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ÉTUDE EXPÉRIMENTALE ET MODÉLISATION DE LA DIGESTION 
ANAÉROBIE DE MATIÈRES ORGANIQUES RÉSIDUELLES DANS 

DES CONDITIONS HYPERTHERMOPHILES 
 

 Wassila ARRAS 
 

RÉSUMÉ 

 

L'effet de la température sur la formation d'acides pendant la fermentation des résidus solides 
municipaux est étudié en premier lieu (étape acidogène). La performance d’un lot de six 
réacteurs anaérobies est évaluée en utilisant trois sources d’inoculum différentes : inoculum 
anaérobie mésophile issue du traitement des boues de station d’épuration des eaux usées; 
inoculum anaérobie thermophile provenant du traitement des résidus de farine d’une usine 
agroalimentaire; et un troisième inoculum anaérobie hyperthermophile provenant d’un 
réacteur traitant des algues. Les réacteurs ont été portés à leur température d’origine et à 70°C. 
Les résultats ont montré qu’une phase de latence d’une journée est observée à 35°C et 55°C, à 
la différence de 70°C, où la solubilisation commence dès le premier jour. Par ailleurs, 
l’hydrolyse de la matière organique atteint une efficacité de 40 % à 70°C, en présence 
d'inoculum thermophile. Le suivi de la phase acidogenèse a montré une variation dans la 
composition des composés organiques à chaque température. L’acide acétique est retrouvé en 
forte concentration à 35°C (10 000 mg DCO/L), l’acide butyrique est produit à 35°C et 55°C 
(3800 mg DCO/L et 5000 mg DCO/L respectivement). En outre, une proportion importante 
d'acide lactique est observée seulement à 70°C avec l’inoculum thermophile (7000 mg DCO/L) 
à un pH de 5, suivi de la formation de l’éthanol (4000 mg DCO/L) et finalement l’acide 
formique (700 mg DCO/L) à un pH de 6. Par ailleurs, le taux de fermentation maximal est trois 
fois plus élevé à 70°C qu’à 55°C (22 800 mg DCO/L.J contre 6800 mg DCO/L.J). 
 
En deuxième lieu, un modèle acidogenèse hyperthermophile (HAM) a été développée pour 
prédire les composés organiques de la fermentation des résidus alimentaires en discontinu à 
70°C. Les paramètres du modèle ont été estimés en utilisant des données expérimentales 
obtenues à partir du réacteur discontinu anaérobie. Le modèle a été validé en utilisant des 
données provenant d'un réacteur discontinu où le taux de charge organique est augmenté. Le 
modèle a ensuite été testé en utilisant les données d'un réacteur discontinu à 35°C. Les résultats 
expérimentaux montrent un bon accord avec la prédiction du modèle, ce qui indique que le 
modèle peut simuler avec précision la génération d'acides organiques à 70°C et 35°C. 
 
Enfin, le modèle HAM a été couplé au modèle de Digestion Anaérobie Modèle N1 (ADM1) 
pour simuler la production de CH4 à partir d’une acidogenèse hyperthromophile ou mésophile. 
Les résultats ont montré un débit égal à 1600 Nm3 /J à 70°C et 1850 Nm3 / J à 35°C. 
 
Mots-clés : digestion anaérobie, conditions hyperthermophiles, matière résiduelle municipale, 
acides organiques, modèle dynamique, phase acidogène, model de digestion anaérobie N1 
(ADM1). 



 



 

EXPERIMENTAL STUDY AND MODELING ANAEROBIC DIGESTION OF 
ORGANIC WASTE IN HYPER THERMOPHILIC  

CONDITIONS 
 

Wassila ARRAS 
 

ABSTRACT 

 

The effect of temperature on acid formation during fermentation of municipal solid waste 
MSW is investigated firstly (acidogenic step). The performance of six batch anaerobic reactors 
is evaluated using three different inoculum sources: mesophilic anaerobic sludge from a 
biosolids digester of a municipal wastewater treatment plant (HS); thermophilic anaerobic 
sludge treating flour residues from an agro-food industry (AD) and an anaerobic 
hyperthermophilic sludge treating microalgae (HT). The reactors are brought to their 
temperature of origin and at 70°C. The results show that a one day latent phase is observed at 
35°C and 55°C unlike at 70°C where solubilisation begins from day one, Moreover, The 
hydrolysis of the organic matter reaches an efficiency of 40% at 70°C., in the presence of 
inoculum. The tracking of the acidogenic phase shows a variation in the composition of the 
organic acids at each temperature. Acetic acid is found in high concentrations at 35°C (10 000 
mg COD /L), butyric acid is produced at 35°C and 55°C (3800 mg COD / L and 5000 mg COD 
/ L respectively). In addition, a large proportion of lactic acid is observed only at 70°C. (7000 
mg COD / L) at a pH of 5 followed by the formation of ethanol (4000 mg COD / L) and finally 
the acid (700 mg COD / L) at a pH of 6. On the other hand, the maximum fermentation rate is 
three times higher at 70°C than at 55°C (22800 mg COD / LJ compared to 6800 mg COD / 
LJ). 
 
Secondly, a Hyperthermophilic Acidogenesis Model (HAM) is developed to predict the 
organic compounds of the fermentation of food residues discontinuously at 70°C. The model 
parameters are estimated using experimental data obtained from the anaerobic batch reactor. 
The model is validated using data from a discontinuous reactor where the organic loading rate 
is increased. The model is then tested using data from a batch reactor at 35°C. The experimental 
results show good agreement with model prediction, indicating that the model can accurately 
simulate the generation of organic acids at 70°C and 35°C. 
 
 
Finally, the HAM model is coupled to the Anaerobic Digestion Model N1 model (ADM1) to 
simulate the production of CH4 from hyperthromophilic or mesophilic acidogenesis, the results 
give a flow rate equal to 1600 Nm3 /J at 70°C and 1850 Nm3 /J at 35°C. 
 
 
Keywords: Anaerobic digestion, hyperthermophilic conditions, municipal solid waste, 
organic acids, dynamic modelling, acidogenesis, Anaerobic Digestion Model N1 (ADM1). 
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INTRODUCTION 

 

À mesure que le monde tourne vers son avenir urbain, la quantité de déchets solides 

municipaux, l'un des sous-produits les plus importants d'un mode de vie urbain, augmente 

encore plus rapidement que le taux d'urbanisation. Selon la Banque Mondiale (Hoornweg et 

Bhada-Tata, 2012), la population urbaine en 2012 était estimée à environ 3 milliards de 

personnes, générant ainsi 1.2 kg de déchet par personne et par jour (1.3 milliard de tonnes par 

an). Toujours selon la même référence, d’ici 2025, cette population atteindra 4.3 milliards de 

résidents urbains générant environ 1.42 kg de déchet par habitant et par jour (2.2 milliards de 

tonnes de déchets solides municipaux par an).  

 

La composition de ces déchets est influencée par différents facteurs tels que la culture, le 

développement économique et le climat. Généralement, les déchets municipaux sont classés 

en produits organiques et produits inorganiques. Au cours des dernières années, une attention 

particulière a été accordée à la gestion de la fraction organique du flux de déchets municipaux. 

La gestion de ce type de déchet reflète la nécessité d'aborder les déchets organiques d'une 

manière globale avec une sélection minutieuse et une application durable d’une technologie 

appropriée. La démarche doit prendre en compte les problèmes tels que les émissions globales 

de gaz à effet de serre (GES), le marché du travail et la planification de l'utilisation des terres. 

Cette prise de conscience a transformé le traitement de la matière organique en une donnée 

incontournable pour la survie de la planète. Un tel gisement a permis de mettre en place un 

grand nombre de filières de traitement, à savoir l’enfouissement technique, les procédés 

thermiques tels que l’incinération et les procédés biologiques comme la méthanisation. 

 

La méthanisation, appelée aussi digestion anaérobie, est un phénomène naturel marqué par une 

succession de transformation de la matière organique grâce à des microorganismes distincts en 

absence d’oxygène (Maystre, 1994). Outre le fait de réduire les quantités des déchets, cette 

technologie apporte des solutions adaptées à la production d’énergies renouvelables ainsi qu’à 

la réduction des GES. Différentes configurations de réacteurs peuvent être adoptées en 



2 

digestion anaérobie. Selon l’origine de la matière et selon le résultat souhaité à la fin de la 

digestion, le substrat peut être digérée dans un procédé à voie humide ou à voie sèche, en 

continu ou en discontinu, dans de basse ou de haute température, en une ou deux 

étapes(Amarante, 2010; Ostrem, 2004). Il est important de revoir les techniques d’optimisation 

et suggérer les domaines où des améliorations pourraient être apportées, notamment les 

conditions d’opération à l’intérieur du digesteur (Moletta, 1989). L’un des paramètres les plus 

importants, est la température. En effet, les conditions hyperthemophiles (70°C) fournissent de 

meilleures performances en raison de la capacité de dissoudre les solides organiques non 

biodégradables. De plus, la digestion hyperthermophile permet une meilleure destruction des 

pathogènes (de La Farge, 1995). 

 

Ce travail de recherche vise à apporter une contribution aux connaissances des milieux de la 

digestion anaérobie des déchets organiques en conditions de hautes températures. Pour ce faire, 

le premier chapitre présente le projet par rapport à l’ensemble des travaux déjà effectués afin 

de situer la problématique, ainsi que les hypothèses de recherche et les objectifs du projet . Le 

deuxième chapitre présente une revue de la littérature consacrée à la digestion anaérobie, il 

décrit le principe et les paramètres influençant le procédé de biométhanisation, les principales 

technologies ainsi que les modèles mathématiques existant dans ce domaine. Le troisième 

chapitre décrit la méthodologie expérimentale et numérique utilisée pour l’atteinte des 

objectifs. Le quatrième chapitre porte sur la présentation des résultats obtenus lors de 

l’expérimentation. Le cinquième chapitre est consacré à la présentation des étapes de 

développement d’un nouveau modèle biologique adapté à la modélisation de la phase 

acidogenèse dans des conditions hyperthermophiles. Le sixième chapitre aborde une 

discussion sur les travaux; il détaille les différentes possibilités qu’offre une fermentation 

acidogène en conditions hyperthermophiles ainsi que les avantages environnementaux, sociaux 

et économiques du projet et enfin, la contribution de la thèse à l’avancement des connaissances 

ainsi que les perspectives de recherches reliés au projet. Le mémoire se termine avec une 

conclusion générale sur le projet de recherche.  



 

CHAPITRE 1 

 

 

PROBLÉMATIQUE ET MISE EN CONTEXTE 

1.1  Problématique  

Dans les systèmes de traitement anaérobie en discontinu (batch), le digesteur est alimenté au 

début avec le substrat et scellé pendant toute la période de transformation. Les réactions de 

fermentations se déroulent séquentiellement et lorsque la production du biogaz chute ou 

devient nulle, le réacteur est vidé et un nouveau lot y est introduit.(Amarante, 2010; de La 

Farge, 1995; Donoso-Bravo et al., 2011). Ce mode de traitement présente le même principe 

qu’un lieu d’enfouissement sauf qu’il possède un rendement plus élevé. Il est de plus en plus 

utilisé pour le traitement des déchets organiques municipaux. Il présente l’avantage d’avoir 

une conception simple, d’être peu couteux et robuste (présence d’objets encombrants) avec 

une faible consommation d’eau (Amarante, 2010; Bouix, 2011). Cependant, l’inconvénient de 

ce type de réacteur est la coexistence de toutes les bactéries dans le même volume. Cela 

nécessite alors le maintien d’un environnement acceptable pour tous. Un pH neutre assure le 

développement et la survie des bactéries méthanogènes, mais il empêche le développement des 

bactéries acidogènes. Un pH acide dans lequel les bactéries acidogènes croissent s’avère quant 

à lui fatal pour les méthanogènes (Bouallagui et al., 2005; Veeken et Hamelers, 1999).  

 

La performance du réacteur discontinu peut être améliorée en opérant en deux étapes (Mata-

Alvarez, Macé et Llabrés, 2000). Le système à deux étapes sépare physiquement les 

populations bactériennes dans deux réservoirs distincts, où l’hydrolyse et l’acidogenèse se 

déroulent dans le premier réservoir et l’acétogenèse et la méthanogenèse dans le second 

réservoir, chacun avec les conditions environnementales favorables aux bactéries présentes.  

L’un des paramètres qui influence ces conditions est la température (Mata-Álvarez, 2003; 

Ostrem, 2004). En effet, la température a une grande influence sur la croissance des 

microorganismes, la composition de la biomasse,la vitesse et le taux de solubilisation de la 
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matière particulaire, et la concentration et la composition des produits tels que les composés 

organiques et le méthane issus de chaque étape de la fermentation (Damien, 2004; Lee, Hidaka 

et Tsuno, 2009). 

 

Peu de travaux sont disponibles dans la littérature relatives à l'effet de la températures élevées 

sur le processus de méthanisation (Forster-Carneiro, Perez et Romero, 2008). Certains travaux 

ont démontrés qu’il n’y avait pas de différence significative sur le rendement de la 

décomposition de la matière organique dans la plage de température de 20 à 40°C (Kumar et 

al., 2010). Toutefois, ce taux augmenterait à des températures thermophiles (Fongsatitkul, 

Elefsiniotis et Wareham, 2012; Guerrero et al., 1999), ce qui pourrait améliorer le rendement 

en biogaz et raccourcir la période de démarrage du réacteur sans augmentation significative de 

la consommation d’énergie pour le chauffage (Li, Park et Zhu, 2011). Cette constatation a été 

confirmée lors d’une étude où les performances de la codigestion anaérobie des matières 

organiques de cuisine et de boue dans des conditions thermophile et hyperthermophile ont été 

suivies. Encore une fois, les résultats ont démontrés que le processus de digestion 

hyperthermophile pourrait fournir une meilleure performance en raison de la capacité de 

solubiliser efficacement les matières solides non biodégradables (Lee et Rittmann, 2009; Lee, 

Hidaka et Tsuno, 2008; Wu et al., 2016). Selon ces travaux,  un taux de dégradation d’environ 

80 % de la matière volatiles entrantes serait atteint dans un procédé de digestion de la matière 

résiduelle municipale dans un réacteur à deux étapes à voie humide à une température de 65°C 

(Scherer et al., 2000). Cependant, quel est l’effet de la haute température sur la formation des 

composés organiques de la phase acidogenèse? Quels sont les acides produits lors d’une 

acidogenèse hyperthermophile ?  

 
Afin d’améliorer la compréhension du système de la digestion anaérobie des déchets 

organiques municipaux et de prédire le comportement de ce système face à différentes 

conditions opérationnelles, la modélisation est apparue. La modélisation constitue un axe de 

recherche important puisqu’elle permet la détermination de certains paramètres cinétiques 

difficilement accessible par expérimentation. Elle permet aussi la prédiction des cinétiques de 

dégradation et de rendements et de bien comprendre l’effet de différents paramètres comme la 

charge organique et le temps de séjour (Rakotoniaina, 2012). Dans ce sens, différents modèles 
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mathématiques ont été développés (Ma et al., 2016). Certains prennent en compte une seule 

réaction (Donoso-Bravo, Pérez-Elvira et Fdz-Polanco, 2010), d’autres deux réactions 

(diphasiques) (Bernard et al., 2001; Kiely et al., 1997) et enfin des modèles plus complexes 

(Modèle de la digestion anaérobie No 1, ADM1) avec 19 réactions biochimiques (Batstone et 

al., 2002). Plusieurs modèles ont été développés, soit pour prédire le rendement en biogaz à 

partir de la fraction organique des déchets solides municipaux dans différentes conditions, tels 

que le modèle de Liu et al. (2008) ou encore le modèle de Igoni et al. (2016), soit pour la 

prédiction de la dégradation de la matière organique municipale, comme le modèle de Bollon 

et al. (2011) et le modèle de Nopharatana et al. (2007). D’autres modèles ont été présentés pour 

décrire  par exemple le processus acidogène de la fraction fermentescible des eaux usées (Ruel 

et al., 2002), de la formation d’acide gras volatils à partir de la fermentation de fumier de 

bovins (Arudchelvam, Perinpanayagam et Nirmalakhandan, 2010) ou l’accumulation 

d'hydrogène et des acides gras volatils à partir du saccharose (Gadhamshetty et al., 2010). 

