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RESUME
La gestion des matiéres résiduelles (GMR) est un enjeu critique pour toutes les municipalités. Bien
que le Quebec ait mis en place des politiques de collectes tri-sélective depuis 1998, en 2018,
5361 000 tonnes d’ordures ménagéres (OM) sont enfouies au Québec. Le compostage et le
recyclage permettent une valorisation simple de composeés identifiés et triés a la source, cependant
ils ne permettent pas d’agir sur la partie la plus importante des matiéres générées : les ordures
ménageres. Celles-ci sont hétérogénes, mélangées, contaminées et donc tres difficilement

valorisables par le recyclage.

Cependant, il est possible de les valoriser par la gazéification. La gazéification est un traitement
thermique, consistant a provoquer une combustion partielle de la matiere en utilisant un débit d’air
inférieur a celui d’une combustion complete. La matiére est convertie en trois produits distincts :
des cendres qui peuvent étre enfouies mais ne représente plus que typiquement 30% de la masse
entrante, un liquide qui doit étre nettoyé et représente environ 10% de la masse entrante et
finalement un gaz de syntheése, appelé syngaz, mélange de CO, H2, CO2, CH4 et H20, représentant
typiquement 60% de la masse entrante pouvant étre utilisé pour produire des composes complexes

tel que le méthanol, I’éthanol, I’ammoniac, ou simplement de la chaleur et de 1’¢lectricité.

L’objectif de cette étude est d’aider a la prise de décision des municipalités pour le choix d’un
mode de valorisation des ordures ménagéres. Pour cela un modéle de procédé (MP) de gazéification
a été développé et intégré a un outil d’analyse de flux de matiéres (Material Flow Analysis : MFA),
afin de prédire les propriétés du syngaz en fonction de la composition d’un flux d’0OM entrant. Ce
MP de gazéification a ensuite été validé lors d’une campagne expérimentale a 1’aide d’un
gazéificateur pilote dans lequel 9 différents mélanges d’OM ont été testés. Le MP est capable de
calculer les conditions d’opérations optimales pour la production de syngaz et aussi prédire la
conversion en méthanol envisageable lors de la gazéification d’un mélange donné. En effet, pour
un mélange entrant donné, le MP prédit le profil de température dans le réacteur a partir de relations
steechiométriques et cinétiques et d’un bilan d’énergie, permettant ainsi de prédire la composition
des courants de sortie de gaz de synthese et de solides. Le MP peut également calculer la

contamination créée, notamment au niveau de la production de gaz alcalins.

Afin de tester le MP de gazéification développé, celui-ci a été intégré dans le cadre d’un MFA

représentant un systeme de gestion des OM. Un centre de tri d’ordures ménagéres a eté modélisé



afin de suivre 1’ordre de gestion des 3RVE. Pour un kilogramme d’OM acheminé, 0,55kg ont été
envoyés vers les boucles de recyclage organique, 0,04 kg vers un recyclage des matiéres plastiques
et 0,41kg ont eté récoltés dans les rejets et aurait été envoyes vers I’enfouissement a faute de
valorisation. Ce flux rejeté a ensuite été gazéifié numeriquement grace au MP de gazéification afin
de déterminer le profil de température, ainsi que le ratio d’air nécessaire pour I’optimisation de la
qualité du syngaz produit. Ainsi pour 1kg d’OM alimenté, jusqu’a 0,086kg de méthanol peuvent
étre produit et 0,031kg d’éthanol. Cependant, pres de 124 ppm de HCI seront produits, soit 25 fois

plus que la réglementation en place au Québec, un nettoyage important des gaz est donc nécessaire.

Le MP de gazéification développé et intégré a ’outil d’aide a la décision permet donC aux
municipalités de prendre un choix déterminant sur la gestion des OM, basé sur la quantité de
matiére récupérables, en accord avec 1’ordre des 3RVE, sur la quantité de produits obtenus et sur

les besoins de traitement nécessaires.
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ABSTRACT

Waste management is a critical issue for all municipalities. Although Quebec has had tri-selective
collection policies in place since 1998, in 2018, 5,361,000 tonnes of household waste (HW) will
be landfilled in Quebec. Compost and recycling allow for the simple recovery of identified and
sorted compounds at the source; however, they do not allow for action on the most important part
of the materials generated: household waste. This is heterogeneous, mixed, contaminated and
therefore very difficult to recycle.

However, it is possible to recover them through gasification. Gasification is a thermal treatment,
which consists of causing partial combustion of the material using an air flow rate lower than that
of complete combustion. The material is converted into three distinct products: ash that can be
buried but typically represents only 30% of the input mass, a liquid that must be cleaned and
represents about 10% of the input mass and finally a synthesis gas, called syngas, a mixture of CO,
H>, CO2, CH4 and H20, typically representing 60% of the input mass that can be used to produce
complex compounds such as methanol, ethanol, ammonia, or simply heat and electricity.

The objective of this study is to help municipalities in their decision-making process to choose a
household waste recovery method. For this purpose, a gasification process model (PM) was
developed and integrated with a Material Flow Analysis (MFA) tool to predict the properties of the
syngas as a function of the composition of an incoming household waste stream. This gasification
MP was then validated during an experimental campaign using a pilot gasifier in which 9 different
of construction renovation and demolition waste mixtures were tested. The PM can calculate the
optimal operating conditions for producer gas production and of predicting the conversion to
methanol that can be expected during the gasification of a given mixture. Indeed, for an incoming
mixture, the PM predicts the temperature profile in the reactor based on stoichiometric and kinetic
relationships and an energy balance, thus making it possible to predict the composition of the
syngas and solids output streams. The PM can also calculate the contamination created, particularly
in the production of alkaline gases.

To test the developed gasification PM, it has been integrated into an MFA representing a household
waste management system. A household waste sorting centre was modelled to follow the 3RVE
management order. For every kilogram of household waste sent, 0.55 kg were sent to organic
recycling loops, 0.04 kg to recycling and 0.41 kg were collected in the waste stream and would
have been sent to landfill if not recovered. This reject stream was then digitally gasified using the
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gasification PM to determine the temperature profile and air ratio required to optimize the quality
of the syngas produced. Thus, for 1kg of OM fed, up to 0.086kg of methanol can be produced and
0.031kg of ethanol. However, close to 124 ppm of HCI will be produced, 25 times more than the
regulations in place in Quebec, so a significant cleaning of the gases is necessary. The gasification
PM developed and integrated into the decision-support tool therefore allows municipalities to make
a determining choice on the management of the OM, based on the quantity of recoverable material,

in accordance with the 3RVE order, the quantity of products obtained and the treatment needs.
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CHAPITRE1 INTRODUCTION

La gestion des matiéres résiduelles (MR) est un probleme de taille pour les collectivités. En 2018,
au Canada, c’est 25 millions de tonnes de déchets qui sont amenés a des fins d’élimination dont
plus de 5 millions juste au Québec (Statistique Canada, 2020). La gestion de ces matieres entraine
un co(t économique et environnemental conséquent. L’utilisation de la hiérarchie des 3RVE
permet d’avoir un ordre d’action pour réduire ces cotits. Le Québec, en mettant en place le systéme
de consignes sur les bouteilles en verres et les cannettes en aluminium permet d’augmenter le taux
de réutilisation des matieres. De plus, le tri a la source en trois poubelles distinctes permet
d’améliorer la valorisation des maticres grace au recyclage du bac bleu, a la valorisation des résidus
alimentaires et organiques grace au compost et a la méthanisation du bac brun. Cependant, les
ordures ménagéeres (OM) sont encore trés peu valorisées alors qu’elles correspondent a 72% des
matiéres genérées (Recyc-Québec, 2015) et sont directement enfouies (Recyc-Quebec, 2018a).
Comme les OM sont tres hétérogenes, elles ne conviennent pas a un recyclage direct. Il peut
cependant étre intéressant d’employer une valorisation énergétique. L’incinération, la pyrolyse ou
la gazéification permettent de transformer un déchet solide en un produit liquide ou gazeux,
diminuant la quantité de matiere a enfouir. Les gaz produits peuvent ensuite étre utilisés pour une
récupération de chaleur ou dans le cas de la pyrolyse et de la gazéification étre transformés en
produits d’intérét, donnant une valeur positive aux OM. La gazéification est un procédé simple,
permettant de produire un mélange de monoxyde de carbone et d’hydrogéne, appelé syngaz, grace
a une combustion de la matiére en carence d’oxygene, contrairement a la pyrolyse qui produit un
liquide carboné qui doit passer dans de nombreuses étapes de traitement avant de pouvoir étre
valorisé.

Afin de prendre une décision sur la gestion optimale sur la gestion des OM, il est nécessaire de
mettre en place des outils adaptés. Un logiciel basé sur I’analyse de flux de matiere (MFA) permet
de simuler la composition d’un flux en fonction des modé¢les de procédés (MP) qui composent une
ligne de traitement de la matiere. Ainsi, un modéle de procédé pour la gazéification permet de
visualiser en fonction du flux de matiere entrant la qualité du syngaz produit et ainsi simuler le type
de valorisation possible. L utilisation d’un tel outil permet de décider de I’intérét de la gazéification

en fonction du mélange de matiére entrant.



L’objectif de cette étude est donc de développer un modele de procédé pour la gazéification des
OM capable de capturer I’effet des propriétés des flux d’OM sur la qualité du syngaz et de 1’intégrer
dans un outil d’aide a la décision.

Pour atteindre cet objectif, un modéle phénoménologique de 1’unité de gazé€ification sera
développé, puis validé grace a une campagne expérimentale sur une unité de gazéification pilote.
Le mode¢le sera ensuite intégré dans 1’outil de prise de décision VMR-Sys et une étude de cas, basée
sur le mélange d’OM produites au Queébec, sera effectuée, afin de caracteriser le potentiel de la

technologie de gazéification dans un systeme de gestion des OM.



CHAPITRE2 REVUE DE LA LITTERATURE

2.1 Gestion des matieres résiduelles

La gestion des matieres résiduelles est un probléeme qui a toujours existé mais qui, depuis
I’industrialisation massive se complexifie. L’énorme hétérogénéité des applications et des objets
créés entraine un besoin de gestion important, que ce soit pour le traitement de fin de vie ou pour
la création de matiere premiere. Afin de résoudre les problémes sociaux liés a la gestion des
matiéres résiduelles, nuisances, probléemes sanitaires, volumes occupés, des techniques de
management ont été mises en place. La plus commune consiste au principe 3RVE (Christensen,
2010).

2.1.1 Principe des 3RVE

Le principe des 3RVE est un concept permettant de prioriser la gestion des déchets. Il s’agit dans
un premier de temps de réduire la production de déchets a la source et de réutiliser autant que
possible. Ces deux premiers aspects se situent particulierement au niveau du générateur de déchets
qui doit participer de son c6té a leur gestion. Une fois la matiere récupérée par un organisme de
gestion des déchets, elle peut étre recyclée, ou valorisée chimiguement ou énergétiquement
(compostage, méthanisation, traitements thermiques). Si aucun de ces traitements ne peut étre

appliqué, la matiere est éliminée (sites d’enfouissement) (Christensen, 2010). Cette hiérarchie n’est

cependant pas obligatoire, et peut étre revue en fonction de résultats obtenus par analyse de cycles

de vie (Québec, 2020).

Réutilisation

Recyclage

Figure 2.1 Principe des 3RVE



Comme 1’objectif principal des centres de tri est le recyclage, une grande partie est aujourd’hui
acheminée a I’enfouissement d0 aux difficultés de tri. L’utilisation de valorisation thermique
permet de valoriser une plus grande partie de la matiere résiduelle tout en diminuant le volume a
enfouir et en prenant en compte I’hétérogénéité de ’alimentation. Ce type de valorisation est
beaucoup plus flexible sur I’hétérogénéité de la matiére entrante et permet de valoriser des flux
mélangés.

L’identification et la compréhension de la génération et du type de maticres générées est un
probléme d’envergure dans la gestion des matieres résiduelles. En effet, celles-ci sont par définition
hétérogénes en type de matieres, selon les saisons, les années, les lieux de genération. Il est
important d’en avoir une idée appropriée néanmoins, afin de choisir le mode de valorisation
adéquat. Cette étude se basera donc sur la situation actuelle de la collecte des déchets au Québec.
Les matieres résiduelles sont communément séparées selon 3 types : les matieres résiduelles
résidentielles, les matieres issues de la construction et démolition (CRD) et enfin les matiéres issues

des commerces et institutions.

2.1.2 Matieres résiduelles résidentielles

Les matieres résiduelles résidentielles (Municipal Solid Waste : MSW) correspondent a la majorité
des déchets générés et est particulierement fluctuante en fonction des régions. 11 s’agit de plus de
trois millions de tonnes a gérer chaque année (Recyc-Québec, 2015). Comme de nombreux moyens
de séparation a la source sont mis en place, écocentres, compost individuel, 1’estimation précise
des quantité réelles générées est difficile. Les MSW sont en général composés de quatre grandes
catégories : ordures ménageéres (reste de nourriture, emballages, déchets de salle de bains, jouets,
vétements etc.), les encombrants (meubles, gros électroménagers etc.), les déchets de jardins
(herbes, fleurs etc.), déchets dangereux (solvants, huiles, peintures, batteries etc.). Les encombrants
et les déchets dangereux sont récupérés separément afin de pouvoir étre éliminés correctement.
Au Québec, la collecte des matieres résiduelles résidentielles est découpée en une collecte a trois
voies. Une collecte de matiere organique ayant pour but le compost ou la méthanisation
correspondant a 6% des déchets générés, une collecte sélective ayant pour but le recyclage récupére
environ 22% des matiéres et enfin la collecte des OM comprenant 72% des matiéres (Recyc-
Québec, 2015).



- Collecte des matiéres résiduelles - Collecte sélective - Collecte des matiéres organiques
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Figure 2.2 Représentation surfacique de la production de déchets par foyer en fonction du type de

collecte

Chacune de ces catégories de matiéres a ses propriétés propres, lui permettant d’étre recyclée a
condition d’étre séparée, d’ou I’intérét d’un tri a la source. Les collectes sélectives (de recyclables
et de matiéres organiques) constituent les principales voies de valorisation. Elles sont faiblement
contaminées et leur composition est définie par des criteres précis, permettant de traiter et valoriser
au mieux les matieres collectées. Malgré cela, plus de 11% des matiéres recyclables sont rejetés
dans les OM (Recyc-Quebec, 2018b). Les OM sont, elles, beaucoup plus complexes a valoriser,
dd a leur hétérogénéité et tres grande proportion de contaminants. Les centres de tri permettent de
diminuer cette hétérogénéité en séparant les matiéres organiques, les matieres recyclables et les
inertes du reste du mélange. Pour un centre de tri d’ordures ménaggéres, seul 37% de la matiére
entrante en moyenne est réellement valorisée, 44% est enfouie directement et 19% servent aux
recouvrement journaliers (Thibault, 2019). Cependant, certains des rejets se situent vers la fin de
la ligne de traitement et sont composés de trés peu d’inertes, ils pourrait donc étre valorisés

thermiquement, ce qui permettrait de diminuer le recours a I’enfouissement (Thibault, 2019).



2.1.3 Commerces et Institutions (ICI)

La gestion des matiéres résiduelles issues des commerces et institutions (ICI) dépend de la
municipalité tant que les matieres ne sont pas dangereuses, bien que certaines entreprises
choisissent de gérer elles-mémes leurs déchets notamment au niveau des matieres organiques
(Chamard, 2015). Le papier et carton sont récupeérés par des entreprises spécialisés, permettant une
valorisation importante dd a leur haut niveau de pureté. La gestion des matieres provenant des ICI
récupérées par la municipalité peut s’apparenter aux matieéres produites par les résidents et

comporte les mémes enjeux (Recyc-Quebec, 2018b).

= Papier/carton = Verre Métaux ferreux
Métaux non ferreux m Plastique = Textile
m Résidus organiques m Technologie de I'information m autre
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Figure 2.3 Caractérisation des matiéres résiduelles issues des ICI

2.1.4 Construction rénovation et demolition (CRD)

Les résidus issus de la construction, démolition et rénovation (CRD) sont récupérés dans des
centres de tri privés qui vont ensuite trier les matiéres afin de les recycler. Ces matiéres sont
composées en majorité de bois (56%) qui peut étre recyclé ou valorisé énergétiquement. Une part
importante de ce mélange est constitué d’inertes : metaux (7%), gypse (1%), agrégats (22%), mais
ils peuvent étre déchiquetés et recyclés. Le carton (1%) et les bardeaux d’asphaltes (4%) peuvent
étre soit recyclés soit valorises énergétiqguement. Le reste de la matiére (9%) doit étre enfoui
(Recyc-Quebec, 2018d). De nombreuses voies de valorisation sont donc possibles, tant que les
mati€res sont séparées efficacement. Or, la séparation n’est pas toujours possible et un grand

nombre de matiere se retrouvent enfouies : pres de 80% des CRD acheminés sont éliminés dans un



site d’enfouissement (Timmins, 2019), malgré les possibilités de recyclage. Or, les CRD triés
correspondent aux matiéres trouvées dans les OM triées. Il est donc également possible de les

valoriser.

Un bref apercu des quantités et types de déchets produits permet d’avoir une premicre idée sur le
besoin de valorisation existant. Bien que les voies de tri et les écocentres permettent un premier tri
a la source, celui-ci n’est pas suffisant pour séparer totalement les matiéres. Les centres de tri
permettent d’améliorer et d’augmenter la récupération des matiéres, mais une grande partie d’entre
elles constituent toujours des rejets. Comme chacune des voies de collecte favorise le recyclage, le
taux de rejets est trés important, di a la difficulté d’effectuer un tri plus précis. Actuellement, au
Québec, seuls 4% des matiéres éliminées sont incinérées, le reste étant enfouis directement (Recyc-
Quebec, 2018a). La valorisation énergétique au Québec est gérée par des centres prives et
s’occupent majoritairement des rejets provenant des ICI, particuliérement les usines papeticres
(74%) et centres de tri de CRD (Recyc-Quebec, 2018c¢). 11 s’agit uniquement de valorisation par
combustion de la matiere, voire d’incinérations sans valorisation subséquentes. En considérant les
valorisations thermiques, il est possible de trouver une solution pour augmenter la quantité totale
de matiéres valorisées, tout en prenant en considération la difficulté de séparation des matiéres.
Cette étude a donc pour objectif d’identifier la possibilité de valorisation de mélanges hétérogénes

complexes, par valorisation thermique.

2.1.5 Outil d’aide a la décision

Comme vu précédemment, la gestion des matieres résiduelles repose sur un principe tres large et
de nombreux aspects sont a prendre en compte (composition et propriété de I’alimentation,
existence d’un marché pour le recyclage, besoin énergétique, variabilité, efficacité de tri...). La
création d’un outil d’aide a la décision (MaRCOT) a pour objectif d’aider a visualiser les intéréts
de chaque procédé en fonction du flux d’OM considéré. Cet outil est divisé en trois sous-outils :
VMR-Gen, qui permet de prédire le flux d’OM généré en fonction de la population, VMR-Sys ou
les MP sont intégreés et qui suit les conversions du flux de matieres alimente, et finalement VMR-
Imp qui compare les procédés entre eux a 1’aide d’analyse de cycle de vie. En simulant une usine
de tri, il est possible de prédire la composition de ses rejets ainsi que leurs propriétés. La simulation

de la gazéification de ces rejets permettra ensuite de décider sur I’intérét de la mise en place d’une



telle valorisation, en fonction de la composition du flux sélectionné. Et ce en fonction des
contaminants produits, des besoins d’enfouissement et de 1’énergie récupérable. MaRCOT devra
donc permettre de décider pour un flux donné par VMR-Gen la valorisation optimale auquel il

puisse prétendre.

2.2 Valorisation thermique

De nombreuses voies de valorisation existent. Elles ont toutes des conditions d’opérations, des
mélanges préférentiels et des produits différents. Il est donc nécessaire de comprendre leurs

différences afin de choisir la voie de valorisation la plus adaptée pour les OM.

2.2.1 Combustion

La combustion est le traitement thermique le plus courant. Il permet de valoriser une grande
variation de déchets différents, a condition que le systeme de traitement des gaz sortant soit
suffisant. L humidité doit étre inférieure a 50% et la composition en cendres doit étre inférieure a
60%, sinon un autre combustible doit étre alimenté en simultane (Hulgaard & Vehlow, 2010). En
dehors de cette zone de propriétés, 1’ajout de combustible auxiliaire est nécessaire afin de maintenir
la combustion a I’intérieur du réacteur. C’est pourquoi, un prétraitement de la matiére est souvent
requis avant une combustion. Les déchets résidentiels, ceux issus des commerces et institutions
ainsi que les déchets de construction et démolitions sont de bonnes sources de combustion car ils
contiennent une faible part d’inertes pour une grande composition de combustibles (plastiques,
papier et carton, bois etc.) Les paramétres principaux pour le choix de I’utilisation de la combustion
d’un mélange sont : la part en humidité, la part en cendres et la valeur calorifique. Ils sont présentés
en annexe 3 pour les matiéres issues des déchets de construction et de démolition et en annexe 4
pour les OM. Il est ensuite possible de récupérer 1’énergie thermique directement ou de la
transformer en électricité grace a une boucle de Rankine, ou en utilisant une chaudiére (Hulgaard
& Vehlow, 2010). Les gaz produits ne peuvent pas étre valorisés chimigquement et doivent étre
traités avant d’étre libérés a I’environnement. Les cendres doivent également étre traitées avant
d’étre éliminées. Cette technologie est connue depuis tres longtemps et les systémes 1’opérant sont
tres efficaces, ce qui permet une récupération maximale de I’énergie. L ’inconvénient principal de
cette technologie est sa contamination importante. La quantité d’halogeénes présents dans les OM

peut conduire a la formation de dioxines et furanes, de gaz acides, de métaux lourds, etc. L unité



de traitement des gaz est complexe afin d’éviter la production en aval d’autres gaz dangereux. De
plus, cette technologie connait une trés mauvaise acceptabilité sociale a cause de 1’émissions
dangereuse de ces nombreux gaz, complexes a nettoyer, ce qui est souvent une des raisons d’échec

pour I’implantation d’une telle usine (Baxter, Ho, Rollins, & Maclaren, 2016).

2.2.2 Pyrolyse

La pyrolyse est une opération consistant a amener a haute température de la biomasse sans y
apporter d’agent oxydant. Cette opération endothermique a lieu entre 300 et 1000°C, et permet de
produire du gaz, du char, des cendres et de gaz condensables appelés tars (Pandey, Bhaskar,
Stocker, Sukumaran, & Stdcker, 2015) . La pyrolyse peut étre effectuée selon deux méthodes : la
méthode classique consiste en une pyrolyse lente. La température est augmentée doucement dans
le réacteur jusqu’a une température comprise entre 400°C et 900°C pendant un long temps de
séjour : 10-60min. Les produits seront majoritairement du charbon (30-40%) et des mélanges
complexe d’hydrocarbones lourds (phénols, acides organiques...) appelés tar (40-45%). Le reste
est un mélange gazeux de d’hydrogéne, méthane, monoxyde de carbone, dioxyde de carbone et
peut atteindre 20 & 35% de la masse entrante. Le deuxiéme mode de pyrolyse est la pyrolyse éclair.
Le temps de résidence est plus court 1-10min et la température plus élevée 600-100°C. Le bois est
également amené plus rapidement a la température finale. Ce mode de pyrolyse produira
majoritairement des produits gazeux, pour une augmentation de 500°C a 1000°C, la quantité de
gaz passe de 10% a 70% de la masse entrante. Tres peu de charbon est formé : entre 0 et 20%, et
le reste constitue les tars : entre 30 et 70% (Doat & Déglise, 1982). La pyrolyse permet de valoriser
les déchets sous forme chimique et énergétique. En effet, les gaz et tars produits peuvent étre brilés
pour créer de la chaleur ou de I’électricité, ou €tre converti chimiquement en produits d’intéréts
(Win et al., 2020). La pyrolyse est une opération complexe nécessitant un grand controle. Les
besoins en prétraitement de la matiére sont donc plus importants que pour la combustion. Les
éléments produits ont une haute valeur calorifique ce qui améliore théoriquement les rendements
de valorisation comparativement a la combustion. Cependant, cette technologie est plus récente et
donc moins efficiente que la combustion (Astrup & Bilitewski, 2010). Cette technique produit
moins de dioxines et furanes ou de composes azotés que la combustion di a 1’absence d’agent

oxydant, ce qui réduit le besoin en post-traitement des gaz.
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2.2.3 Oxydation hydrothermale

Il s’agit d’une opération durant laquelle un mélange de biomasse sous forme liquide est oxydé.
Notamment utilisé pour les effluents et résidus organiques, cette technologie dégrade la matiere
tout en récupérant 1’énergie. Cette opération a lieu a basse température (150 — 650°C) et a haute
pression (15 a 300 bars) (Deydier, 2012). Ce traitement permet de valoriser des flux qui serait
difficilement incinérés en temps normal (pouvoir calorifique trop faible, trop haute humidité...).
Elle produit des gaz carboniques et de 1’eau et demande donc un post-traitement relativement
faible. Cependant, dans le cadre des matiéres issues des CRD, MSW ou ICI, I’oxydation
hydrothermale n’est pas nécessaire. Les matiéres sont faiblement humides, ce qui diminue

grandement I’intérét de I’utilisation de ce mode de valorisation (Deydier, 2012).

2.2.4 Gazéification

La gazéification consiste a amener a haute température un mélange de biomasse en y ajoutant tres
peu d’agent oxydant (Palmer, Severy, Chamberlin, Eggink, & Jacobson, 2018). La température
dépend du type de réacteur choisi mais peut varier entre 500°C pour un lit fluidisé a 1500°C pour
un réacteur a plasma. Il s’agit donc d’un mode de valorisation situé entre la pyrolyse et la
combustion : les produits formés sont plus facilement valorisables que pour la pyrolyse et I’apport
d’oxygene permet d’opérer le réacteur uniquement avec |’énergie de la combustion. La
gazéification a lieu sans apport d’énergie supplémentaire : de fagon autothermique. Cette opération
permet de produire plus de gaz que la pyrolyse, qui représente alors entre 30 — 60% de la masse
initiale et peu de tar, entre 10- 20% de la masse initiale (Astrup & Bilitewski, 2010). Le gaz formé
est un mélange d’hydrogene, monoxyde de carbone, dioxyde de carbone et méthane dont les
proportions varient en fonction de la géométrie de gazogene choisie. La masse de solide produite
est alors typiquement entre 30 et 50% de la masse initiale. Le gaz est facilement valorisable et peut
étre brilé dans un moteur a combustion pour produire de 1’électricité ou, grace a une réaction de
Fischer-Tropsch étre converti en hydrocarbones légers ou autres produits chimiques d’intérét
(Spath & Dayton, 2003). La gazéification permet d’améliorer le rendement en gaz
comparativement a la pyrolyse, ce qui simplifie la valorisation chimique.

La gazéification demande un prétraitement initial de la matiere afin de simplifier sa manutention.
En effet, comme pour la pyrolyse, le contrdle de la gazéification est complexe, et bien que le

réacteur puisse réagir avec une variabilité importante de maticres, il est conseillé d’homogénéiser
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le mélange avant I’opération afin de stabiliser le controle des opérations (Astrup & Bilitewski,
2010). La gazéification, ayant lieu a haute température et avec une faible proportion d’agent
oxydant, produit moins de composés azotés ou de dioxines et furanes et nécessite donc d’une plus
petite unité de traitement que la combustion (Butler, Littlejohns, Luque, Hernander, & Skrivan,
2018; Klein, 2002; Lopes, Okamura, & Yamamoto, 2015).

Comme la gazeification permet d’obtenir des produits valorisables chimiquement et
thermiquement, et ce malgré la variabilité de mati¢res entrantes, qu’elle nécessite un faible apport
énergétique et produit peu de gaz nocifs, elle semble étre une voie de valorisation thermique

intéressante pour les déchets solides tels que les OM.
2.3 Gazeification

2.3.1 Processus de gazeéification

Le processus de gazéification a lieu sous quatre étapes principales. Dans un premier temps, la
matiére est séchée et I’humidité présente dans les particules est vaporisée. La biomasse entrante est
ensuite convertie par pyrolyse : I’augmentation de la température dans le réacteur sans ajout d’air
entraine une dévolatilisation de la matiére en composés simples : monoxyde de carbone, dioxyde
de carbone, hydrogéne, méthane, vapeur, tar et en char, composés soufrés et composes azotés (P.
Basu, 2010). Lors de la pyrolyse les premiéres réactions hétérogenes ont lieu, transformant le char
et tar en gaz incondensables au fur et a mesure que la température augmente. L’agent oxydant
oxyde ensuite les gaz incondensables, le tar et le char dans la troisieme étape. Enfin, aprés avoir
été oxydé, le mélange sera réduit. En effet, comme la température est toujours assez élevée le tar
et le char sont convertis en gaz incondensables et la réaction de water gaz-shift rétabli 1’équilibre
dans la répartition de 1’oxygéne (Higman & van der Burgt, 2008). Le char et les cendres produits
sont ensuite recupéres dans un réservoir a la sortie du réacteur. Le syngaz et le tar sont eux
acheminés vers la station de post-traitement. Dans la plupart des réacteurs, le syngaz produit va
échanger sa chaleur avec I’intérieur du gazogene afin de faciliter la montée en température dans le
réacteur et la mise en place des réactions. Le syngaz est ensuite traité puis converti et valorisé sous
la forme désirée (Butler et al., 2018).

Bien que ces réactions soient décrites les unes apres les autres, les distinctions entre chacune d’entre

elles sont souvent floues et dépendent directement de la géométrie du réacteur. En fonction du type
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de gazogene, les réactions peuvent apparaitre en des zones plus ou moins successives ou apparaitre

au méme endroit en fonction du temps.
2.3.2 Voie de valorisation des produits

2.3.2.1 Electricité et chaleur

La co-combustion du syngaz est une application simple qui entraine peu de modifications sur une
chaudiere déja existante. Elle peut ainsi permettre de remplacer 10% de charbon et donc réduire
’utilisation de combustibles fossiles. Or une partie importante des contaminants présents dans
I’alimentation peuvent se retrouver dans le syngaz, tel que le chlore, I’azote ou le soufre. Il est donc
nécessaire d’effectuer un prétraitement du syngaz avant de 1I’envoyer vers la co-combustion
(Boerrigter & Rauch, 2006).

Il est également possible d’utiliser le syngaz pour une production simultanée de chaleur et
d’¢lectricité. Un moteur a gaz peut en effet étre utilisé pour produire 1/3 d’¢électricité et 2/3 de
chaleur a partir de syngaz. Cependant la présence de tar peut s’avérer coliteuse pour I’équipement
en réparation et en maintenance (Butler et al., 2018). 1l est donc nécessaire de mettre en place un

traitement efficace du tar pour éviter les dép6ts qui peuvent endommager le moteur.

