, pH, hauteur de liquide dans la colonne
descendante, concentration en oxygene dissous.

Tableau I11-1V : Conditions opératoires des cultures

Culture A B C D
qO,moy
(umol.m?.s™) 108 104 97 222
Concentration
initiale (g.L™) 0,06 0,412 1,43 0,762
Temps ((lee) culture 26 . 18 »

2.2. Résultats expérimentaux et paramétrage du modele global
2.2.1.  Résultats expérimentaux

Les concentrations en biomasse des différentes cultures sont présentées en Figure
111-30.
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Figure 111-30 : a), ¢), €) et g) Evolution de la biomasse (en cellules.mL™) et du taux de croissance en fonction du
temps ; b), d), f) et g) Evolution de la biomasse en fonction du temps (en g.L %)
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Pour chaque culture de microalgues la croissance augmente avec le temps. Pour la
culture A (Figure 111-30 a)), la courbe du taux de croissance suit les phases classiques de la
croissance des microorganismes : une phase de latence ou il y a peu de croissance, une phase
exponentielle de croissance et la phase stationnaire et de déclin. La plus grande concentration
en algues atteinte a été au cours de la culture C (Figure 111-30 €)) avec une concentration
cellulaire de 4,5.10" cellules.mL™, soit 2,8 g.L™, atteinte aprés 15 jours de croissance. La
culture B a atteint la concentration en biomasse la moins élevée avec 2 g.L™%. Pour la culture
D, le taux de croissance (courbe rouge) augmente trés rapidement avant de se stabiliser. Cela
montre que la culture était en fin de phase exponentielle et qu’elle s’est donc rapidement
arrétée de croitre.

Ces concentrations cellulaires sont du méme ordre de grandeur que celles trouvées
dans la littérature. Dans un airlift interne, Langley et al., 2012 atteignent des concentrations de
0,02 &1 g.L™ au bout de 6 jours de culture selon la concentration de CO,. Ces concentrations
sont aussi atteintes au bout de 6 jours pour les cultures B, C et D. Dans une colonne a bulles
Hobuss et al., 2011 atteignent une concentration maximale de 2 g.L™ et Fransico et al., 2010
une concentration maximale de 3,24 g.L™. Rasoul-Amini et al., 2011 ont atteint une
concentration cellulaire de 4,5*107 cellules.mL™ aprés 15 jours de croissance. Dans un
photobioréacteur tubulaire hélicoidal de 230 L, avec une intensité lumineuse incidente de
130 pmol.m?s™, Scragg et al., 2002 ont obtenu une concentration cellulaire de
2.10" cellules.mL™ au bout de 15 jours de culture et 5,7.10" cellules.mL™ au bout de 34 jours
de culture.

Le taux de croissance spécifique de la culture, (Equation (111-67)) est le méme que
celui trouvé par Converti et son équipe que pour la culture A de la Chlorella vulgaris en batch
a 25 °C soit 0,14 j’*. (Converti et al. 2009).

B In X — In X,

Hsp = te (1n-67)

Avec Xpet X, les concentrations cellulaires en début et fin de culture (L) et ¢, le
temps de culture (j).
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La productivité des cultures microalgues sont représentées en Figure 111-31.
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Figure 111-31 : Productivité en fonction du temps a) Culture A ; b) Culture B ; c¢) Culture C et d) Culture D

Les différentes cultures atteignent des productivités maximales inégales allant de
0,16 g.L%j* 20,7 g.L™ ™ Les allures des courbes c) et d) de la Figure 111-31 confirment le
fait que les cultures sont en fin de phase exponentielle expliquant leur faible taux de
croissance (environ 0,45 j). Les productivités maximales atteintes sont dans le méme ordre
de grandeur que celle de la littérature pour Chlorella vulgaris. Hadj-Romdhane et al., 2012
ont atteint une productivité maximale de 0,64 g.L™j?, soit I’équivalent de la culture A.
Hobuss et al., 2011 ont obtenu une productivité maximale de 0,19g.L™.j* dans une colonne &
bulles. Scragg et al., 2002 ont atteint une productivité de 0,04 g.L™.j?, soit une productivité
inférieure a celles des expériences.

2.2.2. Paramétrage du modele : taux de croissance maximal

A partir des données de cultures le taux de croissance maximale peut étre obtenu en
tracant le logarithme de la concentration en biomasse en fonction du temps (Figure 111-32).
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Figure 111-32 : Evolution du logarithme de la concentration cellulaire en fonction du temps de la culture A

Le logarithme de la concentration cellulaire donne une courbe hyperbolique
permettant une bonne différenciation des différentes phases de croissance des microalgues :
phase de latence les 5 premiers jours, puis phase exponentielle du jour 5 au 14°m jour et phase
stationnaire et de déclin a partir du quatorzieme jour. La pente de la phase exponentielle de
cette courbe (en pointillé gris sur la Figure 111-32) donne le taux de croissance maximale soit

0,4844 j*.

La Figure 111-33 montre le logarithme de la concentration cellulaire des autres

cultures.
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Figure 111-33 : Evolution du logarithme de la concentration cellulaire en fonction du temps des cultures B, C et D

Les courbes de la Figure 111-33 ne montrent pas ’allure caractéristique habituellement
observée. Aucune phase de latence n’est observée ce qui laisse pensé que les cultures sont
restées en phase exponentielle de croissance lors de leur transfert dans le photobioreacteur.
Pour la culture B, une phase exponentielle suivi de la phase stationnaire est observée, le taux
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de croissance maximal calculé est de 0,4213 j*, soit proche de celui de la culture A. Le taux
de croissance utilisé dans le modéle sera donc celui de la culture A soit 0,4844 j* pour la
comparaison avec les deux premiéres cultures. La culture D présente une fin de courbe
exponentielle et une phase stationnaire, le taux de croissance trouvé est de 0,1478 j*. La
culture C ne présente pas de franche phase exponentielle. Cela pourrait s’expliquer par le fait
que la culture ayant démarré & une concentration de 1,43 g.L ™" les algues ont rapidement
épuisé le milieu nutritif, se sont peu multipliées et ont vite atteint la phase stationnaire. Pour la
culture C, le taux de croissance maximal implémenté dans le modéle sera le méme que celui
de la culture D soit 0,1478 j™.

Les taux de croissance maximaux trouves dans la littérature sont du méme ordre de
grandeur que ceux trouvés expérimentalement. En effet, Hobuss et al., 2011 ont trouvé un
taux de croissance de 0,24 j* et Scragg et al, 2002 ont trouvé un taux de croissance de 0,4 j™.
Ratchford et Fallowfield, 1992 ont obtenu un taux maximal de croissance de 0,86 j* dans des
conditions de cultures similaires.

Les résultats expérimentaux des cultures montrent des résultats similaires a ceux
trouvés dans la littérature que ce soit au niveau de la concentration cellulaire, de la
productiviteé et du taux de croissance maximal.

2.2.3. Détermination expérimentale de I'absorptivité des algues pour le
modele thermique

Comme vu dans le chapitre Il, le liquide absorbe une partie du flux lumineux. Le
milieu contenant les microalgues absorbe une grande partie de ce flux. L’absorptivité du flux
est trouvée expérimentalement.

Le flux lumineux en sortie de plaque peut se trouver en fonction de 1’équation (111-68).

Qout = 9o X Tpc X Taig X Tpc (111-68)

En négligeant la réflectivité du milieu contenant les algues 1’absorptivité est obtenue
par I’équation (I11-69).

Uarg =1 — Ty (111-69)

L’absorptivité du milieu dépend de la concentration en algue, comme le montre la
Figure 111-34.
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Figure 111-34 : Croissance et absorptivité des algues en fonction du temps — Culture D

La Figure 111-34 montre que 1’absorptivité du fluide augmente avec 1’augmentation de
la concentration en algue et diminue avec la stagnation et la perte de biomasse en fin de

culture.