Néanmoins aucun modèle mathématique permettant de prédire la formation des composés 

organiques à partir de l’acidification des déchets de table en conditions 

hyperthermophiles n’est présenté dans la littérature.  

 

D’après l’état de l’art, certains phénomènes tels que l’effet de la haute température sur la 

composition des produits de la phase hydrolyse et la modélisation de cette phase en condition 

hyperthermophile semblent à ce jour peu ou pas connus. Ce manque d’information fait en sorte 

que l’acidogenèse hyperthemophile constitue une approche inexplorée. Un travail plus 

approfondi de cette technique permettra de mettre au point des techniques plus adaptées au 

besoin de l’industrie et de prédire à l’avance le comportement de la population acidogène à 

l’intérieur du réacteur. Le présent travail de recherche permettra d’apporter des éléments de 

réponses quant à l’effet de la haute température sur la composition des produits de la première 

étape de la digestion anaérobie et la modélisation des processus mis en jeu. 
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1.2 Hypothèses de recherche 

La première hypothèse découle du fait que la composition des produits de la phase acidogenèse 

dépend fortement de la température du milieu de digestion.  

« Les conditions hyperthermophiles influent sur la composition des acides issus de la 

fermentation des déchets pendant la phase acidogenèse ».  

 

La deuxième hypothèse résulte de l’importance d’avoir un modèle mathématique représentant 

la phase acidogenèse dans des conditions hyperthermophiles. 

« Le modèle acidogenèse hyperthermophile HAM permet de prédire la concentration des 

composés organiques issus de l’acidification en conditions de haute température de la matière 

organique alimentaire soluble ».  

 

 

1.3 Objectifs 

Avec en arrière-plan des constats cités précédemment, une étude à échelle laboratoire d’un 

digesteur anaérobie discontinu traitant des matières organiques municipales ayant une forte 

teneur en matière sèche (20%) à une température hyperthermophiles a été menée. Les objectifs 

du présent travail de recherche s’articulent autour de deux axes : 

1) l’étude de l’effet d’une haute température (70°C) sur la fermentation des déchets 
alimentaires (phase hydrolyse / acidogenèse) par voie sèche ; 
 

2) la mise au point et l’application d’un nouveau modèle mathématique, adapté à la phase 
acidogenèse en conditions hyperthermophiles. 

 



 

CHAPITRE 2 

 

 

ÉTAT DES CONNAISSANCES 

Le deuxième chapitre présente d’abord un état des connaissances sur les gisements des déchets 

solides municipaux en général et des déchets organiques en particulier. Il décrit par la suite le 

principe du traitement des déchets organiques par digestion anaérobie ainsi que les paramètres 

influençant ce procédé. Finalement les principales technologies ainsi que les modèles 

mathématiques existant dans le domaine de la méthanisation sont exposés. 

 

2.1 Déchets solides municipaux 

Les déchets sont depuis toujours un sous-produit de l’activité humaine et cela dans tous les 

aspects de la vie à savoir dans le travail, les loisirs et la consommation d’aliments. Il existe 

dans la littérature à peu près autant de définitions des déchets municipaux qu’il existe 

d’intervenants aux différents niveaux de leur gestion et traitement (Igoni et Harry, 2017).  

 

2.1.1 Définition des déchets solides municipaux 

Les déchets municipaux d’après les pays de l’Organisation de Coopération et de 

Développement Économiques (OCDE) sont collectés et traités par, ou pour les municipalités. 

Ils couvrent les ménages y compris les déchets volumineux, les déchets du commerce, les 

déchets de bureau, les déchets des institutions et les petites entreprises, les déchets des jardins 

et de balayage des rues et finalement le contenu des litières et le nettoyage des marchés. 

L’Organisation Panaméricaine de la Santé (OPS) quant à elle, définit les déchets municipaux 

comme étant des déchets solides ou semi solides générés dans les centres de population, y 

compris les déchets domestiques et commerciaux, ceux issus des petites industries et 

institutions ainsi que ceux issus du balayage des marchés et le nettoyage public. Finalement, 

le Groupe d’Experts Intergouvernemental sur l’Évolution du climat (GIEC) inclut dans les 
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déchets municipaux les déchets alimentaires; les déchets de jardin et de parc, le papier et le 

carton, le bois et les textiles, les couches jetables, le caoutchouc et le cuir, les plastiques, le 

métal; le verre; et autres comme les cendres, la saleté, la poussière, le sol et les déchets 

électroniques (Hoornweg et Bhada-Tata, 2012). 

 

2.1.2 Déchets organiques et déchets inorganiques 

Les déchets sont généralement classés en produits organiques et inorganiques. Selon la banque 

mondiale (Hoornweg et Bhada-Tata, 2012), la composition des déchets est classée selon les 

catégories suivantes : matière organique, papier, plastique, verre, métaux et autres. Ces 

catégories peuvent être affinées, mais ces six catégories sont généralement suffisantes pour la 

gestion générale des déchets solides. La fraction organique quant à elle comprend les résidus 

alimentaires ainsi que les résidus verts. Les résidus alimentaires contiennent une grande 

quantité de composés organiques. Ils sont caractérisés par une cinétique de décomposition 

rapide, impliquant des risques pour l’environnement et la santé humaine. Ils représentent 

également une grande source de valorisation (matière / énergie) par un traitement biologique, 

dont la digestion anaérobie (Juanga, Visvanathan et Trankler, 2007; Koch, Helmreich et 

Drewes, 2015)  

 

2.2 Digestion anaérobie 

La digestion anaérobie peut jouer un rôle stratégique dans l’élaboration des systèmes de gestion 

des déchets organiques, puisqu’elle est capable d’assurer le traitement de presque toutes les 

fractions biodégradables. La digestion anaérobie (DA) appelée aussi méthanisation est la 

transformation de la matière organique (MO) en biogaz composé principalement de méthane 

(CH4) et de gaz carbonique (CO2).  Elle est réalisée en absence d’oxygène par une communauté 

microbienne complexe. La digestion anaérobie se produit naturellement dans les marais, les 

lacs, les intestins des animaux, de l’homme et de manière générale dans tous les écosystèmes 

où la matière organique se trouve en condition anaérobie. La méthanisation permet donc de 

transformer des matières organiques en énergie à travers la production d’un biogaz riche en 

méthane (De Gioannis et al., 2008). Elle permet ainsi d’agir sur notre environnement en étant 
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un outil de dépollution et cela en éliminant les volumes de déchets. De plus, elle peut contribuer 

à la production d’une énergie verte qui peut remplacer l’énergie fossile (Gherrou, 2010; 

Moletta, 2008; Rouez, 2008).  

 

Les lieux d’enfouissement techniques (LET) appliquent déjà cette stratégie, mais leurs temps 

de stabilisation (de plusieurs dizaines d’années) laissent aujourd’hui la place à des traitements 

plus intensifs de la matière organique solide (Guendouz et al., 2010; Kamali et al., 2016). 

Toutes les matières organiques ont le potentiel de se décomposer en mode anaérobie si les 

conditions sont propices. Cependant, certaines matières organiques riches en lignine comme 

le bois prendront plus de temps. Les matières ayant le meilleur potentiel sont les matières 

putrescibles, comme les résidus de tables, les résidus de procédés agroalimentaires, l’herbe, et 

les boues municipales (Joshua, 2008; Ricard, 2010) 

 

2.2.1 Principe de la digestion anaérobie 

Le processus de digestion anaérobie est composé de trois grandes étapes qui sont menées à 

terme par différents groupes de microorganismes. Chacune de ces étapes produit des extrants 

qui deviendront des intrants pour les prochaines étapes, jusqu’à la formation du biogaz (Yong 

et al., 2015). Les différentes étapes microbiennes de la digestion anaerobie sont illustrées à la 

Figure 2.1. 
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Figure 2.1 Principales étapes de la digestion anaérobie (Cresson et al., 2006) 

 

• L’hydrolyse et l’acidogenèse 

La matière organique présente dans les résidus alimentaires se compose en général de 

carbohydrates (cellulose, l'hémicellulose, l'amidon, etc.), de protéines et de lipides (huiles et 

graisses). Durant les premières étapes de la méthanisation, les bactéries acidogènes produisent 

des enzymes extracellulaires qui décomposent ces substrats organiques complexes en 

monomères par hydrolyse. Cette transformation permet de rendre assimilable le substrat par 

les bactéries et facilite la pénétration des molécules à travers les parois des cellules (Lachance 

et al., 2010; Ostrem, 2004; Zaher et al., 2007). L’étape d’hydrolyse est considérée comme 

l’étape limitante dans le processus global de méthanisation des matières complexes par rapport 

aux autres étapes (Juanga, 2005; Mumme, Linke et Tolle, 2010). Les bactéries de la phase 

d’hydrolyse ont un métabolisme de type anaérobie strict ou facultatif (Moletta, 2011; Olivier, 

2003).  

 

(hydrogénophiles) (acétoclastes) 

Matières 

organiques 
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Le mélange de matière organique résiduelle peut être représenté approximativement  par la 

formule chimique C6H10O4 et la réaction d’hydrolyse peut être écrite comme suit (Kothari et 

al., 2014b) :  

 

C6H10O4 + 2H2O    C6H12O6 + H2 (2.1) 

 

Par la suite, une dégradation des composés monomères en acides organiques, en alcools, en 

hydrogène et dioxyde de carbone par l’action de bactéries fermentatives acidogènes a lieu 

(Montero et al., 2008). Comme son nom le suggère, la phase acidogenèse se traduit donc 

souvent par une acidification du milieu (Horiuchi et al., 2002). Elle est généralement rapide en 

raison du fort taux de croissance des bactéries mises en jeu (Damien, 2004; Olivier, 2003). Les 

principaux produits issus de la dégradation des monosaccharides sont les suivants : l’acide 

acétique, l’acide butyrique, l’acide lactique, l’acide formique, les alcools (éthanol, méthanol), 

l’hydrogène et le dioxyde de carbone. Les réactions métaboliques de ces produits sont les 

suivantes (Moletta, 2011) :  

 

C6H12O6  + 2H2O   2 CH3COOH + 4 H2 + 2 CO2 (2.2) 

C6H12O6  + 2H2O  C4H7O2
- + 2 HCO3

- + 3 H+ + 2H2 (2.3) 

C6H12O6   2 C3H5O3
-  + 2 H+ (2.4) 

C6H12O6  + HCO3
-   CH3COO-  + C4H4O4

2-  + CHO2
-  + 3 H+ + H2O (2.5) 

C6H12O6 + 2 H2O   2C2H5OH + 2 HCO3
- + 2 H+ (2.6) 

                   

• L’acétogenèse 

L’étape d’acétogenèse permet la transformation des acides issus de la phase d’acidogenèse en 

acétate, en hydrogène et en dioxyde de carbone, par l’action de différents groupes de bactéries. 

Il s’agit de bactéries acétogènes productrices obligées d'hydrogène, et les bactéries homo-

acétogènes (de La Farge, 1995) suivant les réactions suivantes (Moletta, 2011) : 
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C3H5O3
- + 3 H2O  CH3COO- +2 H2 + 3 HCO3

- + H+ (2.7) 

C2H5OH + 2 H2O  CH3COO- +2 H2 + H+ (2.8) 

4 H2 + 2 HCO3
- + H+  CH3COO- + 4 H2O (2.9) 

 

• La méthanogenèse 

Cette étape représente la dernière phase de la méthanisation. Elle permet de transformer 

l’hydrogène, le dioxyde de carbone et l’acétate en méthane. Les bactéries impliquées dans ces 

réactions sont classées parmi les bactéries anaérobies strictes (Balet, 2004). Elles se divisent 

en deux populations bactériennes : les méthanogènes acétoclastiques utilisant les acétates pour 

produire du méthane, et les méthanogènes hydrogénoclastiques réduisant le dioxyde de 

carbone ou l’acide formique avec le dihydrogène (Liu et al., 2006). Les équations suivantes 

montrent la production du biogaz (Moletta, 2008): 

 

CH3COO- + H2O   CH4 + HCO3
- (2.10) 

CO2 + 4 H2  CH4 + 2 H2O (2.11) 

CHOO- + 3 H2 + H+  CH4 + 2 H2O (2.12) 

 

2.2.2 Aspects stœchiométriques  

La dégradation de la matière organique dans des conditions anaérobies peut être schématisée 

d’une manière générale selon l’équation suivante (Tchobanoglous, Theisen et Vigil, 1993): 

 

     MO + H2O + nutriments      ηµ + MOrésistante + CH4+ CO2+ NH3 + gazdivers          (2.13)      

 

Les microorganismes (µ) transforment la MO en méthane, en gaz carbonique ainsi que 

différents gaz à l’état de trace (NH3, H2S, CO). Une partie de la MO est utilisée pour la synthèse 

et la croissance de la biomasse (ηµ) et une autre partie reste sans dégradation (MOrésistante).  
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En considérant une dégradation complète (minéralisation) d’un composé organique de formule 

brute CnHaOb , la quantité de biogaz produite en digestion anaérobie peut être exprimé suivant 

l’équation de Buswell (Shelton et Tiedje, 1984) : 

 

          CnHaOb + ቀ݊ − ௔ସ −	௕ଶቁ H2O          ቀ௡ଶ − ௔଼ +	௕ସቁ CO2 + ቀ௡ଶ + ௔଼ −	௕ସቁ CH4             (2.14) 

 

À partir de cette équation bilan et en connaissant la composition élémentaire du composé 

organique, il est possible de déterminer la stœchiométrie maximale de la réaction. 

 

2.2.3 Classification des principales technologies de digestion anaérobie 

Il existe sur le marché une grande variété de procédés et de type de digesteur. Le choix de la 

technologie doit prendre en considération plusieurs paramètres, tels que la capacité nécessaire, 

la composition de la matière à traiter et l’utilisation du produit final. Cependant, presque toutes 

les stations de traitement comprennent un pré et un post traitement comme l’illustre la Figure 

2.2.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 2.2 Vu d'ensemble de la technologie de méthanisation 

Résidus 

alimentaires 

Prétraitement 

Digestion 

Inertes 

Biogaz Électricité 

et chaleur 

Post traitement Compost 



14 

Le prétraitement a pour objectif d’éliminer les matériaux indésirables (inertes, plastiques, 

métaux.) et d’homogénéiser le substrat avant son introduction dans le digesteur (broyage). Le 

prétraitement fait appel à différents types de procédés (tri gravimétrique, granulométrie, 

magnétique, etc…). Le post traitement quant à lui permet de déshydrater le digestat, de 

compléter sa maturation, de traiter les eaux excédentaires et de purifier le biogaz. 

 

Les familles de technologies peuvent être divisées selon différentes critères d’opération. Ces 

critères sont les suivantes :  

 

• Teneur en matière sèche 

Les digesteurs peuvent être classés selon la concentration en eau du substrat à traiter. Le 

procédé à voie humide, utilisé principalement pour la méthanisation des matières résiduelles 

ayant une teneur en matière sèche (siccité) entre 5 et 18%. Le deuxième procédé est à voie 

sèche, il est utilisé principalement pour le traitement des résidus solides dont la teneur en 

matières sèches est comprise entre 20 et 50 %.  La consistance du milieu de fermentation à 

voie sèche est pâteuse ou semi-solide (Moletta, 2011; Ostrem, 2004). 

