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 ملخص
 
 
 

 لنمو ضوئي تتناول دراسة الخصائص الهيدروديناميكية لعمود الفقاعات بصدد استعمالها آمفاعل حيوي الأطروحةهذه 

يجدر  . الهيدروجين البيولوجي بواسطة هذه الطحالبلإنتاج أولية تجارب إجراء إلى بالإضافة ،الطحالب المجهرية

 حجم الفقاعات و ، بدراسة مجملة لتوزيع مدة الاستقرارأساسا متعلقة  للعمود الخصائص الهيدروديناميكيةأن الذآر

  .الاحتباس الغازي

  هذه الدراسة،خل المفاعللى معلومات إضافية حول الجريان داتم الحصول ع ،ةفيما يخص انتشار المرحلة الغازي

  .المنبعث  العلاقة المترابطة بين الاحتباس الغازي و سرعة الغازأوضحت

 القطر المتوسط للفقاعات يتزايد بزيادة أنسرعة الغاز فقد بينت الدراسة  للتغير في حجم الفقاعات بدلالة بةبالنس أما

  ."سوتر" بالنسبة لقطر الأمرسرعة الغاز المنبعث و ذلك نتيجة لانصهار الفقاعات فيما بينها و آذلك 

 الوقت المتوسط إيجادال الطريقة الايصالية و من هنا تم التعيين التجريبي لمنحنيات توزيع مدة الاستقرار تم باستعم

  .للاستقرار

 التي تم عزلها Chlamydomonas sp . لمتابعة نموضوئي استعمل عمود الفقاعات آمفاعل حيوي ،أخرىمن ناحية 

بقة  و ذلك عن طريق البقالأآسجين في ظروف خالية من  الهيدروجين البيولوجيإنتاجفي المخبر من اجل محاولة 

  .تبالازو

  

  .ضوئي مفاعل حيوي ، البيوهيدروجين، الطحالب المجهرية، الهيدروديناميك،مود الفقاعات ع: الكلمات المفتاحية



 

 

 

 

RESUME 

 

 

 

Ce travail porte sur l’étude des caractéristiques hydrodynamiques d’une colonne à 

bulles afin de l’utiliser, par la suite, comme photobioréacteur pour la croissance des 

microalgues et de mener des essais préliminaires de production d’hydrogène. La 

caractérisation hydrodynamique de la colonne à bulles concerne principalement les 

mesures globales telles que : la distribution des temps de séjours, la taille des bulles et la 

rétention gazeuse. 

L’étude de la dispersion de la phase gazeuse permet d’apporter des renseignements 

complémentaires sur l’écoulement des fluides au sein du réacteur. L’étude a montré que la 

rétention gazeuse est étroitement liée à la vitesse superficielle du gaz. Nous l’avons aussi 

corrélé avec la vitesse superficielle du gaz et de là, déterminer les régimes d’écoulements 

dans la colonne. 

La variation de la taille des bulles en fonction de la vitesse superficielle du gaz 

montre que le diamètre moyen des bulles augmente avec l’augmentation de la vitesse du 

gaz injecté. Cela est dû à la coalescence des bulles. Aussi, le diamètre de Sauter varie dans 

les mêmes conditions. La détermination expérimentale des courbes traduisant la 

distribution des temps de séjour a été faite en adoptant la méthode conductimétrique et les 

temps de séjour moyen ont été déterminés. 

Dans une seconde partie, la colonne à bulles est utilisée comme photobioréacteur 

pour suivre la croissance de la souche Chlamydomonas sp. sélectionnée à Adrar en vue de 

produire l’hydrogène en créant les conditions d’anoxie par barbotage d’azote. 

 

Mots clés : Colonne à bulles, Hydrodynamique, Microalgues, Biohydrogène,                  

Photobioréacteur, Chlamydomonas sp.. 



 

 

 

 

ABSTRACT  
 

 

 

This work is devoted to the study of the bubbles column reactor hydrodynamic 

characteristics in order to use it as a photobioreactor for the growth of the microalgae and to 

carry out preliminary tests of hydrogen biological production. The hydrodynamic 

characterization of the bubble column in terms of: residence time distribution, bubbles size 

and gas holdup was studied. 

The study of gas phase dispersion gives useful information about the flow made within 

the reactor. The study shows that the gas holdup is related to the superficial gas velocity under 

given flow regimes. 

The variation of the bubbles mean diameter increases with the increase of the 

superficial gas velocity. This fact is explained by the coalescence of the bubbles. Moreover, 

the Sauter diameter varies in the same trend. The residence time distribution was carried out 

by the conductimetric method.  

A second part consists to use the bubble column as a photobioreactor to follow 

Chlamydomonas sp. Strain growth and to carry out biological hydrogen production essays. 

 

Key words: Bubble Column, Hydrodynamic, Microalgae, Chlamydomonas sp., Biohydrogen, 

Photobioreactor.  
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INTRODUCTION 
 
 
 

Les colonnes à bulles sont largement utilisées comme contacteurs gaz-

liquide. Leurs applications touchent différents secteurs des industries chimique, 

pétrochimique, métallurgique et biotechnologique. Enfin, elles sont plus 

particulièrement utilisées comme réacteurs biologiques dans le traitement des 

eaux usées [1,2,3,4,5] ou dans la production de substances à forte valeur ajoutée 

tels que les enzymes, les protéines et les antibiotiques [6,7,8]. De plus, elles sont 

surtout exploitées dans certaines réactions telles que : l’oxydation, la chloration, 

l’hydrogénation et l’alkylation de composés organiques [9]. 

Les colonnes à bulles sont des réacteurs pneumatiques car l’énergie 

nécessaire au transport et à l’agitation des phases n’est pas fournie par un 

système extérieur, mais simplement par l’air injecté. Ce sont des enceintes 

cylindriques où le gaz est diffusé au sein de la phase liquide ou (liquide-solide) du 

bas de la colonne grâce à un distributeur qui peut revêtir différentes conceptions. 

Ce dernier permet de contrôler la dispersion initiale du gaz au sein de la colonne. 

Les deux phases circulent soit à co-courant ou à contre-courant. 

Dans nos conditions, la colonne à bulles fonctionne en « fed-batch » où la 

phase gazeuse est alimentée en continue dans la colonne alors que l’alimentation 

en liquide est en discontinue. Elles doivent leur large utilisation à certains 

avantages qu’elles offrent comparé aux autres types de réacteurs de part leur 

simple conception, leur coût relativement bas et leur maintenance aisée due 

principalement à la simplicité de leur structure, dépourvue de parties mobiles. De 

plus, elles possèdent de bonnes propriétés de transfert de matière et de chaleur. 

Tout ceci rend l’utilisation de ce type de réacteurs attractive [10,11,12,13]. 

Par ailleurs, elles ont fait l’objet de nombreux travaux et ce, depuis 

plusieurs années. Cependant, la compréhension de l’hydrodynamique des deux 

phases au sein de la colonne à bulles reste encore mal comprise due 

principalement à la complexité de la structure des écoulements et aux 

phénomènes existant aux interfaces des bulles. Par conséquent, la prévision des 

performances de ce type de réacteurs nécessite la bonne connaissance de 



 9

l’hydrodynamique des phases présentes. Elles sont conditionnées par la qualité 

de la distribution de la phase gazeuse au sein de la phase liquide. En effet, la 

dynamique du gaz dicte le mouvement du liquide et du mélange dans la colonne 

[11]. Il est à signaler que cette distribution peut être influencée par les paramètres 

suivants,  à savoir: le ‘’design’’ du réacteur, les conditions opératoires et les 

paramètres physico-chimiques de la phase liquide.  

Quant aux travaux utilisant les colonnes à bulles comme bioréacteurs et 

photobioréacteurs, ils se sont surtout focalisés sur des applications en milieu 

hétérotrophe à l’obscurité et en présence d’une source de carbone organique. En 

revanche, pour les cultures en milieu autotrophe, la lumière fournie aux cultures 

microalgales reste un facteur essentiel et le besoin d’une illumination suffisante 

des bioréacteurs s’avère indispensable.  

Toutefois, une bonne exploitation de la lumière reste complexe car éclairer 

suffisamment les microorganismes photosynthétiques et obtenir des 

concentrations élevées en biomasse dans le réacteur demeurent le but à 

atteindre. Selon Miron et al. [14], les colonnes à bulles peuvent être utilisées 

comme photobioréacteurs efficaces pour la culture en masse des microalgues. 

Sachant, que ces dernières sont une source de produits à forte valeur ajoutée tel 

que : les acides gras insaturés, les colorants naturels, les biopolymères et comme 

aliment en aquaculture [14].  

Elles peuvent être aussi exploitées comme source d'énergie renouvelable 

et inépuisable puisque certaines algues vertes unicellulaires ou cyanobactéries 

sont connues par leur capacité de produire de l'hydrogène par photosynthèse. 

Cette voie biologique de production reste encore au stade de la recherche et 

développement car les quantités de gaz produites restent faibles. Elle reste 

néanmoins très futuriste pour des applications industrielles à grande échelle. 

Ainsi, pour comprendre et améliorer le processus biologique régissant la 

production de l'hydrogène, la mise en œuvre de photobioréacteurs fonctionnant en 

continu, permet de mieux gérer et contrôler cette production. 

Aussi, la connaissance de certains paramètres tels que : le temps de 

mélange de la phase liquide, la vitesse de circulation du liquide et le mélange axial 

(caractérisé par la coefficient de dispersion axiale) est importante pour la bonne 

gestion des réacteurs de type colonnes à bulles [15,14,16,17].  
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Il s’agit dans ce travail de caractériser globalement, dans un premier temps, 

l’hydrodynamique de la colonne à bulles et d’utiliser dans un second temps cette 

même colonne comme photobioréacteur pour suivre en conditions contrôlées la 

croissance de la souche Chlamydomonas sp. sélectionnée localement. Une fois le 

procédé mis au point, des essais préliminaires de production de l’hydrogène 

seront réalisés. 
 

Le travail se subdivise comme suit : 
 

Au préalable, une étude bibliographique sur les colonnes à bulles et leurs 

applications ainsi que l’utilisation des microalgues comme source d’énergie sont 

présentés. 
 

La première partie est consacrée à l’étude de l’hydrodynamique de la 

colonne à bulles à travers la mesure de la rétention gazeuse, la détermination de 

la taille des bulles et la distribution des temps de séjours. Ces mesures permettent 

la détermination du temps de mélange dans la colonne à bulles qui reste un 

paramètre clé dans le processus de mélange. Ce dernier est défini comme étant le 

temps nécessaire à un mélange d’atteindre un degré d’homogénéité spécifique 

après avoir injecté un traceur au sein du milieu. En effet, il correspond à un indice 

direct de l’homogénéité de la concentration des particules (les microorganismes, 

l’oxygène dissous,…). En outre, ce temps de mélange dépend de certains 

paramètres géométriques et technologiques (dimensions du bioréacteur, 

composition du milieu, les conditions opératoires, etc.). Enfin, le mélange de la 

phase liquide au sein de la colonne à bulles est représenté par un modèle à 

dispersion axiale. 
 

La deuxième partie consiste à utiliser la colonne à bulles comme 

photobioréacteur et à suivre d’une part, la croissance et d’autre part, la production 

de l’hydrogène par la souche Chlamydomonas sp. En effet, l’intensité de la 

lumière incidente, le pH, la température, l’oxygène dissous sont mesurés. Il est à 

signaler que les essais de production de l’hydrogène sont conduits en utilisant le 

milieu TAP, en présence de lumière et en conditions anoxiques.  
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CHAPITRE 1 
ETUDE HYDRODYNAMIQUE DE LA COLONNE A BULLES 

 

 

 

1.1. Introduction 

Les colonnes à bulles sont des contacteurs gaz/liquide ou 

gaz/liquide/solide. Elles permettent l’échange de matière entre les différentes 

phases mises en contact où la qualité de l’échange a un effet direct sur les 

performances du réacteur et sa vitesse dépend des caractéristiques 

d’écoulements et du mélange des phases. Plusieurs travaux ont été entrepris 

concernant l’étude hydrodynamique des colonnes à bulles gaz/liquide [1,18 in 19]. 

Or, la majorité de ces travaux se sont limités à l’étude des systèmes air/eau. 

Dans cette partie, nous allons passer en revue les caractéristiques 

hydrodynamiques des colonnes à bulles notamment : les régimes d’écoulements, 

la rétention gazeuse, la taille des bulles et la distribution des temps de séjour. 
 

1.2. Principe de fonctionnement des colonnes à bulles 

La forme classique la plus répandue correspond à une colonne cylindrique 

ayant un rapport hauteur sur diamètre Hc/Dc variant généralement entre 3 et 6 et 

pouvant quelquefois atteindre des valeurs tournant autour de 10 et plus (figure 

1.1). Elles peuvent fonctionner à co-courant ou à contre courant de liquide et de 

gaz. 
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La distribution du gaz sur toute la section de la colonne est assurée par 

l’injection de gaz du bas de colonne à travers des distributeurs (figure 1.2). Ainsi, 

les bulles générées montent en ascension libre au sein de la phase liquide. Il 

existe aussi, une forme modifiée de la colonne, il s’agit des bassins d’aération ou 

des tours d’ozonation. En effet, la géométrie est différente, la hauteur d’eau est en 

général comprise entre 3 et 7m, tandis que la longueur ou la largeur n’est pas 

limitée. Dans ce cas, la vitesse superficielle du gaz est plus restreinte et varie 

entre 0,2 et 1 cm/s. 
 

