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Résumeé et mots-clés

L’objectif de cette thése sous contrat cifre entre la société S3d et ’Ecole des Mines de Nantes
a été de développer une solution innovante et rentable de production de bio-GNV (Gaz
Naturel pour Véhicules) a 1’échelle d’une exploitation agricole. Les solutions testées pour
capter le CO, et I’H,S se sont respectivement basées sur les réactions de carbonatation
accelérée et la sulfuration du fer sur matériaux alcalins. Pour cela, un co-produits industriels a
faible valeur ajoutée a été identifié : les laitiers sidérurgiques issus de four de conversion a
oxygene (laitiers BOF pour Basic Oxygen Furnace). Des essais ont ét¢ menés a 1’échelle du
laboratoire sur le CO; et I’H,S en réacteurs statiques puis en colonne dynamique. L’étude de
la carbonatation accélérée du CO, sur les laitiers BOF et la chaux a permis d’estimer les
capacités de capture du CO; a 49 gco2/kgsor pour les BOF contre 265,4 gco2/KQcnaux pour la
chaux. La sulfuration des laitiers par H,S a conduit a une capacité de capture de
7,0+ 1,0 guos/kgsor. Suite a ces résultats, la faisabilité technique a été évaluée sur un biogaz
réel produit sur une exploitation agricole vendéenne. Des tests sur site dans une colonne
garnie de 200 g de laitiers en lit fixe pendant 46 jours ont permis de valider la faisabilité de la
désulfurisation par les laitiers BOF en conditions réelles. Cependant, les réflexions menées
sur la carbonatation du CO, ont conduit a 1’introduction d’une solution alternative a savoir la
filtration membranaire. Enfin, le bilan économique sur la filiere complete a montré que la
rentabilité de cette unité était contrainte par un investissement de 75 000 € subventionné a

30% et la consommation d’au moins 6 pleins/semaine.

Mots- clés : Biogaz, Carbonatation accélérée, Sulfuration du fer, Laitiers sidérurgiques, Bio-
GNV
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Abstract and keywords

Bio-NGV (bio- Natural Gas for Vehicles) is a bio-fuel based on the biogas in which
components such as CO, and H,S are removed. But the economical feasibility of available
and commercial technologies to perform these removals is limited to 80 Nm®/h of treated
biogas. Regarding farm scale biogas plant, fuel needs of 1 fill-up per day would represent the
treatment of only 1 Nm?®h of raw biogas. The aim of our work was to develop a solution
economically adapted to farm scale to produce bio-NGV from biogas. An alternative and low
cost material, BOF slag (Basic Oxygen Furnace slag), was then identified to perform CO,
removal by accelerated carbonation and H,S removal by iron sulfidation. The accelerated
carbonation feasibility was evaluated in batch and dynamic reactors under laboratory
conditions. But, removal capacities obtained were insufficient to be used under real conditions.
Lime was then tested and CO, removal capacities observed were higher than BOF slag ones
but still insufficient. Iron sulfidation by H,S was also tested under laboratory conditions.
Batch reactor and dynamic column investigations led to an interesting H,S removal capacity
of 7,0 1,0 gros/kgsor. Based on this result, performances were also validated under real
conditions on the biogas produced on site field. According to the whole experimental data, the
complete process of bio-NGV production was designed including the H,S removal performed
by BOF slag, CO, removal achieved in two membranes and the 200 bars compression. Finally,
the overall economical balance has showed that a total investment of 75 000 € with a subsidy
rates of 30% and a weekly fuel consumption between 6 and 28 fill-up/week will lead to a
profitable project.

Key-words: Biogas, Accelerated carbonation, Iron sulfidation, steel slag, Bio-NGV
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Introduction Générale

Introduction Générale

Le biogaz brut est un gaz combustible issu de la fermentation anaérobie de la matiére
organique. Ce processus biologique naturel a été découvert par Alessandro Volta en 1776 qui,
lors d’une promenade, constata la présence de gaz s’échappant d’un marais. Ce scientifique
mis alors en évidence ’existence du « gaz des marais » et de son inflammabilité. Mais c’est
bien plus tard que I’on attribua la production de ce gaz a I’activité microbienne présente dans
les marais. C’est ainsi qu’au début du XX*™ siécle, la premiére installation de méthanisation

vu le jour a Exeter en Grande-Bretagne permettant 1’éclairage des rues de 1a ville.

1. Contexte et enjeux

En 1973, le choc pétrolier entraina un premier engouement pour la méthanisation. De
nombreuses installations furent alors construites pour la production d’énergie a partir
d’effluents industriels et agricoles. Mais le contre-choc pétrolier des années 80 inversa cette
tendance en rendant obsoléte la valorisation énergétique par méthanisation. Apres quelques
années de latence, les énergies renouvelables connaissent aujourd’hui un nouvel essor face au
contexte énergétique de diminution des ressources fossiles associée a une prise de conscience

écologique internationale.

En décembre 2008, le Parlement Européen sous présidence francaise adoptait le Plan Climat
en accord avec les 27 chefs d’états et gouvernements de I’union européenne. Ce plan d’action

a pour objectifs d’ici 2020 :
» de réduire de 20 % les émissions de gaz a effet de serre des pays de 1’Union par
rapport a 1990 ;
» d’augmenter a 20% la part d’énergie renouvelable dans le mix énergétique de I’UE ;

» d’améliorer de 20% 1’efficacité énergetique.
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Avec des objectifs variables d’une nation a 1’autre, la France est tenue d’ici 2020 de
consommer 23% d’énergies renouvelables sur la totalité des énergies (Directive européenne
28/CE/2009). Dans le « plan d’action de la France en matiére d’efficacité énergétique », le
ministére de 1’écologie, du développement durable, du transport et du logement estime qu’a
I’horizon 2020 la consommation énergétique finale francaise sera de 135 000 ktep par an.
Ramené aux objectifs environnementaux nationaux, cela signifie que 31 000 ktep de 1’énergic

finale consommée en France devra étre d’origine renouvelable (MEDDTL, 2013).

Pour réaliser cette transition énergétique, le gouvernement francais a décidé la mise en place
de fond de financement afin d’aider les projets de R&D sur toutes les ressources quelles soit
de type hydraulique, solaire, éolienne ou biomasse. Cette derniere désigne I’ensemble de la
matiére organique d’origine végétale ou animale composée principalement de carbone,
d’hydrogéne et d’oxygeéne. Lorsque la biomasse est produite par 1’activité humaine, elle
constitue un déchet ou un résidu. Son pouvoir énergétique peut alors étre exploité pour
produire des énergies dites « vertes » tout en contribuant & une démarche de gestion et de
traitement des déchets. On distingue trois catégories de biomasse conduisant chacune a des

voies de valorisation énergétique distinctes (hors incinération) :

» la biomasse ligno-cellulosique : il s’agit de la matiére organique séche riche en lignine
(bois, paille, sciures, ...). Elle est convertie en énergie par voie thermochimique

(combustion en chaudiére, gazéification) ;

» la biomasse oléagineuse : il s’agit de la matiére organique riche en lipide pouvant étre
convertie en biocarburant. Elle peut étre d’origine animale (graisses) ou végétale

(huile de friture, extraction du colza) ;

» la biomasse fermentescible : il s’agit de la matiére organique humide et biodégradable
par les microorganismes (déjections animales, boues de station d’épuration). Elle est
riche en protéines, glucose et lipides et peut étre valorisée par voie biologique en

méthanisation pour produire du biogaz.

Plus particulierement, la biomasse fermentescible peut provenir de différents secteurs tels
que : le traitement des eaux usées (boues de station d’épuration urbaines ou industrielles), de
I’industrie agro-alimentaire, de 1’agriculture (dejections animales et résidus de culture), des
collectivités (déchets verts et fraction fermentescible des déchets ménagers), de la grande
distribution (invendus organiques a déconditionner) ou encore de la restauration collective

(restes de repas).
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Le potentiel de production d’énergie a partir de ces déchets a I’horizon 2030 a été étudié par
SOLAGRO et INDDIGO pour le compte de I’ADEME en avril 2013. L’étude a montré que le
gisement frangais mobilisable en méthanisation en 2030 pourrait atteindre 132 millions de
tonnes de matieres fermentescibles. Cela correspondrait a un potentiel énergétique de
4 800 ktep représentant 15% de ’objectif de 2020. Cette part non négligeable est d’autant
plus intéressante que 1’écart entre ce potentiel a ’horizon 2030 et la production actuelle
(350 ktep en 2011) est important (EurObserv'Er, 2012). Fort de ce constat, les politiques
publiques ont mis en place diverses mesures tel que I'arrété du 19 mai 2011 fixant les
conditions d'achat de I'électricité produite par les installations qui valorisent le biogaz
revalorisant ainsi les tarifs de rachat précédent (Arrété du 10 juillet 2006). Ces nouveaux tarifs
attractifs ont alors donné un nouvel essor a la filiere frangaise faisant passer la production
d’¢électricité a partir de biogaz de 45 ktep en 2006 a 96 ktep en 2011. Cette mesure a
également été suivie par la mise en place de conditions d'achat du biométhane injecté dans les
réseaux de gaz naturel fixées par I’arrété du 23 novembre 2011. La France, encore loin
derriére I’ Allemagne, est ainsi passée du 5°™ au 4°™ rang européen en terme de production de

biogaz (Figure 1).

Un bilan sur la production de biogaz au niveau européen, réalisé¢ par I’EurObserv’Er (2012), a
montré qu’en 2011, 83% du biogaz produit en France provenait de Centre d’Enfouissement
Technique (CET) (249 ktep) et de stations d’épuration (STEP) (42 ktep). Seulement 17%
(58 ktep) ont ainsi été produits par méthanisation agricole et décentralisée cette année la. Or,
dans I’évaluation du gisement potentiellement mobilisable en 2030, la part de déchets
agricoles représente 90% du gisement total permettant la production de 4 400 ktep sur les
4 800 ktep totaux estimés. Il est donc fort probable que la méthanisation agricole connaisse,

d’ici 2030, une croissance importante suivant deux modeles (Boulinguiez, 2010) :

» la méthanisation individuelle (modele allemand): I'unité de méthanisation est
rattachée a 1’exploitation agricole. Elle est alimentée par les déchets de la structure
agricole et éventuellement complétée par des déchets locaux (boues d’TAA, de STEP,

déchets vert, graisse de flottation, ...) ;

» La méthanisation collective (modele danois) : elle se caractérise par le regroupement
de plusieurs exploitations agricoles pour la création d’une unité commune. Chaque
partenaire du projet apporte ses matiéres sur le site, généralement a proximité, et des
déchets extérieurs sont souvent ajoutés a la ration d’alimentation du digesteur. Ce

modele est de taille plus importante que la version individuelle.
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Figure 1. Production d’énergie primaire de biogaz dans les pays de 1’union européenne fin 2011

(EurObserv'Er, 2012)

Depuis la parution des tarifs de rachat de 1’électricité, le biogaz est généralement valorisé en
cogénération permettant de produire de 1’¢lectricité revendue sur le réseau et de la chaleur
consommée localement. Cependant, 1’offre thermique dépassant souvent la demande, cette
voie de valorisation devient problématique pour la rentabilité des projets. C’est notamment le
cas des unités individuelles pour qui le choix de valorisation énergétique est limité par la taille
de I’installation. A titre d’exemple, la choix de I’injection de biométhane sur le réseau de gaz
naturel ne peut étre rentable que pour des installations produisant plus 75 Nm*h de biogaz
(Maillard, 2012). En équivalent cogénération, cette capacité limite correspond a une puissance
installée de 130 a 140 kWe ce qui correspond a la puissance installée moyenne des projets
francais. Ce constat est lié aux surcouts d’investissement et d’exploitation générés par le

traitement supplémentaire du biogaz et des frais de raccordement aux canalisations de gaz
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naturel élevés, et ce, quelque soit le deébit produit (> 130 000 €/an). Ainsi, la cogénération est,
a ce jour, la seule solution rentable de valorisation du biogaz pour les installations de
méthanisation agricole francaise produisant moins de 75 Nm®h.

Cependant, d’apres le bilan réalisé par I’AGRESTE (2012), 62% de 1’énergie consommée sur
une exploitation agricole vient du transport (Figure 2). La production de bio-GNV, désignant
le GNV (Gaz Naturel pour Véhicules) produit a partir de biogaz, semble alors représenter une

voie de valorisation intéressante en milieu agricole.

Autres Chauoffage Gaz
11% %o (Propane/Butane)
8%

Electricité
16%

Transport
62%

Figure 2. Répartition des consommations énergétiques sur une exploitation agricole (adaptée du rapport de
I’AGRESTE (2012))

Avec une solution adaptée a 1’échelle individuelle, la production de bio-GNV d’une partie du
biogaz pourrait donc venir compléter une valorisation en cogénération afin de répondre aux

besoins concrets d’une exploitation.

2. Une problématique concréte

C’était le souhait de deux exploitants
agricoles, Denis Brosset et Jean-Louis
Vrignaud, sur le GAEC du Bois Joly
implanté a la Verrie en Vendée. Ces
éleveurs de lapin et bovin possedent leur

propre unité de méthanisation. Elle a été

mise en service en Avril 2008 et est
alimentée d’une part par les déjections animales de la ferme et d’autre part par des déchets
extérieurs (déchets de marché, déchets horticoles, ...). Les quatre digesteurs en voie seche
fonctionnent en discontinu. Le biogaz produit contient entre 55 et 65% de méthane et permet
d’alimenter un moteur de cogénération de 28 kW électrique. Mais, surdimensionnes au départ,
les méthaniseurs du GAEC peuvent aujourd’hui produire plus de biogaz que prévu. Les

agriculteurs se trouvent alors contraint de faire fonctionner leur installation a demi-charge
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bien que la matiére organique soit disponible. En effet, fort de son expérience de terrain, les
éleveurs estiment & 600 Nm®¥/jour la production de biogaz qu’il pourrait atteindre quand le
cogénérateur n’en consomme qu’environ 400 Nm®/jour. La perspective de produire du bio-
GNV avec le surplus de biogaz est alors devenu une évidence pour ces deux exploitants

agricoles.

Mais comment produire du bio-GNV a partir de biogaz agricole a cette
échelle tout en assurant une rentabilité économique a ’unité ?

Voici tout I’enjeu du programme de recherche entre S3d et 1’école des mines de Nantes dont

le but a été de trouver une solution adaptée a la problématique de ces agriculteurs.

Afin d’établir 1’état actuel des recherches sur le sujet, un premier chapitre a été consacré a la
synthese bibliographique sur les technologies de traitement du biogaz pour la production de
bio-GNV. Ainsi, la problématique économique que pose la filiere de production de bio-GNV
a I’échelle individuelle a été mise en évidence. Ce constat a conduit a la nécessité de proposer
une solution innovante et peu couteuse permettant 1’accés a ce carburant quelle que soit la
taille de I’unité de méthanisation. Afin de réduire les colits d’investissement et d’exploitation,

ces travaux ont porté sur 1’étude de la possibilité d’utiliser les réactions de :

» carbonatation accélérée pour enrichir le biogaz en biométhane : La capture du CO,
serait assurée par réaction de précipitation avec des oxydes métalliques pour produire

des carbonates ;

» sulfuration du fer pour désulfurer le biogaz brut : La capture d’H,S serait réalisée par
réaction de précipitation avec des oxydes de fer conduisant a la formation de sulfure

de fer.

Les deuxiéme et troisieme parties de ce chapitre bibliographique ont alors été consacrées a ces
deux réactions. Elles ont tout d’abord été abordées du point de vue mécanistique et
technologique. Puis, les travaux de la communauté scientifique sur 1’utilisation de différents
matériaux alcalins, déchets ou co-produits industriels, pour capter le CO, atmosphérique par
carbonatation ont été analysés. Cet état de 1’art a permis d’identifier les matériaux les plus

réactifs ainsi que le design de réacteur le plus pertinent pour 1’enrichissement du biogaz.
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Concernant la désulfurisation du biogaz, la sulfuration du fer par I’'H,S a semblé présenter

deux avantages : des performances de capture élevées et la possibilité d’utiliser des déchets ou

co-produits a faible valeurs ajoutées contenant du fer. La conclusion de cette synthése

bibliographique a permis de mettre en lumiere les techniques et les matériaux intéressants

pour la mise en ceuvre de la carbonatation accélérée et de la sulfuration du fer.

Les deuxieme et troisieme chapitres de ce manuscrit ont ensuite porté sur les études

expérimentales menées en laboratoire sur, respectivement, la carbonatation accélérée et la

sulfuration du fer. Dans les deux cas, la méthode employée a consisté en la mise en place de

deux approches expérimentales :

>

en réacteur statique : les mélanges de gaz contenant le gaz a traiter ont été placés dans
des réacteurs fermés en contact avec le matériau alcalin sélectionné. Les résultats
obtenus ont permis la modélisation cinétique de la réaction mise en jeu et une pré-

étude paramétrique ;

en colonne dynamique : le matériau alcalin sélectionné a été placé en lit fixe dans une
colonne a I’échelle du laboratoire par rapport au cas d’étude. Le suivi en dynamique
de la composition du gaz traité¢ en sortie du lit a permis d’établir et d’optimiser les

performances de capture du matériau vis-a-vis du CO; et d’H,S.

Suite aux résultats obtenus en laboratoire et en conditions controlés, une étude de faisabilité

technique et économique a été réalisée sur la base du cas réel du GAEC du Bois Joly.

Présentée dans le quatriéme chapitre, cette étude s’est découpée en trois temps :

>

une partie expérimentale : la capture de I’H,S par sulfuration du fer sur les matériaux
alcalins sélectionnés a été testée en conditions réelles sur le biogaz du GAEC. Cette
étape a permis de valider la faisabilité d’utiliser les dits matériaux a 1’échelle

individuelle ;

la conception théorique d’une filiére compléte de production de bio-GNV comprenant
la désulfurisation sur le matériau alcalin sélectionné, I’enrichissement du biogaz en

biométhane et le conditionnement du biométhane en bio-GNV ;

cette filiere a ensuite fait ’objet d’une évaluation économique. Les investissements et
les flux de trésorerie ont été estimés pour réaliser 1’analyse €économique du cas
d’étude. Plusieurs scenarios ont été imaginés pour aider a conduire a la rentabilité d’un

tel projet.
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Chapitre 1

Synthese bibliographique

La premiére partie de cette revue bibliographique a pour but d’introduire le biogaz comme
une ressource pour la production d’énergie renouvelable. L’accent sera mis sur la valorisation
en tant que carburant avec un état de I’art « technologique » des procédés de production de
bio-GNV. Nous verrons alors en quoi les solutions présentées ne sont pas adaptées a la
capture du CO; et d’H,S a I’échelle individuelle.

La seconde partie de ce chapitre se focalisera sur la réaction de carbonatation du CO, sur
matériaux alcalins. Les mécanismes réactionnels mis en jeu seront présentés ainsi que les
paramétres pouvant influencer la réaction et les matériaux pouvant étre mis en ccuvre. Une
étude comparative des résultats de la littérature conduira ensuite a I’identification des

conditions les plus favorables a la capture du CO,.

Enfin, la troisieme et derniére partie de cet état de 1’art concernera la désulfurisation du
biogaz sur matériaux alcalins par sulfuration du fer. Les réactifs, les mécanismes réactionnels
et les paramétres influant les taux de capture de I’H,S seront présentés. Une analyse des
résultats obtenus par la communauté scientifique sera ensuite faite et permettra de déterminer

la solution la plus adaptée a notre projet.
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1. Le biogaz, une ressource et des besoins

Le biogaz est une ressource énergétique produite par méthanisation dont la qualité et la
quantité varient en fonction de la matiére fermentescible traitée. Il en résulte différents types
de biogaz pouvant étre directement valorisés en électricité et/ou chaleur ou bien substituer au
gaz naturel apres traitement. Cette derniere voie de valorisation, que ce soit pour I’injection
sur le réseau gazier ou une utilisation en bio-GNV, nécessite un traitement poussé du biogaz.
Tous ces aspects seront présentés ici et permettrons de situer la problématique de recherche

dans son contexte.

1.1. Le biogaz : une énergie issue des déchets

1.1.1 La production biologique du biogaz

La digestion anaérobie est un processus biologique de dégradation de la biomasse
fermentescible. En 1’absence d’oxygene, différentes familles de bactéries anaérobies
consomment la matiére organique et la restituent sous forme de gaz riche en méthane (CHy)

appelé biogaz. La matiere résiduelle est appelée digestat.