 

• Température d’opération 

La température constitue un facteur important pour la digestion anaérobie (Moletta, 2008). 

Selon l’apport en chaleur qui est fourni au système, cette température est maintenue constante 

pendant toute la réaction. Il existe trois plages de température dans lesquelles la digestion 

anaérobie est possible. La famille des psychrophiles fonctionne dans un intervalle de 

température qui varie entre 15 et 25°C. C’est la méthode la moins coûteuse, mais, la moins 

efficiente à cause des faibles rendement en biogaz (de La Farge, 1995) La famille des 

mésophiles est caractérisée par une gamme de température allant de 25 à 45°C avec un 

optimum situé aux alentours de 35°C. C’est le mode le plus utilisé, à cause de sa bonne 

production en biogaz (Ostrem, 2004). Finalement, la famille des thermophiles fonctionne avec 

des températures variant entre 45 et 65°C avec un optimum d’environ 55°C. Ce mode est de 

plus en plus utilisé pour le traitement de des residus solides (Kamali et al., 2016).  
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• Mode d’alimentation  

Il existe trois modes d’alimentations en digestion anaérobie. Les digesteurs en mode continu 

sont alimentés continuellement, avec une quantité entrante de matières équivalente à celle 

évacuée. Toutes les étapes de la digestion anaérobie se déroulent sans interruption ce qui 

entraine une production constante de méthane (Donoso-Bravo, Pérez-Elvira et Fdz-Polanco, 

2010). La deuxième catégorie est le digesteur en mode discontinu (batch). Dans ce type de 

réacteur, l’alimentation se produit en séquence. Lorsque le dégagement du biogaz chute ou 

devient nul, le réacteur est vidé et un nouveau lot y est introduit. Le dernier type est le semi 

continu (fedbatch). C’est une combinaison du continu et du discontinu. Son alimentation se 

fait progressivement sans retirer le digestat avant la fin du processus (Amarante, 2010; de La 

Farge, 1995; Donoso-Bravo et al., 2011).  

 

• Nombre d’étapes 

Deux grandes catégories peuvent être retrouvées, soit le procédé à une étape où toutes les 

réactions de la digestion se font dans un seul réacteur (Perron, 2010), soit le procédé à deux 

étapes comme l’illustre la Figure 2.5. Dans ce dernier cas, la phase hydrolyse /acidogenèse est 

réalisée dans un premier réacteur où la matière organique transformée est placée en série avec 

un second réacteur dans lequel se réalisent la phase acétogenèse et la phase méthanogenèse (de 

La Farge, 1995). L’avantage de ce système est la plus grande stabilité biologique qu'elle offre 

pour les matières très rapidement dégradables comme les fruits et légumes (Mao et al., 2015; 

Vandevivere, De Baere et Verstraete, 2002). 
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Figure 2.3 Conception d'un réacteur à deux étapes 

 

2.2.4 Paramètres influençant la digestion anaérobie 

• Température  

La température a un effet important sur les processus biochimiques et physico-chimiques de la 

digestion anaérobie (Batstone, Pind et Angelidaki, 2003). Une augmentation de la température 

se traduit par une modification de l’activité enzymatique ce qui a pour effet de modifier la 

vitesse d’hydrolyse de la matière selon la loi d’Arrhenius (Mata-Alvarez, Macé et Llabrés, 

2000). De plus, la variation de température entraine une modification des voies métaboliques 

et des rendements due à des variations des conditions thermodynamique et des populations 

bactériennes (fig. 2.4). 
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Figure 2.4 Taux de croissance des méthanogènes en fonction de la  
température (Marchaim, 1992) 

 

La température affecte les équilibres des espèces chimiques présentes dans les milieux, comme 

l’azote ammoniacal et les AGVs, par son action sur les équilibres acides-bases, sur l’équilibre 

liquides / gaz ainsi que la dissolution des solides (Batstone et al., 2002). En industrie, une 

variation de température (panne de système de chauffage par exemple), peut induire une baisse, 

réversible, de la production de méthane. Cependant, une variation répétée de température peut 

entrainer des modifications répétées des communautés microbiennes ainsi que des 

métabolismes réactionnels, générant des problèmes beaucoup plus complexes. 

 

• Acidité du milieu (pH) 

Le pH joue un grand rôle dans le fonctionnement biochimique et physico-chimique des milieux 

de digestion anaérobie. Les bactéries anaérobies sont sensibles aux variations de pH. Le 

contrôle accru de ce paramètre est essentiel pour le bon fonctionnement d’un digesteur 
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(Moletta, 2011). L’accumulation d’acides gras volatils (AGVs) lors d’une surcharge du 

réacteur implique une chute rapide du pH à des valeurs inférieures à 5,0 ce qui entraîne une 

inhibition du processus de méthanisation (Muha et al., 2013).  

 

Des valeurs de pH supérieures à 7,5 induites notamment par l’accumulation d’ammoniac 

entraînent une inhibition microbienne et des risques de précipitation de composés minéraux. 

Même si le pH optimal du processus de méthanisation se situe entre 6,5 à 7,5, chaque 

microorganisme possède un domaine de pH dans lequel il se développe de façon optimale (Xie 

et al., 2015). Les bactéries hydrolytiques et acidogènes ont un bon fonctionnement dans une 

plage de pH entre 5,0 et 6,5, ce qui n’est pas le cas des bactéries acétogènes et méthanogènes 

qui atteignent un fonctionnement optimal dans un milieu proche de la neutralité (Dai et al., 

2016).  

 

• Acides gras volatils (AGVs) 

Les AGVs sont des acides à courtes chaines carbonées (1 à 6 atomes) produits lors de 

l’acidification des matières organiques solubles en présence de bactéries acidogènes. Ils sont 

consommés durant la deuxième étape de la digestion par les bactéries acétogènes et 

méthanogènes.  La détermination de la concentration des AGVs permet de s’assurer que les 

réactions de dégradation se déroulent correctement. En effet, la principale cause d’acidification 

du milieu se situe au niveau de l’accumulation d’AGVs due à une surcharge organique ou une 

fluctuation de la température (Pullammanappallil et al., 2001). Selon la littérature, dans la 

digestion des déchets solides, et en particulier dans les digesteurs fonctionnant par voie sèche, 

des taux d’AGVs supérieurs à 5000 mg/L peuvent être constatés sans affecter le rendement de 

dégradation (de La Farge, 1995; Lacour, 2012).  

 

• Taux de matière sèche (MS) 

Pour se développer correctement, les micro-organismes présents dans le réacteur ont besoin 

d’une quantité d’eau élevée. Ainsi, une teneur en humidité de 50 % dans le milieu réactionnel 

semble être un minimum pour permettre le développement des populations bactériennes. Elle 

constitue le vecteur de transport des matières solubles. Elle dissout les nutriments ainsi que les 
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substrats et assure leur diffusion depuis les milieux poreux jusqu’aux cellules bactériennes 

(Moletta, 2011).  

 

• Produits azotés 

Les résidus alimentaires sont riches en protéines (Chen, Cheng et Creamer, 2008). Au cours 

de la DA, ces protéines sont hydrolysées en acides aminés et convertis par les bactéries 

acidogènes en azote ammoniac (sous forme libre non ionisée NH3 ou ionisée NH4
+) (Batstone, 

Pind et Angelidaki, 2003). À faible concentration, l’azote peut neutraliser les AGVs, ce qui 

aide à maintenir un pH neutre (de La Farge, 1995). Il est généralement admis qu’une 

concentration entre 50 et 200 mg/L est stimulante pour la digestion anaérobie (Liu et Sung, 

2002). Cependant des concentrations se situant entre 1 500 et 3 000 mg/L sont toxiques pour 

la population bactérienne (Yenigün et Demirel, 2013). Il faut noter que la forme libre de 

l’ammoniac est considérablement plus toxique que l’ammonium. De plus, la concentration 

toxique due à l’ammoniac dépend fortement de la température et du pH qui modifient 

l’équilibre du couple ammoniac- ammonium (Liu et Sung, 2002). 

 

• Temps de séjour hydraulique (TSH) 

Le temps de séjour ou de rétention est la durée moyenne durant laquelle la matière réside dans 

le bio digesteur avant d’être extraite sous forme de gaz ou de digestat. Le temps de rétention 

est dépendant du type de microorganismes qui contrôle la biométhanisation et du type de 

procédé utilisé. Pour la digestion anaérobie de matières organiques résiduelles municipales le 

temps de rétention est de 12 jours pour les réactions thermophiles et de 15 à 20 jours pour les 

réactions mésophiles (Zaher, 2007).  

 

• Charge volatile appliquée (CVA) 

C'est la quantité de substrat qui peut être introduite dans le digesteur. Elle est exprimée en kg 

de matière volatile par m3 de digesteur et par jour (kg MV/m3/jour). Il est important de 

contrôler ce paramètre pour éviter des problèmes de surcharge organique qui provoquent 

l'acidification du milieu. Le fait de fixer la charge permet d’évaluer le TSH. De même, 

l’augmentation de la charge pour une concentration fixe peut se traduire par une diminution du 
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TSH et par conséquent du volume du réacteur (Moletta et Verstraete, 2011). Les valeurs de 

référence dépendent du type de procédé considéré et oscillent entre 2 et 12 kg MV/m3/jour. 

Toutefois, il existe généralement une valeur de la charge, pour une taille de digesteur donnée, 

qui donne une production maximale de biogaz et au-delà duquel la production de gaz n’évolue 

plus proportionnellement à une augmentation de ce paramètre (Moletta, 2011). 

 

2.2.5 Sous-produits de la méthanisation 

Lors de la transformation de la matière organique, il y a une formation de biogaz et de digestat. 

Si le biogaz a une importante fonction comme source d’énergie, le digestat, quant à lui, peut 

être utilisé comme amendement des sols. 

 

• Biogaz 

Le biogaz contient principalement du méthane et du gaz carbonique. La proportion de ces deux 

gaz dépend de la nature du substrat, et précisément de la proportion Carbone- Hydrogène- 

Oxygène-Azote (CHON). Un substrat riche en C et H produit une forte proportion de méthane, 

jusqu’à 90 %. Un substrat moyennement riche, comme la cellulose, produit un biogaz 

contenant 55 % de méthane et 45 % de gaz carbonique. Le biogaz contient aussi d’autres 

produits générés par la dégradation de la matière organique : composés soufrés et composés 

azotés en très faible concentration (Mao et al., 2015). 

 

La productivité en biogaz dépend étroitement de la composition du substrat. Des tests 

normalisés appelés potentiel méthane (BMP) permettent de déterminer la quantité maximale 

de méthane qu’un composé est susceptible de produire lors de sa dégradation (Mata-Alvarez, 

2003). Comme le montre le tableau 2.1, toute la matière organique ne possède pas le même 

potentiel méthane.  
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Tableau 2.1 Potentiel méthanogène des déchets (Moletta, 2011) 

 

Composé Potentiel méthanogène indicatif 

(Nm3CH4/kg MV) 

Déchets de cuisine  0.546  

Ordures ménagères 0.2 – 0.24  

Bio déchets (collecte sélective ou tri manuel) 0.36 – 0.4  

Bio déchets (tri mécanique) 0.23 – 0.26 

 

Outre un usage direct dans le procédé, plusieurs utilisations peuvent être envisagées pour le 

biogaz. La conversion du biogaz en électricité dans une génératrice électrique produit de 

l’électricité qui est le plus souvent exportée par le réseau public et de la chaleur (eau chaude, 

vapeur, air chaud). La première des utilisations de la chaleur sur une unité de méthanisation 

est le chauffage des digesteurs. Le reste de la chaleur est valorisé autrement en agriculture pour 

le chauffage des bâtiments d’élevage et séchage de foin et de bois, en industrie dans le procédé 

de fabrication utilisant de la chaleur et dans le résidentiel pour l’eau chaude sanitaire et le 

chauffage (Ostrem, 2004). 

 

Une autre utilisation importante du biogaz est sa purification pour son emploi comme gaz 

naturel. Le biogaz produit pourrait aussi être injecté dans le réseau de gaz naturel. Pour ce faire, 

il doit être convenablement épuré afin de ne pas présenter aucun risque pour la santé publique, 

l’environnement et la sécurité des installations (Moletta, 2008). 

 

• Digestat et éluat 

Le digestat est la matière digérée. Il se présente, en sortie de digesteur, sous la forme d’un 

produit humide : liquide, pâteux ou solide. Il contient la matière organique non biodégradable 

(lignine), les matières minérales (azote) et l’eau. C’est un produit désodorisé (réduction de la 

matière fermentescible) et assaini (destruction des germes pathogènes).  
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Selon la destination du produit final, le digestat peut être épandu directement à la sortie du 

digesteur, ou subir une séparation de phase afin d’obtenir une fraction solide, riche en matière 

organique et en phosphore. Il est utilisable comme amendement et une fraction liquide, riche 

en ammoniac, est utilisable comme engrais azoté liquide. Les déchets non valorisables quant à 

eux (susceptibles de contenir des éléments contaminants) peuvent être stockés en centre 

d'enfouissement, ou être incinérés. 

 

2.3 Modélisation de la digestion anaérobie 

Comme déjà mentionné auparavant, la digestion anaérobie est un processus complexe qui 

nécessite un contrôle précis. Afin d’améliorer la compréhension du système et de prédire son 

comportement face à différentes conditions opérationnelles, des modèles mathématiques ont 

été développés. La modélisation a gagné une importance croissante dans le domaine de la 

méthanisation depuis les années 1970 (Rakotoniaina, 2012).  

 

2.3.1 Modèle cinétique de la biométhanisation 

Dans le but de décrire l’évolution temporelle ou non de la dégradation anaérobie, différents 

modèles dynamiques ont été développés. Dans le cas de la digestion anaérobie, la cinétique de 

premier ordre est souvent employée et particulièrement pour la phase d’hydrolyse. Cependant, 

les modèles cinétiques ne prennent pas en considération l’aspect physique de la digestion 

anaérobie, à savoir que la transformation du substrat en produits se fait grâce à la présence de 

population bactérienne. C’est pourquoi, des modèles biologiques ont été développés. 

 

2.3.2 Modèle biologique de la méthanisation  

Les phases de la digestion anaérobie (mis à part la phase hydrolyse) sont considérées comme 

des étapes métaboliques. Les cinétiques biologiques reposent sur deux principes : une 

consommation du substrat et une croissance bactérienne.     

 

 



23 

 La croissance bactérienne est représentée par l’équation de 1er ordre suivante : ݀݀ݐܤ = ߤ) − ݇ௗ)ܤ	 (2.15) 

 

dans lequel ܤ est la concentration en microorganismes à l’instant t, μ le taux de croissance et ݇ௗ le taux de mortalité des bactéries.  

 

 La consommation du substrat est décrite suivant l’équation :  ݀ܵ݀ݐ = 	− 1ܻ ݐܤ݀݀ 	 (2.16) 

 

où	ܵ représente la concentration du substrat et ܻ la fraction du substrat convertie en biomasse 

(rendement en biomasse). 

 

 L’effet de la concentration du substrat sur la croissance des bactéries est dans la plupart 

des cas décrit par le modèle mathématique de Monod : μ	(ܵ) = 	μ௠௔௫ ௦ܭܵ + ܵ	 (2.17) 

 

où μ௠௔௫   est le taux de croissance maximal et ܭௌ	est la constante de demi-saturation. 