Une corrélation expérimentale entre 1’absorptivité et la concentration cellulaire est

établie par la Figure 111-35.
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Figure 111-35 : Absorptivité du milieu contenant les algues en fonction de la concentration algale

La Figure 111-35 montre I’augmentation de I’absorptivité du milieu avec
I’augmentation de la croissance. La courbe donne une relation de type puissance entre
I’absorptivité des algues et la concentration cellulaire (Equation (111-70).

Qaig = 0,0735Cx %
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Cette corrélation est implémentée dans le modele et permettra de comparer le modeéle
global aux données expérimentales au niveau de la thermique du photobioréacteur.

2.3. Validation du modéele global

2.3.1. Validation de la distribution de la lumiére couplée au modéle de
croissance
La lumiere est le facteur le plus important dans la croissance des microalgues. Le
modele permet de prédire 1’intensité lumineuse en chaque point de la plaque et en sortie de la
plaque. L’intensité lumineuse est mesurée en aval de la plaque et est comparée au modéele
dans la Figure 111-36.
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Figure 111-36 : Intensité lumineuse en entrée et sortie de la plaque - Culture D

Les résultats de la modélisation et les données expérimentales sur [’intensité
lumineuse en sortie de plague présentent un écart important (environ 50 % sur les 6 premiers
jours de culture). Ces importantes différences peuvent étre dues aux propriétés optiques des
algues, qui ont été extraites de la littérature. Elles sont aussi peut étre dues a la prise des
mesures.

Une étude de sensibilit¢ de ce paramétre sur 1I’évolution de la concentration en
biomasse est effectuée. Les données expérimentales sont comparées au modeéle global et aux
résultats du mod¢le aprés implémentation de I’intensit¢ moyenne mesurée dans la plaque a la
place de la méthode des deux flux (Figure 111-37).
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Figure 111-37 : Concentration cellulaire - Comparaison données expérimentales et Modéle - Culture B

La Figure 111-37 montre que le modele de croissance n’a pas de ralentissement de
croissance avec 1’atteinte d’un plateau comme les données expérimentales. Cela est dU au fait
que le modéle ne prend pas en compte les limitations des nutriments. Les cultures ayant été
réalisées en batch, les nutriments s’épuisent et les microalgues arrétent leur croissance. Seule
la partie avant le plateau ou phase stationnaire de croissance sera comparée au modele (Figure
111-38).
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Figure 111-38 : Concentration cellulaire - Comparaison données expérimentales et Modéle a) Culture A ;
b) Culture B ; c) Culture C et d) Culture D
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Les résultats de modélisation du modele global ou du modele avec les intensités
moyennes experimentales sont proches. De maniere générale, le modéle avec les intensités
moyennes améliore les résultats de la modeélisation mais les écarts entre les deux ne sont pas
si importants.

L’écart observé entre le modéle de lumiére et 1’expérience semble avoir peu
d’influence sur 1’évolution de la croissance et donne des bons ordres de grandeur. Le modé¢le
peut donc étre utilisé en premiére approximation. Pour un modele plus fiable, les propriétés
optiques des algues doivent étre mieux estimees.

Au niveau du modéle de croissance, les cultures B et C donnent de trés bonnes
approximations de I’évolution de la croissance en phase exponentielle. Pour la culture A, le
modele ne suit pas la forte pente de la phase exponentielle, il en est de méme pour la culture
D. Le modele pourrait étre comparé a des cultures effectuées en fed-batch (ajout de
nutriments tout le long de la culture).

Le modele couplé lumiére et croissance peut donc étre utilisé pour une premiére
approximation.

2.3.2. Validation du transfert de masse
Les phénomeénes de transfert de masse sont aussi veérifiés expérimentalement en
mesurant la concentration en oxygene dissous en bas de la colonne ascendante, pour la
culture D (Figure 111-39).
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Figure 111-39 : Concentration en oxygene dissous en bas de la colonne ascendante - Culture D

La concentration en oxygéene dissous dans le bas de la colonne ascendante du
photobioréacteur varie de 0,217 & 0,27 mol.m™ et se trouve en dessous des valeurs estimées
par la modélisation (de 15 %). La concentration maximale atteinte lors de la culture représente
105 % de la saturation en oxygene. La culture de microalgues n’est pas inhibée par ces
concentrations en oxygeéne. Peu d’accumulation d’oxygéne est observée, le pic de la
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concentration en oxygene est atteint a 12 jours soit au début de la phase de déclin les deux
derniers jours de culture, expliquant la diminution de la concentration en oxygéne dissous. Le
modele montre moins de variation de concentration en oxygene dissous mais 1’évolution dans
le temps est prédite a £ 15 %. Les concentrations en biomasse atteinte ne sont pas assez
importantes pour saturer le milieu en oxygene. La précision du modele de transfert de masse
est suffisante.

2.3.3. Validation du modéle thermique

Les données expérimentales utilisées pour valider le modéle thermique sont celles de
la culture D pendant les 8 derniers jours de culture. Les températures de 1’air ambiant et du
gaz injecté mesurées ont éte utilisées comme données d’entrée dans le modéle. Les données
mesurées et calculées ont été la température du liquide en bas de la colonne ascendante et la
hauteur de liquide dans la colonne descendante, le volume évaporé en a été déduit.

La Figure 111-40 compare 1’évolution de la température du liquide mesurée a celle du
modele.
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Figure 111-40 : Evolution de la température du liquide en bas de la colonne ascendante - Culture D

La température du liquide a la méme évolution que la température mesurée. Pour les
résultats de la modélisation, la température du liquide diminue dans un premier temps pour
ensuite prendre la méme allure que les données expérimentales. Le modeéle sous-estime la
température du liquide de 3 °C.

La Figure I11-41 compare les données expérimentales aux résultats de la modélisation
pour la hauteur de liquide dans la colonne descendante et le volume évaporé pendant la
culture D des microalgues.
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Figure 111-41 : Culture D — a) Hauteur de liquide dans la colonne ascendante ; b) Volume évaporé

La hauteur de liquide dans la colonne descendante diminue plus rapidement
expérimentalement, il est donc logique que le volume évaporé soit plus important pour les
résultats expérimentaux (Figure 111-41 b)). Le modéle sous estimant légérement la
température du liquide dans la colonne, il est normal de trouver une hauteur de liquide dans la
colonne descendante plus importante et une évaporation moindre. Le modéle surestime la
hauteur de liquide de 6 % et sous-estime le volume évaporé de 10 %.

De par les faibles écarts entre les résultats de modélisation et les données
expérimentales, le modele thermique du photobioréacteur est valide.

2.4. Conclusion

Malgré les grands écarts entre les donnees expérimentales et la modélisation de la
distribution de la lumiére dans le photobioréacteur, 1’étude de sensibilité montre que les
résultats restent acceptables. Les autres parties du modele global donnent des résultats proches
des données expérimentales bien que les modéles peuvent encore étre améliorés. Le modele
de distribution de la lumiére doit étre amélioré en trouvant expérimentalement les propriétés
optiques de la Chlorella vulgaris. Le modéle de croissance tel quel doit étre comparé a des
cultures effectuées en fed-batch (alimentation tout le long de la culture) ou en continue. Pour
étre comparé a des cultures de microalgues effectuées en batch le modele doit prendre en
compte les limitations par les nutriments. La comparaison des résultats de la modélisation des
transferts de masse avec les résultats expérimentaux permettent de valider le modéle de
transfert de masse. Les concentrations en biomasse atteintes ne saturent pas le
photobioréacteur en production d’oxygene. La modélisation thermique a été validée mais peut
étre affinée par d’autres essais pour confirmer la corrélation trouvée pour 1’absorptivité du
milieu.