Le processus se déroule en quatre phases consécutives mettant en jeu différents groupes de
bactéries (Figure 3) (Moletta, 2008) :

» [I’hydrolyse : dégradation enzymatique de la matiére organique composée de
molécules complexes en monomeres. Cette étape est généralement la plus lente et

donc cinétiquement limitante ;

» I’acidogénése : consommation des monomeres produits lors de 1’étape précédente pour
produire des Acides Gras Volatiles (AGV) tels que ’acide acétique, propionique,

butyrique et valérigue ;

» l’acétogénese : dégradation des AGV pour produire les précurseurs directs de 1’étape

suivante: les acétates et I’hydrogéne ;

» la méthanogénese : production de méthane par consommation de [’acétate (voie

acétoclaste) et de I’hydrogene (voie hydrogénotrophe).
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Matiéres organiques complexes
rotéines, carbohydrates, lipides) J

Matiéres organique simples
Acides aminés, sucres

\5 Bactéries acidogénes
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T

Bactéries acétogénes

\5 : .
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Méthanogénes Méthanogénes
Hydrogénotrophes Acétoclastes
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Figure 3. Mécanisme biologique de digestion anaérobie

1.1.2 Les modes de production du biogaz

La fermentation anaérobie est un processus qui peut se produire de facon naturelle mais
également en conditions controlées afin d’optimiser la production de biogaz. On distingue

alors deux types de biogaz : le biogaz de décharge et le biogaz de méthanisation.

Le biogaz de décharge est issu de la fermentation anaérobie des ordures ménageres en
Centre d’Enfouissement Technique (CET). La fermentation de ces matiéres se réalise en deux
étapes. Une premicre phase aérobie qui consomme 1’oxygene présent dans le gisement suivie
d’une seconde phase anaérobie des lors que la matiére organique se trouve en absence

d’oxygene. Le biogaz est alors produit spontanément.

Le biogaz de méthanisation est issu de la digestion anaérobie de matiéres organiques dans
une cuve de méthanisation en conditions contr6lées. Les déchets utilisés proviennent
principalement de I’agriculture (déjections animales, résidus de culture), de 1’agro-industrie
(boues industrielles, sous-produits animaux, jus de cuisson, graisses, ...) ou des municipalités
(boues de station d’épuration (STEP), déchets de tonte, Fraction Fermentescible des Ordures
Ménageres (FFOM), ...). Différentes technologies peuvent étre mises en place : elles peuvent
étre continues (infiniment melangée ou piston) ou discontinues (batch). Le choix se fait
principalement en fonction de la quantité de matiere séche des produits. Les produits secs

(type fumier ou ordure ménagére) seront plutdt valorisés par voie séche (réacteur batch ou
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piston) alors que les autres produits (type lisier, boues de STEP,...) seront méthanisés par
voie liquide (infiniment mélangé). Les parameétres dimensionnants d’une unité de digestion
anaérobie sont le volume de déchet a traiter et le temps de sejour hydraulique appliqué a la
matiére. En pratique, la digestion anaérobie est généralement mésophile (autour de 38°C) car
elle assure un compromis intéressant entre rendement et consommation de chaleur (Kim et al.,
2006).

1.1.3 De la biomasse au biogaz : qualité et quantité

Il existe autant de biogaz que de sources de matiéres organiques. La biomasse fermentescible,
d’origine végétale ou animale, Se compose de carbone, d’hydrogéne et d’oxygene. Ces atomes
se trouvent sous forme de glucides (C H,,0;), lipides ( C,,H,,0,) et protéines (C, ,H,:O,N,S)
dont les proportions varient d’une biomasse a I’autre. La dégradation par les micro-
organismes de ces molécules, notées C.H,O N, S, entraine alors la production d’un gaz riche
en CHy et CO; dont les proportions dépendent de la steechiométrie de la réaction

(ég. 1). D’autres molécules peuvent également se trouver dans le biogaz tels que NH3 et H,S

dans le cas d’utilisation de matic¢re contenant des protéines (Deublein and Steinhauser, 2011).

C.H,ON, S, +y.H,O —x.CH, +(c — x)CO, +n.NH, +s.H,S €q. 1

2 n

}/:l(4c—h —20+3n+25s)
4
Avec
X :§(4c+h —20-3n-2s)

Chaque biomasse ayant une composition organique bien définie, le biogaz résultant de sa

fermentation anaérobie se caractérise par :

» son potentiel de production de méthane, exprimé en Nm3cua/tmo, qui correspond au

volume de méthane produit par tonne de matiere organique ;
» Sa composition volumique, exprimé en %, qui correspond a la teneur en unité de
volume en chacune des molécules présentes dans le biogaz.

Cependant, la caractérisation élémentaire de la matiere ne permet pas de déterminer le
potentiel réel de production de méthane d’un déchet en raison de la complexité du processus

qui dépend notamment des inhibitions et de 1’accessibilité de la matiére.

La meilleure fagon de déterminer le potentiel de production de méthane d’un substrat reste
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I’expérience. En effet, cette production peut étre estimée a ’aide de tests dit de potentiel
méthanogene biologique (PMB). lls permettent de déterminer le volume de méthane produit
par unité de masse de matiére brute ou organique et sa teneur en méthane. Le test consiste a
incuber une petite quantité caractérisée de matiére a 1’aide d’un inoculum anaérobie. La
production de biogaz totale est quantifiée par mesure de la pression et 1’analyse de la
compostion permet de connaitre la teneur en méthane du biogaz (Hansen et al., 2004).
Comme le montrent le potentiel méthane de quelques déchets agricoles, urbains ou d’agro-
industries (Tableau 1), la production de méthane est trés variable pour un seul et méme
substrat. A titre d’exemple, les potentiels méthane des déjections animales, des boues de
STEP ou des graisse d’abattoirs peuvent varier du simple au triple. Ceci peut étre du a la fois
a la matiere elle-méme (alimentation des animaux, origine des effluents épurés, ...) mais

¢galement a la méthode d’échantillonnage, les conditions de réalisation des tests PBM, ...

Tableau 1. Synthése des compositions et potentiels méthanes de divers déchets dans la littérature

Potentiel
Biomasse %MS %MO/MS méthane Références

3
M’ craltmo

(Al Seadi, 2008,

Fumier bovin 16-25% 80-88% 125-450 Moletta, 2011,
Amon et al., 2007)

(Al Seadi, 2008,

Déchets isi i -129 -820 ;
acricoles Lisier bovin 5-12% 80-82% 150-400 Moletta, 2011)
Lisier porcin 3-8% 65-80% 260-550 (Moletta, 2011)
Cannes de mais 82-88% 78-96% 196-419 (Raposo et al., 2012)
Sorgho - - 260-538 (Raposo et al., 2012)
Boues de STEP 15% 75% 240-1200 (Moletta, 2011)
Déchets (Raposo et al., 2012
-609 -630, - ’ 2
urbains FFOM * 32-60% 32-63% 60-573 Moletta, 2008)
Tonte de pelouse - - 280-970 (Moletta, 2011)
Déchets Déchets de table - - 245-525 (Raposo et al., 2012)
d"agro- (Raposo et al., 2012
industries i 9 9 - o '
Papier cartons 65% 80% 144-369 Moletta, 2008)
Graisses
d’abattoirs 700-1600 (Moletta, 2011)

* FFOM = Fraction Fermentescible des Ordures Ménagéres

La matrice gazeuse du biogaz est complexe (Tableau 2). On constate notamment que le
biogaz de méthanisation peut étre plus riche en méthane que le biogaz de décharge. Ce
phénomene est essentiellement di a I’optimisation des parameétres de digestion mis en place
dans les méthaniseurs tels que la régulation de la température, le temps de sejour hydraulique

ou encore I’homogénéisation par agitation.

Les autres éléments chimiques résultent directement de la composition de la matiére digérée.
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On peut ainsi trouver dans le biogaz de ’H,S, du NHg, du Ha, de 'O, et du N, en quantité
variable. En revanche, les siloxanes sont principalement observés a 1’état de traces dans les
biogaz de décharge. Ils proviennent des cosmétiques, des détergents, des emballages plastifiés
ou encore de la pate a papier pouvant se trouver dans les ordures ménageres (Dewil et al.,
2007, Ricaurte Ortega, 2009). Par augmentation de la température, les siloxanes se volatilisent
et sont transférés dans le biogaz (Rojas Devia, 2013). De fagon générale, le biogaz est
également saturé en eau a la température du digesteur ce qui correspond a une teneur en eau

de 50 geae/Nm® dans un biogaz mésophile (38°C).

Tableau 2. Composition moyenne du biogaz dans la littérature

Gaz Biogaz de décharge Biogaz de méthanisation

(Al Seadi, 2008,
Moletta, 2008)
(Al Seadi, 2008,

Méthane 30-75 % (Moletta, 2008) 50-75 %

1 - 0, - 0
Dioxyde de carbone 30-50 % (Moletta, 2008) 25-50 % Moletta, 2008)
) ) (Al Seadi, 2008,
Eau Saturé (Moletta, 2008) Saturé Moletta, 2008)
Hydrogene sulfuré (H,S) < 3000 ppmv (Moletta, 2008) < 10000 ppmv (Al Seadi, 2008)
. i (Tirnoveanu, . (Ryckebosch et
Azote ammoniacal 0-20 ppmv 2004) <1% al., 2011)
Hydrogéne <5% (Moletta, 2008) <1% (Al Seadi, 2008)
Oxygeéne 3-5% (Moletta, 2008) <2% (Al Seadi, 2008)
Azote <3% (Moletta, 2008) <2% (Al Seadi, 2008)
. . 3 (Rojas Devia, i (Rojas Devia,
Siloxanes (COVSi) <400 mg/Nm 2013) 2013)

1.2. La production d’énergie a partir du biogaz

Le pouvoir combustible du biogaz vient du méthane qu’il contient. Sa combustion permet de
produire de 1’énergie thermique et/ou électrique. Dans cette partie, nous definirons la valeur

énergétique du biogaz ainsi que les différentes voies de valorisation possibles.

1.2.1 La valeur énergétique du biogaz

Le méthane est le plus simple des hydrocarbures dans la famille des alcanes (un seul atome de

carbone) et sa combustion avec de 1’oxygene forme du CO; et de I’eau (éq. 2) (Guibet, 2000).
CH, +20, ->CO,+2H,0 €q. 2

La quantité de chaleur dégagée lors de la combustion compléte du méthane est caractérisée
par son pouvoir calorifique. On parle du PCS et PCI d’un combustible respectivement pouvoir

calorifique supérieur et inférieur. Ils s’expriment en quantité d’énergie par metre cube de
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combustible dans les conditions normales de température et pression. La différence entre ces
deux grandeurs vient de la prise en compte de la chaleur de vaporisation de 1’eau (contenu
dans le fluide et formé lors de la combustion). On définit le PCS comme la somme du PCI et

de la chaleur de vaporisation de 1’cau (éq. 3).
PCS = PCL+ (0 +m'y 0 )X Ly éq. 3

ol m,, , correspond a la quantit¢ d’eau vaporisée, m',, , a la quantit¢ d’eau présente dans le
fluide et L, la chaleur latente de vaporisation de 1I’eau qui vaut 2 257,9 ki/kg = 0,627 kWh/kg
a 20°C.

Pour obtenir le PCS, il faut donc calculer la quantité d’eau qui est vaporisée lors de la réaction

de combustion complete du méthane (Tableau 3).

Tableau 3. Bilan molaire sur la combustion du méthane

CH, + 20, > CO, + 2 H,0
16 g 649 44 g 360
1 9/dcra 4 9/9cha 2,75 9/gcha 2,25 9/9cha

- - - 1,60 kg HZO/N macH4

Le bilan massique (Tableau 3) montre que la combustion du méthane entraine la formation de
2,25 Geau/dcha SOIt m,, , = 1,60 kghao/Nm3chas (avec une masse volumique de méthane &
0,71 kg/Nm?® & 1 atm et 0°C). Dans le cas du biogaz, la teneur en eau m',, , est considérée

comme nulle étant donné que le biogaz, initialement saturé en eau, doit étre déshydraté avant

valorisation :
(110 + ' 10 )X Ly = my 0 x L,= 1,60 x 0,655 = 1,05 kWh/Nm® éq. 4

Les PCI et PCS globaux d’un mélange de gaz sont proportionnels a la quantité de gaz
combustible qu’il contient. Dans le cas du biogaz, ils se calculent comme le produit de la

teneur volumique de méthane par son PCI ou PCS avec:

PCI

Biogaz

= PCl,;, X Ugy, éq. 5

PCS

Biogaz

= PCS¢y, X Uy, €q. 6

Ou v, représente la teneur volumique en méthane dans le biogaz
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Ainsi, le PCI du méthane étant de 9,95 kWh/Nm?®, un biogaz classique contenant entre 50 et
70% de CH, aurait un PCI de 4,98 4 6,97 kWh/Nm?® (Tableau 4)

Tableau 4. Propriétés thermiques en fonction du CH,4 dans le biogaz

Teneur volumique en CH, PCl PCS
dans le biogaz KWh/Nm® KWh/Nm®
50-70 % 4,98 - 6,97 6,03 — 8,02
96 % 9,55 10,60
100 % 9,95 (Eyglunent, 1997) 11,00

1.2.2 Les voies de valorisation du biogaz

De part son contenu énergétique, le biogaz peut étre brdlé dans un équipement dédié pour

produire de 1’énergie thermique et/ou électrique :

» la valorisation thermique en chaudiére a gaz : la combustion du biogaz conduit a la
production de chaleur. Le rendement thermique est généralement autour de
90% (Tableau 5);

» la valorisation électrique et thermique par cogénération : le biogaz est consommé par
un groupe électrogene (moteur, turbine ou microturbine) pour produire de 1’électricité
qui sera majoritairement injectée sur le réseau national électrique et de la chaleur
récupérée par des échangeurs sur le groupe. Le rendement énergétique total est

généralement inférieur a 90% (Tableau 5);

» la valorisation en biométhane : le biogaz est traité et enrichi en méthane pour atteindre
une composition chimique équivalente a celle du gaz naturel (Annexe 1). Le biogaz
devient alors du biométhane et peut étre injecté sur le réseau de gaz naturel ou utilisé
en tant que carburant sous le nom de bio-GNV (ou bio-Gaz Naturel pour Véhicule).
Dans ce cas, le rendement énergétique est total.

Tableau 5. Rendement électrique, thermique et total de différentes machines thermique de cogénération
consommant du biogaz (RECORD, 2009)

Machine thermique Rendement électrique Rendement thermique Rendement total
Chaudiere - 90% 90%
Moteur 33-40% 45-50% 78-90%
Turbine 30-38% 40-50% 70-88%
Microturbine 25-30% 40-50% 65-80%
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La mise en place de ces valorisations est possible a condition que la composition du biogaz
respecte les recommandations des constructeurs. En effet, le biogaz brut contient, en plus du
méthane, de nombreux composés pouvant avoir un effet indésiré lors de sa valorisation. C’est
notamment le cas du sulfure d’hydrogéne, H,S, et de I’lammoniac, NHs, qui sont des produits
fortement corrosifs et peuvent altérer les équipements. L’eau doit également étre retirée afin
d’éviter les phénomenes de condensation. Concernant les siloxanes, leur teneur doit étre trés
faible car leur combustion conduit a la formation de silice, et constitue un risque pour les
machines. Au méme titre, la présence de particules telles que les poussiéres doit étre évitée.

Tableau 6. Spécifications techniques a respecter en fonction de la valorisation (RECORD, 2009, GrDF, 2011,
Rojas Devia, 2013)

Biométhane
Composés . . . -
chimiques Moteur Turbine Microturbine Injection Bio-GNV
Gaz de type H Norme 1SO
15403
CH, > 38-50% > 32% > 35% >97% > 86 %
PCS >
° 10,7a12,8 > 8,55
(0°C et S0, S0. 5.0, KWH/NmM® KWH/Nm?
1 atm)
H,S < 200 ppmv N.S. < 13,6 ppmv < 3,3 ppmv
NH; < 20-44 ppmv N.S. N.S. <4,3 ppmv
Humidité Point de rosee Point de rosee
. < 60-80% N.S. Pas de condensat < -5°C a Ppay du <-25°Ca
relative .
réseau 200 bars
Siloxanes < 1,5-8,4 mg/Nm° N.S. < 0,01 mg/Nm? N.S.
. <0,3-3um <10 pm 3
Poussiéres < 3-20 mg/Nm® N.S. < 20 ppm <5 mg/Nm
0, S.0. S.0. S.0. <100 ppmvt® < 3%
H, S.0. S.0. S.0. < 6%

N.S. pour « Non Spécifié » ; S.O. pour « Sans Objet »

@ Des dérogations sont possibles pour cette valeur en fonction de la teneur en eau dans le biogaz. GrDF étudie

au cas par cas et peut augmenter la spécification jusqu’a 7% d oxygene.

Dans le cas de la valorisation en machines thermiques, les constructeurs exigent alors des
teneurs en polluants limites dans le biogaz afin de garantir le bon fonctionnement de leurs

équipements (Tableau 6).
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Concernant le biométhane, I’enrichissement en CH; vient s’ajouter au traitement des
polluants. En France, les caractéristiques physico-chimiques du biométhane destiné a
I’injection sur le réseau sont établies par le gestionnaire de réseau de distribution, GrDF, en
accord avec GRTgaz, gestionnaire du réseau de transport. Ces spécifications techniques sont
présentées dans un «cahier des charges fonctionnels du contrdle des caractéristiques du
biogaz injecté » (Annexe 1). On constate alors qu’en plus d’exiger des teneurs en composés
polluants plus drastiques que pour les machines thermiques, la teneur en CH, doit étre
importante. En effet, le biométhane injecté sur un réseau contenant un gaz naturel de type H
(c'est-a-dire un gaz naturel a haut pouvoir calorifique circulant sur la quasi-totalité du réseau
frangais a I’exception du nord de la France) doit avoir un PCS compris entre 10,7 et
12,8 kWh/Nm? soit au moins 97% de CH,. Cet enrichissement en méthane est réalisé par la

capture du CO; qui est le second composé majoritaire du biogaz brut.

En revanche pour une application carburant directe, la norme ISO 15403 fixant les
spécifications de qualité du GNV exige un PCS supérieur & 8,55 kWh/Nm?®. Sachant que dans
le bio-GNV les calories sont apportées exclusivement par le méthane, cela correspond a une

teneur minimal en CH, de 86%.

Concernant les autres composés du biogaz, la spécification sur la teneur en eau est la plus
rigoureuse dans le cas de la production de bio-GNV a partir de biogaz. A la différence du
biométhane injectable qui circule dans des canalisations souterraines ou la température est
autorégulée par géothermie, le bio-GNV est destiné a étre stocké et consommé sous haute
pression a temérature ambiante dans le réservoir du véhicule. Le point de rosée de ce
carburant doit donc étre inférieur aux températures ambiantes extérieures probables a la

pression d’utilisation afin d’éviter tout probléme de condensation ou de gel.

Enfin, la teneur en oxygene tolérée dans la matrice gazeuse du bio-GNV est plus souple que
dans celle du biométhane pour I’injection. Fixée a 3%, elle se place en dessous de la limite

inférieure d’explosivité du méthane qui est a 4,4%.

Dans la pratique, le choix du mode de valorisation se justifie principalement par les besoins
énergetiques des producteurs. Dans le secteur agricole, la production d’électricité et de
chaleur par cogénération est la plus répandue. Elle permet aux agriculteurs de
vendre 1’électricité au fournisseur de leur choix a un tarif réglementé et d’utiliser la chaleur
sur leur exploitation. La chaleur excédentaire peut également étre vendue sous forme d’eau

chaude sanitaire a des usagers environnants via un réseau de chaleur (particuliers pour le
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chauffage, industries consommatrices de chaleur, infrastructures municipales type piscines

collectives,...).

Mais, avec 62% des consommations énergetiques liees au transport (Figure 2 — p. 34), la
production de bio-GNV a partir du biogaz permettrait de répondre a un besoin réel. De plus,
au-dela de D’aspect énergétique, le bio-GNV présente également ’avantage de réduire
significativement les émissions de gaz a effet de serre (GES) par rapport & un véhicule diesel.
Dans le cas de GNV d’origine fossile, 17% d’émissions en moins ont été constatées.
Concernant le bio-GNV, Bordelanne et al. (2011) rapportent que les émissions de GES
peuvent étre réduites de 80% par rapport a celles du gazole si 1’on s’intéresse a la chaine
complete de production (analyse en cycle de vie de la production de biogaz). En couplant le
bio-GNV a un moteur électrique, les auteurs montrent que cette réduction de rejet de GES
atteint 87%.

1.3. La production de bio-GNV : les traitements nécessaires et les
solutions techniques

La filiere de production de bio-GNV (Figure 4) se décompose en trois étapes (Ryckebosch et
al., 2011) :

» le traitement des composés tels que I’H,S, ’'H,, I’'H,0, O, ou encore les poussiéres
qui peut avoir lieu en amont ou en aval de I’enrichissement en fonction des

technologies employées ;

» D’enrichissement du biogaz en méthane par séparation du CO; permettant d’atteindre le

pouvoir calorifique souhaité ;

» le conditionnement consistant en 1’odorisation du biométhane a 1’aide de THT
(TétraHydroThiophene) puis a la compression HP (Haute Pression) pour le stockage

du bio-GNV en bouteille (250 bars) ou I’alimentation directe d’un véhicule (200 bars).