2.3.2.2 Gaz naturel synthétique

Particulierement efficace dans le cas ou la proportion en méthane est importante, la méthanation
permet de convertir catalytiquement le CO et le H2 en méthane et en eau (Spath & Dayton, 2003).
CO + 3H, — CH, + H,0 (Eq. 2.1)

De nombreuses réactions ont lieu simultanément, tel que la réaction de Boudouard ou
I’hydrogénation du carbone ce qui rend sa prédiction trés complexe (Boerrigter & Rauch, 2006).
La température est assez basse entre 275 — 325°C et des catalyseurs a base de nickel sont employés
(Lebarbier et al., 2014). Le gaz naturel synthétique peut ensuite étre employé comme carburant

pour des chaudiéres, diminuant ainsi 1’utilisation de cette ressource fossile.

2.3.2.3 Conversion complexes

La production d’hydrocarbones est 1’'un des objectifs principaux de la gazéification des OM. Il
s’agit en effet, de 41% des besoins en énergie primaire au Canada (Statistics Canada, 2016).

L’utilisation de biomasse gazéifiée permet d’obtenir des mélanges carbonés provenant de sources
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renouvelables. Cependant, ce type de conversion ne peut étre effectué que dans les cas de
gazéifications sous pression et a haute température ou provenant de gazéification a basse

température ayant subie une conversion catalytique supplémentaire (Boerrigter & Rauch, 2006).

2.3.2.3.1 Conversion Fischer-Tropsch

La synthese catalytique de Fischer-Tropsch permet de produire des hydrocarbones sous forme de
paraffine avec trés peu d’hydrocarbones non saturés.
CO + 2H, — —(CH,) — +H,0 (Eq. 2.2)

La réaction étant fortement exothermique, elle doit étre contr6lée tres précisément (Spath &
Dayton, 2003). Le procedé de Fischer-Tropsch permet de produire une huile l1égére, qui peut étre
convertie en diesel, des oléfines 1égers et des hydrocarbones lourds. Comme les catalyseurs sont
trés sensibles, il est important d’avoir un gaz contenant treés peu d’ impuretés (inférieur a 1ppmV)
pour réaliser cette conversion (Spath & Dayton, 2003). La réaction de Fischer Tropsch entraine
une grande variabilité de produits, définie par le modéle Anderson-Schulz-Flory (Albuquerque,
Costa, & Barbosa, 2019). Le controle des opérations est donc trés sensible. C’est pourquoi la
réaction de Fischer-Tropsch n’est que trés peu appliquée commercialement (Torres Galvis & de
Jong, 2013). De plus, les catalyseurs sont facilement contaminés par les produits soufrés pouvant

étre présent dans le gaz.

2.3.2.3.2 Production de méthanol

Le méthanol est la matiere premiere du formaldéhyde et peut ensuite étre transformé en matieres
plastiques, résines synthétiques, peintures explosifs, tissus infroissables... C’est plus de 95 millions
de tonnes qui sont produites chaque année (Kajaste, Hurme, & QOinas, 2018), dont la demande
augmente annuellement.
La réaction générale de production de méthanol consiste en une hydrogénation du dioxyde de
carbone sur catalyseur. La réaction de water-gaz-shift a également lieu en paralléle ce qui permet
de fournir du dioxyde de carbone a partir du monoxyde de carbone.

C0, + 3H, = CH;0H + H,0 (Eq. 2.3)

CO + H,0 & CO, + H, (Eq. 2.4)

CO + 2H, < CH;0H (Eq. 2.5)
Bien que le méthanol puisse également étre produit par la gazéification du charbon, la voie

principale de synthese est la conversion du gaz naturel en gaz de synthése puis la conversion
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catalytique de ce syngaz en méthanol. Le gaz naturel doit d’abord étre reformé pour ensuite
produire du méthanol. Le gaz est ensuite alimenté au reacteur de synthése du méthanol, pour un
rendement compris entre 5 et 14 % molaire de méthanol a la sortie. Le syngaz non réagi est recirculé
a I’intérieur du réacteur afin d’améliorer I’efficacité du rendement. Le méthanol est ensuite distillé
afin de retirer les alcools plus lourds formés. Le ratio molaire obtenu en fin de réaction est
finalement de 0,9312 mol de méthanol produite par mol de méthane alimenteé initialement, gréace a
la recirculation des gaz (Blumberg, Morosuk, & Tsatsaronis, 2017).

Du méthanol peut également étre produit a 1’aide d’une réaction catalytique du monoxyde de
carbone, du dioxyde de carbone et de I’hydrogeéne. Le rapport H2/CO doit étre ajusté lors d’une
réaction de water gaz shift (Spath & Dayton, 2003). Une fois le gaz modifié, il est possible de le
transformer en méthanol. Le rendement par passage est relativement faible aux alentours de 4 a 7%
de formation de méthanol par passage. Cependant, en faisant recirculer le syngaz, le rendement
final de conversion molaire du monoxyde de carbone en méthanol est de 99% avec une sélectivité
supérieure a 99% (Spath & Dayton, 2003).

2.3.2.3.3 Production d’éthanol

L’éthanol est un compos¢ utilisé dans une large gamme de produit. Cependant, son intérét principal
est qu’il peut étre utilisé tel quel comme biocarburant. Le Brésil est un pays pionnier dans
I’utilisation d’éthanol comme carburant et 90% des voitures vendues en 2009 pouvaient rouler a
1’éthanol (Johnson & Silveira, 2014). Cependant, aujourd’hui 1’éthanol est produit a partir de mais,
sa production est donc en rivalité avec la production de nourriture humaine ou animale, créant ainsi

des débats sociaux (Kacimi, 2008).

La production traditionnelle d’éthanol est basée sur la fermentation de biomasse composée de
sucres a 6 atomes de carbones, appelés hexoses. La biomasse principalement utilisée au Québec
est le mais gréace a sa facilité de production (Gouvernement du Canada, 2020). Le mais est broyé,
puis liquéfié. L’amidon est ensuite hydrolysé en sucres, qui seront ensuite fermentés en alcool par
des levures. L’alcool est ensuite distillé afin d’obtenir de 1’éthanol pur (Chavanne & Frangi, 2008).
On considére que sur du maris, 29,4% de la masse est constituée de glucane et xylane, les deux
sucres principaux nécessaires a la fermentation en éthanol (Y. Kim et al., 2008). De plus, le

rendement theorique maximal pouvant étre obtenu en industrie pour la fermentation du mais en
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éthanol est de 47g d’éthanol par 100g de sucres fermentescibles (Y. Kim et al., 2008). On obtient
donc finalement un rendement de 13,82g d’éthanol produit pour 100g de mais fermenteé.

La conversion du syngaz en éthanol a partir de matieres résiduelles est encore a 1’étude mais semble
étre possible (Spath & Dayton, 2003). En transformant le syngaz en méthanol par la réaction
précédente, puis en faisant réagir le méthanol avec du CO et du Ho, il est possible d’obtenir de
I’éthanol grace a un catalyseur RuO2-n-BusPBr-Colz. 80% du méthanol est converti, avec une
sélectivité en éthanol de 56% (Lin & Knifton, 1983; Subramani & Gangwal, 2008). Le reste du
méthanol est converti en n-propanol (4%), formiate de méthyle (5%), acétate de méthyl (10%),
acétate d’éthyle (12%) et éther diéthylique (2%) (Lin & Knifton, 1983).

Le tableau 2.1 présente un récapitulatif des conditions d’opérations ainsi que de la qualité du syngaz

attendue en fonction des voies de valorisations.

Tableau 2.1 Récapitulatif des voies de valorisations possible

Produit Electricité Gaz naturel  Fisher-Tropsh Méthanol Ethanol
et chaleur
Matiere fossile | Charbon, Gaz naturel  Pétrole Gaz naturel Mais
utilisée Gaz naturel
Rendement 30% 97% du CO 89% du CO 99% du CO 80% du
électricité converti converti converti Méthanol
40% chaleur 50% de 45% du H, 99% de converti
sélectivité converti sélectivité en 56% de
en CH4 31% du CO; méthanol sélectivité
converti en éthanol
Pression 1 atm 1 bar 25-60 bar 100-500 bar 275,8 bars
Température 300-500°C  275-325°C  200-350°C 220-275°C 200°C
Contaminants | Tar Soufre, NHs, HCN, H,S, Soufre, Soufre,
a éviter Cendres Arsenic, COS, HCl, Halogeénes, Fer et Halogénes,
Cuivre, Alcalins, tar Nickel Fer et
Plomb, Nickel
chlore
Catalyseurs Base nickel ~ Base fer ou ZNO/Cr;03 RuOz-n-
cuivre BuPBr-Col;
Qualité du >5 MJ/Nm3 H,/CO=1 H,/CO=2 H,/CO =3 H,/CO =1
syngaz
attendue

(Lebarbier et al., 2014; Martinez, Mahkamov, Andrade, & Lora, 2012; Spath & Dayton, 2003,
Srinivas, Malik, & Mahajani, 2007)

Ainsi, la composition du syngaz a une grande importance sur le type de valorisation envisageable.

Or la composition du syngaz dépend directement de la composition du mélange d’OM a
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I’alimentation. Afin de déterminer 1’intérét de la valorisation d’un flux d’OM, il est donc nécessaire
de modéliser le type de syngaz que celui-ci peut produire pour ensuite déterminer le type de

valorisation auquel il peut correspondre.

2.3.3 Types de réacteurs

De nombreux types de réacteurs ont été développés pour répondre aux différents besoins, que ce
soit pour de 1’analyse de laboratoire ou pour de la production d’électricité a grande échelle. Il est
important de comprendre et de connaitre les caractéristiques de chaque réacteur afin de pouvoir
modéliser efficacement leurs comportements et comprendre leurs réactions internes. Chaque
réacteur possede un fonctionnement différent et le MP doit donc étre modélisé en fonction du type
de réacteur choisi. Le tableau 2.2 permet de présenter les différents points d’intérét d’un réacteur
de gazeification afin de choisir le réacteur sur lequel le MP de gazéification se basera.

Les lits fixes ont un fonctionnement plus simple d’opérations et de trés long temps de résidence.
Les lits fluidisés sont plus difficiles d’opérations mais permettent la gazéification a grande échelle
d’OM, pour un temps de résidence trés court. Cependant, ils produisent une quantité de particules
et de tar importants ce qui complique le nettoyage a la suite du réacteur (La Villetta, Costa, &
Massarotti, 2017). Le lit fixe a courant descendant permet de produire une faible production de
tar, et de particules pour une conversion importante de carbone alimenté en gaz, il permet une
gazéification a petite échelle efficace pour un cotit d’installation réduit (P. Basu, 2010). Les zones
de réactions sont facilement délimitables a I’intérieur avec un long temps de résidence, ce qui
permet de résoudre une grande partie des réactions par voies stecechiométriques car les équilibres
peuvent étre atteint a I’intérieur du réacteur, contrairement a un lit fluidisé (Safarian, Unnpdrsson,
& Richter, 2019). 1l semble donc étre un bon compromis pour la création d’un MP sur la
gazéification. Cependant, comme il est peu flexible au regard de la taille et du type d’alimentation
(Mazzoni, Almazrouei, Ghenai, & Janajreh, 2017), un prétraitement est nécessaire, afin

d’homogénéiser 1’alimentation et la taille des particules.



Tableau 2.2 Résumé des avantages et inconvénients des réacteurs

Niveau technologique

Flexibilité de I’alimentation en taille et
type

Température dans le réacteur [°C]
Niveau de tar

Quantité de particules

Température du gaz a la sortie

Temps de résidence

Efficacité de conversion du carbone
Capacité maximale de Scale-up

Facilité d’opération

Meélange gaz-solide

Catalyse possible

Lits fixes
Courant Courant
descendant  ascendant
Simple Simple
Non Non
700-1000 700-1000
Faible Elevé
Faible Moyenne
Elevé Faible
Long Long
Excellente  Bonne
250 kW 250 kW
Faible Faible contrdle
contréle
Mauvais Mauvais
Non Non

Lit  fluidisé

bouillonnant
Complexe
Oui

550-900
Moyen

Elevé

Faible
Bonne
1 MW

Contréle des

températures
Bon
Oui

Lits fluidisés
Lit  fluidisé = Flux

circulant
Complexe
Oui

550-900
Moyen

Elevé

Faible
Bonne
1 MW

Contréle des

températures
Bon
Oui

entrainé

Complexe

Non

550-900

Faible

Faible
Bonne
> 1MW

Non

Bon

Non

Lit double
fluidisé
Complexe

Non

550-900
Moyen

Faible
Faible
> 1MW

Non

Bon
Oui

17

Plasma

Plasma

Complexe
Oui

>1500

Elevé

Faible

Bonne

Oui

(Alauddin, Lahijani, Mohammadi, & Mohamed, 2010; Fabry, Rehmet, Rohani, & Fulcheri, 2012; Mazzoni et al., 2017; Puig-Arnavat,

Bruno, & Coronas, 2010)
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2.3.4 Conditions d’opérations

Le choix du réacteur, ainsi que le type de biomasse gazéifié ont un impact important sur la qualité
du syngaz produit, tout comme les conditions d’opérations. Il est nécessaire de comprendre les
enjeux de ces conditions afin de produire une grande quantité de syngaz avec la plus faible

proportion de contaminants possible.
2.3.4.1 Agent oxydant

2.3.4.1.1 Type d’agent oxydant

Plusieurs types d’agent oxydant peuvent étre employés : de I’air, de I’air enrichi en dioxygéne, du
dioxygene pur, de la vapeur d’eau, du dioxyde de carbone ou des mélanges de ces oxydants. Le
choix de Ioxydant a un impact sur les colits opératoires ainsi que sur les compositions finales
obtenues (Puig-Arnavat et al., 2010). En effet, 1’utilisation de I’air est peu chére puisqu’elle peut
étre prélevée dans I’environnement directement, mais elle réduit énormément 1’efficacité du
réacteur, puisque 79% de 1’agent oxydant étant du diazote et que celui-Ci ne réagit pas, il diminue
le pouvoir calorifique du gaz produit et utilise une partie de I’énergie a I’intérieur du réacteur pour
augmenter sa température. De plus, il entraine une augmentation de la taille de 1’unité de traitement
du syngaz et peut entrainer la formation de NOx dans les systemes a haute température.
L’utilisation de vapeur d’eau ou de CO2 nécessite un apport de chaleur supplémentaire mais permet
d’obtenir un gaz trés riche en hydrogéne et avec donc un trés haut pouvoir calorifique (La Villetta
et al., 2017). Utiliser des mélanges air/vapeur ou dioxygene/CO> permet d’utiliser 1’énergie
produite par la combustion de 1’oxygeéne apporté pour favoriser les réactions endothermiques sans
ajouter de 1’énergie supplémentaire. Le tableau 2.3 permet d’illustrer 1’effet du choix de ’agent
oxydant sur la composition du syngaz et de son pouvoir calorifique supérieur (PCS) qui prend en

considération I’énergie libérée par 1’eau lors de sa vaporisation.

Tableau 2.3 Exemple de composition attendues pour la gazéification de MR en fonction de
I'agent oxydant (La Villetta et al., 2017)
Composition du gaz de synthése (%vol, base PCS
séche) syngaz
Agent oxydant Ha cO CO2; CHg N> [MJ/Nm?]
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Air  (lit fixe courant 17 21 13 1 48 5,7

descendant)

Air  (lit  fixe courant 11 24 9 3 53 55

ascendant)

02, (it fixe courant 32 48 15 2 3 10,4

descendant)

Air (lit circulant) 14,1 18,7 14,7 3,5 47,7 n.d.

Vapeur (lit circulant) 34,2 27,2 22,7 11,1 48 n.d.

Air (lit bouillonnant) 5-16,3 9,9 - 90- 22 - 42- 3,7-84
22,4 19 6,2 62

Vapeur pure (it 38-56 17-32 13 - 7-12 O 12,2-13,8

bouillonnant) 17

02 —  Vapeur (it 138 - 425 - 14 - 60 - O 10,3-13,5

bouillonnant) 32 52,0 36 7,5

2.3.4.1.2 Ratio d’équivalence

Le ratio d’équivalence (ER) est un parametre majeur de la gaz€ification. Il permet de qualifier le

taux d’agent oxydant entrant en fonction de 1’agent oxydant nécessaire a une combustion compléte.

masse agent oxydant réelle

ER =

(Eq. 2.6)

masse agent oxydant stoechiométrique
Si le ration ER est nul, alors il s’agit d’une réaction de pyrolyse pure sans ajout d’oxygene. Si le
ratio ER est égal a 1, alors il s’agit d’une combustion compléte. Le ratio ER impacte la quantité
d’oxygéne présent et a donc un effet sur le profil de température a I’intérieur du gazogéne obtenu
grace a la combustion (La Villetta et al., 2017). Le ratio ER est donc un paramétre clé de la
gazéification et dépends des OM et des conditions d’opérations. Il doit &tre déterminé par gazogéne
et par type d’alimentation. Dans la littérature, il est recommandé pour la gazéification de rechercher
un ratio ER compris entre 0,2 et 0,5 pour maximiser la conversion de carbone en gaz
incondensables (Ghassemi & Shahsavan-Markadeh, 2014; La Villetta et al., 2017; Stritigas,
Zakarauskas, Dziugys, Navakas, & Paulauskas, 2014; Vonk, Piriou, Felipe Dos Santos, Wolbert,
& Vaitilingom, 2019).
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2.3.4.2 Source de chaleur

La source de chaleur entrainant les réactions pyrolytiques endothermiques peut étre fournie soit
par la combustion elle-méme, la gazéification est alors qualifiée d’auto-thermale. Soit par ajout
extérieur de chaleur a I’aide d’un échangeur de chaleur ou grace a une résistance thermique, dans
ce cas on parle de gazogene indirect ou de gazéification allothermique (Puig-Arnavat et al., 2010).
Dans le cas d’un réacteur a lit fixe, la gazéification est permise par la combustion elle-méme.

L’ajout de chaleur n’étant utilisé que pour le lancement de la réaction.

2.3.4.3 Profil de température

La température a un impact fort sur la dévolatilisation des OM, modifiant la composition du char,
tar et des gaz produits. L’augmentation de la température entraine une augmentation de la
production de gaz et une diminution de la production de tar et de char. Le profil de température
dans le réacteur a donc un impact sur toutes les zones. En effet, une diminution de la température
de réaction dans la zone de réduction entraine une diminution de la production d’hydrogéne (Aydin,
Yucel, & Sadikoglu, 2018). Une augmentation de la température dans la zone de réduction entraine
une augmentation conséquente de la quantité de tar et de char réduit et donc une augmentation de
I’efficacité de conversion du carbone (Couto, Rouboa, Silva, Monteiro, & Bouziane, 2013).

La température n’est pas un parametre controlable dans la plupart des cas, puisqu’elle dépend
d’autres paramétres tel que le type et la quantité d’agent oxydant entrant, soit le ratio ER, les

dispersions thermiques, les débits de gaz et d’OM entrant (La Villetta et al., 2017).
2.3.4.4 Matiere résiduelle

2.3.4.4.1 Ratio H/CetO/C

I s’agit de deux ratios utilisés pour décrire les propriétés de la matiere premicre. En augmentant le
ratio oxygene sur carbone dans 1’alimentation (O/C), la combustion est de plus en plus compléte :
ce qui diminue le pouvoir calorifique du gaz. En effet, Dai et al. ont augmenté dans leur modéle
numérique le pourcentage massique d’oxygene dans 1’alimentation, passant d’un ratio O/C de 0,45
a 0,85, entrainant une diminution de 1,2 mol de H: et une augmentation de production de CO de
1,1 mol, diminuant le ratio H2/CO de 1,8 a 0,8 (Dai et al., 2019). L’augmentation du ratio O/C a
donc un impact direct sur la qualité du syngaz obtenu. Le pouvoir calorifique de la matiére
résiduelle diminue en augmentant le rapport hydrogene sur carbone (H/C) : diminuant la quantité
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d’énergie disponible a la conversion, bien que le pourcentage de H> augmente avec 1’augmentation
du ratio H/C. En effet, pour une augmentation de 2,67% a 9,67% d’hydrogéne dans la maticre
premiére, la proportion d’hydrogéne présent dans le syngaz passe de 1,0 a 4,7mol pour une quantité
identique de CO produite (Dai et al., 2019). Dai ne remarque ces effets que pour des températures
de gazéification supérieures a 800°C (Dai et al., 2019). Le diagramme de van Krevelen, tracé ici
grace aux données de Ahmad et al. (Ahmad & Subawi, 2013), permet de visualiser les différents
types de biomasse afin de les comparer. La matiere résiduelle posseéde donc deux ratios O/C et H/C
beaucoup plus grand que ceux du charbon et de I’anthracite, ce qui explique que leur pouvoir
calorifique soit plus faible et que le syngaz obtenu par gazéification soit composé de plus de
dioxyde de carbone (Prabir Basu, 2010). De plus, la forte proportion en oxygene tend a augmenter
la proportion de gaz produite lors de la combustion alors que I’augmentation de la proportion en

hydrogene augmente la proportion en liquides produits (Prabir Basu, 2010).
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Figure 2.4 Diagramme de van Krevelen

2.3.4.4.2 Contaminants

De nombreux contaminants peuvent se retrouver dans les OM. En effet, les plastiques a haute
teneur en chlore, les métaux ou les matiéres inertes peuvent contaminer les cendres, les tars produits
ou encore le gaz en réagissant a I’intérieur du réacteur. Le chlore est I'un des éléments a surveiller
puisqu’il peut réagir et produire des composants comme 1’acide chlorhydrique, le chlorure de

sodium ou le chlorure de potassium qui sont des gaz toxiques pour la santé humaine et pour les
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équipements en place (Butler et al., 2018). En effet, lors d’une étude expérimentale sur la
gazéification de biomasse contenant du chlore, Bjérkman trouva que a 900°C, 40 & 70% du chlore
était présent dans le gaz ou le tar (Bjorkman & Stromberg, 1997). La conversion du chlore en gaz
est donc importante. La contamination en métaux lourds peut également poser un probléme lors de
la gestion des cendres. Il est donc nécessaire de connaitre la composition de 1’alimentation pour
pouvoir mettre en place les équipements de nettoyage des gaz adéquats (Bjorkman & Stromberg,
1997; Butler et al., 2018).

2.3.4.4.3 Volatilité et cendres

L’analyse approximée de la mati¢re permet d’obtenir le taux de volatilité des OM entrants, ce qui
permet de prévoir I’efficacité de production des gaz comparativement a la production de char et de
tar. Un haut taux de volatilité est donc un trés grand facteur sur 1’efficacité finale de transformation
chimique (Puig-Arnavat et al., 2010). La composition en cendres permet, elle, de prévoir le taux
minimal de cendres produites lors de la gazeéification et le taux de carbone fixe permet de
déterminer la quantité de char produite dans la zone de réduction (Sharma, 2010). L’analyse
approximée a donc une conséquence importante sur la conversion de la matiére en gaz dans la zone
de pyrolyse. Cet impact sera visible dans toutes les étapes du modeles subséquentes et sur la qualité

du syngaz en lui-méme.

2.3.4.4.4 Densité

La densité des OM a un impact important sur la facilité a I’alimenter au gazéificateur. Une densité
trop faible complexifie I’alimentation des matiéres, puisqu’elles ne sont pas assez lourdes pour
casser les blocages qui peuvent se créer a I’intérieur des réservoirs (Hamel, Hasselbach, Weil, &
Krumm, 2007). Ainsi, la densité n’a pas un impact direct sur la qualité du syngaz obtenu mais a un
impact sur le déroulement correct des expériences (Narnaware, Srivastava, & Vahora, 2017).
Comme le calcul de la densité peut s’avérer complexe di aux formes irrégulieres des particules, la

densité apparente est utilisée pour caractériser les matiéres.

masse totale d'une pile de particules

= Eq. 2.7
Pouik volume total d'une pile de particules (Eq )

Elle a été standardisée par I’agence américaine pour les tests de matériaux (ASTM) (ASTM, 2013).

2.3.4.45 Humidité
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L’humidité des OM a un effet trés important sur les produits de la gazéification. En effet, plus
d’énergie est nécessaire pour convertir la matiere en gaz, car une quantité supéricure d’eau doit
étre vaporisée. Il est donc plus difficile d’avoir un gazogéne autothermique avec des OM a haute
humidité. Pérez et al. ont expérimenté 1’effet de 1’augmentation de 5% d’humidité pour une méme
alimentation dans un lit fixe & courant descendant, (de 10,96% a 16,14% d’humidité) et ont
remarqué une diminution de 200 kJ/Nm? sur le pouvoir calorifique du syngaz obtenu pour chaque
taille de particules testée (Pérez, Melgar, & Benjumea, 2012), diminuant la valorisation possible.
Les réacteurs a lit fixe a courant descendants, sont les réacteurs les plus sensibles et ne fonctionnent
qu’avec une humidité inférieure a 15%, contre 55% pour les lits fixes a courant ascendants (La
Villetta et al., 2017). En effet, I’humidit¢ des OM peut permettre dans un premier temps
d’augmenter la proportion en hydrogene dans le syngaz produit, mais si la proportion en eau est
trop importante alors I’énergie nécessaire pour le séchage sera trop importante comparativement a

I’énergie disponible.

2.3.4.4.6 Angle de repos

L’angle de repos (ou angle de talus naturel) permet de mesurer I’angle de surface libre d’un tas. Il
est utilisé pour caractériser la facilité d’alimentation d’un groupe de solide. C’est un indicateur clé
pour les poudres, mais son intérét n’est pas défendu unanimement par la littérature pour les
morceaux plus épais (lleleji & Zhou, 2008). L’alimentation étant un point clé de tout procédé
impliquant des solides, il a été choisi d’utiliser autant d’indicateurs que possible pour avoir une
meilleure idée de la faisabilité de la gazéification de mélanges hétérogenes. Pour cela, la
méthodologie étudiée par lleleji et Zhou a été suivie (lleleji & Zhou, 2008). Elle consiste a verser
la matiere résiduelle a I’intérieur d’un entonnoir dans une assiette de diameétre connu. Lorsque
I’assiette arréte de se remplir que les maticres glissent sur le talus produit on mesure la hauteur de

celui-ci. On obtient I’angle de talus naturel grace a la formule de la tangente.

a = % * arctan (%) (Eq. 2.8)
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Figure 2.5 Schéma du montage pour le calcul de I'angle de repos

2.3.4.4.7 Taille de particules

La taille des particules a un effet non négligeable sur la perte de pression a I’intérieur du gazogene
et sur ’alimentation. En effet, une taille de particule non adéquate peut créer des chemins
préférentiels, diminuant ’efficacité de conversion, voir des blocages : arrétant completement
’expérience. Pérez et al. ont observé une diminution de 2,5 MJ/Nm? a 0,6 MJ/Nm? pour une taille
de particule passant de 6mm a 1,5cm (Pérez et al., 2012) pour une gazéification dans un lit fixe a
coutant descendant. La perte de pression est étroitement liée a la taille des particules et peut étre
prédite grace a 1’équation d’Ergun si la plage de valeur n’est pas trop grande (Keyser, Conradie,
Coertzen, & Van Dyk, 2006). La taille des particules a également un impact sur la proportion de
tar et de char produite, puisqu’en diminuant la taille des particules, la surface réactionnelle des
réactions hétérogenes augmente, augmentant ainsi leur cinétique. Luo et al. ont ainsi pu observer
que I’augmentation de la taille des particules de Smm a 20mm pour une température d’opération
identique, entraine 1’augmentation de la production de tar et de char de 7% a 20% massique pour
une gazéification a vapeur dans un lit fixe (Luo et al., 2010). Des particules plus fines réagiront

donc plus rapidement mais augmenteront la perte de pression a I’intérieur du réacteur.

Pour cette étude, la gazeification dans un lit fixe descendant sera étudiée. Comme il s’agit d’un
réacteur simple d’utilisation, produisant peu de tar et efficace a petite échelle, il permet d’avoir une
premiére idée de I’intérét de la gazéification pour un mélange de matiére donné. Le modéle sera
ainsi valable pour tous les réacteurs a lits fixes mais ne pourra pas étre utilise pour un réacteur a lit
fluidise, pour qui le fonctionnement est trés différent. La réaction n’est pas sous catalyse, ni sous
forte pression et I’agent oxydant est de 1’air, afin de produire de 1’énergie @ moindre co(t. Le gaz
produit sera donc un mélange de CO, Hz, CO., H20, CHset tar, il ne qualifie pas pour des

conversions complexes directes. Le modéle devra donc transformer le syngaz obtenu par des
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réactions de water gaz shift et des nettoyages important afin de produire des produits tel que
1’éthanol ou le méthanol. Pour cela, il est nécessaire de déterminer quel type de modéle permet une

estimation adéquate des effets de la gazéification de la matiere résiduelle.

2.3.4.5 Efficacités

Le pouvoir calorifique inférieur (PCI) du syngaz peut étre évaluée grace a la formule suivante
(Khosasaeng & Suntivarakorn, 2017).
PCly, = (10.782 % y¢o) + (12.628 x yy,) + (35.807 * ycy,) (Eq. 2.9)

Avec yi la composition volumétrique du syngaz.

L’efficacité de conversion du carbone (CCE) qui quantifie la part de carbone convertie de
I’alimentation au syngaz, et donne ainsi une idée de I’efficacité de conversion chimique (Guo,
Dong, Dong, & Guo, 2014). L’efficacité de gaz froid (CGE) est une comparaison entre la capacité
calorifique de la matiére premiere et la capacité calorifique du syngaz produit. Cette efficacité

permet de qualifier la perte énergétique due aux réactions (Narnaware et al., 2017).

12(ico,+Nco+NcH YN CpHm)
22,4+ N

CCE =

* 1« 100% (Eq. 2.10)

1y PClg

CGE = (Eq. 2.11)

PCIy mf
Avec n; et m; les débits molaires [moles/s] et massiques [kg/s] respectivement. PClg et PCls les
capacités calorifiques du syngaz produit [MJ/kg] et de I’alimentation [MJ/kg]. Th la température a

la sortie du réacteur et T¢ la température d’alimentation des mélanges.