Les premiers résultats montrent donc que le modele global donne les bons ordres de
grandeurs mais des expériences doivent encore €tre effectuées pour 1I’améliorer.
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3. Conclusion du chapitre

Dans ce chapitre, les aspects biologiques du photobioréacteur ont été modélisés : la
distribution de la lumiére dans la plague de culture couplée a la croissance des microalgues.
Les mode¢les de transferts de masse et de chaleur ont été adaptés a la culture d’algues. Le
modele global a ensuite été comparé aux résultats expérimentaux. Les différents résultats
expérimentaux montrent que le modéle global permet de reproduire les phénoménes ayant
lieu dans le systtme méme si des améliorations au modele restent nécessaires et ont été
identifiées. De nouvelles cultures de microalgues doivent étre effectuées pour améliorer le
modele de lumiere. Des cultures en fed-batch ou en continu doivent étre effectuées pour
valider le modéle de croissance.

Le modele actuel est utilisé dans le prochain chapitre dans une approche globale
d’intégration des plaques de culture sur les facades d’un batiment. Le modele permettra
d’étudier I’effet des différentes orientations sur la température de culture des algues et sur leur
productivité. Il permettra notamment d’étudier 1’énergétique de ce systéme et sa pertinence en
fonction du contexte d’intégration.
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Chapitre IV : Etude d’intégration d’un systéme de culture d’algues en fagade de batiments

La production de microalgues, a part pour les molécules a haute valeur ajoutée, doit
avoir un bilan énergétique positif pour pouvoir étre viable économiquement. L’utilisation de
la lumiére naturelle est le choix qui s’impose pour diminuer les dépenses énergétiques. Les
autres besoins de la culture (nutriment, CO,, eau, chaleur...) doivent étre également fournis
en minimisant 1’énergie primaire utilisée et aussi les autres impacts environnementaux. Ainsi,
il apparait important de considérer la culture d’algues comme une brique intégrée dans un
systeme plus large permettant de réduire son empreinte environnementale et rendre son bilan
énergétique positif. L’intégration du systéme de culture doit étre réalisée dans une logique de
traitement d’effluents liquides (apport de nutriments et d’eau), présence de fumée riche en
CO; et éventuellement la disponibilité de chaleur perdue a basse température. Ces conditions
peuvent étre réunies dans les batiments industriels ou tertiaires. Le photobioréacteur peut étre
intégré aux facades de ces batiments, diminuant ainsi son empreinte sur 1’espace.

Ce chapitre vise, sans réaliser une étude de cas précise, a étudier, en utilisant le modele
développé, les différentes conditions et options techniques nécessaires pour une intégration
réussie d’une culture d’algues dans un batiment en termes de bilan énergétique.

Le systéme intégré est étudié au niveau de la thermique (besoin de chauffage et de
refroidissement du systéeme de culture) et au niveau de la productivité en biomasse. Une étude
de sensibilité est effectuée et différentes options techniques sont étudiées pour proposer des
recommandations permettant la réussite de cette intégration.

1. Positionnement du probleme et modélisation

Des plaques de photobioréacteur sont accolées aux murs d’un batiment sur les quatre
orientations cardinales et de maniére horizontale sur le toit. Il est supposé que les murs du
batiment sont suffisamment isolés de facon a négliger toute déperdition ou apport de chaleur
par conduction par ce biais la. L’airlift du photobioréacteur est considéré installé dans une
piéce a température constante (20 °C). L’air injecté, enrichi a 1 % volumique en dioxyde de
carbone, a une température de 20 °C. La culture est considérée comme continue avec une
concentration en algues de 2 g.L™. L’airlift alimente en paralléle trois plaques de culture de
dimensions égales a celle étudiée dans le photobioréacteur expérimental. Pour éviter les
phénomeénes de sédimentation dans le collecteur des plaques le débit d’injection d’air utilisé
est de 20 L/min. La modélisation s’effectue sur une année, les données météos
(ensoleillement, températures extérieures et vitesse du vent) sont issues du fichier météo de la
réglementation thermique 2012 pour la région lle de France. Le but de la simulation est
d’étudier les variations de température de culture et la productivité sur chaque orientation et
inclinaison (Nord, Sud, Est et Ouest en position verticale et sur les toits avec les plaques
positionnées de maniere horizontale). Les besoins énergétiques pour la culture d’algues seront
étudiés et minimisés par rapport a la température de culture.

Au niveau de la culture des microalgues, la culture est considérée en continue donc en
renouvellement permanent des nutriments. La microalgue cultivée pour ces modélisations est
la Chlorella vulgaris avec un taux de croissance maximale de 0,4844 j* quel que soit la
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température de la culture. Cette hypothese est non réaliste mais I’objectif premier est d’étudier
les besoins de chaleur et de refroidissement.

Différentes options techniques sont testés : soit les plaques telles quelles, soit les
plaques isolées thermiquement par un double-vitrage. Les modélisations sont d’abord
effectuées sans contrdle de température puis avec un contréle de la température.

1.1. Modification du modele thermique

Le modeéle thermique a subi quelques modifications pour suivre les recommandations
de la réglementation thermique 2012. Les calculs des coefficients pour la convection naturelle
ont été modifiés.

Pour les échanges entre I’airlift, situé en intérieur, et I’air ambiant de la piece, le
coefficient de convection s’exprime selon 1’équation (11-115) (CSTB, 2012).

1
0,13
Avec h, ; le coefficient de convection naturelle pour les échanges entre Iair intérieur
et la section j (W.m?2.K™).

herouh,q = (IV-1)

Pour les échanges entres les plaques et I’air extérieur, le coefficient de convection
naturelle s’exprime selon 1’équation (IV-2) (CSTB, 2012).

he,p =4 +4 Xvgy, (v-2)

Avec v,;, la vitesse du vent & la proximité de la plaque (m.s™).

1.2. Modélisation du double vitrage

Une des options techniques étudiées est ’apposition d’un double-vitrage sur les
plaques de culture. Le double-vitrage modélisé est un double-vitrage classique avec une
épaisseur de 4 mm pour le verre des vitres et une lame d’air d’une épaisseur de 6 mm.

Les phénomeénes thermiques ayant lieu dans le double-vitrage sont modélisés. Un bilan
thermique dans la vitre est effectué¢ avec 1’équation de la chaleur en régime permanent
(inertie thermique de la vitre est négligée) (Equation (1V-3)). Le coté extérieur de la vitre est
celui le plus proche du rayonnement lumineux, en opposition au cOté intérieur qui Se situe du
coté le plus proche de la plaque de culture.

2

A”W +p=0 (1V-3)

Avec 1, la conductivité thermique du verre (1 W.m™.K™) et p la densité de flux
volumique liée a 1’absorptivité thermqiue (W.m™). Ce terme correspond a la chaleur absorbée
par le verre lors du passage du flux solaire et s’écrit sous la forme de 1’équation (1V-4).

Oy * o
e, * F

p= (IV-4)
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Avec «, Pabsorptivité du verre (0,02), g, le rayonnement incident (umol.m™s™), e,
I’épaisseur du verre (m) et F le facteur de conversion® du rayonnement lumineux en W.m.

La résolution de 1’équation (IV-3) donne 1’équation (I1V-5).

ar -_PF + C
dxly—e - Ay & !
C = Tv,par,ext - Tv,par,int Le (IV-5)
1 e, 21, ¢

AVEC Ty parext €t Ty par,ine 165 teémpératures aux parois externe et interne de la vitre (K).

Les flux de chaleur aux limites de la vitre s’expriment selon les équations (IV-6) et
(IVv-7).

/117 (Tv,par,ext - Tv,par,int)>
Sp (1Vv-6)

€y

p
Qext = <_Eev +

e, +

A, (T, —-T ;
Qine = <§ v( v,par,ex; v,par,mt)) Sp (vT)
v

Avec S, la surface des plaques de culture (m?).