 

La concentration du produit obtenu (P) est décrite selon le principe de la conservation de la 

masse pendant la réaction biochimique. La quantité du substrat dégradé correspond à la somme 

du produit formé et la population bactérienne crée. 

ݐ݀ܲ݀  = ݐ݀ܵ݀−	 + ݐܤ݀݀ 	 (2.18) 

ݐ݀ܲ݀  = 	1 − ܻܻ ൬μ௠௔௫ + ௦ܭܵ + ܵ ൰	 (2.19) 
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On distingues différents modèles de prédiction de la production de biogaz à partir de la 

décomposition de la MO (Mata-Alvarez, 2003) :  

 

• Modèles à une phase  

Ils sont axés sur la description de l’étape limitante du processus. Cette étape peut être différente 

selon les conditions d’opération du réacteur (phase hydrolyse, conversion des acides gras en 

biogaz ou la phase méthanogène) (Donoso-Bravo, Pérez-Elvira et Fdz-Polanco, 2010); 

 

• Modèles à deux phases (bi phasique) 

Ils considèrent l’étape acidogène et méthanogène séparément. Cette approche permet d’avoir 

des prédictions du comportement de chaque phase d’une manière distincte (croissance de la 

population bactérienne, potentiel hydrogène et concentration en ammoniac ainsi que la quantité 

de biogaz produite (Bernard et al., 2001; Kiely et al., 1997); 

 

• Modèles plus complexes (trois ou quatre phases) 

Ces modèles prennent en considération la cinétique de l’hydrolyse et de l’acétogénèse en plus 

des autres étapes de la digestion anaérobie (digestion anaérobie, modèle N°1, ADM1) 

(Batstone et al., 2002). 

 

2.3.3 Description du modèle ADM1  

Le modèle ADM1 a été développé par un groupe de chercheurs de l’Association internationale 

de l’eau (IWA) (Batstone et al., 2002). Depuis son développement en 2002, le modèle ADM1 

est considéré comme le modèle le plus complet. Il a été utilisé dans un grand nombre 

d’application et a été validé pour un certain nombre de procédés industriels (Nordlander, 

Thorin et Yan, 2017). Comme le montre la Figure 2.5, le modèle ADM1 se compose de 

processus biochimiques et physico-chimiques. Les étapes biochimiques comprennent : 

• une première étape de désintégration du substrat en carbohydrates, en protéines et en 

lipides;  
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• une deuxième étape d’hydrolyse de ces substrats en sucre, en acides aminés et en acides 

gras à longue chaine (LCFA);  

• une troisième étape de transformation des sucres et des acides aminés en acides gras 

volatils (acide propionique, acide butyrique, acide valérique) et en hydrogène par une 

population acidogène; 

• une phase acétogénèse consistant à la conversion des LCFA et des AGVs en acétate et 

enfin; 

•  une phase méthanogenèse à partir des acétates, de l'hydrogène et dioxyde de carbone. Les 

équations physico-chimiques décrivent l'association et la dissociation des ions et le 

transfert gaz-liquide (Satpathy et al., 2016).   

 

 

Figure 2.5 Structure du modèle ADM1(Batstone et al., 2002) 
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• Implémentation des processus biochimiques 

La désintégration et l’hydrolyse ainsi que la disparition de la biomasse sont représentées dans 

le modèle ADM1 par une cinétique de premier ordre étant la plus simple et la plus appliquée. 

Après hydrolyse du substrat viennent trois étapes qui sont l'acidogenèse, l'acétogenèse et la 

méthanogenèse comme l’illustre la figure 2.5. Différentes espèces interviennent afin de 

consommer la matière soluble, à savoir les microorganismes dégradant le sucre, les acides 

aminés, les acides gras à longue chaine, le valérate, le butyrate, le propionate, l’acétate et enfin 

l’hydrogène suivant une cinétique de Michaelis-Menten qui inclut l’inhibition (Batstone et al., 

2002).  

 

• Implémentation des processus physico-chimiques 

Le modèle ADM1 prend en considération le comportement du pH dans la phase liquide-liquide 

sachant que la digestion anaérobie est sensible au changement de ce paramètre. Dans le modèle, 

la transformation des acides valérique, butyrique, propionique, acétique, ainsi que du carbone 

et de l’azote inorganique sont décrits. Dans la phase gaz-liquide, le modèle considère le 

transfert du gaz de la phase liquide vers la phase gazeuse suivant la théorie du double film 

(Batstone et al., 2002). Alors que les procédés de digestion anaérobie des résidus de tables en 

condition mésophile et thermophile sont globalement très bien étudiés par la communauté 

scientifique et industrielle, ce constat n’est pas du tout le même concernant la digestion 

anaérobie en condition hyperthermophile.  

 



 

 

CHAPITRE 3 

 

 

MÉTHODOLOGIE ET PROCESSUS EXPÉRIMENTAL    

Ce chapitre présente la description de la méthodologie de caractérisation de la matière des 

phases expérimentales; ainsi que les procédures analytiques et numériques pour l’atteinte des 

objectifs de cette thèse.   

 

3.1 Procédures expérimentales 

 Caractérisation du substrat et des inocula 

La fraction organique des matières résiduelles municipales solides (résidus alimentaire) a été 

collectée à la cafétéria de l’École de technologie supérieure (ÉTS), Montréal, sur une période 

de trois mois. Immédiatement après la collecte, la matière organique (MO) a été triée et le 

plastique, le verre et les copeaux de bois ont été enlevés. La MO était composée comme le 

montre la Figure 3.1 de restant de table, de pelures de fruits et légumes ainsi que de papiers et 

de serviettes à main. La matière a été broyée initialement à 1cm de diamètre en utilisant une 

lame en acier inoxydable, puis mélangée manuellement. Un échantillon a été prélevé et 

caractérisé immédiatement avant d’être conservée à -28°C pour éviter la décomposition de la 

matière (West Conshohocken, 2002).  
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Figure 3.1 Composition du substrat 

 

Trois sources de cultures anaérobies ont été utilisées comme inoculum. Elles ont été obtenues 

de trois différents endroits : inoculum anaérobie mésophile issue du traitement des boues de 

station d’épuration des eaux usées ; inoculum anaérobie thermophile provenant du traitement 

des résidus de farine d’une usine agroalimentaire ; et un troisième inoculum anaérobie 

hyperthermophile provenant d’un réacteur traitant des algues. La caractérisation du substrat et 

des inocula est montrée au tableau 3.1.  
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Tableau 3.1 Caractéristiques de la matière organique et des inocula 

 

Paramètres  Substrat 

(MO) 

Inoculum  

mésophile 

Inoculum  

thermophile 

Inoculum 

hyperthermophile  

pH 4.62 8.01 7.45 6.91 

DCOs (g/L) 6.36 1.96 1.01 11.43 

TSS (g/kg) 233 36.82 16.14 22.10 

TVS (g/kg) 222.58 19.09 13.62 20.21 

VSS (g/kg) - 18.80 12.17 17.54 

Acétique (mg/L) 100.52 28.83 58.32 397.34 

Butyrique (mg/L) - - - - 

Lactique (mg/L) 320 - - - 

Formique (mg/L) - - - - 

Éthanol (mg/L) 46.77 - - - 

 

 

 Expérimentation 

L’expérience a été réalisée à l’échelle laboratoire. Comme l’illustre la Figure 3.2, quatre séries 

de réacteurs discontinus de 500 mL chaque ont été alimentés avec un ratio substrat/inoculum 

(F/M) égal à 1 (g VS/g VSS) avec une charge organique égale à 4 g VS/L.J; la première série 

(MO) ne contenait aucun inoculum; la deuxième série contenait de la MO et de la boue 

mésophile; la troisième série était composée de MO et de la boue thermophile; la dernière série 

était composée de MO et de la boue hypethermophile. Les réacteurs ont été purgés avec de 

l’azote pendant 5 min puis scellés avec un bouchon et un septum. Des essais témoins sans 

substrat ont également été effectués dans les mêmes conditions afin d’évaluer l’activité de 

l’inoculum. Leur production spécifique n’a pas été retranchée de celles des substrats à l’étude 

vu que les teneurs étaient négligeables. L’expérience a été réalisée sur une période de 7 jours, 

sachant que la phase hydrolyse/acidogenèse est complétée à l’intérieur de 3 à 4 jours 

(Guendouz, 2012; He et al., 2012; Komemoto et al., 2009a; Lee, Hidaka et Tsuno, 2009). 
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Figure 3.2 Dispositif expérimental 

 

 Régime de température 

Selon l’origine de chaque inoculum, les réacteurs ont été soumis à trois régimes différents : 

mésophile (35 ± 1°C), thermophile (55 ± 1°C), hyperthermophile (70 ± 1°C) comme le montre 

le tableau 3.2. Le maintien en température constante du milieu réactionnel a été assuré par un 

incubateur agitateur de type Innova 42 de la compagnie New-Brunswick Scientific sous 

agitation à 128 tour par minute (tpm). 
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Tableau 3.2 Température de fonctionnement des réacteurs 

 

Temperature  Réacteurs 
 

 
 

 MO SH AD HT 

35°C  X   

55°C   X  

70°C X X X X 

 

 Paramètres de suivi du processus 

Le suivi de la batterie de réacteur consistait à prélever quotidiennement des échantillons 

liquides pour les analyses physico-chimiques et des échantillons gazeux pour analyser la 

composition du biogaz (CH4, CO2, H2, H2O). Le fait de ne pas disposer de capteurs en ligne, 

une partie des échantillons a été mise au congélateur afin de la conserver avant de l’analyser. 

Cela a permis d’avoir un suivi et un contrôle des paramètres biologique et physico-chimique 

tels que la demande chimique en oxygène (DCO), la concentration en acides organiques 

(acétique, butyrique, lactique, formique) et en alcools (éthanol, méthanol) ainsi que le potentiel 

hydrogène. Il est à noter que les échantillons ont subi une séparation de phase par 

centrifugation, le surnageant a été dilués de 10 à 100 fois selon son origine pour éviter le 

problème d’intervalle d’absorbance. 

 

3.2 Procédures analytiques et calculs 

Des échantillons liquides d’un volume de 1.5 mL ont été prélevés dans les bouteilles de sérum 

avec des seringues de 3 mL équipées d'une aiguille de calibre n° 26 pour l’analyse du pH, de 

la demande chimique en oxygène soluble (DCOs) et des acides organiques. Les échantillons 

ont été centrifugés dans une centrifugeuse J2-21M (Beckmann, Canada) équipé d'un rotor JA-

20 pendant 10 min. L’analyse des solides totaux (TS), la matière volatile totale (TVS), matière 

volatile en suspension (VSS) et la DCOs ont été mesurés selon la méthode standard (Federation 
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et Association, 2012) en utilisant les méthodes 2540B, 2540D, 2540E et 5220D, 

respectivement.   

 

Le pH a été mesuré sur une base quotidienne avec un pH-mètre Fisher Scientific AB15 

(Thermo Fisher Scientific Inc., Ashville, NC). Avant chaque mesure, le pH-mètre a été 

étalonné avec un étalonnage en trois points à pH 4, pH 7 et pH 14 en utilisant des solutions 

standards (VWR International Inc., West Chester, PA). 

 

La composition du gaz (CO2, CH4, N2, H2) a été mesurée par injection d’un échantillon gaz de 

300 µL (modèle 1750 étanche aux gaz seringue, Hamilton, Reno, NV) dans un chromatographe 

en phase gazeuse de marque Agilent 6890 (Agilent Technologies Inc., Wilmington, DE) équipé 

d'un détecteur de conductivité thermique et une colonne Carboxen-1000 (Supelco, Bellafonte, 

PA) avec de l'argon comme gaz porteur. La température de la colonne a été maintenue à 60°C 

pendant 7 min et augmentée à 225°C à une vitesse de 60°C /min. Tous les volumes de gaz ont 

été calculés dans les conditions standard de température et pression (273,15 K et 101 325 Pa). 

 

La mesure des alcools a été réalisée sur un échantillon de 100 µl du surnageant dans un 

chromatographe en phase gazeuse (GC) Agilent 6890 (Wilmington, DE) équipé avec détecteur 

de flamme d’ionisation. Les détails sur la méthode sont fournis dans Tartakovsky et al. (2008).  

Un volume de 350 mL du surnageant a été utilisé pour l’analyse des acides organiques en 

utilisant un HPLC (Waters Chromatography Division, Milford MA, USA) équipé d’un 

injecteur (modèle 717+), d’un réseau photodiode (PDA, un détecteur (modèle 2996), une 

pompe (modèle 600) et un détecteur d’indice de réfraction (modèle 2414). Les concentrations 

des acides organiques, alcools et biogaz ont été exprimées en équivalents DCO (DCOeq), en 

utilisant des facteurs de conversion (tableau 3.3). Le calcul de DCOeq se fait comme suit (cas 

de l’acide acétique) : l’oxydation de l’acide acétique (réaction 3.1) nécessite 2 moles 

d’oxygène  

 

                                C2H4O2 + O2     2 CO2 + 1/5 H2O (3.1) 



33 

L’DCOeq étant le rapport entre le nombre de mole d’oxygène (64 g / mole) et la masse molaire 

de l’acide acétique (60.05 g/mol). 

 

Tableau 3.3 Valeur théorique de la DCOeq des composés organiques, alcool et biogaz 

 

Composé Masse 
molaire 

Formule 
chimique 

Mole 
O2 

g DCO/mol g DCOeq/g 

Acide lactique 90.08 C3H6O3 3.0 96 1.07 

Acide formique 46.03 CH2O2 0.5 16 0.35 

Acide acétique 60.05 C2H4O2 2.0 64 1.07 

Acide butyrique 88.11 C4H8O2 5.0 160 1.82 

Acide valérique 102.13 C5H10O2 6.5 208 2.04 

Éthanol 46.07 C2H6O 3.0 96 2.08 

Méthane 16.04 CH4 2.0 64 3.99 

Hydrogène  2.00 H2 0.5 16 8.00 

 

L’efficacité d'hydrolyse ηh est défini comme le degré de solubilisation (liquéfaction) des 

glucides, des protéines et des lipides par acidogenèse.Elle représente essentiellement la 

conversion de la matière organique insoluble (particulaire) en composés organiques solubles, 

y compris ceux qui sont transformés en produits gazeux. Elle est calculée selon l'équation 

suivante :  

	௛ߟ  = 100 ∙ –	௙ݏܱܥܦ 	௜ݏܱܥܦ	 + Biogaz	ݐܱܥܦ௜		 − ௜ݏܱܥܦ	  
(3.1) 

 

Où la ݏܱܥܦ est la demande chimique en oxygène soluble au temps initial (i) et au temps final 

(f) ; la ݐܱܥܦ représente la demande d'oxygène chimique totale ; ݖܽ݃݋݅ܤ représente les 
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produits gazeux (H2, CH4) exprimés en ܥܦ ௘ܱ௤	(De La Rubia et al., 2009; Xie et al., 2012; 

Yilmaz et Demirer, 2008).  

 

Le taux de fermentation ߙ௙௘௥௠, exprimé en g DCO/L.J, détermine quant à lui le taux des 

composés organiques, alcool et biogaz formés par jour de fermentation. Le taux de 

fermentation se calcule comme suit :  ߙ௙௘௥௠ = ܸܩܣ∑) ݈ܿܣ∑	+ + ௜(ݖܽ݃݋݅ܤ ܸܩܣ∑)	− ݈ܿܣ∑	+ + 	௜ିଵ(ݖܽ݃݋݅ܤ (3.2) 

 

où  ∑ܩܣ ௜ܸ ,∑݈ܿܣ௜, ݖܽ݃݋݅ܤ௜ représentent respectivement la différence de production des 

acides, des alcools et biogaz entre le temps t et le temps initial. Cependant, ∑ܩܣ ௜ܸିଵ,	∑݈ܿܣ௜ିଵ, ݖܽ݃݋݅ܤ௜ିଵ est la différence de production entre le temps t-1 et le temps initial, le tout en 

DCOeq. 