Conditionnement
Biogaz Traitement des \\Enrichissement \(Traitement des \ Odorisation .
g Bio-GNV
Méthanisation Polluants #1 en méthane Polluants #2 Compression
200 ou 250 bars

H,S, HZO, H,, 002 H,S, HZO, H,,
O,, NH3, poussieres O,, NH3, poussiéres

Figure 4. Filiere de production de bio-GNV (adaptée de Ryckebosch et al. (2011))
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Au dela de la deshumidification du biogaz (dont les procédes sont présentés en Annexe 2 et
les objectifs de traitement sont calculés par la corrélation de Gergwater en Annexe 3), seules
les teneurs en CO, et H,S doivent étre abaissées dans le cas de 1’utilisation d’un biogaz
agricole standard (Tableau 2 — p. 43) pour respecter les spécifications techniques du bio-GNV.
Un état de I’art portant sur les solutions technologiques existantes sur le marché du bio-GNV

pour la réalisation de ces deux étapes a été réalisé.

1.3.1 L’enrichissement en méthane du biogaz pour la production de bio-GNV

L’enrichissement en CH4 constitue 1’étape clé de la filiere de production de bio-GNV et de
nombreuses solutions peuvent étre mise en ceuvre. Les techniques présentées ici mettent en
jeu des phénomenes physiques, chimiques ou biologique et permettent de produire un
biométhane a la teneur en CH4 généralement élevée (> 98%). Chacune d’elles présente un

niveau de maturité différent allant du stade de laboratoire aux applications industrielles.

L’absorption ou le lavage physique est un procédé basé sur le transfert de matiére d’un
fluide vers un autre (gaz/liquide ici). Il est lié & la solubilité d’un gaz dans un solvant tel que
I’eau ou les glycols (PolyEthylene Glycol, Selexol (Hagen et al., 2001)). Par différence de
solubilité, le CHy4 reste en phase gaz quand le CO, est transféré en phase liquide (Figure 5).
Afin d’augmenter les performances épuratoires des solvants, 1’opération de lavage est
généralement réalisées sous pression (8-10 bars). Une fois chargé en CO,, le solvant peut étre
régénéré par depressurisation ou stripping a 1’air. Le lavage a 1’eau ou aux glycols est la
technologie la plus mature sur le marche de la production de biométhane avec 38 installations
en fonctionnement dont 3 en France en 2007 (Dirkse, 2007). Elle permet de produire un
biométhane contenant plus de 97% de méthane avec des pertes en CH, estimées a 2%
(Ryckebosch et al., 2011).

Scra= 26 Mycpa/Leay Scoz = 2 000 mgco,/Leay

t !

Solubilité des gaz du biogaz dans 1’eau (20°C et 1bar)

!

Stz = 1,6 Mg/ Leay Soz = 39 MPoy/Leay
Figure 5. Solubilité du CO, par rapport au CH, dans I’eau (d’aprés les fiches de données sécurités)

L’absorption chimique se base sur le méme principe a la différence que le transfert d’une
phase vers I’autre se réalise avec une réaction chimique (éqg. 7). Plusieurs réactifs peuvent étre

utilisés tels que les aminoalcools ou des solutions de carbonate de potassium (K,CO3). Un des
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amines les plus employeés pour réaliser 1’absorption du CO; est le monoethanolamine (MEA)
(é9. 7) (Godini and Mowla, 2008). Les amines ayant réagit avec le CO, sont ensuite
régénérées dans une colonne de stripping ou de distillation. Les amines chargées y sont
chauffées pour permettre 1’évaporation du CO, qui est récupéré en téte de colonne. Les
amines purifiées sont ensuite renvoyées vers la colonne de lavage du biogaz. Avec cette
technique, les pertes en méthane sont trés faibles puisqu’elle permet de récupérer 99,9% du
CH, contenu dans le biogaz brut (Hagen et al., 2001). Cette solution chimique est assez peu
utilisée dans la purification du biogaz avec une seule installation recensée en Espagne (Dirkse,
2007). Cependant, le lavage aux amines est une technologie qui a fait ses preuves en

pétrochimie notamment pour la capture des gaz acides du gaz naturel, CO; et H,S.
2R — NH, + CO, + H,0<>2R — NH? + CO¥ éq. 7

L’adsorption physique est un procédé de traitement sélectif qui se base sur ’affinité¢ d’une
ou plusieurs molécules vis-a-vis d’un matériau poreux. Aussi appelé tamis moléculaire, ce
mécanisme surfacique met en jeu des liaisons faibles de van der Walls entre les composés
liquides ou gazeux a traiter et le solide (Pellerano, 2010). Les matériaux classiquement utilisés
sont les charbons actifs et les zéolites puisque ce sont des solides ayant des surfaces
spécifiques trés importantes en raison de leur porosité (respectivement 400-2500 m2/g et 500-
800 m?/g (Pellerano, 2010)). En pratique, 1’adsorption se fait par modulation de pression ou
PSA pour Pressure Swing Adsorption. La variation de pression entre les phases d’adsorption
et de désorption permet la régénération du matériau. Pour assurer un fonctionnement continu,
la mise en ceuvre de cette technique se fait généralement dans 4 cuves en paralléle. La
technologie PSA est la deuxieme solution la plus employée pour I’enrichissement du biogaz

avec 19 installations a travers le monde (Dirkse, 2007).
La séparation membranaire du CO, peut se baser sur :

» les différences de diamétres cinétiques des molécules & séparer. La membrane se
compose alors de matiéres inorganiques (métal ou céramique) et on parle
d’ultrafiltration (Le Cloirec, 2008);

» la permeabilité des molécules en jeu vis-a-vis du matériau constituant la membrane
(Margareta, 2003). La membrane est alors constituée de polymeres (polyimide ou

d’acétate de cellulose).

Dans le cas de la séparation du couple CO,/CH,4, les membranes en polymeres ayant une
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sélectivité permeéative sont genéralement employées notamment en raison de différences de
diamétre cinétique trop faibles entre ces deux composés (Tableau 7). Dans la pratique, les
membranes en polymeére se constituent d’une multitude de fibres creuses dans lesquelles
circule le gaz a traiter. La séparation est alors régie a la fois par la sélectivité des molécules
pour le matériau constituant la membrane mais egalement par un gradient de pression. Les
différences de pression entre I’intérieur et I’exterieur des fibres conduisent a un processus en
trois temps. Les molécules ayant une affinité avec le matériau sont alors adsorbées a la
surface interne de la membrane avant de se dissoudre et de diffuser vers la surface externe
d’ou elles sont ensuite désorbées (Hagen et al., 2001). Le gaz circule au cceur des fibres
membranaires a une pression autour de 10 bars afin d’assurer une différence de pression
suffisante pour permettre la séparation. Le biogaz sortant des fibres est alors enrichi en CH, et
est appelé retentat. Les molécules de gaz ayant traversées la membrane constituent quant a

elles le perméat qui, dans le cas du biogaz, se compose principalement de CO..

Tableau 7. Diamétres cinétiques molécules du biogaz (Centeno and Fuertes, 1999, Yampolskii et al., 2006)

Molécules Diamétre cinétique
H,O (vapeur) 2,65 A
CO, 3,30 A
0, 3,46 A
H,S 3,60 A
N, 3,64 A
CH, 3,80 A

La distillation cryogénique est une solution basée sur les différences de température de
liquéfaction des différents constituants (Ryckebosch et al., 2011). Le dioxyde de carbone,
gazeux dans les conditions normales de température et de pression, se liquéfie a une
température de -170°C pour une pression de 1’ordre de 80 bars. Un des inconvenients de cette
méthode est le risque de formation d’hydrates. Il est donc nécessaire d’éliminer totalement
I’eau saturant le biogaz en sortie de méthaniseur. Le biogaz est dans un premier temps
comprimé avant d’étre refroidit en plusieurs étages par des échanges avec le biométhane. Afin
d’atteindre la température de -110°C, une détente de 80 a 8 bar est opéré ce qui entraine la
liquéfaction du CO, dans un réacteur flash. La phase gaz récuperée contient alors plus de 97%
de méthane (Hagen et al., 2001). Cette technologie, trés consommatrice d’énergie, n’a pas a
ce jour d’application industrielle connue. Toutefois, elle présente un intérét pour la production

de bio-GNL c'est-a-dire de Gaz Naturel Liquéfié a partir de biogaz.
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Enfin, des procédés biologiques peuvent étre opérés pour I’enrichissement en méthane.
Comme I’ont montré les travaux de Strevett et al. (1995), des micro-organismes autotrophes
consommateurs de CO, et d’H, peuvent étre utilisés. Placées dans une fibre creuse, les
bactéries sont mises en contact avec un gaz dont le ratio molaire H, :CO, est de 0,79 :0,21 et
résulte du mélange entre un biogaz de synthese (50-60%CH,, 30-40%CO, et 1-23%H,S) et de
I’H,. Les auteurs ont ainsi démontré que, en condition thermophile (65-70°C), les bactéries
méthanogénes, Methanobacterium thermoautotrophicum, permettaient d’enrichir le gaz de
synthese en méthane a hauteur de 96% par conversion biologique du CO, et du H, en CH4. A
la différence de toutes les autres techniques d’enrichissement, cette approche biologique
permettrait donc de convertir le CO, en CH, plut6t que de simplement le séparer (Strevett et
al., 1995) Toutefois, elle n’a toujours pas trouvé de débouché industriel et reste au stade

expérimental.

1.3.2 La désulfurisation du biogaz

Les techniques d’abattement de la concentration en H,S en méthanisation agricole sont
généralement in-situ et réalisées par oxydation biologique ou réactions avec des oxydes

métalliques tels que le fer ou le zinc (Hagen et al., 2001).

L’oxydation biologique de I’H,S est réalisée par des microorganismes de la famille des
thiobacilles. En présence d’oxygéne, la population microbienne oxyde 1’H,S pour produire du
soufre élémentaire et de I’eau (éqg. 8) (RECORD, 2009). De I’air est donc directement injecté
dans le ciel gazeux du digesteur pour apporter I’oxygeéne nécessaire aux bactéries. Le soufre
élémentaire solide est alors évacué avec le digestat. Ce traitement biologique permet de
réduire jusqu’a 20 ppmv la quantité d’H,S dans le biogaz avec une efficacité¢ de I’ordre de 80
a 99 % (Schomaker et al., 2000). L ’apport d’air varie entre 2 et 8% du debit de biogaz produit
en fonction de la steechiométrie de la réaction (Krich et al., 2005, RECORD, 2009).

2H,S+0, =28+2H,0 éq. 8

La précipitation sur des oxydes de fer de I’H,S peut également étre réalisée a 1’intérieur du
digesteur. Les cations ferreux Fe?* et ferriques Fe®* réagissent avec les ions sulfures pour
former un précipité insoluble FeS (ég. 9 et ég. 10) (Ryckebosch et al., 2011). Ces cations de
fer (11) et (11) sont généralement introduits sous forme de chlorure, FeCl, et FeCls. Une

teneur de 10 ppmv d’H,S peut ainsi étre obtenue (Wheeler et al., 2003).
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Fe* +§% —FeS €. 9
2Fe* +35% —2FeS+S éq. 10

Appliquees a la production de bio-GNV, ces deux techniques in-situ ne permettent pas
d’atteindre la spécification sur I’H,S a 3,3 ppmv. Peu couteuses a I’investissement, elles
peuvent cependant constituer un prétraitement pour abattre 1’H,S du biogaz avant un
traitement plus poussé. Plusieurs solutions d’affinage de la concentration en H,S pour la
production de bio-GNV peuvent étre mises en place qu’elles soient d’ordres biologique,
physique ou chimique.

Le traitement biologique s’appuie sur le méme principe que 1’oxydation in-situ. Le biogaz
en sortie de digesteur est mélangé a de l’air avant d’entrer dans un biofiltre contenant des
microorganismes fixés sur un garnissage organique (tourbe, écorces, compost, bagasse de
canne a sucre, coquilles de noix) ou minéral (céramique, cristobalite calcinée, perlite)
(Dumont et al., 2008). De I’eau s’écoulant de la téte vers le pied de la colonne de filtration
permet d’absorber 1’H,S qui est ensuite oxydé par les bactéries (ég. 8) (Ryckebosch et al.,
2011).

L’absorption ou lavage physique de I’H,S est lié a la solubilité de I’hydroxyde de soufre
dans un solvant tel que 1’eau (Figure 6). Le procédé est équivalent a celui mis en ceuvre pour
la capture du CO,. Cependant, les composés soufrés sont difficiles a extraire du solvant ce qui
limite sa régénération et oblige une circulation du solvant en boucle ouverte (Ryckebosch et
al., 2011). En effet, comme le souligne Wheeler et al. (2003) et Margareta et al. (2003) :

» il est trés difficile de retirer complétement I’'H,S dissous dans 1’eau par

dépressurisation,

» 1’oxygene de I’air lors du stripping présente le risque de réagir avec 1’H,S pour former

du soufre solide et colmater les équipements.

Scra= 26 MYcal Leay Stizs = 3 980 MG/ Leay

1 t

Solubilité des gaz du biogaz dans 1’eau (20°C et 1bar)

!

Stz = 1,6 Mg,/ Legy So2 = 39 MQyo,/Leqy

Figure 6. Solubilité d’H,S par rapport au CH,4 dans I’eau (d’apres les fiches de données sécurités)
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L’absorption chimique de I’H,S peut également se faire par réaction acido-basique sur un
solvant tel que de la soude en solution. Deux réactions consécutives entrainent la formation de
deux sels, le sulfhydrate de sodium, NaHS et le sulfure de sodium, Na,S (éqg. 11 et éq. 12)
(Ryckebosch et al., 2011). L’utilisation de soude permet d’augmenter le transfert entre phase
en comparaison de 1’absorption physique a I’eau. Conduisant a de meilleures performances de
traitement, la quantité de solvant nécessaire et la demande en pompage sont réduites.
Toutefois, le mélange eau/soude chargé en sel ne peut pas étre régénéré ce qui induit un débit

d’alimentation en eau important et le rejet du solvant contaminé.
H,S+ NaOH —NaHS+ H,0 éq. 11

NaHS+ NaOH —Na,S + H,0O éq. 12

Les travaux récents de Krischan et al. (2012) ont montré que la réaction avec le peroxyde
d’hydrogéne, H,O,, en solution en milieu basique permettait également la capture d’H,S sous
forme de soufre élémentaire (ég. 13). En exces de H,0,, le soufre formé réagit pour produire
des sulfites SOs> (éq. 14). En tant qu’intermédiaire réactionnel instable, les sulfites se
combinent a I’eau oxygénée pour former des sulfates, SO4> (ég. 15) ou & un atome de soufre
pour former des thiosulfates S,05° (éq. 16). Les essais sur pilote en conditions réelles ont

montré une efficacité de séparation moyenne de 97%.

HS* +H,0, —»S+H,0+OH" éq. 13
S+H,0, »SO* + H,O+2H" eq. 14
SO +H,0, »SO> + H,0 éq. 15
S+S0¥ —8,0" éq. 16

L’adsorption chimique de I’H,S se base sur la réaction d’oxydation pour former du soufre
¢lémentaire solide et de I’cau (éq. 8). Elle est réalisée sur un matériau poreux (charbon actif
ou zeolites) qui joue alors le rdle de catalyseur et dont D’activité est augmentée en
I’imprégnant de KOH ou KI. Le taux d’oxydation dépend des pressions partielles des deux
réactifs, H,S et O, et des caractéristiques de 1’adsorbant. Le charbon actif est le matériau
géneralement utilisé. Ses performances varient de 4,2 gu2s/Kgmat. pOUr un charbon active brut a

23,2 gnzs/Kgma. pour un charbon activé imprégné de KOH en conditions atmosphérique
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(Rojas Devia, 2013). La régenération du matériau peut ensuite étre assurée par chauffage a
450°C (Klein and Henning, 1984). Cette technique permet d’abattre la concentration en H2S
sous 3 ppmv.

La réaction de sulfuration du fer peut également étre mise en ceuvre pour capter I’H,S du
biogaz dans un filtre sec en sortie de digesteur. Il s’agit de la réaction de précipitation entre
I’hydroxyde de soufre et le fer produisant du sulfure de fer (11 ou Ill). Le fer est apporté sous
forme de chlorure, FeCl, (ég. 17), ou d’oxyde, FeO et Fe,O3, ou d’hydroxyde, Fe(OH), et
Fe(OH); (éqg. 18, éq. 19, éq. 20, €qg. 21, éqg. 22). Il peut s’agir de limaille de fer oxydée
(rouille), de média imprégné (copeaux de bois ou pellets) ou encore de 1’adsorbant
commercial Sulfatreat® composé de différents oxydes métalliques. L’efficacité de ce procédé
peut atteindre 99% (Ryckebosch et al., 2011) avec des capacités de capture de
200 gri2s/KGcopeauxs 500 grzs/KOpeliets €t 120 gros/kg respectivement pour les copeaux imprégnes,
les pellets (Wheeler et al., 2003) et Sulfatreat ®. Légerement exothermique (McKinsey Zicari,
2013), ces réactions sont optimales pour des températures entre 25 et 50°C (Ryckebosch et al.,
2011) et un taux d’humidité autour de 40% (0,4 L/kg (Kohl and Nielsen, 1997)).

Cette technique présente également [I’avantage d’étre régénérative a 1’oxygéne
(ég. 22). Cependant, en raison de la forte exothermicité de cette réaction

(AH, =-198 kJ/mol, ¢ (McKinsey Zicari, 2013)), la mise en ceuvre de cette étape doit

étre soigneusement contrdlée en température et proportion d’oxygene afin d’éviter 1’auto-

inflammation du media (Schomaker et al., 2000).

FeCl, +H,S —>FeS +2HCI €. 17
FeO+H,S —FeS+H,0 éq. 18
Fe,0, +3H,S —>Fe,S, + 3H,0 6. 19
Fe(OH), + H,S —FeS +2H,0 éq. 20
2Fe(OH), +3H,S —>Fe,S, +6H,0 6. 21
2Fe,S, +30, —2Fe,0, +6S 6q. 22
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1.4. Conclusion

Dans un contexte favorable au développement des énergies renouvelables, la méthanisation
agricole, et le biogaz qu’elle produit, représente une part non négligeable des ambitions du
plan climat frangais. De plus, avec en moyenne 62% des consommations énergétiques dédiées
au transport sur une exploitation agricole, la production de biocarburant a partir de biogaz
constitue un débouché énergétique pertinent au regard des besoins. Couplé a des avantages
environnementaux (réduction des émissions polluantes) et I’amélioration des rendements
énergeétiques par rapport a la cogénération, le développement de la production de bio-GNV a
I’échelle individuelle pour une utilisation interne pourrait contribuer a atteindre les objectifs

nationaux et européens.

La production de bio-GNV passe par plusieurs étapes de traitement. Dans le cas de
I’utilisation de biogaz agricole, les deux composés a capter sont le CO; et I’H,S. L’état de
I’art des solutions d’enrichissement et de désulfurisation dressé ici a montré que de

nombreuses technologies pouvaient techniquement étre mises en place.

Mais sont-elles pour autant économiquement adaptées a la production de bio-GNV a I’échelle

individuelle ?

Afin de répondre a cette question, des bilans technico-économiques sur les solutions

d’enrichissement que de désulfurisation ont été réalisés.

1.4.1 Bilan technico-économique sur les solutions d’enrichissement

La capture du CO;, permettant I’enrichissement en méthane du biogaz en augmentant son

pouvoir calorifique peut se faire par voies :
» physique avec le lavage a ’eau ou aux glycols, I’adsorption sur charbon activé ou la
cryogénie ;
» chimique avec le lavage aux amines ;
» biologique avec la dégradation du CO, par des micro-organismes autotrophes ;

» mécanique avec la filtration membranaire.

Chacune de ces solutions présentes des avantages et inconvénients et le choix technologique
se fait au cas par cas (Tableau 8). Dans son rapport scientifique, Dirkse (2007) dénombrait 65

exemples d’applications industrielles dont les plus répandues semblent étre le lavage a I’eau
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(30 unités) et le PSA (19 unites).

Concernant les échelles de ses applications industrielles, on constate que ces solutions se
destinent & une production de bio-GNV importante (> 80 Nm®sz¢/h). Bien que techniquement
performantes quel que soit le débit traité, cette observation est principalement liée a ’aspect
économique de telles installations. En effet, Urban et al. (2007) ont ainsi mis en évidence dans
leur étude technico-économique des solutions de production de biométhane que les codts
d’enrichissement connaissaient une augmentation franche pour des débits inférieurs a
500 Nm®sc/h (Figure 7). Cette économie d’échelle est principalement due & la présence
d’équipements indispensables au fonctionnement du procédé et qui ne dépendent pas du débit

traité (organes de sécurité, systeme de contrble, matériaux moyenne et haute pression,...).
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Figure 7. Cotts d’enrichissement en fonction du débit de biogaz brut a traiter (Urban et al., 2007)

Mais, a I’échelle d’une exploitation agricole, les besoins en carburant sont bien en dega de ces
débits. En effet, considérant un besoin d’une dizaine de pleins par jour, [’unité
d’enrichissement devrait traiter seulement 10 Nm%h de biogaz®. A ce jour, aucune
technologie ne présente de rentabilité économique a cette échelle. Il existe donc un vide
technico-économique pour les producteurs de biogaz agricole souhaitant valoriser quelques
metres cubes de leur biogaz en bio-GNV en complément d’une cogénération pour tendre vers

I’autonomie énergétique sur leurs exploitations.