Dans la lame de gaz comprise entre les deux vitres, des échanges par rayonnement et
des échanges convectifs entre les parois internes des vitres et le gaz ont lieu. Le coefficient
d’échange global (hg,) est défini comme la somme du coefficient d’échange radiatif et du
coefficient d’échange convectif (Equation (1V-8)).

hay = havraa + hav,conv (1v-8)

Le coefficient d’échange radiatif (hgy,qeq €N W.m?.K™) s’exprime, en linéarisant
I’équation du transfert radiatif, selon I’équation (IV-9) (CSTB, 2012a).

1 1 - 5
havraa = 40 (8_1 + g - 1) Timmoy (1IV-9)
Avec o la constante de Stefan-Boltzmann (W.m?2.K™®), ¢, et &, les émissivités corrigées
a la température Ty, moy et Timmoy |a température moyenne de la lame de gaz (K).

Le coefficient d’échange convectif (hgy cony €N W.m'z.K'l) s’exprime selon 1’équation
(IV-10) (CSTB, 2012a).

A
hav,conv = Ny = (1v-10)
€im
Avec Nuy, le nombre de Nusselt de la lame de gaz (adimensionnel), 1,, la
conductivité thermique du gaz de la lame de gaz (W.m™*.K™) et e,,, I’épaisseur de la lame de

gaz (m).

1 W.m?=4,6 umol.m?2s™ (pour la lumiére visible) (Masojidek et al, 2004)
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Le nombre de Nusselt pour la lame de gaz est de la forme de 1I’équation (IV-11).

Nuyy, = a(Gr.Pr)"? (IV-11)
Avec
Gr = gplmzelm3(Tv,par,ext ; Tv,par,int) Pr = Aulmelm (IV-12)
Tlm,moy.ulm Alm

Avec a une constante dépendant de I’inclinaison du vitrage (0,035 pour une paroi
verticale et 0,16 pour une paroi horizontale, Gr le nombre de Grashoff, Pr le nombre de
Prandtl et n un exposant dépendant de I’inclinaison du vitrage (0,38 pour une paroi verticale
et 0,28 pour une paroi horizontale).

Le bilan thermique sur la lame de gaz s’exprime selon 1’équation (IV-13).

(Tv,par,ext - Tlm,moy) + (Tv,par,int - Tlm,moy) =0 (1v-13)

Le flux de convection entre le gaz et la paroi interne de la vitre s’exprime selon
I’équation (1VV-14).

de = hdep (Tv,par,ext - Tv,par,int) (1v-14)

Le modele global ainsi modifié et complété est utilisé dans un premier temps pour une
étude de sensibilité.

2. Etude de sensibilité

L’étude de sensibilit¢é permet d’observer les comportements thermiques du
photobioréacteur et les besoins énergétiques de celui-ci selon les différentes orientations des
plaques et selon les différentes options techniques étudiées.

2.1. Photobioréacteur sans controle de température

L’objectif de cette simulation est d’observer 1’effet des variations d’ensoleillement et
de température de 1I’air ambiant sur la température du liquide en sortie de plaque.
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Figure V-1 : Température du liquide en sortie de plaque selon I’orientation : a) Nord ; b) Sud
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Figure IV-2 : Température du liquide en sortie de plaque selon I’orientation : a) Est ; b) Ouest ; c) Horizontale —
d) Température de I’air extérieur

La température du milieu de culture varie beaucoup (d’environ 5 a 28 °C) tout au long
de I’année quel que soit ’orientation des plaques de cultures. La température optimale de
croissance de Chlorella vulgaris est de 25 °C, bien que cette microalgue puisse croitre sur une
grande plage de température (10-30 °C), les microalgues ont besoin d’une température
constante et si possible optimale pour avoir la meilleure productivité possible. Les trop
grandes variations de température (journaliéres ou saisonniéres) entrainent un stress chez la
microalgue diminuant leur productivité (Vonshak et Torzillo, 2004). Quel que soit la
température de culture désirée, la régulation de la température du milieu de culture est donc
nécessaire.

2.2,

Un module de régulation thermique a été rajouté au modele. Il fixe la température
d’entrée de la colonne ascendante. La puissance nécessaire pour atteindre la température
demandée est exprimée selon 1’équation (IV-15).

Photobioréacteur avec controle de température

puissance = Ql,p * Cpy * py * (Tl,p,in - Tl,p,out)

Avec Q,, le débit du liquide (m*s™), Cp, la chaleur spécifique massique (J.kg™.K™),
p, la densité du liquide (kg.m™), T,;, la température du liquide en entrée du module de
régulation (soit en sortie de plaque de culture) (K), et T, ., la temperature imposée (K).

(IV-15)
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L’intégration de I’équation (I\VV-15) donne 1’énergie nécessaire pour amener le liquide
a la température souhaitée. Lorsque la puissance est négative 1’énergie nécessaire est une
énergie de chauffage, lorsque la puissance est positive, le systéme a besoin d’étre refroidi.

La chaleur issue d’une combustion de la biomasse produite est évaluée a titre de
comparaison avec les quantités de chaleur mises en jeu. Pour le modéle de croissance des
algues, le taux de croissance maximal utilisé est celui trouvé expérimentalement dans le
chapitre 11l soit 0,4844 j*. La quantit¢ de biomasse produite est calculée & partir de la
productivité. Cette biomasse libére en moyenne 20 MJ.kg™ lors de sa combustion ((Lehr et
Posten, 2009, Rizzo et al., 2013), avec une valeur basse de 12,3 MJ.kg™ (Soratana et Landis,
2011) et une valeur haute de 26,2 MJ.kg™ (Jonker et Faaij, 2013).

Le bilan énergétique a été effectué avec 5 températures consignes : de 5 a 25°C pour

observer I’'impact de la température sur les besoins énergétique du systéme. L’ensemble des
résultats est présenté par metre carré de plaque.
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Figure V-3 : a) et c) Energie de chauffage et énergie produite par la combustion de la biomasse ; b) et d) Energie de
refroidissement. a) et b) T=25°C ;c)etd) T =20 °C
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Figure 1V-4 : a), c) et e) Energie de chauffage et énergie produite par la combustion de la biomasse ; b), d), f), Energie
de refroidissement. a) etb) T=15°C ;c)etd) T=10°C;e)etf) T=5°C

Quelle que soit I’orientation et la température de culture, I’énergie consommeée pour le
chauffage ou le refroidissement des algues est trés supérieure a 1’énergie produite par la
combustion des algues. Pour une température de culture de 25 °C (Figure 1V-3), les besoins
de chauffage sont supérieurs & 300 kWh.m™ pour le seul mois de janvier et restent supérieurs
a4 100 kWh.m pour les mois d’6té, quel que soit I'orientation des plaques de culture. En
parall¢le, la combustion des algues apporte une énergie d’environ 20 kWh.m? sur I’année
entiére (v. Tableau IV-I). L’énergie produite sur I’année entiére ne compense méme pas le
mois le moins énergivore de I’année. Le constat est le méme pour des températures de culture
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de 20 et 15°C (Figure 1V-4), I’énergie produite par la combustion de la biomasse produite
reste inférieure aux besoins énergétiques en chauffage de la culture. Pour une température de
culture de 10 °C, les besoins en chauffage sont nuls pour les mois de juin a aolt. Le mois de
janvier, le plus demandeur en terme de chauffage nécessite environ 30 kWh.m en fonction
de D’orientation. Pour une température de culture de 5°C (Figure IV-4), les besoins de
chauffage sont trés faibles (2 kwh.m™ pour le mois de janvier, inférieur & 0,5 kWh.m™ pour
les mois de Février, Mars, Novembre et Décembre et nuls les autres mois). Quel que soit la
température de culture, les besoins de chauffage sont les plus importants pour les surfaces
orientées vers le Nord, puis I’Est, ’Ouest, ’horizontale et enfin vers le Sud. Mais les besoins
de refroidissement sont trés importants (entre 150 et 200 kWh.m™ les mois d’été). Les plaques
orientées de maniére horizontale sont celles qui ont le plus besoin de rafraichissement, suivie
des plaques orientées a 1’Ouest, le Sud, I’Est et le Nord.