L’utilisation de colonne à bulles est conseillée pour réaliser des échanges 

gaz-liquides soit dans le cas des composés peu solubles dans l’eau comme 

l’oxygène et l’ozone, ou bien en présence de réactions chimiques lentes au sein 

du liquide. 
 

Afin de maîtriser les écoulements complexes au sein des colonnes à bulles, 

on peut rajouter des dispositifs internes tels que : des garnissages, des 

mélangeurs statiques, etc.  

 

Figure 1.1. Structure générale d’une colonne à bulles 
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1.3. Régimes d’écoulements 

La connaissance du régime d’écoulement dans un réacteur est primordiale 

pour réduire les pertes d’énergie et dimensionner correctement les installations 

gaz-liquide, sans omettre que le régime de bullage influe sur la distribution de la 

taille des bulles et par conséquent sur l’efficacité du réacteur. Cependant, le 

régime hydrodynamique dans une colonne à bulles reste difficile à prédire malgré 

plusieurs tentatives de corrélations empiriques de certains chercheurs [20,21], car 

il existe plusieurs régimes possibles qui dépendent des conditions opératoires par 

exemple : la vitesse superficielle du gaz, la géométrie de la colonne et du diffuseur 

de gaz ainsi que les propriétés physico-chimique de la phase liquide [22]. 
 

Les régimes d’écoulements au sein des colonnes à bulles sont souvent 

classés en fonction des paramètres utilisés par l’expérimentateur pour contrôler 

l’écoulement (les vitesses superficielles du gaz et du liquide).  

 

Figure 1.2 : Différentes configurations des diffuseurs de gaz. 
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Plusieurs cartes d’écoulement ont été proposées illustrant les différents 

domaines d’existence des différents régimes. La figure 1.3 donne un exemple de 

carte d’écoulement dans une colonne à bulles qui a été proposée par Deckwer et 

al. [23] et Shah et al. [1] pour un système air/eau. D’après cette carte, nous 

remarquons que le régime d’écoulement dépend fortement de la vitesse du gaz 

injecté. En effet, à de faibles vitesses de gaz (inférieure à 4 cm/s) on retrouve le 

régime homogène (régime à bulles) où le diamètre de la colonne ne semble avoir 

aucun effet significatif sur le régime d’écoulement.  
 

D’autre part, si le diamètre de la colonne est assez faible, cas où la section 

d’écoulement est petite, l’augmentation de la vitesse du gaz va engendrer des 

changements brusques dans le régime avec une probabilité de formation de 

poches de gaz. Cependant, les frontières entre les différents régimes 

d’écoulements (figure 1.3) n’ont jamais été bien définies et les zones de transitions 

sont relativement étendues, en raison essentiellement des conditions opératoires 

et du dispositif expérimental. En outre, d’après Shah et al. [1] la transition entre les 

régimes d’écoulements peut dépendre du type de diffuseur de gaz.  
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Figure 1.3 : Carte des différents régimes d’écoulement possibles  

au sein d’une colonne à bulles [23] 
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Lors d’un écoulement diphasique gaz-liquide où la phase continue est le 

liquide, trois régimes d’écoulements sont communément observés dans les 

colonnes à bulles classiques à savoir : le régime homogène, le régime transitoire 

et le régime hétérogène [1,9,24,25]. Chacun de ces régimes d’écoulements est 

caractérisé par des comportements hydrodynamiques particuliers.  
 

a- Régime homogène : le gaz est dispersé sous forme de bulles de tailles 

homogènes, il se répartit globalement dans l’ensemble du volume de la 

colonne. Ce régime n’apparaît que pour de faibles vitesses (cf. figure 

1.4 (a)). 
 

b- Régime transitoire : le régime de transition apparaît lorsque la vitesse 

superficielle de gaz augmente, Il est caractérisé par l'apparition 

d'agrégats de bulles et par la naissance d'une population poly-dispersée 

de bulles (cf. figure 1.4 (b)) 
 

c- Régime hétérogène : en augmentant le débit de gaz, les bulles 

coalescent pour donner lieu à des bulles de différentes tailles (cf. figure 

1.4 (c)). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 1.4 : Régimes d’écoulements dans une colonne à bulles [26] 

(a)- régime homogène ; (b)- régime transitoire ; (c)- régime hétérogène 
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Le régime homogène, le plus simple est obtenu à de faibles vitesses 

superficielles de gaz, (celles inférieures à 5 cm/s dans le cas des colonnes à bulle 

en fonctionnement semi-batch) [27,28], ce régime est caractérisé par l’ascension 

plus ou moins uniforme de petites bulles de même diamètre dans le liquide où 

toutes les bulles ont des vitesses quasiment semblables [29,24]. Selon Thorat et 

Joshi [30], il n’existe pas de coalescence ou une dissolution des bulles dans ce 

régime car l’interaction entre ces bulles est faible. 
 

Toutefois, Oshinowo et Charles [31], ont réalisé des essais dans une 

colonne à bulles de 0,254 m de diamètre. Durant leurs essais, ils ont fait varier 

deux paramètres à savoir : la pression et la température et ils ont constaté 

l’existence de six (06) régimes d’écoulements différents : le régime à bulles, 

écoulement en « bouchons », écoulement en bouchons dispersés, écoulement en 

bouchons bouillonnant, écoulement en mousse et enfin le régime annulaire. 
 

En revanche, Bouaifi et al. [32], Kantarci et al. [25], Hebrard et al. [33] ont 

rapporté l’existence de quatre régimes d’écoulement dans les colonnes à bulles à 

savoir : le régime homogène à bullage parfait, le régime homogène à bullage 

imparfait, le régime turbulent et le régime en bouchons. Ces régimes dépendent 

du diamètre de la colonne, de la vitesse superficielle du gaz et du type du 

diffuseur de gaz. 
 

Néanmoins, Mouza et al.[34] ont mentionné qu’en fonction du débit de gaz 

injecté, deux principaux régimes d’écoulements peuvent être observés dans une 

colonne à bulles, d’une part, le régime homogène rencontré à de faibles vitesses 

de gaz, caractérisé par une étroite distribution de la taille des bulles et une 

rétention gazeuse uniforme ; et d’autre part, le régime hétérogène (écoulement 

turbulent) observé à partir de vitesses de gaz élevées, cet écoulement est 

caractérisé par la cœxistence de bulles non sphériques de tailles et de vitesses 

ascensionnelles différentes dues à la coalescence des bulles. Ainsi, à des 

vitesses de gaz élevées on retrouve des rétentions de gaz relativement basses 

[35,36,37].  
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Un régime d’écoulement à bouchons peut apparaître quand la vitesse de 

gaz augmente et que la section d’écoulement est petite, les bouchons peuvent 

avoir un diamètre presque identique à celui de la colonne.  

 

Quant au régime hétérogène, il est obtenu à des vitesses superficielles de 

gaz élevées (supérieures à 5 cm/s dans une colonne fonctionnant en batch) en 

présence de recirculation liquide et gazeuse. Très souvent observé dans les 

colonnes industrielles et les colonnes à grand diamètre [24], ce régime est 

caractérisé par un mouvement turbulent des bulles et qui est parfois dû à la 

coalescence des bulles, signe d’une grande différence de la taille des bulles 

[29,25].  

 

1.4. Caractéristiques de la phase gazeuse 

1.4.1. Rétention gazeuse 

La rétention gazeuse est un paramètre clé pour la conception et l’analyse 

des colonnes à bulles permettant de décrire ses performances et caractérisant le 

phénomène de transport au sein de la colonne [38,39]. L’évolution de cette 

grandeur avec la vitesse superficielle de gaz permet de distinguer différents 

régimes hydrodynamiques, elle reste le paramètre le plus couramment utilisé pour 

caractériser les régimes d’écoulements, puisqu’elle permet une analyse directe et 

simple des données [40]. De plus, la distribution de la taille des bulles liée à la 

rétention gazeuse détermine l’aire interfaciale le plus souvent indispensable au 

transfert de matière [41,42]. Il s’agit donc d’un paramètre de première importance. 
 

La rétention gazeuse lors d’une dispersion gaz/liquide dépend 

principalement de la vitesse superficielle du gaz mais aussi de nombreux facteurs. 

Elle dépend notamment de la géométrie de la colonne, du type de diffuseur, de la 

vitesse de circulation du liquide et des propriétés physico-chimiques des deux 

phases telles que : la densité, la viscosité, la tension de surface et les 

caractéristiques de coalescences du liquide [33,36]. Notons que la présence 

d’électrolytes dans le milieu diminue la coalescence et augmente la rétention 

gazeuse [43]. 
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En général, la rétention ou le taux de vide global d’une phase, est définie 

comme étant le volume de la phase, i, rapporté au volume total du réacteur. Ce 

dernier peut être constitué de trois phases : 

 

SLG

i
i VVV

V
++

=ε       (1.1) 

 

Où :  iV  : volume occupé par la phase i, 

GV  : Volume du gaz 

LV  : volume du liquide 

SV  : volume du solide 

 

Avec : SLG εεε ++ =1. 

Où :  

Gε  : rétention gazeuse 

Lε  : rétention liquide 

Sε  : rétention solide 

 

1.4.1.1 Méthodes de détermination de la rétention gazeuse 
 

Actuellement, il existe plusieurs techniques de mesures de la rétention 

gazeuse tels que : les sondes de pression, l’électro-conductivité, la radiationγ, la 

PIV, etc. [44,45]. Toutefois, la technique usuelle permettant d’estimer la rétention 

gazeuse est la méthode du profil de pression en utilisant des prises de pression 

statique positionnées le long des parois du réacteur à différentes hauteurs [46-49]. 
 

Elle peut être estimée globalement en mesurant l’expansion du liquide au 

sein de la colonne avant et après coupure de gaz. La différence des hauteurs 

rapportées à la hauteur de la dispersion après injection de gaz correspond au taux 

de gaz dans la colonne à bulles. Elle est calculée en utilisant l’équation suivante : 

 

 

 



 19

 

H
HH

G
0−

=ε       (1.2) 

 

Où : 

H : hauteur de dispersion après injection de gaz 

H0 : hauteur du liquide au repos 

 

1.4.1.2. Corrélations de la rétention gazeuse 

Afin d’établir une corrélation pouvant permettre de prédire la rétention gazeuse 

dans une colonne à bulles, paramètre qui influe fortement sur le fonctionnement 

de cette dernière. Il serait bénéfique selon Mouza et al. [34] de palier tous les 

facteurs interférant sur cette grandeur. Suite aux observations visuelles et 

l’analyse des résultats expérimentaux; ces auteurs ont conclu que la rétention 

gazeuse est le résultat de l’interaction de plusieurs paramètres géométriques et 

opératoires, tels que : 
 

• la vitesse superficielle de la phase gazeuse, 

• les propriétés physiques de la phase liquide (tension de surface, viscosité), 

• géométrie de la colonne 

• géométrie et type de diffuseur. 
 

Il existe plusieurs corrélations dans la littérature qui permettent de prédire la 

rétention gazeuse dans une colonne à bulles pour un système di-phasique ou tri-

phasique. Le tableau 1.1 résume les corrélations les plus fréquemment utilisées 

[25]. 
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Tableau 1.1 : Corrélations les plus fréquemment utilisées pour prédire la rétention 
gazeuse. 
 

 
Auteurs 
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La plupart de ces corrélations sont développées à des conditions ambiantes et 

ne prennent pas en considération l’effet de la pression ni de la température. 

Certaines d’entre elles sont valables uniquement pour un système air/solution 

aqueuse et ne prennent pas en considération la nature du liquide.  
 

Récemment, Shaikh et al. [5] ont fait une analyse statistique des mesures 

collectées dans la littérature. L’erreur relative moyenne absolue est de 15% et la 

déviation standard est de 14%. Ces résultats illustrent la difficulté de prendre en 

considération tous les paramètres influençant la rétention gazeuse. Néanmoins, 

l’inconvénient d’une corrélation est qu’elle n’est pas applicable à toutes les 

géométries et toutes les conditions opératoires. 

 

1.4.1.3. Les facteurs influençant la rétention gazeuse 

Le comportement de la rétention gazeuse est attribué à différents facteurs à 

savoir : la vitesse superficielle de gaz, les propriétés physiques de la phase 

liquide, les conditions opératoires (pression, température,…), la géométrie de la 

colonne et le type de diffuseur de gaz [55,25]. 

Selon Herbrard et al. [33] qui ont étudié l’influence des caractéristiques du 

diffuseur de gaz sur le comportement hydrodynamique des colonnes à bulles, ont 

montré que la taille des bulles et la rétention gazeuse dépendaient en premier lieu 

des propriétés physico-chimiques du liquide ensuite du type du diffuseur de gaz. 