 

Le rendement en méthane	 ஼ܻுସ représente le pourcentage de méthane produit par rapport aux 

produits de l’hydrolyse. Il est exprimé par la relation suivante : 

஼ܻுସ = ௙ݏܱܥܦ	ସܪܥ +  (3.3) 	ݖܽ݃݋݅ܤ

 

3.3 Procédures numériques 

R2014a Matlab (Mathworks, Natick, MA, USA) a été utilisé pour tous les calculs. L'estimation 

des paramètres a été effectuée à l'aide du sous-programme fminsearch du Matlab Optimization 

Toolbox et les équations du modèle résolu en utilisant la méthode d'intégration variable pour 

les équations différentielles (ode15s). La fonction objective minimisée pour l’estimation des 

paramètres du modèle a été créée en additionnant les erreurs quadratiques moyennes de chaque 

sortie :  

Fobj=෍ቈ 1

Ni
 ෍ ቀy

i,j
exp-	yi,j

simቁ2N

j=1
቉

Ni

 (3.4) 

uù ݕ௜,௝௘௫௣ et ݕ௜,௝௦௜௠ sont les valeurs normalisés de la sortie expérimentale et simulée au temps	j	
d’échantillonnage; ݅ est l’index de sortie du modèle et ܰ est le nombre de mesure.



 

 

CHAPITRE 4 

 

 

RÉSULTATS EXPÉRIMENTAUX ET INTERPRÉTATION  

 

Le premier axe de recherche s’articule sur l’effet des conditions hyperthermophiles (70°C) sur 

la fermentation des déchets organiques alimentaire pendant la phase acidogenèse. Le suivi de 

l’évolution de la solubilisation de la matière particulaire ainsi que la formation des composés 

organiques est effectué à travers une série de réacteurs discontinu, à des températures 

mésophile (35 ± 1°C), une température thermophile (55 ± 1°C) et une température 

hyperthermophile (70 ± 1°C), en présence de sources différentes d’inoculum. Les résultats 

obtenus sont présentés dans les sections suivantes. 

 

4.1 Evolution du pH 

Les lectures des valeurs du pH de la série en présence de matière organique seulement sont 

illustrées dans la Figure 4.1. La courbe montre que le pH est autour de 4.35 et 5.62 tout au long 

de l’étude. Ce pH acide est dû à la composition des résidus organiques (Dogan et al., 2009).  

 

École des technologies supérieure  

 

 

  

 

 

 



36 

 

Figure 4.1 Évolution du pH dans le réacteur en présence de matière organique en absence 
d’inoculum à 70°C 

 

Cependant, le pH du réacteur HT a peu varié; sa valeur est restée comprise entre 7,25 et 7,53 

comme l’illustre la Figure 4.2. La stabilité du pH est due à l'absence de production d'acides 

organiques. 

 

Figure 4.2 Évolution du pH dans le réacteur en présence d'inoculum hyperthermophile à 
70°C 
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Comme le montre la Figure 4.3, le pH initial de la série en présence d’inoculum mésophile à 

35°C et 70°C est de 7.8. Cependant, ce pH a connu une baisse à 35°C après la première journée, 

cela est dû à la production des acides organiques. Après deux jours de réactions, le pH s’est 

stabilisé autour de 5.95 jusqu’à la fin du test.  

 

Le pH à 70°C est resté stable pendant la première journée, pour diminuer légèrement après. 

Cette diminution est due à la formation des acides. Cependant, la valeur du pH est restée autour 

de 6.3 tout au long de la réaction malgré la forte concentration des acides organiques, la raison 

est due probablement à la dégradation des protéines en azote ammoniacal. Sachant que les 

protéines se dégradent plus rapidement à des hautes températures (Guendouz, 2008). 

 

 

Figure 4.3 Évolution du pH dans le réacteur en présence d'inoculum mésophile à35 et 70°C 

 

La Figure 4.4 illustre le suivi du pH pour la série en présence d’inoculum thermophile à 55 et 

70°C. Comme le montre les résultats, le pH diminue dans les deux réacteurs après une journée 

de réaction pour atteindre un pH de 5.9 et 5.4 à 55°C et 70°C respectivement. Cette valeur reste 

stable à 70°C jusqu’à la fin du test, par contre elle augmente légèrement à 55°C après la 

troisième journée pour se stabiliser autour de 6.1. En outre, le pH à 70°C est inférieur comparé 
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à la température d’origine (55°C) ; ceci est dû à la concentration d'acide organique plus élevée 

en condition hyperthermophile.  

 

De plus, la plage de variation du pH pour la série en présence d’inoculum mésophile et 

thermophile à 70°C est différente. Comme les courbes le présente, la chute du pH dans le 

réacteur en présence d’inoculum thermophile est plus importante que dans le réacteur avec 

l’inoculum mésophile, même si le taux d'acides organiques produit dans celui-ci est plus élevé. 

Cela est dû surement à la concentration d'ammonium présente après la solubilisation des 

protéines présent en très forte teneur dans les eaux usées. 

 

 

Figure 4.4 Évolution du pH dans le réacteur en présence d'inoculum thermophile à 55°C et 
70°C 
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4.2 Évolution de la phase hydrolyse  

Dans un procédé de digestion anaérobie, les matières solubles sont transformées par les 

bactéries acidogènes, acétogènes et les archées méthanogènes (Dogan et al., 2009). Comme le 

montre la Figure 4.5, la matière particulaire dans le réacteur où le substrat est sans inoculum a 

atteint un degré de solubilisation d’environ 24 % au bout de 4 jours. Ce résultat suggère que la 

température élevée à 70°C a entraîné une hydrolyse chimique de la matière, avec une faible 

activité bactérienne, sachant que la température a une importante influence sur la dissolution 

des solides (Bollon, 2012; Lacour, 2012). Par ailleurs, le faible degré de liquéfaction est 

probablement dû à l’absence d’inoculum dans le réacteur. 

 

Figure 4.5 Degré de solubilisation de la matière particulaire dans le réacteur en absence 
d’inoculum à 70°C 

 

Comme le montre la Figure 4.6, le même phénomène se produit dans le réacteur à 70°C en 

présence d’inoculum hyperthermophile, où la solubilisation est due à la température, sauf que 

le taux de solubilisation maximale ne dépasse pas 10 % malgré la haute température. Ce 

résultats est probablement expliqué par le pH neutre du réacteur, étant donné que le pH idéal 
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Sparling et Oleszkiewicz, 2011). Cela mène à conclure que la solubilisation de la matière 

dépend de la température et le pH du milieu.  

 

Les résultats dans les deux réacteurs (avec et sans inoculum) montrent une différence dans le 

degré de solubilisation de la matière particulaire. Malgré l’absence d’inoculum dans le premier 

réacteur, le degré de solubilisation reste supérieur à celui obtenu dans le réacteur en présence 

d’inoculum hyperthermophile. Ce résultat est probablement dû à l’inhibition de la population 

bactérienne présente dans la matière organique par l’inoculum hyperthermophile. 

 

 

Figure 4.6 Degré de liquéfaction de la matière particulaire dans le réacteur en présence 
d’inoculum hyperthermophile à 70°C 

 

L’hydrolyse de la matière insoluble dans les réacteurs en présence d’inoculum mésophile ne 

présente pas la même allure à 35°C et 70°C, comme le montre la Figure 4.7. Une phase de 

latence est observée à 35°C sure une journée. Par la suite, la solubilisation commence à 
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Cependant, l’hydrolyse à 70°C commence dès le premier jour d’incubation, cela prouve que la 

biomasse s’est adaptée immédiatement à la haute température.  Une légère diminution est 

remarquée à cette température à la deuxième journée, probablement due à une évaporation des 

alcools ou des acides lors de la manipulation des échantillons.  Toutefois, après la deuxième 

journée, la solubilisation continue à augmenter pour atteindre un maximum de 31 % après trois 

jours de réaction, contrairement à 35°C où le maximum est atteint après quatre jours. Cela 

confirme que la haute température a un effet positif sur le degré de solubilisation de la matière 

et par conséquent sur le temps de réaction et le volume du digesteur.   

 

 

Figure 4.7 Degré de solubilisation de la matière particulaire en présence d’inoculum 
mésophile à 35°C et 70°C 

 

Les résultats du suivi de l’efficacité de la solubilisation de la matière insoluble en présence 

d’inoculum thermophile à 55°C et 70°C sont illustrés dans la Figure 4.8. Comme le montre les 
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fois, la population bactérienne avait probablement besoin d'adaptation aux conditions du 

0

5

10

15

20

25

30

35

0 1 2 3 4 5 6 7

S
ol

u
b

il
is

at
io

n
 %

Temps (Jours)

70°C 35°C



42 

milieu. Cette phase dure une journée, après cela, une phase de croissance commence pour 

atteindre un maximum de solubilisation d’environ 25 % après quatre jours de fermentation. 

Quant à la solubilisation de la matière à 70°C, elle présente une allure différente par rapport à 

la température de 55°C. Comme le montre les résultats, la liquéfaction de la matière insoluble 

commence immédiatement après incubation avec un taux maximal d’environ 40 % à la 

quatrième journée. Cela signifie que le temps de séjour de quatre jours est nécessaire pour une 

solubilisation maximale.  

 

 

Figure 4.8 Degré de solubilisation de la matière particulaire dans le réacteur en présence 
d’inoculum thermophile à 55°C et 70°C 
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Des observations comparables ont été rapportées dans la littérature. Les travaux de Wu, Li-Jie 

et al. (2016) sur la digestion anaérobie de boue activée à 70°C ont fait valoir que l’étape 

hyperthermophile jouait un rôle important dans la solubilisation de la DCO avec un taux de 

solubilisation de 34 %. Un taux de solubilisation de 43.1 % a également été enregistré pour la 

fermentation d’ordures artificielles à 70°C (Lee, Hidaka et Tsuno, 2008). Un autre phénomène 

similaire a été observé par les travaux de Komemoto et al (2009b) lorsqu’il a étudié l’effet de 

la température sur la production des AGVs et de biogaz dans la solubilisation anaérobie des 

déchets alimentaires. Il a constaté que le taux de DCOs en conditions mésophile de 35°C et 

45°C était de l’ordre de 70 % et 72 % respectivement, contrairement à la condition thermophile 

de 55°C où la solubilisation n’avait pas dépassé 56 %. Ces valeurs se rapprochent des résultats 

obtenus dans cette thèse avec une différence dans le pourcentage qui est due probablement aux 

différents facteurs tels que la composition du substrat, le volume du réacteur, le mode 

d’alimentation et les méthodes de calcul du degré de solubilisation, sachant que dans certains 

cas, ce degré est calculé en fonction de la DCO ou en fonction de la teneur en matière sèche. 

 

4.3 Évolution de la phase acidogenèse  

Le suivi de la phase acidogenèse est effectué à travers les composés produits (composés 

organique et biogaz) pendant la fermentation acidogène des particules solubles. Sachant que le 

pH joue un rôle important dans le fonctionnement biochimique du milieu réactionnel, il a été 

inclus dans le suivi de cette étape. 

 

4.3.1 Les composés organiques 

Comme montre les Figures 4.9, une faible production d’acide acétique et d’acide lactique 

majoritairement est observée dans le réacteur sans inoculum à 70°C. Cela suggère d’une part 

que les microorganismes présents dans les déchets alimentaires ne sont pas suffisants pour la 

consommation du carbone, et d’autre part, que la population présente n’est pas très active. 

Cette faible activité est sûrement due au pH du milieu réactionnel qui est resté aux alentours 

de 4.4 et 4.6 tout au long du test. 
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Figure 4.9 Composition des acides et alcools et pH du réacteur en absence d’inoculum  
à 70°C 

 

La composition des produits dans le réacteur à 70°C en présence d’inoculum hyperthermophile 

est illustrée à la Figure 4.6. Comme le montre les résultats, les acides produits sont l’acide 

acétique et l’acide lactique, cependant, la concentration de ces deux acides reste faible 

comparée aux résultats obtenus dans les autres réacteurs (résultats ci-après), ce qui explique la 

valeur du pH du milieu. En effet, le pH de ce réacteur a peu varié ; sa valeur est passée de 7.5 

à 7.3 en sept jours de réaction. La stabilité du pH est due à faible production d'acides 

organiques. 

 

D’autre part, la concentration de l’éthanol de départ dans les deux réacteurs (fig. 4.9 et 4.10) 

reste à peu près la même durant toute l'expérience, ce qui signifie qu'il n'y a pas de production 

d'alcools dans les deux digesteurs. Ceci peut être expliqué par l'inhibition des bactéries 

produisant de l'alcool.  
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Figure 4.10 Composition des acides et alcools et pH du réacteur en présence d’inoculum 
hyperthermophile à 70°C 

 

Comme le montre les Figures 4.11 et 4.12, l’acide commun à tous les réacteurs est l'acide 

acétique, ce qui correspond à trois résultats retrouvés dans la littérature (Bolzonella et al., 2007; 

He et al., 2012; Lee, Hidaka et Tsuno, 2009). La concentration la plus élevée est dans les 

conditions mésophiles (environ 10 000 mg DCOeq/L), tandis qu’elle est significativement plus 

basse à 55°C (4000 mg DCOeq/L) et 70°C (1000 mg DCOeq/L) pour le réacteur avec de 

l’inoculum thermophile et 6000 mg DCOeq/ L pour le réacteur avec de l’inoculum mésophile). 

Cependant, il est difficile de différencier l'impact entre 55°C et 70°C, puisque la concentration 

la plus élevée en dehors des conditions mésophiles et la concentration la plus faible se sont 

produites à 70°C ; c'est plutôt l'inoculum qui fait une différence, puisque les deux 

concentrations d'acide acétique les plus élevées sont produites en présence d’inoculum 

mésophile pour les deux températures de 35°C et 70°C.   
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L'acide butyrique est produit à des conditions mésophiles et thermophiles, mais aucune trace 

de cet acide n’est retrouvée à 70°C ; il est donc clair que c’est les conditions hyperthermophiles 

qui suppriment la fermentation butyrique. De plus, la concentration la plus élevée est retrouvée 

à 55°C (environ 5000 mg DCOeq/L contre 3800 mg DCOeq/L à 35°C). D’après les résultats, 

cette valeur correspond à un pH de 6.0. En effet le suivi de ce paramètre a montré une stabilité 

du pH du milieu autour de 6.0 après la troisième et quatrième journée pour les conditions 

mésophiles et thermophiles respectivement. Cela est en accord avec les travaux précédents qui 

ont montré que le pH idéal pour la formation de l’acide butyrique est de 6.0 (Cysneiros et al., 

2012; Dogan et al., 2009; Jiang et al., 2013).  

 

 

 

 

Figure 4.11 Composition des acides et alcools et pH du réacteur en présence d’inoculum 
mésophile à 35°C et 70°C 
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L'acide lactique est considéré comme un produit de la fermentation des déchets alimentaires 

(Wang et al., 2001; Wang et al., 2002). Une production relativement élevée d'acide lactique à 

70°C est observée alors qu'elle n'est presque pas détectée à 55°C et absente à 35°C quelle que 

soit la source d’inoculum; l'effet de la température sur la production de l'acide lactique n'a pas 

été largement étudié dans la littérature, mais les résultats permettent de confirmer que la 

production d'acide lactique est favorisée à 70°C. De plus, l'acide lactique est renforcé lorsque 

le pH est d'environ 5.3 (7000 mg DCO/L), ce qui confirme que c’est le pH optimal pour une 

fermentation lactique. Une concentration très faible d’acide lactique est produite à 55°C les 

trois premiers jours puis consommée. La disparition de cet acide coïncide avec une 

augmentation de l'acide acétique, ce qui est conforme à la littérature (Moletta, 2008; 2011).  