2.4 Types de modeéles

2.4.1 Caractéristiques générales

Le niveau de précision demandé au modele dépend des objectifs de celui-ci. En effet, un modele
permettant un design préliminaire ou la simulation d’une unité en vue de son optimisation ne
demande pas le méme niveau de précision. Plusieurs modéles sont donc étudiés en fonction du
besoin : des modeles basés sur ’intelligence artificielle, des modéles cinétiques et des modeles
d’équilibres. L’utilisation de modeles permet également de mieux comprendre les mécanismes
physiques et chimiques se déroulant a I’intérieur du gazogéne, et ainsi d’étudier les parametres mis
en jeux plus facilement. De plus, faire des analyses en laboratoires peut s’avérer fastidieux, long et

chers, Iutilisation d’un modéle fiable permet de diminuer ces cotts (Safarian et al., 2019).
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Les modeles peuvent étre dynamique et étudier le régime transitoire de la gazéification ou
simplement étudier son régime permanent. L’objectif d’une étude sur le régime permanent permet
d’¢étudier les moyens d’améliorer les produits bruts lors de la gazéification. Une étude sur le régime
transitoire permet quant a elle d’étudier le démarrage et 1’arrét d’un gazéificateur ou d’étudier les
perturbations qui peuvent lui étre imposes durant un essai afin de corriger sur une installation
expérimentale les effets de ces perturbations. Les modéles peuvent également étre construit selon
la géométrie du gazéificateur. Un modele en OD, va couper le réacteur en zones distinctes selon les
réactions qui y ont lieu, sans prendre en compte la hauteur de ces zones. Les réactions y seront
résolues en considérant que le mélange est parfait entre le gaz et les solides et ce a n’importe quel
point du gazogene. Il s’agit de modéles basés sur I’équilibre des réactions qui considérent un temps
de réaction infini. Un modeéle en 1D résoudra les réactions en fonction de la hauteur du gazogene.
La résolution des réactions dépend de la position des OM dans le réacteur. Les réactions sont donc
souvent incompletes et basées sur la cinétique et le débit d’OM et d’air. Pour ces modeéles, il est
nécessaire de considérer un mélange parfait sur le diamétre du réacteur et les effets de bords sont
négligés. Un modeéle en 2D résout les réactions en fonction de la hauteur du gazogéne et de la
position du point étudié par rapport au centre du réacteur. Comme précédemment, il s’agit de
modéles cinétiques qui permettent d’obtenir une résolution de réactions incompletes mais qui en
plus prennent en considération la différence de température en fonction de la position dans le
réacteur selon le diamétre de celui-ci. De plus, en fonction de la position ou I’agent oxydant est
inséré, il est possible de prendre en considération une oxydation différente des OM.

Un modele 3D considérera le gazogéne entier, en prenant en compte les chemins préférentiels
possibles. Il s’agira majoritairement d’études par €léments finis di a la forte demande en calculs.
Trois types principaux de modeles existent : stcechiométrique, cinétique et basé sur I’intelligence
artificielle. Genevieve Groleau présente une revue de littérature compléte sur leurs

fonctionnements propres (Groleau, 2019), une présentation succincte sera donc faite ici.

2.4.2 Equilibre de thermodynamique / Steechiométrique

Un modele thermodynamique considere que le temps de résidence a I’intérieur du réacteur est
infini. Les composants sont parfaitement mélangés et toutes les réactions atteignent leurs équilibres
respectifs (Safarian et al., 2019). Ce modele est trés efficace pour les lits fixes avec des

températures d’opérations assez ¢levées et connues. Les résultats obtenus correspondent a
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I’efficacité maximale atteignable pour un temps de résidence infini. La géométrie du gazogeéne
n’est pas prise en compte, ils ne peuvent donc pas servir a designer une unité mais permettent
d’avoir une compréhension des facteurs influengant 1’efficacité maximale et donc proposent des
pistes d’amélioration et d’optimisation. L.’avantage premier de ce type de modéle est leur simplicité
de mise en place et le faible temps de calcul. Ils se basent sur la minimisation de 1’énergie de Gibbs
pour des espéces données ou si les réactions sont connues, sur la steechiométrie pure (Safarian et
al., 2019). Ce type de modéle sous-estime la production de méthane et char en genéral. On estime
en général les erreurs a environ 5%vol d’erreur pour le Ha, le CO et le CO: et jusque 100% d’erreur
pour le CH4 (Safarian et al., 2019). Ce modéle est particuliérement utilisé dans la littérature car il
est simple a mettre en place et permet une premiere approximation de la qualité du syngaz obtenu.
De plus, comme il se base uniquement sur la steechiométrie, il permet de modéliser une trés grande
variabilité d’OM entrant (Aydin et al., 2018; Bhavanam & Sastry, 2013). Ghassemi et Shahsavan-
Markadeh ont produit un modéle basé sur 1I’équilibre de Gibbs ayant une erreur moyenne de 3,7%
sur le CO, 10% sur le Hz, 9% sur le CO- sans considérer la production de méthane (Ghassemi &
Shahsavan-Markadeh, 2014). Sharma a développé un modéle de gazéification basé sur la
steechiométrie également et est en accord avec les essais expérimentaux, bien que de nouveau la

proportion en méthane soit tres faible, inférieure a 0.4% et que le tar soit négligé (Sharma, 2010).

2.4.3 Cinétique

Les modéles basés sur la résolution cinétique considerent un temps de résidence non infini a
I’intérieur du réacteur. Les réactions ne sont donc pas toutes menées a 1’équilibre. La composition
des produits dépend de la position dans le gazéificateur et des vitesses de réaction. Il est nécessaire
de prendre en compte la dynamique des fluides et la géométrie du gazéificateur pour obtenir un
résultat précis. Ce type de modele est trés impacté par les conditions d’opérations (La Villetta et
al., 2017). Les modeles cinétiques prédisent la composition du gaz et le profil de température a
I’intérieur des zones du gazogeéne. Ils peuvent étre développés pour travailler en régime non
permanent, évaluer les demarrages et évoluer en fonction du temps. Mais ils nécessitent un modele
détaillé de la dynamique des fluides a I’intérieur du réacteur en plus du modéle cinétique afin de
modéliser la vitesse de réaction, le transport de matiere, la taille des particules et le mélange a
I’intérieur du réacteur. Les modeles cinétiques peuvent étre tres précis et détaillés mais comme les

phénomeénes sont tres complexes, di aux contacts hétérogénes entre les gaz et les solides, la
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précision est difficile a obtenir (Safarian et al., 2019). Tinaut et al. ont développé un modéle
unidimensionnel de gazéification a lit descendant, le profil de température dans le réacteur, ainsi
que la hauteur de la zone de pyrolyse ont pu étre correctement prédit par le modéle (Tinaut, Melgar,
Perez, & Horrillo, 2008). Di Blasi a également développé un modele unidimensionnel en régime
non permanent ayant une erreur moyenne de 5% avec le CO, 20% avec le Hz, 15% avec le CO:
31% avec le CHa et 9% avec le N2, permettant de prendre en compte le tar et le méthane (Blasi,
2000).

2.4.4 Intelligence artificielle

Les résolutions par intelligence artificielle permettent d’avoir une prédiction trés précise en
fonction de la base de données expérimentales fournie. Mutlu et Yucel ont ainsi pu prédire la
composition du syngaz en fonction du profil de température et du ratio ER de cinq expériences
différentes, les prédictions étant plus précises que les prédictions de modeles stoechiométriques
(Mutlu & Yucel, 2018). lIs obtiennent en effet une précision a comprise entre 89% et 96% apres
avoir entrainé des modeles avec plus de 5200 échantillons de données. Seulement, si les données
entrantes sont biaisées alors les résultats seront biaiseés. Ainsi, si une erreur de lecture apparait sur
un capteur et que les modeles sont entrainés avec cette erreur, le modéle ne permettra pas de
corriger cette erreur. De plus, comme ’intelligence artificielle fonctionne comme une boite noire,
il est impossible de comprendre le fonctionnement précis et les résultats obtenus. L’utilisation
d’une intelligence artificielle peut étre utile lors du suivi d’opération d’une ligne afin de déterminer
les conditions d’opérations initiales mais ne peut pas étre utilisée pour créer une nouvelle usine

avec un nouveau type de biomasse (Mutlu & Yucel, 2018).

2.4.5 Conditions d’opérations étudiées dans la littérature

Pour les modéles steechiométriques, les conditions d’opérations sont des informations nécessaires
a I’entrée du modeéle. Ainsi, les températures de réactions sont imposées selon un profil fixe
(Bhavanam & Sastry, 2013; Ghassemi & Shahsavan-Markadeh, 2014; Gil, 2016). Aydin pose une
seule température, constante dans le réacteur, et itére jusqu’a ce que 1’énergie libérée par les
réactions soit cohérente avec cette température (Aydin et al., 2018). Le ratio ER est également
imposé dans ces modeéles (Aydin et al., 2018; Ghassemi & Shahsavan-Markadeh, 2014). Ainsi, les

modeles steechiométriques ne permettent pas actuellement de déterminer les conditions réelles dans
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le réacteur mais permettent uniquement de déterminer pour une température donnée la composition
dans le réacteur.

L’utilisation d’un modéle cinétique permet de calculer a chaque point, en fonction des réactions
ayant lieu la température et la pression de ce point (Blasi, 2000; Tinaut et al., 2008). En effet,
comme la cinétique permet de modeliser les contacts hétérogénes entre les gaz et les solides, elle
est capable d’utiliser I’équation d’Ergun en tout point pour déterminer la perte de pression dans le

réacteur (Keyser et al., 2006).

2.4.6 Modélisation du Tar

Les tars d’OM sont trop hydrogénés comparativement & ceux produits par le charbon et leur codt
de retrait peut dépasser le coup de mise en place du projet. Il est donc vital de prendre en compte
la production de tar dans la gazéification des OM. Les tars peuvent représenter entre 0.1 % et 10%
des gaz produits (Safarian et al., 2019). Le tar est I’un des contaminants les plus important pour
I’implémentation d’un gazogéne d’OM et est un facteur important sur la pollution entrainée par la
gazéification. Cependant, la composition des tars est complexe a définir : ils contiendraient jusqu’a
69 composants primaires, 87 secondaires et 36 tertiaires (Safarian et al., 2019). Il est souvent
représenté dans la littérature par une ou 4 formules au maximum. Afin de faciliter les calculs, il est
souvent assimilé a du benzéne dans le cas de modélisations Aspen (Damartzis, Michailos, &
Zabaniotou, 2012; Gagliano, Nocera, Bruno, & Cardillo, 2017) ou encore a la formule suivante :
CeHs,200,2 dans les modélisations numériques, (Gil, 2016; Sharma, 2010; Tinaut et al., 2008). Leurs
proportions doivent étre imposée pour les modeles d’équilibres, car ce sont des éléments produits
lorsque les réactions n’atteignent pas 1’équilibre. La cinétique, elle, permet de prendre en compte

le craquage du tar et sa formation (Safarian et al., 2019).

2.4.7 Résumeé de la modélisation

Tableau 2.4 Résumé des avantages et inconvénients des modes de modélisations

Equilibre Cinétique Intelligence Artificielle
Complexité Faible Elevée Moyenne
Boite noire Non Non Oui
Précision Faible Haute Dépends de la base de données
Températures Hautes (>750°C) = Hautes et Basses

Prise en compte de la géométrie 0D 1D -2D --
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Prise en compte dynamique des fluides = Non Oui --

Prise en compte des réactions Non Oui Non

Prédiction de I’efficacité Maximale Réelle Réelle

Temps de résidence Infini Fini --

Considération des pertes de chaleurs Non Oui --

Type de réacteurs Lit fixe Lits fluidisés --

Sensibilité Contact gaz-solide = Données fournies

(La Villetta et al., 2017; Safarian et al., 2019)

La gazéification est un phénoméne complexe permettant de valoriser énergétiquement et
chimiquement la matiére entrante. Elle nécessite un prétraitement afin d’homogénéiser la matiére
et de faciliter sa manutention mais peut produire du syngaz pour une grande proportion de matiére
entrante. La composition des OM et les conditions d’opérations ont un impact trés important sur
la qualité du syngaz obtenu, qui est déterminant pour le choix d’une méthode de valorisation. Il est
donc nécessaire de connaitre les conditions d’opérations utilisées pour déterminer le potentiel de
valorisation par la gazéification d’un mélange de matiéres. Ainsi, pour pouvoir choisir entre
plusieurs types de valorisations d’OM, pour une alimentation donnée, il est nécessaire de pouvoir
prédéterminer les conditions d’opérations idéales. Or, d’aprés la littérature un grand nombre de
modeles permettent de modéliser le fonctionnement de la gazéification. Cependant, pour ceux-ci
le profil de température est souvent simplifié a une seule température identique dans tout le réacteur
pour des modélisations steechiométriques (Aydin et al., 2018; Kirsanovs et al., 2017). L’objectif de
cette étude est donc de mettre au point un modele steechiométrique capable de déterminer les
conditions d’opérations dans chacune des zones pour qualifier I’intérét de la gazéification en
fonction de la composition d’un flux de matiére entrant. La validation expérimentale reste un point
crucial de la modélisation. L utilisation de coefficients expérimentaux est nécessaire afin d’affiner
la résolution des équations au réacteur étudié. Comme 1’objectif de cette étude est d’intégrer un
MP dans un outil d’aide a la prise de décision dans la gestion des matiéres résiduelles, il est
nécessaire de choisir un modéle adapté a cet objectif. Un modele mixte cinétique et équilibre
permet de simplifier les calculs tout en améliorant la précision du modéle sur la zone la plus
importante du modele : la zone de réduction. Ce type de modele est particulierement adapté a la

modelisation de réacteurs a lits fixe descendant dont le temps de résidence est trés long.
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Ce mémoire permet donc de tester de 1’intérét d’une résolution mixte cinétique et équilibre pour
un réacteur a lit fixe avec un calcul de la température dans chacune des zones. En effet, le calcul
du profil de température dans le réacteur n’est aujourd’hui étudié¢ que par la cinétique et les
résolutions basées sur 1’équilibre de Gibbs utilisent uniquement une température fixe pour toutes

les réactions.
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CHAPITRE3 OBJECTIF ET METHODOLOGIE

3.1 Objectif principal

L’objectif principal de cette étude est de développer et valider un modéle de procédé (MP) de
gazéification afin de I’intégrer dans un outil d’aide a la prise de décision pour le choix de

valorisation d’un flux d’OM.

3.2 Objectifs spécifiques

Les objectifs secondaires de ces études sont :

- Développer un modéle de procédé de gazéification des ordures ménageres triées permettant
de prédire la qualité du syngaz en fonction des conditions d’opérations et de la composition
des intrants,

- Valider ce modele avec des expériences sur une unité pilote de gazéification,

- Qualifier les produits de la gazéification en fonction de leur contamination, de leurs
propriétés et des types de valorisation auxquels ils peuvent prétendre,

- Intégrer le MP dans un outil d’aide a la décision.

3.3 Méthodologie

Afin de prédire la qualité idéale de syngaz productible pour une alimentation donnée plusieurs
étapes sont nécessaires.

La premiére étape consiste a développer un MP de gazéification afin de prédire la qualité du syngaz
produit en fonction d’un flux d’OM. Ce MP doit étre capable de prendre en compte la composition
de I’alimentation pour simuler la qualité du syngaz, sa quantité et ses contaminants. Afin de pouvoir
étre intégré dans une analyse de flux de matiére (MFA), le MP n’aura en entrée que la composition
du flux, il devra donc étre capable de prédire les conditions d’opérations optimales pour la
production de syngaz.

Ensuite, le modele doit étre validé grace aux résultats expérimentaux. Ces résultats permettent
d’avoir une validation physique des effets de I’alimentation, sur le profil de température dans le
réacteur, les débits d’air nécessaires, la quantité de syngaz, tar et char produits, les contaminants
trouvés et la qualité finale du syngaz. Les résultats sont ensuite comparés entre le modele et la

réalité afin d’affiner le modéle.
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Afin que les résultats du MP puissent étre analysés dans 1’outil d’aide a la décision, les qualités du
produit final, issu de la conversion du syngaz, seront ensuite étudiées. Une comparaison des modes
de valorisation du syngaz en fonction de sa contamination (production d’¢électricité, production de
méthanol et production d’éthanol) permettra de juger de 1’intérét de la gazéification pour un flux
d’OM donné. Les informations nécessaires au modéle seront finalement les dimensions du réacteur

et les informations sur les OM entrantes : composition, taille des particules et densite.
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CHAPITRE4 PRESENTATION DU MODELE

4.1 Choix du modele

L'approche proposée pour le développement d'un modéle de procédé de gazéification permettant
de capturer I'effet de la composition des matiéres entrantes sur la qualité et les propriétés du syngaz
produit est d'utiliser un modele mixte cinétique/équilibre pour la zone de réduction, et un modéle
steechiométrique pour les zones de séchages, pyrolyse et oxydation pour un réacteur a lit fixe
descendant avec un écoulement co-courant des gaz. L’utilisation de ce type de modéle permet
d’alléger le calcul dans les phases qui atteignent 1’équilibre, tel que le séchage et 1’oxydation, et
d’étudier de maniére plus poussée la zone de réduction. La zone de pyrolyse est étudiée sous forme
stoechiométrique car la modélisation cinétique de la pyrolyse est trés complexe est dépendrait
d’informations plus précises sur le type de liaisons pour étre plus précise, non nécessaire pour une
étude de faisabilite comme celle-ci.

Chaque zone est ainsi modélisée séparément et les sorties d’une zone deviennent les entrées de la
suivante. Les échanges de chaleur sont effectués dans le sens de circulation des solides, a
I’exception du syngaz, qui passe dans une conduite annulaire autour du réacteur et va donc
¢changer son énergie avec chacune des zones au travers de la coque d’acier. Le syngaz va
également préchauffer I’air entrant. Un schéma récapitulatif de la géométrie considérée est présenté
dans la figure 4.1. Les réactions a I’intérieur du réacteur sont ensuite étudiées afin que 1’énergie
nécessaire pour les réactions endothermiques soit égale a 1’énergie produite lors de la combustion
partielle. L’objectif du MP est donc de modéliser un réacteur autothermique permettant de prendre
en compte la composition du flux entrant ainsi que I’impact des conditions d’opérations sur la

composition du syngaz.
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Figure 4.1 Représentation du réacteur de gazéification avec les flux de matieres et d'énergie

4.2 Modélisation

Le modéle de procédé développé est donc une combinaison d’équations purement

steechiométriques pour les zones de séchage, pyrolyse et oxydation et d’un modeéle

cinétique/équilibre pour la zone de réduction. L’utilisation d’un tel modéle permet de faciliter les

calculs, tout en permettant d’obtenir une composition du gaz de synthése a la sortie du réacteur

dépendante des conditions d’opérations (Jia, Xu, Abudula, & Sun, 2018; Safarian et al., 2019;
Tinaut et al., 2008).

4.2.1 Hypotheses générales

De nombreuses hypothéses ont dii étre posées pour simplifier 1’élaboration du modele.

La pression est constante dans tout le réacteur.

Le gaz et les solides sont considérés comme ayant atteint leurs équilibres thermiques
locaux, justifié par le long temps de résidence des solides dans un lit fixe a courant
descendant.

Les particules de char et d’OM sont modelisées par des spheres toutes identiques de
diamétre D dont la valeur dépendra de la zone.

Les gaz sont supposes étre des gaz parfaits.

Le mélange gaz et solide est homogene en tout point.

Le régime est supposé permanent et établi.

Chaque zone échange de la chaleur avec ses zones voisines et avec le syngaz circulant
autour du réacteur. On ne considere pas d’autres pertes de chaleurs.

Les réactions sont découpées entre 4 zones distinctes : le séchage, la pyrolyse, 1’oxydation
et la réduction.
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La sphéricité des particules affecte directement le transfert de chaleur entre les solides et les gaz
ainsi que les réactions, il s’agit donc d’une hypothése importante. Cependant, au vu de
I’hétérogénéité importante de formes des OM, il est trop complexe de prendre en compte leur forme
réelle. Cette hypothése a donc da étre posée afin de simplifier le probleme (Tinaut et al., 2008). De
plus, I’utilisation d’outil de densification permet de simplifier la forme de la matiére alimentée,

permettant de s’approcher d’une sphere.

Figure 4.2 Exemple de forme des biens avant (a gauche) et apres (a droite) densification

La découpe en zones de réactions a I’intérieur d’un réacteur n’est pas exacte et des zones mixtes
peuvent apparaitre. Cependant, une division a partir des températures a 1’intérieur permet d’avoir
une prédiction des réactions attendues dans cette zone (Sharma, 2010). Les températures des gaz
dans le réacteur sont inférieures a 1500°C, et la pression est trés proche de la pression
atmosphérigue, on peut donc considérer les gaz comme des gaz parfaits. Le mélange des solides
est également supposé parfait. Le régime est supposé établi et permanent. Chaque zone est étudiée
de maniére distincte et les conditions du mélange sont supposeées parfaites a I’intérieur du réacteur.
Comme le temps de résidence dans un lit fixe est trés long, chaque composé atteint 1’équilibre en
tout point du réacteur, la résolution stecechiométrique est donc cohérente. Le syngaz passe ensuite
dans une zone annulaire qui entoure le réacteur, toute quantité de chaleur perdue ou gagnée par une
zone est redistribuée par le syngaz et les pertes thermiques avec 1’environnement sont négligées.
Pour un réacteur de gazéification de type lit fixe descendant avec écoulement co-courant des gaz,
la perte de charge peut étre considérée faible, surtout si la quantité de char contenu dans le fond du
réacteur est nettoyée régulierement. La pression dans le réacteur de gazéification est donc constante
(Buekens & Schoeters, 1985).
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4.2.2 Zone de Séchage

Dans cette zone, les OM sont introduites par gravité. Puisque les particules d’OM sont en contact
avec de D’air non saturé, I’eau contenue dans ces particules migre dans I’air ambiant jusqu’a
atteindre 1’équilibre. Le transfert de chaleur est beaucoup plus important que le transfert de masse

dans cette zone (Sharma, 2010).

4.2.2.1 Hypothéses

e Lataille de la particule ne change pas apres 1’évaporation de 1’eau.

e [a masse volumique des particules diminue due a 1’évaporation de 1’eau.

e Le gradient de température dans les particules d’OM humide est négligé (Sharma, 2010).
e Le séchage est immédiat et complet dans toute la zone.

e Latempérature est constante dans toute la zone et égale a Ts.

4.2.2.2 Modélisation

Le séchage est considéré parfait et immédiat, la totalité de I’humidité comprise dans 1’alimentation

passe donc sous forme gazeuse.
HZO(Z) - HZO(v) (Eq.4.1)

La masse volumique des particules diminue avec I’évaporation de 1’eau, bien que la taille des

particules reste constante.

mysw

——— (Eq. 4.2
mpsw+Mpum (Eq )

Ps = Pr *

4.2.3 Zone de Pyrolyse

Dans cette zone, les particules d’OM séchées dans la zone précédente, subissent une réaction de
pyrolyse. Cette réaction de pyrolyse dans un gazogeéne a lit fixe descendant est caractérisée par un
taux de chauffage faible et un long temps de résidence. Le taux de volatilisation devient alors une
fonction de la température et du temps de résidence (Sharma, 2010).

Les OM chauffées a haute température deviennent instables et se décomposent en gaz, en cendres
et en char. Il s’agit du premier temps de la pyrolyse. Dans un second temps, une partie des gaz se
décompose en gaz plus légers, grace a I’effet catalyseur du char. Cette deuxiéme période de réaction

n’est possible que pour des températures importantes dans le réacteur (supérieures a 600°C), de
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telles températures sont facilement atteintes dans un lit fixe, ce qui permet un craquage important
des tars (P. Basu, 2010).

4.2.3.1 Hypothéses

La réaction de pyrolyse est considérée comme instantanée dans toute la zone.

Les particules d’OM sont converties en char, gaz incondensables, tar, vapeur et cendres
comme défini dans la figure 4.3.

Les gaz incondensables considérés seront le méthane, 1’hydrogeéne, le monoxyde de
carbone, le dioxyde de carbone, le sulfure d’hydrogéne et I’ammoniac.

Les particules de char produites sont considérées comme du carbone pur sous forme de
graphite.

La quantité de char produite dans la zone de pyrolyse est considérée comme fixe et est égale
au carbone fixe présent dans les OM selon leur analyse proximee.

La vapeur d’eau générée dans la zone de séchage des OM ne participe pas a la réaction de
pyrolyse.

Le diameétre de la particule diminue pour n’étre finalement composé que de char et de
cendres.

La quantité¢ de cendres est fixée par 1’analyse approximée pour chacun des biens. Elle ne
dépend donc pas des conditions d’opérations, mais uniquement du mélange alimenté.

La tempeérature dans la zone est constante et homogene a Tp.

La masse volumique de la particule est considérée constante.

Le tar est représenté par la formule suivante : CeHs 2O0.2.

Le char est simplifié par du carbone sous forme de graphite, bien qu’en réalité le char contienne

aussi de petites quantités d’hydrogene et d’oxygene. Cependant, les proportions sont beaucoup plus

faibles et peuvent donc étre négligées comme premiere approximation (Blasi, 2000; Sharma, 2010).

Le taux de production de char dans un réacteur dépend de la température et a pour tendance d’étre

plus faible a température élevée. Cependant, afin de simplifier 1’étude, la quantité est considéree

comme fixe et égale au carbone fixe contenu dans les OM alimentées (Fu et al., 2011; Sharma,

2010). En effet, seule une diminution de production de char de 5% peut étre observée entre une

température a 600°C et 1000°C (Fu et al., 2011). On peut donc supposer une production de char
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dépendant uniquement des biens alimentés et constante malgreé la température (Fu et al., 2011). La
composition du tar est tres complexe & modéliser, mais est souvent représentée par la formule
CeHs.200.2 bien qu’elle puisse comprendre de tres longues chaines carbonées (Gil, 2016; Safarian
et al., 2019; Tinaut et al., 2008). Cette hypothéese permet de prendre en compte la composition
complexe du tar tout en simplifiant sa résolution mathématique. Les conditions d’opération dans
la zone de pyrolyse sont considérées identiques dans toute la zone et le mélange est parfait : ce qui
conduit & une formation uniforme des produits de pyrolyse dans toute la zone. Les cendres sont
constituées de matiéres inertes et sont donc définies en fonction des biens alimentés. La vapeur
d’eau générée dans la zone de séchage ne subit pas de réactions supplémentaires dans la zone de
pyrolyse (La Villetta et al., 2017). Le reste de 1’alimentation est ensuite décomposé en char, tar,
vapeur et gaz incondensables. Toute la fraction organique des OM est transformée et il ne reste a

la sortie de la zone de pyrolyse des matiéres solides que le char et les cendres.

ZONE DE SECHAGE ZONE DE PYROLYSE

Figure 4.3 Schéma de séchage et de dévolatilisation des OM

4.2.3.2 Composition de I’alimentation

L’analyse ultimée et I’analyse proximée de 1’alimentation des OM alimentées permettent de
caractériser I’alimentation en fonction de sa composition élémentaire et de son pourcentage de
matiéres volatiles, de cendres, d’humidité et de carbone fixe. Les cendres sont composees des
matiéres inertes, tel que les métaux, ainsi que les halogénes. Les matiéres volatiles sont composées

exclusivement de carbone, hydrogéne, oxygene, azote et soufre, défini selon les ratios obtenus par
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I’analyse ultimee. L’analyse élémentaire des cendres n’est malheureusement pas compléte, et seule

une partie est définie : les halogénes et les métaux.

4.2.3.3 Equation générale :

L’équation générale permet de définir la transformation opérée par 1’alimentation lors de la zone
de pyrolyse. Afin de définir précisément ce qu’il se passe, I’alimentation est découpée selon sa
composition élémentaire et des bilans par éléments sont effectués. Avec n le débit massique, F

I’alimentation, et ajle coefficient steechiométrique du compose i.
Ng + Np,o,, = @coltco t Aco,Nco, T Au,u, + Acu,NeH, + An,0MH,0,) T AcharNcnar +

AtarNear + aHZSnHZS + aNHgnNHg + Ncendres (EQ- 4-3)

4.2.3.3.1 Bilan sur le carbone :

N, = Neo + Neo, + Nicp, + Nepar + 6 * Nigr (EQ. 4.4)

4.2.3.3.2 Bilan sur ’oxygene :

hOF = fl(;o + 2% flcoz + hHZO + 0.2 * fltar (Eq 4.5)

4.2.3.3.3 Bilan sur [ ‘hydrogene

leF = 4 * T.lCH4 + 2 * T.le + 62 * ﬂ'tar + 2 * lezS + T'lNHS (Eq 46)

4.2.3.3.4 Bilan sur l’azote :

hNF = fLNH3 (Eq 47)

4.2.3.3.5 Bilan sur le souffre :

N, = Ny, s (EQ. 4.8)

Comme il y a 6 équations pour 10 inconnues, des informations supplémentaires sont nécessaires.

4.2.3.4 Parameétres empiriques

Des rapports supplémentaires sont nécessaires pour définir le modele. Des paramétres empiriques
permettent de lier la formation des composés en fonction de la température dans la zone de
pyrolyse. 11 s’agit de rapports obtenus expérimentalement entre les proportions de composes
produits par rapport a la production de dioxyde de carbone (Sharma, 2010). Ces rapports prennent
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donc en compte les conditions d’opérations dans la zone de pyrolyse, qui ne dépend plus
uniquement de la composition des OM entrants. Lorsque la température augmente dans la zone de
pyrolyse, la deuxiéme étape pyrolytique peut avoir lieu grace a 1’aspect catalyseur du char et les
tars sont craqués en gaz incondensables. Cet effet est particulierement observé pour une
température supérieure a 1073K, et afin d’éviter d’obtenir un flux négatif en tar, le débit de tar est
fixé a zéro et I’équation 4.10 est retiré de la résolution mathématique pour obtenir 9 inconnues et

9 équations.

_1.8447896+7730.317 5019898

0 =-L=c ™ Th (Eq.49)
Nico,

ZH20 — 1 (Eq. 4.10)
Nico,

Q, = - — 54 10716« T506 (Eq. 4.11)
nco, p

L’utilisation de ces paramétres est nécessaire car la zone a été modélisée grace a la stecechiométrie,
il est donc nécessaire d’obtenir autant d’équation que d’inconnues pour la résolution du modéle.
A des fins de simplifications, la quantité de cendres est égale aux cendres entrantes, TNcendresy: €1
le char est €gal a la quantité de carbone fixe dans I’alimentation appel€ n¢p,..

Le calcul matriciel Eq. 4.12 permet donc de résumer les équations présentées.