Tableau V-1 : Bilan énergétique annuel d'un metre carré de plaque orientée vers I'Est

Température de culture Energie de chauffage En_er_gle de Energie pro_dmte par la
°C) (kWh.m'z.an'l) refr0|d|s§;ame_?t _ combustion de_zla B
(kWh.m™.an™) biomasse (kWh.m™.an™)

25 2517,34 0,18 21,05

20 1457,47 27,44 21,64

15 606,21 200,69 21,87

10 103,54 673,25 21,43

5 2,5 1509,12 20,84

Sur une année, les besoins en chauffage sont trés importants pour des températures de
consignes de 15 a 25°C. Pour les températures les plus basses, c’est 1’énergie de
refroidissement qui est la plus importante (jusqu’a plus de 1500 kWwh.m?Zan™ pour la
température la plus basse).

La Figure IV-5 a) montre I’effet de I’orientation de la plaque sur la quantité d’algues
produite.
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Figure IV-5 : a) Biomasse produite selon I’orientation des plaques ; b) Intensité lumineuse en entrée des plaques selon
leur Porientation — T = 25 °C

La quantité de biomasse produite est similaire dans chaque orientation possible de
plaque. La production de microalgues est Iégérement supérieure si la plague est positionnée

144



Chapitre IV : Etude d’intégration d’un systéme de culture d’algues en fagade de batiments

de maniere horizontale ou orientée vers le Sud. Cela peut s’expliquer par le fait que I’intensité
lumineuse regue est supérieure pour ces orientations (Figure 1V-5b)).

Les besoins énergétiques pour le maintien de la température de culture sont trop
importants pour étre compensés par I’apport énergétique de la combustion des algues. Méme
s’il est possible par la sélection d’une algue plus productive d’améliorer la production par un
facteur de 2 voir 4, les besoins thermiques du systeme restent trés importants. Isoler

thermiquement les plaques est 1’option technique retenue pour diminuer les consommations
énergétiques de la culture.

2.3. Double vitrage avec controle de température

L’intégration du double vitrage sur les plaques du photobioréacteur permet de
diminuer les apports énergétiques pour le maintien de la température de culture, comme le
montre la Figure IV-6 et la Figure IV-7
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Figure 1V-6 : a) et ¢) Energie de chauffage et énergie produite par la combustion de la biomasse ; b) et d) Energie de
refroidissement. a) et b) T=25°C ; c)etd) T =20 °C
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Figure IV-7 : a), c) et e) Energie de chauffage et énergie produite par la combustion de la biomasse ; b), d) et
f) Energie de refroidissement. a) etb) T=15°C;c)etd) T=10°C;e)etf) T=5°C

L’ajout du double vitrage a permis de diviser par plus de trois les besoins en énergie
de chauffage et par deux les besoins de refroidissement pour conserver la température de
culture & 15 °C. Pour une température de culture de 25 °C, les besoins de chauffage ont été
divisés par deux pour atteindre 140 kWh.m? les mois les plus froids et sont inférieurs &
100 kWh.m pour les mois d’été. Pour des températures moins élevées de culture (10 et
5°C), les besoins en chauffage sont quasiment nuls et les besoins de refroidissement sont
moins importants avec le double-vitrage. Ceci peut paraitre surprenant puisque le double
vitrage crée un effet de serre. Seulement, la concentration en algues de 2 g.L™ n’est pas
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suffisante pour une absorption importante du rayonnement, ceci explique, avec la météo de la
région choisie, pourquoi 1’ajout du double vitrage ne cause pas I’augmentation des besoins de
refroidissement. La production d’énergie de microalgues étant toujours équivalente a
20 kWh.m™2.an, le bilan énergétique global est toujours négatif.

Tableau I'V-11 : Bilan énergétique annuel d'un métre carré de plaque orientée vers I'Est

Température de culture Energie de chauffage fEngr_gle de Energie pro'dwte plar la
°C) (kwh.m2an") re r0|d|s§2eme_?t ' combustion de_za .
(kwh.m™“.an™) biomasse (kwh.m™.an™)

25 1432,92 0,21 20,73

20 770,64 13,79 21,41

15 224,37 93,27 21,45

10 1,42 399,7 20,5

5 0,01 902,73 20,43

La consommation annuelle d’énergic (Tableau IV-I1) pour chauffer les cultures est
encore importante pour des températures de 25 et 20 °C et deviennent négligeables pour des
températures de cultures plus faibles. La juxtaposition du double vitrage permet de diminuer
les besoins de chauffage pour le maintien de la température de culture et permet de diminuer
les besoins énergétiques nécessaires pour refroidir les cultures.

2.4. Conclusion

L’étude de sensibilité a montré que la culture d’algue avec le photobioréacteur en
facade de batiments ne peut pas se faire sans une régulation de la température de culture. Les
variations de températures journalieres et saisonniéres seraient trop stressante pour la culture
d’algues et nuiraient a leur productivité. Mais le contr6le de la température a un co(t
énergétique important que ce soit pour chauffer ou refroidir la culture. Ces besoins
énergétiques ont pu étre réduits par 1’ajout d’une paroi double vitrée sur les plaques du
photobioréacteur. Ces besoins sont encore trop importants par rapport a I’énergie produite par
la combustion de la biomasse algale.

La culture des algues peut se faire de maniére saisonniere, en adaptant la température
de la culture a la saison pour dépenser moins d’énergie dans le chauffage et/ou le
refroidissement du milieu de culture. L’espece d’algue cultivée peut donc étre changée selon
les saisons pour des productivités en biomasse maximales pour une valorisation énergétique
maximale. Les températures de culture peuvent donc étre optimisées pour limitées les
dépenses énergétiques. L’année a été découpée en quatre saisons : Hiver : mois de décembre a
février ; Printemps : mois de mars a mai ; Eté : mois de juin a aolt et Automne : mois de
septembre a novembre.
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3.

Optimisation énergétique - Etude de trois cas
Trois cas d’intégration peuvent étre étudiés pour une optimisation énergétique :

Cas 1 : Un effluent thermique a basse température est disponible assurant les besoins
en chauffage. Les investissements peuvent étre ainsi limités (pas de double-vitrage).
Le but étant d’optimiser les températures saisonnieres de culture pour limiter les
besoins de refroidissement. La culture s’effectuant a de plus fortes températures que
les moyennes saisonniéres, les microalgues cultivees pourront facilement étre en
culture a leur température optimale et ainsi maximiser leur productivité.

Cas 2: Il n’y a pas d’effluent thermique disponible donc les besoins de chauffage
doivent étre proches de zéro, les plaques de culture sont doublées avec un double-
vitrage. Les besoins en refroidissement sont limités et les températures de culture
doivent étre compatibles avec des sources possibles disponibles pour le
refroidissement comme le sous-sol pour un refroidissement par géothermie, une riviére
proche ou un aquifére.

Cas 3 : L’¢énergie de refroidissement est une valorisation thermique (valorisation de la
chaleur par une pompe a chaleur) ceux-ci seront maximisés et les besoins en chauffage
doivent étre minimums. Le systeme de culture intégre donc le double-vitrage.

Ces trois cas vont étre optimisés au niveau des températures saisonnieres de culture

selon I’orientation des plaques par I’optimiseur génétique intégré dans 1’outil OMOptim.

3.1. Résultats de I'optimisation

L’optimiseur présente un ensemble de solutions (Front de Pareto) pour les valeurs

optimisées selon les fonctions objectives définies.

Pour le cas 1, le systétme étudié n’inclut pas le double-vitrage. Les résultats de

I’optimisation sont présentés en Figure 1V-8.
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Pour le cas 1, les fonctions objectives sont de limiter les besoins de refroidissement,

sans contraintes sur les besoins de chauffage.