 

1.4.1.3.a. Influence de la vitesse superficielle du gaz 

La vitesse superficielle du gaz est la vitesse moyenne du gaz qui est diffusé 

tout le long de la colonne et qui n’est autre que le débit volumique divisé par la 

surface transversale de la colonne.  
 

La plupart des travaux scientifiques menés jusqu’à présent montrent que la 

vitesse superficielle du gaz a un effet sur la rétention gazeuse [41,56,23,47]. Ceci 

est dû à la transition du régime au sein du réacteur [1]. De plus, tous les travaux 

ont aboutit à la même conclusion, à savoir la rétention gazeuse augmente avec 

l’augmentation de la vitesse superficielle du gaz [12,57,58,24,29,23,59].  
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Cette augmentation est proportionnelle à la vitesse superficielle du gaz 

dans le cas du régime à bulles (homogène) [60,61]. Cependant, pour le régime 

hétérogène, l’effet de la vitesse du gaz est moins prononcé [61,62]. 

Hyndman et al. [24] ont analysé l’influence de la taille des bulles sur la 

rétention gazeuse. Selon ces auteurs, le régime hétérogène apparaît lorsque la 

vitesse superficielle du gaz augmente ainsi que la rétention gazeuse due aux 

grandes bulles. Cependant, la contribution des petites bulles à la rétention 

gazeuse reste constante, elles n’augmentent pas avec l’augmentation de la 

vitesse du gaz contrairement aux grandes bulles. 
 

La corrélation classique de la rétention gazeuse est sous la forme d’une loi 

de puissance de la vitesse superficielle du gaz. Ainsi, Deckwer [9] obtient 

l’expression suivante :  

Gε = α
GUC       (1.3) 

 

Où, α dépend du régime d’écoulement, dans le cas du régime homogène, il 

varie de 0,7 jusqu à 1,2. Cependant, pour un régime hétérogène, l’exposant α 

varie entre 0,4 et 0,7 pour le système air-eau [1], 0,6 et 0,8 [9], 0,3 et 0,4 [63], ce 

qui correspond à la formation de grosses bulles en plus des petites qui existaient 

déjà en régime homogène. Alors que "C" dépend du régime d’écoulement et des 

propriétés physiques du fluide. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 1.5 : Allure typique de la rétention gazeuse en fonction de la vitesse 
superficielle de gaz pour une colonne à bulles 
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1.4.1.3.b. Influence du design du diffuseur de gaz 

Un paramètre non négligeable et souvent omis dans de nombreuses 

corrélations est le type du diffuseur de gaz employé. Le type et la position du 

diffuseur de gaz utilisés dans un contacteur gas/liquide ou gaz/liquide/solide 

jouent un rôle très important car ils peuvent affecter les valeurs de la rétention 

gazeuse ainsi que d’autres paramètres caractérisant les colonnes à bulles, entre 

autre la taille des bulles du gaz dispersé. Habituellement, le distributeur du gaz est 

installé au fond du réacteur pour donner une meilleure dispersion du gaz sous 

forme de bulles et il permet de créer une mise en contact intime entre les deux 

phases. 
 

Il existe plusieurs diffuseurs de gaz efficaces qui diffèrent par leurs 

géométries, leurs tailles, le nombre d’orifices qu’ils comportent ainsi que leurs 

diamètres. Les diffuseurs les plus communément utilisés dans le cas des colonnes 

à bulles sont les frittés, les plaques perforées, les becs à multiples ou unique 

orifice, les anneaux perforés, etc. [64,21,65,66,67]. 
 

Behkish [55] a montré que la rétention gazeuse est inversement 

proportionnelle au diamètre de l’orifice du diffuseur. La formation de petites bulles 

de gaz retarde la transition du régime homogène au régime hétérogène puisque la 

coalescence des bulles devient faible [68]. 
 

Selon Pohorecki et al. [69] aucun effet significatif du diffuseur de gaz sur la 

rétention gazeuse n’a été constaté. Ces auteurs ont utilisé différents types de 

diffuseurs dont le diamètre varie de 22 à 108 mm et le diamètre de l’orifice entre           

1 et 5 mm. Seule la vitesse superficielle du gaz a un effet sur la rétention gazeuse 

et sur le diamètre de Sauter. Cependant, une vitesse superficielle du gaz variant 

de 0,002 à 0,02 m/s est responsable du maintien du régime homogène. En 

conséquence, pour de faibles vitesses de gaz (<0,04 m/s) seul un diffuseur à 

orifice unique peut faire apparaître le régime hétérogène. Tandis que les autres 

distributeurs de gaz (plaques perforées, plaques poreuses et multiples orifices) 

permettent d’observer un régime homogène. 
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Pourtant, Luo et al. [38] ont montré que la rétention gazeuse était fortement 

affectée par le type de diffuseur surtout à de faibles vitesses de gaz (inférieures à 

0,06 m/s). De même Bouaifi et al. [32] ont montré que plus les bulles sont petites, 

plus la rétention gazeuse est meilleure. Finalement, l’utilisation des diffuseurs 

avec des orifices de petits diamètres permet d’obtenir des rétentions gazeuses 

plus importantes. 
 

Quant à Kaji et al. [70], ils ont étudié l’influence du diamètre de l’orifice et de 

la tension de surface sur la distribution de la rétention gazeuse en utilisant des 

aérateurs poreux avec des diamètres de pores qui varient entre 5µm et 400µm. Ils 

ont observé que la transition du régime homogène au régime hétérogène est 

rencontrée à de faibles vitesses de gaz quand le diamètre des pores est faible. 
 

Mouza et al. [34] ont étudié l’effet des propriétés du liquide sur la 

distribution de la taille des bulles et la rétention gazeuse dans une colonne à 

bulles équipée de deux diffuseurs poreux de diamètres moyens de pores 

respectifs de 20 et 40 µm. Ils ont conclu que les diffuseurs poreux possédaient 

des avantages par comparaison aux autres types de diffuseurs. 

 

1.4.2. Diamètre des bulles 

Le design des contacteurs gaz-liquides repose sur la compréhension du 

mécanisme de la distribution de la taille des bulles à l’intérieur des réacteurs. En 

effet, le diamètre des bulles dépend du type de distributeur utilisé pour générer les 

bulles et l’énergie dissipée dans le milieu. Il est à signaler que la taille des bulles a 

une influence directe sur certains paramètres comme la rétention gazeuse, l’aire 

interfaciale,… De ce fait, elle reste un bon critère pour l’évaluation de l’efficacité 

des réacteurs gaz-liquide [32]. 
 

Kantarci et al. [25] ont montré que la taille moyenne des bulles dans ce type 

de réacteur peut être affectée par les paramètres suivants : les propriétés du 

liquide, la vitesse et la distribution du gaz, la pression utilisée et le diamètre de la 

colonne. 
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Camarasa et al. [36] ont étudié l’influence des propriétés de la phase liquide 

et des différents types de diffuseurs de gaz sur l’hydrodynamique et les 

caractéristiques des bulles dans une colonne à bulles. Pour cela, ils ont utilisé une 

solution eau-alcool qui leur a permis d’effectuer une étude comparative par rapport 

au système air/eau. Ces auteurs ont  

 

trouvé que les caractéristiques des bulles dans un système air/eau sont 

comparables aux résultats obtenus en utilisant soit des diffuseurs poreux soit des 

diffuseurs à multiples orifices, ce qui diffère complètement pour les solutions non 

coalescentes. 
 

 Selon Mattia Polli et al. [71], la dispersion du gaz dans une colonne à bulles 

est un paramètre critique déterminant les performances des contacteurs gaz-

liquide. Ainsi, Il est préférable d’avoir de petites bulles pour faciliter leurs 

dispersion uniforme tout le long du réacteur et ce afin de maximiser l’aire 

interfaciale et améliorer le phénomène de transfert de matière.  
 

 En 2001, Bouaifi et al. [32] ont montré que la gamme de distribution de la 

taille des bulles est largement plus étendue pour les distributeurs perforés 

comparativement aux autres types de diffuseurs par exemple (les plaques 

poreuses ou les membranes flexibles) où la gamme du diamètre moyen des bulles 

varie entre 4,5 mm et 7,5 mm. Selon ces mêmes auteurs, le diamètre de Sauter, 

ds, dépend du diffuseur de gaz utilisé et il augmente avec l’augmentation du 

rapport Pg/VL (Pg est l’énergie consommée dans le liquide aéré et VL étant le 

volume total du liquide) tout en utilisant un diffuseur poreux ou une membrane 

flexible, ce qui n’est pas le cas pour le diffuseur perforé. 
 

Koide et al. [72] ont mesuré la rétention gazeuse et la taille des bulles du 

système air-eau dans une colonne de 5.5m de diamètre interne. Ils ont comparé 

les données obtenues dans cette colonne à celles obtenues dans des colonnes de 

plus petits diamètres (0,1-0.6m). A l’issue de leur travail, ils ont montré que le 

diamètre des bulles obtenu dans leur colonne est plus grand que ceux calculés 

avec les corrélations développées dans le cas des colonnes de faibles diamètres. 

Cette différence des résultats a été attribuée à la coalescence et à la rupture des 
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bulles de gaz, la dispersion de ces dernières est affectée par les dimensions de la 

colonne. 

 

1.4.2.1. Techniques physiques de détermination de la taille des bulles 

Les techniques physiques qui permettent d’accéder au diamètre des bulles 

sont les suivantes : les techniques aux sondes à fibre optique ou électrochimiques 

et la technique photographique. 
 

Les techniques à sonde permettent de mesurer une propriété physique qui 

peut être la capacité électrique, la résistivité, l’indice de réfraction, etc. [73]. La 

présence de ces sondes ne doit pas modifier l’hydrodynamique de la dispersion 

gaz-liquide. Quant à la technique photographique, elle consiste à photographier 

les bulles, au moyen d’une caméra numérique ou rapide, associées à un système 

de traitement d’images [74]. Elle permet une étude statistique suffisante pour 

caractériser la population de bulles observée. Sa limite d’utilisation est relative à la 

transparence du milieu étudié et à la densité des bulles présentes dans la zone à 

photographier. 

 

 

1.4.2.2 Détermination du diamètre des bulles 

Lage et al. [75] ont mentionné que la distribution de la taille des bulles au 

sein de la colonne n’est pas uniforme. Cette variation affecte la forme et la vitesse 

d’ascension des bulles. La taille des bulles dans les colonnes à bulles est 

mesurée à un débit de gaz fixe. Généralement les bulles ont une forme 

ellipsoïdale (figure 1.6)[32].  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

a

b
b

c

Figure 1.6 : Forme des bulles 
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Le volume des bulles ellipsoïdales peut être calculé en assimilant une bulle 

à une sphère [76]: 
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On suppose que : b=c 
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Soit :  

di = 3 2.ba        (1.5) 

 

Où a et b sont respectivement la longueur et la hauteur de l’ellipse. Une 

population de bulles est sélectionnée et ce pour calculer le diamètre de Sauter, ds, 

qui est défini par l’équation suivante : 

 

ds = 
∑
∑

2

3

bii

bii

dn
dn

      (1.6) 

 

ni : nombre de bulles 

dbi : diamètre de bulle 
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1.4.3. Aire interfaciale 

L’aire interfaciale (a) est un paramètre important pour prédire et 

dimensionner un contacteur à bulles. Cette valeur permet de rendre compte de 

l’évolution de la surface d’échange offerte au transfert de matière. Nous pouvons 

constater que cette valeur de "a" dépend principalement entre autre de la taille 

des bulles et de l’hydrodynamique associée. 
 

Selon Hébrard [77] et Moustiri [78], l’aire interfaciale à échelle globale dans 

un contacteur à bulles est calculée à partir des valeurs moyennes du diamètre de 

Sauter et de la rétention du gaz. Elle est donc restreinte à une gamme de débit 

pour laquelle le diamètre de Sauter est accessible. Dans ce cas, l’aire interfaciale 

est estimée, en supposant une population de bulles sphériques. 
 

L’aire interfaciale peut être aussi déduite à l’aide du système d’acquisition 

et du traitement d’image [79] pour mesurer les valeurs du diamètre de bulle, de la 

fréquence de formation et de la vitesse d’ascension associée. 

 

( )Gs

G

1d
6a

ε−
ε

=       (1.7) 

 

1.5. La distribution des temps de séjour 

C’est en 1953 que Danckwerts a introduit le concept de la distribution des 

temps de séjour (DTS) afin d’étudier et de caractériser les réacteurs réels. Cette 

fonction de distribution facilement accessible par l’expérience, donne une 

information plus globale sur la circulation du fluide dans le réacteur que les 

équations hydrodynamiques classiques de la mécanique des fluides. Par contre, 

Villermaux en 1993 [80] a attribué la notion de la distribution des temps de séjour 

uniquement aux réacteurs chimiques, avec un sens large au terme « réacteur », et 

qui englobe toute portion d’espace traversée par des éléments mobiles qui 

séjournent pendant un temps variable. De plus, elle peut s’appliquer à des 

réacteurs de géométries complexes et pour différentes natures de fluide. 
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Dans un réacteur réel, les molécules, qui pénètrent à un instant donné, ne 

sortent pas toutes ensembles. Il existe donc une distribution des temps de séjour 

ts. Cette distribution notée E(ts) (figure 1.7) dépend de l’hydrodynamique de 

l’écoulement et de la géométrie du réacteur. En plus, elle a une influence sur les 

performances chimiques (sélectivité, rendement, etc.) des réacteurs. Elle est 

définie telle que E(ts)dts est la fraction du débit de sortie qui contient des 

molécules d’âge compris entre ts et ts+dts [81]. 
 