01 1 1 6 0001 07 [ e | [ "o |
01 2 062100 0 0| Mo "or

2 0 0 4 02 2 3 2 0 0o | Tco, Ny

00 0 O 0 01000 NeHa NN

00 0 0 0 0O T1TO0 O far |_| 7,

01 -0, 0 0 000 0 0 o || o [E*+*?
00 -1 0 0 1 0 0 0 0| | 7yys 0

00 -0, 1 0 0 0 0 0 0| | 7y 0

00 0 0 0 0000 1 | i Freendresy

00 0 0 0 00 0 1 0 lnggesd | iy,

Il est ensuite possible de résoudre ce probléeme matriciel pour obtenir les débits molaires de chacun
des composes en fonction des coefficients stoechiométriques, des rapports empiriques, des

hypotheses sur les cendres et le char et de la composition élémentaire de I’alimentation.
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4.2.3.5 Diametre de la particule

Dans la zone de pyrolyse, les matieres volatiles passent en phase gazeuse selon les réactions
précédentes et une partie solide demeure. Il s’agit d’un mélange de char et de cendres. A des fins
de simplifications, la masse volumique des particules est considérée constante entre la masse
volumique de la biomasse entrante et la masse volumique des char et cendres, la conversion des

OM entraine donc une diminution du diametre des particules (Sharma, 2010).

3 mcendrep"'mcharp
D, = -
momg

* Dy (Eq. 4.13)

4.2.4 Zone d’oxydation

Dans la zone suivante un agent oxydant est ajouté. Il permettra d’oxyder le monoxyde de carbone,
I’hydrogéne, le méthane, le tar et le char produits dans la zone de pyrolyse précédente. Pour réaliser
la gazéification des OM, la part d’agent oxydant entrant doit étre inférieure a la steechiométrie et
est souvent choisie pour un ratio ER compris entre 0,2 et 0,5 (Ghassemi & Shahsavan-Markadeh,
2014; La Villetta et al., 2017). L’oxydant ne réagit qu’avec une fraction des composés volatiles
produits dans la zone de pyrolyse. Une approche heuristique, basée sur le travail de Sharma en

2010, permet de scinder 1’oxydation entre les différents composés (Sharma, 2010).

4.2.4.1 Hypothéses

e [’oxydation est effectuée composé par composé de fagcon instantanée, tant qu’il reste de
I’oxydant.

e | ’hydrogéne réagit en premier.

e Les hydrocarbones (CO et CHa) réagissent ensuite.

e Le taret le char sont consommeés simultanément par la suite.

e Le H2S, NHs ne réagissent pas dans cette zone.

e Latempérature est fixée a T, dans toute la zone.

e [L’air entre dans le réacteur a la température To.

e Toutes les particules ont la méme taille.

L’ordre de réaction a été déterminé grace aux cinétiques de chacune des réactions, de plus celles-
ci sont suffisamment rapides pour considérer 1I’oxydation immédiate (Sharma, 2010). Dans un

réacteur de gazéification, I’air est inséré dans 1’anneau entourant les zones de réactions et est donc
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réchauffé avant de rentrer dans la zone d’oxydation par le syngaz et les réactions. L’air entre donc
dans le réacteur a la température d’oxydation. Dans un gazogeéne, le H>S provenant de la zone de
pyrolyse risque de former du SO2, mais dd a la trés faible proportion de soufre dans les OM ainsi
qu’aux faibles ER utilisés, la production de SO: est négligée (Butler et al., 2018). De méme, la
production de NOy peut étre négligée dans la zone d’oxydation a cause du faible apport en oxygéne
(Butler et al., 2018).

4.2.4.2 Oxydation de I’hydrogéne

L’hydrogéne est le premier composé a réagir avec 1’agent oxydant pour former de la vapeur d’eau.
H, + %02 - H,0 (Eq. 4.14)

Si I’oxygene apporté est suffisant pour oxyder I’hydrogene, alors tout I’hydrogene est transformé

en vapeur d’eau et I’oxygeéne réagit avec le composé suivant. Sinon ’oxygeéne réagit jusqu’a

épuisement pour former de la vapeur d’eau, puis le modéle considére I’oxydation terminée.

4.2.4.3 Oxydation du monoxyde de carbone

L’oxygéne restant réagit ensuite avec le monoxyde de carbone pour former du dioxyde de carbone.
De nouveau, si le nombre de mole d’oxygéne n’est pas suffisant, celui-ci s’épuise et la réaction
d’oxydation s’arréte. Si cependant, une partie de 1’oxygene reste apres 1’oxydation du monoxyde

de carbone, alors I’oxygeéne réagit avec le méthane.
b

CO +0; > CO; (Eq. 4.15)

4.2.4.4 Oxydation du méthane

La méme méthodologie s’applique pour 1I’oxydation du méthane.

CH, + 20, > CO, + 2H,0 (Eq. 4.16)

4.2.45 Oxydation du tar et du char
Tar + 4,45 x 0, - 6C0O + 3.1H,0 (Eq. 4.17)
C+2 - (0 (Eq. 4.18)

Cette fois ci, ’agent oxydant va permettre 1’oxydation simultanée du char et du tar. S’il y a
suffisamment d’oxygene pour le char et le tar alors tout est oxydé et la réaction d’oxydation prends

fin. II est alors considéré que I’oxygene reagit avec tout le monoxyde de carbone présent jusqu’a
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épuisement. Une telle situation ne devrait cependant pas arriver pour une réaction de gazéification
ou I’oxygene est en carence. Dans le cas ou il n’y a pas assez d’oxygene pour oxyder la totalité du
char et du tar alors une partie de chacun sera oxydée. Pour cela un coefficient de dispersion r* est

calculé en faisant le rapport de leurs taux de réactions respectifs.

k
r* == (Eq. 4.19)
Ktar

t

41646

kegr = 2,07 * 10* x T, * P%3 x exp (— ) * Cp, * Ciyy (Eq. 4.20)

o

10824) x Co, (Eq. 4.21)

To

Kchar = 0,554 x exp (—

Avec k., le taux de réaction du tar et k.., le taux de réaction du char. C; est la concentration en
composé i dans le gaz et T, la température dans la zone d’oxydation (Sharma, 2010). Ainsi pour
toute mole de tar oxydée r* moles de char sont oxydées. Le nombre de moles d’oxygene nécessaire

pour I’oxydation compléte du tar doit donc supérieur ou égal 11,, = (4.45 + 0.5 * ") = Ntaryy,-

Les conditions d’opérations n’impactent donc les réactions d’oxydations que pour un ER

important.

4.2.4.6 Water gaz shift

A la suite des différentes étapes d’oxydation, et puisque la température a I’intérieur de la zone
d’oxydation est suffisamment élevée, la réaction de « water gaz shift » (WGS) peut avoir lieu.
Ainsi, la vapeur d’eau, le CO, le CO et le H. se rééquilibrent dans le réacteur en fonction de

I’énergie libre de Gibbs pour la température de cette zone.

NC05 5y T AG,
2oxy = exp (— M) (Eq. 4.23)

NCOoxy*MH200xy R=Ty

Avec AGy,¢s ’énergie libre de Gibbs pour la réaction de WGS.

4.2.4.7 Taille et masse volumique des particules

La masse volumique des particules est considérée constante dans cette étape. Le diametre des
particules diminue, di a la dévolatilisation du char dans le cas ou il y aurait suffisamment d’agent

oxydant.

Do — i/mcendreo"'mcharo % Dp (Eq 424)

Mpiomassep
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4.2.5 Zone de réduction

La zone de réduction est la zone la plus complexe a modéliser car les réactions hétérogénes gaz et
solides entre le char et les produits gazeux oxydants sont trés présents. Un calcul purement
steechiométrique ne permettrait pas de calculer suffisamment finement la quantité de char restante
a la sortie du réacteur et donnerait une approximation trop idéalisée du mélange sortant. Afin de la
modeéliser plus finement, il a été décidé d’utiliser une méthode de modélisation cinétique/équilibre.
Cette méthode permet de considérer la géométrie du réacteur par son coté cinétique sans que les
calculs ne soient trop complexes. Ainsi, la quantité de char craquée dépend a la fois des conditions
d’opérations, de la composition des produits gazeux alimentés et de la geométrie du réacteur étudié.
De plus, en utilisant le coefficient de réactivité du char (CRF) permet de prendre en compte 1’effet

catalyseur du char par le modéle (Jia et al., 2018; Safarian et al., 2019).

4.25.1 Hypotheses

e Lazone de réduction est simulée comme étant unidimensionnelle : le mélange de gaz et de
solide est parfait et les conditions d’opérations sont toutes identiques sur la largeur du
réacteur et égales a celles du point central du gazogéne.

e Lacomposition du gaz est déterminée par les cinétiques de réaction.

e Latempérature est identique dans toute la section a Tr.

e Le H:S, le NHa, les cendres, le O et le N2 ne réagissent pas dans cette zone. On considére

donc uniquement le CO, le COz, le CHa, le Ha, la vapeur d’eau, le tar et le char.

La réduction du HaS, NHz et des contaminants connus et présents dans les cendres est explicité
dans le paragraphe sur la gestion des contaminants a I’intérieur de la zone de réduction. Cette
section n’explicite que la réduction des chars, tar et méthane et le rééquilibrage des gaz
incondensables grace a la réaction de WGS (Hau Jorge, Ray, Thorpe Rex, & Azapagic, 2008; Jia
et al., 2018). La composition du gaz est déterminée de maniere unidimensionnelle : la géométrie
du réacteur, notamment la hauteur de la zone de réduction a un impact sur la quantité de char
pouvant étre réduit. Cette quantité est déterminée par les cinétiques de réactions, basées sur les
énergies libres de Gibbs et les concentrations de chacun des composés (Jia et al., 2018; Tinaut et

al., 2008). On considére de plus, des conditions d’opérations uniforme dans la zone de réduction :
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la température est constante et le mélange de gaz et le char est homogéne sur la section du reacteur

pour une position axiale. La zone de réduction est ainsi résolue de fagon unidimensionnelle.

4.25.2 Réactions

Les réactions de la zone de réduction correspondent a la réduction du méthane, du tar et du char,
ainsi qu’a la réaction de WGS (Jia et al., 2018; Tinaut et al., 2008).

R1:C+CO, & 2C0

R2: C+H,0 & (CO+H,
R3:C+ 2H, & CH,

R4: CH, + H,0 < 3H, + CO

(Eq. 4.25)
(Eq. 4.26)
(Eq. 4.27)
(Eq. 4.28)

R5: Tar + 5,8H,0 - 6CO + 8,9H, (Eq. 4.29)

RWG : CO + H,0 © CO, + H,

(Eg. 4.30)

Les taux de réactions pour chacune de ces réactions sont définis pour chaque position axiale z a

I’intérieur du réacteur.

4.25.3 Taux de réactions axiaux

TRy = Crp * Apq * €Xp

(~52)(
Tz = Cor * Agz + exp (=22 + (Y0
(-75) = (v

*\Yco,, —

yCOZ

) (Eq. 4.31)

YH,. *Yco,
- M) (Eq. 4.32)

Oz Kr2

YCH,4
Trz = Crp * Agz * exp (— =) * | Vi, ?32) (Eq. 4.33)
3
ER Ycoz*YH
Tra = Crf * Apy * €Xp (— ﬁ) (}’Hzoz YcH, — #) (Eq. 4.34)
ERr 0,25 1 25
Trg = Apg * €Xp (— R—*;) * (Cor * Cyo ) (EQ. 4.35)
_ Ewg CCOZZ*CHZZ
Twe = Aweg * €xp (— R*T) * (Ccoz * Cy,0, — K—ws) (Eq. 4.36)

Avec y; les ratios molaires du compose i a la position z et C;_qui correspond a la concentration

en composé i dans le gaz a la position z. Les constantes d’équilibres K sont calculées grace aux

énergies libres de Gibbs.

2%GP.co—

Kr1 = exp (—

Rx

0 0 0
Gr,cotGr,H,~GT H,0

Kgr, = exp (— ReT,

GO
— T.CO TCOp T'C"Z) (Eg. 4.37)
Ty

) (Eq. 4.38)
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GP.cr,—2%GPy
Kgrz = exp (—‘;—TTZ (Eq. 4.39)
GP o +3%Go 1y —GP rpy —GP
Kry = exp (— T.co T'H;*TTT‘CW T.H20> (Eq. 4.40)

Kiwe = 0,0265 + exp (222) (Eq. 4.41)

4.2.5.4 Coefficients d’Arrhenius

Les coefficients d’ Arrhenius utilisés sont définis dans le tableau 4.1.

Tableau 4.1 Coefficients d'Arrhenius pour la zone de réduction

k; A; Unités de A, 5 L] Références
) lkmoles
R1 36,16 [] 77,39 x 103 (Jia et al., 2018)
R2 1,517 x 10 [-] 121,62 x 103 (Jiaetal., 2018)
R3 4189x10°  [] 19,21 x 108 (Jiaetal., 2018)
R4 7301x102 [ 36,15 x 103 (Jia et al., 2018)
R5 70 memolts? 16,736 x 103 (Tinaut et al., 2008)
RWG 2,78 memols? 12,6 x10° (Tinaut et al., 2008)

La composition des produits a chaque point z est donc définie par le calcul matriciel entre la
composition a la position z=x-1, la matrice v des coefficients steechiométriques de chaque réaction,
la matrice R des taux de réactions et V 1’¢lément de volume considéré a la position z=X.

NX¥ 14+ v« R+«VX = NX (Eq 442

L X-1 e X

Mco 2 1 0 1 6 1] Mco

Nco — Nco

0, 1 0 0 0 o0 1 2 co,

Ny, 0 1 -2 3 8,9 1 R3 ny,

o  +[0 -1 0 -1 =58 —1|x| oo [*V¥ =0 (Ea.443)
fick, 0 0 1 -1 0 0] pe Fien,

Piar 01 01 01 8 _01 8 RWG fiar

M char - - - N char
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4.3 Bilans d'énergie

4.3.1 Echanges de chaleur

La matiere entre dans la zone de séchage puis descend dans la zone de pyrolyse, puis la zone
d’oxydation puis la zone de réduction. Elle est ensuite séparée entre deux courants : les gaz qui
sont achemineés vers le haut du gazéificateur et vont ainsi échanger avec les différentes zones au
travers de la paroi et avec 1’air entrant, et les matieres solides qui sont récupérees au bas du réacteur
et qui n’échangeront pas d’énergie supplémentaire. Les flux d’échanges de chaleur sont présentés
sur la figure 4.1.

On considere que le syngaz est a la méme température que la zone de réduction et qu’il n’échangera
donc pas avec cette zone. La zone de combustion est la zone la plus chaude du réacteur, ¢’est donc
elle qui fournit de I’énergie au syngaz. Enfin le syngaz fournira de 1’énergie a la zone de pyrolyse
et a la zone de séchage et a I’air entrant. On considére que la zone d’échange a lieu sur toute la

hauteur de la zone et sur 360°. Les températures étant considérées uniformes a I’intérieur des zones.

4.3.2 Calcul de I’énergie pour chacune des zones

Chaque zone est identifiée par I’enthalpie de la matiére entrante, 1’enthalpie de la matiére sortante,
I’énergie utilisée ou fournie lors des réactions et 1’énergie thermique échangée avec le syngaz

sortant.

4.3.2.1 Enthalpie a la sortie d’une zone

Soit H ’enthalpie en kJ/kmol. Soit y I’indice représentant la zone sortante (alimentation, séchage,
pyrolyse, oxydation et réduction, sortie de solides et les différentes positions d’échange du syngaz).
Soit 1 I’indice représentant le composé étudié (CO, CO2, Hz, vapeur, CHa, NH3, H2S, tar, Oz, N2
pour les gaz et eau liquide, cendres, OM, Char pour les solides).
H,=Y <myigazHigaZ(Ty) + myisozHisol(Ty)> (Eq. 4.44)

Avec

1 2 3 4
Hi(Ty) = % (A #(Ty = Trep) + B (Ty = Trep)” + C % (Ty = Trep)” + D * (Ty — Tref) )

M;

(Eq. 4.45)
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A, B, C, D étant des coefficients déterminés par la littérature pour chacun des composes, ils sont
présentés en ANNEXE 2. Pour la zone d’oxydation, comme de I’air est ajouté il faut également

calculer I’enthalpie de I’agent oxydant.

4.3.3 Enthalpie de reéactions

Chaque zone est définie par les différentes réactions s’y déroulant. Chacune de ses réactions

demande un apport d’énergie différents nécessaire a sa mise en place.

4.3.3.1 Zone de séchage

Une seule réaction est mise en place durant cette zone : la vaporisation de I’eau liquide contenue
dans I’alimentation en vapeur d’eau :

H,0¢y = Hy0 AH,q, = + 40744 k] /kmoles (Eq. 4.46)
Donc AH,q, = 40 744 « & [K]] (Eq. 4.47)

Avec I’avancement & égal au nombre de moles d’eau vaporisées a la sortie de la zone de séchage.

4.3.3.2 Zone de pyrolyse

Il n’est pas possible d’obtenir une formule générale pour estimer 1’énergie nécessaire pour la
volatilisation de I’alimentation. En effet, cette énergie dépend des matiéres entrantes et de leurs
liaisons (Daugaard & Brown, 2003). La formule obtenue ne dépendra donc pas des produits de la

pyrolyse, ni des réactions ayant lieu, mais uniquement de la masse entrante.

Table 4.1 : Enthalpies de réaction de la pyrolyse en fonction de la biomasse

Enthalpie MJ/kg Humidité (base seche) | Enthalpie (base seche)
[%] [MJ/kg]
Méthanol 2,00+ 0,36 0,0 2,00 £ 0,36
Chéne 1,61+0,26 8,0 1,46 £ 0,28
Graines d’avoines 1,04 £ 0,18 10,2 0,78 £ 0,20
Pin 1,77 £0,31 7,5 1,64 £ 0,33
Tige de mais 1,53+ 0,26 8,8 1,35+0,28

(Daugaard & Brown, 2003)
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Figure 4.4 Comparaison entre la composition de différentes formes de biomasse et les melanges

obtenus de matiéres résiduelles (Phyllis2, 2020)

D’apres la figure 4.4, le ratio O/C du méthanol est le plus cohérent avec celles obtenues dans les
mélanges issus de matiéres résiduelles. L’enthalpie de réaction de la zone de pyrolyse est donc

basée sur cette valeur : AHy,y,, = Hpetnanot * Matimentation: QV€C Maiimentation €N base seche.

4.3.3.3 Zone d’oxydation

La zone de combustion permet de fournir directement ou indirectement I’énergie a toutes les
réactions. Il est donc nécessaire d’estimer correctement 1’énergie produit par cette zone.
Les valeurs ont été obtenues grace a 1’étude de Higman (Higman & van der Burgt, 2008). La valeur

pour I’oxydation du tar n’ayant pas été trouvée, elle a été posée identique a celle du char.

H +20; - H,0 AHyyy, = —242 —— (Eq. 4.48)
CO +-0, > CO, AHyyy, = —283 —— (Eq. 4.49)
CH, + 20, > CO, + 2H,0 AHyyy, = — 520 kn“gl — (Eq. 4.50)
Char +20, > CO AHyyy, = =111 —2— (Eq. 451)
Tar + 4,45 * 0, > 6C0 + 3.1H,0 Aoy, = —111 ——— (Eq.452)
CO + H,0 - CO, + H, AHyyy, = —41 —2— (Eq. 453)
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L’avancement de chacune des réactions est calculé, et la somme totale des produits des enthalpies
de réactions avec leur avancement propre permet d’obtenir I’enthalpie de réaction finale de la zone

d’oxydation.

AHOXy = Zg:O(AHoxyk * fk) (Eq. 4.54)

4.3.3.4 Zone de réduction

La réduction récupere les gaz chauds produits lors de la zone d’oxydation. Elle peut donc faire
intervenir un grand nombre de réaction endothermique ou exothermique grace a cet apport

énergétique et ainsi réduire la quantité de char (Higman & van der Burgt, 2008).

C+C0, <> 2C0  AHpoqy, = +172 knﬁ’l — (Eq. 4.55)
C+H0 <> CO+Hy AHypgqy, = +131 ——  (Eq.456)
C+2H, & CHy AHypqy, = =75 —o— (Eq. 457)
CHy+ Hy0 — CO+3H,  AHpoqu, = +206 ——— (Eq. 4.58)
CO +H,0 < CO2+Hy AHypqy, = —41 kn“:)’l —  (Eq.459)

Comme pour la zone d’oxydation, ’avancement de chacune des réactions est calculé, et la somme
totale des produits des enthalpies de réactions avec leur avancement propre permet d’obtenir

I’enthalpie de réaction finale de la zone de réduction.

AHyeqy = Zi:o(AHreduk * Ek) (Eq. 4.60)

4.3.4 Echange de chaleur avec le syngaz

L’échange de chaleur avec le syngaz se fait au travers de la paroi. On considérera que les
températures des fluides et des solides seront homogenes et égales aux températures des parois
pour faciliter les calculs. Comme le solide produit par la gazéification est récupéré en bas du
réacteur, celui-ci garde son énergie et ne 1’échange pas avec I’intérieur du réacteur. Il y a donc la

création d’une séparation entre 1’énergie solide et I’énergie gazeuse.

H,.q = H; +H

sy, (Ed. 4.61)

olout
Dans un premier temps, afin d’estimer 1’énergie échangée, différents points de température pour le
syngaz ont été définis a chacune des intersections de zone et avec I’air entrant. L’énergie échangée

par le syngaz avec la zone sera ainsi la différence d’enthalpie entre ces deux températures.
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Le syngaz en remontant de la zone de réduction rencontre d’abord : 1’extérieur de la zone de
réduction, avec qui 1’échange est minime, puis I’extérieur de la zone de combustion qui permet
d’augmenter sa température. Puis le syngaz rencontre I’air entrant dans la zone de combustion et
le réchauffe. Le syngaz est ensuite en contact avec la zone de pyrolyse ou il va donner 1’énergie
nécessaire a la conversion des OM. Le syngaz réchauffe de nouveau I’air entrant jusqu’a la
température de la zone de pyrolyse. Ensuite le syngaz rencontre la zone de séchage a qui il va
fournir 1’énergie nécessaire a la vaporisation de I’eau. Finalement, le syngaz rencontre I’air entrant
dans le réacteur et le réchauffe de la température ambiante a la température de sechage.

Ainsi on obtient neuf zones d’échanges de chaleur pour le syngaz.

Au niveau de la zone de réduction : Qg . = H; H;, (Eq. 4.62)

Yo

Au niveau de la zone d’oxydation : stoxy = Hgy — Hsy, (Eq.4.63)
Avec Dair a Ientrée de ’oxydation : Qs,, .~ = Hgy, — Hg,y, (Eq. 4.64)
oxy

Au niveau de la zone de pyrolyse : stpyr = Hgy, — Hsy, (Eq. 465)

Avec Dair au niveau de la pyrolyse : Qg . = Hgy, — Hgy_ (Eq.4.66)
pyr

Au niveau de la zone de séchage : (s, = Hgy, — Hgy (Eq. 4.67)
Avec I’air au niveau du séchage : stairsec = Hgy, — Hsyout (Eq. 4.68)

Or les débits massiques restent identiques puisqu’il s’agit toujours du flux de syngaz sortant. Il est
donc possible de simplifier le calcul de I’enthalpie en moyennant la valeur des capacités

calorifiques (Cp) entre les températures pour le syngaz et pour I’air. On obtient donc :
Qsy,eq = M * Cp * (Tsy, — Tsy,) (Eq. 4.69)
Qsyory = M * Cp * (Tsy, — Tsy,) (Eq. 4.70)
Qsy,,, = M * Cp * (Tgy, — Tsy,) (Eq. 4.71)
Qsygee = M * Cp * (Tsy, — Ty, ) (EQ. 4.72)
Et pour I’air :
QairOXy = Mgir * CPair * (T, — T) (Eq. 4.73)
Qairyy, = Mair * CPqir ¥ (T — T5) (Eq. 4.74)

Qairsec = mair * Cpair * (Ts - Tair) (Eq. 4.75)
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L’échange de chaleur peut également étre défini par le transfert thermique au travers du réacteur.

U est le coefficient de transmission thermique et A 1’aire d’échange correspondant a la surface

extérieure du la zone étudiée. L’échange est fait entre la température a I’intérieur du réacteur et la

moyenne de températures du syngaz entre I’entrée et la sortie de la zone.

Toy +Ts

QSYTed = UA = ( y12 >0 — TT) (Eq. 4.76)
oy +Ts

stoxy = UA = ( yzz > — TO) (Eq 477)
Toy, +Ts

Qsyyy, = UA* (2222 - 1) (Eq. 478)

QSYSeC =UA~ (T5y6:T5y5 - Ts) (Eq 479)

On peut ainsi calculer chaque température en fonction de la température de sortie du syngaz, qui

est supposée connue.

. UA
(m*Cp+—)*T5y —TsxUA
— 2 6
Tsy, = eCp_UA (Eq. 4.80)
mxCp——

. UA
mxCp+— )*Tgy, , —Tp*UA
1, = )T T, g

(P>

. UA
mxCp+— )*Tgy, —Tp*xUA
Tsy1=( ) S —(Eq. 4.82)

(P

Tsy, = Ty (Eq. 4.83)

La température du syngaz a la sortie de la zone de réduction étant égale a la température a I’intérieur

de la zone de réduction. Une fois la température calculée, elle est utilisée pour obtenir I’échange

de chaleur total. Les températures manquantes sont déterminées par les échanges d’énergies entre

le syngaz et I’air.

Soit :

m x Cp * (Tsy6 - Tsyout) = Mgir * CPair * (Ts — Tyir) (Eq. 4.84)
m* Cp * (Tsy4 - TsyS) = Mgir * CPair * (Tp - Ts) (Eq. 4.85)
m x Cp * (Tsyz - Tsy3) = Myir * CPgir * (To - Tp) (Eq. 4.86)

_ Mair*CPair*(Ts—Tgir)

Tsy, = e + Ty, (EQ. 4.87)
_ mair*Cpair*(Tp_Ts)

Ty, = — + Tsy,  (Eq.4.88)
_ mair*Cpair*(To_Tp)

Tsy, = e +Tyy,  (EQ.4.89)
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Les températures calculées sont ainsi utilisées dans le calcul des échanges d’énergies entre le

syngaz et les zones de réactions.

4.3.4.1 Bilans finaux par zone

Bilan sur la zone de séchage :

Hséchage - Halimentation = AHséchage + stdry + Q (EQ- 4-90)

Syairdry
Bilan sur la zone de pyrolyse :

Hyyrotyse = Hséchage = AHpyrotyse + stpyr + stairpyr (Eq. 4.91)
Bilan sur la zone d’oxydation :

Hoxydation - prrolyse = AHoxydation + stoxy + Q (EQ- 4-92)

Syairoxy
Bilan sur la zone de réduction :

Hyéquction — Hoxydation = AHy¢ayction + stred (Eq. 4.93)
On obtient donc finalement 4 inconnues pour 4 équations. Il est donc possible de calculer la

température dans chaque des zones et d’itérer jusqu’a ce que les bilans enthalpiques soient nuls.

4.4 Tendances

Dans les prochaines sections, la présentation des tendances capturées par le modele est basée sur

les trois mélanges de MR suivants:

- uniguement du bois travaillé,

- mélange issu d’une usine de tri de CRD avec beaucoup de bois (R-C4-H1),

- mélange issu d’une usine de tri de CRD avec beaucoup de papier (R-P4-H1).

Les recettes seront présentées dans le tableau 4.2 et elles correspondent a la plus grande variabilité
observée pour la sortie de I’'usine de CRD étudiée dans la section 5. Les conditions opératoires sont

les mémes pour toutes les recettes et sont présentés au tableau 4.3.



Tableau 4.2 Composition des recettes

Papier et carton
Bois travaillé
Bois pur
PVC
Polystyrene blanc d'isolation
Plastiques
Asphaltes
Polystyréne bleu et rose
Autres combustibles
Gypse
Inertes
Isolation en polyisocyanurate
Isolation en fibre de verre

Poussiére

Tableau 4.3 Conditions opératoires

R-C4-H1 R-P4-H1
"Coarse" "Papier"
7,35% 24,72%
39,06% 44,22%
43,53% 15,34%
0,21% 0,69%
0,65% 1,40%
0,96% 5,17%
6,26% 3,09%
0,26% 0,42%
0,64% 1,80%
1,06% 2,52%
0,00% 0,00%
0,01% 0,03%
0,02% 0,61%
0,00% 0,00%

Conditions opératoires

Température entrée (K)
Température séchage (K)
Température pyrolyse (K)
Température oxydation (K)
Température réduction (K)
Température sortie syngaz (K)
Pression (Pa)

Diametre réacteur (m)
Hauteur zone de réduction (m)
Aire du réacteur (m?)

Taille particules (m)

Densité (kg/m3)

ER

291
504
957
844
1122
566
97950
0,22
0,051
0,037
0,05
490
0,20

55
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4.4.1 Humidite

— Bois travaille R-C4-H1 R-P4-H1
100 — Bois travaillé R-C4-HL R-P4-H1

CCE [%]

85

\

55 1=
01 0z 03 04 05 01 0z 03 o4 05
Humidité (%) Humidite (%)

Figure 4.5 Effet de I'hnumidité des mélanges sur I'efficacité (a gauche CGE, a droite CCE)

L’humidité a un impact sur la conversion du carbone (CCE) dans le syngaz, puisque I'eau intervient
dans la réaction de water-gaz-shift (WGS) et sur le craquage des tars et des chars. Bien que
I’augmentation de la quantité d’eau dans le réacteur augmente le craquage des tars et des chars,
puisque la température sera inférieure dans le réacteur, la quantité de H, convertie diminuera et par
conséquent la quantité d’énergie présente dans le syngaz diminuera (figure 4.5). Kirsanovs et al.
observent également une diminution du CGE en fonction de I’humidité : des copeaux de bois avec
une humidité a 11% obtiennent un CGE de 60%, alors qu’une humidité de 21% résulte un CGE de
45,6% (Kirsanovs et al., 2017).

La diminution brusque observée pour la recette a base de bois travaillé provient du fait que
I’humidité devient suffisamment importante pour permettre la production de tar dans le modele.
La production de tar entraine une diminution de production de CO, de H2 et de CO, ce qui va

entrainer une diminution du CGE et du CCE abrupte.