! Sachant qu’environ 25 Nm? de biogaz brut & 60%cy. sont nécessaires a la production d’un plein de 80 L de bio-
GNV a 95%cha a 200 bars
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Le développement d’une solution a moindre colt d’investissement et d’exploitation
permettrait donc d’¢largir le champ de valorisation pour le biogaz. C’est dans ce contexte de
limitation des colts et de simplification technique que ces travaux de recherche se sont
orientés vers 1I’é¢tude du potentiel de capture du CO, par carbonatation accélérée sur matériaux

alcalins pour 1’étape d’enrichissement.
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Tableau 8. Synthése des solutions d’enrichissement du biogaz

Unité en
Débits de Codits (pour 100 Nm3gw/h) fonctionnement en
biogaz Avantages Inconvénients (Bio-methane Regions, 2012) - 2007
Procédés brut (Ryckebosch et al., 2011, De (Ryckebosch et al., 2011, De (Dirkse, 2007)
traités Hullu et al., 2008) Hullu et al., 2008) Investissement  Exploitation
Nm3se/h vesti xploitati .y -
(Nm°gg/h) €/Nmiar/h E/NMay, Quantité  Maturité
Pas de produits chimiques Meeaie s U2 ez
CEVERSE >80 Faible pertes en CH, (< 2%) Fal_ble_ adaptabilité aux 10,1 0,140 30 Industrielle
. I’eau - " a variations de composition du
Absorption Traitement H,S simultané bi
hysique 0gaz
P Lavage au Traitement simultané d’H2S, Utilisation d’un produit 8
solvant - NH3, HCN et H2S chimique p 9,5 0,148 (Solvant  Industrielle
organique Faible pertes en CH4 g PEG)
Haute performance
Adsorotion (95-98%CH,) Empoisonnement par H,S
Traitemen hvsi %e PSA > 200 Permet de traiter Nécessité d’un systéme de 10,4 0,128 19 Industrielle
t physique physiq simultanément plusieurs contrdle conséquent
constituants (N5, O,)
Pas d’utilité (hors électricité) E(;Srg:e de colmatage des
Membrane > 200 Unité compagte o Conflit entre pureté et taux de 7,3-7,6 0,108-0,158 7 Industrielle
Pas de produits chimiques P
récupération du CH,
Pas de produits chimiques CAPRKIET QP e
Distillation cryogénique = Taux de récupération grand (nombreuses teghnolpgles et ND ND ND En cours
forte demande énergétique)
Lavages Taux de récupération éleve Coit d’investissement
1 1 0
;rgﬁ;:girgi: ;??:qpllon aux i g(:)r?‘a’sgfg)i)ble pertes en CH important 95 0,144 1 Industrielle
. 4 \
amines (< 0,1%) Ne seche pas le gaz
Conversion biologique du
. . . i CH, en CO, (Augmentation Ajout de H,
Traitement biologique de la quantité de CH, et Pas mature ND ND ND Recherche

réduction des rejets de CO,
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1.4.2 Bilan technico-economique sur les solutions de désulfurisation

Dans la pratique, la technique la plus employée en méthanisation agricole est 1’oxydation
biologique in-situ. Elle est mise en place dans le but d’abattre I’H,S dans des biogaz a
destination de moteurs de cogénération dont la teneur limite en H,S est plus élevée que pour
le bio-GNV (< 200 ppmv). Dans le cas de la production de bio-GNV (Tableau 6 — p.46), les
procédés in-situ doivent étre complétés par une étape d’affinage ayant les performances
épuratoires siffisantes pour assurer le respect de la spécification sur la concentration en H,S

qui doit étre inférieure a 3,3 ppmv.

La filtration sur charbon actif imprégné est la technique la plus répandue pour I’affinage de la
concentration en H,S a grande échelle. L’utilisation de charbon imprégné appliqué a la
production de bio-GNV a I’échelle individuelle reviendrait de 3 200 & 4 400 €/an’. Bien que
raisonnable, ce colt d’exploitation pourrait étre abaissé par 1’utilisation de la réaction de
sulfuration du fer qui présente des performances 10 a 20 fois plus importantes que celles du
charbon actif imprégné de KOH. De plus, des déchets ou co-produits a faible valeur
ajoutée peuvent étre source de réactif a savoir le fer. C’est pour ces deux raisons que nous
avons choisi d’étudier la faisabilité technique d’utiliser des matériaux industriels pour réaliser

I’étape de désulfurisation de la filiere de production de bio-GNV.

Z Calculé sur la base de 10 Nm®h de biogaz prétraité contenant 100 ppmv d’H,S, d’une capacité de capture
d’H,S du charbon imprégné de 23,2 g/kg et d’un cofit au kilogramme de 2,2 a 3 €/kg hors livraison.

Page | 60



Chapitre 1. Synthese bibliographique

Tableau 9. Synthese des solutions de traitement d’H,S (Wheeler et al., 2003, Ryckebosch et al., 2011)

Procédés

Avantages

Inconvénients

Oxydation biologique

Faible codts
d’investissement et
d’exploitation

Abattement insuffisant pour
bio-GNV
Présence O, dans le biogaz

Techniques Pas de produits chimiques en conflit avec bio-GNV
d’abattement
in-situ
Faible codts Cot d’exploitation élevé
Ajout de sels de fer d’investissement Présence de fer dans le
Pas d’air dans le biogaz digestat
Difficile & maitriser
Biofiltration Faible coits fi’exp_loi_tation Ri_sque de pr_ésence de
Pas de produits chimiques micro-organisme dans le
biogaz
Absorption physique Traitement simultané avec le Cot d’exploitation élqvé
CO, Procédé non régénératif
Plus compact que lavage a S d’i.nV?Stissemem et
NaOH s d’exploitation élevés
FeCl; ! cau ) Procédé non régénératif
Faible perte en méthane - .
Produits chimiques
Absorption
chimique Efficacité de traitement >
95% Controle poussé de la
Techniques Fe(OH), Procédé régénératif en régénération

d’affinage ex-
situ

Adsorption chimique
sur charbon actif
imprégné

Précipitation sur
oxydes de fer

conditions ambiantes
Faible perte en méthane

Efficacité suffisante pour la
production de bio-GNV
(<3 ppmv)

Procédé régénératif

Faible codts
d’investissement

Haute efficacité de
traitement > 99%

Procédé régénératif en
conditions ambiantes
Possibilité d’utiliser des
déchets ou co-produits riches
en FeO

Produits chimiques

Cott d’investissement et
d’exploitation élevés

Perte en méthane

Présence d’O, dans le biogaz
en conflit avec bio-GNV

Contrdle poussé de la
régénération
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2. L’enrichissement du biogaz par carbonatation accélérée du
CO, sur matériaux alcalins

Dans le but de développer une solution d’enrichissement innovante et 4 moindre colt pour la
production de bio-GNV, ces travaux de recherche se sont orientés sur la faisabilité technico-

économique de la carbonatation accélérée du CO, du biogaz sur matériaux alcalins.

La carbonatation est 'un des principaux mécanismes naturel contribuant au cycle
géochimique du carbone. Il s’agit de la réaction acido-basique entre le CO, atmosphérique et
les oxydes métalliques alcalino-terreux (MeQ), principalement contenus dans les minéraux,
formant un preécipité thermo-chimiquement stable appelé carbonate (MeCO3) (Huijgen and
Comans, 2003).

Devant la possibilité de capter et stocker du CO, durablement au sein d’un solide stable (Metz
et al., 2005), de nombreux travaux ont été réalisés sur la carbonatation accélérée dont le temps
de réaction est réduit de 1’échelle de temps géologique & quelques heures (Lim et al., 2010).
Ainsi, le calcium et le magnésium ont été identifiés comme étant les métaux alcalino-terreux
les plus réactifs vis-a-vis du CO, (Takaba et al., 1995, Bonenfant et al., 2009) conduisant a la
formation de carbonates de calcium, CaCOg, et de magnésium, MgCOs, stables et insolubles
dans I’eau (Lackner et al., 1995).

La réaction de carbonatation peut avoir lieu suivant deux voies (Figure 8) (Eloneva, 2010) :

» la carbonatation directe : elle consiste en la mise en contact directe du CO, avec les
minéraux riches en oxydes métalliques CaO ou MgO pour une réaction en une seule

étape. Elle peut se faire en milieu aqueux ou sec (gaz-solide) ;

» la carbonatation indirecte : elle passe par une étape intermédiaire d’extraction des
métaux alcalino-terreux réactifs avant de les mettre en contact avec les CO,. Différents
solvants peuvent étre utilisés tels que des acides (chlorhydrique, acétique ou
sulfurique) ou des sels (MgCl,(H,0),). Cette voie permet de produire des carbonates

purs par séparation du dioxyde de silicium (Figure 8).
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CaSiO,
Co, CaSiO, J
Carbonation Extraction > Si0 +H,0
2
l Ca0 1
CO. .
CaCO0,+5i0,+H,0 ?— | Carbonation
CaCO,
Direct Indirect
carbonation carbonation

Figure 8. Voies de carbonatation : direct ou indirect — Cas de la wollastonite CaSiO, (Eloneva, 2010)

La voie indirecte, mettant en jeu des produits chimiques et des étapes intermédiaires, est plus
complexe que la voie directe. De plus, comme le montre le mécanisme naturel qui se produit
grace aux eaux de ruisseélement, la réaction de précipitation directe entre le CO, et les métaux
alcalino-terreux semble étre favorisée en milieu aqueux (Huijgen and Comans, 2003). C’est
pourquoi, dans un souci de limitation des cofits, de simplification de procédé et d’optimisation
de performances, seule la carbonatation directe en milieu aqueux a été étudiee. Nous verrons
donc le mécanisme réactionnel de cette réaction, les matériaux industriels potentiellement
utilisables, les parameétres influents ainsi que les résultats expérimentaux publiés dans la

littérature sur la capacité de capture du CO, de divers matériaux industriels.

2.1. Le mécanisme réactionnel de carbonatation accélérée directe en
milieu aqueux

S’agissant d’une réaction entre un gaz et un solide en milieu aqueux, plusieurs étapes sont

nécessaires a la formation du milieu réactionnel. Le processus se décompose en trois phases :

» lasolubilisation des ions métalliques ;
» lasolubilisation du CO; dans I’eau ;

» laréaction de précipitation en carbonates en milieu aqueux basique.

2.1.1 La solubilisation des ions métalliques dans 1’eau

La premiére étape de la carbonatation est la dissolution des ions métalliques Ca?* et Mg

dans 1’eau. Généralement sous forme d’oxydes, ils sont transférés en phase aqueuse par
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lixiviation avec des ions hydroxydes ce qui entraine une augmentation du pH de 1’eau.

MeO+H,0 —>Me* +20H €q. 23

Les travaux de Wu et al. (2001) sur la carbonatation artificielle de la wollastonite (minéral
riche en calcium sous forme CaSiO,) ont montré que la dissolution des ions Ca®* dans ’cau
constituait I’étape cinétiquement limitante dans le processus de carbonatation. Cette
observation a également été faite par Huijgen et al. (2004, 2005) qui explique ce phénoméne

par une diffusion du calcium en deux temps :
» le calcium surfacique est rapidement dissout dans 1’eau pour permettre la réaction de
carbonatation avec le CO, créant ainsi des sites pauvres en calcium et riche en SiO;;

» le calcium contenu au cceur du matériau diffuse au travers des zones riches en SiO;
vers la surface du matériau pour réagir a son tour avec le CO,. Cette étape de transfert

a alors été identifiée comme cinétiquement limitante.

2.1.2 La solubilisation du CO, dans 1’eau

Le dioxyde de carbone est un gaz acide soluble dans I’eau.
CO,(g) > CO,(aq) éq. 24

Les travaux d’Ishida et Maekawa (2000) sur la modélisation des profils de pH lors de la
carbonatation du ciment ont montré que la solubilité du CO, pouvait étre approchée par la loi

de Henry telles que :

Feo, =Xco, X Heo, rsonam €g. 25

Avec Pcoy, la pression partielle de CO, dans la phase gaz (Pa)

Xco, = ——%___ |afraction molaire de CO, dans le solvant liquide,

Neo, 1

solvant

Heo, 1sonann 18 CONstante de Henry du CO, dasn un solvant donne (Pa)

La constante de Henry est une grandeur empirique caractérisant un gaz et dépendant de la
température (eq. 26). Dans le cas du CO,, a 25°C, la constante de Henry vaut
Heo, ean =1,5.10® Pa (Ishida and Maekawa, 2000, Roustan, 2004, Majer et al., 2008).
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Toutefois, a une température donnée, la constante de Henry peut se définir comme suit (Pan et
al., 2012):

1 1 ,
H(T)=HQ298K C ——— éq. 26
(1) =H( HexP[ COZX(T 298jJ

Avec C, , une constante égale a 2400 K pour le CO, dans I’cau et T, la température

opératoire en Kelvin.

Du point de vue chimique, la dissolution du CO, se fait par les réactions suivantes ou

k,; designent les constantes cinétiques de chacune d’elles (Stumm and Morgan, 2012):

CO,(g)+ H, 0«2 H,CO,(aq) éq. 27
CO,(g)+H,0 25 HCO, +H" éq. 28
H,CO,(aq)«*=225HCO, + H" éq. 29

La formation d’acide carbonique (éq. 27) entraine une acidification de la solution par la
dissociation en ions H* et HCO3™ (éq. 29). La cinétique de dissolution de ces trois réactions
d’hydratation et déshydratation simultanées (Zeebe and Wolf-Gladrow, 2001) peut s’écrire

comme suit :

d[CO. SR 4

—% =(k,, +k)[CO,1~k [H,CO,)~k ,[HCO;|[H"] €q. 30
Sachant que la constante d’équilibre noté Ka; s’écrit comme le rapport des concentrations
molaires en réactif par celles en produit (ég. 31), cela donne les équations cinétiques

suivantes (éq. 32 et eq. 33) :

4 = [H7][HCO;] 6. 31
[H,CO;]
d[CO ,
_% = (k+1 + k+2)[C02] - (k—l - k—zKal)[H2C03] €q. 32
d[CO,] .
_72 = kcoz[coz] - kH2C03[H2C03] €q. 33

Ou kep, =k, +k, et k,,.os=k,—k,Ka sont des constantes cinétiques et sont
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respectivement égale & 0,032 s et 26,6 s & 25°C (Edsal and Wyman, 1958).

Lorsque le pH augmente jusqu’a 6,3, la forme dissoute prédominante devient HCOj
(Figure 9) par la réaction ci-dessous (éq. 34). Enfin, a pH basique c¢’est-a-dire en excés d’ion
OH, le CO, et les ions hydrogenocarbonates HCOj3 réagissent pour former des ions

carbonates CO3> qui prédominent lorsque le pH atteint 10,3 (Figure 9).

CO, + OH < s HCO; €q. 34
HCO; + OH <2 5CO> + H,0 éq. 35
CO, +20H «=2»CO; + H,0 éqg. 36
pKa, (25°C) = 6,3 pKa, (25°C) = 10,3
4 4
| :
H,CO; : HCO; : COz pH

Figure 9. Domaine de prépondérance du CO, (Pan et al., 2012)

2.1.3 La réaction de précipitation

La carbonatation directe du CO, en milieu aqueux est une réaction de précipitation entre du
CO; dissous et des ions métalliques notés Me®*, oli Me désigne Ca ou Mg (éq. 37). D’aprés

Arickx et al. (2006), cette réaction a une cinétique, notée 7, , du deuxieme ordre ou k

+carbo

est la constante cinétique de production de carbonate de calcium.

Me* (aq)+ CO;” (aq) <2422 5 MeCO,(s) éq. 37
—_— M 7
Yo, = d[ 2?03] - k+carbo[Mez+][CO§_] éq. 38

On constate alors que pour que la réaction ait lieu, le CO; doit se trouver sous forme d’ion
carbonates CO3>. Or, nous avons vu que cette forme était prédominante pour des pH basique.
Le milieu réactionnel doit donc étre alcalin pour assurer la préecipitation du CO,.

Le potentiel de capture du CO, par carbonatation de MeO peut étre approché a 1’aide d’un
bilan molaire sur la réaction. En effet, la steechiométrie veut qu’une mole de MeO (CaO ou
MgO) consomme une mole de CO, pour produire une mole de MeCOs. Dans le cas d’une

réaction totale, un kilogramme de CaO et de MgO peut respectivement capter 785 gco2/Kgcao
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et1100 gCOZ/kgMgO (eq 39)

Neo, X MCO2 B M

m
Théorique _ co, CO, A
Ceo, meo (gco2 /kgMeO)_ = M éq. 39
Myeo  Mueo MeO MeO

avec nc, =Ny

La carbonatation est également exothermique. En effet, chaque mole de CaO et de MgO
consommeées dégage respectivement 179 kJ et 118 kJ de chaleur (Lackner et al., 1995, Chang
etal., 2012).

Concernant le mécanisme moléculaire, Bonenfant et al. (2009) ont publié leurs travaux sur
I’étude des mécanismes d’adsorption du CO, sur les oxydes métalliques alcalins, CaO et MgO.
Ils précisent que des phénomeénes simultanés de physisorption et de chimisorption du MgO
ont été observés a basse température conduisant a la formation de diverses formes de

carbonate :

» la physisorption sur MgO se traduit par des liaisons entre un des atomes d’oxygeéne du
CO; solubilisé dans I’cau et un atome de magnesium. Ces liaisons, qui peuvent étre
linéaires ou perpendiculaires, sont de natures électrostatiques ce qui donne lieu a des

complexes instables (Bonenfant et al., 2009) ;

» la chimisorption du CO, permet la formation d’un complexe stable par réaction
(Pacchioni, 1993) et la formation de liaisons entre les atomes de carbone et de
magnésium.

Au niveau particulaire, la carbonatation peut étre décrite par le modéle a cceur rétrécissant
appelé « Unreacted Core Model » et noté UCM (Castellote et Andrade, 2008). Appliqué a la
carbonatation, ce modele permet de traduire la consommation du Ca et Mg en surface
entrainant la diminution de la concentration en réactif dans cette zone (Figure 10). Au cours
du temps, elle est appauvrie en réactif et enrichie en produit de la réaction (Castellote and
Andrade, 2008). Ce modele a été validé par Yu et al. (2012) qui ont montré 1’adéquation entre

le modele et I’expérience dans le cas de la carbonatation du CO, sur CaO.
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0 t1 t2

iti Reaction surface  ,/Ash” shell time
Initial state
7/~ Unreacted <
core
\ [ \
A b .f,

Concentration
of the solid reactant

R 0 R R r 0 r R R ror R
Radial position
Figure 10. Représentation schématique du Unreacted Core Model UCM : évolution de la concentration en réactif
en fonction de la position radiale en fonction du temps (Castellote et Andrade, 2008)

2.2. Les matériaux réactifs . des minéraux naturels aux co-produits
industriels

En plus des ions Ca** et Mg®*, les matériaux réactifs doivent permettre d’assurer une certaine
alcalinité au milieu réactionnel afin d’assurer la dissolution du CO, (Huijgen and Comans,
2003). Dans la nature, les silicates alcalins sont présents sous forme, entre autres, d’olivine
(Mg,SiO,4 et Fe,Si0,), de serpentine (MgsSi,Os(OH),), de wollastonite (CaSiO2) ou encore de
talc (Mg3Si4O10(OH)y). Par le ruissellement des eaux de pluies, le calcium et le magnésium
sont lixiviés conduisant a la dissolution d’ions Ca®" et Mgz+. Le contact avec le CO,
atmosphérique dissous dans 1’eau conduit alors a la production de carbonates de calcium et de
magnésium, respectivement CaCO; et MgCO; (ég. 40 avec Me désignant Ca ou
Mg (Goldberg et al., 2011). D’aprés les recherches de Wu et al. (2001), un kilogramme de
wollastonite, contenant 43,7 %CaO et 0,78 %MgO, permet la fixation de 140 g de CO, apres
22 jours d’expérimentation.

Me Si O.., ..H,_(s)+xCO,—>xMeCO;(s) + ySiO, + zH,0(l/g) éq. 40

Xy x+2y4z

Mais, au-dela de ce que propose la nature, 1’industrie peut également étre source de matériaux
alcalins riche en calcium et/ou magnésium. De nombreux travaux ont d’ailleurs été réalisés
sur le sujet et ont permis de mettre en évidence leur réactivité vis-a-vis du CO, dans
differentes conditions. Dans leur revue de littérature, Pan et al. (2012) ont ainsi répertorié les
déchets ou co-produits alcalins ayant été testés pour la séquestration du CO,. On retrouve
alors principalement les laitiers sidérurgiques, les cendres d’incinérateur de déchets
municipaux (méachefers), les résidus de systéme de contrdle de pollution de I’air (APC) et les

poussieres de four a ciment.

Parmi ces matériaux, les plus riches en oxyde de calcium sont les laitiers d’aciérie de
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conversion ou Basic Oxygen Furnace (BOF) en anglais (Tableau 10). Ce sont des co-produits
de I’industrie sidérurgique produit lors de la conversion de la fonte en acier par injection
d’oxygene.