E(ts) est donc la densité de probabilité du temps de séjour ts dans le débit 

de sortie et par conséquent : 

∫
∞

=
1

1dt)E(t ss
t

       (1.8) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

De ce fait, la distribution des temps de séjour permet de rendre compte du 

fonctionnement hydrodynamique des réacteurs au moyen de modèles 

mathématiques représentatifs adaptés à l’extrapolation. 

 

1.5.1. Traçage d’un fluide 

 La méthode des traceurs consiste à marquer des molécules entrant dans le 

réacteur et à suivre au moyen d’un enregistreur leur déplacement au sein du 

réacteur. Ainsi, à l'aide du profil de la réponse à une perturbation impulsion ou 

échelon de façon à ne pas perturber l’écoulement, il est possible de connaître la 

DTS. Diverses méthodes de traçage permettent d'établir la DTS [82] telles que : la 

  ts    ts+dts   
t 

0 

E(ts) 

Figure 1.7 : Distribution des temps de séjour dans un réacteur 
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radioactivité, la colorimétrie (bleu de méthylène) et la conductimétrie. Cependant, 

l’injection du traceur et sa détection doivent satisfaire les exigences suivantes : 
 

• Substance inerte (pas d’interaction physique ou chimique avec les 

éléments du réacteur), 

• Etre détectable (avoir les propriétés physiques du fluide), 

• L’injection doit être homocinétique,  

• Le détecteur doit être sensible au débit du traceur… 

 

1.5.1.1. Temps de mélange 

Le temps de mélange dans la colonne est défini comme étant le temps 

nécessaire à l’obtention d’un mélange à un degré d’homogénéisation de 99% 

donné dans les conditions d’agitation pneumatique bien déterminée. C’est donc 

l’intervalle de temps entre l’injection du traceur et le moment où la composition de 

la masse fluide correspond au degré de mélange choisi (figure 1.8). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

1.5.2. Modélisation des écoulements de fluide 

Le réacteur réel peut être caractérisé grâce à l’allure de la courbe de DTS 

obtenue par la méthode des traceurs afin de permettre une modélisation de 

l’hydrodynamique du réacteur. Beaucoup de modèles peuvent être utilisés pour 

décrire des réacteurs de type colonne à bulles. Cependant, quelques aspects sont 

Figure 1.8 : Exemple de courbe de traçage 
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à prendre en considération comme la nature mathématique des équations et le 

degré de complexité de leur solution [9].  
 

 

Les modèles les plus préconisés sont le modèle de cascade de réacteurs 

ouverts parfaitement agités et le modèle piston avec dispersion axiale. 
 

En raison du rapport élevé de la hauteur sur le diamètre de la colonne, le 

gradient radial est souvent négligé par comparaison au gradient axial [83]. 

 

a- Modèles des réacteurs agités en série 

Dans ce modèle, l’écoulement d’un fluide dans un réacteur de volume Vr peut 

être assimilé à celui d’une cascade de N réacteurs identiques parfaitement agités. 

 

 

 

 

 

 

Le temps de passage de ces réacteurs est donné comme suit : 

τ
N
1τ......τττ Nk21 =====   

avec 
Q
Vτ r=  

 

Le bilan dans un réacteur de rang n de la cascade s’écrit : 

 

dt
dC

N
VCQCQ nr

n1n +=−       (1.8) 

 

Fonction de transfert du nième réacteur : 

 
1

1n

n

N
sτ1

C
Cg(s)

−

−
⎥⎦
⎤

⎢⎣
⎡ +==       (1.9) 

 

C0 C1 C2 Cn-1 Cn CN-1 CN 

1 2 n n-1
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La fonction de transfert de N réacteurs est : 

 

[ ]
N

N

N
sτ1(s)gG(s) ⎥⎦
⎤

⎢⎣
⎡ +==       (1.10) 

 

La transformée inverse de G(s) est : 

 

( ) ⎥⎦
⎤

⎢⎣
⎡−

−⎥⎦
⎤

⎢⎣
⎡=

−

τ
Ntexp

!1N
t

τ
NE(t)

1NN

     (1.11) 

 

 

b- Modèle piston avec dispersion axiale 

Ce modèle est employé pour caractériser les écoulements dans les 

réacteurs tubulaires. Il prend en compte deux effets : la convection, qui représente 

l'écoulement en bloc, et la dispersion, qui résulte de la diffusion moléculaire et 

turbulente. Il existe deux types de contributions à la dispersion : radial et axial [84]. 

L'effet radial est négligeable devant l'effet axial lorsque le rapport L/D est 

supérieur à 4. Dans ce cas, l’écriture du bilan de matière en traceur en régime non 

permanent s’écrit : 

 

z
Cu

z
CD

t
C

z ∂
∂

−
∂
∂

=
∂
∂

2

2

      (1.12) 

 

Où C est la concentration du traceur, U la vitesse du fluide, Dz le coefficient 

de dispersion axiale, z la coordonnée axiale et t, le temps. 
 

Ohni et Inoue [85] ont déterminé le coefficient de dispersion longitudinale 

dans une colonne à bulles fonctionnant en mode batch avec un diamètre de 0,04, 

0,08 et 0,16m. Ils ont utilisé le modèle de diffusion unidimensionnelle résultant de 

l’équation (1.12) quand le terme convectif est négligeable : 
 

2

2

z
CD

t
C

z ∂
∂

=
∂
∂       (1.13) 
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Les conditions aux limites utilisées par ces auteurs sont : 

 

0=
∂
∂

z
C  quand z=0 et z=L 

 

Avec des conditions initiales : 

 

⎩
⎨
⎧

β≥
β≤≤

=
zpour0

z0pourC
)0,z(C 0  

 

Où β est la hauteur occupée par le traceur. 

 

La solution de l’équation (1.12) est alors : 
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CHAPITRE 2 
PRODUCTION DE L’HYDROGENE 

 

 

 

2.1. Le contexte énergétique mondiale 

La consommation énergétique mondiale ne peut que croître vu 

l’accroissement accéléré de la population qui pourrait atteindre les 50 Milliards 

d’habitants en l’an 2050. Elle est largement dominée par les énergies fossiles 

(pétrole, gaz naturel et charbon) qui représentent plus de 85% de l’énergie 

primaire (figure 2.1). De plus, leur utilisation massive expose la planète à deux 

problèmes majeurs : une énorme pollution due à l’émission de gaz à effet de serre 

et l’épuisement des réserves en énergies fossiles. 

 

La prise de conscience progressive, plus précisément après le protocole de 

Kyoto en 1997, des risques de changement climatiques qui risqueront d’être plus 

sévères et des conditions nécessaires à un développement durable de la planète 

conduit à la recherche d’autres sources d’énergies plus respectueuses de 

l’environnement, innovantes dans le cadre de développement durable pour se 

substituer aux énergies fossiles. A terme, les énergies renouvelables présenteront 

la meilleure alternative.  

 

Les énergies renouvelables à priori inépuisables et perturbant moins 

l’environnement que les énergies fossiles ont trouvé un regain d’intérêt de part 

leur avantage majeur en contribuant efficacement contre le réchauffement 

climatique et répondant aux exigences environnementales actuels. Toutefois, elles 

présentent l’inconvénient de ne pas être encore compétitives. 
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Figure 2.1 : Le schéma énergétique  

 

Incontestablement, l’un des plus grand défis qu’ait à relever le monde 

aujourd’hui consiste à garantir à long terme l’accès à des sources d’énergie qui 

soient abondantes, bon marché, propres et renouvelables. Il ne suffit pas de 

mettre au point des technologies de production d’énergie propre : encore faut-il 

qu’elles soient accessibles et abordables. L'hydrogène semble être l’idéal vecteur 

énergétique de remplacement, il constitue un espoir sérieux pour parvenir à une 

ère industrielle moins émettrice de gaz carbonique. De plus, il possède à l’heure 

actuelle les meilleurs atouts, étant donné qu’il est considéré comme étant « le 

vecteur énergétique du futur ». 

 

Les applications de l’hydrogène dans le domaine de l’énergie sont en effet 

nombreuses et sont d’un intérêt évident pour répondre à la demande de la société 

en terme de développement durable. Il peut être fabriqué au moyen de plusieurs 

procédés en utilisant différentes sources d'énergie et être intégré dans la structure 

d'alimentation en énergie existante. De même, son utilisation est très favorable à 

l'environnement car les émissions ne sont principalement constituées que de 

vapeur d'eau.  

 

Aussi, les marchés de l’hydrogène sont en pleine croissance du fait de la 

demande du secteur de raffinage (normes anti-pollution). L’hydrogène, à moyen 

ou à long terme, présentera une alternative “propre” aux sources d’énergie 

conventionnelles. Cependant, les coûts de production de l’hydrogène dépendent 

essentiellement de plusieurs facteurs à savoir : le procédé utilisé, la durée de vie 

des installations, le nombre d’heure d’utilisation, le coût des utilités tel que 

l’électricité, la main d’œuvre, l’entretien, etc.  

Energie : 
• fossile 
• nucléaire 
• renouvelable 

• chaleur 
• électricité 
• hydrogène 

stockage de 
l’énergie 

 
utilisation 

conversion

conversion restitution 



 

 

36

Certains procédés nécessitent des investissements importants alors que 

d’autres exigent le recours à une matière première coûteuse. De ce fait, produire 

de l’hydrogène à faible coût à partir d’une source renouvelable (biomasse, eau) 

est l’un des grands défis de la recherche énergétique. 

 

2.2. Les différentes voies de production de l’hydrogène 

Si l’hydrogène trouve autant d’attraits, c’est que cette molécule se combine 

aisément à l’oxygène de l’air pour donner de l’énergie et de l’eau comme seul 

sous-produit de la réaction de combustion. Aussi, il faudra qu’il réponde aux 

exigences économiques et environnementales actuelles. Il est principalement 

produit à 96% à partir des énergies fossiles [86] et de gaz naturel (48%) (figure 

2.2). Le volume de la production de l’hydrogène a atteint environ 500 Milliards de 

Nm3 en fin 2002. Les voies de production les plus utilisées dans l’industrie sont : 

 

- Le reformage à la vapeur du gaz naturel, 

- La gazéification du charbon, 

- La gazéification de la biomasse, 

- L’électrolyse de l’eau ainsi que l’électrolyse avancée. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 2.2 : Principales origines de l’hydrogène produit actuellement  

dans le monde. 
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2.2.1. Carburants fossiles 

On peut distinguer trois technologies dominantes aujourd’hui pour la 

production de gaz de synthèse à partir des hydrocarbures : le vaporeformage 

(reformage à vapeur), l'oxydation partielle et le reformage autothermique. 

 

2.2.1.1. Le vaporeformage du gaz naturel (Steam Methane Reforming ; SMR) 

Actuellement, c’est le procédé le plus utilisé pour produire de l’hydrogène. 

Le gaz naturel contient du méthane qui doit être désulfuré avant de passer à 

l’unité de vaporeformage. Ce procédé se scinde en deux réactions, la première 

correspond au vaporeformage proprement dit, c’est la réaction du méthane avec 

l'eau qui produit de l’oxyde de carbone CO et de l'hydrogène. La seconde est la 

réaction entre l'eau et le CO qui produit du CO2 et du H2 (Water Gas Shift) [87]. 

Ces procédés sont mûrs techniquement et des unités produisant de 20 à 100.000 

m3/h existent déjà.  

 

2.2.1.2. L'oxydation partielle 

C’est un procédé qui est également arrivé à maturité, C’est une réaction qui 

se déroule à haute température (1200 à 1500 °C) entre un combustible, carburant 

(gaz naturel, hydrocarbures légers, charbon) et un oxydant (l’air ou plus 

couramment l'oxygène) en présence de modérateurs de température, suivi d'une 

purification du gaz. 

 

2.2.1.3. Le reformage autothermique 

Ce procédé représente une combinaison des deux procédés précédents. Il 

est probablement le plus intéressant des procédés de production de l’hydrogène à 

partir d’hydrocarbures. L'oxydation partielle étant exothermique, la chaleur 

dégagée permet de fournir de la chaleur au vaporeformage qui est une réaction 

endothermique. Le mélange produit doit être purifié du CO grâce aux réactions de 

Water Gas Shift. Ce procédé est envisagé dans les applications automobiles pour 

un reformage embarqué. 
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2.2.2. Electrolyse 

L’électrolyse reste aujourd’hui la technique de base pour fournir de 

l’hydrogène ultra pur pour les industries des semi conducteurs et de l’alimentaire. 

Ce procédé repose sur la décomposition de l’eau en hydrogène et en oxygène par 

passage du courant électrique.  