Pour les cas 2 et 3, le systtme étudie inclus les double-vitrages aux plaques du
photobioréacteur. Les résultats de I'optimisation sont présentés en Figure 1V-9.
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Figure 1VV-9 : Solutions d'optimisation pour les cas 2 et 3

Pour le cas 2, les fonctions objectives sont un minimum de dépenses énergétiques en
chauffage des plaques et un minimum d’énergie de refroidissement. Pour le cas 3, la fonction
objective est le minimum d’énergie de chauffage et le maximum d’énergie de refroidissement.

3.1.1. Cas1
L’optimisation des températures saisonnicres des températures de cultures donne le
Tableau IV-III.
Tableau 1V-111 : Température optimale de culture selon la saison et I’orientation des plaques de cultures
Nord Sud Est Ouest Horizontale

Hiver 24,3 11,7 20 14,3 19
Printemps 26,9 19,8 23,3 22,3 19,3
Eté 26,3 23,6 24,4 234 24,9
Automne 25,5 17,4 21,9 22,6 19,4

Les températures trouvées sont plutdt élevees. Ces températures ont été implémentées

dans le modele global et donnent les besoins énergétiques présentés en Figure 1V-10.

149



Chapitre IV : Etude d’intégration d’un systéme de culture d’algues en facade de batiments

mmm Nord s Sud mmm Est ENord ®Sud WEst Ouest Horizontale
350 - g 18
Ouest Horizontale e Bjomasse
16
& 14
=
§ 12
= 10
g 8
2 6
=
& 4
; AT 1
0 .'.I I-—[. R
RS A I SN OB C R
F X T T VI IS
\fz? QG\ v S \Q\ v & Az&,&&
T
(a) (b)

Figure 1V-10 : a) Energie de chauffage et énergie produite par la combustion de la biomasse ; b) Energie de
refroidissement

Pour le premier cas, I’énergie de chauffage n’est pas considérée comme une dépense
énergétique car un effluent thermique est disponible pour chauffer la culture. Les besoins de
refroidissement sont plus importants pour les plaques orientées vers le Sud et a I’horizontale.

Tableau V-1V : Bilan énergétique annuel selon I’orientation des plaques

. Energie de Energie produite par la
Orientation Ene{g/l\?hde ?Zhau_lifage refroidissement combustion de la
(kwh.m™.an") (kwh.m?.an™) biomasse (kWh.m?.an™)
Nord 2738,05 0 19,54
Sud 1037,84 44 22,19
Est 1940,06 0,8 20,58
Ouest 1570,89 9,96 21,05
Horizontale 1486,8 35,73 23,77

Sur une année, les besoins en refroidissement des cultures sont quasiment nuls pour
des plaques orientées au Nord et & I’Est, sont trés faibles (9,96 kWh.m?.an™) pour des plagues
orientées vers I’Ouest. Les orientations les plus énergivores en besoins de refroidissement
sont les orientations Sud et horizontale avec respectivement 44 et 35,73 kWh.m?.an™).

Ce cas permet de réduire les investissements initiaux en n’apposant pas de double-
vitrage sur les plaques de culture. L’énergie apportée pour le refroidissement peut aussi étre
considérée comme « gratuite » si les plaques sont refroidies par la fraicheur du sol (systéeme
de géothermie), d’une riviére ou d’un aquifére, les températures de culture optimales trouvées
sont compatibles avec ces solutions. Le refroidissement des cultures peut aussi étre gére par
un arrét du chauffage des cultures pendant une partie de la nuit et permettre ainsi le

refroidissement naturel des plaques. Avec I’ensemble de ces solutions, le bilan énergétique est
positif.

150



Chapitre IV : Etude d’intégration d’un systéme de culture d’algues en fagade de batiments

3.1.2. Cas2

Les températures optimales trouvées pour une culture sous double-vitrage avec une

minimisation des besoins de chauffage et de refroidissement sont présentées dans le Tableau
IV-V.

Tableau IV-V : Température optimale de culture selon la saison et ’orientation des plaques de cultures

Nord Sud Est Quest Horizontale
Hiver 11,2 12,1 11,6 11,2 11,2
Printemps 14,7 14,1 13,9 13,1 11
Eté 16,8 16,5 16,5 15,7 16,7
Automne 13,2 13 13,2 12,7 12,1

Les températures saisonnieres optimales trouvées sont proches des températures
saisonniéres ambiantes. Ces températures ont été implémentées dans le modéle global et
donnent les besoins énergétiques présentés en Figure 1V-11.
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Figure IV-11 : a) Energie de chauffage et énergie produite par la combustion de la biomasse ; b) Energie de
refroidissement

Les besoins énergétiques en chauffage et en refroidissement sont du méme ordre de
grandeur pour 1’ensemble des orientations sauf pour 1’orientation horizontale des plaques qui
nécessite un besoin de refroidissement plus important.

Tableau 1V-VI : Bilan énergétique annuel selon I’orientation des plaques

. Energie de Energie produite par la
Orientation Eneg\?hde (_:zhau_flfage refroidi%sement cogmbrl)Jstion depla
(kwh.m™.an") (kWh.m?.an™) biomasse (kWh.m?.an™)
Nord 143,57 149,18 22,24
Sud 137,91 151 22,31
Est 125,4 107 21,79
Ouest 85,88 141,02 21,55
Horizontale 68,4 282,89 23,33

Méme minimisés, les besoins annuels de chauffage restent importants (de 68 a
144 kwWh.m™?.an™ selon les orientations) et ils ne sont pas compensés par la production de
I’énergie liée a la combustion de la biomasse produite. Les besoins de refroidissement ne
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peuvent étre apportés par un refroidissement avec I’air ambiant ou par géothermie car les

températures de cultures ne sont pas compatibles avec ces solutions. Le bilan énergétique
d’une telle culture est donc négatif.

3.1.3. Cas3

Les températures saisonniéres trouvées par optimisation d’une culture sous double-
vitrage en minimisant les besoins de chauffage sont présentées au Tableau IV-VII.

Tableau IV-VII : Température optimale de culture selon la saison et ’orientation des plaques de cultures

Nord Sud Est Ouest Horizontale
Hiver 8,3 10,8 9,7 11,6 6,3
Printemps 12,3 12,8 10,3 12,2 9,8
Eté 13 13,1 13,1 12,7 13
Automne 10,7 12,3 10,5 9,9 10,7

Ces températures ont été implémentées dans le modéle global et donnent les besoins
énergétiques présentés en Figure 1V-12.
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Figure IV-12 : a) Energie de chauffage et énergie produite par la combustion de la biomasse ; b) Energie de
refroidissement

Les besoins en chauffage sont bien minimisés, ne dépassant pas les 10 kwWh.m?.an™
pour la plaque orientée vers le Sud pour le mois de Mars. Les besoins de refroidissement sont
plus importants pour une plague placée de maniére horizontale. Les besoins de
refroidissement ne sont pas pris en compte pour le bilan énergétique car 1’énergie utilisée est

supposée étre valorisée par une pompe a chaleur. Dans un cas d’application concret, cette
valorisation peut étre évaluée et comptée dans le bilan.
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Chapitre IV : Etude d’intégration d’un systéme de culture d’algues en fagade de batiments

Tableau 1V-VIII : Bilan énergétique annuel selon I’orientation des plaques

. Energie de Energie produite par la
Orientation EneLgi/l\(/ehde f:zhau_flfage refroidissement combustion de la

(kwh.m™.an") (kwh.m?an™) biomasse (kwh.m?.an™)
Nord 15,05 241,03 19,48
Sud 38,32 239,67 21,41
Est 4,08 305,43 20,14
Ouest 28,33 257,75 20,82
Horizontale 3,38 519,22 22,5

Dans ce cas, le bilan énergétique peut €tre positif si 1’énergie de refroidissement est
valorisée et si les orientations favorables sont utilisées.

3.2. Discussion

La culture d’algues avec pour unique but la valorisation énergétique est peu
envisageable. Le bilan énergétique est positif seulement dans des conditions bien spécifiques.
Un bilan énergétique globalement positif n’est possible qu’avec une vision globale et
systémique du systéme, il faut aussi prendre en compte les besoins énergétiques liés a la
circulation de la culture, a la récolte de la culture...