Tableau 10. Composition massique moyenne en %.ss. des co-produits industriels utilisables en carbonatation
accélérée du CO, (IPTS and JRC, 2008, Lam et al., 2010, Baciocchi et al., 2009a)

YOmass. Laitiers siderurgiques
(eg)‘(‘"éaeg”t BF (Blast BOF (Basic EAF (Electrical  Machefers APC
Y Furnace) Oxygen Furnace) Arc Furnace)
CaO 40 48 28 29 35
Fe,03 - 24 32 6 0,1
SiO, 37 16 19 26 10
Al,O; 11 2 7 8 0,2
MgO 9 2,5 7 2 0,8
MnO - 3 5 - 0,003
3 4,5 2 29 46
Reste (Stotalv TiOZ, Kzo, (Cr203, TiOZ, P205, (Kzo, (Na, Nl, Pb,
MnO, Na,0, FeO,  (P,0s, TiO,, V,0s, Na,O, Na,0,S0s3, Cr, Cd, Cu,
Fl Ba) Cr203| NaZOl F) KZO! Stotala Bal V) P2051Ti02) K! Zn)

En moyenne, entre 2010 et 2012, les aciéristes frangais ont produit 61% de 1’acier francais via
cette filiere dite « fonte » ce qui représente 9 657 000 t/an d’acier (FFA, 2013). Sachant
qu’une tonne d’acier produit occasionne la formation de 85 a 110 kg de BOF (IPTS and JRC,
2008), ce sont entre 820 000 et 1 065 000 de tonnes de BOF qui sont produits chaque année
en France. Mais le CTPL (Centre Technique et de Promotion des Laitiers sidérurgiques) a
constaté qu’entre 28% et 35% des BOF produit en France entre 2007 et 2010 n’avaient pas
trouvé de débouchés et ont été stockés (Domas, 2011) (Figure 11). Ce qui, en 2010, représente

459 000 tonnes de BOF places en décharge et en attente de valorisation éventuelle.

Travaux
Recyclage  aytres hydrauliques
interne 504 2%
15%

EnCET
1% %

4 Travaux publics
39%

En stock
33%

Figure 11. Utilisation des laitiers en France en 2010 (en kt) (Domas, 2011)

Page | 69



Chapitre 1. Synthese bibliographique

Ce placement en décharge est di notamment a la nature expansive des BOF pouvant entrainer
des dommages, par exemple, sur les ouvrages routiers avec recouvrement (Baciocchi et al.,
2009b, Wang et al., 2010). En effet, I’hydratation des oxydes au contact de I’humidité de 1’air
couplée a la carbonatation naturelle de CaO et MgO au contact du CO, atmosphérique
entraine une augmentation de volume de plus de 10% (Emery, 1982). L hydratation de CaO
en Ca(OH), augmente le volume de 1,93 m¥m®:o et la carbonatation en CaCO; de
2,14 m*m®c.0 (CETE, 1999).

Bien qu’observé sur tous les laitiers, les BOF sont les plus expansifs en raison de leur teneur
en CaO importante (Tableau 10) mais également de la forte disponibilité de cet oxyde. Dans
les laitiers, le calcium se trouve sous forme de minéraux tels que la srebrodolskite (CazFe,0s),
la wollastonite (CaSiO3), la belite (Ca,SiO4) ou encore I’anorthite (CaAl,Si>Og) (Santos et al.,
2012, Baciocchi et al., 2009b). Mais, contrairement aux autres laitiers, les BOF contiennent
également de la chaux dite libre qui est directement accessible pour réagir avec le CO,. Cette
propriété vient du fait que, lors du procédé de production de 1’acier, une importante quantité
de chaux est introduite dans le convertisseur afin de favoriser la séparation des impuretés
(Yildirim and Prezzi, 2011). La fraction de chaux libre dépend du mode de fonctionnement du

convertisseur et peut représenter de 2,5% a 20% de la masse totale des BOF (Tableau 11).

Tableau 11. Teneur en chaux libre des laitiers BOF dans la littérature

Référence %CaOjipre Diameétre particules
(Motz et Geiseler, 2001) <10 -
4,5 <150 pm
(Doucet, 2010)
59 <150 pm
10,6 <6 mm
(Santos et al., 2012)
20,6 <30 mm
. ) 6,6 -13,9 > 63um
(Miraoui et al., 2012)
13,9 > 63um
. 6,8-7,8
(Belhadj et al., 2012) <100 mm
5,5-10,3
(Juckes, 2003) 2,5-12 -

En plus de la possibilité de capturer durablement du dioxyde de carbone sur un déchet ou co-
produits a faible valeur ajoutée, la carbonatation permet également la stabilisation de ces
matériaux. Destinés a des valorisations en génie civil ou en travaux publics, ils doivent

respecter des valeurs limites de lixiviation sur certains métaux. Les travaux de Baciocchi et al.
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(2009a) ont notamment montré que la carbonatation des résidus d’APC permettait la
stabilisation du cuivre et donc la réduction de son potentiel lixiviant. Ce résultat a également
été obtenu par Arickx et al. (2006) sur des machefers d’incinérateur de déchets municipaux.
En effet, ils constatent une réduction significative des quantités de Cu, Zn, Pb, Mo, Sb et Ba
dans les lixiviats de cendres carbonatées. Ce phénomene est expliqué par la diminution du pH
engendrait par la carbonatation qui passe de 12,5 a 8,5. Concernant les laitiers, Santos et al.
(2012) ont observé une diminution de quelques métaux dans les lixiviats de BOF (barium,

cobalt et nickel) mais une augmentation du vanadium et Chromium.

2.3. Les parametres influents la réaction de carbonatation directe en
milieu agueux

Certains parameétres, tels que la quantité d’eau, la température ou la granulométrie, peuvent
avoir une influence importante sur les taux de dissolution des ions ou sur leur accessibilité

(Pan et al., 2012). L’évaluation de I’impact de ces paramétres peut étre faite a I’aide de la

capacité de capture du CO, par un matériau, Ce,, ;.. (€q. 41) et des taux massiques de

conversion du calcium, 7., (éq. 42) et de capture du CO», 7., (éq. 43).

m .
_ CO, capté ég. 41
CCOZ/mat (gco2 / kgmat)_ g
matériau
CaO 't CO, capt .
Tca C)/Oma.m): 20 x 100 = — x — x 100 €Q. 42
mCuOinitial mCaOinitial COo,
m ,
CO, capté A
0 — e
TCOZ (A)mass.)_ X 100 €q. 43
CO, initial

2.3.1 Le taux d’humidification

L’eau constitue le milieu réactionnel dans lequel les ions vont pouvoir réagir pour former des
carbonates (Fernandez Bertos et al., 2004). Toutefois, cette eau peut étre apportée sous

formes de vapeur ou de liquide.

Santos et al. (2012) dans son étude de la stabilisation des BOF a haute température a mis en
évidence I’impact positif de la vapeur d’eau sur le taux de capture de CO,. Dans le meilleur

des cas, 7., connait une amélioration de 16% grace a la vapeur d’eau soit un taux de

conversion de la chaux libre passant de 85 a pres de 100%. Zeman (2008) montre egalement
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qu’une étape d’hydratation de la chaux permet d’augmenter de 60% le taux de capture

molaire de CO5 soit 7,20 molcoa/molyat.

Dans le cas d’utilisation d’eau liquide, on peut distinguer deux régimes d’hydratation en

fonction du taux d’humidification L/S (Liquide/Solide) :

» la carbonatation humide qui correspond a un taux d’humidification L/S < 1 L/kg
(Zingaretti et al., 2013). Dans ce cas, Baciocchi et al. (2009b) ont montré qu’une
augmentation du taux d’humidification L/S jusqu’a un optimum permettait de tripler le
taux de capture du CO;, en voie humide. A 3 bars, 30°C et sur des laitiers SSS
(Stainless Steel Slag) < 105 pum, le taux d’humidification L/S optimal se situait entre

0,3 et 0,4 Leau/KQgmar. Ils observent également qu’au dela de cet optimum, 7., diminue.

Ceci semble du au fait qu’un excés d’eau diminue la perméabilité du CO, ce qui freine
sa diffusion jusqu’aux sites réactifs a la surface des particules (Fernandez Bertos et al.,
2004, Liu et al., 2001). De plus, I’exothermicité de la reéaction de carbonatation peut
engendrer une chute du taux d’humidification L/S au cours du temps. C’est ce qu’ont
constaté Santos et al. (2013) lors de leurs essais en continu sur des laitiers en lit fixe.
Initialement a L/S = 0,25 L/kg, une chute de ce ratio est observée apres 26h passant a
0,178 L/kg pour des laitiers de type AOD (Argon Oxygen Decarburization) et 0,141
L/kg pour le laitiers de type CC (Continous Casting) ;

» la carbonatation sur particules en suspension qui correspond & un taux
d’humidification L/S > 1 L/kg. L’effet de la quantité¢ d’eau sur le taux de capture du
CO; suit la méme tendance que celle de la voie humide. En effet, Huijgen et al. (2005)
ont montré que I’augmentation du taux d’humidification L/S de 1 a 20 L/kg entraine
un chute du taux de capture du CO, de 16% et concluent a un taux d’humidification
L/S optimal de 2 L/kg.

2.3.2 Les conditions opératoires

L’effet de la température et de la pression sur la capacité de capture du CO, ont largement été
étudiées. Il en ressort que la température peut avoir un effet significatif sur le taux de capture
de CO,. En effet, il a été démontré par Huijgen et al. (2005) qu’il existait une température
optimale (Top) de réaction de carbonatation egale a 200°C sous 19 bars de pression permettant
de convertir pres de 70% du calcium et capté 15% du CO,. Lorsque T > Tqpt, le taux de

conversion du calcium (z., ) et le taux de capture du CO2 (7., ) chutent. Ce résultat a

également été observé a pression atmosphérique par Santos et al. (2012) qui précise que la
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température optimale est comprise entre 650 et 750°C. Cela permet d’atteindre au mieux

7.0, = 60% et 7., =6%. Cette tendance est due a la compétition entre la solubilit¢ dans I’eau

des ions Ca®* qui augmente avec la température alors que celle du CO, diminue lorsque la

température augmente. D’apres les auteurs ils existent donc deux régimes de température :

» quand T < Top : la solubilité des ions Ca** est cinétiquement limitante ;

» quand T > Ty : la diffusion du CO; dissous est cinétiquement limitante.

De plus, les travaux de Liu et al. (2001) ont montré qu’a pression atmosphérique une
température de réaction a 60°C permettait d’atteindre un taux de capture du CO, de

7co,= 14%. Il en est de méme pour Baciocchi et al. (2009b) qui atteignent un z.,, maximum

de 12% a 50°C et 3 bars en 1 heure.

La température a un impact sur la cinétique de carbonatation comme 1’ont montré les résultats
de Baciocchi et al. (2009a) sur des résidus d’APC. IIs constatent que le méme taux de capture

du CO; est atteint a différentes températures (7., = 25%) mais qu’il est obtenu apres 10 h a

50°C et 24 ha 30°C.

La pression a un effet limité comme 1’ont montré certains auteurs (Baciocchi et al., 2009,
Huijgen et al., 2005, Santos et al., 2012, Baciocchi et al., 2009a).

2.3.3 La granulométrie du matériau

L’impact de la granulométric a été étudié par Baciocchi et al. (2009b) qui publie leurs
résultats sur I’étude de la carbonatation de laitiers SSS. Les auteurs constatent une nette

diminution du taux de capture du CO; lorsque la taille des particules augmente. En effet, 7.,

passe de 1,2% de CO, capter pour des laitiers de diametre apparent compris entre

0,425mm< ¢, <2mm a10,8% pour des laitiers de ¢,,,< 105 um. Egalement observee par

part

Santos et al. (2012) et Huijgen et al. (2004), cette tendance est attribuée au fait que la surface
specifique est inversement proportionnel au diametre apparent des particules. Ainsi une

diminution de @, induit une augmentation de la surface spécifique se traduisant par une

part
augmentation de la réactivité par unité de masse. Ce constat peut étre appuyeé par les travaux
de Stolaroff et al. (2005) qui ont mis en évidence la dépendance de la dissolution du calcium
dans I’ecau avec la taille des particules. En effet, la diminution du diamétre apparent des
particules de laitiers sidérurgiques de 74 < d, < 300 pm a 45 < d, < 74 pm permet

d’augmenter la dissolution des ions Ca?" dans I’eau de 85 a 230 9ca/KQaitiers-
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2.3.4 Le pH

L’influence du pH sur la réaction porte sur les solubilités des réactifs et notamment le calcium.
Huijgen et al. (2005) montrent que pour un pH supérieur a 9,6, la solubilité du calcium est de
6 450 mgca/Leau Ce qui correspond a seulement 29,6% du calcium total contenu dans les
laitiers testés. Lorsque le pH diminue de 9,6 a 3,5, 32% supplémentaires de calcium se
retrouvent dissout soit 62% du calcium total. La dissolution du calcium est donc favorisée a
pH acide. Ce constat a également été fait par Stolaroff et al. (2005) qui ont observé qu’une
diminution du pH entrainait I’augmentation de la solubilit¢ de Ca(OH); dans 1’eau qui est la

forme dominante du calcium dans les laitiers.

Cependant, Back et al. (2011) ont montré que la cinétique de capture du CO, était favorisée a
pH élevé. En effet, la dissolution du CO; dans I’eau sous forme HCO3 et CO4% étant favorisé

a pH basique, la cinétique de dissolution est maximale a pH > 9.

2.3.5 La nature du gaz

Dans la littérature, les essais réalisés sur la carbonatation du CO, ont principalement été

menés sur du CO; pur ou un melange avec du N, considéré comme un gaz inerte.

Seulement deux études réalisé sur du biogaz de synthese et/ou réel en décharge ont été
recensées dans la littérature. Bien que Mostbauer et al. (2012) ne tirent pas de conclusion sur
les éventuelles interactions avec le méthane, ils montrent tout de méme que la teneur en CH,4

atteint 98-99 %CH, pendant la filtration du CO, sur des machefers d’incinération.

De plus, Daniela Tirnoveanu (2004) dans son étude du potentiel épuratoire d’H,S des
machefer, montre que la teneur en CH, est identique en entrée et en sortie du filtre mis en

place sur un biogaz de décharge.

Cependant, aucune conclusion sur une éventuelle inhibition de la carbonatation du CO; due
au CH4 n’a pu étre faite. Il en est de méme pour I’effet de la teneur initiale en CO, dans un

mélange de gaz.

2.4. Les performances de capture du CO, par carbonatation sur
matériaux alcalins

La littérature offre une multitude de travaux sur la détermination de la capacité de capture du

CO2 (Ceo, /ma) Par carbonatation sur des matériaux alcalins. Notamment ceux de Doucet
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(2010) qui présente en 2010 ses observations sur des laitiers sidérurgiques BOF et EAF. Du
point de vue théorique, il considére que 100% du Ca et du Mg présents dans les matériaux
peut potentiellement réagir avec le CO,, Ainsi, il conclut, par steechiométrie et 1’équation
éq. 44 ou w,,,,.. représente la fraction massique en oxydes métallique MeO dans le
matériau, qu’au maximum les BOF testés peuvent capter entre 402 et 475 gcox/Kgsor €N
raison de leur teneur en CaO et MgO variant respectivement de 38 & 50 %mass. €t de 7,7 &
9,4 Ymass..

Théoriqué max _ Z Théorique 7
Ceo, Imar (gcoZ / kgmat)_ Ceo, /me0 X Wateo mar eq. 44

MeO

Les expérimentations réalisées ont montré qu’entre 72 et 88 % de la capacité théorique
cg’;i";;g“; pouvait étre obtenue en pratique. Ces résultats expérimentaux, issus de calculs
théoriques a partir des quantités de Ca et Mg mesurées dans les lixiviats de BOF,
correspondent a des capacités expérimentales cfngOF de 288 a 384 gco./kgsor (Doucet,

2010).

Toutefois, on constate dans la littérature que les performances d’un matériau a capter le CO;
sont étroitement liées au choix technologique. Les réacteurs de carbonatation directe en milieu

aqueux peuvent étre :

» en lit fixe : le matériau humide est placé dans un réacteur au travers duquel le CO,

circule ;

» en suspension : le matériau est immergé dans une colonne d’eau dans laquelle on fait

buller le CO.».

Cette revue technologique sur la carbonatation accélérée du CO, sera donc faite suivant ces
deux techniques et concernera uniquement les résultats obtenus a partir de déchets ou de co-

produits, a savoir principalement les laitiers sidérurgiques et les machefers d’incinération.

2.4.1 La carbonatation en lit fixe

Les performances de capture du CO; en lit fixe ont été étudiées en batch par Baciocchi et al.

sur différents matériaux :

» les résidus d’APC (35%nass. de CaO) ont ainsi montre un taux de capture du CO,

maximal de z., = 22,9% soit un 7., = 63,2% (Baciocchi et al., 2009a). Ce résultat
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correspond a une capacité de capture Cg, e de 140 gcoo/kgapc avec un taux

d’humidification L/S de 0,2 L/kg, une température de 30°C et une pression de 3 bars ;

» un mélange de laitiers EAF et AOD noté SSS permet de capter 130 gcoo/Kgsss. Cette
valeur, ayant été obtenue avec des laitiers de diametre apparent < 105 mm contenant
50%mass. de CaO, correspond a un taux de conversion du calcium 7., de 33%. Les
conditions optimales ont été établies a L/S = 0,4 L/kg, T = 50°C et P = 3 bars
(Baciocchi et al., 2009b).

Les travaux récents de Santos et al. (2013) sur I’effet des paramétres de procédé sur les
propriétés géologiques des laitiers les a conduit a déterminer la capacité de capture maximale
des laitiers AOD et CC en batch. Ces laitiers humidifiés (L/S = 0,25 L/kg), contenant
respectivement 54,8 et 50,0% de CaO, ont été placé dans un incubateur a 30°C dans lequel la
pression partielle en CO, a été maintenue a 0,2 atm. Le suivi au cours du temps de la capture
du CO; montre qu’aprés 144h de mise en contact, les laitiers AOD et CC ont capté

respectivement 242 gco2/kgaop et 370 gcoz/Kgce.

En 2001, Liu et al. (2001) publiaient leur résultat sur la carbonatation du CO, en continu sur
des poussieres d’ALC (Autoclaved Lightwheight Concrete soit béton léger autoclave). Le
matériau est tout d’abord humidifié¢ a L/S = 0,5 L/kg avant d’étre compacté a 40 MPa. La
pastille est ensuite placée en lit fixe dans un réacteur a 60°C pendant 24h sous 1,5 NL/min de
flux de CO; pur (Figure 12). Dans ces conditions, le taux optimal de capture du CO, obtenue
était de 14%.

Pressure Regulator Flow Meter

ﬁ# CO; Out Specimen

L1

Filter Paper

Metal Mesh

Water

- >

C0O; Gas Cylinder Reaction Chamber
(Flow Rate: 1.54/min) (Volume: 35£)

Figure 12. Montage expérimental pour le traitement en continu du CO, sur lit fixe d’ALC (Liu et al., 2001)
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Par la suite, Daniela Tirnoveanu (2004) a montré qu’en condition réelle, des machefers
d’incinération d’ordures ménageres (MIOM) humidifiés a 15% (0,15 L/kg) pouvaient capter

10,6 gco2/kgmat. dans un biogaz de décharge réel contenant entre 24 et 39%,,;. de CO..

Cet ordre de gradeur a également été obtenu par Mostbauer et al. (2012) dans le cadre de
I’étude du procédé BABIU, pour Bottom Ash Blogas Upgrading. Il fait partie d’un
programme de recherche européen LIFE+ baptisé « UPGASIowCO2 ». Des méchefers
d’incinérations en lit fixe ont été testés pour le traitement simultané des gaz acides, CO; et
H.S, du biogaz de décharge. Actuellement a 1’état de recherche, un pilote de laboratoire et un

pilote a taille réelle a été construit puis suivi.

» Pilote de laboratoire : Entre 75 et 90 kg de méchefers humides (MH a environ

0,22 Lea/kgmn) tamises @ 100 mm ont été placé en lit fixe dans un réacteur de
carbonatation a pression atmosphérique et température ambiante (Figure 13). lls ont
ensuite été mis en contact avec un débit de 1,97 m*h/twy de gaz de synthése contenant
43,1%,,. de CO; et 56,9%,,. de CH4. Les résultats obtenus aprés 7h d’expérience ont
montré que 10,5 a 11,3 gcox/kgmn pouvaient étre capté par les méachefers humides
avant la percée. Les auteurs précisent que d’autres tests ont été réalisés par les
laboratoires partenaires du programme européen sur d’autres machefers. La capacité
de capture du CO, maximale obtenue a alors €té de Cey yuon = 25,9 gcoa/kgmn. Une
augmentation de 20°C de la température a été constatée principalement du a

I’exothermicité de la réaction de carbonatation.