0.6

08 —— Bois travaille R-C4-H1 R-P4-H1
= Bois travaille R-C4-H1 R-P4-H1
05 05
04 / 04
5 ~/ 7
E 5
£ 03 £03
51 g -
0.2 0.2
.
01 01
oo 0o

01 02 03 04 05 01 02 03 04 05
Humidité (%) Humidite (%)
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ooz2s

= Bais travaillé R-C4-H1 R-P4-H1
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Figure 4.6 Effet de I’humidité des mélanges sur la composition dans le syngaz [%]

Comme la température dans la zone de pyrolyse diminue, une plus grande quantité de tar est
produite, celle-ci réagira dans la zone de réduction pour produire du CO et du H2 beaucoup moins
produits dans la zone de pyrolyse a cause de I’humidité. La proportion de Hz diminuera de 12%mol
pour la recette R-P4-H1 et le bois travaillé et de 5%mol pour la recette R-C4-H1. L’hydrogéne
réagira ensuite avec le CO2 dans la réaction de water-gaz-shift pour produire du CO. La figure 4.7
montre trés clairement que la température dans le réacteur diminue fortement avec 1’augmentation

de I’humidité ce qui va tendre vers une production de CO.
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Figure 4.8 Effet de I’humidité des mélanges sur le ratio H2/CO (a gauche) et sur le PCI (a droite)

L’augmentation de I’humidité des mélanges entraine une diminution du ratio Ho/CO, car comme
vu précédemment le réacteur n’a pas assez d’énergie pour produire de I’hydrogeéne grace a la
réaction de WGS. Cependant, I’impact le plus important est la diminution du pouvoir calorifique
du gaz. Comme une partie importante de I’énergie est nécessaire pour vaporiser 1’eau présente dans
les CRD, moins d’énergie est disponible pour les réactions subséquentes et plus d’eau est présente
dans le syngaz. Ainsi, plus les mélanges sont secs a I’entrée du réacteur plus le gaz a une énergie
importante. Hsi et al. ont également constaté la diminution du pouvoir calorifique en fonction de
I’humidité alimenté, ainsi, la gaz€ification de bois compleétement sec produit un pouvoir calorifique
a 5,56 MJ/Nm?® et pour du bois avec un pourcentage d’humidité a 33%, le pouvoir calorifique
obtenu est de seulement 4,42 MJ/Nm? (Hsi et al., 2008). Kirsanovs et al., ont également pu le voir
en gazéifiant des copeaux de bois d’une humidité entre 11% et 21%, ils observent une réduction
du pouvoir calorifique de 5,4 a 4,3 MJ/Nm?3 (Kirsanovs et al., 2017).

La figure 4.9 montre le profil de température dans le réacteur en fonction du pourcentage
d’humidité des mélanges entrant. Ainsi, plus I’humidité dans 1’alimentation augmente plus la
température dans le réacteur va diminuer. C’est pour cette raison qu’il est difficile d’alimenter un
réacteur a lit fixe réel avec une alimentation trop humide : la quantité d’énergie nécessaire a

I’évaporation est trop importante.
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On peut voir que plus le ratio ER augmente plus la conversion du carbone est importante. En effet,
plus d’oxygene entre dans le réacteur, plus le tar et le char sont craqués ce qui augmente 1’efficacité

de conversion. Mais une plus grande proportion d’eau et de CO est produite ce qui va donc
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diminuer le ratio CGE. On peut donc voir que le ratio ER optimal est situé entre 0.2 et 0.4 comme

attendu par la littérature (Ghassemi & Shahsavan-Markadeh, 2014; Striaigas et al., 2014).
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Figure 4.11 Effet du ratio ER sur la composition dans le syngaz (en haut a gauche CO [%], en

haut & droite Hz [%], en bas CO2[%])

Plus le ratio ER augmente plus le CO est oxydé en CO>. Khosasaeng et Suntivarakorn ont fait

varier le ratio ER entre 0,15 et 0,5 dans un réacteur a lit fixe et ont pu observer que la composition

en CO et en Ha reste constante pour un ratio compris entre 0,15 et 0,37 avant de commencer a

diminuer (Khosasaeng & Suntivarakorn, 2017). lls notent également que le pouvoir calorifique

augmente légérement avant de diminuer (Khosasaeng & Suntivarakorn, 2017), comme observé sur

la figure 4.12. L augmentation du ratio ER entraine donc une diminution de la quantité d’énergie

présente dans le gaz et donc une diminution du pouvoir calorifique inférieur.
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Le profil de température dans le réacteur est déterminé par le modele de fagon a procurer des
conditions optimales pour un ratio ER donné. Ainsi, la figure 4.13 montre le profil de température
pour la recette comprenant uniquement du bois a un ratio ER de 0,22, pour la recette R-C4-H1 a
un ratio ER de 0,25 et pour la recette R-P4-H1 a un ratio de 0,2. Comme vu précédemment plus le
ratio ER augmente plus la température dans le réacteur va augmenter tout en gardant le méme profil
a des températures supérieures. Ainsi, pour un ratio ER de 0,71 les températures dans le réacteur
vont augmenter jusque prés de 2000K : signifiant que trop d’énergie est produite par la combustion.
Des températures aussi €levées risquent d’entrainer une fonte de cendres et de char dans le
réacteur : créant ainsi des « clinkers » qui bloguent la zone de réduction et entraine une diminution
de la quantité et de la qualité du syngaz produit. Ainsi, le modéle est capable de déterminer le profil

de température dans le réacteur, ce qui permet une meilleure compréhension des résultats obtenus.
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4.4.3 Agent Oxydant

Le choix de I’agent oxydant a un impact trés important sur la qualité du syngaz obtenu. 5 types

d'intrants d’oxydant ont été compares :
- 0:21% Oz et 79% Ny,
- 1:50% O3 et 50% Ny,
- 2:75% O2 et 25% Ny,

- 3:100% Oo,

1
~

: 100% vapeur d’eau.

La quantité d’oxygene alimenté reste identique dans toutes configurations afin de conserver le

méme ratio ER alimenté.

La diminution de la quantité d’azote dans 1’air entrant entraine une diminution de la température
a I’intérieur du réacteur. En effet, le calcul du profil de température a I’intérieur du réacteur est
basé sur la température de sortie du syngaz a laquelle les besoins énergétiques des différentes
zones sont ajoutés. Le modele calcule donc le type de matiéres que le réacteur peut produire
afin d’atteindre cette température de sortie en fonction des échanges d’énergie. Ainsi, si une
plus faible quantité d’énergie est nécessaire pour réchauffer le syngaz, alors la réaction peut
avoir lieu a des températures inférieures. Il y aura donc une augmentation de la production de
tar et de char, de CO et de CO2 mais une diminution de la production de Ha (figure 4.15). Ce
qui aura pour effet de diminuer la quantité de carbone présent dans les gaz (CCE) et ’énergie
présente (CGE) (figure 4.14). Le modele est donc adéquat pour 1’air comme agent oxydant,
mais la température de sortie doit étre ajustée pour les autres agents oxydants afin d’avoir une

meilleure estimation de la qualité du syngaz obtenu.
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- ois travaillé R-C4-HL R-P4HL = Eois travaill R-C4-HL R-P4-H1

05 0s
04 04
H
03 o3
2
02 02
01 01 I
00 0o . l
o 1 2 o 1 3

3 4 2
Type oxydation Type oxydation

€0 [%mal]

05 N Bois travaillé R-C4-H1 R-P4-H1

ool N I I | .
1 2 3 4

Type oxydation

€02 [%mel]
o o =
& 2 I

=)
]

=
=1

Figure 4.15 Effet du choix de I'agent oxydant sur la composition du syngaz (en haut a gauche CO
[%], en haut a droite H2 [%], en bas CO2 [%])

L’utilisation de vapeur comme agent oxydant dans la zone d’oxydation permet d’augmenter
grandement la quantité de H> produite (figure 4.15). En effet, seule la réaction de water gaz shift
dans le sens de la production de H> et de COz permet de fournir de 1’énergie dans le cas d’ajout de

vapeur. Ce qui permet d’obtenir un ratio H2/CO et un PCI trés important (figure 4.16).
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Figure 4.16 Effet du choix de I'agent oxydant sur le ratio Ho/CO (a droite) et le PCI [%] (& gauche)

4.4.4 Ajout de plastique

Afin de tester I’'impact du changement de composition de 1’alimentation, la quantité de plastiques
présent dans les mélanges a été modifiée. En conservant les mémes proportion pour chacun des
autres biens, la quantité de plastique a variée entre 0 et 60% de 1’alimentation. Or le plastique
contient une quantité importante de d’oxygéne et une plus faible quantité d’hydrogéne. Le mélange
va donc produire une plus grande quantité de CO et de CO; et une plus faible quantité de Ha (figure
4.18). La quantité de carbone convertie augmente donc, bien que 1’énergie présente dans le syngaz
diminue (figure 4.17). Ce qui aura pour effet d’entrainer la diminution du pouvoir calorifique du
syngaz et du ratio H2/CO (figure 4.19). Ainsi, la proportion de CO augmente de pres de 10%mol

pour une alimentation a prés de 60% de plastiques (figure 4.18).
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Figure 4.17 Effet de la proportion de plastique sur I'efficacité (a gauche CGE, a droite CCE)
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Figure 4.18 Effet de la proportion de plastiques sur la composition du syngaz (a gauche CO
[%emol], a droite Hz [%mol])

Les compositions initiales de chacune de recettes sont tres proches, ainsi que la composition du
syngaz. La variabilité obtenue par la sortie de la ligne de tri (différence entre la recette R-P4-H1 et
R-C4-H1) ne semble pas étre suffisante pour étre observée, et de grandes modifications de
I’alimentation semble étre nécessaire pour observer I’impact de 1’alimentation sur la qualité du
syngaz obtenu, comme des mélanges avec 60% de plastiques, qui permettent de visualiser des

différences significatives.
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4.4.5 Sensibilité sur la température

4.45.1 Dans le réacteur

La variation du profil initial de température a I’intérieur du réacteur n’a pas d’impact sur celui-Ci.
Comme le profil s’ajuste en fonction de la température de sortie du réacteur et des réactions ayant
lieu a ’intérieur, tant que les conditions d’opérations permettent une premiére itération sur la

composition du gaz, celles-ci n’ont pas d’impact sur leurs valeurs finales.

4.45.2 Température syngaz

La température de syngaz a la sortie a, elle, un impact trés important sur toutes les températures a
I’intérieur du réacteur. Afin de visualiser cet impact sur le profil de température, celle-ci a été
modélisée a + 250°C. Puisque les températures de réactions sont calculées en fonction d’elle, le
profil a 'intérieur du réacteur, ainsi que la composition du syngaz, y est trés sensible. Il est donc
nécessaire de choisir une température diminuant les erreurs avec les résultats expérimentaux pour
calibrer le modéle.
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Figure 4.20 Effet de la variation de la température de sortie du syngaz sur les températures de

chaque zone

Ainsi, le modele est capable de calculer et de suivre les tendances principales observées par la
littérature. De plus, le profil de température est prédit dans le réacteur ce qui permet de déterminer
en amont les conditions attendues dans le réacteur pour la production du syngaz. Le MP de
gazéification permet donc de prendre en compte la composition d’un flux entrant et de prédire le

profil de température a 1’intérieur du réacteur ainsi que la composition du syngaz.
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4.5 Prise en compte de la contamination du gaz

Afin d’estimer la contamination du syngaz par les métaux et halogenes présents dans le flux de
déchets alimentés au réacteur, un modéle thermodynamique a été créé. Le modeéle considére
I’oxydation, la chloration, I’hydrogénation pour différents éléments, trés présents dans les déchets :
les halogenes (chlore CI, Brome Br et le fluor F), les alcalins (le potassium K et le sodium Na) ainsi
que le soufre S et I’azote N. Ces ¢éléments ont été choisis car ils sont les éléments les plus présents
dans le mélange et peuvent former des composes tres toxiques, qu’il faut donc absolument nettoyer
a la sortie du réacteur (Butler et al., 2018).

Les composés pouvant étre formés sont donc le HCI, le HBr, le HF, le NH3, le H2S, le K20, le
NA20O, le SO, le SOs le KClI, le NaCl, et le S;Cl,. D’apres la littérature, il n’y a pas de formation
significative d’autres hydrocarbones que le méthane aux températures attendues de la gazéification,
le COS et le HCN ont donc pu étre exclus (Higman & van der Burgt, 2008; Li, Grace, Watkinson,
Lim, & Ergudenler, 2001). Les dioxines et furanes nécessite un environnement fort en oxygéne
pour étre produits, ils peuvent donc étre négligé pour un processus de gazéification (Lopes et al.,
2015). Le modele ne considere pas la cinétique des réactions ni la dynamique des fluides : car les
températures de gazéification sont considérées suffisamment importantes pour qu’un équilibre
thermodynamique soit possible (>800°C) (Hau Jorge et al., 2008). Ainsi, a partir de la composition
élémentaire du flux d’OM entrant, le modele peut prédire la contamination du syngaz en résolvant

des équations de réactions d’équilibre.

4.5.1 Hypotheses

Les gaz sont considérés parfaits et complétement mélangés, tandis que les solides et les liquides
sont purs. Comme la réaction a lieu a haute température et a une pression proche de la pression
atmosphérique, les gaz peuvent étre considérés comme des gaz parfaits. La fonte des cendres n’est
pas considérée, car la température dans le réacteur est gardée inférieure a 2000°C (Butler et al.,

2018). Le modéle fonctionne a une température fixe T et a lieu dans la zone de réduction.

4.5.2 Réactions

Pour chacune des réactions suivantes A représente le métal présent dans le courant de déchets.
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45.2.1 Réaction d’hydrogénation

2 2
E * Ax + Hz > ;HyA (Eq. 4.94)

4.5.2.2 Réaction d’oxydation

x 1
;A + COZ © ;AxOy + CO (Eq. 4.95)

45.2.3 Réaction de chloration

x 1 H;
;A + HCl & ;AxCly + > (Eq. 4.96)

4.5.3 Propriétés thermodynamiques

Pour une équation de la forme générale :
VeA +VvpB © vpP +v,Q (Eq. 4.97)

La constante d’équilibre peut étre obtenue par la formule :
K; = exp [ ”"”] (Eq. 4.98)

OU AG,.,,, ; est I’énergie libre de réaction de Gibbs, calculé a partir de 1’énergie libre de formation

rxn,j

de Gibbs de chacune des espéces Ag},i.

AGyyn ;= NIy vij * Mgy, (Eq. 4.99)
Lorsque la réaction atteint son équilibre, le quotient Q des activités ai de chacun des composés
devient égal a la constante d’équilibre. Si K est plus grand de Q pour une réaction, alors celle-Ci
n’atteint pas 1I’équilibre et continue jusqu’a épuisement des réactifs. Si K est plus petit que Q, alors
la réaction inverse a lieu jusqu’a épuisement des produits.

v
a.Pia q

Q; = %—; = K; (Eq. 4.100)
b

aa

Pour un gaz idéal, I’activité peut étre estimée a I’aide de sa pression partielle, défini a 1’équation
Eq. 4.101. Pour des liquides et solides purs et non mélangés, leurs activités peuvent étre simplifiées

égalesa 1.

Tl
Rl — —— (Eq. 4.101)



4.5.4 Réactions considérées

Seules les réactions présentées au tableau 4.3 sont considérées.

Tableau 4.4 Eléments et composés

considérés par réaction

69

H O Cl
Cl HCI(g) Cla(s)
Br HBr(g)
F HF(g)
K K20(s) KCI(g)
N NH3(g)
Na Na2O(s) NaCl(s)
S H2s(g) SO2(g) SOs(9) S2Cla(g)

La répartition de la contamination entre le syngaz et les cendres est ensuite effectuée en fonction

de la phase du composeé a la température de la zone de réduction.

4.6 Comparaison entre les diverses utilisations des produits
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Figure 4.21 Schéma des voies de valorisation du syngaz
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De nombreuses voies de valorisation du syngaz existent en fonction de sa qualité. Plus le ratio
H/CO augmente, plus les voies de valorisation du syngaz sont intéressantes, comme la production

d’hydrogene, la formation de méthanol, éthanol ou diméthyle éther pouvant ensuite étre utilisé en
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tant que carburant ou étre convertis en produits chimiques d’intérét (Baratieri, Baggio, Bosio,
Grigiante, & Longo, 2009; Spath & Dayton, 2003). Dans le cas de notre étude actuelle, comme il
s’agit d’un réacteur a lit fixe descendant et dont 1’agent oxydant est de 1’air, la proportion de
I’hydrogene attendue est assez faible, inférieure a 20%. La valorisation par production d’hydrogéne
ou d’ammoniac n’est donc pas rentable (Boerrigter & Rauch, 2006; La Villetta et al., 2017). La
production d’énergie thermique et électrique ou la conversion en alcool peut cependant étre
effectuée par voie catalytique si les ratio Ho/CO sont améliorés par réaction de water-gaz-shift et
si le gaz est nettoyé. La réaction de Fischer Tropsch ne sera pas évaluée dans cette partie car elle

produit une trop grande variabilité de produits qui rendent difficile leur valorisation directe.

4.6.1 Nettoyage du syngaz

Le nettoyage du syngaz est considéré identique pour toutes les configurations et consiste en un
nettoyage basique : constitué¢ d’un cyclone demandant entre 0.13 et 0.3 x103 kWh/Nm? (Baratieri
et al., 2009).

Un filtre a sac est ensuite ajouté afin d’augmenter la récupération de cendres. Sa demande
énergétique est de 0,3 a 1,2x10° kWh/Nm?. Comme un cyclone et un filtre a sacs sont utilisés en
série, il est possible de considérer que les cendres sont a 100% retirés du syngaz. Enfin, une colonne
d’absorption est ajoutée, celle-ci diminue la température du syngaz en dessous de 100°C, ce qui
entraine la liquéfaction des tars et de 1’eau, et permet de retirer les composés halogénés et soufrés.
L’efficacité de récupération est fixée a 100% pour le tar, et les contaminants. Bien que dans la
réalité, la récupération des tars et des gaz halogénés soit comprise entre 60 et 70% (Lofti, 2020), il
a été considéré pour cette étude préliminaire de la valorisation du syngaz que I’efficacité¢ de
nettoyage était ideale et égale a 100%. L’énergie nécessaire pour faire fonctionner la colonne
d’absorption est estimé a 1,5x10° KWh/Nm? (Baratieri et al., 2009).

4.6.2 Production de méthanol par syngaz issu d’OM

La synthése de production de méthanol par syngaz issu d’OM est treés proche de celle vu pour le
gaz naturel. Le syngaz doit étre fortement nettoyé juste apreés sa formation afin d’éviter
I’empoisonnement des catalyseurs, notamment dii au soufre, a la vapeur d’eau, le fer et le nickel et

au chlore (Spath & Dayton, 2003). Afin de limiter ces problémes, le gaz est nettoyé a 1’aide d’un
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cyclone, d’un filtre 8 manche et d’une colonne d’absorption, ce qui est la norme en nettoyage de
gaz (Baratieri et al., 2009; Butler et al., 2018).

Une fois le gaz nettoyé celui passe par une réaction de water-Gas-shift afin d’obtenir un rendement
H/CO de 3 nécessaire pour une conversion en méthanol avec une base de syngaz issu d’OM (Spath
& Dayton, 2003). Afin de déterminer les conditions d’opérations nécessaire pour obtenir un tel
ratio, on estime que la réaction atteint 1’équilibre et on résout I’équation afin de déterminer la

quantité d’eau nécessaire a ajouter.

4.6.2.1 Calcul de I’équilibre de la nouvelle composition du gaz de synthése

D’aprés Newsome, la réaction de water gaz shift peut avoir lieu a 350°C avec un catalyseur a base
ferreuse (Newsome, 1980). Cette réaction peut permettre jusqu’a 99,5% de conversion du CO en

H> et est donc bien suffisant pour rééquilibrer le ratio Ho/CO suivant celui demandé.

. . _4Gygs
.(nCOZ x)f‘(”Hz %) =e RT (Eq.4.102)
(nc0+x)*(nH20+x+V)

Avec AGy s, I’énergie libre de Gibbs pour la réaction de water gaz-shift définie comme étant la

somme des énergies libres de chacun de ses composés a la température d’opération et x le nombre

. y , . . . T'lH —-X
de moles variant entre I’entrée du réacteur de Water gaz shift et sa sortie. Pour le ratio ﬁ = 3,
co

ny, —3nco

on obtient la valeurde x : x = . En fixant la température T égale a 350°C dans 1’équation

le débit molaire nécessaire d’eau a ajouter dans le réacteur pour faire réagir le monoxyde de carbone

peut étre calculé, ici symbolisée par la lettre V.

V= (1ico, —x)*(1n,—x)
AGywgs

e R:T «(fico+x)

— (My,0 + x) (Eq. 4.103)

4.6.2.2 Equilibre de la composition
Pour que la réaction de méthanisation fonctionne correctement, il est nécessaire d’obtenir un ratio

R0, + 5 (Spath & Dayton, 2003). En effet, un ratio trop faible de CO; ralentit la réaction mais

nco+nco,

si la proportion de CO est trop importante alors, il n’y a plus assez de monoxyde de carbone pour
réagir et former du méthanol, ce qui diminue la sélectivité du méthanol produit (Lee & Sardesai,
2005). Pour cela, il a été décidé de capter le dioxyde de carbone afin de diminuer sa proportion

dans le mélange gazeux et ainsi obtenir les recommandations nécessaires pour que la réaction ait
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lieu. La capture du carbone par des procédés d’amines est courante et connue. Elle permet de
capturer pres de 90% du CO- avec une sélectivité supérieure a 99,5% (General Electric, 2020;
Oreggioni et al., 2015). En modifiant le débit d’amine, il est donc possible de modifier 1I’absorption

2~ Mco,

du CO2 pour obtenir le ratio T:lH

attendu. On considere la consommation électrique de la
nco+nco,

colonne d’absorption étant égale a 1,02 MJe/kg COx.

4.6.2.3 Production de méthanol

Une fois le gaz modifié, il est possible de le transformer en méthanol. Le rendement par passage
est relativement faible aux alentours de 4 a 7%. Cependant, en faisant recirculer le syngaz, un
rendement final de conversion molaire du monoxyde de carbone en méthanol de 99% avec une
sélectivité supérieure a 99% est atteint, pour un catalyseur basé sur du ZNO/Cr,03, une température
comprise entre 220 et 275°C et une pression a I’intérieur du réacteur de 100 a 500bars (Spath &
Dayton, 2003).

4.6.3 Conversion en éthanol de syngaz issue d’OM

La conversion de syngaz en éthanol est une réaction trés recherchée, car elle permet de produire du
carburant facilement sans avoir a utiliser du mais. Elle n’est cependant toujours pas a 1’échelle
commerciale, bien que des bancs pilotes commencent a se développer (Spath & Dayton, 2003). La
conversion en éthanol se fait a partir du mélange de méthanol et H2/CO obtenu. Le ratio H2/CO est
de nouveau optimisé grace a une réaction de water gaz shift comme explicité précédemment. Cette
fois-ci le ratio désiré est de 1. Le méthanol réagit ensuite selon la réaction Eq. 4.104. Grace a un
catalyseur RuO2-n-BusPBr-Col, 80% du méthanol est converti, avec une sélectivité en éthanol de
56% (Lin & Knifton, 1983; Subramani & Gangwal, 2008). La température est de 200°C, avec une
pression de 275,8 bars. Le reste du méthanol est converti en n-propanol (4%), formiate de méthyle
(5%), acétate de méthyl (10%), acétate d’éthyle (12%) et éther diéthylique (2%) (Lin & Knifton,
1983) qui seront simplifié sous le nom de mélange Cs-.
CH;0H + 2C0 + H, - CH;CH,0H + CO, (Eq. 4.104)

Afin d’optimiser la production d’éthanol, il est nécessaire de découpler 1’alimentation en syngaz
en deux courants : le premier sera converti en méthanol et le second sera modifié pour avoir un

ratio Ho/CO égal a 1. Les deux courants seront ensuite rejoints pour produire 1’éthanol. L’utilisation
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de cette méthode permet d’éviter de produire une trop grande quantit¢ de méthanol

comparativement au CO disponible pour le transformer en éthanol.

Réaction de water gaz

schift

(- @Hs~y
(1 - a)cored +y

Syngaz Production d’éthanol Ethanol

Conversion MeOH : 80%

Réaction de water

Production de

gaz shift méthanol
a:HZTm —-x Hy, —CO, _ Conversion CO : 99%
aC0poq +x CO+C0,

Figure 4.22 Schéma du processus de production d'éthanol

Le ratio de séparation a entre la partie convertie en méthanol et la partie conservée dépend donc
des coefficients de conversion pour la production de méthanol et la production d’éthanol ainsi que
de la steechiométrie de chacune des réactions, comme présenté a 1’équation 4.105.

0,99 * (a * 11¢o,, +x) ¥ 0,80 ¥ 2 = (1 — Arigp,,, + ¥ (Eq. 4.105)

Y+71C0Ted—0'99*0'80*2*x
NC0,pq*(0,99%0,842+1) )

On obtient donc le ratio de séparation égal a a =

4.6.4 Conversion énergetique

Le moteur a piston permet de convertir le gaz en électricité en accord avec le cycle thermique de
Otto. L’entrée est a température ambiante et la sortie est a 150°C. Le rendement de conversion de
I’énergie thermique est pos¢ a 40% et celui de la production d’électricité est fixé a 35%. Ces
rendements correspondent a des moteurs ayant des capacités comprises entre 0.5 et 3 MW
(Baratieri et al., 2009). Afin d’assurer une combustion compléte, le ratio ER choisi pour la
combustion est de 10.
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4.7 Discussion

L’hypothese la plus importante est la négligence des pertes thermiques. En effet, comme le calcul
réside entierement sur un équilibre énergétique, la négligence des pertes thermique a un impact
important sur la température obtenue dans chacune des zones et sur les produits obtenus. Un calcul
plus important des pertes énergétiques sur 1’unité pilote permettrai de mieux les comprendre et

ainsi d’avoir une estimation plus précise du profil de température dans le réacteur.

Les mélanges a I’intérieur du réacteur ne sont pas parfaits dans la réalité, il est donc possible que
le modele sous-estime la proportion de méthane et de CO> produit. Bien que le temps de résidence
soit assez long, toutes les réactions n’atteignent pas leurs équilibres notamment dans la zone de
pyrolyse. L’hypothése que la pyrolyse est instantanée et compléte dans toute la zone aura pour effet
de surévaluer la qualité du syngaz obtenu. En effet, il est possible qu’une partie de la biomasse ne
soit pas pyrolysée mais continue a descendre dans le réacteur : ce qui aura pour effet une réaction
non parfaite. En utilisant une résolution steechiométrique, la qualité du syngaz sera surévaluée. Le
taux de production de char sera lui sous-évalué car il ne comportera que le carbone fixe.
L’utilisation d’une résolution cinétique dans la hauteur de la zone de réduction permet de diminuer
la surévaluation du syngaz. En calculant ainsi pour chaque point la réactivité du char et du tar sans

leur consommation complete.

Le modele est suffisant pour une étude de faisabilité mais ne permet pas de dimensionner un
réacteur en fonction de I’alimentation. Il permet cependant d’avoir une idée du profil de

température attendu et calcul le syngaz optimal en fonction du ratio ER choisi.
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CHAPITRE5 CAMPAGNE EXPERIMENTALE SUR UN
GAZEIFICATEUR PILOTE

Dans ce chapitre, la campagne d'essais de gazeification sur des matiéres résiduelles de
compositions variables est décrite. L'unité pilote de gazéification du Conseil National de Recherche
Canada (CNRC) a Ottawa a été rendu disponible pour ces essais. Les différentes recettes de CRD,
le réacteur de gazéification, les conditions d’opérations des essais et les résultats expérimentaux

sont présentés dans les sections suivantes.

5.1 Preéparation des recettes de CRD

5.1.1 Reécupération des matiéres

Pour la préparation des intrants a l'unité de gazéification, il a été décidé d’utiliser comme
alimentation un flux de rejets d’un centre de tri industriel de matiéres issues de construction et
démolition. Le flux a été choisi di a sa forte proportion de plastiques et de bois et une faible
proportion d’inertes. Il a été collecté a 4 périodes différentes entre avril et octobre 2019, afin de
voir le type de variation observables et leurs effets sur la gazeification et les conditions

d’opérations.

5.1.2 Tri manuel

Au total, environ 620 kg de matiéres ont été triees manuellement selon 14 catégories. Ces
catégories ont été choisies en fonction de la proportion des matiéres trouvées et se distinguent de
la maniére suivante :

- Bois pur

- Bois travaillé (peint, traité, aggloméré...)

- Papier et carton

- PVC

- Isolation en polystyréne blanc expanse

- Isolation en polystyréne rose et bleu

- Autres plastiques (gobelets, sacs plastiques, jouets, boites plastiques, bouteilles en
plastiques...)

- Isolation en polyisocyanurate

- Autres combustibles (composites, textiles, élastiques, mousses, produits de jardins,
alimentaire...)

- Bardeaux d’asphaltes
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- Gypse

- Isolation en fibre de verre

- Inertes (métaux, pierres, clous)

- Poussicres (particules passant au travers d’un tamis de 0.25po)

Trois mélanges trés distincts au niveau du mélange de matieres combustibles ont pu étre

obtenus de ces tris, les deux derniers mélanges étant trés similaires (voir Figure 5.1).
L’humidité initiale obtenue pour toutes les recettes est comprise entre 8% et 18% en fonction

des conditions météo apparue le jour de la collecte des matiéres.

100%

80%
60%
40%
20%

0%

23 avril 29 mai 7 aolt 3 octobre
M Bois pur M Bois travaillé M Papier et carton
B Asphaltes H Plastiques B Autres combustibles
PVC H Plystyrene blanc d'isolation B Polystyréne bleu et rose

M |solation en polyisocyanurate

Figure 5.1 Composition de la partie combustible des mélanges

La répartition globale de la partie "matieres combustibles™ comparativement a la partie "matiéres

inertes" est donnée a la Figure 5.2.
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100,00% — — -
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Figure 5.2 Répartition des matiéres inertes et combustibles par mélanges
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Il est important de noter que la part de poussiéres varie énormément entre les essais. Un tamisage
supplémentaire pourrait étre nécessaire pour retirer les poussiéres et améliorer le mélange de CRD
entrant. Il a été suppose que si ce flux avait été utilisé pour alimenter un gazeificateur, la mise en
place d’un aimant et d’un tamis supplémentaire serait possible, mais que le gypse et I’isolation en
fibre de verre ne pourrait pas étre séparés du flux. Les mélanges étudiés lors des essais de
gazéification sont donc basés sur le mélange de matiére combustibles avec en plus le gypse et

I’isolation en fibre de verre.