Le bilan énergétique ne peut étre positif que dans certains cas: soit I’énergie de
chauffage est disponible (chauffage par effluent thermique), les besoins de refroidissement
valorisés, la biomasse produite est correctement exploitée et est suffisante pour compenser les
dépenses énergétiques.

Si la culture s’effectue sur plusieurs parois du batiment, la température de culture sera
la méme sur chaque orientation, modifiant ainsi les besoins globaux de chauffage et de
refroidissement. La surface de plaques mises sur chaque facade peut étre optimisée de facon a
limiter les dépenses énergétiques.

En ce qui concerne la production d’énergie par la combustion de la biomasse produite,
les résultats obtenus doivent étre affinés pour tenir compte d’une souche d’algue optimale par
saison ainsi qu’en tenant compte du taux de croissance maximal pour chaque niveau de
rayonnement saisonnier. Certaines microalgues utilisées dans le traitement des eaux usées
peuvent aussi étre utilisées pour produire plus de biomasse (Chlorella pyrenoidosa,
Scenedesmus sp. (Culture possible entre -3,1 °C et 32,7 °C avec une température optimale de
32,7°C et un taux de croissance maximal de 0,8 '), Chlamydomonas sp.) (Bernard et
Remond, 2012 ; Xin et al., 2010 ; Wu et al., 2012).

Les microalgues ne peuvent donc pas étre cultivées uniquement dans le but de
produire de I’énergie, I’énergie doit étre considérée comme un coproduit de la culture. La
production de I’énergie peut étre couplée avec I’utilisation des algues dans le traitement des
eaux usées (par exemple les eaux grises du batiment) et le systeme de culture doit étre proche
soit d’une source de chauffage gratuite (effluent thermique) soit d’un moyen gratuit de
rafraichissement (geothermie si les températures de culture le permettent, riviere, aquifere).
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Chapitre IV : Etude d’intégration d’un systéme de culture d’algues en facade de batiments

4. Conclusion du chapitre

La culture de microalgues sur les parois d’un batiment permet de minimiser
I’empreinte du systéme sur ’espace en utilisant la lumiére naturelle et en n’utilisant pas de
surface au sol (gain de place important). Pour avoir un bilan global positif, les microalgues ne
peuvent étre produites uniquement pour leur valorisation énergétique. Elles peuvent traiter les
eaux usees, la biomasse produite peut étre utilisée a des fins de complémentations animales et
les résidus peuvent étre brilés pour les valoriser énergétiquement.

Mais ces dispositions ne suffisent pas a avoir un bilan énergétique positif. Plusieurs
configurations et options techniques doivent étre utilisées. Pour limiter les besoins
énergétiques de la culture, un double-vitrage peut étre apposés aux plaques de culture, a cela il
faut ajouter une valorisation des besoins de refroidissement par une pompe a chaleur
valorisant ainsi la chaleur. La présence d’un effluent thermique permet d’apporter les besoins
énergétiques en chauffage et de limiter les investissements sur les photobioréacteurs par
rapport aux autres solutions.

L’intégration des photobioréacteurs sur les parois des batiments avec soit un effluent
thermique soit une valorisation de la chaleur pourrait donc permettre le traitement de ses eaux
grises et la production d’énergie issue de la biomasse produite.
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Conclusions et perspectives

Les microalgues sont de plus en plus regardées pour leur potentiel énergétique et leurs
nombreuses applications. Mais les systémes de production actuels sont trés énergivores et
encore peu productifs. La culture de microalgues pour des applications énergétiques implique
des productions importantes de biomasse ainsi qu’une logique d’intégration systémique.

Cette these présente un nouveau concept de photobioréacteur, avec une caractérisation
expérimentale et sa modélisation sous plusieurs aspects.

Les aspects non biologiques du photobioréacteur ont dans un premier temps été
modeélisés. Au niveau de I’hydrodynamique, deux modeles ont été validés. L’un empirique
basé sur les résultats expérimentaux pour la rétention de gaz, 1’autre semi-empirique, basé sur
le modéle drift-flux pour la rétention de gaz. Les deux modeles donnent des resultats
similaires, le modéle semi-empirique a été choisi pour la suite des modélisations. Les
transferts de masse ont été modélisés par le modele du double film avec la corrélation de
Miyauchi pour la dispersion axiale. Les transferts thermiques modélisés ont été valides
expérimentalement. Le parameétre ayant le plus d’influence sur la température de culture est la
température ambiante.

Les aspects liés a la biologie du systeme ont par la suite été modélisés. La distribution
de la lumiére dans la plaque du photobioréacteur a été modélisée par la méthode des deux-
flux. Une concentration optimale existe pour utiliser I’ensemble de la lumiére diffusée dans le
photobioréacteur. Cette concentration est plus élevée dans le photobioréacteur composé de
I’airlift et de la plaque que dans un airlift seul similaire. La croissance des algues a été
modélisée, dans un premier temps, par une loi de Monod avec comme paramétre limitant
I’intensité lumineuse locale. Ce modele a été complexifié par I’ajout de la limitation par le
dioxyde de carbone. Les résultats de la modélisation ont montré la nécessité de
I’enrichissement volumique a 1 % de dioxyde de carbone dans 1’air injecté pour la culture des
microalgues. La modélisation a aussi montré que les concentrations en oxygene dissous
atteintes pendant les cultures ne sont pas inhibantes pour la croissance des microalgues.

Le modele global a été compare a des cultures experimentales de Chlorella vulgaris.
Le modele de distribution de la lumiére n’a pas pu étre validé a cause des grands écarts entre
les résultats de la modélisation et les résultats expérimentaux. Cependant, une étude de
sensibilité, sur I'évolution de la concentration en biomasse au cours des cultures, a montré
que, malgré les écarts sur le modéle radiatif, les résultats trouvés sont dans le bon ordre de
grandeur et permettent une premiere approximation. Les résultats expérimentaux de la
concentration en oxygéne dissous dans le photobioréacteur ainsi que les résultats au niveau de
la thermique (température du liquide, évaporation de I'eau...) sont proches des résultats de la
modelisation.

Le modele global doit donc étre améliorée sur plusieurs aspects. Pour la distribution de
la lumiére, les propriétés optiques de la Chlorella vulgaris doivent étre trouvées
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expérimentalement. Le modele de croissance doit étre comparé avec une culture en continu et
doit étre modifié pour prendre en compte la limitation par les nutriments. De nouvelles
cultures expérimentales doivent étres effectuées pour confirmer la validation des modéles de
transferts de masse et de chaleur.

Enfin le photobioréacteur a été intégre sur les parois d’un batiment pour utiliser la
lumiere naturelle et pour limiter I’empreinte du photobioréacteur dans 1’espace. Plusieurs
options techniques ont été proposées et étudiées pour limiter les dépenses énergetiques liées
au maintien de la température de culture. Les microalgues ne peuvent pas étre cultivées
uniquement pour leur valorisation énergétique. Un couplage avec un traitement des eaux
usées et d’autres applications sont indispensables. Plusieurs configurations permettent d’avoir
un bilan énergétique positif. La premiére option est la présence d’un effluent thermique
permettant de chauffer le systeme de culture. L’apposition d’un double-vitrage sur les plaques
de culture a été une des options étudiée pour diminuer les besoins énergétiques. Cette seule
disposition ne suffit pas a avoir un bilan énergétique positif, une valorisation de la chaleur par
pompe a chaleur pour le refroidissement des plaques est aussi nécessaire. Un travail de
sélection d'algues est nécessaire pour identifier celles qui sont compatibles avec un tel
systeme intégré ayant la capacité de traiter des effluents liquides et présentant de bonnes
productivités a des températures relativement basses.