Lab-scale carbonation tank

100 % S
IPeedng, PS isolation > ; R
........ —H—CH4
(Vol.2%)
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40
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Figufé 13. Procédé BABIU : Représentation schématique du pilote de laboratoire et exemple de résultats obtenus
(Mostbauer et al., 2012)

» Pilote sur site : Le procédé pilote a été construit en 2011 sur le site de Podere Rota en

Toscane par le département energétique « Sergio Stecco » de I’université de Florence.
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Il consiste en deux etages de réacteur de carbonatation en lit fixe pour traiter un biogaz
de décharge réel dont la composition est analysée en entrée et en sortie. Les deux
réacteurs chargés d’une tonne de machefer ont ainsi été mis en contact avec 3 m%h de
gaz de décharge contenant en moyenne 60% de CH,4 et 40% de CO, pendant 7h

(Figure 14). Au mieux, la teneur en CH4 du gaz en sortie de carbonatation était de

97%. Au bilan, les cendres ont montrées une capacité de capture du CO, de
14,6 gcoglkgMH.

-t - -
. - - = A P

Figure 14. Procédé BABIU sur site en cours de fonctionnement (Mostbauer et al., 2012)

2.4.2 La carbonatation sur particules en suspension

En 2005, Huijgen et al. (2005) obtenaient une capacité de capture du CO, de laitiers LD
(Linz-Donawitz) de 183 gco2/gip SOit un taux de conversion du calcium de 74%. Ce résultat
optimal a été mesuré a 30°C aprés 30 min de temps de contact entre le CO, sous 19 bars de
pression et des laitiers LD < 38um en suspension a 10 L/kg (Huijgen et al., 2005). Ces essais
ont été réalisés dans un autoclave maintenu en température sur toute la durée des expériences.

Le gaz a été directement injecté dans la solution par bullage.

Enfin, Santos et al. (2013) se sont penchés sur la carbonatation de laitiers AOD et CC en
suspension (L/S = 1,6 L/kg) dans un réacteur de 1,1 L placé dans une autoclave. Les capacités
de capture optimale du CO, obtenues sont de 264 gco2/kgaop et 312 gcoz/Kgcc respectivement
pour les laitiers AOD et CC.

Concernant les résultats obtenus en continu, Bonenfant et al. (2008) ont étudié en laboratoire
le potentiel de séquestration du CO, sur des laitiers EAF et LF en conditions atmosphérique
(Tambiante €t Patm) sur un volume réduit (250 mL). Immergés dans 1’eau pour atteindre un taux

d’humidification L/S de 10 L/kg, les laitiers ont été mis en contact en continu avec 5 mL/min
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d’un mélange de gaz N,/CO, a 85/15 %,,. pendant 72h. Les capacités maximales de capture
du CO, des EAF et des LF ont respectivement été de 17,4 gcox/kgear et 247 gcoo/kgir. Ces
résultats correspondent & des taux de conversion du calcium de 6,7% pour les EAF a
32,8 Y%mass, de CaO et 96% pour les LF a 58,1 %pass. de CaO.

A plus grande échelle, Chang et al. ont étudié plusieurs designs de réacteur de carbonatation
de matériaux en suspension. Ces premiers essais ont consisté en une colonne au travers de
laquelle du CO, pur est mis en contact avec une solution de laitiers en suspension (Figure 15).
Le débit de CO, fixé a 0,1 L/min et la température maintenue a 70°C ont conduit a des
capacités de capture totale de 290 gcoo/kgsor ( 7., =72%) sur des BOF a 51%CaO
(Chang et al., 2011a). Une deuxiéme campagne d’expériences réalisée en 2013 par les mémes

auteurs sur un procédé similaire a 1,0 L/min, 10 bars et 25°C a conduit a

Ceo, 150r= 283 gcoa/Kgeor ( 7, = 89,4%) sur des BOF a 41%mass. de CaO (Chang et al., 2013).

F Vent to hood

§ p—
Slurry

/|

=

L[ 1 1 250

(3)

150cm
I ——,.

(5)
(Z) R
* s i
- 3cm-

Figure 15. Procéde de carbonatation de BOF en suspension (Chang et al., 2011a) (1) Bouteille de CO, pur
(2) Bain de recirculation (3) Débitmétre (4) Réacteur (5) Thermocouple

4)

Le deuxiéme design permet de quantifier les performances de capture du CO; a plus haute
température. Placé dans un autoclave (Figure 16), le réacteur contient une solution 10 L/kg de
laitiers UF (Ultra-Fine), de cendres volantes (FA) et de BHC (Blended Hydraulic Cement). A
160°C, les taux de conversion du calcium pour chacun de ces matériaux alcalins a
respectivement été de 38,1%, 34,7% et 68,3%. Ces résultats correspondent a des taux de
capture du CO; de 127gco2/kgur, 106 gcoo/kgra et 283 gcoo/kgsnc (Chang et al., 2011b).
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effe

CO:

3)
m
Figure 16. Procédé de carbonatation de BOF en suspension dans un autoclave (Chang et al., 2011b) (1) Bouteille
de CO, pur (2) Bain de recirculation (3) Pompe (4) Agitateur chauffant (5) Réacteur (autoclave) (6)
Thermocouple (7) Vannes

Le troisieme et dernier design étudié par Chang et al. (2012) est plus complexe. Il permet de
mettre en contact le CO, avec une solution de BOF en suspension dans un « high-gravity
rotating packed bed reactor » (HG-RPB) (Figure 17). La solution a base d’eau distillée est
préparée avec des BOF de diamétre moyen de 62 um pour un taux d’humidification L/S de
20 L/kg et est maintenue a 65°C. Le CO, pur circule a 1,2 L/min dans le réacteur rotatif. Dans
ces conditions, le taux de conversion du calcium contenu dans les BOF testés est alors a
70, = 93,5% soit 312 gcoa/Kgsor-

ittt *Exhausted gas

- '
: 4 (=
i -@I__LL_ ; (%)
P e | 10) (3)
J IEEL] we
i i
: & O
2) (3)
(W =,
M B Slag

Sample l“-.n_-' ./5:‘5,8{_;
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Figure 17. Procédé de carbonatation de BOF en suspension dans un « high-gravity rotating packed bed reactor »
(Chang et al., 2012)(1) Bouteille de CO, pur (2) débitmétre (3) Rotor (4) HG-RPB (5) Agitateur chauffant (6)
Cuve de stockage de la solution (7) Pompe (8) Débitmetre (9) pHmétre (10) Thermomeétre

2.4.3 Aspect régenératif de la réaction de carbonatation

La carbonatation est une réaction réversible a haute température : c’est la calcination du
carbonate de calcium (éq. 45). Il s’agit d’ailleurs du procédé de production de chaux vive a
partir de roche calcaire. La température de dissociation de la réaction mise en jeu est de

780°C et requiert AHr® = 3,08 MJ / kg,
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CaCO, <" 5 CaO+ CO, éq. 45
Caco Chaleur
al0;
= 2
Co,
Ca(OH), CaO

Hzoﬁ ﬂChaleur

Figure 18. Cycle de production de chaux a partir de calcaire et régénération

Les systemes régénératifs couplant carbonatation et calcination sont généralement étudiés en
lit fixe sur de la chaux. Les travaux de Vieille et al. (2012) ont montré que le taux de

conversion du calcium o, contenu dans la roche calcaire testée par ATG (Analyse Thermo-

Gravimétrique) passait de 75 a 46% apres six cycles de carbonatation/calcination. Cette
observation a été attribuée a la réduction significative de la surface spécifique du matériau (de
7,2 m?/g a 0,4 m?/g) dle a la modification de la structure lors des cycles successifs. D’apres
Li et al. (2011), le taux de conversion du calcium se stabilise a partir d’une soixantaine de
cycles autour de 7.,=17%. Toutefois, les essais de Yang et al. (2013) sur les cycles de
carbonatation & 650°C en lit fluidisé utilisant du CaCOj et calcination a 850°C ont mis en
évidence une stabilité de la capacité de capture du CO, pour atteindre 285 gcoz/KOmatériau APres

9 cycles.

2.5. Conclusion sur la carbonatation accélérée du CO,

Concernant la carbonatation du CO,, les points a retenir de cette revue bibliographique sont :

1. La voie de carbonatation directe en milieu aqueux semble étre la plus adaptée a notre

objectif de simplicité de mise en ceuvre de 1’enrichissement du biogaz.

2. Les matériaux industriels compatibles avec la carbonatation du CO; doivent étre source de
calcium et assurer I’alcalinité du milieu réactionnel. Parmi ceux identifiés, les laitiers
sidérurgiques BOF sont les plus riches en oxyde de calcium et contiennent de la chaux

libre directement réactive.

3. La réaction de carbonatation dépend de différents parametres :
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» la quantité d’eau : elle constitue le milieu réactionnel favorise la réaction. Cependant,
le taux d’humidification L/S doit étre optimisé car un excés d’eau peut avoir un effet

inhibiteur ;

» les conditions opératoires : la température a un effet cinétique alors que la pression
n’impacte pas la réaction. A pression atmosphérique, la température optimale semble

étre autour des 60°C ;

» la granulométrie : plus les particules sont petites, plus il y a de sites réactifs

disponibles ce qui augmentent les performances de capture ;

» le pH : il y compétition entre la solubilité du calcium qui augmente a pH acide et celle

du CO; qui augmente a pH basique.

. En regle générale, les laitiers sidérurgiques sont les plus performants vis-a-vis de la capture
du CO; et notamment les BOF, les BHC et les CC.

. En batch, les matériaux ayant montré la plus grande capacité de capture du CO, sont les
laitiers CC (Tableau 12). Dans ces mémes matériaux, les performances de capture sont

Iegerement plus élevées en lit fixe (370 gcoz2/Kgmat) qu’en suspension (312 gcoz/KQmat)-

. Seulement trois essais ont été réalisés sur des biogaz, de synthese ou réel en décharge. Les
résultats obtenus en lit fixe et en continu sont d’ailleurs relativement faibles ce qui est
probablement dus a la faible teneur en CaO des machefers étudiés. En effet, la majeure
partie des travaux de recherche ont été réalisés dans le but de capter le CO, atmosphérique

et se sont intéresses au CO; pur.

. A notre connaissance, aucune €tude précise ne permet de conclure sur ’effet de la matrice

gazeuse du biogaz sur les perfromances de carbonatation sur des laitiers.

. Concernant I’effet du design, seuls les travaux en batch de Santos et al. (2013) permettent
de comparer les performances des laitiers AOD et CC en lit fixe et en suspension. On
constate qu’en contact avec du CO, pur, les résultats obtenus sont du méme ordre de
grandeur quelque soit la technologie. En revanche, les conditions opératoires sont
différentes. En effet, les capacités de capture optimale du CO; utilisant une solution en lit
fixe ont été obtenues en condition atmosphérique (1 - 1,2 atm et 30°C) contrairement a la

solution avec suspension de particules qui est optimale sous 10 - 15 bars et 90°C.
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Tableau 12. Récapitulatif des résultats obtenus dans la littérature sur la carbonatation de matériaux alcalins

Matériaux CaO Résultats Références
%mass Gaz L/S T,P 1)
' (L/kg) ’ part
LIT FIXE — Résultats obtenus en batch
o _ (Baciocchi
= 0,
APC ((3;) 100%CO, 02 e : e 63;;(“’ etal.,
Jco2/ KOmat 2009a)
o (Baciocchi
SSS 50°C
50 (Ca) 100%CO, 0,4 <105 pm 7. =33% etal.,
EAF+AOD 3 bars Ca
( ) 130 gcoo/Kgmat 2009b)
30°C T.,= 56% (Santos et
AOD 4 100% 2 - Ca
() 54,8 00%CO, 0,25 1.2 atm 242 oo KGa al., 2013)
30°C 7. = 94% (Santos et
CcC 50,0 100%CO 0,25 - Ca
e 1 atm 370 geoplkgmy @l 2013)
1,5 NI/min o i A (Liuetal.,
ALC 25,2 100%CO, 0,5 60°C Pym To,= 14% 2001)
LIT FIXE — Résultats obtenus en continu sur des biogaz
898 L/h
Biogaz - 8.3% .
MIOM 16,3 décharge 0,15 ND <30mm ‘co” %% (Timoveanu
24 - 10,6 gcoo/KGmat ,2004)
39%CO,
148-178 L/h
Machefers - Biogaz 0,22 -Il;amb <mlr(1)10 11,3 gcoo/KGmat éx?“ggll‘;;
43,1%C0O, atm “
3m’h
R Biogaz Tamb <100 (Mostbauer
Machefers feedraree 0,22 P mm 14,6 gcoo/KGmat etal., 2012)
40%CO,
PARTICULES EN SUSPENSION — Résultats obtenus en batch
100°C _ (Huijgen et
0, = 0
LD 31,7 100%CO, 10 19 bars <38 um To,= 14% al., 2005)
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90°C 7= 50% (Santos et
AOD 54,8 99,5%CO 1,6 ND Ca
o 10 bars 264 geoo/kgma @l 2013)
90°C 7. = 60% (Santos et
cc 50,0 99,5%CO 1,6 ND Ca
o 15 bars 312 geo/kgmat @l 2013)
. 8 51';‘(;@‘5’; 0 20°C 36106  7,,=67%  (Bonenfant
, SE%N, 1bars pm 17,4 gcoolkgma €t al., 2008)
v . 512;/(2“0”2‘ 0 20°C 36106 £.,=96%  (Bonenfant
’ 8506N, 1bars pm 247 gooo/kgma et al., 2008)

PARTICULES EN SUSPENSION — Résultats obtenus en continu

BOF SLU Yoo, 0 gopas <M o 0 A o)
BOF 41,15 1%)(';,2"382 20 Jobms < 4um zsrgg:cfjksg?t gl:hgg('ig)t
UF ND  100%CO, 10  Autoclavé  ND 127§a€;:§|’(1gi’at e
FA ND 100%CO, 10 Autoclavé ND 135”;:3@2 a(ICh;gflit)
BHC ND ND 10  Autoclavé  ND 2§§a;§3i;ﬁt & “;5‘31‘;‘)
T o G w5 ae o O
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3. La désulfurisation du biogaz par sulfuration du fer sur
matériaux industriels

Dans le cas du biométhane, la teneur en soufre correspond a la concentration en H,S qui est le
seul compose soufré contenu dans le biogaz brut agricole. Il est produit lors de la dégradation
des sulfates (SO4%) et des composés organiques contenant du soufre par des bactéries sulfato-
réductrices en condition anaérobie (Moletta, 2008). La concentration en H,S dépend donc
directement de la composition des déchets et varie généralement entre 0 et 10 000 ppmv
(Tableau 2 - p.43).

L’hydroxyde de soufre est un produit corrosif déja largement traité dans les installations de
méthanisation classiques. Contrairement aux valorisations électrique et/ou thermique, la
concentration en H,S dans le bio-GNV doit étre trés faible afin de respecter les spécifications
sur ce composé (5 mgS/Nm? = 5,3 mg(H,S)/Nm® = 3,5 ppmv(H-S)). Il est donc nécessaire de

le traiter efficacement afin de respecter la spécification et d’assurer la pérennité des vehicules.

La réaction de sulfuration du fer par I’H,S a été identifiée comme potentiellement intéressante
pour réaliser 1’étape de désulfurisation sur la chaine de production de bio-GNV. Cette partie
sera donc dédiée a la présentation du mécanisme réactionnel, des matériaux réactifs et des
parametres influant la réaction. Enfin, un état de I’art des technologies et des résultats associés
sur les performances de capture d’H,S par des matériaux industriels, déchets ou co-produits,

sera expose.

3.1. Le mécanisme réactionnel de la sulfuration du fer

3.1.1 La solubilisation du fer

Le fer fait parti de la famille des métaux lourds de transition dont on distingue le fer (I1) et le
fer (III). De part ces deux valences possible, ’oxydation du fer peut conduire a la formation
de précipités en milieu sec : ce sont des oxydes ferreux, FeO, ferrique, Fe,O3, et magnétique,
Fes0g.

En solution aqueuse, le fer peut se présenter sous différentes formes dont les domaines
peuvent étre décrits par le diagramme potentiel-pH ou de Pourbaix a une température donnee.
Les formes cationiques du fer, I’ion fer (II) ou ferreux, Fe?* et I’ion fer (III) ou ferrique, Fe**

peuvent s’associer a des ions hydroxydes OH™ en milieu aqueux basique pour former deux
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précipites : I’hydroxyde de fer (1), Fe(OH),, et de fer (I11), Fe(OH)s. Leur formation dépend
de la quantité d’ion OH- c'est-a-dire du pH de la solution (éq. 46 et €q. 47).

Tableau 13. Equation des équilibres de précipitation

Couple Bilan Equation aux frontiéres
N 1 1 )
1 Fe(OH)4/Fe® Fe’* +30H™ <> Fe(OH), pH, = pKe — Sszl - glog([Fe“]] éq. 46
. _ 1 1 ,
2 Fe(OH),/Fe? Fe* +20H <> Fe(OH), pH, = pKe~= pKs, —Elog([Fez+ ]] éq. 47

En tant que réducteurs, les domaines de présence des ions Fe®* et Fe®" en solution dépendent
également du potentiel redox E; des différents couples que peuvent former les formes
dissoutes ou précipités du fer. Les équations de Nernst permettent de décrire les équations aux
frontiéres entre chaque domaine du diagramme de Pourbaix (Tableau 14 - éq. 48, éqg. 49,
éqg. 50, éq. 51, €q. 52)

Tableau 14. Equation des potentiels redox

Couple Bilan Equation aux frontieres
1 Fe?'/Fe Fe* +2¢” <> Fe(s) E, = E{ +0,03.log([Fe> ] éq. 48
3+ 2+ 0 [Fes+] A
2 Fe®*/Fe Fe* +e < Fe** E,=E]+0,06.log [F ” éq. 49
e
3 Fe(OH)s/Fe? Fe(OH), +3H" +e <> Fe** +3H,0 E,=E —0,18.pH—0,0610g([Fe2+]j éq. 50
4 Fe(OH),/Fe Fe(OH), +2H" +2¢” <> Fe(s)+2H,0  E,=E’—0,06.pH éq. 51
5 Fe(OH)/Fe(OH), Fe(OH),+H" +e <> Fe(OH), +H,0  E,=E"—0,06.pH éq. 52

Ces équations permettent de tracer le diagramme potentiel-pH a une température et une
concentration données. La Figure 19 présente un exemple du diagramme de Pourbaix a 25°C
et pour une concentration en [Fe’"]=[Fe*]=0,1 mol.L™. Dans ces conditions, il est donc

impossible d’avoir des ions fer (IT) ou (III) en solution pour des pH supérieurs a 7.
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Fe(OH), ou Fe,O,

pH
Feo

E,
-0,5 . €(0,
H)z Oy
Fe

-1,04
Figure 19. Diagramme de Pourbaix du fer & 25°C et [Fe®*]=[Fe®*]=0,1 mol.L™*

3.1.2 La solubilisation du sulfure d’hydrogene

Le sulfure d’hydrogéne est un gaz acide pouvant se dissocier en milieu aqueuX en ions
hydrosulfure HS™ et sulfure S* en fonction du pH. En effet, & pH basique c’est-a-dire
supérieur a 7,1 (pKa; - Figure 20), les ions HS™ représentent la forme prédominante de 1’H,S
en solution par la libération d’un ion H* (éq. 53). Lorsque le pH augmente et dépasse 12,9
(pKaz - Figure 20), la forme prédominante devient S* (éq. 55) (Tirnoveanu, 2004). Afin
d’assurer la réaction de précipitation entre les ions sulfure S* et le fer, le milieu doit donc étre

fortement basique.

H,S(g)—"%"— H,S(aq) 0. 53
H,S(aq)—= > HS +H" éq. 54
HS ks sS> + H* éq. 55

pKa, (25°C) = 7,1 pKa, (25°C) = 12,9

e e s e
e e e =

HS- s pH

Figure 20. Domaine de prépondérance du H,S

Au méme titre que le CO,, la solubilité de I’H,S dans 1’eau peut étre décrite par la loi de
Henry (éq. 25) dont la constante Hys définit pour un solvant donné varie en fonction de la
température. Vinel et Bouallou (2004) ont mis en évidence que cette constante pouvait étre
décrite a la fois par les deux corrélations établies par Lee et Mather (éq. 56) et Edward et al.
(é9. 57) pour des températures allant de 273 & 423 K. Dans ce cas, Hyps vaut entre 5,4.10 et
5,6.10 Pa.
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280
In(H,,(1)=18,1937 -

+2,5629*In(T)-1,01868T éq. 56

13236,8

In(H ,,5(T))= 358,138 - — 55,0551 * In(T)+0,059565T éq. 57

Les réactions successives de déprotonation de I’'H,S en ions HS™ et S* sont considérées

comme rapides et I’hypothése de pré-équilibre peut étre faite (Nagy et al., 2013). Cela signifie

qu’a tout instant, les concentrations en réactifs et produits sont régies par les constantes
d’équilibre (éq. 58).