 

En plus de l'acide lactique, l'acide formique, qui est un acide carboxylique simple (Rice et al., 

2002) est trouvé à 70°C en présence d’inoculum mésophile (700 mg DCO/L), mais aucune 

trace n'a été trouvée dans les autres réacteurs à cette température. Une faible concentration 

d’acide formique est mesurée à 55°C pendant les trois premiers jours de l'essai, puis la 

concentration devient négligeable le quatrième jour, due probablement à la présence d’archées 

méthanogènes, sachant que ces derniers peuvent utiliser directement l'acide formique pour la 

production du méthane (Cohen et al., 1979; Page et al., 2014). D’après les courbes du pH dans 

ces deux réacteurs, la valeur à ces deux températures (55°C et 70°C) est d'environ 6, ce qui 

explique la présence d'acide formique à cette température. L'explication la plus raisonnable est 

que, en plus de la température, le pH a un effet sur la production d'acide formique, et que le 

pH idéal se situe autour de 6, sachant que le pH joue un rôle dans les conditions d'exploitation 

des bactéries acidogènes (Kim et al., 2003; Ponsá et al., 2008). 
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Figure 4.12 Composition des acides et alcools et pH du réacteur en présence d’inoculum 
thermophile à 55°C et 70°C 
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2004). Le même réacteur a une réponse différente à 70°C (en présence d’inoculum mésophile), 

la concentration d'éthanol est beaucoup plus élevée et maintenue comme telle tout au long de 

l'essai (4000 mg DCOeq/L). La production d'alcool dans le réacteur à 55°C est plus élevée que 

la production à 70°C en présence d’inoculum thermophile (1100 mg DCOeq/L contre 260 mg 
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DCOeq/L environ), ce qui est probablement dû au pH du milieu. D’après le suivi du pH, il est 

clair que le pH idéal pour la formation de cet alcool est égal à 6.0.  

 

Par ailleurs, le taux de fermentation maximal est assez similaire à 70°C et 35°C dans le réacteur 

en présence d’inoculum mésophile (7.8 g DCOeq/L.J et 8 g DCOeq/L.J respectivement). 

Cependant, le taux maximal de fermentation est trois fois plus élevé à 70°C qu'à 55°C en 

présence d’inoculum thermophile (22.8 g DCOeq/L.J et 6.8 g DCOeq/L.J respectivement.  

 

Différents travaux ont été effectués sur la phase acidogenèse. Cependant, certains résultats sont 

controversés. Liang et al. (2014) a comparé la production de l’acide lactique à partir 

d'épluchure de pommes de terre comme substrat à différentes conditions de température Il a 

constaté que bien que l'hydrolyse ait été favorisée à 55°C, le rendement de l’acide lactique était 

plus important à 35°C, suivi de l’acide acétique et de l’éthanol. Tang et al. (2016) est arrivé à 

la même conclusion lorsqu’il a étudié l’effet du pH et de la température sur la conversion des 

résidus de table en acide lactique. Toutefois, Kim et al. (2012) a obtenu une production égale 

à 92 % d’acide lactique à partir du glucose comme substrat à des températures de 50°C à 55°C 

contrairement à la température mésophile où la concentration était négligeable. Les résultats 

des travaux de Lee et al. (2009) étaient cependant presque similaires aux présents travaux. Cet 

auteur a comparé les performances de la digestion anaérobie d’un mélange de boue et d’ordures 

en condition thermophile et hyperthermophile, il a trouvé que l’acide lactique était le plus 

important mais aucun résultat sur l’acide formique ni l’éthanol n’a été obtenu.  

 

4.3.2 Composition du biogaz  

Le suivi des réacteurs contenant de la matière organique seule ou en présence d’inoculum 

hyprthermophile n’a révélé aucune production de biogaz. Cela est dû très probablement à 

l'absence ou la faible d'activité bactérienne. C’est la raison pour laquelle aucune figure 

n’apparait pour ces réacteurs. 
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La Figure 4.13 résume les performances des réacteurs à 35°C et à 70°C en présence d’inoculum 

mésophile. Les résultats montrent la production de biogaz par rapport au volume réactionnel. 

L’accumulation du biogaz dans ces deux réacteurs est composé d’H2 (240 mg DCOeq/L à 35°C 

et 550 mg DCOeq/L à 70°C). De plus, une production de CH4 en condition mésophile est 

constatée, à la fin du test (620 mg DCOeq/L), représentant un rendement en méthane de 3 %, 

ce faible rendement est à cause du pH acide du milieu. Aussi, des traces de CH4 sont retrouvées 

à 70°C représentant 0.3% de tous les produits formés à la phase acidogenèse. Ce résultat 

suggère la présence de population méthanogène malgré la haute température. Cela rejoint les 

travaux de Charleston (2008) qui a trouvé que la méthanogenèse pouvait se produire entre 

60°C et 73°C et que les groupes concernés fonctionnaient à cette plage de température. 

 

 

 

Figure 4.13 Production cumulée de biogaz dans le réacteur en présence d’inoculum 
mésophile à 35°C et 70°C 
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Les données des réacteurs en présence d’inoculum thermophile sont illustrées à la Figure 4.14. 

Comme le montre les résultats, le principal produit gazeux retrouvé est le CH4 avec une 

production d’environ 1300 mg DCOeq/L à 55°C. De plus, malgré le pH acide du milieu, 

production de CH4 a été détectée dans le réacteur à 70°C. Un rendement de 7 % a été obtenue 

à 55°C comparativement à 1% à 70°C. Le faible rendement de CH4 à cette température 

démontre l'incapacité des archées méthanogènes à convertir efficacementt les acides à un faible 

pH.  

 

 

 

 

Figure 4.14 Accumulation du biogaz dans le réacteur AD à 55°C et 70°C 
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CHAPITRE 5 

 

 

MODÉLISATION DE L'ÉTAPE ACIDOGÉNESE  

 

Ce chapitre aborde les étapes de la construction d’un modèle acidogenèse hyperthermophile 

(HAM), en vue de pouvoir prédire le comportement de la phase acidogenèse en condition 

hyperthermophile. Pour ce faire, les nombreux essais expérimentaux réalisés en présence 

d’inoculum mésophile au chapitre 4 ont permis de calculer les paramètres du modèle et de le 

tester. Après validation, le modèle HAM est testé dans des conditions normales de 

fermentation, c'est-à-dire en condition mésophile à 35°C. Par la suite, le modèle est combiné 

au modèle ADM1 afin de vérifier la faisabilité d’une digestion anaérobie en deux phases avec 

une acidogenèse hyperthermophile. 

 

5.1 Développement du modèle 

L’objectif du modèle est de prédire la production des composés organiques à partir de la 

matière organique soluble à 70°C. Les étapes intermédiaires revêtent une importance moindre 

que l’étape acidogenèse : les phases d’hydrolyse et acidogenèse ont donc été regroupées en 

une seule étape en considérant que la matière est déjà soluble. En outre, l’étape d’hydrolyse 

n’est pas considérée dans le modèle. Ce regroupement permet de s’affranchir des 

carbohydrates, des protéines, des lipides, des acides aminés et des acides gras à longue chaine 

en considérant  que la matière soluble (monomères) était composée essentiellement de glucose 

(Kothari et al., 2014b). Ce substrat est utilisé par les bactéries acidogènes pour leur croissance 

ainsi que la production des composés organiques (acétique, lactique, formique et éthanol), du 

dioxyde de carbone et de l’hydrogène. Le modèle considère que la matière soluble (S) est 

convertie en composés organiques selon le principe diphasique. Une seule population 
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microbienne acidogène à l’intérieur de milieu de digestion est considérée suivant une cinétique 

de Monod. Après validation du modèle HAM, il est testé dans des conditions normales de 

fermentation c'est-à-dire en condition mésophile à 35°C. 

 

5.1.1 Hypothèses du modèle 

La dynamique du modèle est basée sur les hypothèses suivantes :  

 la matière soluble issue de l’hydrolyse des résidus alimentaires est composée 

de glucose ;  

 les produits de la fermentation à 70°C sont composés d’acide acétique, d’acide 

lactique, d’acide formique, d’éthanol et de la biomasse ;  

 les acidogènes sont les organismes majoritaires dans le réacteur;  

 la croissance bactérienne suit une cinétique de Monod;  

 la température et le pH sont considérés constants tout au long de la réaction ; 

 l’inhibition n’est pas considérée car elle n’a pas été observée pendant 

l’expérience. 

 l’influence de l’hydrogène dans le digesteur n’est pas prise en compte, car il a 

été supposé que sa production et sa consommation avait lieu immédiatement 

(Merkel et Krauth, 1999).  

 

5.1.2 Modèle cinétique 

Le modèle se présente sous la forme suivante : 

• Croissance des bactéries 

Pour la croissance des bactéries acidogènes, la cinétique de Monod est considérée. 

 µ=µmax

S
Ks+S

  (5.1) 
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• Consommation du substrat 

 La variation de la concentration de la matière soluble en fonction du temps est exprimée 

par l’équation différentielle suivante : ݀ܵ݀ݐ = 	−μܻܺ௑  (5.2) 

 
 La variation de la concentration des bactéries est représentée par : 

ݐ݀ܺ݀  = 	μܺ  ௗܺܭ	−
(5.3) 

 

où	ܵ représente la concentration du substrat (mg /L), μ௠௔௫   est le taux de croissance maximal 

(1/Jour), ܭௌ	est la constante de demi-saturation (mg/L), ܺ est la concentration en 

microorganismes (mg VSS/L), ݇ௗ le taux de mortalité des bactéries (1/Jour) et ௑ܻ la fraction 

du substrat convertie en biomasse (mg-X/mg-S). 

 

• Production du substrat : 

 Taux de production de l’acide acétique : ݀ݐ݀ܣܣ = 	 ஺ܻ஺௑ܻ 	μܺ (5.4) 

 

 

 

 Taux de production de l’acide lactique : ݀ݐ݀ܣܮ = 	 ௅ܻ஺௑ܻ 	μܺ (5.5) 

 

 Taux de production de l’acide formique : ݀ݐ݀ܣܨ = 	 ிܻ஺௑ܻ 	μܺ (5.6) 
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 Taux de production de l’éthanol : 

ݐ݀ܪܱܧ݀  =  ாܻைு௑ܻ 	μܺ 
(5.7) 

 

Où ஺ܻ஺, ௅ܻ஺, ிܻ஺, ஺ܻ஺, ாܻைு (mg/mg-S) représente la fraction du substrat convertie (coefficient 

de rendement) en acide acétique, en acide lactique, en acide formique et en éthanol 

respectivement.  

 

5.1.3 Estimation des paramètres du modèle 

Le problème crucial avec des équations cinétiques est toujours l'estimation des paramètres 

(Merkel et Krauth, 1999). Dans le cas de cette thèse, le rendement en produits et en biomasse 

à partir d’une quantité de substrat est basé sur la relation stœchiométrique entre la production 

d’acide et la croissance des bactéries. La formule stœchiométrique de la matière particulaire 

biodégradable est exprimée par C6H12O6 (Kothari et al., 2014b) et la masse cellulaire 

bactérienne est représentée par la formule empirique C5H7O2N (Liu et al., 2008) en assumant 

que les bactéries utilisent le NH4
+ comme source d’azote (McCarty, 2012). Durant la phase de 

fermentation, l’éthanol, l’acide acétique, lactique et formique sont retrouvés en forte 

concentration dans la phase liquide. Les données stœchiométriques sont calculées à partir des 

demi-réactions montrées au tableau 5.1. 
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Tableau 5.1 Demi-réactions utilisées pour la stœchiométrie (McCarty, 2012)  

 

                        Demi réaction 

 Donneur (Rd) 

 

Glucose : 1/4  CO2 + H+ +e-    1/24 C6H12O6 + 1/4H2O 

 

 Accepteur (Ra) 

 

Acétate : 1/8 CO2+ 1/8 HCO3
- +  H+ + e-   1/8 CH3COO- + 3/8 H2O 

Lactate : 1/6 CO2 + 1/12 HCO3
- +  H+ +e-   1/12 CH3CHOHCOO- + 1/3 H2O 

Formate : 1/2 HCO3
-  +  H+ + e-     1/2 HCOO- + 1/2 H2O 

Ethanol : 1/6 CO2 +  H+ + e-     1/12 CH3CH2OH + 1/4 H2O 

 

 Synthèse cellulaire (Rc) 

 

1/5 CO2 + 1/20 HCO3
- + 1/20 NH4

+ +H+ +e-    1/20 C5H7O2N + 9/20 H2O 

 

  Réaction globale (R) 

 

C6H12O6 + 0.527 NH4
+ + 1.942 HCO3

-    0.264 C5H7O2N + 1.103 CH3COO- + 

       0.264 CH3CHOHCOO- + 0.839 HCOO- + 

       1.007 CH3CH2OH + 1.799 CO2 + 

       3.645 H2O 

 

 

où ܴௗ  représente la demi-réaction du substrat donneur d’électrons (glucose), ܴ௔ est la demi 

réaction du produit accepteur d’électrons (acétate, lactate, formate et éthanol), ܴ௖ représente la 

demi réaction de la synthèse des cellules et finalement ܴ qui représente la réaction globale. 

 



58 

Les résultats des coefficients de rendements et les paramètres cinétiques estimés sont donnés 

au tableau 5.2, exception faite de la valeur de ܭ௦ qui a été tirée de la littérature puisque c’est 

un paramètre indépendant de la température (Batstone et al., 2002). 

Tableau 5.2 Valeurs des paramètres cinétiques estimés à 70°C 

 

Paramètres Unité Valeurs  μ࢞ࢇ࢓	1 /Jour 12.21 ࢙ࡷ mg/L 150 1 ࢊࡷ/Jour 2.02 ࢄࢅ mg-X/mg-S 0.50 ࡭࡭ࢅ mg-AA/mg-S 0.40 ࡭ࡸࢅ mg-LA/mg-S 0.15 

YFA mg-FA/mg-S 0.14 ࡴࡻࡱࢅ mg-EOH/mg-S 0.16 

 

5.2 Résultats de la modélisation  

5.2.1 Modélisation de la formation des composés organiques  

Le modèle HAM décrit la cinétique de formation de l'acide acétique, lactique et formique et 

de l’éthanol à partir de résidus de table soluble. Les barres d'erreur sont définies avec la 

méthode de l'écart-type basée sur une moyenne de trois échantillons.  
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Figure 5.1 Résultats expérimentaux et simulés de la consommation du substrat (A), de la 
formation de l’AA (B), de la formation de l’LA (C), de la formation du FA (D) et la 

formation de l’EOH (E) à 70°C 

 

La Figure 5.1 montre que les résultats de la simulation et de l'expérience montrent le même 

profil. Les meilleures valeurs d'ajustement pour ce modèle sont indiquées dans le Tableau 5.2. 

D’après les courbes de la Figure 5.1, une bonne corrélation est obtenue entre les résultats 

mesurés en pratique et les valeurs prédites par le modèle. Les deux courbes présente 

approximativement la même forme, sauf dans le cas de l’acide formique où les résultats 

simulés sont légèrement supérieurs aux résultats réels (les deux premiers jours). Les mesures 

de corrélation entre les valeurs mesurées et prédites de la DCOs, des acides et de l’éthanol sont 

résumées au tableau 5.3. Les résultats montrent un bon accord entre les sorties du modèle et 

les résultats expérimentaux. 
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Tableau 5.3 Coefficients de corrélation entre les concentrations mesurées et prédites 

 

 DCOs Acide 

acétique 

Acide 

formique 

Acide 

lactique 

Éthanol 

Valeur de R2 0.95 0.96 0.97 0.99 0.92 

 

 

5.2.2 Validation du modèle 

La validation du modèle est réalisée en augmentant la charge organique à 6g VS/L.J dans le 

réacteur et en utilisant les mêmes paramètres cinétiques du modèle. Les résultats obtenus sont 

illustrés à la Figure 5.2.  