L'efficacité de l'électrolyse approche environ 65%, quoiqu'en théorie elle 

peut atteindre jusqu’à 80 ou 85% [88]. Cependant, il demeure un procédé coûteux, 

dû à la forte consommation d’électricité et de l’investissement de l’électrolyseur qui 

est de deux fois plus élevé que celui du reformage à la vapeur du gaz naturel. 

 
2.2.3. Gazéification du charbon 

La gazéification du charbon fut la source principale de l’hydrogène avant le 

reformage, mais elle n'est plus utilisée actuellement car l’obligation de traiter de 

grandes quantités de cendres rend aujourd’hui cette technologie fort coûteuse en 

investissements. Cependant, elle permet de produire de l'électricité et des sous 

produits comme l'hydrogène, en mélangeant le charbon à de l'eau et de l'air à 

1000°C sous haute pression, un gaz contenant en majorité du CO et de 

l'hydrogène sont obtenus [88]. 

 

2.2.4. Production de l’hydrogène à partir de la biomasse 

Le bois et les déchets végétaux permettent de produire de l'hydrogène, 

mais aucun procédé n'est encore arrivé à maturité techniquement. Plusieurs 

méthodes existent actuellement à savoir : 

 

- La transformation en alcool (éthanol, méthanol) ou méthane suivi de 

reformage, 

- La pyrolyse et la gazéification de la biomasse suivie de reformage, 

- L’utilisation des algues vertes et de bactéries, pour produire de l’hydrogène. 

Ce type de procédé reste actuellement au stade de recherche fondamentale. 
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2.2.4.1. Gazéification de la biomasse 

La biomasse peut être soit séchée puis introduite dans le gazéifieur , soit 

pyrolysée puis introduite sous forme d’huile dans le gazéifieur [89]. Après 

reformage, les impuretés sont éliminés et récupération de gaz riche en H2 et CO 

qui peut être purifié pour en extraire l’hydrogène.  

 

2.3. Les bioprocédés pour la production de l’hydrogène 

L’utilisation de l’hydrogène comme vecteur énergétique apparaît comme 

une des solutions d’avenir dans la perspective d’une économie énergétique propre 

et durable, particulièrement dans le domaine des transports, à condition qu’il soit 

d’origine renouvelable. L'intérêt pour l'hydrogène biologique est réapparu au début 

des années quatre-vingt-dix avec les changements climatiques planétaires dus à 

la pollution atmosphérique causée par la combustion des carburants fossiles.  

 

En effet, l'hydrogène biologique est l'un des meilleurs candidats pour 

succéder aux hydrocarbures de par son caractère renouvelable et non polluant. 

En outre, les enjeux liés à cette forme d'énergie sont considérables. Mais les 

rendements sont très faibles car cette voie de production fait encore l’objet de 

recherches fondamentales, on a recours actuellement aux modifications 

génétiques pour stimuler cette production.  

 

Parmi les microorganismes présentant un intérêt industriel, les microalgues, 

les cyanobactéries et les bactéries photosynthétiques occupent une place à part 

dans la mesure où elles sont capables de produire de l’hydrogène, à partir 

seulement d’énergie solaire et d’eau. 

 

2.3.1. Production de l’hydrogène par les bactéries photosynthétiques 

La production bactériologique de l’hydrogène dépend essentiellement de la 

sensibilité de l’enzyme « nitrogénase » à l’oxygène [90,91]. Certaines bactéries 

photo-hétérotrophes sont capables de convertir les acides organiques en 

anaérobie et en présence de lumière en hydrogène et en dioxyde de carbone. 

L’enzyme qui catalyse la production de l’hydrogène par les bactéries 

photosynthétiques est la nitrogénase. Or, l’activité de cette enzyme se trouve 

limitée en présence d’oxygène, d’ammoniaque ou en présence d’un rapport élevé 
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N/C [92]. Il est à signaler que l’intensité lumineuse peut aussi affecter les 

performances de la photofermentation. Son augmentation conduit à une 

amélioration du taux de production de l’hydrogène [93]. 

 

Par ailleurs, certaines bactéries [90,94] sont capables de produire de 

l’hydrogène sous des conditions aérobies. Ces microorganismes génèrent de 

l’adénosine triphosphate (ATP) par respiration ce qui augmente la concentration 

cellulaire et par conséquent favorise l’activité de la nitrogénase [90]. Pour la 

production de l’hydrogène, les bactéries photosynthétiques utilisent les acides 

organiques comme substrat et non pas l’eau [95].  

 

2.3.2. Production de l’hydrogène chez les cyanobactéries et les microalgues 

 

2.3.2.1. Production de l’hydrogène par les cyanobactéries 

La possibilité de produire de l’hydrogène par les cyanobactéries a fait l’objet 

de recherche théorique et pratique [96,97]. Les cyanobactéries sont des 

microorganismes photoautotrophie [98] capables de produire de l’hydrogène. Elles 

possèdent trois enzymes responsables d’une façon directe ou indirecte de la 

production de l’hydrogène et qui sont : l’hydrogénase réversible appelée aussi 

hydrogénase bidirectionelle, l’hydrogénase et la nitrogénase. Les cyanobactéries 

produisent naturellement de l’hydrogène, mais de façon discontinue et en petite 

quantité. 

 
2.3.2.2. Production de l’hydrogène par les microalgues 

Outre leurs vertus alimentaires ou pharmaceutiques, les algues continuent 

de nous étonner avec un autre potentiel qu’elles possèdent, c’est leurs capacités à 

produire une énergie propre « l’hydrogène ».  

 

C’est en 1942 que Gaffron et J.Rubin [99] ont décrit la possibilité de 

produire de l’hydrogène chez les microalgues et que l’algue verte Scenedesmus 

obliquus était capable sous des conditions spécifiques de produire de l’hydrogène. 

Cependant, la quantité d’hydrogène produit est de l’ordre de trace.  
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Le mécanisme de cette production est resté un mystère durant de longues 

années. Plus tard, un certain nombre d’auteurs se sont attachés à étudier d’autres 

espèces d’algues parmi celles-ci : Chlamydomonas reinhardtii, Chlorella fusca et 

Scenedesmus obliquus. Vers la fin des années 90, Melis [100] a montré qu'en 

privant les algues du soufre il commuterait la production de l'oxygène à la 

production de l'hydrogène et il a également constaté que l’enzyme responsable de 

cette réaction était l’hydrogénase.  

 

L’émission de l’hydrogène peut durer jusqu’à 160 h à condition d’assurer le 

bullage du milieu avec un gaz neutre afin de créer des conditions anaérobies. Les 

algues vertes microscopiques peuvent produire de l’hydrogène à partir d’eau en 

utilisant la lumière solaire comme source d’énergie, mais seulement en 

anaérobiose à cause de la sensibilité de l’hydrogénase à l’oxygène [101, 102 in 

103].  

 

En conditions favorables, de tels processus présentent des rendements de 

conversion de l’énergie solaire de l’ordre de 10%. Cependant, les productions 

observées sont généralement transitoires. De ce fait, les rendements obtenus 

actuellement sur une période significative, de l’ordre de la semaine, n’excèdent 

pas 1%. Une stabilisation de ces processus en vue de leur optimisation dans le 

cadre de système de cultures économiquement viables, pourrait donner accès à 

une ressource abondante, susceptible de constituer une part significative du 

bouquet énergétique. 

 

Il est utile de signaler que le métabolisme de production de l’hydrogène est 

catalysé par deux types d’enzymes à savoir : les nitrogénases et les 

hydrogénases. 

 

- Hydrogénase : c’est une protéine enzymatique Fe-S que possèdent de 

nombreux micro-organismes et qui activent réversiblement l’hydrogène 

moléculaire. Son inconvénient majeur est sa sensibilité à une teneur élevé en 

oxygène, qui à partir d’un certain seuil, inhibera la production de l’hydrogène. 
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- Nitrogénase : C’est une enzyme que possèdent les bactéries et la plupart 

des Cyanobactéries capables de fixer l’azote, elle est constituée essentiellement 

de deux protéines : une protéine Fe et une protéine Mo-Fe. Il faut noter ici que la 

protéine Fe est également très sensible à l’inhibition par l’oxygène. 

 Une comparaison des bioprocédés de la production de l’hydrogène est 

mise en évidence sur le tableau 2.1. 

 

Tableau 2.1 : Comparaison des procédés biologiques de production de 
l’hydrogène. 

 

Système de production de 
l’hydrogène 

Taux de l’hydrogène 
synthétisé 

Références

Biophotolyse directe 0,07 mmol H2 / (L.h) [104] 
Biophotolyse indirecte 0,36 mmol H2 / (L.h) [105,106] 
Photo fermentation 0,16 mmol H2 / (L.h) [107] 
Fermentations en obscurité 64,5 mmol H2 / (L.h) [108] 
Deux étapes de fermentation 
      (Photo+obscurité) 
 

51,20 mmol H2 / (L.h) 
47,92 mmol H2 / (L.h) 

[109] 
[110] 

 

2.4. Culture des microalgues 

Premier maillon de la chaîne alimentaire, en plus de leurs vertus 

énergétiques, les microalgues sont utilisées comme aliment en aquaculture. Les 

souches microalgales peuvent être isolées directement à partir d’échantillons 

d’eau douce brute ou salée, par repiquages successifs et purification. 

Elles se développent par photosynthèse, c'est-à-dire l’assimilation du 

carbone minéral pour la construction de matière organique, suivant le schéma : 
 

6 H20 + 6 CO2    (CH2O)6 + 6 O2 
 

Pour cela, il est indispensable de garantir les conditions nécessaires 

d’énergie lumineuse et de sels minéraux. 
 

 

 

 

48 photons 



 

 

43

Plusieurs facteurs abiotiques influent sur la croissance des microalgues à 

savoir : 

 

a. La lumière : l’intensité lumineuse joue un rôle important. Elle peut être 

naturelle ou reconstituée par des tubes fluorescents ; 

 

b. La température : les changements de température entraînent d’importantes 

variations de la vitesse de croissance des microalgues, il existe une 

température optimale pour chaque espèce cultivée ; 

 

c. L’agitation : la plupart des cultures ont tendance à sédimenter. Il est donc 

nécessaire de les agiter quotidiennement, manuellement ou par bullage avec 

du CO2 dilué dans l’air, ce qui a l’avantage d’apporter du carbone aux 

microalgues. L’agitation permet aussi l’homogénéisation de la lumière 

incidente. 

 

2.5. Description de Chlamydomonas sp. 

L’algue verte unicellulaire Chlamydomonas sp. est un organisme 

phytoplanctonique d’eau douce et de sol (figure 2.3) appartenant à l’ordre des 

volvocales où le stade flagellé mobile est dominant, c’est des algues unicellulaires 

ou coloniales (91 genres et environ 1060 espèces). Ce sont des cellules de forme 

ronde à ovale et parfois légèrement incurvé munies de deux flagelles 

généralement de même longueur, attachées au chloroplaste, un noyau plus ou 

moins central et des vacuoles. Leur diamètre varie entre 5 et 10 microns. Près de 

500 espèces ont été identifiées. 
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Figure 2. 3 : Coupe observée d'une microalgue Chlamydomonas. 
N. noyau, m. mitochondrie, cp. chloroplaste, am. grain d'amidon, f. flagelles, p. paroi.  

Dr. Jacqueline Olive/CNRS-INSTITUT JACQUES MONOD 

 

2.6. Métabolisme de l’hydrogène chez Chlamydomonas sp. 

Le mécanisme photosynthétique est bien illustré dans la figure 2.4 où 

l'énergie lumineuse captée par les molécules de chlorophylle des antennes 

collectrices des photosystèmes I et II (PS I et PS II) est transmise aux centres 

réactionnels P700 et P680. 

 

L'algue verte unicellulaire Chlamydomonas est donc capable de se servir 

du pouvoir réducteur formé par le PS I pour produire de l'hydrogène moléculaire 

(H2). Cette réaction, catalysée par l’hydrogénase fait intervenir des protons (H+) 

comme substrat accepteur d'électrons. Dans un premier temps, les électrons issus 

du PS II et du PS I sont dirigés vers l'hydrogénase. Cependant, l'accroissement de 

la concentration en oxygène dans le milieu, qui a un effet inhibiteur sur 

l'hydrogénase, et le déclenchement du cycle de Calvin conduisent à un arrêt 

rapide de la production d’hydrogène. 

 

L’excitation du centre réactionnel du PS II conduit à la photodissociation de 

l'eau (H2O) et à la production d'oxygène moléculaire (O2). Les plastoquinones 

réduites servent de donneur d'électrons au PS I, via une petite protéine soluble 
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contenant du cuivre, la plastocyanine (Pc). Sous l'action de la lumière, le PS I 

réduit la ferrédoxine (Fd) puis le NADP+, par l'intermédiaire de la protéine FNR, en 

NADPH. De l'ATP est synthétisé à partir d'adénosine-diphosphate (ADP) et de 

phosphate inorganique (Pi) grâce au gradient électrochimique transmembranaire 

formé à la lumière. NADPH et ATP sont ensuite utilisés pour la réduction du gaz 

carbonique (CO2) au cours d'un ensemble de réactions métaboliques. Ces 

réactions, connues sous le nom de cycle de Calvin, constituent la voie principale 

d'incorporation du carbone dans la matière vivante. 
 