KH2S [HSi][]_F] t K15~ _m éq. 58

¢ [HzS(aq)] & B [HS_]

3.1.3 La réaction de précipitation

La réaction de capture de 1’H,S par sulfuration du fer peut avoir lieu :

>

En milieu homogéne : La sulfuration du fer résulte de la réaction en milieu aqueux

d’ion de fer (II) ou (III) en solution avec des ions sulfures (HS et S%). Cependant la
solubilité du fer est tres faible et dépend fortement du pH de la solution. Celui-ci doit
étre acide pour assurer la présence des cations Fe?* et Fe**. Afin de pallier & ce
probléme, les travaux de Saelee et al. (2009) ont mis en évidence la pertinence de
I’utilisation de fer chélaté catalysé par du Fe(III)EDTA pour capter I’H,S du biogaz.
Ainsi, la réaction en milieu aqueux peut avoir lieu selon les réactions de précipitation
des éqg. 59 et éq. 60. En procédé, cette réaction constitue de 1’absorption chimique.
HS +2Fe™ »>S+2Fe* +H €9 59

S* 4 2Fe* S +2Fe™ €q. 60

En milieu hétérogene agueux : La réaction se produit entre un solide contenant des

oxydes de fer et I’H,S a 1’état de gaz ou en solution dans I’cau. Ce mécanisme
réactionnel se réalise en phase aqueuse et se décompose en 3 étapes (Poulton et al.,
2002). La premiére consiste en la formation de complexe suivi d’un échange

d’¢électron entre les éléments Fe et S (ég. 61). Il s’en suit le largage du radical libre

Se” (éq. 62) et la dissolution du Fe (II) (éq. 63) qui conduit a la formation de
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nouveaux sites réactifs sur le solide. Enfin, les ions ferreux et ferrique se combinent a

des radicaux libres pour produire du soufre élémentaire (ég. 64) et du sulfure de fer,

FeS (éq. 65).
Fe" OH+HS <> Fe" S™ + H,0<> Fe" S ¢ +H,0 éq. 61
Fe"Se+H,0<> Fe"OH, +S e~ éq. 62
Fe" OH; —Fe®™ +nouveaux sites réactifs €q. 63
Se +Fe’ 8"+ Fe* °q. 64
ég. 65

Fe** +Se & FeS

» En milieu hétérogéne sec : Elle consiste en la réaction entre un oxyde de fer solide et

de I’H,S a I’état gazeux. Elle conduit a la production d’eau et d’un précipité, le sulfure
de fer Fe,Ss3, qui vient se déposer a la surface du matériau réactif (ég. 19 et éq. 21 -
p.56). La condensation de 1’eau est a éviter car elle peut occasionner un colmatage du
matériau utilisé et de fait la réduction de la surface réactive (Wheeler et al., 2003,
Kertamus, 1976).

Fe,0, +3H,S —>Fe,S, + 3H,0 éq. 19
2Fe(OH), + 3H,S —Fe,S, +6H,0 éq. 21

La sulfuration en milieu homogene requiert I’utilisation de produits chimiques. Afin de limiter
les colits d’investissement et d’exploitation, ces travaux ce sont orientés vers la mise en ceuvre

de la sulfuration en milieu hétérogéne qui met en jeu un solide contenant des oxydes de fer.

3.2. Les matériaux réactifs riches en fer

La mise en ceuvre de la réaction de sulfuration en milieu hétérogene passe par 1’utilisation
d’un solide contenant des oxydes de fer. Dans la littérature, on distingue deux catégories de

materiaux : les produits commerciaux et les co-produits ou déchets.

Les produits commerciaux peuvent se presenter sous forme de médias imprégnés d’oxyde de
fer tels que des copeaux de bois, des pellets ou des résidus divers (Cherosky and Li, 2013,
Ryckebosch et al., 2011). Leur surface spécifique et leur teneur en réactif sont alors maitrisées

optimisées. L’adsorbant commercial Sulfatreat ®. fait également partie de cette catégorie et se
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compose d’un mélange d’oxydes métalliques dont le composant actif est une combinaison

d’oxydes de fer Fe,03 et Fe;O,4 (Truong and Abatzoglou, 2005).

Les co-produits ou déchets utilisables en désulfurisation par sulfuration doivent étre des
matériaux riches en oxyde de fer. C’est notamment le cas laitiers sidérurgiques évoqués dans
la partie de ce chapitre destinée a la carbonatation contenant entre 24 et 32% de Fe,O3
(Tableau 10 — p.69). Mais, il peut également s’agir de machefers ou de cendres volantes
d’incinération, de boues de station d’épuration utilisant du fer en tant que floculant ou encore

de boues dites rouges issues de I’industrie de production d’alumine et d’aluminium.

3.3. Parametres influents la réaction de sulfuration en milieu
hétérogene

La réaction chimique de précipitation d’H,S avec le fer en milieu hétérogene dépend de divers
parametres. Le taux d’humification constitue un parametre important dans la mise en ceuvre
qui peut se faire en milieu aqueux ou bien sec. La granulométrie du matériau utilisé semble
également étre un facteur influent en raison de la nature surfacique du mécanisme réactionnel.
En plus de ces deux paramétres, 1’effet de la composition du gaz traité, et notamment de la

présence de CO, et de CHy, sera également abordé.

Afin d’évaluer I’impact de ces paramétres sur les performances épuratoires, la capacité de

capture d’H,S par un matériau, Cy, g,,..., (€. 66) et les taux massiques de conversion du fer en

equivalent FeO, z,, et de capture de I'HzS, 7, ¢, ont été utilisés (éq. 67 et éq. 68).

mH S capté A
_ P pte
CHZS/mat(gHzS /kgmat) - eq' 66
mmat
FeO réactif H,S réactif FeO .
0, — _ 2
z-Fe(A)masx) - X 100 - X 3 X 100 eq 67
FeO initial mFeO initial T H,S
m ,
H,S capté 4
0 _ 2
THZS(A)mass.) - x 100 €q. 68
H,S initial
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3.3.1 Le taux d’humidification

Les travaux de Seredych et al. (2008) ont mis en évidence que I’eau permettait d’augmenter
de plus de 10% la capacité de capture d’H,S dans 1’air sur le matériau adsorbant testé (des

boues d’épuration).

Truong et Abatzoglou (2005) ont également constaté que 1’eau avait un effet positif sur la
sulfuration d’un adsorbant commercial appelé Sulfatreat 410-HP ®. Lorsque le biogaz
reconstitué en laboratoire est saturé en eau (20-30 geau/m’s¢ °), les performances de capture
d’H,S augmentent significativement avec un temps de percée doublé par rapport au test

réalisé avec du biogaz sec.

De plus, Cherosky et Li (2013) ont étudié I’effet de I’humidification sur la sulfuration de
différents médias imprégnés de Fe(OH); (des déchets verts séchés et broyés (résidus
d’¢lagage), des déchets verts méthanisés et des résidus de tabac). Quatre taux
d’humidification L/S ont été appliqués a ces médias (0,15, 0,25, 0,35 et 0,45 L/kg). La mise
en contact avec 1,0 L/min d’un biogaz récolté sur site contenant entre 700 et 1000 ppmv
d’H,S a permis d’établir que le ratio optimum était compris entre 0,15 et 0,35 L/kg en
fonction des propriétés absorbantes du média. Des ratios plus importants entrainent la

diminution significative du taux de capture de I’H,S en raison de probléme de colmatage.

3.3.2 La granulométrie du matériau

La granulométrie du matériau joue un rdle important dans la réaction de sulfuration étant
donné 1’aspect surfacique du mécanisme. C’est ce que souléve Sahu et al. (2011) dans leurs
travaux sur la capture d’H,S par des boues dites rouges, boues issues de la production
d’alumine a partir de bauxite. Mais ce sont Cherosky et Li (2013) qui ont étudié I’effet de la
taille des particules sur la capacité de capture d’H,S. Pour cela, les auteurs ont utilisé des
déchets verts préalablement séchés, broyés et imprégnés d’hydroxyde de fer, Fe(OH)s.
Différentes granulométries de ce media a 12,5%mass. de fer ont ensuite été humidifiées a des
ratios L/S avant d’étre mis en contact avec 1,0 L/min d’un biogaz a 700 et 1000 ppmv d’H,S.

Cela a permis d’établir que les conditions optimales de capture d’H,S étaient obtenues pour

¥ Teneur en eau calculée  partir de la corrélation de Gergwater & 25°C et 1 bar (Annexe 3).
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une granulométrie moyenne du media comprise entre 2,4 et 4,8 mm avec un taux
d’humidification L/S de 0,15 L/kg (Figure 21). Cependant, il semble ici que les effets de
I’humidification et de la granulométrie soient liés aux propriétés absorbantes du média végétal
utilise. En effet, les auteurs précisent que, pour une granulométrie plus petite (0,5 - 2,4 mm),
la surface spécifique est maximale ce qui induit un potentiel absorbant de 1’eau plus important
et donc réduit le taux de capture d’H,S lorsque la granulométrie et I’humidification diminuent
conjointement. Cependant, ce résultat ne sera probablement pas observé sur des matériaux
inertes tels que les laitiers sidérurgiques. Mais, a notre connaissance, aucun autre résultat
concernant 1’effet de la granulométrie sur la sulfuration du fer sur des matériaux alcalins n’a
¢été publié a ce jour. C’est pourquoi, sur la base des travaux de Cherosky et Li (2013), nous
pouvons considérer que pour le ratio constant et maximal de L/S = 0,35 L/kg (ou les
propriétés absorbantes du média ne limite pas le taux de capture), I’augmentation de la
granulométrie entraine une diminution du taux de capture d’H,S (Figure 21). Ceci résulte de

la diminution de la surface spécifique et donc des sites réactifs en surface.

100% - O Control @4% m.c. 015% m.c. 025% m.c. N35% m.c.

90%
80%
70%
60% -
50%

H,S Removal

40%
30%
20%
10% -
0%

4824 2405
Particle Size (mm)
Figure 21. Effet couplé de la granulométrie et de I’humidification sur la capture d”H,S par sulfuration sur des

déchets verts imprégnés (Cherosky et Li, 2013)

19.1-6.4

3.3.3 La nature du gaz

Seredych et al. (2008) ont montré dans leurs travaux sur ’utilisation de mélanges de boues
d’épuration et de cendres volantes pour la capture d’H,S que la présence de CO, avait un
impact sur les performances. Les auteurs ont établi que la capacité de capture d’H,S dans 1’air
est de 20 a 60% plus grande que dans le biogaz en fonction de I’adsorbant utilisé. A titre
d’exemple, la capacité de capture a la percée des boues d’épuration testée passe de
42 gros/Kgboues dans I’air humide a 23 guas/Kgnoues dans le biogaz sec. Cette tendance est

notamment expliquée par la reaction de carbonatation du CO, par CaO qui entre en
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compétition avec les réactions surfaciques entre H,S et CaO. En effet, I’'H,S reagit avec
I’oxyde de calcium pour former en milieu sec des sulfures de calcium, CaS (éqg. 69), et en
milieu aqueux des hydrosulfures de calcium, Ca(HS), (ég. 70 et éq. 71). Cependant, la

présence d’eau dans [’air humide pourrait également expliquer ces différences de

performances.
Milieu sec :
ég. 69
CaO+H,S —>CaS+H,0
Milieu aqueux :
éq. 70
CaO+3H,0 —Ca(OH),
Ca(OH), +2H,S —Ca(HS), +2H,0 6q. 71

Daniela Tirnoveanu (2004), qui a étudié le potentiel épuratoire des méachefers sur un biogaz
de décharge réel, a mis en évidence que le CH, et le CO, n’avait pas d’impact sur les
performances a long terme. Concernant le méthane, aucune différence de teneur en CHy n’a
été observée entre I’amont et 1’aval du filtre. Pour ce qui est du CO,, la carbonatation rapide
sur le matériau a été constatée sur les premiéres heures de fonctionnement du filtre (environ
3h). Apres saturation du calcium, la teneur volumique en CO; en entrée et en sortie du filtre
est restée constante sur le reste du test (47h). L’auteur précise qu’aucune chute des

performances de capture de I’H,S, réalisée simultanément, n’a été constatée.

3.4. Les performances de capture d’H,S par sulfuration sur co-
produits riche en fer

Avec pour objectif principal de développer un systeme de production de bio-GNV a moindre
colt, cette revue technologique portera sur les résultats obtenus avec des déchets ou co-

produits a faible valeur ajoutée contenant du fer.

Les performances épuratoires seront abordées par mode de mise en ceuvre de la sulfuration du
fer. La premiere section sera consacrée aux résultats obtenus en lit fixe correspondant a de la
sulfuration en milieu hétérogene sec. La deuxiéme préesentera les résultats obtenus sur la
sulfuration hétérogéne en suspension c'est-a-dire en milieu aqueux. Au méme titre que pour la
carbonatation du CO,, la distinction entre ces deux modes reéside dans le taux

d’humidification L/S qui doit étre supérieur a 1 L/kg pour considérer la suspension des

Page | 93



Chapitre 1. Synthese bibliographique

matériaux utilisés.

3.4.1 Sulfuration hétérogene en lit fixe

Wang et Pei (2012) ce sont penchés sur le potentiel d’utilisation de matériaux riches en fer
pour la capture de I’H,S dissous dans 1’eau de mer. Ils ont ainsi testé des résidus issus d’une
station de traitement des eaux usées utilisant du fer et de I’aluminium en tant que coagulants.
L’échantillon a été séché, broyé et tamisé a 0,18 mm et 35 g ont été placé dans une colonne en
lit fixe. Ce matériau a été mis en contact avec un débit de 3 mL/min d’une solution a
400 mgS/L. L’analyse de la composition de ce résidu apres traitement montre que la teneur

massique en soufre est passée de 1,7 a 14,2 gs/KQmat, SOit une capture de 12,5 gs/KQmat .-

Les performances de sulfuration de boues de station d’épuration ont également été étudiées
par Seredych et al. (2008). Le matériau a été placé dans une colonne en lit fixe traversée par
soit de I’air humide chargé a 3000 ppmv d’H,S soit du biogaz sec reconstitué contenant
1000 ppmv d’H,S. Ces tests ont conduit & des capacités de capture respectives a la percée de
42 grzs/Kgmat et 23 gras/Kgmat, Cet écart a été attribué a la présence de CO, (Chapitre 1 - 3.3.3)

mais la présence d’eau (humidité a 80%) et d’oxygene dans 1’air peut également I’expliquer.

Huynh et al. (2011) ont choisi de comparer les performances de capture d’H,S de cing
adsorbants : les boues rouges (issues de la production d’alumine a partir de bauxite), le
charbon actif, le gel de silice, la limaille de fer et les zéolites. 1l en est ressorti qu’en milieu
hétérogéne sec dans un mélange CO,/H,S a 90/10%.,,,, ce sont les boues rouges, contenant
43%mass. de FeyOs, qui permettent la capture maximale avec 12,6 gus/KQmat cCONtre
7,1 gu2s/KOmat. pour le charbon actif et 5,9 guos/ KOmat. (Huynh et al., 2011). Testé sur un
biogaz contenant 2 500 ppmv d’H,S, la performance épuratoire de ces mémes boues chute a
5,45 gr2s/KOmat.-

Dans ses travaux, Tinoveanu (2004) a étudié le potentiel épuratoire de Machefers
d’Incinération d’Ordures Ménageres (MIOM) sur les composes soufrés contenus dans un
biogaz de décharge (H,S et mercaptans). Malgre des soucis techniques liés a des températures
extérieures trop basses (gel dans les canalisations), les expériences sur site ont montre une

capacité de capture des MIOM de 2,97 gn2s/KQmat.-

Les machefers d’incinération ont également été testés dans le cadre du projet européen
BABIU présentés plus haut (Chapitre 1 - 2.4.1). Mostbauer et al. (2012) ont alors établie en
laboratoire des capacités de capture de 1’H,S entre 0,037 et 0,9 gnas/kgmar. Ce potentiel a
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également été validé sur un biogaz de décharge réel qui passe de 39-90 ppmv a moins de

2 ppmv d’H,S apreés filtration.

Enfin, Cherosky et Li (2013) ont étudie différents supports organiques imprégnés
d’hydroxyde de fer III, Fe(OH)3 a 12,5%nmass. de fer, pour traiter du biogaz réel. Le taux de
capture d’H,S optimal de 89-92% a alors été obtenu avec des déchets verts méthanisés pour
support, une granulométrie comprise entre 0,5 et 2,4 mm et un taux d’humidification L/S de
0,25 L/kg. Cependant, en raison du manque de certaines données dans leur publication, il
n’est pas possible de convertir ce taux en capacité de capture d’H,S et donc difficile a

comparer aux autres résultats.

3.4.2 Sulfuration hétérogene en suspension

Entre 2009 et 2013, Asoaka et al. ont publié leurs résultats sur 1’étude en batch du potentiel de
capture de I’H,S sédimentaire en milieu marin de plusieurs matériaux. Dans tous les cas,
50 mL d’une solution d’H>S dissous dans ’eau a une concentration donnée est introduite dans
un réacteur de 100 mL. Le matériau y est ajouté, I’atmosphére est balayé par du N, et la

suspension est mise sous agitation.

Dans leurs premiers tests, Asaoka et al. (2009b) ont montré que des coquilles d’huitres
concassées entre 7 et 12 mm peuvent capter 12,2 gs/lkgmar. Pour cela, une solution a
800 mgs/L a été testée et mélangée a 1,0 g de coquilles contenant 40,4 %mass de calcium,
0,002 %mass. de manganése et seulement 0,0009 %mass. de fer. Il semble donc que dans ce cas,
la capture d’H,S soit principalement réalisée par sulfuration du calcium. Les mémes auteurs
ont ensuite étudié des cendres de charbon granulées contenant 5,54 % de CaO et
2,25 %mass, de Fe,0O3 (Asaoka et al., 2012, Asaoka et al., 2009a). La capacité de capture
maximale obtenue a été de 108 gs/kgmat, Sur 0,2 g de cendres granulées dans 50 mL d’une

solution a 200 mgs/L.

Mais en 2013, Asaoka et al. ont introduit les laitiers sidérurgiques comme source de fer pour
réaliser la sufatation avec I’H,S. Ils utilisent des laitiers sidérurgiques carbonatés issus de four
de conversion japonais et naturellement carbonatés par stockage a 1’air libre pendant 2 mois
(Asaoka et al., 2013). lls se composent de 29,9 %, de CaCOs, 18,7 Ymass. de CaO et
18,8 %nmass. de fer total. Une quantité de 0,2 g de laitiers a ensuite été placée en suspension
dans une solution a 100 mgs/L. La capacité de capture obtenue en batch est alors de
7,5 gs/kgmat.. Les auteurs ont montré que le mécanisme de sulfuration est alors décomposé en

deux étapes : la formation de pyrite (FeS,) suivie de I’oxydation d’H,S en soufre élémentaire
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couplé a la réduction des oxydes de manganése, MnO, en MnSQ,. Cet oxyde préesent dans les

laitiers semble donc contribuer aux performances de capture d’HjS.

Les seuls travaux disponibles a notre connaissance sur l’utilisation de laitiers pour la capture
d’H,S sont ceux de Takahashi et Yabuta (2002). Ces auteurs ont montré que les laitiers
permettaient de réduire par 100 la concentration en H,S dissous dans les eaux interstitielles

SOus marines.

Enfin, les seuls résultats publiés sur la sulfuration hétérogene en suspension en continu
portent sur les boues rouges issues de I’industrie de 1’aluminium. Sahu et al. (2011) ont alors
travaillé sur des boues séchées, broyées (< 160 um) et placées en suspension dans de I’eau
distillée pour un taux d’humidification L/S de 15 L/kg. Contenant 47,6% de fer, elles sont
mises en contact avec un flux d’H,S pur circulant a 50 mL/min. Dans ces conditions, la

capacité de capture d’H,S par ces boues a été de 21 gyos/KQmat.

3.4.3 Aspect regénératif de la sulfuration du fer

Les sulfures de fer produits lors de la sulfuration peuvent réagir avec 1’oxygéne pour former a

nouveau des oxydes de fer (éq. 72).
2Fe,S, +30, >2Fe,0,+6S éq. 72

La faisabilité technique de régénération de matériaux réactifs riches en fer a été étudiée par
Poulton et al. (2002). Ils ont montré tout d’abord que la régénération de zéolites imprégnées
de ferrihydrite (Fe;03.0,5H,0) entraine une diminution de la cinétique de réaction. Par la
suite, Huynh et al. (2011) ont mis en évidence I’effet de la régénération sur la capacité de
capture d’H,S de boues rouges issus de I’industrie de 1’aluminium (Figure 22). lls constatent
une baisse des performances de -28% dés le premier cycle pour atteindre -99,3% apres cing
cycles. Ce résultat montre que, dans les conditions de I’étude c'est-a-dire avec un flux d’air a

15 mL/min, la régénération de ces boues rouges est effective mais pas compléte.
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H,S adsorption capacity (mg H,S / g red mud) Cycle, times

Figure 22. Capacité de capture de boues rouges (mgnos/Usouesr.) €N fonction des cycles de régénération (Re;)
(Huynh et al., 2011)

3.5. Conclusion sur la sulfuration du fer par H,S

Bien que de nombreuses solutions de désulfurisation existe, la sulfuration sur le fer présente
de nombreux avantages et notamment la possibilité d’utiliser des déchets ou co-produits
industriels contenant des oxydes de fer. Du point de vue mécanistique, I’accent a été mis sur
la sulfuration en milieu hétérogéne qui présente I’avantage de ne nécessiter aucun produit

chimique, contrairement au milieu homogéne.