 

Figure 5.2 Résultats de l’expérimentation et la validation de la consommation du substrat 
(A), de la formation de l’AA (B), de la formation de l’LA (C), de la formation du FA (D) et 

la formation de l’EOH (E) à 70°C 
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Les résultats de la validation soulignent la bonne estimation des paramètres. De plus, Les 

mesures statistiques pour la corrélation entre les valeurs mesurées et prédites (tableau 5.4) 

confirment la capacité du modèle à prédire adéquatement le comportement du processus. 

 

Tableau 5.4 Mesures statistiques de la corrélation entre les valeurs mesurées et prédites 

 

 DCOs Acide 

acétique 

Acide 

formique 

Acide 

lactique 

Éthanol 

Valeur de R2 0.95 0.95 0.92 0.92 0.86 

 

5.3 Application du modèle aux conditions mésophiles 

Les acides produits dans la série en présence d’inoculum mésophile à 35°C sont constitués 

principalement d'acide acétique et d'acide butyrique. Le modèle HAM dans cette partie est testé 

dans les conditions mésophiles afin de prédire la phase acidogenèse à 35°C. 

 

5.3.1 Estimation des paramètres à 35°C 

Les valeurs des paramètres cinétiques et des coefficients de rendement retenus à 35°C sont 

résumés au tableau 5.5. 

Tableau 5.5 Valeurs des paramètres cinétiques estimés à 35°C 

 

Paramètres Unité Valeurs μ1 ࢞ࢇ࢓/Jour 12.89 1 ࢊࡷ/Jour 1.62 ࢄࢅ mg-X/mg-S 0.59 ࡭࡭ࢅ mg-AA/mg-S 0.89 ࡭࡮ࢅ mg-BA/mg-S 0.07 
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5.3.2 Résultat de la simulation dans les conditions mésophiles 

À la suite d'une estimation des paramètres, les résultats montrent que le modèle peut également 

être utilisé dans des conditions mésophiles pour la prédiction des concentrations des acides 

produits à l'étape acidogenèse (coefficient de corrélation de 0.99 pour la DCOs, 0.95 pour 

l’acide acétique et 0.88 pour l’acide butyrique). 

 

 

Figure 5.3 Résultats expérimentaux et simulés de la consommation du substrat (A), de la 
formation de l’AA (B) et de la formation du BA (C) 35°C 
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AA, 
VA, 

AGLC 

à 35°C avec le modèle ADM1. Le second scenario quant à lui combine le HAM à 70°C au 

modèle ADM1 à 35°C pour la phase méthanogenèse. Comme le montre la Figure 5.4, une 

séparation de phase est incluse dans le procédé afin de récupérer l’acide lactique (LA), l’acide 

formique (FA) et l’éthanol (EOH) à des fins de valorisation autre que le CH4. L’entrée de la 

deuxième étape est composée de l’acide acétique (AA), de l’acide butyrique (BA), de l’acide 

valérique (VA) et des acides gras à longue chaine (AGLC) séparément. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 5.4 Digestion anaérobie en deux étapes avec acidogenèse à 35°C (A) et à 70°C (B) 
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5.4.1 Hypothèses de travail 

La modélisation de l’ensemble de la digestion anaérobie en deux étapes est basée sur les 

hypothèses suivantes :  

 la digestion est faite en deux étapes avec une première étape hyperthermophile (ou 

mésophile) et une deuxième étape mésophile ; 

 l’alimentation des réacteurs se fait de façon continue ; 

 le procédé de séparation sert à récupérer l’AA, FA et l’EOH ; 

 le procédé de séparation n’est pas inclus dans la modélisation ;  

 le modèle ADM1 est utilisé au complet (Annexe I) pour représenter la deuxième étape 

avec un ajustement de : 

• la DCOs qui n’a pas réagi dans la première étape est composée de l’AA, de VA, 

de BA, des AGLC séparément ; 

• la concentration des bactéries à la sortie du premier réacteur à 70°C est inférieure 

de 10 % par rapport à la concentration à 35°C. 

 

Sur la base des hypothèses décrites ci-dessus, les bilans de masse de la première étape ont été 

réécrits pour une opération en continue comme suit :  

 	μ = μ௠௔௫ ௦ܭܵ + ݐ݀ܵ݀ (5.8) ܵ = )	ܦ ௜ܵ௡ −	ܵ௢௨௧) 	−	μܻܺ௑ ݐ݀ܺ݀ (5.9)  = )	ܦ	 ௜ܺ௡ − ܺ) 	+ 	μܺ − ݐ݀ܣܣ݀ ௗܺ  (5.10)ܭ  = ܣܣ	ܦ−	 + ஺ܻ஺௑ܻ 	μܺ (5.11) ݀ݐ݀ܣܮ = ܣܮ	ܦ−	 + ௅ܻ஺௑ܻ 	μܺ (5.12) 
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ݐ݀ܣܨ݀ = ܣܨ	ܦ−	 +	 ிܻ஺௑ܻ 	μܺ (5.13) 

ݐ݀ܪܱܧ݀ = ܪܱܧ	ܦ−	 +	 ாܻைு௑ܻ 	μܺ (5.14) 

 

5.4.2 Résultats de la simulation 

 Les allures données par les deux profils de la Figure 5.5 présentent le débit du CH4 produit 

dans le cas d’une acidogenèse mésophile et une acidogenèse hyperthermophile à un TSH 

variant entre 7 et 15 jours pour chaque réacteur. 

 

 

Figure 5.5 Production du CH4 avec une acidogenèse à 35°C et à 70°C 

  

Les résultats de la simulation montrent des allures similaires dans les deux cas de figure avec 

une diminution significative de la production de CH4 avec l’augmentation du TSH. La Figure 

5.5 montre qu’un TSH entre 7 et 8 jours pour chaque réacteur est suffisant pour avec un débit 

maximal de CH4 et qu’il n’est pas nécessaire d’augmenter le temps de réaction au-delàs de 
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cette période, ce qui permet de réduire la taille du réacteur. Cette constatation est en accord 

avec la littérature qui rapporte que le temps moyen d’une digestion anaérobie en deux étapes 

varie entre 10 et 15 jours (Mata-Alvarez, 2003; Moletta, 2011) 

 

De plus, les résultats de la simulation montrent que le débit produit à 35°C (1850 Nm3/J) est 

supérieur au débit à 70°C (1600 Nm3/J). Cette variation est due à la variation de l’alimentation 

à l’entrée du deuxième réacteur. En effet, dans le cas d’une acidogenèse hyperthermophile, le 

deuxième réacteur est alimenté d’acide acétique seulement, contrairement au deuxième 

scenario ou le réacteur acidogenèse est alimenté d’acide acétique et d’acide butyrique. Cette 

simulation suggère que dans le cas d’une production de méthane seulement, il n’est pas 

nécessaire de travailler en conditions hyperthermophiles. Toutefois, il est avantageux de faire 

une acidogenèse hyperthermophile dans le cas d’une production de méthane d’une part et d’une 

production d’acide lactique, formique et éthanol d’autre part.  

 

 

 

 

 

 

 



 

 

CHAPITRE 6 

 

 

DISCUSSION   

Le dernier chapitre présente une analyse générale des résultats obtenus. Il aborde les différents 

produits issus d’une acidogenèse hyperthermophile ainsi que les avantages environnementaux, 

sociaux et économiques d’une telle application. 

 
6.1 Production de composés organiques  

Comme le montre les résultats au chapitre 4, la fermentation acidogène des résidus de cuisine 

en conditions hyperthermophiles a favorisé la formation de certains composés organiques 

absents à des températures mésophile et thermophile. La transformation des résidus alimentaire 

en ces produits offre une solution alternative pour réduire la quantité croissante des déchets 

d’une part, et permet de répondre au problème d’éthique posé par l’utilisation d’aliments pour 

la production de produits chimiques d’autre part. La décomposition des monomères à 70°C a 

conduit à la production de molécules comme l’éthanol, l’acide lactique et l’acide formique, 

avec un ratio (par rapport au total des composés organiques produits) égal à 31 %, 15 %, 6 % 

respectivement.  

 

L’éthanol ou encore alcool éthylique est un produit chimique utilisé comme matière première 

pour une large gamme d'applications comme les produits chimiques, le carburant, les boissons, 

les produits pharmaceutiques et les cosmétiques. La réduction des ressources non 

renouvelables et l’élargissement constant des problèmes environnementaux a conduit à trouver 

une alternative à ses ressources. Par conséquent, l’utilisation de ressources renouvelables 

(bioéthanol) prend de plus en plus d'attention. La majeur partie de bioéthanol produite 

globalement (90-95%) provient de la fermentation de différents types de matières premières 

telles que, la canne à sucre, la paille, le maïs, le blé, la cellulose et les algue, tandis que le reste 

(éthanol synthétique) est produit à partir du craquage du pétrole brut et/ou du gaz naturel 
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(Bhutto et al., 2007). Pendant la deuxième guerre mondiale, plusieurs usines de production 

d'éthanol à partir de la cellulose ont vu le jour en Allemagne, en Russie, en Chine, en Corée, 

en Suisse et aux États-Unis et ce afin de fournir une source renouvelable de carburant. 

Cependant, à la fin de la guerre, l'éthanol synthétique est arrivé pour concurrencer le 

bioéthanol, ce qui a obligé beaucoup d’industries à fermer (Lin et Tanaka, 2006). La première 

usine utilisant des matières premières lignocellulosiques a été opérationnelle en 2004 au 

Canada (Tampier et al., 2004). En 2006, pour le marché mondial de l'éthanol, le Brésil a 

disposé de plus de 300 usines productrices de bioéthanol, produisant quinze milliards de litres 

par an et alimentant trois millions de voitures à l'éthanol pur. En 2015, la majeure partie de 

l'éthanol produit dans le monde est fourni par les États-Unis et le Brésil, atteignant ensemble 

des valeurs de plus 85% de la production mondiale (Sarris et Papanikolaou, 2016). 

 

L’acide lactique, connu aussi sous le nom de l’acide du lait, est un acide organique qui joue un 

rôle important dans divers processus chimiques. L'augmentation continue de la demande de ce 

produit a entraîné un taux de croissance annuel de 15 % du marché mondial, représentant une 

production d’environ 0.35 Mt/an (Tang et al., 2016). Environ 50 % de la production mondiale 

provient de synthèse chimique à partir de pétrole, de gaz naturel et de charbon, le reste est 

produit par un procédé de fermentation. À l'heure actuelle, la production d'acide lactique par 

fermentation utilise des matières premières alimentaires telles que le soja, le sucre pur, la paille, 

le maïs, la farine, les résidus de grains et l’amidon, ce qui pourrait entraîner des pénuries 

alimentaires et des augmentations de prix (Kleerebezem et al., 2015). Par conséquent, 

l'utilisation d'une matière première non alimentaire telle que les résidus de table offre un 

substrat non compétitif, rentable et respectueux de l'environnement pour la production de 

l’acide lactique (Eom et al., 2015; Wu et al., 2015). En outre, de nombreuses études sont en 

accord avec les résultats obtenus dans cette thèse et affirment que les déchets alimentaires 

pouvaient être un matériau potentiel pour la fermentation lactique en raison de son contenu 

élevé en amidon (Li et al., 2015; Liang, McDonald et Coats, 2014). Cet acide est connu pour 

être polyvalent et donc largement utilisé dans différents domaines tels que l’industrie 

agroalimentaire comme régulateur de l’acidité de certains produits alimentaire et comme 

acidulant à cause de sa saveur acide très légère, il peut être utilisé aussi comme additif 
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aromatisant et conservateur. Il possède aussi des applications non alimentaires telles que 

l’industrie pharmaceutique comme coagulant de sang, l’industrie chimique comme la 

fabrication des colorants, de textile et du cuir, du plastique biodégradable et finalement dans 

la production de produits cosmétiques (Kleerebezem et al., 2015).  

 

L’acide formique, appelé aussi acide méthanoïque, est le plus simple des acides carboxyliques. 

Longtemps, il a été considéré comme un composé chimique d’intérêt industriel mineur. La  

capacité mondiale de production est de l’ordre de 500 kt/an (Benoît et Emptoz, 2016). Dans la 

nature, cet acide est retrouvé dans les glandes de plusieurs insectes comme les abeilles et les 

fourmis (d’où son nom) mais aussi sur les poils de certaines plantes. Il est utilisé dans 

différentes applications; principalement comme agent de conservation et antibactérien dans 

l’alimentation humaine et animale. Il est également utilisé comme solvant pour enlever les 

peintures et la rouille des surfaces métalliques, dans l’industrie des brasseries comme 

désinfectant et agent nettoyant, et enfin pour la production du caoutchouc naturel pour la 

fabrication des pneus (Djemoui, 2013). 

 

La séparation efficace de ces produits est d’une grande importance économique pour industrie. 

Les procédés de séparation et de purification sont les deux principaux facteurs qui déterminent 

le coût de production de ces produits. Différentes méthodes de purification peuvent être 

utilisées, telles que les techniques membranaires (Zacharof et Lovitt, 2014) et en particulier la 

nano filtration et l’osmose inverse, l’extraction liquide / liquide (Laiadi, Hasseine et 

Merzougui, 2012) où divers solvants ont été testés pour améliorer la récupération des acides à 

partir des solutions aqueuses et enfin les échanges d’anions (Zhang et Yang, 2015). 

 

6.2 Production de méthane et consommation d’énergie  

Les réponses obtenues de la prédiction de la production du CH4 à partir de la fermentation des 

résidus alimentaires en deux étapes, ont clairement montré qu’il est possible de combiner le 

modèle HAM au modèle ADM1, et cela quelle que soit la température des deux réacteurs. Les 

débits estimés par la combinaison des deux modèles sont d’environ 1850 Nm3/J pour une 
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fermentation acidogène mésophile, et de 1600 Nm3/J dans le cas d’une fermentation acidogène 

hyperthermophile. L’application d’une digestion anaérobie en deux phases avec une 

acidogenèse hyperthermophile présente une caractéristique attrayante : elle permet la 

récupération simultanée des composés organiques comme l’éthanol, l’acide lactique et l’acide 

formique d’une part et le méthane d’autre part. Bien que les performances d’épuration et 

d’élimination de la matière volatile par digestion anaérobie suffisent pour implanter un tel 

procédé, il est impératif d’exploiter la source énergétique que cela représente. De ce fait, la 

récupération du méthane contenu dans le biogaz comme produit final fait de la digestion 

anaérobie un processus d'ingénierie environnementale, et cela pour deux raisons principales : 

le fait que le méthane soit un composé peu soluble dans l’eau contribue directement à 

l’attractivité du procédé ; autrement dit, un traitement en aval limité est nécessaire pour 

convertir le méthane en électricité ou en gaz naturel. Le second avantage de produire un produit 

gazeux est la moindre consommation d’énergie pour le fonctionnement du bioréacteur (Lee et 

al., 2014).  