5.1.3 Caractérisation des catégories de matiéeres

L’intérét principal d’une séparation de matiéres est de pouvoir catégoriser 1’alimentation, bien que
celle-ci varie. Ainsi, en séparant le mélange en catégories homogeénes, il est possible d’obtenir une
estimation précise des caractéristiques de 1’alimentation, uniquement basé sur la proportion des
catégories de matieres dans le mélange. Il est ensuite plus simple de comparer les résultats
expérimentaux obtenus pour différents mélanges et de conclure sur les effets de 1’alimentation sur
la qualité du syngaz obtenu. Ainsi, chaque catégorie de matieres a été analysée selon plusieurs
parametres. L humidité a été obtenue grace a I’analyseur Ohaus MB27. La densité apparente a été
estimée en accord avec le standard de la ASTM, (ASTM, 2013). L’angle de repos a été calculé
selon la méthodologie définie par lleleji et Zhou pour les particules de mais (lleleji & Zhou, 2008).
Chaque maticre a ensuite été testée par I’Elementar Vario EL Cube pour déterminer sa composition
élémentaire en C, H, O, N et S. La bombe calorimétrique a isoperibol Parr 6200 a été utilisée pour
mesurer le pouvoir calorifique inférieur (PCI) de chaque catégorie. La concentration en cendres a
été calculée en accord avec le standard ASTM (ASTM, 2012). Une analyse proximée
supplémentaire a été effectuée grace a ’analyseur thermogravimétrique a infrarouge TGA-TA Q-

5000 IR. Les résultats sont présentés en annexe 3.

5.1.4 Choix des mélanges

Gréace au tri manuel, il a été possible de déterminer plusieurs cas de figure : cas idéal : beaucoup
de bois et tres peu de contaminants (melange du 23 avril), cas non-idéal : peu de bois, une grande
part de papier et de plastiques (mélange du 29 mai) et finalement le cas intermeédiaire (melanges

du 7 aodt et 3 octobre). Il a donc été choisi de gazéifier ces différents mélanges afin de tester
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I’impact de leur composition sur les produits de gazéification et les conditions d’opérations idéales.
Les trois melanges initiaux sont donc le R-C4-H1, le R-P4-H1, et le R-A4-H1. La lettre R signifie
qu’il s’agit d’une recette et donc d’un mélange précis de matériaux différents. Le type de mélange
employé est signifié par la lettre C, A, P. La lettre P signifie une quantité de papier importante
comparativement aux autres recettes, la lettre A signifie que la recette originale a été ajustée, et la
lettre C a été employée pour désigner le cas ideal (beaucoup de bois) car elle correspond au mélange
obtenu pour la matiere nommeée « coarse » lors de 1’échantillonnage initial. La proportion de
mélange de CRD, comparativement a la proportion de pin ajouté est signifiée par le chiffre suivant :
-1:25% de CRD et 75% de pin,

- 2 :50% de CRD et 50% de pin,

- 3:75% de CRD et 25% de pin

-4 :100% de CRD sans ajout de pin.

L’indicatif HI signifie le degré d’humidité, 1 étant le niveau normal et 2 étant un niveau
correspondant a un ajout d’eau. Les recettes R-C4-H1 et R-P4-H1 ont été présentées dans la section

X, les recettes dérivées sont présentées au tableau 5.1.

Tableau 5.1 Recettes dérivées

R-C1-H1 R-C2-H2 R-C3-H1 R-A4-H1 R-A4-H2

Unités Y%owt Yowt Yowt Y%owt Yowt

Papier et carton 1,8% 3,7% 5,5% 9,49% 8,1%
Bois travaillé 9,8% 19,5% 29,3% 28,65% 24,4%
Bois pur 10,9% 21,8% 32,6% 48,90% 41,6%
PVC 0,1% 0,1% 0,2% 0,27% 0,2%
Polystyréne blanc d'isolation 0,2% 0,3% 0,5% 0,84% 0,7%
Plastiques 0,2% 0,5% 0,7% 1,24% 1,1%
Asphaltes 1,6% 3,1% 4,7% 8,07% 6,9%
Polystyréne bleu et rose 0,1% 0,1% 0,2% 0,33% 0,3%
Autres combustibles 0,2% 0,3% 0,5% 0,82% 0,7%
Gypse 0,3% 0,5% 0,8% 1,36% 1,2%
Inertes 0,0% 0,0% 0,0% 0,00% 0,0%

Isolation en polyisocyanurate 0,0% 0,0% 0,0% 0,01% 0,0%
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Isolation en fibre de verre 0,0% 0,0% 0,0% 0,02% 0,0%
Poussiere 0,0% 0,0% 0,0% 0,00% 0,0%
Pin 75,0% 50,0% 25,0% 0,00% 0,0%
Eau 0,0% 0,0% 0,0% 0,00% 15,0%

5.1.5 Préparation des mélanges de CRD

Deux périodes d’essais ont ainsi été prévues. Une premiére période lors de laquelle les déchets
issus de construction rénovation et démolition (CRD) subissent un pré-traitement minimal : un
séchage complet de I’alimentation entrante, puis chaque catégorie de matieres est broyée
séparément avant d’étre mélangée avec les autres selon les quantités requises. Des ajouts de bois
pur et d’eau sont également fait a certaines recettes afin de tester I’effet de I’humidité et de la
dilution par le bois sur les produits de la gazéification.

Lors de la seconde période d’essai, la méme méthodologie a été appliquée, cependant, les CRD ont
été complétement moulues et densifiées sous forme de briquettes, ensuite cassées en petits blocs.
L’objectif étant de qualifier I’intérét d’une densification supplémentaire pour aider a I’alimentation

de la matiére. Le processus de préparation de la matiere entrante est présenté a la Figure 5.3.

Figure 5.3 Processus de prétraitement des CRD
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5.2 Description de I’unité pilote de gazéification du CNRC

5.2.1 Présentation du réacteur de gazéification

L'unité pilote de gazéification est présentée en entiere en annexe 6 et une vue approchée du réacteur
a été effectuée a la figure 5.4. Cette unité comprend les deux réservoirs d’alimentation et les vis
sans fin pour transporter les OM, le réacteur de gazéification et 1’unité de post-traitement du gaz.
La plupart des données importantes sont situees sur le réacteur lui-méme. Les dimensions les plus
importantes du réacteur sont son diamétre interne de 21,6¢m, et la hauteur de zone de réduction de
5,1 cm. Les parametres les plus importants sont lus graces a des capteurs qui envoient I’information
au logiciel d’exploitation. L humidité de la matiere est donc lue dans le second réservoir juste avant
son alimentation au réacteur. La température d’alimentation TT14 est également obtenue par un
capteur placé dans le second réservoir. Le capteur LT2 est un capteur booléen qui régule
I’alimentation dans le réacteur et entraine ou non la vis sans fin. Deux prises de pression sont
effectuées une a ’entrée du réacteur : c’est le capteur de pression PT2 et une a la sortie du syngaz
par le capteur de pression PT5. L’évolution du profil de température est étudiée tout au long du
réacteur : le thermocouple TT20 est placé a 15 in au-dessus de I’entrée d’air dans le réacteur et
permet de donner une idée de la température dans le lit. Le thermocouple TT19 est place 6.25 in
au-dessus de I’entrée d’air et correspond a la zone supposée de séchage. Les thermocouples TT18,
TT17 et TT16 sont placés trés proches les uns des autres, on considérera que le TT16 est celui
représentant au mieux la zone de pyrolyse et il est placé a 2.5 in au-dessus de I’entrée d’air. Le
thermocouple TT3 est placé a I’extérieur du réacteur, coll¢ a la paroi. Il donne une approximation
de la température d’oxydation dans le réacteur. Le thermocouple TT4 finalement permet d’obtenir
une approximation de la température dans la zone de réduction. La température étant mesurée a la
sortie de la zone de réduction, elle est donc sous-estimée. Finalement, le thermocouple TT5 mesure
la température du syngaz avant son entrée dans le cyclone. Le débit de syngaz sera lu apres étre
passé par le cyclone et la colonne d’absorption. La température de 1’air entrant est lue par le
thermocouple TT1 afin d’entrer dans 1’échangeur de chaleur, qui permet de réchauffer I’air entrant
en echangeant avec le syngaz. Le débit d’air entrant est également lu grace a un débitmétre FT1

placé en amont.
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Figure 5.4 Position des capteurs dans le réacteur

5.2.2 Méthodologie expérimentale

Avant chaque expérience, le gazéificateur est vidé complétement afin d’éviter la présence de
clinkers dans la zone de réduction qui réduirait fortement 1’efficacité de la réaction. Les clinkers
sont les amas de cendres fondues qui peuvent apparaitre dans la zone de réduction lorsque la
température est trop élevée. Le lit est ensuite reconstruit a I’aide de bois et de charbon. Deux
expériences éetaient prévues par jour afin de diminuer le temps de démarrage. La deuxiéme
alimentation étant alimenté a 1’aide d’un second réservoir suite a la gazéification du premier
mélange. Les deux expériences sont donc facilement délimitables, permettant ainsi une
identification facile des résultats. Les mélanges sont alimentés a 1’aide d’une vis sans fin jusque
dans le gazéificateur. L’air est alors tiré par les réactions a I’intérieur du réacteur, créant la
combustion partielle. Les cendres produites tombent en bas du réacteur et sont acheminées jusque
dans le réservoir a I’aide d’une vis sans fin. Le gaz est acheminé autour du réacteur, permettant de
préchauffer I’air entrant. Il passe ensuite a I’intérieur d’un cyclone, permettant la récupération des
cendres volantes. Le gaz est ensuite acheminé vers un échangeur de chaleur pour refroidir sa
température avant de passer a I’intérieur d’une colonne a garnissage avec de I’huile de cuisson a
environ 70°C comme solvant. Cette colonne a garnissage permet de récupérer les gaz condensables.
Afin de vérifier qu’il n’y a plus de gaz condensables dans le syngaz, celui-Ci est acheminé vers un
séparateur gaz-liquide. Le gaz est ensuite échantillonné grace a un analyseur FTIR : « (5 Hz) MKS

Multi Gas 2030-HS FTIR ». Des échantillons sont également prélevés pour effectuer des analyses
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chromatographiques et spectrométrie de masse. Le syngaz est ensuite acheminé vers un analyseur
continu : le « 970P portable synthesis gas analyser » (Nova) qui permet de lire en temps réel la
composition du gaz produit lors des essais. Le gaz est ensuite envoyé a la torche afin d’étre
complétement détruit. Un échantillonnage des gaz condensables est effectué autour de la colonne
a garnissage en adéquation avec le standard CEN/TS 15329 (van de Kamp, de Wild, Knoef, Neeft,
& Kiel, 2006).
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Figure 5.5 Evolution du débit d'air entrant et du débit de syngaz sortant en fonction du temps

Le débit du syngaz produit était dans un premier temps mesuré a ’aide d’un débitmeétre de type
« Mass flow meter », basé sur le débit massique. Cependant, le syngaz possédant généralement une
grande quantité de tars a cette étape, la présence de dépbts diminuait grandement la capacité de
lecture du capteur. Comme présenté sur la figure 5.5 ou le débit lu de syngaz sortant diminue au
fur et a mesure de I’expérimentation alors que I’entrée d’air reste identique. C’est pourquoi, une
injection d’éthanol dans le courant de syngaz a été ajoutée afin de valider le débit de ce dernier : le
débit d’éthanol étant connu lors de I’injection dans le circuit apres le réacteur et sa proportion dans
le syngaz pouvant étre lu par le FTIR avec beaucoup de précision, il est possible de calculer le débit
total de syngaz. Cependant, le Nova, qui permet la lecture de la composition du syngaz tout au long
de I’opération ne distingue pas la différence entre le méthane et 1’éthanol, la proportion en méthane
lue sera donc surestimée, comparativement a la proportion réelle produite. En paralléle, le débit est
également calculé a partir de la proportion de N2 dans le syngaz. En ajustant la proportion de N>
avec le débit d’air entrant, il est possible de connaitre le débit de syngaz sortant. Cependant, cette

méthode peut s’avérer complexe dans le cas d’infiltration d’air dans les conduites.
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5.2.3 Parametres d'opération

5.2.3.1 Controle des opérations

Pour cette installation de laboratoire, la quantité de paramétres contr6lés est tres faible. En effet,
I’air acheminé au réacteur est tiré par le besoin de combustion pour maintenir les réactions. Il n’est
donc pas contr6lé a I’intérieur du réacteur directement, de méme pour les températures qui résultent
de la combustion partielle. Le pourcentage de fonctionnement du ventilateur peut cependant étre
modifié entre 0 et 100%, afin d’étouffer le réacteur si celui-ci s’emballe. L’alimentation des
mélanges dépend de la vitesse de combustion a I’intérieur du réacteur et de la vitesse de conversion
pyrolytique. Il est possible de secouer le réacteur afin de faire tomber les cendres et diminuer la
perte de pression a I’intérieur du réacteur, ce qui tire plus d’air a I’intérieur du réacteur.
L’alimentation des cendres au réservoir est également contrélable afin de diminuer la perte de
pression et la température dans la zone de réduction.

Comme les températures sont difficilement contrdlables dans le réacteur, I’ajout d’eau dans 1’air
insufflé a été rendu possible afin d’utiliser 1’énergie du réacteur pour la vaporisation et ainsi
diminuer la température a ’intérieur de celui -Ci.

Ainsi pour ce réacteur a petite échelle les conditions d’opérations sont imposees par les réactions.
5.2.3.2 Conditions d’opérations obtenues

5.2.3.2.1 Taille des particules

Toutes les particules sont sous formes de briquettes pour la deuxieéme période d’expériences, leur

diametre approximé est posé a 4cm.
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Figure 5.6 Fragment de briquettes alimenté au réacteur
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La densité des particules dépend de la composition en biens dans le mélange (papier, carton,
plastiques, bois, asphaltes...). Comme le pin ajouté aux recettes n’est pas densifié mais est alimenté
tel quel, I’ajout de pin aux recettes R-C1-H1, R-C2-H1, R-C3-H1 entraine une diminution
significative de la masse volumique. Elle reste cependant suffisamment haute pour assurer une
alimentation facile. La recette contenant le plus de papier R-P4-H1 a une masse volumique plus
faible que les deux autres recettes initiales (R-A4-H1 et R-C4-H1).

Tableau 5.2 Masse volumique des recettes densifiées

Masse volumique (kg/m?)

R-C1-H1 224
R-C2-H1 263
R-C3-H1 339
R-C4-H1 486
R-A4-H1 459
R-A4-H2 459
R-P4-H1 448
R-C4-H1-B 486
R-A4-H1-B 459

5.2.3.2.2 Agent oxydant

L’ agent oxydant de toutes les expériences est ’air entourant 1’unité pilote. L’air est aspiré et envoyé
dans une conduite autour du réacteur afin de le réchauffer en extrayant 1’énergie du syngaz. Sa

température a ’entrée a donc un impact sur I’énergie retirée du syngaz.

Tableau 5.3 Débit volumique et température de I'air a ’entrée afin aspiration a l'intérieur du
réacteur.
Débit air (m¥s)  TTL (°C)

R-C1-H1 0,0028 13,4
R-C2-H1 0,0030 13,0
R-C3-H1 0,0024 13,4
R-C4-H1 0,0016 18,5

R-A4-H1 0,0031 111



R-A4-H2
R-P4-H1
R-C4-H1-B
R-A4-H1-B

0,0021
0,0027
0,0034
0,0030

12,5
13,0
10,5
11,4
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Le détail des résultats expérimentaux seront présenteés simultanément avec les résultats du modele

de procédé dans le chapitre 6. Une présentation détaillée des conditions d’opérations et des résultats

est présentée en annexe 7.
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CHAPITRE6 VALIDATION EXPERIMENTALE DU MODELE DE
PROCEDE

6.1 Parametres

6.1.1 Parametres controlés

Comme présenté précédemment, le réacteur gere seul I’alimentation en air, qui peut uniquement
étre étranglée en cas d’emballement du systéme. La température dans le réacteur est lue aux
différents points et ne dépend que des réactions ayant lieu a I’intérieur, le débit d’alimentation
dépend lui aussi du réacteur et ne peut pas étre forcé. Finalement, le parametre principal est la
composition de I’alimentation. La qualité du syngaz et les conditions d’opérations sont dépendantes
de cette composition initiale.

Les mémes conséquences ont lieu pour le modéle. C’est a partir de la composition entrante de
I’alimentation et des bilans énergétiques que le profil de température est calculé a I’intérieur du
réacteur. Seulement, pour calculer les bilans énergétiques, il est nécessaire d’imposer la
température de sortie du syngaz ainsi que le débit d’air entrant. Le mod¢le posséde donc 2 points
qui doivent étre détermines afin de fonctionner correctement. Afin de tester le fonctionnement du
modele, il est nécessaire d’imposer le ratio ER entrant ainsi que la température de sortie du syngaz

obtenus expérimentalement pour vérifier que le modéle agit comme attendu expérimentalement.

6.1.2 Parametres décisifs

En dehors de ces deux parametres contrélés, de nombreuses informations sont nécessaires a I’entrée
du modele. Celui-ci dépend directement du débit d’OM entrant, de sa composition élémentaire et
du débit d’air entrant. Le profil de température initial, la pression dans le réacteur, la géométrie du
réacteur sont également des données nécessaires a I’entrée du modé¢le.

Les paramétres décisifs choisis sont donc :

- Les CRD entrants :

o La composition la matiere macroscopique de la matiere (type de matiéres, papier,
carton, plastiques...)

o La composition microscopique de la matiére (analyse e€lémentaire et immédiate),
cette composition dépend directement de la matiere macroscopique mais une étude
séparée permet de mieux visualiser son impact

o L’humidité de la matiére
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o Le pouvoir calorifique de la matiére entrante
- Le profil de température dans le réacteur
- Le débit d’air entrant et le type d’agent oxydant

La contamination du syngaz n’ayant pas pu étre déterminée expérimentalement, les résultats ne

seront pas commentés ici.

6.1.3 Conditions d'opération

Les conditions d'opération imposées a 1’entrée du modele sont présentées en détail & ’annexe 5 et

sont résumées au Tableau 6.1.

Tableau 6.1 Conditions d’opérations obtenues par recettes

R-C1- R-C2- R-C3- R-C4- R-A4- R-A4- R-P4- R-C4-H1l- R-A4-H1-

HL HL HL HL HL H2 HL B B
Débitentrant (kg/h) 14,46 11,91 1276 885 1859 2063 1751 1600 12,76
Tin (K) 286 286 286 291 284 285 286 283 284
T, (K) 506 642 497 504 376 346 599 485 388
T, (K) 893 937 909 957 669 768 985 627 792
T, (K) 919 934 918 844 840 897 958 938 953
T, (K) 1167 1157 1122 1122 1110 1121 1141 1123 1175
Toutsyngas (K) 627 644 677 566 661 618 679 740 723
Pression (Pa) 97708 98039 98565 97950 96817 97756 97454 97177 97715
Taille  particules 004 004 004 004 004 004 004 004 0,04
(cm)
Densité (kg/m3) 224 263 339 486 459 459 448 486 459
Débitair (m3/s) ~ 0,0028 0,0030 0,0024 0,006 0,003L 0,002L 0,0027 0,034  0,0030
Ratio ER 014 019 015 014 013 009 016 017 0,19
Ajout Eau (kg/s) ~ 0,0014 0,0004 0,0004 0,0002 0,0002 0,0006 0,0003  0,0000  0,0002
Tair (K) 286 286 286 291 284 285 286 283 284

Les profils de température initiaux sont posés égaux a ceux obtenus dans la partie expérimentale,
de méme que les pressions. Le débit d’air est égal a celui utilise lors des expériences. Les ajouts

d’eau ont également été pris en compte et ajoutés directement a I’humidité de la matiére résiduelle.
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Afin de compléter la définition des paramétres du MP, un coefficient de réactivité du char (CRF)
égal a 100 et un coefficient de transfert thermique U égal & 20 W/m? ont été choisis car ces valeurs
semblent les plus réalistes. De plus, pour tenir compte des pertes d'énergie vers lI'environnement,
un écart de 200°C a été applique sur la température de sortie du syngaz. En effet, comme il s’agit
d’un réacteur pilote les pertes de chaleur sont importantes, un écart de 200°C permet de les prendre

en compte et d’obtenir un résultat plus fidele.

6.2 Comparaison des resultats expérimentaux aux prédictions du

modele

6.2.1 Comparaison des résultats obtenus par expériences

Chague recette a été modélisée exactement selon les conditions dans lesquels elle a été gazéifiée.

Les résultats sont présentés dans les sections suivantes.
6.2.1.1 Composition

6.2.1.1.1 Monoxyde de carbone

0,5
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0,4
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0,25
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0,15
0,1
0,05
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R-C1-H1  R-C2-H1  R-C3-H1  R-C4-H1  R-A4-H1  R-A4-H2  R-P4-H1 R-C4-H1-B R-A4-H1-B
B CO-Modele ® CO-Exp

CO [%mol]

Figure 6.1 Comparaison entre I'estimation de la composition en CO et les résultats expérimentaux

Tout d’abord, il est possible de remarquer que les résultats expérimentaux présentent trés peu de
variations entre eux. Aucune différence notable n’est visible malgré la variation d’alimentation
effectuée. La quantité de CO produite expérimentalement demeure pratiqguement la méme entre les
différents essais a 22%. Striligas et al. obtiennent en effet entre 22,6% et 24,3% de CO pour la
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gazéification a I’air de bois dans un lit fixe (Stritigas et al., 2014). Mais une variation devrait étre
observée entre les recettes. La proportion de CO prédite par le modéle voit notamment une
augmentation de la production de CO entre R-C2-H1, R-C3-H1 et R-C4-HL1, di a la diminution de
la quantité d’air aspiré par le réacteur, qui va diminuer la quantité de CO2 produite. De plus, comme
la quantité d’humidité est plus importante dans la recette R-A4-H2 que dans la recette R-A4-H1,
pour la méme composition on peut voir que la quantité de CO produite est plus importante, dd a la
réaction de water-gaz-shift. Il n’est pas possible de lier ces résultats a la proportion massique de
carbone dans ’intrant figure 6.2, car les tendances de production de CO> sont a I’inverse de celle

pour le CO, ce qui permet finalement d’atteindre la quantité de carbone entrante.
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Figure 6.2 Proportion massique de carbone présente par recette

6.2.1.1.2 Hydrogéne

0,35

0,3

0,25
©
2 02
X
w 0,15 )
I
0,1
0,05
0

R-C1-H1 R-C2-H1 R-C3-H1 R-C4-H1 R-A4-H1 R-A4-H2 R-P4-H1  R-C4-H1-B R-A4-H1-B
B H2-Modele ® H2-Exp

Figure 6.3 Comparaison entre I'estimation de la composition en H: et les résultats expérimentaux
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De nouveau, les résultats expérimentaux sont trés constants et ne peuvent étre utilisés pour la
validation expérimentale du modele. La proportion d’hydrogéne dans 1’alimentation est trés

variable entre les différentes recettes, comme présenté a la figure 6.4.
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Figure 6.4 Proportion massique d'hydrogéne présente par recette

Les mélanges R-P4-H1 et R-C1-H1 en ont la quantité la plus faible, or la proportion d’hydrogene
dans le syngaz ne correspond pas aux proportions les plus faibles. Cela est di au fait que pour
augmenter le controle de la température dans le réacteur, une buse d’ajout d’eau a été installée sur
I’air entrant, les quantités respectives d’eau ajoutées sont présentés a la figure 6.5. Ainsi, lorsque
la température devient trop ¢élevée dans le réacteur, I’humidit¢ du mélange est augmentée
artificiellement, la température diminue alors dans le réacteur et la proportion d’H. augmente.
L’eau ajouté va donc nécessiter beaucoup d’énergie pour se vaporiser et la température va donc
diminuer, ce qui aura un impact fort sur les conditions d’opérations dans le réacteur. C’est pourquoi
le mélange R-C1-H1, contenant la plus grande part d’eau ajouté, produira la quantité d’hydrogéne
la plus faible. L’eau ajouté demande trop d’énergie, le modele prédira donc une forte réaction de
water-gaz-shift dans le sens de la production d’eau et de CO. Le mélange R-C4-H1-B est le seul
mélange pour lequel ’ajout d’eau n’a pas été nécessaire. La qualit¢é du syngaz produit est
uniquement due a sa composition initiale. C’est donc celui qui produira la quantité d’H: la plus

importante, d’apres le modele.
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Figure 6.5 Ajout d'eau par expériences afin de contrdler la température du réacteur

6.2.1.1.3 Dioxyde de carbone et méthane

Tableau 6.2 Comparaison entre I'estimation de la composition en CO2 et CH4 et les résultats

expérimentaux

CO; CH4

Expérimental Modéle  Expérimental Modele

CRD_R-C1-H1 10,55% 0,93% 3,99%  5,98%
CRD_R-C2-H1 10,52% 8,34% 456%  4,05%
CRD_R-C3-H1 6,18% 5,01% 2,82% 5,01%
CRD_R-C4-H1 10,90% 0,74% 3,60% 1,15%
CRD_R-A4-H1 11,89% 2,23% 7,78%  2,98%
CRD_R-A4-H2 13,17% 0,60% 508% 3,01%
CRD_R-P4-H1 7,31% 4,75% 2,37%  3,52%
CRD_R-C4-H1-B 11,00% 1,79% 583% 0,10%
CRD_R-A4-H1-B 12,63% 8,91% 5,67%  1,96%

Les résultats expérimentaux sont encore trés proches entre eux et ne peuvent étre utilisés pour
valider les prédictions du modéle. D’aprés le modele, la proportion de CO- produite entre les
recettes R-C2-H1, R-C3-H1 et R-C4-H1 diminue au fur et a mesure que la proportion de matiéres
résiduelles par rapport a la quantité de pin augmente dans le mélange, car le ratio ER diminue
également : 0,19, 0,15 puis 0,14, comme le montre la figure 6.6. Ce qui explique, que la recette R-
C4-H1 produisait une plus grande proportion de CO. Les différences de production entre la recette

R-A4-H1 et R-A4-H1-B, qui ont exactement la méme composition viennent du fait que le ratio ER
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de la recette R-A4-H1-B soit supérieur & 0,19 tandis que pour la recette R-A4-H1, le ratio ER
alimenté n’était que de 0,13. Ce qui peut expliquer le grand écart de proportion de CO> produit.
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Figure 6.6 Ratio ER par recette

6.2.1.2 Critéres d’efficacité

6.2.1.2.1 H,/CO
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Figure 6.7 Comparaison entre I'estimation du ratio Ho/CO et les résultats expérimentaux
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Comme les proportions de H> et CO etaient constantes expérimentalement, le ratio H2/CO I’est
également. Ils ne peuvent donc pas étre utilisés pour la validation expérimentale. La recette R-C1-
H1 ayant une quantité d’eau ajoutée trés importante possede un comportement prédit tres différent
des autres recettes. Finalement, il est possible de noter que le facteur principal du ratio Ho/CO est

le ratio ER, comme le montre la figure 6.7.
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Figure 6.8 Ratio Ho/CO prédit par le modele en fonction du ratio ER

6.2.1.2.2 Pouvoir calorifique inférieur
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Figure 6.9 Comparaison entre les prédictions du ratio H2/CO et les résultats expérimentaux
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De nouveau, les résultats expérimentaux sont trés homogenes et ne peuvent donc pas étre utilisés
pour la validation du modéle. Les syngaz obtenus par le modele ont une capacité calorifique
comprise entre 6 et 8,5 MJ/Nm?3, correspondant au syngaz attendu d’une gazéification dans un lit
fixe a courant descendant (Couto et al., 2013). Vonk et al. obtiennent en effet un pouvoir calorifique
compris entre 4,9 et 5,4 MJ/Nm?3 pour la gazéification de matiéres résiduelles dans un lit fixe
descendant (Vonk et al., 2019). Ouadi et al. obtiennent des pouvoir calorifiques compris entre 4,2
et 7,3 MJ/Nm?® pour la gazéification de résidus d’usines papetiéres dans un lit fixe (Ouadi,
Brammer, Kay, & Hornung, 2013). Cette capacité calorifique est suffisante pour assurer la

production d’électricité stable par un moteur (Y. D. Kim et al., 2013).

6.2.1.2.3 Efficacités

Table 6.1 Comparaison entre I'estimation I'efficacité de conversion du carbone (CCE) et
I'efficacité de gaz froid (CGE) et les résultats réels

CCE (%) CGE (%)

Expérimental Modéle Expérimental Modéle

CRD_R-C1-H1 52,0 74,6 46,0 60,9

CRD_R-C2-H1 72,8 94,2 63,0 72,0

CRD_R-C3-H1 43,0 90,7 37,9 74,2

CRD_R-C4-H1 60,3 76,7 46,7 59,8

CRD_R-A4-H1 62,5 89,8 55,5 75,2

CRD_R-A4-H2 41,6 74,3 33,0 75,6

CRD_R-P4-H1 40,1 95,7 31,8 72,2

CRD_R-C4-H1-B 51,5 99,7 42,0 84,5
CRD_R-A4-H1-B 76,3 99,6 65,2 76,3

L’efficacité du gaz froid expérimental (CGE) est comprise entre 32% et 65% ce qui correspond a
I’efficacité moyenne pour ce type d’installation dans la littérature. En effet, Kirsanovs et al.
trouvent des efficacités de gaz froid entre 45,6% et 61,9% pour la gazéification de bois dans un
réacteur a lit fixe (Kirsanovs et al., 2017). Les expériences de gazéification de Vonk et al. sur la
gazéification d’OM triées et de bois de CRD atteignent un CGE compris entre 38 et 52% (Vonk et
al., 2019). Guo et al. obtiennent un CCE compris entre 50% et 90% en fonction du ratio d’air
alimenté dans le réacteur et un CGE compris entre 35% et 65% pour la gazéification dans un lit
fixe de tige de mais (Guo et al., 2014). D’apres le modéle, les melanges R-A4-H2 et R-C1-H1,

semblent montrer des efficacités plus faibles, di a la quantité d’énergie nécessaire pour vaporiser
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I’afflux supplémentaire d’eau. De nouveau, les mélanges possédant un ratio ER élevé permettent

une meilleure conversion de la matiére et des ratios CCE et CGE élevés.

6.2.1.3 Température

La température dans le modéle est calculée grace aux produits formes. Un équilibre est formé a
I’intérieur du réacteur et les températures ne sont pas définies dans les conditions d’opérations mais

obtenues en fonction des produits formes.