Des expérimentations sur un photobioréacteur a plus grande échelle seraient
intéressantes pour vérifier la validité du modeéle global. L’intégration du systéeme de culture
sur les batiments pourrait aussi étre testée experimentalement pour Vérifier I’impact des
options techniques proposées sur les températures de culture. Une optimisation de la
répartition surfacique peut aussi étre effectuée pour optimiser les dépenses énergétiques et la
productivité de la biomasse.
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Annexes

Annexe A. Techniques de récoltes et extraction des microalgues

A la fin de la culture, ou durant celle-ci si la culture s’effectue en continu, I’étape de la
récolte des microalgues est une étape clé et déterminante (Cadoret et Bernard, 2008).

Différentes techniques de récolte existent, elles sont choisies selon la microalgue et ses
caractéristiques (Olaizola, 2003) :

e La filtration : elle est utilisée pour les algues les plus épaisses (> 70 um) comme les
algues filamenteuses et la cyanobactérie Spiruline (Christenson et Sims, 2011 ;
Brennan et Owende, 2010) ;

e La floculation : les microalgues s’agrégent les unes aux autres soit de fagon naturelle
soit par ajout d’un floculant chimique (organique ou inorganique) ou biologique
(changement des conditions environnantes) comme celui produit par Paenibacillus
polymexa (Kim et al., 2011 ; Chen et al., 2011a). L’agrégation peut aussi s’effectuer
au moyen d’électrodes (électrocoalgulation) ou par ultrason (électrofloculation
(Person, 2010) ;

e La décantation : sans agitation, les microalgues vont sédimenter grace a la gravité. La
floculation est souvent utilisée pour accélérer ce phénomeéne (Chen et al., 2011a) ;

e La flottation: Certaines microalgues ont une tendance naturelle a flotter. Avec
I’électroflottation, les microalgues sont entrainées a la surface par des microbulles
d’hydrogene provenant de 1’¢lectrolyse de 1’eau (Person, 2010). La flottation peut
également étre réalisée par air dissous ; les microalgues sont amenées a la surface de
I’eau par des microbulles d’air et peuvent ainsi étre récoltées. (Brennan et Owende,
2010). Ces techniques permettent la récolte d’un concentré de 1 a 6 % de matiére
seche (Person, 2010) ;

e La filtration membranaire par filtration tangentielle ou ultrafiltration (Zhang et al.,
2010).

Avant ces différentes techniques de filtration, des étapes de pré-concentration par
centrifugation sont souvent nécessaires. (Cadoret et Bernard, 2008). Cette étape de récolte
correspond a 20-30 % du codt de la biomasse algale, soit une part importante (Razzak et al.,
2013 ; Brennan et Owende, 2010).

Aprés la récolte, selon les produits attendus, la biomasse est retraitée (séchage,
extraction par solvant...). La biomasse peut-étre utilisée humide ou séchée. Elle peut étre
séchée par séchage solaire (peu cher mais long temps de sechage), par pulvérisation (pour les
molécules a haute valeur ajoutée, couteux et détruit les pigments présents dans les algues), ou
par lyophilisation (onéreux et énergivore mais permet 1’extraction des huiles) (Brennan et
Owende, 2010). Souvent les molécules d’intéréts sont dans la cellule et ont donc besoin d’étre
séparée de la biomasse, plusieurs techniques existe : homogénéisateur haute pression, solvant,
enzyme (Olaizola, 2003). Les molécules peuvent aussi étre extraites par des solvants
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organiques, de 1’eau subcritique ou des fluides supercritiques comme le dioxyde de carbone
(Person, 2010). D’une maniére générale, il y a souvent une destruction mécanique des cellules
puis une extraction des molécules (Razzaket al., 2013).
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Annexe B. Composition du milieu de culture

Le milieu de culture pour Chorella est composé des éléments suivants (donnees
fournies par GreenSea) avec 1 mL du milieu A et 1,1 mL du milieu B par litre de culture.

Tableau A-I : Milieu A — Pour 1 litre de milieu

Produits Masse (Q)
NaNO; 75
NaH,PO,, 2H,0 13
NH,CI 25

Tableau A-11 : Milieu B — Pour 1L de milieu

Produits Masse (g)
FeCls 3,6
Na,EDTA, 2H,0 5,65
Solution trace 1,125 ml de chaque
Tableau A-111 : Solution trace
Produits Masse (9)
CuSQy, 5H,0 2,295 dans 100 mL
NaMoOQOy, 2H,0 2,22 dans 100 mL
ZnS0y, 7TH,0 5,865 dans 100 mL
CoCl,, 6H,0 2,745 dans 100 ml
MnCl,, 4H,0 42,45 dans 100 mL
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Modélisation et conception d’un systéme de culture de microalgues

RESUME : Les microalgues sont de plus en plus regardées pour leurs potentiels énergétiques
et leurs nombreuses applications. Mais les systéemes de production actuels, que ce soit les
systémes dits ouverts comme les bassins ou les systémes fermés, appelés photobioréacteurs,
sont trés énergivores et pas assez productifs. Cette thése propose un nouveau concept de
photobioréacteur, composé d’un airlift et d’'une plague mince. Le photobioréacteur est
caractérisé expérimentalement et est modélisé sous plusieurs aspects. L’hydrodynamique du
systeme est modélisée pour prédire le comportement des fluides dans le systeme. Les
phénoménes de transfert de masse sont modélisés par le modele du double film. La
modélisation permet de connaitre 'apport minimum nécessaire en dioxyde de carbone pour la
culture des microalgues et permet d’évaluer la concentration en oxygéne dissous dans le
photobioréacteur. Elle permet aussi d’évaluer son élimination par le systéme, 'oxygéne étant
inhibant pour la culture. Les phénoménes de transfert de chaleur sont aussi modélisés,
permettant de connaitre I'impact des différents paramétres (ensoleillement, température de l'air
ambiant) sur la température de culture. Ces différents modéles sont rassemblés en un modéle
global qui est comparé aux résultats expérimentaux de culture d’algues. Le modéle global est
ensuite utilisé dans un contexte plus complexe : lintégration des plaques minces du
photobioréacteur aux parois d’'un batiment. Le modéle global permettra d’étudier I'effet les
différentes orientations (Nord, Sud, Est, Ouest en vertical sur les fagades et a I'horizontal sur
les toits) sur les températures et productivité du systéme. La consommation d’énergie de la
culture est optimisée grace au modeéle. A la suite de cette optimisation, certaines perspectives
sur l'intégration énergétique d'un tel systéme sont proposées.

Mots clés : Photobioréacteur, microalgues, hydrodynamique, transfert de masse, transfert de
chaleur, distribution de lumiére, modéle de croissance, intégration énergétique

Modeling and design of microalgae production process

ABSTRACT:. Microalgae are more and more studied for their energy potential and various
applications. However, the actual production processes (open and closed photobioreactor) use
a lot of energy and aren’t productive enough. This thesis presents a novel process of
microalgae culture, with an airlift system coupled to a thin plate. The photobioreactor is
experimentally characterized and modeled for many aspects. Hydrodynamics of the system is
modeled to predict the fluid behavior in the system. Mass transfers are modeled using the two
film model. The model allows knowing minimum carbon needs for microalgae culture. It also
allows evaluating dissolved oxygen concentration in the photobioreactor and its elimination
efficiency. Oxygen is inhibiting the culture at high concentration. Heat transfers are also
modeled, allowing to know climate parameters impact (sunshine, ambient air temperature) on
culture temperature. All models are assembled in a global model. This model is compared to
microalgae culture experimental results. Finally, the global model is used to study a more
complex system: culture thin plates are integrated on the walls of buildings. Global model allow
studying different orientation effects on temperature and productivity of the system. Culture is
optimized for energy consumption and some perspectives on energy integration of such a
system are proposed.

Keywords : photobioreactor, microalgae, hydrodynamic, mass transfer, heat transfer, light
distribution, growth model, energy integration
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