Les électrons proviennent du centre réactionnel du photosystème I sont 

transportés un à un par la ferrédoxine qui est une enzyme clé du métabolisme 

énergétique, car elle distribue ses électrons à de nombreuses voies métaboliques 

dont le cycle de Calvin impliquant la Ferrédoxine-NADP+ Réductase (FNR). 

 

 

 

 

 

 
 
 
 
 
 
 
 

 

Figure 2. 4 : Les principales réactions de transferts d'électrons et les réactions 

métaboliques chez la souche Chlamydomonas 



 46

 
 
 

CHAPITRE 3 
METHODES ET TECHNIQUES EXPERIMENTALES 

 
 
 

3.1. Description de l’installation expérimentale 

Afin de caractériser la colonne à bulles, nous l’avons utilisée dans un 

premier temps, comme réacteur pour l’étude hydrodynamique et ensuite, comme 

photo bioréacteur pour la culture des microalgues et pour la production de 

l’hydrogène par voie biologique, vu sa simple technologie et sa mise en œuvre 

aisée. Cette dernière a été conçue au Centre de Développement des Techniques 

Nucléaires (CDTN) d’Alger. 

 

Le dispositif expérimental utilisé au cours de ce travail est une colonne 

cylindrique en verre de diamètre interne de 0,04m et d’une hauteur de 0,86m 

munie de plusieurs tubulures latérales permettant d’effectuer des prélèvements à 

différents niveaux. A cet effet, deux diffuseurs poreux en verre fritté de différentes 

porosités ont été utilisés, du petit diamètre de 40µm jusqu’au grand diamètre de 

150µm, ces diffuseurs ont été adaptés à la colonne au même laboratoire de 

verrerie du CDTN et ce pour les besoins d’un fonctionnement  gaz-liquide. Ce 

dernier correspond au système (air/eau) où l’air comprimé est distribué via le 

diffuseur du bas de la colonne. La mesure du débit d’air s’effectue grâce à un 

débitmètre de marque (ROTA).  

 

Le dispositif expérimental est représenté sur la figure 3.1. 
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Figure 3.1 : Schéma du dispositif expérimental 

1- Compresseur de gaz 
2- Vanne de réglage 
3- Débitmètre à gaz 
4- Diffuseur 
5- Colonne 
6- Cellule conductimétrique 

Conductimètre 

1 

2 3 

4 

5 

6 
86

0 
m

m
 

Ø 40 mm
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3.2. Etude hydrodynamique 

 

3.2.1. La distribution des temps de séjour 

Afin de caractériser et de mieux comprendre les phénomènes 

d’écoulements au sein de la colonne à bulles en terme de mélange et de mise en 

contact, nous avons utilisé la méthode de la distribution des temps de séjour 

(DTS). Cette dernière permet de caractériser de façon globale le mélange des 

phases générées par l’écoulement dans un réacteur réel en injectant un traceur. 

Chaque molécule du traceur ne traverse pas en effet le réacteur avec le même 

temps, mais à un temps de séjour variable. 

 

La distribution des temps de séjour a été déterminée en utilisant la méthode 

conductimétrique où un faible volume de chlorure de potassium (KCl) a été injecté 

sous forme d’impulsion à la partie basse de la colonne. Durant chaque essai  5ml 

de KCl 4N ont été injectés. La variation de la conductivité à la sortie (au sommet 

de la colonne) a été mesurée au moyen d’une cellule de conductivité qui est 

placée dans le réacteur à une hauteur suffisante pour détecter la moindre variation 

du traceur et est reliée à un conductimètre de marque INOLAB. L’enregistrement 

des variations de la conductivité a été réalisé en utilisant un enregistreur. Notons 

que la conductivité de la solution a été reliée à la concentration en traceur grâce à 

une courbe d’étalonnage. 

 

Les mesures de la distribution des temps de séjour au moyen d’un traceur 

offrent un bon nombre de renseignements sur l’écoulement du fluide au sein du 

réacteur. Dans le cas d’une injection impulsion dans un réacteur fermé, le relevé 

expérimental de la courbe de concentration C(t) permet d’établir la courbe DTS où 

la fonction E(t) est définie par : 

 

∫
∞=

0

dtC(t)

C(t)E(t)       (3.1) 

 

avec C(t), la concentration en traceur à la sortie du réacteur en fonction du temps. 
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Nous pouvons également à partir des données expérimentales calculer les 

paramètres de la DTS tels que le temps de séjour moyen st ou la variance 

normée 2
θσ .  

 

∑
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=
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3.2.2. Système de distribution du gaz 

La distribution de gaz a été assurée par deux diffuseurs de gaz en verre 

fritté de diamètre moyen de pore de 40µm et de 150µm chacun (Figure3.2). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 3.2 : Diamètre des pores des deux diffuseurs de gaz. 

 

Les essais sont réalisés en milieu diphasique (eau-air), où le liquide est en 

batch et le gaz en continu. Les expériences ont été menées en faisant varier le 

débit d’air de 1l/min jusqu’à 6l/min. 

 

Les paramètres d’études sont : 

1- l’influence de la porosité du diffuseur de gaz 

2- l’influence de la vitesse du gaz (UG) 

Diffuseur1 (150µm) Diffuseur2 (40µm) 
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3.2.3. Mesure de la rétention gazeuse 

C’est l’un des paramètres les plus importants, caractérisant 

l’hydrodynamique d’un réacteur gaz-liquide. La rétention gazeuse est déterminée 

en fonction de la vitesse superficielle du gaz et du type de diffuseur. Pour les 

colonnes à bulles, l’estimation de la rétention de la phase gazeuse a été réalisée à 

partir de la différence des hauteurs avant et après coupure du débit de gaz, ce qui 

correspond au taux de gaz dans la colonne suivant la formule : 

 

0

0
G H

H
H

HH ∆
=

−
=ε      (3.4) 

 

Où :  

H0   : la hauteur du liquide avant injection du gaz 

∆H : l’augmentation du niveau du liquide après injection du gaz 

 

3.2.4. Mesure de la taille des bulles 

Les travaux publiés jusqu’à ce jour, traitant les caractéristiques des bulles, 

montrent que la taille des bulles augmente avec l’augmentation des paramètres 

suivants : la vitesse superficielle du gaz, la viscosité du liquide, la tension de 

surface, etc. 

 

La mesure du diamètre moyen d’une bulle à partir d’une population de 

bulles est réalisée par une méthode photographique à partir de plusieurs prises de 

photos numériques en un point de la colonne loin du distributeur de gaz de sorte à 

ce que la distribution des bulles soit uniforme. Les prises de photos ont été 

réalisées grâce à un appareil photo numérique de marque (SONY).  

 

Les bulles de gaz, sont supposées être de forme ellipsoïdales et sont 

mesurées directement à partir des photos superposées sur papier millimétré. 
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Le diamètre du volume équivalent est pris comme étant représentatif de la 

dimension des bulles. 

 

di=
3 2 ba        (3.5) 

 

a, b étant respectivement le grand et le petit axe de l’ellipse.  

 

La distribution de la taille des bulles est définie par le diamètre de Sauter 

(dS). 

 

∑
∑

=

i
ii

i
i

S dn

dn
d

ii

2

3

.

.
      (3.6) 

 

n : étant le nombre des bulles ayant un diamètre équivalent di. 

 
3.3. Matériel biologique 

 

3.3.1. Souche algale utilisée 

Les microalgues utilisées dans cette étude sont isolées à partir 

d’échantillons d’eaux douces prélevés dans la région d’Adrar (Sud/Ouest 

algérien). L’espèce microalgale étudiée est Chlamydomonas sp. 

 
3.3.2. Milieu de culture 

Le milieu de culture utilisé est le Tris-Acetate-Phosphate (TAP) qui est très 

employé pour la culture de microalgues afin de produire de l’hydrogène [111,112]. 
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La composition du milieu est la suivante : 

 

NH4Cl     0.4  g/l 

MgSO4, 7H2O   0.1 g/l 

CaCl2, 2H2O    0.05 g/l 

K2HPO4    0.108 g/l 

KH2PO4    0.056 g/l 

Tris     2.42 g/l 

Acide acétique glacial  1 ml 

Trace de métal contenant : Na2EDTA, ZnSO4, 7H2O, H3BO3, MnCl2, 4H20, 

FeSO4, 7H2O, CoCl2, 6H2O, CuSO4, 5H2O, (NH4)6Mo7O24, 4H2O, KOH. 
 

Le milieu est autoclavé à 120°C, pendant 20 minutes puis ajusté à un pH de 

7,2.  

 
3.3.3. Culture de microalgues 

Le milieu est réparti en Erlenmeyers de 250 ml à raison de 50 ml. La culture 

microalgale est ensemencée et maintenue en suspension à température ambiante 

et sous un éclairement continu, en respectant une photopériode 

(lumière/obscurité) de 16/8 pendant trois semaines.  

 

Une agitation quotidienne est effectuée pour assurer l’homogénéité de la 

suspension. Après cette durée, 0,5 ml de culture sont repiquées dans un autre 

Erlenmeyer contenant un milieu de culture frais. La culture de trois semaines est 

inoculée dans la colonne à bulles, préalablement stérilisée, contenant 900 ml de 

milieu de culture, complété à 1000 ml par la préculture.  

 

Durant l’expérimentation, la culture est maintenue en continue sous une 

lumière blanche en utilisant des tubes de néons. 

 

3.3.4. Mesure de la densité optique 

Le suivi de la croissance est réalisé en mesurant la densité à une longueur 

d’onde de 625nm. L’appareil utilisé à cet effet est un spectrophotomètre 

UV/Visible de type 1601 SCHIMADZU, avec un trajet optique de 1cm. 
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3.3.5. Comptage des cellules 

Le comptage des cellules a été effectué au microscope optique, en utilisant 

la cellule de Malassez (Appendice B).  

 

 

3.3.6. Observations microscopiques 

 Des observations sont effectuées de façon continue à l’aide d’un 

microscope optique pour contrôler l’état physiologique des cellules et de déceler 

d’éventuelles contaminations. 

 

 Des prélèvements quotidiens sont effectués afin de pouvoir mesurer la 

concentration en oxygène dissous, le pH, la température et la matière sèche à 

l’aide d’un oxymètre de type INOLAB. 

 

3.3.7. Détermination de la matière sèche 

Un volume (Ve) d'échantillon liquide non centrifugé est versé dans une 

capsule en porcelaine préalablement tarée (P1). Celle-ci est ensuite placée dans 

une étuve à 105°C pendant 24 heures, afin d'obtenir la matière sèche. A la sortie 

de l’étuve, la capsule est refroidie dans un dessiccateur, puis pesée (P2). 

 

3.3.8. La mesure de l’intensité lumineuse 

Pour ce faire, nous avons utilisé un luxmètre de type TESTO 545 qui nous 

renseigne sur les valeurs de l’intensité lumineuse en Lux. 
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CHAPITRE 4 
RESULTATS ET DISCUSSION 

 
 
 

4.1. Etude hydrodynamique 

Ce travail consiste à étudier le comportement des phases liquide et gazeuse 

dans la colonne à bulles. Pour mieux comprendre la dispersion de la phase gazeuse, 

nous avons étudié la rétention gazeuse globale et la taille des bulles. Quant à la 

distribution des temps de séjour, elle nous permettra d’estimer le temps de mélange 

de la phase liquide. 

 

4.1.1. Rétention de gaz ( Gε ) 

Dans la colonne à bulles, l'injection du gaz permet d’assurer le mélange de la 

phase liquide. L’étude de la dispersion de la phase gazeuse apportera justement des 

renseignements complémentaires sur l’écoulement des fluides au sein du réacteur. 

La rétention gazeuse, Gε , paramètre important caractérisant l’hydrodynamique des 

colonnes à bulles, dépend principalement de la vitesse superficielle du gaz et du type 

de diffuseur de gaz.  

 

L'évolution de la rétention gazeuse en fonction de la vitesse superficielle du 

gaz est un moyen de déceler la transition d’un régime d’écoulement à un autre au 

sein du réacteur. Ceci est matérialisé par des changements de pente sur la courbe. 

 

 

 

 

 



 55

Les essais réalisés ont permis d’étudier l’influence de la vitesse du gaz et du 

type de distributeur sur l’écoulement du système air-eau au sein de la colonne à 

bulles. L’évolution de la rétention gazeuse ( Gε ) avec la vitesse superficielle du gaz 

des deux diffuseurs (150µm et 40µm) est illustrée sur la figure 4.1.  

 

Cette figure montre qu’au départ il y a un accroissement de la rétention 

gazeuse en fonction de la vitesse superficielle de gaz. Cette  allure est caractéristique 

d’une distribution de gaz initiale uniforme comme l’ont déjà signalée Zahradnik [35] et 

Camarasa [36]. Nous remarquons, également, que pour des vitesses faibles de gaz, 

notamment celles inférieurs à 4 cm/s, la rétention gazeuse est quasiment similaire 

pour les deux diffuseurs.  