6.2.1.3.1 Séchage
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Figure 6.10 Comparaison entre les prédictions du modeéle et les résultats expérimentaux sur la

température de sechage

Il est intéressant de noter que pour la recette R-A4-H2, la température expérimentale TT19 est tres
faible, inférieure a 100°C. En effet, plus d’énergie est nécessaire pour extraire I’eau du mélange ce
qui augmente la taille de la zone du lit et déplace Iégerement la zone de séchage plus prés de la
zone d’oxydation et donc légérement plus bas que le capteur TT19. Lors d’ajout d’eau
supplémentaire pour la gestion de la température, I’eau entre directement dans la zone d’oxydation
avec I’air, le déplacement de la zone de séchage n’est donc pas visible. La température calculée par
le modele pour la zone de sechage est superieure a celle obtenue réellement. Comme la température
n’a pas d’impact sur le modele au niveau de la zone de séchage et que cette différence est
uniquement due a la température imposée a la sortie du réacteur, cette erreur n’est pas significative

pour le modele.
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6.2.1.3.2 Pyrolyse
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Figure 6.11 Comparaison entre les prédictions du modele et les résultats expérimentaux sur la

température de pyrolyse

La pyrolyse a lieu a des températures expérimentales majoritairement comprises entre 300 et 700
°C ce qui permet une dévolatilisation importante de la matiére. Sauf pour la recette R-A4-H1 et R-
C4-H1-B dont les températures expérimentales de pyrolyse semblent tres faible (Astrup &
Bilitewski, 2010). La température a un impact non négligeable dans la zone de pyrolyse et une
surévaluation de la température dans la zone entraine une diminution de la proportion de CO> et de

H> et donc une augmentation de la proportion de CO.
6.2.1.3.3 Oxydation
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Figure 6.12 Comparaison entre les prédictions du modele et les résultats expérimentaux sur la
température d'oxydation
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La température dans cette zone a un impact sur la réaction de water-gaz-shift en fin de réaction et
sur le craquage du tar et du char, si le ratio ER est suffisant. Plus d’air est acheminé a la zone

d’oxydation plus la température est élevée et plus de composés sont oxydés.

6.2.1.3.4 Réduction
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Figure 6.13 Comparaison les prédictions du modele et les résultats expérimentaux sur la

température de réduction

Il est possible de noter que bien que les températures a la sortie de la zone de pyrolyse étaient trés
différentes entre elles, les températures a la sortie de la zone de réduction sont assez uniformes.
Les températures sont toutes trés proches dans la zone de réduction. Or la température a un impact
tres important dans la zone et sur le craquage des tar, char et méthane. L’augmentation de la
température dans la zone de réduction permet un craquage important des tar et char et une
conversion importante du CO en CO- par la réaction de water gaz shift. Luo et al. remarque en
effet que I’augmentation de la température entre 600 et 900°C entraine une réduction de 30% a
15% de la matiere entrante pour des particules entre 1 et 2cm dans un réacteur a lit fixe (Luo et al.,
2010).
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6.2.1.4 Profil de température du syngaz

Tableau 6.3 Profil de température dans I'anneau ou le syngaz circule (K)

Modeéle Expérimental
7;yred 7gYoxi YEYpyr 7}}%ec TEYOut 7§Yoxi

CRD_R-C1-H1 1043 1042 1028 917 827 919
CRD_R-C2-H1 1200 1199 1178 985 844 934
CRD_R-C3-H1 1170 1169 1151 954 877 918
CRD_R-C4-H1 985 983 973 977 766 844
CRD_R-A4-H1 1143 1142 1114 899 861 840
CRD_R-A4-H2 959 959 947 953 818 897
CRD_R-P4-H1 1158 1157 1132 982 879 958
CRD_R-C4-H1-B 1326 1325 1299 1022 940 938
CRD_R-A4-H1-B 1329 1328 1303 975 923 953

Il est possible de remarquer que la température reste presque constante entre T, et T, . la

zone de réduction ne récupére que peu d’énergie. De méme entre Ty, . et Ty, . Cependant la

Ypyr
zone de pyrolyse et la zone de séchage récupére suffisamment d’énergie pour la réalisation des
réactions endothermiques, ce qui explique les chutes de températures trés importantes. La

température expérimentale Ty, . est Iégerement plus faible que la température prédite par le

modele.

6.2.2 Limites expérimentales

Comme vu précédemment les résultats expérimentaux sont tous trés homogenes, ce qui ne permet
pas de les utiliser pour la validation expérimentale. Ainsi, la composition initiale de 1’alimentation,

ou les conditions opératoires n’ont pas 1’air d’avoir d’impact sur la qualité du syngaz.

Le capteur était nettoyé entre chaque essai, et fut recalibré durant la période d’essais. Il observait
des variations durant les essais et seules les périodes de stabilités, si possible sans injection
d’éthanol, étaient observées (exemple pour le R-C4-H1 a la figure 6.14). Le capteur est donc
capable d’observer des variations durant la période d’essais. La lecture homogene de la

composition ne semble donc pas provenir d’un probléme de lecture.
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Figure 6.14 Lecture de la composition dans le réacteur en fonction du temps

Une autre raison pour I’homogénéité des résultats peut venir de 1’ajout d’eau durant les
expériences. Elle a été fortement utilisée pour réguler les températures et va donc lisser
artificiellement les différences entre les expériences. Les températures sont beaucoup plus proches
et il est plus difficile de voir des différences sur la composition. De plus, hous avons pu voir dans
la section 4, que le modeéle voyait lui aussi peut de différence entre les différents mélanges a base
de bois. Il est donc possible que les mélanges alimentés soient trop proches entre eux pour qu’une
différence puisse étre observée dans une unité pilote. Une période d’essais avec des mélanges plus
différents (majoritairement plastiques ou majoritairement papier) pourrait permettre de voir une

meilleure variation de composition.

Finalement, le ratio ER était également trés faible pour ces expériences : compris entre 0,10 et 0,20.
Il est possible que le réacteur n’ait pas réussi a effectuer des réactions suffisamment completes et
une grande quantité de matiéres n’ayant pas réagi était présente dans les cendres. Ces réactions
incomplétes peuvent également expliquer que la composition obtenue soit identique entre toutes

les expériences.
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CHAPITRE7 CREATION D’UN OUTIL D’AIDE A LA DECISION

Malgré que la campagne n’ait pas permis de valider les résultats du modéle, il a été choisi de
I’intégrer dans VMR-Sys, afin de pouvoir tester I’intérét de la gazéification dans une étude de cas
réelle sur les OM triées.

L’objectif de cette étude est de déterminer quel flux, parmi les flux de rejets d’une usine de tri
d’OM, permettrait de produire la plus grande quantité de méthanol. Pour cela, le mélange de
matiere résiduelle identifié par Recyc-Québec lors de leur étude de 2010 a été modélisé (Recyc-
Quebec, 2010). Le modele de tri des OM développé par la chaire de recherche a ainsi pu étre utilisé
pour modéliser les mélanges obtenus aux trois points de rejets de I’usine de Valoris (Girard, Ecole
polytechnique . Département de génie, & Legros, 2018; Thibault, 2019). Le modele de
gazéification a ensuite été utilisé pour tester le potentiel de gazéification de ces trois zones de rejets.

7.1 Modele VMR

7.1.1 Choix du melange

Cette étude est basée sur le rapport produit par Recyc-Québec en 2010 (Recyc-Quebec, 2010).
Cette étude avait été commandee pour qualifier les habitudes des citoyens pour la gestion de leurs
OM. 3000 foyers de 47 municipalités ont été étudiés. Soit 60 000kg de matiéres traitées triées selon
102 catégories distinctes. L’étude a été portée sur 9 mois entre avril et décembre afin de diminuer
I’impact de la saisonnalité sur le type de déchet obtenu. Afin de simplifier I’étude de cas les 102

catégories identifiées ont été rapprochés selon 21 catégories.

Tableau 7.1 Composition du flux de OM identifié par Recyc-Québec

Nom % Masse entrante
Métaux ferreux 0,61%
Métaux non ferreux 1,32%
Verre 2,78%
Plastiques 3,11%
HDPE 0,37%

PET 0,62%
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Papiers 2,47%
Journaux 0,67%
Carton plat 2,56%
Carton ondulé 1,34%
Tétrapack 0,87%
Matériaux organiques 18,57%
Résidus verts 5,38%
Résidus alimentaire 25,76%
Branches 7,07%
Bois 2,03%
Sacs plastiques 3,16%

Le débit considéré correspond a 27 tonnes par jour (pour 7h 30 de travail). Ce débit est base sur les
débits réels imposés a I’usine de Valoris (Thibault, 2019). Ce qui correspond a un débit de 1 kg/s.

7.1.2 Modélisation de la chaine

L’annexe 9 correspond a la modélisation simplifiée de la chaine de tri de Valoris. A des fins de
simplifications, on considéere que les RDD sont entierement retirés du flux entrant pour simplifier
la gestion des OM. Les OM sont ensuite acheminés au centre de tri ou les encombrants sont séparés.
Les OM sont ensuite alimentés a un trommel qui envoie les matiéres ayant un diametre supérieur
a 12po au tri manuel. La, les cartons, plastiques durs, les métaux et le bois sont séparés
manuellement par tri positif. Le reste constitue le flux de rejet 1. La matiére ayant un diametre
inférieur a 12po est acheminée jusqu’a un aimant pour retirer les métaux puis & un second trommel.
Ce trommel posséde une taille de maille de 3po, et tout ce qui passe a travers est considéré comme
étant de la matiére organique et est envoyé au compostage. La matiére comprise entre 3 et 12po
passera ensuite par un tri balistique : la matiére 2D est emportée par le trieur. Il s’agit du flux de
rejet 3. La matiére 3D qui tombe au bas du trieur balistique est ensuite acheminée vers un aimant,
un trieur optique a PET, un trieur optique a plastiques et un courant de foucault. Toutes les matiéres
qui ne sont pas récupérées par chacun de ces flux constituent le flux de rejet 2. L’intérét de cette
étude est donc de tester le potentiel de valorisation de ces voies de rejets. Les coefficients de

transferts utilisés pour la modélisation de la ligne de tri sont présentes en annexe 8.
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7.1.3 Résultats de la séparation
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Figure 7.1 Débits massiques par flux pour 1kg de OM alimenté

La figure 7.1 présente les flux massiques obtenus pour le tri mécanique d’un kilogramme de
matieres alimenté. Il est possible de voir que les trois flux de rejets cumulent 40,6% de
I’alimentation. 55% de I’alimentation est envoyé a la matiére organique. Ce flux est composé a
pres de 90% de matieres organiques, branches, résidus verts et résidus alimentaires. Une
valorisation par compost ou méthanation est donc plus appropriée pour ce type de matiére. Ce qui
signifie que moins de 5% du flux alimenté est correctement valorisé grace au recyclage.
L’utilisation d’une valorisation thermique permettrait d’augmenter trés grandement le taux de

valorisation des OM, notamment si elle est appliquee aux flux de rejets.



103

7.2 Potentiel de valorisation par flux

Afin de déterminer le potentiel de valorisation de ces flux, il est nécessaire d’en connaitre la nature.

7.2.1 Composition macroscopique

100% - — —
50%
Rejet 1 Rejet 2 Rejet 3
M Inertes Plastics M Papiers et carton
Fines Résidus organiques M Bois
B Plastic films W Textiles

Figure 7.2 Composition des flux de rejets

Les debits sont tres différents entre les flux. Le flux de rejet 1 a un débit de 0,172 kg/s et est
composé a 3% d’inertes. Son pouvoir calorifique est assez important d0l & la quantité importante de
papiers et carton, de bois et de plastiques et atteint une valeur de 20 MJ/kg. Le débit du flux de
rejet 2, est tres faible a seulement 0,069kg/s. 1l est composé a pres de 84% de résidus alimentaire,
son pouvoir calorifique est de seulement 15 MJ/kg. Il semble donc étre le flux le moins intéressant
de premier abord. Enfin, le flux de rejet 3 : son débit est de 0,166 kg/s. Il est composé de 7%
d’inertes mais a également la plus grande concentration en plastiques de 14%. La masse valorisable

par kilogramme augmente donc fortement, ainsi que son pouvoir calorifique : il arrive a 17 MJ/kg.

7.2.2 Composition élémentaire

Comme la composition macroscopique est trés différente entre chacun des flux, leur composition

élémentaire varie également énormément.
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Tableau 7.2 Ratio O/C et H/C en fonction des flux

Rejet 1 Rejet 2 Rejet 3
o/C 0,42 0,88 0,79
H/C 0,16 0,15 0,16

Le flux de rejet 2 possede un ratio O/C plus important que les deux autres flux. L’analyse proximée
montre que le flux ayant la meilleure volatilité est le rejet 1, tandis que le flux 2 produira une
quantité plus importante de char, d0 a la proportion importante de carbone fixe. D0 a la tres grande
proportion de matiéres organiques dans le flux de rejet 2, ’humidité de ce flux est également

importante.

Tableau 7.3 Analyse immédiate de la matiére

Rejet 1 Rejet 2 Rejet 3
Cendres 10,7% 7.8% 14,1%
Volatiles 63,3% 54,5% 58,5%
Carbone fixe 7,3% 11,3% 8,5%
Humidité 18,7% 26,3% 19,0%

7.2.3 Conditions d’opérations

Les conditions d’opérations initiales sont les mémes pour toutes les recettes. La taille du réacteur
employée est celle utilisée lors des résultats expérimentaux soit une hauteur de zone de réduction
de 5,08 cm, pour un diamétre interne de 21,6cm. On considére que les particules seront alimentées
sous forme de fragments de briquettes, avec un diamétre moyen de 4cm. La densité employée est
une densité de 459 kg/m?® ce qui correspondait & la densité moyenne étudiée lors des expériences.
La pression a I’intérieur du réacteur est supposée €gale a 97715 Pa, afin d’éviter les reflux de
syngaz a I’extérieur des conduites en cas de fuites. Le débit d’air sera modifi¢ dans le modele afin

de déterminer les conditions optimales d’opérations.



Tableau 7.4 Profil de température initial

Température d’entrée
Température de séchage
Température de pyrolyse
Température d’oxydation

Température de réduction

Température de sortie du syngaz

7.3 Reésultats

Conditions initiales (K)
285
346
768
897
1121
618
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Afin de déterminer les conditions optimales de fonctionnement, une étude a été menée pour les

trois flux de rejets. Les produits de la gazéification de ces derniers ont été modélisés afin de

déterminer celui ayant la meilleure capacité de valorisation. Le ratio ER a été varié entre 0.1 et 0.5

afin de déterminer quel était le débit optimal d’air a employer pour maximiser la valorisation.

7.3.1 Composition

Comme I’humidité du rejet 2 est tres élevé comparativement aux autres rejets et que le ratio O/C

est plus élevé une plus grande proportion de Hz et de CO est produite (Dai et al., 2019). Comme

les compositions de rejetul et du rejet 3 sont proches, il est possible de voir que la composition

finale des deux flux est trés proche. La proportion de CO et de H2 produite diminue avec 1’addition

d’air a I’intérieur du réacteur.
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Figure 7.3 Composition des flux de sorties du syngaz produits par les flux de rejet 1, 2 et 3. en

pourcentage molaire. (A gauche CO, & droite Hz en %vol)
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Figure 7.4 Efficacités CCE (a gauche) et CGE (a droite) en fonction du ratio ER pour les flux de

rejets 1, 2 et 3

Comme attendu par la littérature, I’augmentation du ratio ER entraine une augmentation de la

conversion du carbone en gaz (Ghassemi & Shahsavan-Markadeh, 2014), puisque 1’ajout

supplémentaire d’air entraine un craquage des tars et des chars. Bien que le gaz ait une composition

tres importante en Hz et en CO pour un ratio ER trés faible, le débit de syngaz sortant est tres faible.

Il est donc nécessaire de choisir un ratio un peu plus important souvent compris entre 0,2 et 0,5

pour augmenter la valorisation du syngaz (Ghassemi & Shahsavan-Markadeh, 2014). L’énergie

CGE semble particulierement faible inférieure a 4% qui est d0 au pouvoir calorifique tres faible

des syngaz obtenus.

7.3.3 Valorisation
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Le pouvoir calorifique des flux de rejets est trés faible, inférieur a 4,5 MJ/Nm? alors qu’il est
souvent attendu entre 5 et 7 MJ/Nm? (Couto et al., 2013). Cela est dd a la proportion importante
d’inertes et de résidus alimentaires dans le mélange. La combustion du syngaz produit ne permettra

pas une valorisation importante mais une transformation chimique du syngaz est toujours

envisageable.
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Figure 7.6 Production de méthanol, d'éthanol et d'électricité par flux en fonction du ratio ER

Les ventes estimées des produits sont estimées pour un colt de 10 $US/MJ pour le méthanol et de
1,008US/gallon pour 1’éthanol (Spath & Dayton, 2003) et de 7,3 cts CAD/kWh (Hydro-Québec,

appliqué

2019).
Tableau 7.5 Valorisation du syngaz
Rejet 1 Rejet 2 Rejet 3

Masse flux (kg) 0,172 0,069 0,166
ER optimal 0,5 0,45 0,5
Proportion transformée en méthanol 23,4% 29,7% 22,7%
Méthanol (kg/kg OM) 0,040248  0,020493 0,037682
Proportion transformée en éthanol 8,4% 10,7% 8,2%
Ethanol (kg/kg OM) 0,014448  0,007383 0,013612
Proportion transformée en électricité (MJ/kg) 2,96 3,73 2,87
Electricité (MJ/kg OM) 0,50912  0,25737 0,47642
Profit méthanol ($CAD/kg OM) 0,0126 0,0064 0,0118
Profit éthanol ($CAD/kg OM) 0,0091 0,0046 0,0085
Profit électricité (SCAD/kg OM) 0,0103 0,0052 0,0097
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Il est intéressant de voir que malgre que les flux soient trés différents en composition, leur
proportion de transformation en méthanol sont tres proches. Cependant, les débits plus importants
des flux du rejet 1 et du rejet 3 en font de trés bons candidats pour la valorisation des matiéres.
Comme le pourcentage de transformation en éthanol est tres faible, le colt de vente semble étre
moins avantageux que la production d’électricité ou de méthanol. Le méthanol permet une
valorisation chimique importante et son prix de vente est intéressant, il semblerait étre le mode de

valorisation le plus approprié pour chacun des flux.

7.3.4 Contamination

Tableau 7.6 Contamination prédite par flux de rejets

Rejetl  Rejet2  Rejet3 Réglementation

HCI [ppm] 134.6 135,8 108,1 5
HBr [ppm] 0,2 0,2 0,3 2
HF [ppm] 13 1,8 1,7 3
K20 [ppm] 0,0 0,0 0,0
Na2O [ppm] 0,0 0,0 0,0
SO, [ppm] 0,0 0,0 0,0 2
SOs [ppm] 0,0 0,0 0,0
KCI [ppm] 1,0 2,4 1,6 3,3
NaCl [ppm] 1.4 3,7 2,6 42
S2Cl> [ppm] 0,0 0,0 0,0

Le flux de rejet 2 est le gaz qui produit la plus forte contamination par kg alimenteé. Il est en effet
composé tres majoritairement de résidus alimentaires qui sont de grands vecteurs de contamination.
La production de HCI semble dépasser les réglementations, le nettoyage des gaz doit donc étre
important afin d’éviter une contamination trop importante de 1’environnement, mais la
contamination présente dans les autres gaz est assez faible (CNESST, 2015a, 2015b, 2020a,
2020b).
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7.4 Potentiel de valorisation par flux groupés

Regrouper ou non certains des flux ensemble peut permettre d’optimiser la production de méthanol
tout en réduisant la production de contaminants. Il peut donc étre intéressant d’étudier cette

possibilité.

7.4.1 Composition macroscopique

La composition macroscopique des flux groupés est présentée a la figure 7.7. En mélangeant les
flux, il est possible de diminuer la proportion des résidus alimentaires. Ainsi, les rejets 1 et 2 n’ont
plus que 44% de résidus alimentaire pour un débit de 0,241 kg/s. Le pouvoir calorifique du flux est
donc de 18,2 MJ/kg. Les rejet 2 et 3 comportait la plus grande proportion de résidus alimentaires,
le pourcentage final est donc de 62%, le débit du flux groupé est de 0,235 kg/s pour un pouvoir
calorifique de 16,3 MJ/kg. Enfin, en réunissant les deux flux optimaux précédents (1 et 3), on
obtient un débit de 0,337 kg/s, pour un pouvoir calorifique de 18,2 MJ/kg. Si on mélange les 3 flux,
on obtient un débit de 0,4066 kg/s pour un pouvoir calorifique de 17,7 MJ/kg.

Rejet 1&2 Rejet 2&3 Rejet 1&3 Rejet 1,2&3

120%

100%

80%

60%

40%

20%

0%
M Inertes Plastics Papiers et carton M Résidus organiques M Bois M Plastic films H Textiles

Figure 7.7 Composition en biens des flux groupés

7.4.2 Composition élémentaire

I1 est possible de voir qu’en mélangeant les flux, les proportions de O/C et H/C se lissent. Ainsi,
les différences de compositions ne sont plus vraiment significatives. Le rejet 2&3 semble

néanmoins posséder un ratio O/C légérement plus élevés que les autres.
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Tableau 7.7 Composition élémentaire des flux groupés
Rejet 1&2 Rejet 2&3 Rejet 1&3 Rejet 1,2&3
o/IC 0,51 0,82 0,57 0,61
H/C 0,16 0,16 0,16 0,16
Tableau 7.8 Composition immédiate des flux groupés
Rejet 1&2 = Rejet 2&3 Rejet 1&3 Rejet 1,2&3

Cendres 9,9% 12,2% 12,4% 11,6%
Volatiles 60,7% 57,3% 60,9% 59,8%
Carbone fixe 8,5% 9,3% 7,9% 8,5%
Humidité 20,9% 21,2% 18,8% 20,1%

Les conditions d’opérations étudiées seront identiques a celles annoncées précédemment dans la
partie 7.2.3.

7.4.3 Valorisation

Comme les compositions entre les flux sont trés proches, il est possible de voir que les valorisations
finales le sont aussi. Mélanger le flux 2 aux autres flux permet de faciliter sa gazéification et
d’augmenter la part de 1’alimentation valorisée.

Tableau 7.9 Production de méthanol par kilogramme de OM alimenté

1&2 2&3 1&3 Total

Masse flux (kg) 0,241 0,235 0,337 0,407
ER optimal 0,5 0,5 0,5 0,5
Proportion transformée en méthanol 25,0% 24,4% 22,4% 21,2%
Méthanol (kg/kg OM) 0,060 0,057 0,075 0,086
Proportion transformée en éthanol 9,00% 8,77% 8,05% 7,62%
Ethanol (kg/kg OM) 0,022 0,021 0,027 0,031
Proportion transformeée en

électricité (MJ/kg) 10 309 252 208
Electricité (MJ/kg OM) 0,762 0,726 0,950 1,090
Prix méthanol ($CAD/kg OM) 0,0188 0,0179 0,0236 0,0269
Prix éthanol ($CAD/kg OM) 0,0136 0,0129 0,0170 0,0194

Prix électricité ($CAD/kg OM) 0,0154 0,0147 0,0193 0,0221
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De nouveau, il est possible de voir que le profit obtenu par la production de méthanol est supérieur
a celui obtenu par valorisation sous forme d’éthanol ou d’électricité, di au faible rendement de
I’éthanol et au prix réduit de 1’¢lectricité au Québec. Il est également possible de voir que 1’ajout
du rejet 2 au mélange 1 et 3 permet une tres lIégére augmentation de la production de produit. Les

mélanges de flux 1 et 2 et 2 et 3 produisent quant a eux des débits tres faibles.

7.4.4 Contamination

Tableau 7.10 Contamination prédite par flux de rejets
Rejet 1&2 Rejet2&3 Rejet 1&3 Rejet Total Réglementation

HCI [ppm] 135,0 116,2 121,9 1241 5
HBr [ppm] 0,2 0,3 0,3 0,3 2
HF [ppm] 1,5 1,7 15 1,6 3
K20 [ppm] 0,0 0,0 0,0 0,0
Na,O [ppm] 0,0 0,0 0,0 0,0
SO, [ppm] 0,0 0,0 0,0 0,0 2
SOs [ppm] 0,0 0,0 0,0 0,0
KCI [ppm] 14 18 1,3 15 3,3
NaCl [ppm] 2,1 2,9 2,0 2,3 4,2
S.Cl, [ppm] 0,0 0,0 0,0 0,0

Ainsi, I’ajout du flux 2 aux flux 1 et 3 augmente légérement la quantité de produits pour une
augmentation légere de la production de contaminants, notamment de HCI, de KCI et de NaCl.
Tout en restant trés proche des réglementations en vigueur. La valorisation totale des flux de rejets
est donc intéressante et permettrait de rapporter 2,7cts par kilogramme de matiere résiduelles

acheminées au centre de tri.
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CHAPITRE8 CONCLUSION ET RECOMMANDATIONS

La création d’un modeéle mixte cinétique et stoechiométrique sur la gazéification et 1’effet de la
composition d’un flux entrant de matic¢re résiduelle sur la qualité du syngaz a été présenté. Le
modele permet de prendre en compte la composition de I’alimentation en la découpant grace aux
analyses élémentaire et proximée des biens dans la zone de pyrolyse. La zone de combustion
permet de produire 1’énergie utilisée ensuite par les autres zones. Cette quantité d’énergie produite
dépendra directement de la quantité d’air alimenté au réacteur et de la composition de
I’alimentation. Finalement, la zone de réduction permettra de produire différents produits en
fonction de 1’énergie rendue disponible par la zone d’oxydation. Des essais expérimentaux ont été
effectués afin de vérifier expérimentalement la précision du modele. Neuf mélanges ont été testés
avec des compositions, des niveaux d’humidité et des débits différents. Cependant, les résultats
expérimentaux étant trop proches entre eux, il n’a pas été possible de valider le modeéle. Les
tendances observées par le modéle sont cependant proches de celles attendues par la littérature. Le
profil de température a I’intérieur du réacteur est prédit, ce qui signifie que le modele peut
déterminer les conditions d’opérations et la qualité du syngaz uniquement a partir de la composition
du flux en biens. Le modéle peut ainsi prédire assez correctement le potentiel de valorisation du

syngaz et ainsi étre utilis¢ dans un logiciel d’aide a la décision.

En modélisant une ligne existante de tri d’OM et en y appliquant un flux typique d’OM au Québec,
il est possible de tester I’intérét de la gazéification de ce flux. Ainsi, pour 1kg d’OM envoyées au
centre de tri 0,407kg sont retrouvés dans les flux de rejets. Or ces flux pourraient permettre de
produire jusqu’a 0,086kg de méethanol ou 0,031kg d’éthanol, a respectivement 30cts/kg et 62cts/kg.
Cependant, comme les OM sont des flux trés hétérogénes de nombreuses contaminations sont
possibles, notamment liées aux composés chlorés. Les débits produits de HCI sont supérieurs a
ceux attendus dans la réglementation et un nettoyage des gaz est nécessaire pour atteindre ces

réglementations.

Ainsi, il est nécessaire d’effectuer une nouvelle période d’essais avec des mélanges initiaux ayant
des compositions plus différentes afin de pouvoir voir réellement valider le modeéle. Il pourrait ainsi
étre intéressant de modéliser un mélange comprenant uniquement du plastique ou uniquement du
papier, afin d’assurer une différence significative. L’ajout d’eau devra également étre régulé afin

d’éviter de lisser artificiellement les résultats obtenus. Une nouvelle période d’essai permettrait
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également de valider les contaminations calculées par le modele. Afin de produire un modéle de
prise de décision pour la gestion des OM, il serait nécessaire de produire un modéle complet sur le
nettoyage des gaz pour atteindre les réglementations et leur colt associés. Ceci permettrait de
décider de la meilleure voie de valorisation pour les OM en fonction de leur composition en biens

et de la capacité de tri d’un centre donné.
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ANNEXE 1 ENERGIE LIBRE DE GIBBS
Avec A, B, C, D, E des coefficients utilisés pour estimer la valeur des énergies de formation de
Gibbs en [J/kmol].
Ag;;=A+B*T+C*T?+Dx+T?+E +T* (Eq. ANNEXE 1.1)

Tableau ANNEXE 1.1 Valeurs de Gibbs utilisées

ID
(6{0]
CO,
H
Vapeur
CH,4
HCI
Cly
Br2
HBr
HF
F2

K
K20
KCI
N
NH;
Na
Na;O
NaCl

H2S
SO2
SOs
S:Cl;

A [J/kmol]

-1,11E+08
-3,93E+08
0,00E+00
-2,41E+08
-6,88E+07
-9,19E+07
0,00E+00
4,15E+07
-3,06E+07
-2,72E+08
0,00E+00
0,00E+00
-3,64E+08
-2,12E+08
0,00E+00
-4,33E+07
1,08E+08
-4,17E+08
-1,80E+08
0,00E+00
-1,72E+07
-2,94E+08
-3,91E+08
-1,53E+07

B [J/kmol]
-8,65E+04
-3,21E+03

0,00E+00
3,51E+04
3,83E+04
-1,29E+04
0,00E+00
-1,88E+05
-1,08E+05
-8,88E+03
0,00E+00
0,00E+00
1,37E+05
-8,30E+04
0,00E+00
7,89E+04
-1,07E+05
1,17E+05
-7,64E+04
0,00E+00
-6,86E+04
-3,40E+04
4,44E+04
-5,23E+04

C [J/kmol]

-9,63E+00
1,53E-01
0,00E+00
2,02E+01
9,22E+01
6,07E+00
0,00E+00
3,04E+02
1,59E+02
3,29E+00
0,00E+00
0,00E+00
5,57E+01
7,09E+01
0,00E+00
4,53E+01
4,55E+00
5,83E+01
1,89E+01
0,00E+00
6,02E+01
6,29E+01
1,17E+02
3,57E+01

D [J/kmol]
8,56E-03
9,97E-04
0,00E+00
-9,33E-03
-5,46E-02
-2,80E-03
0,00E+00
-4,50E-01
-2,25E-01
-9,29E-04
0,00E+00
0,00E+00
-1,99E-01
-1,28E-01
0,00E+00
-2,30E-02

7,66E-03
-1,15E-01
-1,14E-02
0,00E+00
-4,68E-02
-6,86E-02
-1,48E-01
-4,61E-02

E [J/kmol]
-2,11E-06
-3,31E-07
0,00E+00
1,78E-06
1,24E-05
5,35E-07
0,00E+00
3,12E-04
1,53E-04
1,50E-07
0,00E+00
0,00E+00
1,98E-04
1,13E-04
0,00E+00
4,47E-06
1,79E-06
8,89E-05
1,31E-05
0,00E+00
1,98E-05
3,54E-05
8,04E-05
3,11E-05

Source

(Yaws, 2009)
(YYaws, 2009)
(YYaws, 2009)
(YYaws, 2009)
(Yaws, 2009)
(Yaws, 2009)
(Yaws, 2009)
(Yaws, 2009)
(Yaws, 2009)
(YYaws, 2009)
(YYaws, 2009)
(YYaws, 2009)
(Yaws, 2009)
(YYaws, 2009)
(YYaws, 2009)
(YYaws, 2009)
(YYaws, 2009)
(Yaws, 2009)
(Yaws, 2009)
(‘Yaws, 2009)
(‘Yaws, 2009)
(Yaws, 2009)
(‘Yaws, 2009)
(YYaws, 2009)
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ANNEXE 2 ENTHALPIES
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A, B, C, D et E les coefficients utilisés pour le calcul de I’enthalpie H. L’enthalpie est calculée en

J.mol?t. K1,

ID A
H.0

Char

CO

CO2

CHa
Vapeur
H

Tar

07)

N>
Cendres
NH;
H>S

NO

BxT? C*T3 DxT* ExT°
H=AxT+ 2 3 2 c
Tableau ANNEXE 2.1 Enthalpie des composés
B C D E

9,21E+01 -4,00E-02 -2,11E-04 5,35E-07 0,00E+00
1,09E+01 0,00E+00 0,00E+00 0,00E+00 @ 0,00E+00
2,96E+01 -6,58E-03 2,01E-05 -1,22E-08 = 2,26E-12
2,74E+01 4,23E-02 -1,96E-05 4,00E-09 -2,99E-
13

3,49E+01 -4,00E-02 1,92E-04 -1,53E-07 3,93E-11
3,39E+01 -8,42E-03 2,99E-05 -1,78E-08 3,69E-12
2,54E+01 2,02E-02 -3,85E-05 3,19E-08 -8,76E-
12

-31,368 0,4746  -3,1137E-04 8,52E-08 -5,05E-
12

2,95E+01 -8,90E-03 3,81E-05 -3,26E-08 8,86E-12
2,93E+01 -3,54E-03 1,01E-05 -4,31E-09 2,59E-13
5,23E+01 0,00E+00 0,00E+00 0,00E+00 0,00E+00
3,36E+01 -1,26E-02 8,89E-05 -7,18E-08 1,86E-11
2,98E+01 1,49E-02 0,00E+00 0,00E+00 0,00E+00
8,45E+01 0,00E+00 0,00E+00 0,00E+00 0,00E+00
2,96E+01 3,47E-02 9,29E-06 -2,99E-08 1,09E-11

SO2
(Yaws, 2009)

Tmin
2,73E+02

6,00E+01
5,00E+01

5,00E+01
1,00E+02
2,50E+02

200,000

5,00E+01
5,00E+01
1,00E+03
1,00E+02
1,00E+02
1,00E+02
1,00E+02



Valeurs d’enthalpies en fonction des biens contenus dans 1’alimentation.