 

Il est nécessaire de réaliser un bilan énergétique afin de déterminer si un tel procédé est 

économiquement rentable. En général, l’énergie consommée par un système de méthanisation 

en deux se présente comme suit :  

(ܬܩ)	ா஼ܧ  = ௖௛௔௨௙௙௔௚௘ܧ	 ௣௢௠௣௔௚௘ܧ	+	  ௠௜௫௔௚௘ (6.1)ܧ	+	

 

Où ܧ௖௛௔௨௙௙௔௚௘	(ܬܩ), ,(ܬܩ)௣௢௠௣௔௚௘ܧ  représente l’énergie (annuelle) utilisée pour (ܬܩ)௠௜௫௔௚௘ܧ

chauffer le réacteur, pomper et mélanger le substrat respectivement.  

 

L’ܧ௖௛௔௨௙௙௔௚௘	est calculée suivant la formule suivante (Appels et al., 2008) : 

௖௛௔௨௙௙௔௚௘ܧ  = 	ܷ ∗ )	ܣ ଶܶ	–	 ଵܶ) (6.2) 

  

Avec ܷ est le coefficient de transfert thermique (kW/m2/K1), ܣ la surface du réacteur (m2), ଶܶ 

la température du digesteur (K) et ଵܶ la température externe (K).   
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En prenant en considération que l′ܧ௣௢௠௣௔௚௘	݁ݐ	ܧ௠௜௫௔௚௘ est égale à 0.0097 kW/m3 (Nguyen et 

al., 2016), que le procédé est composé de deux étapes, que le débit de CH4 produit est d’environ 

1600 Nm3/J avec une première étape hyperthermophile et de 1850 Nm3/J avec une première 

étape mésophile (selon la simulation au chapitre 5). Le bilan énergétique associé à la 

performance de la digestion anaérobie peut être établi. Le résultat du bilan est présenté à la 

Figure 6.1. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 6.1 Bilan énergétique annuel de la digestion anaérobie en deux étapes 
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Les analyses du bilan énergétique indiquent que, pour une température ambiante de 5°C, 

l'énergie totale nécessaire à l’exploitation d’un système de fermentation des résidus de tables 

en deux étapes avec une acidogenèse hyperthermophile est d’environ 4000 GJ par an et de 

3000 GJ par an pour une première étape mésophile. Ces besoins en énergie sont récupérés à 

partir de la production de l’énergie renouvelable, en considérant que 1m3 de méthane est 

équivalent à 10 kWh (Moletta, 2011). Par conséquent, l’énergie électrique récupérable dans 

ces conditions d’exploitation est égale à 17000 GJ annuellement et 21000 GJ par an pour une 

acidogenèse hyperthermophile et mésophile respectivement. Ces résultats révèlent un bon 

potentiel de l’application de la DA hyperthermophile pour le traitement des résidus 

alimentaires, pour la récupération d’énergie renouvelable et l’autosuffisante énergétique. 

 

6.3 Avantages environnementaux, sociaux et économiques du projet 

Les effets du projet sur l’environnement sont nombreux. Un projet de DA en mode sec permet 

une diminution de la consommation en eau potable et par conséquent une diminution de la 

quantité des eaux usées produites. La haute température quant à elle réduit d’une manière très 

significative la présence des polluants microbiologiques et permet le recyclage amélioré des 

éléments nutritifs. La matière digérée restante après le processus de méthanisation (digestat) 

est un produit fertilisant à haute valeur agronomique car il est très facilement assimilable par 

les plantes. De plus, la haute température permet une diminution importante de la matière 

organique résiduelle grâce à son effet sur l’hydrolyse des particules, par conséquent plus de 

quantité de résidus peut être traitée. Enfin, la mise en place d’une DA permet de détourner la 

matière résiduelle de l’enfouissement et de ce fait accroitre et revaloriser ces espaces en terrains 

sportifs et parcs. La méthanisation à haute température permet également, à l’échelle locale, 

de supprimer le problème du stockage des matières pourrissables (odeurs et concentration 

d’insectes) et à diminuer les concentrations des gaz à effet de serre. La dépendance aux 

combustibles fossiles sera réduite puisque la méthanisation permet de produire une énergie 

renouvelable.  
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Les effets sur l’aspect société offrent une image positive. L’avantage social d’un réacteur de 

méthanisation à haute température est sa taille. Grâce à son volume réduit, il est moins 

encombrant et moins visible pour le voisinage. De plus, l’utilisation de petites installations 

facilite leur mise en place dans des endroits très peuplés, cela encourage une production 

décentralisée. Ainsi, la gestion locale des résidus est favorisée, ce qui réduit l’intensité des 

transports. Aussi, le traitement des matières putrescibles dans des réacteurs hermétiques à 

haute température réduit les odeurs nauséabondes très souvent rencontrées dans les centres 

d’enfouissement techniques. Par cela, on peut dire que la qualité de l’habitat ne sera pas 

affectée par la présence d’une telle installation. Un autre atout de cette technologie, est la 

contribution à l’amélioration de l’offre locale en produits de consommation courante 

(électricité et gaz). De plus, l’utilisation du biogaz produit localement au lieu des combustibles 

fossiles offre un sentiment de sécurité à la population locale car il y aura une amélioration de 

l’approvisionnement en matière de produit. Cela réduit la pollution atmosphérique due au 

transport de la matière, et par conséquent réduit les problèmes de santé que peut rencontrer les 

citoyens comme les maladies respiratoires et cutanés. D’autre part, les aspects sociétés tels que 

la coopération suprarégionale, la formation et la sécurité sociale peuvent bénéficier de cette 

technologie. Cela améliore la collaboration et l’engagement financier pour des partenariats 

avec d’autres régions et favorise l’implantation d’entreprise à forte valeur ajoutée, ce qui peut 

créer de l’emploi local et diminuer le taux de chômage, sans oublier l’amélioration de l’offre 

de places d’apprentissage et de formation. 

 
L’évaluation de l’aspect économique montre que le projet améliore le budget public par le 

développement de l’infrastructure locale, la promotion d’une utilisation efficace des fonds 

publics et l’augmentation du revenu moyen disponible. En effet, une usine de méthanisation à 

voie sèche avec acidogenèse hyperthermophile permet de construire des unités à petit volume, 

ce qui signifie des besoins moindres en espace. Comme conséquence, cela permet aux grandes 

villes d’avoir des petits réacteurs à proximité des sources génératrices de résidus et économiser 

des coûts liés au transfert de la matière vers d’autres localités. Le secteur privé quant à lui, peut 

s’attendre à des effets positifs au niveau des investissements. Une technologie de ce genre 

permet de construire des digesteurs de taille et de nombre réduits, cela diminue les coûts de 

construction et de gestion. De plus, la haute température a une grande influence sur les revenus 
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de l’installation. Le projet permet de produire en plus d’un biogaz riche en méthane, des 

composés organiques à forte valeur ajoutée, tels que l’acide lactique, l’acide formique et 

l’éthanol. En outre, la digestion sèche dans des plages hyperthermophiles est responsable d’une 

formation d’un digestat sec et de meilleure qualité hygiénique. Dans ce sens, les traitements 

plus poussés liés à la déshydratation du digestat et la purification du compost ne sont pas 

nécessaires.  

 

6.4 Contribution à l’avancement des connaissances et perspectives de recherche  

Les résultats de ce travail se révéleront utile pour la communauté scientifique car, ils ont permis 

d’acquérir des connaissances sur l’effet des différentes températures sur les communautés 

microbiennes telles que les boues anaérobies en présence de résidus alimentaires. Un effet 

important est décrit en ce qui concerne la formation de l’acide lactique, de l’acide formique et 

l’éthanol dans des conditions hyperthermophiles.  

 

Cette recherche montre également que le pH du milieu est étroitement lié à la température 

d’opération. Le changement de température favorise positivement la présence des 

microorganismes producteurs de l’acide lactique ou de l’acide formique ou de l’éthanol. Dans 

ce sens, il est démontré que les changements des conditions d’opérations doivent être 

soigneusement planifiés afin d'assurer la présence de la population microbienne nécessaire à 

l’achèvement du processus.  

 

De plus, pour la première fois, un modèle dynamique décrivant l’étape acidogenèse dans des 

conditions hyperthermophiles est développé et validé. Ce modèle est capable de prédire la 

consommation de la matière organique soluble et la production de l’acide lactique, de l’acide 

formique et l’éthanol à une température hyperthermophiles. De plus, le modèle est testé dans 

des conditions mésophiles, et les résultats obtenus montrent qu’il est approprié pour la 

simulation de la phase acidogenèse dans des conditions standard de fermentation à 35°C. 
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En outre, cette recherche montre aussi que, la méthanisation des résidus de table en deux phases 

avec une fermentation acidogène hyperthermophile est possible et avantageuse. L’originalité 

de cette partie réside dans la possibilité de produire en plus du méthane, des produits possédant 

des propriétés physico-chimiques qui leur confèrent une utilisation importante dans différents 

domaines. Cela fait de cette voie de conversion un bioprocédé beaucoup plus intéressant. 

 

Bien que les résultats de cette recherche soient très satisfaisants, certaines questions doivent 

être étudiées et analysées plus en détails avant d’envisager une installation à l’échelle 

industrielle. Tout d’abord, l’ensemble des travaux sont effectués à l’échelle laboratoire, il y 

aurait lieu de mener l’expérimentation dans un réacteur à l’échelle pilote, elle sera le 

complément des essais laboratoire, et elle permettra de régler certains nombres d'aspects de 

dimensionnement et d'aspects plus techniques difficile à optimiser à petite échelle.  

 

De plus, les résultats ont montré que la formation des acides en conditions hyperthermophiles 

dépendait clairement du pH du milieu réactionnel. Il faudrait étudier plus en détails ce 

paramètre afin de maximiser le rendement en composés organiques. L’ajustement du pH 

favorisera la formation de l’acide voulu. D’autre part, l’optimisation du pH permettra de 

toucher à l’aspect microbiologie du milieu (types de populations, évolution dans le temps, 

conditions favorables). Ces aspects permettront une meilleure compréhension des phénomènes 

complexes relatifs à une acidogenèse hyperthrmophile. 

 

Une autre piste d’étude se situe au niveau de la modélisation. Le modèle développé dans cette 

thèse ne prend pas en considération le facteur d’inhibition, vu que ce phénomène n’a pas été 

rencontré dans le cas de ces travaux. Pour les travaux ultérieurs, il faudrait tenir compte d’une 

éventuelle inhibition et de l’inclure dans le modèle HAM. De plus, il est recommandé de 

modéliser les résultats obtenus avec d’autres conditions opératoires pour montrer comment le 

modèle est capable de prédire le processus de dégradation.  

 

Finalement, comme pour chaque nouvelle démarche, il y a lieu de s’interroger sur la pertinence 

de niveau de ressources à apporter pour la réalisation du projet. L’application de la haute 
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température pour la fermentation des composés organiques municipaux est une technique très 

intéressante, cependant, si l’énergie nécessaire pour son implantation et son exploitation 

dépasse le rendement de l’installation, il y a lieu de remettre en question sa pertinence. Les 

calculs effectués dans cette thèse ont montré clairement que le bilan énergétique était positif, 

mais les méthodes de séparation des acides issus de la fermentation et l’énergie nécessaire pour 

effectuer cette séparation n’ont pas été prises en compte. Les futurs travaux devraient étudier 

plus en détail cette question et déterminer la méthode la plus économique pour la valorisation 

des acides de la fermentation hyperthermophile.   

 
 
 

 



 

CONCLUSION  

Durant ces travaux de recherches, un certain nombre constatations propres à la digestion 

anaérobie en mode hyperthermophile est mis en évidence, constations qui peuvent avoir des 

répercussions positives dans le milieu industriel. Les résultats expérimentaux obtenus en 

réacteurs en présence de matière organique seulement permettent de conclure que l’utilisation 

d’un inoculum est essentielle dans le processus de fermentation de la matière organique 

municipale. Une autre constatation retenue d’après les résultats de suivi du réacteur en présence 

d’inoculum hyperthermophile est que l’origine et la composition de la biomasse pourrait 

favoriser ou inhiber la réaction de transformation de la matière particulaire en condition 

anaérobie. Cette conclusion est confirmée une seconde fois par les résultats des réacteurs en 

présence d’inoculum mésophile. En effet, la richesse de ce dernier en protéine a joué le rôle 

d’une solution tampon en maintenant un pH autour de 6 dans le réacteur à 70°C malgré la forte 

concentration des acides produits à cette température. De plus, l’absence de la phase de latence 

dans les réacteurs hyperthermophiles montre clairement que l’inoculum n’avait pas besoin de 

s’adapter progressive au changement de la température et que quelle que soit sa température 

d’origine (mésophile ou thermophile) il est capable de s’acclimater instantanément à 70°C.   

 

Deuxièmement, le suivi de l’évolution de la phase hydrolyse et de la phase acidogenèse a 

permis de révéler d’importants avantages à opérer en conditions hyperthermophiles. Comme 

le montre les résultats de solubilisation, une efficacité de 40 % est atteinte à 70°C contrairement 

à un taux de 29 % et 25 % à 35°C et 55°C respectivement. En outre, ce qui est le plus intéressant 

à retenir, est la composition des composés organiques produits à 70°C. Les données recueillies 

montrent que les conditions hyperthermophiles favorisent la formation de certains produits 

absents en condition mésophile et thermophile. L’éthanol constitue 31% de la production totale 

des acides, suivi de l’acide lactique à raison de 15 % et l’acide formique avec un taux de 6 %. 

De plus, les résultats du suivi du pH montrent que le pH favorable pour la formation de l’acide 

lactique est de 5 et que la production de l’acide formique est favorisée à un pH de 6. 
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Par la suite, un modèle dynamique de prédiction de la phase acidogenèse en conditions 

hyperthermophiles HAM a été développé. Les nombreux essais expérimentaux réalisés ont 

permis de caler les paramètres du modèle et de le tester. L’objectif de cette partie etait de 

modéliser la production des composés organiques à partir de la matière organique soluble. Une 

seule population microbienne a été considérée à l’intérieur de milieu de digestion suivant une 

cinétique de Monod. De plus, les coefficients de rendement ont été considérés à partir de 

données stœchiométriques comme décrit dans le chapitre 5. La démarche de modélisation de 

la consommation de la matière soluble ainsi que la production de l’acide lactique, de l’acide 

formique ainsi que l’éthanol lors de la fermentation de matière organique pendant la phase 

acidogenèse à 70°C a permis d’évaluer la possibilité d’une représentation mathématique de ces 

phénomènes observés lors de l’expérimentation. En effet, à travers les calculs effectués par 

simulation, le modèle HAM s’est révélé très performant pour la prédiction de différents 

produits et constitue une avancée pour la recherche. La qualité de l'ajustement entre les 

résultats expérimentaux et le modèle de prédiction laisse à suggérer que le modèle HAM peut 

être approprié pour prédire la génération de composés organiques à partir de la dégradation de 

résidus alimentaires dans des conditions de haute température (70°C) et même dans des 

conditions standard de fermentation (35°C). 

 

Finalement, la combinaison du modèle HAM au modèle ADM1 permet de tester la faisabilité 

d’une digestion anaérobie en deux étapes avec une première étape hyperthermophile. 

L’utilisation du modèle ADM1 dans la simulation de la production du méthane selon différents 

cas de figures a montré une production de méthane supérieure dans le cas d’une acidogenèse 

mésophile comparé au scenario avec une acidogenèse à 70°C.  

 

 



 

 

ANNEXE I 
 
 

PRÉSENTATION DE LA MATRICE DE PETERSEN  

Tableau A I-1 Coefficients biochimique ( ij ν ) et taux de réactions cinétiques ( j ρ ) des composés solubles (i=1-12, j= 1-19) 

 



80 

 
Tableau A I-2 Coefficients biochimique ( ij ν ) et taux de réactions cinétiques ( j ρ ) des composés particulaires (i=13-24, j= 1-19) 
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