 

Par contre, pour des vitesses de gaz supérieurs à 4 cm/s, nous constatons que 

l’écart devient plus marquant et les valeurs de la rétention obtenues dans le cas du 

diffuseur 1 (150µm) sont supérieures à celles obtenues dans le cas du diffuseur 2 

(40µm). Ceci met en évidence clairement, l’effet des deux diffuseurs employés sur la 

rétention gazeuse.  

 

En effet, le diffuseur 1 génère des bulles de plus grande taille 

comparativement au diffuseur 2, dans ce cas la coalescence des bulles est plus 

importante ce qui conduit à une augmentation de la rétention gazeuse dans 

l’ensemble du réacteur. En outre, nous remarquons des changements de pente dus 

aux changements de régime d’écoulement, c'est-à-dire le passage du régime 

homogène au régime hétérogène.  

 

Nous avons enfin noté une augmentation de la rétention gazeuse liée 

certainement à l’élévation de la vitesse du gaz injecté, ce que corroborent les 

observations faites par Thomas [113].  
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Pour mieux comprendre ces phénomènes, une analyse en régime de bullage 

est faite selon les approches de visualisation directe et le passage en coordonnées 

logarithmiques [22].  
 

4.1.1.a. Corrélation de la rétention gazeuse 

La rétention gazeuse est corrélée en fonction de la vitesse superficielle du gaz 

obtenue avec l’approche logarithmique pour le système air-eau et pour les deux types 

de diffuseurs poreux (40µm et 150µm) utilisés. La corrélation classique de la 

rétention gazeuse vis-à-vis de la vitesse superficielle du gaz UG peut être exprimée 

par la relation suivante : 
 

Gε = α
GUC        (4.1) 

 

 
Figure 4.1 : Profil de la rétention gazeuse en fonction de la vitesse superficielle 

du gaz pour les deux types de diffuseurs. 

UG (m/s) 

Gε  

Régime 
Homogène 

Régime 
Hétérogène 



 57

Le tableau 4.1 montre les résultats obtenus par l’approche logarithmique pour 

les deux diffuseurs utilisés. 
 

Tableau 4.1 : Relations issues des courbes log ( Gε ) = f (UG). 

 Homogène Hétérogène 

Diffuseur 1 (150µm) 
Gε = 1,7 866,0

GU  Gε = 1,078 5301,0
GU  

Diffuseur 2 (40µm) 
Gε = 2,65 1504,1

GU  Gε = 0,82 3853,0
GU  

 

Les paramètres de la corrélation ont été déterminés à partir de la courbe des 

coordonnées logarithmiques de la rétention gazeuse et de la vitesse superficielle du 

gaz (Cf. figure 4.2). Les valeurs obtenues, C=1,7 et α=0,866 pour le diffuseur 1 

(150µm) correspondent à celles obtenues par Shah [1]. En effet, l’exposant α varie de 

0,7 à 1,2 pour le régime homogène. Au-delà d’un point max, il y a un changement de 

pente de la courbe de rétention gazeuse où C=1,078 et α =0,53, ce qui correspond à 

un régime hétérogène où le coefficient α varie entre 0,4 et 0,7.  
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Figure 4.2 : Identification des régimes d’écoulement cas du diffuseur 1 
(150µm) 
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Quant au diffuseur 2 (40µm), le passage en coordonnées logarithmiques est 

représenté sur la figue 4.3. Le coefficient C=2,65 et l’exposent α=1,1504, déterminés 

correspondent au régime homogène, par contre le changement de pente indique le 

changement de régime.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Les résultats expérimentaux obtenus, comparés à ceux de la littérature, sont 

consignés sur la figure 4.4. 

Pour les faibles vitesses de gaz, il y’a une bonne concordance des résultats 

expérimentaux avec ceux de Joshi et Sharma [51]. Par contre, pour les grandes 

vitesses, les résultats divergent, ce qui est probablement dû aux conditions 

opératoires et au type de diffuseurs utilisés. Il apparait clairement qu’il est souvent 

difficile de comprendre ces phénomènes, car les écoulements en colonnes à bulles 

sont complexes, ce qui empêche de prédire avec exactitude la valeur de la rétention 

gazeuse d’une installation à plus grande échelle. 

Figure 4.3 : Identification des régimes d’écoulement cas du diffuseur 2 (40µm) 
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4.1.2. Diamètre des bulles 

L’étude de la taille des bulles est un paramètre fondamental pour la 

compréhension du régime de dispersion de la phase gazeuse et de l’écoulement 

dans la colonne. Aussi, l’utilisation d’un distributeur de gaz, générant des bulles de 

petite taille réparties de manière homogène tout au long de la colonne, permettra 

d’obtenir un meilleur mélange [114]. 

 

Les résultats obtenus montrent que l'augmentation du débit d’air conduit à 

l’augmentation de la taille des bulles où les grandes bulles semblent coexister avec 

les plus petites (figure 4.5). L’augmentation de la vitesse superficielle du gaz peut 

Figure 4.4 : Comparaison de la rétention gazeuse des deux 
types de diffuseurs avec celles de la littérature 

Gε  

UG (m/s) 
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donc conduire à la coalescence des bulles ce qui donne lieu à la formation de bulles 

de plus grande taille ; ce qui est en accord avec les travaux de Fukuma [115], Saxena 

[116] et Li [117].  

 

Ces auteurs ont rapporté que la taille des bulles augmentait avec 

l’augmentation de la vitesse superficielle du gaz. Contrairement aux résultats obtenus 

par Akita et Yoshida [41], où la taille des bulles diminue avec l’augmentation du débit 

d’air. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Il faut signaler que dans nos conditions, la colonne à bulle est d’un petit 

diamètre, et que le gaz est injecté à un débit supérieur à 6 l/min. Il y a formation de 

poches de gaz qui provoquent l’apparition du phénomène de piston où les bulles 

coalescent jusqu’à occuper toute la section de la colonne. 

 

La distribution de la taille des bulles en fonction du débit d’air injecté est 

représentée sur la figure 4.6.  

Figure 4.5 : Régimes d’écoulement dans la colonne à bulles  
cas du diffuseur 2 (40µm) (a) Q=0.5l/min, (b) Q=1.5l/min, (c) Q=2l/min. 

(a) (b) 

Ug 

(c) 
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La figure, ci-dessus, montre que le diamètre moyen des bulles augmente avec 

l’augmentation de la vitesse superficielle du gaz injecté ; ce qui signifie que le 

diamètre des bulles dépend de la vitesse superficielle du gaz. Aussi, à des débits de 

gaz élevé (6l/min), il y a apparition du phénomène de coalescence des bulles et que 

leur taille devient difficile à déterminer.  
 

Enfin, il semble que pour les deux diffuseurs utilisés, le diamètre des pores des 

diffuseurs n’ont aucune influence significative sur la distribution de la taille des bulles. 

Selon Parthasarathy [118], en dessous d’un diamètre de pore de 50µm, le 

changement de taille des bulles devient  négligeable. 

 

Dans notre cas, le calcul du diamètre des bulles a été effectué en assimilant 

les bulles à une forme ellipsoïdale, pour les diffuseurs utilisés dont les diamètres 

varient de 2,5mm à 8,5 mm. Nous avons observé que le diamètre équivalent moyen 

Figure 4.6 : Variation du diamètre moyen des bulles en  
                 fonction du débit du gaz injecté. 
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des bulles augmente avec la hauteur de la colonne, ce qui est dû à la coalescence 

des bulles.  

 

Nous avons également constaté que le diamètre moyen des bulles est 

relativement plus élevé pour le diffuseur 2 (40µm) que pour le diffuseur 1 (150µm). 

Car le diffuseur 2 génère de petites bulles à la surface du diffuseur. Seulement loin 

du diffuseur et lors de leur ascension, les bulles coalescent et deviennent de plus 

gros diamètre. Parthasarathy [118] ont rapporté que dans un milieu coalescent les 

bulles générées par le diffuseur coalescent lors de leur montée et que le diamètre 

moyen et la distribution de la taille des bulles n’est pas forcement la même dans le 

volume et à la surface du diffuseur.  

 

La figure 4.7 représente le diamètre de Sauter en fonction de la vitesse 

superficielle du gaz. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 4.7 : Variation du diamètre de Sauter en fonction de la 
vitesse superficielle du gaz. 
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Pour les deux diffuseurs, nous constatons que le diamètre de Sauter suit la 

même allure que les courbes précédentes excepté pour le diffuseur 2. Nous 

remarquons également que la variation du diamètre de Sauter augmente légèrement 

avec l’augmentation de la vitesse du gaz et ce dans le cas du diffusseur2. Il semble 

que la variation du diamètre moyen des bulles dépende du diamètre de l’orifice du 

distributeur de gaz testé ainsi que des conditions opératoires. Ces observations ont 

été confirmées par Bouaifi [32], à savoir que le diamètre moyen des bulles dépend 

exclusivement du type de diffuseur de gaz utilisé. 

 

Toutefois, pour le diffuseur 1, le diamètre de Sauter est de 5mm, tandis que 

pour le diffuseur 2, il est de 7,5mm. Ceci est probablement du à l’augmentation de la 

vitesse de circulation du liquide qui provoque l’entraînement des grosses bulles. 

Aussi, pour des vitesses superficielles plus élevées la population des bulles, la plus 

rencontrée, est constituée de grosses bulles. 

 

4.1.2. Aire interfaciale des bulles 

L’aire interfaciale (a) est un paramètre clé caractéristique du contacteur gaz-

liquide utilisé et s’exprime en m2.m-3. Cette valeur traduit la surface d’échange des 

bulles par unité de volume total de réacteur. La figure 4.8 présente l’évolution de l’aire 

interfaciale en fonction du débit de gaz concernant les deux diffuseurs poreux.  
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D'après cette figure, l’aire interfaciale augmente avec le débit de gaz. 

Toutefois, au-delà d’un débit de gaz de 3 l/min, nous constatons qu’il y a une 

diminution de l’aire interfaciale. Il faut noter que les valeurs de a dépendent du 

diamètre des bulles générées et de leur fréquence de formation. 
 

4.1.3. Détermination des temps de séjour 

L’étude de la distribution des temps de séjour a été effectuée en utilisant la 

méthode conductimétrique. Il s’agit de mesurer la conductivité électrique du fluide 

après y avoir introduit une petite quantité d’électrolyte. Pour cela, nous  avons fait 

varier le débit de gaz injecté et le type du diffuseur de gaz. Deux diffuseurs, de 

porosité différente, ont été utilisés (40µm et 150µm). Pour chaque essai nous avons 

mesuré la variation temporelle de la conductivité pour un débit de gaz fixé et pour 

chaque type d’aérateur.  
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Figure 4.8 : Aire interfaciale en fonction du débit de gaz  
pour les deux diffuseurs. 
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Il est indispensable de disposer d’une courbe d’étalonnage de la conductance 

en fonction de la concentration du chlorure de potassium. Cette courbe permet de 

relier linéairement la concentration du Chlorure de potassium à la conductance (Cf. 

figure 4.9). 

 

Pour des débits de gaz élevé, le traitement des données et l’interprétation des 

courbes n’étaient pas aisés. Ces perturbations sont probablement dues à la présence 

de bruits de fond et au passage à proximité de la sonde de conductivité de bulles de 

grandes tailles et qui ont du toucher la sonde de conductivité ; ce qui est inévitable 

dans le système eau-air [119].  

 

Nous avons, par ailleurs, constaté de grandes fluctuations en ce qui concerne 

la variation de la conductivité en fonction du temps et par conséquent la variation de 

la concentration ; suite à cela nous avons opté pour la filtration de ces données en 

Figure 4.9 : Courbe d’étalonnage 

y = 0.0083 x - 0.0005 
R2 = 0.998 

K
C

l 
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utilisant le filtrage par un logiciel le MATLAB 6.5. Il s’agit d’établir un programme afin 

de lisser les données expérimentales. 
 

Le temps de séjour moyen est déterminé pour chaque essai à partir des 

courbes expérimentales par la relation (3.2). Le tableau 4.2 représente les résultats 

obtenus : 

 

Tableau 4.2 : Les temps de séjours pour les deux diffuseurs et pour différents débits : 
 

Diffuseur 1 (150µm) Diffuseur 2 (40µm)  

Débit du gaz 

(l/min) 
tsm (s) tsm (s) 

1 

3 

5 

6 

63,44 

68,90 

58,90 

57,49 

66,15 

65,66 

62,54 

60,87 

 

 

Les résultats des DTS par traçage au KCl sont représentés sur la figure 4.10 et 

4.11.  
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Figure 4.10 : Représentation de la variation de la concentration du traceur  

en fonction du temps pour le diffuseur 2 (40µm) Q=6 l/min 

(a) avant filtrage, (b) après filtrage 
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Figure 4.11 : Représentation de la variation de la concentration du traceur  

en fonction du temps pour le diffuseur 2 (40µm) Q=5 l/min 

(a) avant filtrage, (b) après filtrage 
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4.1.3.1. Modélisation de la colonne 

Les courbes de DTS obtenues ont été modélisées en utilisant un modèle à 

dispersion axiale. Les résultats obtenus sont représentés dans les figures suivantes, 

pour chaque débit et chaque type de diffuseur.  
 