Tableau ANNEXE 2.2 Enthalpies par biens

Biens

Papier et carton

PVC
Isolation en polystyrene blanc
Asphalte

Isolation en polystyrene bleu et rose
Autres combustibles

Gypse

Inertes

Isolation en polyisocyanurate
Isolation en fibre de verre
Poussiéere

Pin

Verre

PET

HDPE

PS

LDPE

Plastiques autres

Herbes

Jardin

Alimentaire

Feuilles

Couches

Organiques autres

Textile

Bois

Encombrant

(Faitli, Magyar, Erdélyi, & Muranyi, 2015)

Enthalpies [J.kgt. K]
1340
1670
1670

480
1670
2190

480

480
1670

480

480
2500

840
1670
1670
1670
1670
1670
2720
2720
2720
2720
2190
2190
1290
2720
2190

(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Yaws, 2014)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
(Faitli, 2015)
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ANNEXE 3 COMPOSITION DU FLUX DE CRD

Tableau ANNEXE 3.1 Pouvoir calorifique et composition des biens issus de CRD

PCI Analyse immédiate (% wt.)
Matériel (MJ/kg) Volatiles Carbone fixe Cendres Humidité
Papier et carton 8,01 50,13 9,54 33,40 6,93
Bois travaillé 15,86 73,93 15,70 4,82 5,55
Bois pur 16,99 76,90 15,18 1,23 6,69
PVC 15,53 88,68 3,26 1,92 6,14
Polystyréne blanc d'isolation 40,88 97,15 0,35 2,10 0,40
Plastiques 26,76 89,87 1,07 8,13 0,93
Asphaltes 7,00 19,21 13,45 66,97 0,37
Polystyréne bleu et rose 35,98 97,15 0,35 2,10 0,40
Autres combustibles 20,64 74,73 8,36 5,87 11,03
Gypse 0,71 0,00 0,00 100 0,00
Inertes 4,70 0,00 0,00 100 0,00
Isolation en polyisocyanurate 20,16 56,73 17,15 22,62 3,50
Isolation en fibre de verre 0,71 0,00 0,00 100 0,00
Poussiere 0,71 0,00 0,00 100 0,00

Pin 16,19 77,01 14,72 0,84 7,43
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Tableau ANNEXE 3.2 Composition élémentaire des biens issus de CRD

Analyse élémentaire (Yowt.)

Biens C H N S @)

Papier et carton 24,67 4,36 0,13 6,40 64,44
Bois travaillé 43,48 6,32 1,35 0,15 48,69
Bois pur 42,41 6,62 0,22 0,25 50,51
PVC 89,12 10,64 0,24 0,00 0,00
Polystyréne blanc d'isolation 87,86 7,13 0,06 0,03 4,92
Plastiques 29,02 4,80 0,18 4,39 61,62
Asphaltes 0,52 50,89 547 521 37,91
Polystyréne bleu et rose 87,86 7,13 0,06 0,03 4,92
Autres combustibles 54,80 7,10 3,06 0,01 35,03
Gypse -- -- -- -- --

Inertes - -- -- - --

Isolation en polyisocyanurate 44,02 4,34 4,36 1,12 46,16

Isolation en fibre de verre -- - -- - -
Poussiére - - - - -
Pin 47,71 6,95 0,07 0,04 45,24



ANNEXE 4 COMPOSITION DU FLUX DES ORDURES MENAGERES
Tableau ANNEXE 4.1 Analyse immeédiate des biens en provenance des OM

Biens

Métaux ferreux
Métaux non ferreux
Verre

Plastiques

HDPE

PET

Papiers

Journaux

Carton plat

Carton ondulé
Tétrapack

Autres inorganiques
Autres organiques
Résidus verts
Résidus alimentaires
Branches

Bois

Sac plastiques
Elastiques

Textiles

RDD

PCI
(MJ/kg)

19,44
6,80
0,51
35,67
40,40
22,91
14,42
15,75
14,25
14,21
18,96
0,71
8,12
15,92
15,92
15,92
17,68
39,56
20,64
20,64
0,53

Humidité

0,00
0,00
0,00
8,73
6,54
3,48
19,52
18,82
17,68
17,48
8,51
0,00
21,45
36,13
30,53
39,54
12,90
14,02
11,08
11,03
0,00

Cendres

100,00
100,00
100,00
2,12
2,24
1,26
6,48
4,22
1,96
1,81
8,33
100,00
8,88
6,15
5,07
6,65
2,44
6,28
5,87
5,87
100,00

Volatiles

0,00

0,00

0,00
88,35
91,03
91,79
66,22
67,96
70,50
70,73
76,30

0,00
61,12
47,07
50,45
47,76
72,36
78,58
74,73
74,73

0,00

Carbone fixe

0,00
0,00
0,00
0,79
0,19
3,48
7,78
9,00
9,86
9,98
6,86
0,00
8,56
10,65
13,95
6,05
12,29
111
8,36
8,36
0,00
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Tableau ANNEXE 4.2 Analyse elémentaire des biens en provenance des OM

Biens

Métaux ferreux
Métaux non ferreux
Verre

Plastiques

HDPE

PET

Papiers

Journaux

Carton plat

Carton ondulé
Tétrapack

Autres inorganiques
Autres organiques
Résidus verts
Résidus alimentaires
Branches

Bois

Sac plastiques
Elastiques

Textiles

RDD

78,97
68,73
56,27
84,88
84,87
66,01
80,56
86,82
85,88
85,91
49,78
66,76
43,08
47,36
47,36
47,94
47,30
83,90
55,29
55,29
66,76

12,00
11,12
7,52
12,30
14,97
5,37
12,53
12,44
13,29
13,25
8,59
7,08
8,74
6,87
6,87
7,79
6,65
15,76
7,18
7,18
7,08

1,46
4,25
2,15
0,37
0,16
0,16
0,78
0,74
0,83
0,84
0,42
1,68
1,72
2,93
2,93
2,22
1,15
0,34
2,18
2,18
1,68

7,56
15,89
34,03
2,46
0,00
28,46
6,14
0,00
0,00
0,00
41,21
24,44
46,44
42,83
42,83
42,05
44,91
0,00
35,35
35,35
24,44

0,00
0,01
0,03
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,04
0,01
0,01
0,01
0,01
0,00
0,00
0,01
0,01
0,04
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ANNEXE 5 COMPOSITION ET CONDITIONS D’OPERATIONS DES RECETTES
Tableau ANNEXE 5.1 Composition et débits massiques par recette

Débit entrant [kg/h]

Papier et cartons

Bois travaillé

Bois pur

PVC

Isolation polystyrene blanc
Autres plastiques

Asphalte

Isolation polystyréne rose et bleu
Autres combustibles

Gypse

Inertes

Isolation en polyisocyanurate
Isolation en fibre de verre
Poussiére

Pin

Eau

R-C1-
H1

14,46
1,84%
9,77%
10,88%
0,05%
0,16%
0,24%
1,56%
0,06%
0,16%
0,26%

75,00%

R-C2-
H1

11,91
3,68%
19,53%
21,77%
0,10%
0,32%
0,48%
3,13%
0,13%
0,32%
0,53%
0,01%
0,01%

50,00%

R-C3-
H1

12,76
5,52%
29,30%
32,65%
0,16%
0,49%
0,72%
4,69%
0,19%
0,48%
0,79%
0,01%
0,01%

25,00%

R-C4-
H1
8,85
7,36%
39,06%
43,53%
0,21%
0,65%
0,96%
6,26%
0,25%
0,64%
1,06%
0,01%
0,02%

R-Ad-
H1
18,59
9,49%
28,65%
48,91%
0,27%
0,83%
1,24%
8,07%
0,33%
0,82%
1,36%
0,01%
0,02%

R-Ad-
H2
20,63
8,51%
25,70%
43,86%
0,24%
0,75%
1,11%
7,24%
0,29%
0,74%
1,22%
0,01%
0,02%

10,31%

R-P4-
H1
17,51
24.67%
44,19%
15,37%
0,71%
1,42%
5,16%
3,13%
0,40%
1,82%
2,53%

R-C4-H1-
B
16,00
7,36%
39,06%
43,53%
0,21%
0,65%
0,96%
6,26%
0,25%
0,64%
1,06%
0,01%
0,02%

128

R-A4-H1-
B
12,76
9,49%
28,65%
48,91%
0,27%
0,83%
1,24%
8,07%
0,33%
0,82%
1,36%
0,01%
0,02%
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Tableau ANNEXE 5.2 Conditions d’opérations obtenues par recettes
R-C1-H1 R-C2-H1 R-C3-H1 R-C4-H1 R-A4-H1 R-A4-H2 R-P4-H1 R-C4-H1-B R-A4-H1-B

Tin (K) 286 286 286 291 284 285 286 283 284
T, (K) 596 642 497 504 376 346 599 485 388
T, (K) 893 937 909 957 669 768 985 627 792
T, (K) 919 934 918 844 840 897 958 938 953
T, (K) 1167 1157 1122 1122 1110 1121 1141 1123 1175
Toutsymgas (K) 627 644 677 566 661 618 679 740 723
Pression (Pa) 97708 98039 98565 97950 96817 97756 97454 97177 97715
Taille particules (cm) 0,04 0,04 0,04 0,04 0,04 0,04 0,04 0,04 0,04
Densité (kg/m3) 224 263 339 486 459 459 448 486 459
Débit air (m3/s) 0,0028  0,0030 0,0024 0,0016 0,0031 00021  0,0027 0,0034 0,0030
Ajout Eau (kg/s) 0,0014  0,0004 0,0004 0,0002 0,0002 0,0006  0,0003 0,0000 0,0002

Tair (K) 286 286 286 291 284 285 286 283 284
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ANNEXE 7 RESULTATS EXPERIMENTAUX

Périodes d’essais

Trés peu de résultats peuvent étre analysés de la premiére période de test, en effet, la matiere était
trop légére et trop grande pour étre alimentée convenablement dans le réacteur. La plupart des
expériences n’ont pas permis de conclure sur la faisabilité de la gazéification de ce flux de matiéres.
C’est pour cela qu’une seconde période d’essais a été¢ définie, avec cette fois un prétraitement
important des CRD. Cependant, il est intéressant de noter que la premiére période d’essai permet
de définir une densité minimale d’alimentation et un angle de repos minimal, au-dela desquels
I’alimentation n’est pas possible. Ces informations n’étant pas disponible dans la littérature, ni
prises en compte dans le mode¢le, la premiére période d’essais permet de conclure sur les besoins

de prétraitement minimal de n’importe quel flux de maticre.

Tableau ANNEXE 7.1 Comparaison des facilités d'alimentation en fonction du prétraitement

choisi Hz
Masse volumique Angle de repos Tailles de Alimenté
(kg/m3) ®) particules (cm)
R-C1 158 31 10 Blocages
R-C2 141 41 10 Oui
R-C4 140 47 10 Oui
Sans
_ R-P4 74 47 10 Non
traitement
R-M1 96 46 10 Non
R-M2 145 47 10 Blocages
R-M3 121 49 10 Non
R-A4 459 35 4 Oui
R-C1 224 39 4 Oui
) R-C2 263 38 4 Oui
Briquettes :
R-C3 339 37 4 Oui
R-C4 486 34 4 Oui
R-P4 448 36 4 Oui
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Ainsi, d’apres le tableau ANNEXE 7.1, les mélanges ayant une masse volumique inférieure a 100
kg/m3 ne peuvent pas étre alimentés et nécessitent absolument une densification. Les mélanges
possédant une masse volumique supérieure a 100kg/m® semblent pouvoir étre alimentés, si leur
angle de repos est compris entre 35 et 45°. Il est également a prendre en considération que la matiére
était trop peu broyée lors de la premiére période d’essais, ce qui a entrainé des blocages importants.
La densification de la mati¢re a permis de diminuer le diameétre des particules, d’augmenter leur
masse volumique et de conserver un angle de repos compris entre 35 et 40°. Il pourrait étre
intéressant d’effectuer de nouveaux essais non densifiés avec des diameétres de particules plus faible
pour mieux comprendre 1’impact de 1’angle de repos et de la masse volumique.

Les mélanges R-M1, R-M2 et R-M3 sont des mélanges uniquement étudiés lors de la premiere
période d’essais. Le mélange R-M1 consistait en 65% de bois et 35% de papier, le mélange R-M2
en 85% de bois et 15% de bardeaux d’asphaltes et le mélange R-M3 en un mélange plus

complexe présenté au Tableau ANNEXE 7.2. Les autres recettes sont présentées en annexe 5.

Tableau ANNEXE 7.2 Composition du mélange R-M3

R-M3

Papier et carton 8,60%

Bois travaillé 14,10%

Bois pur 49,60%

PVC 0,70%

Polystyréne 2,70%
blanc d’isolation

Plastiques 2,40%

Bardeaux 10,80%
d’asphaltes

Polystyréne 1,60%
d’isolation bleu
et rose

Autres 0,40%
combustibles

Gypse 6,50%

Inertes 1,90%
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Isolation en 0,30%

Polyisocyanurate

Isolation en fibre 0,40%
de verre

Poussiere 0,00%

Pin 0,00%

Les résultats étudiés seront donc les résultats de cette seconde période d’essais. Comme la
gazéification de CRD entraine la production de gaz contaminants nocifs, il a été possible de voir
’apparition de trous sur les conduites a la suite du réacteur. Comme la pression dans le circuit est
inférieure a la pression atmosphérique, de 1’air a été aspiré par ces trous, créant ’apparition
d’oxygene lors de la lecture du syngaz. Comme aucun trou n’a pu étre identifi¢ en amont du
réacteur, il a été consideré que la qualité du syngaz n’avait pas été perturbée par 1’apparition de ces
trous et la qualité du syngaz produit a été corrigée pour atteindre une proportion nulle d’oxygene
dans le syngaz.

La quantité d’air entrant par les trous étant calculée par :

Vair *x 0,21 = Voz = YOZ * Vsy (Eq. ANNEXE 7.1)

- v
Var = 2222 (Eq. ANNEXE 7.2)

La composition de chaque composé du syngaz (CO, Hz, CO2, H20, CHa, N2, O2) peut ainsi étre

obtenu par la formule suivante :

i Vsy =y Vg
y; :ylmt SYini Yigiy*" air
lréel

(Eq. ANNEXE 7.3)

Vsyim-_Vair

Avec yi la proportion volumique du composé i, V le débit volumique de 1’air ou du syngaz initial.
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Figure ANNEXE 7.1 Exemple de trous apparaissant sur la conduite du syngaz apres le cyclone

Résultats de la seconde période d’essais

Profils de température

Tableau ANNEXE 7.3 Profils de températures en degrés Celsius (°C) pour chacune des recettes.
(TT14 : température entrée de la matiére résiduelle, TT19 : température de séchage, TT16 :
température de pyrolyse, TT3 : Température approximée de combustion, TT4 : température
approximée de réduction, TT5 température de sortie du syngaz)

R-C1-H1 R-C2-H1 R-C3-H1 R-C4-H1 R-A4-H1 R-A4-H2 R-P4-H1 R-C4-H1-B R-A4-H1-B

TT14 13 13 13 18 11 12 13 10 11
TT19 323 369 224 231 103 73 326 212 115
TT16 620 664 636 684 396 495 712 354 519
TT3 646 661 645 571 567 624 685 665 680
T4 894 884 849 849 837 848 868 850 902

TT5 354 371 404 293 388 345 406 467 450



Figure ANNEXE 7.2 Schéma récapitulatif des lectures de températures dans le réacteur
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Tableau ANNEXE 7.4 Composition du syngaz par expérience

R-C1-H1

R-C2-H1

R-C3-H1

R-C4-H1-A

R-C4-H1-B

R-P4-H1

R-A4-H1-A

R-A4-H1-B

R-Ad-H2

%H:
15,11
14,88
14,60
15,99
14,43
14,77
13,54
15,85
16,07

%CO
24,11
23,84
23,72
24,74
22,84
22,66
21,80
19,01
21,43

%CHa4 %CO:2
3,99 10,55
4,56 10,52
2,82 6,18
3,60 10,90
5,83 11,00
2,37 7,31
7,78 11,89
4,25 12,75
5,08 13,17

%02
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00

%N,
46,24
46,21
52,68
44,77
45,91
52,89
45,00
48,15
44,33
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Ratio ER
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Figure ANNEXE 7.3 Ratio ER pour chaque expérience

Le ratio d’équivalence obtenu est trés faible par rapport a celui recommandé par la littérature :
environ 0.35 (Ghassemi & Shahsavan-Markadeh, 2014; La Villetta et al., 2017; Stritigas et al.,
2014; Vonk et al., 2019). En effet, comme les CRD alimentés sont déja densifié a haute
température, une partie de la biomasse a déja réagi formant la « croQte » des briquettes. La quantité
de biomasse est donc légérement surestimée. De plus, de I’eau a été injectée a presque chaque
expérience, I’agent oxydant €tait donc de 1’air mélangé a de la vapeur. Cette vapeur n’est cependant

pas prise en compte dans le calcul du ratio ER.

Contaminants

La contamination est un parameétre important de la gazeéification des OM. La quantité de tar et de
gaz nocifs doit étre controlée afin d’éviter les bris et les dangers humains. Les contaminants
principaux surveillés sont le chlore, le potassium et le magnésium. lIs sont les plus présents dans
les déchets, notamment dans le papier et carton pour le potassium et le magnésium et dans les
plastiques pour le chlore. Durant la gazéification le chlore risque de former du HCI, du NaCl ou du
KCI qui sont tous des gaz nocifs (Tchoffor, Moradian, Pettersson, Davidsson, & Thunman, 2016).
Il a été trouvé que le chlore est treés présent dans les gaz condensables comme le montre 1’étude de
composition des tars, de méme que le fluor. La condensation des tars dans les conduites est un

probléme particuliérement grave puisqu’elle peut entrainer la création de fuite (Bjorkman &
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Stromberg, 1997; Tchoffor et al., 2016). Afin de déterminer I’efficacité de la séparation de la
colonne d’absorption en chlore il est nécessaire de faire un bilan de matiére entre 1’alimentation, le

tar, les cendres et les gaz.
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Figure ANNEXE 7.5 Contaminants

Incertitudes expérimentales

Le calcul des incertitudes liées aux résultats expérimentaux a été calculé grace a I’écart type calculé
sur toute la durée d’échantillonnage. La durée d’échantillonnage étant choisie comme une période
stable de I’expérience d une durée minimale de 10min. Les mesures étant toutes prises a la seconde.
Pour les incertitudes liées aux formules, la formule suivante a été appliquée, pour ai les paramétres

de la formule.

a a
df = S-day + -+ o

aq dan

da, (Eq. ANNEXE 7.4)

Clinkers

Les clinkers ou (méachefer) sont formés dans la zone de réduction du réacteur lorsque la température
dépasse la température de fusion des cendres. Pour les OM, cette température correspond a environ
1000°C. Il est donc nécessaire de rester toujours en dessous de cette valeur pour assurer que le
réacteur fonctionne normalement. Il est arrivé pendant plusieurs tests que la température s’emballe
et dépasse ce seuil, notamment lors de la gazéification du mélange R-P4-H1, qui contient une
quantité importante de cendres. La figure ANNEXE 7.6 correspond a I’estimation de la place prise
par les machefers aprés la gazéification du mélange R-P4-H1. Comme le papier des CRD provient
en majorité du papier peint, une quantité importante de CaSO4-2H20 est présente. Or, le sulfate

de calcium diminue la température de fonte des cendres et augmente le risque d’apparition de
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clinkers. La température de rétrécissement et la température de déformation des cendres sont
respectivement a 360°C et 1120°C au lieu de 900°C et 1400°C pour du (Chen et al., 2019).

Bed Thermocouples

' : ?
: '
Ignitpr !

= —

s L CharBaske | '

Figure ANNEXE 7.6 Clinkers

La campagne expérimentale a permis de mieux comprendre les enjeux de la gazéification. L’impact
de la variabilité des OM est notamment visible au niveau des efficacités de conversion de la
matiere. Permettant ou non une conversion efficace de la matiere en syngaz. Grace a ces résultats

expérimentaux, le modéle pourra étre testé afin de vérifier leur concordance.



ANNEXE 8 COMPARAISON DES PROFILS DE TEMPERATURES
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Figure ANNEXE 8.1 : Profil de températures dans le réacteur en fonction de la recette
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ANNEXE 9 FLUX SIMPLIFIE DE VALORIS
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Figure ANNEXE 9.1 Flux simplifié de Valoris



141

ANNEXE 10 MODELISATION DE LA CHAINE DE TRI DE VALORIS
Coefficients de transfert

Tri manuel

Afin de traiter la matiere entrante, les tris mécaniques ou manuels sont représentés par des
coefficients de transfert trouvés dans la littérature.

Le tri manuel de 1’usine a lieu sur la matiére ayant une taille supérieure a 12po. Le plastique, le
bois et le carton sont récupérés par tri positif manuel, le reste de la matiére est envoyé a la voie de
rejet n°1.

D’aprés la littérature, les pourcentages de récupération sont compris entre 60 et 95% (Dubanowitz,
2000). Les pourcentages de récupérations dépendent de la vitesse d’alimentation de la matiére, du
type de matiere et du type de tri. Le taux de récupération est assez faible mais la pureté est trés

haute ce qui permet une bonne valorisation des flux propres.

Tableau ANNEXE 10.1 Coefficients de séparation manuels pour des tri positifs

Taux de séparation Efficacité de recupération

(tonnes/heures/pers)
Bois 50%
Papier/journal 0.75-5 60-95%
Carton 0.75-5 60-95%
Plastiques 0.15-0.3 80-95%

(Dubanowitz, 2000)

Séparation des métaux

Pour séparer les métaux deux types de solutions existent. L’utilisation d’un aimant permet d’attirer
les métaux ferreux en dehors de la ligne principale. Pour récupérer les métaux non ferreux, il est
nécessaire d’utiliser un courant de foucault. Ce courant permet de repousser tous les métaux non
ferreux et ainsi d’obtenir un flux valorisable.

Afin de déterminer ’efficacité de ces deux méthodes un tri des matiéres avant les zones de tri et
apres est nécessaire. En se basant sur les tris obtenus par Chamard sur la zone de tri de Valoris, il

a ainsi été possible d’identifier I’efficacité de ces deux méthodes de tri.
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Tableau ANNEXE 10.2 Coefficients de séparation choisis pour les aimants et les courants de

Foucault
Aimant Courant de Foucault
Sortie Métaux ferreux Rejet Sortie Rejet
Aluminium

Alimentaire 0.000 1.000 0.001 0.999
Papier mixte 0.000 1.000 0.011 0.989
Carton plat 0.012 0.988 0.004 0.996
Carton multicouche = 0.000 1.000 0.001 0.999
Meétaux ferreux 0.945 0.055 0.000 1.000
Meétaux non ferreux 0.000 1.000 0.406 0.594
Canettes 0.000 1.000 0.727 0.273
PET 0.000 1.000 0.000 1.000
Sacs plastiques 0.011 0.989 0.000 1.000
Bois 0.000 1.000 0.000 1.000
Résidus fins 0.000 1.000 NaN NaN
Rejets 0.004 0.996 0.001 0.999

I1 est possible de noter que comme ’aimant permet un tri positif (les métaux sont extraits du flux),
le mélange est trés peu contaminé. La contamination étant uniquement due au phénomeéne
d’entrainement. L’utilisation d’un courant de foucault nécessite de faire tomber le flux principal
pour rejeter les métaux vers une autre ligne, le phénomene d’entrainement est donc plus important.

De plus, le pourcentage de métaux non ferreux extrait reste assez faible.

Séparation des plastiques

Pour la séparation des plastiques, ’utilisation d’un trieur optique est nécessaire. Celui-Ci envoie
une impulsion lumineuse sur la matiere, qui réémet 1’onde vers un capteur. En fonction de la
longueur d’onde recue, il est possible d’identifier la maticre alimentée. Il est ensuite possible
d’utiliser un souffleur d’air pour éjecter la matiere choisie vers une sortie différente. Les trieurs
optiques sont sensibles a la couleur des matériaux, et ainsi un plastique noir ne pourra pas étre

identifié. De plus, si le plastique est positionné au-dessus d’une autre matic¢re celle-Ci peut
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également étre entrainée, ou empécher la récupération du plastique identifié. Enfin, un contenant
plastique non vide ne pourra pas étre récupéré du fait de son poids trop important (Ip, Testa,
Raymond, Graves, & Gutowski, 2018).

Tableau ANNEXE 10.3 Coefficients de séparation choisis pour les trieurs optiques

Tri optique PET Tri optique Plastiques

Rejet PET Rejet Plastiques
Aluminium 95% 5% 98% 2%
Ferreux 66% 34% 99.8% 0.2%
Film plastiques 87% 13% 78% 22%
Verre 99% 1% 78% 22%
HDPE 79% 21% 99% 1%
Inertes 99% 0.07% 100.00% 0.00%
Autres 68% 32% 96% 4%
PET 7% 93% 99.51% 0.49%
PP 88% 12% 26% 74%
Tétrapack 96% 4% 99.7% 0.3%
Résidus fins 60% 40% 99.8% 0.2%
Organiques 99.95% 0.05% 99.94% 0.06%
Autres Plastiques ~ 89% 11% 26% 74%
Papier et carton 95% 5% 99.7% 0.3%

Séparateur balistique

La mise en place d’un séparateur balistique permet de séparer les matieres en fonction de leur
forme. Ainsi, les matiéres avec une surface trés grande pour un petit volume (feuilles de papiers,
films plastiques, feuilles de carton) peuvent monter sur le séparateur tandis que celles dont les 3
dimensions sont dans le méme ordre de grandeur (chaussures, bouteilles, cannettes ...) roulent et
tombent en bas du trieur. Ce type de trieur est difficile a modéliser car il dépend des caractéristiques
des objets et non des caractéristiques de la matiere contrairement aux autres méthodes de tri. Il est

donc nécessaire de connaitre le type d’objet apparaissant dans les déchets domestiques, connaitre
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leur proportion d’apparition en fonction du type de matiéres pour comprendre et créer un modéle

cohérent (Caputo & Pelagagge, 2002).

Tableau ANNEXE 10.4 Coefficients de séparation choisis pour le trieur balistique

Séparateur balistique

2D 3D
Métaux ferreux 0,1 0,9
Meétaux non ferreux 0,8 0,2
Verre 0,7 0,3
Papier 0,98 0,02
Plastiques 0,98 0,02
Autres inorganiques 0,2 0,8
Organiques 0,6 0,4

Trommel

Le trommel a été modélisé par un modele propre de la chaire CRVMR. Le trommel permet de
séparer la maticre résiduelle en fonction de sa taille. De nouveau, ce n’est pas la matiere en elle-
méme qui permet le tri mais la forme des objets. Il est donc nécessaire pour chaque type de matiére
de définir la granulométrie des objets en fonction de leurs matieres. La distribution
granulométrique, multipliée par la probabilité qu’une traille donnée traverse le trommel permet
d’obtenir la composition finale des sorties du trommel (Girard et al., 2018).

La probabilité d’une mati¢re donnée soit présente dans le rejet du trommel, si celui-Ci correspond

n
P, = Zprk * X
k=1

Avec p,,  la probabilit¢ qu’une taille donnée k passe le trommel et Xf, la distribution

a la partie fine est donc de :

granulométrique de la matiére i a la taille k. k étant classe en différentes classes de 1 a n.

La probabilité p,, qu’une taille k de particules passe par le trommel aprés n contact est défini par
la formule suivante.
prk = 1 - (1 - p;)n
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La probabilité qu'une particule de taille k ne passe pas aprés n contact est défini par Dp, €t permet
de connaitre la composition du flux de sortie du produit.

p = (1= p)"
La probabilité py, est défini en fonction de la taille des mailles y,, en centimetres, de la taille de la
particule y, en centimétre, du ratio de surface trouée sur la surface totale f,, et du facteur

d’ajustement de la probabilité d’une particule 4.

2
Ym — Yk * Ao
Pr = (m k> *fo Vi <Ym
k

Ym
0 Yk > Ym
0,5
1
o - | o
Ok 4)’k 4)’k J

Les paramétres d’ajustement du modéle dependent donc directement de la géométrie du trommel
étudié ainsi que de la granulométrie de la matiére (Girard et al., 2018). La taille des mailles y,,, le
ratio de surface trouée f,, la longueur et le rayon du trommel, ainsi que sa vitesse de rotation sont

basés sur les conditions réelles d’opération du trommel de Valoris.