Les données expérimentales sont représentées et comparées au modèle de 

dispersion axiale. Les paramètres du modèle sont ajustés afin d’obtenir une meilleure 

approche et un bon ajustement du modèle aux données expérimentales. Pour cela, 

nous avons utilisé le logiciel MATLAB 6.5.  

Nous avons constaté que pour un réacteur de type colonne à bulles 

fonctionnant en mode batch  la DTS répond parfaitement au modèle de dispersion 

axiale.  
 

L’expression utilisée est l’équation (1.14) et les résultats de ce modèle 

semblent être en bon accord avec les données expérimentales. Les figures (4.12 et 

4.13) représentent la sortie du traceur pour le diffuseur 1 (150µm) pour deux débits 

différents (QG=1l/min  et QG=3l/min). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 Figure 4.12 : Concentration du traceur à la 
sortie en mode batch (diffuseur 1, QG=1l/min) 

C
/C

0 

Temps 



 70

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

4.2. Etude de la croissance microalgale et essai préliminaire de production de 

l’hydrogène 

 

4.2.1. Etude de la croissance 

La croissance des microalgues est favorable en présence d’un milieu de 

culture riche en éléments nutritifs et sous une intensité lumineuse suffisante. En effet, 

différents facteurs sont susceptibles d’influencer la croissance ainsi que la production 

de l’hydrogène à partir des microalgues. Les expériences ont été effectuées dans la 

colonne à bulles, inoculée par une préculture de Chlamydomonas sp. contenant 

22,55 cellules/ml, pour suivre par la suite en fonction du temps, l’évolution des 

paramètres biophysiques tels que : la teneur en oxygène dissous, le pH et la 

température.  

Figure 4.13 : Concentration du traceur à la 
sortie en mode batch (diffuseur 1, QG=3l/min) 

Temps 

C
/C
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Le comptage des cellules microalgales est réalisé à l'aide d'un microscope 

photonique. Le dénombrement est effectué avec une cellule de comptage, appelée 

cellule de Malassez. Il s'agit d'une lame spéciale qui, lorsqu'elle est observée au 

microscope, présente une grille de 100 carrés correspondant à un volume de 1 mm3. 

La description de la méthode de comptage est décrite en Appendice B. 

 

L’expérience sous une intensité lumineuse de 7800 Lux révèle une évolution 

considérable de la biomasse microalgale au cours du temps (figure 4.14).  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 

Figure 4.14 : Photographie de Chlamydomonas sp. 

 

 

La figure 4.15 représente la variation de la densité optique en fonction du 

temps, traduisant l’évolution de la croissance temporelle des microalgues. Ici, nous 

remarquons que cette courbe traduit réellement la cinétique de croissance de la 

souche. Le maximum est atteint après 98 heures de culture, suite à cela, la 

concentration en biomasse est stable, ce qui correspond à la phase stationnaire.  
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Nous avons observé au cours de la croissance, une augmentation du pH tout 

en restant dans une plage de 6,9 et 8,5 (Figure 4.16). Cette augmentation est 

normale car elle traduite la croissance des microorganismes. Cette hausse de pH est 

due à l’activité photosynthétique microalgale (consommation du CO2). Etant donnée 

que les microalgues absorbent très rapidement le CO2, le pH du milieu se déplace 

vers les valeurs supérieures à 7,5 dans le cas où la demande des microalgues en 

CO2 est plus élevée que son l’apport dans le milieu. 

 

 

 

 

 

 

Figure 4.15 : Evolution de la densité optique  
au cours du temps 
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En ce qui concerne la matière sèche, sa variation est illustrée sur la figure 

4.17. Nous notons, une augmentation de la matière sèche au cours du temps, ce qui 

traduit la concentration cellulaire du milieu de culture. Pourtant, nous observons, une 

diminution de la matière sèche vers la fin de la croissance.  

 

L’évolution de l’oxygène dissous en fonction du temps est globalement 

croissante durant la période d’éclairement ce qui traduit également l’activité 

photosynthétique et donc la croissance microalgale (figure 4.18). Les concentrations 

en oxygène dissous sont comprises entre 2,9 et 11,7. Concernant les variations de 

températures, celles-ci sont pratiquement constantes. 

 

 

Figure 4.16 : Variation du pH en fonction du temps au cours 
de la croissance algale 
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Figure 4.17 : Variation de la matière sèche en fonction 
du temps 

Figure 4.18 : Variation de l’oxygène dissous en fonction 
du temps 

2 
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Les cultures conduites sous une intensité lumineuse de 6300 Lux (figure 4.19), 

ont montré que la souche ne poussait pas correctement, comparé aux cultures 

conduites sous une intensité lumineuse de 7800 lux. La phase de latence dure près 

de 46 heures, suivie d’une phase exponentielle jusqu’à 122 heures, ce qui 

correspond à une densité optique de 0,78. Concernant la variation de la matière 

sèche traduisant la concentration cellulaire, elle est illustrée sur la figure 4. 20, nous 

avons constaté des fluctuations  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 4.19 : Evolution de la densité optique en fonction du temps  

Figure 4.20 : Variation de la matière sèche en fonction du temps 
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4.2.2. Essai préliminaire de la production biologique de l’hydrogène 

Des essais préliminaires de production de l’hydrogène par la souche 

Chlamydomonas sp., ont été entrepris dans la colonne à bulles comme 

photobioréacteur, dotée d’un système d’agitation mécanique pour maintenir les 

cellules algales en suspension. Pour cela un barbotage à l’azote est effectué afin de 

créer l’anoxie. 

La figure 4. 21 montre la variation de l’oxygène dissous en fonction du temps. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Comme illustré dans la figure, au démarrage de la culture, le taux d’oxygène 

dissous varie peu. Au-delà de 20 minutes, il augmente, car il y’a dégagement d’O2 dû 

à la photosynthèse. Toutefois, après 20 minutes de croissance, de petites bulles 

apparaissent à travers le tube capillaire sortant du photobioréacteur (système de 

piégeage des gaz).  

 

Figure 4. 21 : Evolution de l’oxygène dissous lors de l’essai 
de production de l’hydrogène 

2 
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Ce dégagement gazeux peut être expliqué par l’installation des conditions 

d’anoxie dans le milieu et le commencement de la production d’hydrogène 

(transcription de la Fe-hydrogénase). Juste après, il y a augmentation de l’oxygène 

dissous dans le milieu ce qui inhibe toute production d’hydrogène. Aussi, la présence 

d’acétate augmente le taux de la respiration, donc dégagement de gaz carbonique, 

favorisant ainsi l’anoxie. Ces observations sont en accord à celles observées par 

Melis [100].  

 

En effet, dans les conditions favorables de culture et de lumière, les cellules 

fabriquent de la matière organique ; après épuisement du milieu de culture, les 

cellules continuent la photolyse de la molécule d’eau en étant exposées à la lumière, 

produisent ainsi de l’hydrogène gazeux au lieu de fabriquer de la matière organique. 

 

Deux voies simultanées semblent impliquées dans le processus de production 

d’hydrogène. L’une, dépendante du PSII, fournit, après photolyse de l’eau, des 

électrons à l’hydrogénase par le biais de la chaîne photosynthétique. La seconde voie 

est indépendante du PSII. Les électrons fournis à la chaîne photosynthétique seraient 

issus de la dégradation des réserves cellulaires.  

 

En plaçant les cellules en anoxie, par bullage à l’azote après la période 

d’accumulation d’amidon, une production d’hydrogène est immédiatement observée. 

Cependant cette production reste transitoire, car le dégagement d’hydrogène est 

rapidement stoppé. 
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CONCLUSION 
 
 
 

Notre travail avait pour objectif de caractériser l’hydrodynamique d’une 

colonne à bulles conçue dans le but de l’utiliser comme photobioréacteur pour la 

production de l’hydrogène à partir des microalgues isolées localement.  

 

Dans une première partie, une étude hydrodynamique a été effectuée en 

déterminant différents paramètres à savoir : la rétention gazeuse, la variation de la 

taille des bulles et la distribution des temps de séjour.  

 

Cette étude nous a permis de révéler l’influence du type de diffuseur de gaz 

sur la rétention gazeuse et la taille des bulles. Nous avons constaté que la 

rétention gazeuse est étroitement liée à la vitesse superficielle du gaz pour les 

deux diffuseurs frittés utilisés (40µm et 150µm). Aussi, le type de diffuseur influe 

sur la rétention gazeuse. 

 

L’étude hydrodynamique a montré qu’il est possible de distinguer les 

régimes d’écoulement en colonne à bulles fermée à la phase liquide (mode batch) 

à partir de la rétention gazeuse. Le régime homogène est observé à de faibles 

vitesses de gaz pour les deux diffuseurs.  

 

Les résultats obtenus montrent que la vitesse du gaz injecté influe sur la 

taille des bulles. Les colonnes à bulles équipées de diffuseurs poreux offrent un 

meilleur contact du système gaz liquide. Aussi, L’effet de la coalescence des 

bulles lors de leur ascension a été observé. 

 

Concernant la distribution des temps de séjour, obtenue par traçage, nous 

avons remarqué qu’à de plus grands débits de gaz injecté, les fluctuations sont 

importantes dues à la sensibilité de la sonde de conductivité au contact des bulles 
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dans la colonne. A cet effet, nous avons procédé au filtrage des courbes en 

utilisant le MATLAB 6.5 afin de filtrer les données. Les temps de séjour moyens 

ont été calculés, variant entre 57,49s et 68,90s.  

 

Nous avons constaté, également, qu’après modélisation, la courbe de DTS 

correspondait à un modèle de dispersion axiale qui semble représenter 

correctement le mélange de la phase liquide. 

 

Dans une seconde partie, la colonne à bulles a été utilisée comme 

photobioréacteur pour la culture des microalgues. Des essais préliminaires de 

production de l’hydrogène ont été effectués.  

 

La croissance et l’évolution massive de la biomasse microalgale montre 

que le réacteur utilisé est parfaitement adapté à la culture des microalgues. Nous 

avons, également, montré que l’anoxie a été atteinte en faisant un barbotage à 

l’azote de la culture 

 

Pour élucider un certains nombre de phénomènes jusque là inexpliqués ou 

en contradiction avec les données de la littérature, ce travail mérite d’être 

poursuivi et approfondi pour répondre à ces questionnements et plus 

particulièrement, dans la partie mise en œuvre des souches micro algales en vue 

de la production d’hydrogène. 



 
 
 

Appendice A 
LISTE DES SYMBOLES ET ABREVIATIONS 

 
 
 
A  : Aire de la section droite de la colonne 

Ar   : Nombre d’Archimède 2

23

L

LC
r

gDA
µ
ρ

=  

a  : Aire interfaciale        (m2m-3) 

C(t)  : Concentration du traceur à l'instant t     (mole.l-1) 

C0  : Concentration du traceur à l'entrée     (mole.l-1) 

di  : Diamètre de bulle       (m) 

ds  : Diamètre de Sauter des bulles      (m) 

DZ  : Coefficient de dispersion axiale     (m2.s-1) 

Dc  : Diamètre interne de la colonne      (m) 

D.O : Densité optique 

DTS  : Distribution des temps de séjour     

E0  : Nombre d’ Eötvös 
L

LC gDE
σ
ρ2

0 =  

E(t)  : Fonction de distribution des temps de séjour   

Fr  : Nombre de Froude 
gD

UF
C

G
r

2

=   

H  : Hauteur de dispersion après injection de gaz    (m) 

H0  : Hauteur du liquide au repos      (m) 

MS  : Concentration en matières sèches     (g.l-1) 

N  : Nombre de réacteur dans un modèle de réacteurs en série  

Q  : Débit du gaz        (l.min-1) 

T : Temps        (s) 

 

 



t sm  : Temps de séjour moyen       (s) 
n
GU  : Vitesse superficielle du gaz      (m.s-1) 

z  : Position axiale dans la colonne      (m) 
          
 
LETTRES GRECQUES 

 α  : Coefficient de l’équation (1.3) 

Gε   : Rétention gazeuse       (m3/m3) 

Lε   : Rétention liquide        (m3/m3) 

Sε   : Rétention solide        (m3/m3) 

 

 τ : : Temps de passage       (s) 

 β  : Hauteur occupée par le traceur. 

 

 



Appendice B 

Comptage de cellules microalgales sur cellule de Malassez. 
 

Le principe de la méthode consiste à effectuer un dénombrement au microscope optique, 

des cellules microalgales contenues dans les limites des carreaux de la cellule de Malassez, 

présentée sur la photographie ci-dessous. Le comptage est moyenné sur plusieurs mesures. 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

gletanrecpetitun'dVolumecomptésglestanrecpetitsdeNombre
comptéescellulesdetotalNombreN

×
=

N en nombre de cellules comptées par 
unité de volume 

Le volume du grand rectangle est : 
V= 2.5 * 2 * 0.20 mm 
V = 1 mm3 = 1µL 
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