L’étude bibliographique a alors permis de mettre en évidence 1’importance de la présence
d’eau et de la granulométrie dans le mécanisme de capture d’H,S par sulfuration en milieu
hétérogene. Un taux d’humidification L/S optimum a ainsi été observé par Cherosky et Li
(2013) situé entre 0,15 et 0,25 L/kg. L’effet de la granulométrie se traduit, quant a lui, par la
quantité de réactifs disponibles en surface du matériau qui augmente lorsque le diameétre

apparent diminue induisant la diminution de la surface spécifique.

Le bilan sur les deux techniques de mise en ceuvre de la sulfuration hétérogéne montre que
I’utilisation de matériau en suspension a principalement été étudiée dans le but de traiter de
I’H,S dissous dans I’eau. Dans le cas de la désulfurisation du biogaz, les nombreuses études
réalisées sur la solution en lit fixe laisse penser qu’il s’agit de ’approche la plus pertinente.
En effet, du point de vue technologique, les équipements requis se limitent a une colonne
chargée de matériau réactif humidifié au travers de laquelle circule un biogaz légérement
comprimé afin de pallier aux éventuelles pertes de charge du lit. La simplicité et la rusticité de
mise en ceuvre de la sulfuration en lit fixe est en adéquation avec les objectifs d’adaptabilité a
I’échelle individuelle agricole. Globalement, les résultats publiés dans la littérature sur les
performances de capture d’H,S oscillent entre 0,037 et 110 guos/Kgmat, tous parameétres

confondus (Tableau 15). Cependant, aucune tendance ne peut étre dégagée de cette grande
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disparité en raison de la diversité des conditions mises en ceuvre.

Concernant les matériaux, la perspective de pouvoir traiter simultanément le CO, par

carbonatation et I’H,S par sulfuration font des laitiers un matériau intéressant pour notre

application. Bien qu’aucun résultat ne semble avoir été publié a ce jour sur le traitement du

biogaz en lit fixe par des laitiers, les résultats de Takahashi et Yabuta (2002) et

Asaoka et al. (2013) sur la capture de 1’H,S sédimentaire permettent tout de méme de mettre

en évidence la réactivité de ’H,S vis-a-vis de ce matériau.

Tableau 15. Récapitulatif des résultats obtenus dans la littérature sur la sulfuration de différents matériaux

Teneur Conditions
Matériaux en FeO L/S Résultats Références
%mss  Solution/Gaz (Likg) T, P 0 part
LIT FIXE - Résultats obtenus en continu pour le traitement d’H,S dissous
Résidus des 0 3 mL/min Tamb (Wang and
eaux usées ke 400 mgs/L AL Patm <018mm 12,44 g/kgma Pei, 2012)
LIT FIXE - Résultats obtenus en continu pour le traitement d’H,S en phase gaz
0,5 L/min
Boues 7,23% Air ) i ) (Seredych et
d’épuration  Fe,0,  80%nhumidité P, 06 1mm - 420mdkina Ty “H50g)
3 000 ppmvVyps
50 mL/min
0,
Boues rouges 43 C/;) Fe, CO,/H,S Séchées -Il;amb ND 12,6 Gros/KGmat E:u;z/ggf)t
s (90/10%.,1) atm .

LIT FIXE - Résultats obtenus en continu pour le traitement d’H,S dans le biogaz

0,15 L/min
0 )
d’égglrjzfion 7’2%/0':(9 Biogaz sec - -Lamb 0,6-1 mm 23 gri2s/KGmat
BSE 1 000 ppMViios i
20 m¥/jour
0,
Boues rouges 43£Fe2 Biogaz ND ND ND 5,45 Qhos/KOmat
8 2 500 ppMViios
895 L/h
Biogaz
0,
MIOM mg’Fe? décharge 015  14°C  <30mm 2,97 gros/Kgmat
: 65-100
PPMVH2s

(Seredych et
al., 2008)

(Huynh et
al., 2011)

(Tirnoveanu,
2004)
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823 L/h
Biogaz .
[0) 0,
MIOM +10%  7,6%Fe, décharge ND Tamb <30 mm 5,7 Qos/KGrma (Tirnoveanu,
Coke 0O; Patm 2004)
65-100
PPMVH32s
1,97 mS/h/tMH
A i Biogaz de Tamb 0,037-0,9 (Mostbauer
Machefers décharge 0.2 N rzs/KGmat etal., 2012)
237 ppMVizs
Déchets verts 1&'6/?2'” T 05-24 (Cherosky
méthanisés  12,5%Fe g 0,25 amb 75 and Li,
imprégnés 700-1 000 P~ mm 2013)
preg PPMVH32s
=89-92%
PARTICULES EN SUSPENSION — Résultats obtenus en batch
Coquilles :
. 0,0009% 50 mL a 800 T (Asaoka et
’ ’ amb
d’huitres Fo gl 50 P ND 122 99Kgma 41 "2000b)
concassées
Cendres de 50 mL a 200 T g’?‘%%%%:t
charbon 2,25%Fe mgs/L + 4 250 amb ND 108 gs/Kgmat " '
. : Patm Asaoka et
granulées ajouts al., 2012)
Laitiers 0 50 mL a 100 Tamb ) (Asaoka et
sidérurgiques el RRe mgs/L 240 Pam e i 7,5 95/Kgmat al., 2013)
PARTICULES EN SUSPENSION - Résultats obtenus en continu
50 mL/min T (Sahu et al.
0 amb ’
Boues rouges  47,6%Fe 100%H,S 15 P <160 pm 21 gr2s/KOmat 2011)
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4. Conclusion bibliographique

Dans le contexte énergétique et environnemental frangais, le biogaz constitue une alternative
intéressante a ne pas négliger dans le mix des énergies renouvelables. Produit & partir de
déchets issus de I’activité humaine, la part que représente le potentiel de production de cette
énergie en milieu agricole est considérable au regard du gisement méthanisable a 1’horizon
2030. Le biogaz, dont la composition et la quantité varie fortement d’une biomasse a I’autre,

peut alors étre valorisé :

» directement avec un léger prétraitement (abattement de I’H,S et de I’eau) en chaudiere

Ou en cogéneration ;

» en biométhane pour I’injecter dans le réseau de gaz naturel ou I'utiliser en carburant

appelé bio-GNV aprés traitement poussé.

Sachant que 60% des consommations énergétiques a la ferme sont dues au transport, la
production de bio-GNV sur un site de méthanisation agricole permettrait aux exploitants de
tendre vers leur autonomie énergétique. La filiere de production de bio-GNV se décompose

en trois étapes : le traitement de polluant, I’enrichissement du biogaz et le conditionnement.

Concernant I’enrichissement qui constitue 1’étape clé de la filiére, la capture du CO;, peut se
faire par voies physique, chimique, biologique ou mécanique. Mais bien que de nombreuses
solutions techniques soient disponibles sur le marché, les colits élevés d’investissement et
d’exploitation de ces procédés les rendent inadaptés a 1’échelle individuelle. Ce constat
économique a donc conduit aux présents travaux de recherche visant a trouver une solution

techniguement et économigquement viable & petite échelle (< 10 Nm/h).

Le traitement des polluants dans le cas d’un biogaz agricole se limite a la déshydratation et la
désulfurisation. L’¢tat de 1’art technologique sur la désulfurisation a montré que la solution la
plus employée pour I’affinage de la concentration en H,S du biogaz était la filtration sur
charbon actif imprégné. Cependant, les cotits d’exploitation important dus a la grande quantité
de consommable laissent penser qu’une solution plus économique peut étre trouvée. La
sulfuration du fer par I’H,S semble & ce titre présenter de meilleures performances de capture

que le charbon activé imprégné de KOH classiquement utilisé.
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Cette étude s’est alors orientée vers la faisabilité technico-économique d’utiliser des

matériaux réactifs pour la capture :

» du CO; par carbonatation accélérée sur des matériaux réactifs contenant du calcium ;

» de I’H,S par sulfuration du fer sur des matériaux réactif contenant du fer.

Dans sa version accélérée, la carbonatation est une réaction de précipitation entre le calcium
et le CO, formant un solide stable: le carbonate de calcium. Un état de I’art sur les
mécanismes mis en jeu, les matériaux réactifs, les parameétres influents ainsi que les
technologies étudiées et les performances associées a donc été réalisé. 1l en ressort que les
matériaux réactifs doivent contenir une quantité suffisante de calcium tout en apportant de
I’alcalinité au milieu. Divers matériaux réunissent ces conditions et peuvent étre naturels ou
issus de I’industrie. C’est le cas notamment des laitiers sidérurgiques dont les BOF sont les
plus riches en CaO. La revue bibliographique sur les résultats obtenus sur ce type de
matériaux montre d’ailleurs que les laitiers BOF, CC et BHC sont les plus performants avec
des capacités de capture de 1’ordre de 300 gcoo/Kgma. De plus, a condition équivalente, la
mise en ceuvre en lit fixe permet d’obtenir de meilleurs résultats de capture du CO; qu’en

suspension (+19%).

Avec un objectif de réduction a 3,3 ppmv de la concentration en H,S, les technologies
employées classiquement en méthanisation agricole ne sont pas suffisantes et/ou peuvent
entrer en compétition avec les specifications requises pour le bio-GNV. C’est notamment le
cas de I’oxydation biologique par injection d’air dans le ciel gazeux. En revanche, la réaction
de sulfuration du fer permet d’atteindre les objectifs de désulfurisation tout en restant simple.
Cette réaction est d’autant plus intéressante qu’elle peut étre réalisée avec des déchets ou des
co-produits contenant du fer. On peut alors citer les machefers d’incinération, les boues de
station dépuration ou encore les laitiers sidérurgiques. Ces derniers, riche en fer et déja
identifiés pour réaliser I’étape d’enrichissement du biogaz, pourrait permettre d’assurer le
traitement simultané du CO; et de I’H,S du biogaz. Concernant la mise en ceuvre de la
réaction de sulfuration, le choix s’est orienté vers un milieu hétérogéne humide alliant

performance et simplicité.
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Chapitre 2

Etude expérimentale du potentiel de
capture du CO, par carbonatation
accéléeree sur materiaux alcalins en lit

fixe pour I’enrichissement du biogaz

Le potentiel de capture du CO, par carbonatation accélérée sur matériaux alcalins a été étudié
pour I’enrichissement du biogaz en méthane pour la production de bio-GNV a 1’échelle
individuelle. Cette solution, permettant 1’utilisation de déchets ou de co-produits a moindre
codt, est apparue comme intéressante du point de vue économique. Cependant, les capacités
de capture du CO; des différents matériaux alcalins testés sont variables et dépendent de la
teneur en calcium et de son accessibilité au regard des résultats d’ores et déja obtenus par la
communauté scientifique (Chapitre 1 - 2). Les laitiers sidérurgiques de type BOF pour Basic
Oxygen Furnace (laitiers issus de la transformation de la fonte en acier dans des
convertisseurs a oxygene) ont alors été identifiés comme potentiellement intéressants en tant
que co-produit a faible valeur ajoutée. L’utilisation de chaux éteinte a destination du secteur
du BTP a également semblé étre une alternative pertinente de part sa forte concentration en
hydroxyde de calcium. La faisabilité technique de ’utilisation de ces deux matériaux pour la
capture du CO; du biogaz a donc été étudiée expérimentalement en laboratoire. Les matériels
et la méthode employés suivis de la présentation et I’analyse des résultats expérimentaux

obtenus seront présentés dans ce chapitre.
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1. Matériels et méthode

Les performances de capture du CO, de matériaux alcalins placés en lit fixe ont été évaluees
expérimentalement en laboratoire. Le choix de mise en ceuvre de la carbonatation accélérée en
lit fixe a été motivé par les résultats de Santos et al. (2013). Les auteurs ont montré qu’en
régime statique, les capacités de capture du CO, de deux types de laitiers (laitiers de type
AOD pour Argon Oxygen Decarburization et CC pour Continous Casting) étaient du méme
ordre de grandeur en lit fixe et en suspension. Cependant, une différence majeure de
conditions opératoires a eté soulignée. En effet, la solution en lit fixe présente 1’avantage
d’étre optimale en condition atmosphérique contrairement a la suspension de particules qui
s’opere a 10-15 bars et 90°C et consomme de I’eau. Dans un souci de minimisation des cofits,

I’approche en lit fixe en condition atmosphérique a donc été sélectionnée.
Une approche en trois étapes a été menée:

» la caractérisation des matériaux en termes de composition en équivalent oxydes, de
répartition granulométrique, de masse volumique et de porosité. La connaissance des
teneurs en oxydes a permis de définir les capacités de capture du CO; théoriques des

deux matériaux testés a savoir les laitiers BOF et la chaux ;

» I’étude expérimentale de la carbonatation accélérée en statique sur un lit fixe de
matériaux en conditions atmosphériques. Cette approche a permis d’identifier les
mécanismes réactionnels par modélisation de la cinétique sur les laitiers BOF. Une
pré-étude paramétrique a également été menée afin d’observer les effets des conditions
opératoires sur les performances de capture du CO,. Les résultats obtenus ont ensuite

été exploités pour le dimensionnement et la conception de la colonne en dynamique ;

» D’étude expérimentale de la carbonatation accélérée en dynamique sur un lit fixe
de matériaux en conditions atmosphériques. La colonne pilote congue a été
dimensionnée a 1’échelle 1/150%™ par rapport aux dimensions du cas d’étude (présenté
en introduction générale). Les performances de capture ont ainsi été évaluées pour les
laitiers et la chaux placés en lit fixe dans une colonne pilote de 0,94 L. Les études sur
les parametres et le design ont été menées dans le but d’optimiser les performances de

capture des matériaux en conditions controlées.

1.1. Caractérisation des matériaux

La capture du CO, du biogaz par carbonatation accéléré en lit fixe nécessite 1’utilisation de
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matériaux apportant des composes réactifs (calcium et magnésium) et de I’alcalinité au milieu
réactionnel. Comme il 1’a été présenté dans le chapitre précédent (Chapitre 1 - 2.2), certains
déchets ou co-produits industriels tels que les laitiers sidérurgiques présentent ces propriétés.
On distingue plusieurs types de laitiers. Riches en oxydes métalliques, leur composition varie
en fonction de la filiere sidérurgique durant laquelle ils sont produits. D’apres la littérature,
les laitiers BOF sont ceux contenant la plus grande proportion de calcium (Tableau 10 — p.69).
De plus, une partie de ce calcium des BOF se trouve directement sous forme d’oxydes et est
appelé « chaux libre », contrairement aux autres laitiers qui contiennent majoritairement des
silicates. Cette chaux libre est alors directement accessible pour la réaction de carbonatation
du CO,. Les laitiers BOF testés dans ces travaux sont produits sur un site de transformation de
la fonte en acier du groupe Arcelor Mittal situé a Fos sur Mer. L’échantillon de BOF brut
utilisé provient de la coupe la plus fine réalisée a 6 mm sur le site de production. Ce choix a
été motivé par les observations de la littérature qui montre que les performances de

carbonatation augmentent lorsque le diametre particulaire diminue.

Le calcium et I’alcalinité peuvent également étre apportés par la chaux. Il s’agit d’un matériau

généralement utilisé dans le secteur du batiment et issu de la calcination de roche calcaire.

La caractérisation de ces deux matériaux a consisté en la détermination de leur répartition
granulométrique, leurs compositions massiques en équivalents oxydes, leurs masse volumique

et leur porosité.

La répartition granulométrique a été réalisée par tamisage mécanique pendant 10 min a une

amplitude de 60 unités. Différents tamis ont été utilisés pour les deux matériaux :

» les laitiers BOF : I’échantillon a été divisé en deux : la « poudre » pour les BOF de
diametre inférieur a 1 mm et les « grains » pour ceux de diametre supérieur a 1 mm.
La répartition granulométrique de la poudre a été réalisée avec des tamis a 0,125,

0,224, 0,355 et 0,5 mm. Les grains ont quant a eux été tamisés a 2,5, 4 et 5 mm ;
» la chaux : etant sous forme de poudre fine, le tamisage a été fait a 0,125, 0,224 et
0,5 mm.

La répartition granulométrique obtenue pour les BOF en poudre, en grains et la chaux a

permis de définir leurs diametres équivalents &”;". Ceux-ci ont été calculés par la moyenne des

fractions massiques w
(ég. 73).

de chaque tamis Niwmis pondérée par le diamétre de tamis ¢,

i/mat
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=N amis

Z(W[/mat x @, )

dmat — ifl éq 73
eq

=N mis
Z(Wi/mat)
i=1

La caractérisation semi quantitative des deux matériaux a été réalisée afin de définir la
teneur massique en chaque oxyde metallique w,,, ., €t notamment les oxydes de calcium
(CaO et Ca(OH),) et de magnésium (MgO). Cette mesure a permis de calculer la capacité de
capture théorique totale du CO; par I’équation €q. 44 (définie dans le chapitre 1 - 2.4 — p.74)
VR CL5 = T85 gy Ihtor Cogetisn, =594 eo, hegorn, €8 CLinte <1100 g, /Ao
(définie par bilan steechiométrique molaire sur la réaction de carbonatation).

Théoriqué max __ Théorique .
Cco, imar = Z Ceo, 1me0 X Whteo i mar eq. 44
MeO

Les méthodes de mesures employées ont éteé :

» la fluorescence de rayon X pour la composition des laitiers BOF sur trois échantillons
de poudre. Cette analyse permet de connaitre les proportions massique des principaux

constituants en équivalent oxydes (w,, .. z0r) »

» la diffractométrie de rayon X pour la caractérisation de la chaux réalisée sur trois
échantillons bruts. Cette technique a permis de connaitre la répartition massique entre

I’hydroxyde de calcium et le carbonate de calcium.

La quantité de chaux libre a également été mesurée sur les laitiers BOF afin de définir la

capacite de capture théorique du CO; de la fraction de chaux libre (éq. 74).

CThéorique/CaO/ibre _ CThéorique %
CO, / BOF — ~CO,/Ca0O Weaolibre/ BOF

éq. 74

Cette mesure a été réalisée par le test de Leduc qui se base sur un dosage acido-basique
(Belhadj et al., 2012, Waligora et al., 2010). Une masse définie de laitiers a été placée dans
une solution de glucose a 10%pm,ss. pendant 30 min sous agitation (300 rpm). La solution a été
ensuite filtrée a 50 pm sous vide a trois reprises afin d’éliminer les particules de solides. La
solution ainsi obtenue a été titrée avec de I’acide sulfurique a 0,2 mol.L™* dont le volume
ajouté pour atteindre un pH neutre V¢ a permis de déduire la teneur en chaux libre (éq. 75).

Le résultat de ce dosage est exprimé en équivalent CaO (CaO + Ca(OH),).
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V, %02

Weaotibre BOF =
Mpor

X MCaO €q. 75
La masse volumique et la porosité ont été déterminées expérimentalement. Quatre volumes de
matériau (250, 500, 750, 1000 g) ont éteé pesés pour donner une masse volumique moyenne.
La porosité¢ a été définie par la mesure du volume d’eau nécessaire pour occuper I’espace

disponible au sein du lit de matériau.

1.2. Banc d’essais en réacteurs statiques

Un réacteur utilisé en verre d’une capacité de Vg = 2 L et munie de deux orifices (Figure 23) a
été utilisé. L’ouverture supérieure a servi dans un premier temps pour introduire le mélange
de gaz. Le réacteur a ensuite été¢ fermé a 1’aide d’un bouchon équipé d’un crochet permettant
de suspendre le panier contenant le matériau dans I’enceinte réactive. Sur le coté, le bouchon

septum a permis de faire les prélevements de gaz pour les analyses chromatographiques.

Un agitateur a été ajouté au fond du réacteur afin d’assurer un mouvement permanent du gaz

autour du panier situé au centre. Le panier a été congu avec du tissu métallique en acier

inoxydable ayant des mailles de 100 pum.

Septum

)& Mixed
gases

| Slags
basket

Reactor

Stirrer

N —

~

Figure 23. Réacteur statique de laboratoire

Les mélanges de gaz étudiés ont été préparés a partir de gaz pur a I’aide d’un systéme de
mélange commande par des débitmetres massiques via une interface numérique (Figure 24).
Le réacteur a été balayé par le mélange de gaz avec un débit de 10 NL/min pendant 5 min soit

un taux de renouvellement de 1’atmosphere du réacteur de 25.
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o Digital
T interface

co.| | cm| | 2eDi3e]--
Digital
mass flow
controller

Reactor

Gas cylinder

Figure 24. Systéme de balayage du réacteur de carbonatation en statique

En parallele du balayage, 1’eau nécessaire a la réaction de carbonatation a été apportée a I’aide
d’une seringue. L’humidification des laitiers a été réalisée avec de 1’eau de distribution. Ce
choix a été fait en raison des objectifs de rusticité et de simplicité du procédé de capture du
CO, pour la production de bio-GNV a I’échelle individuelle. Cette eau a été aspergée sur le lit
de matériau a 1’aide d’une seringue. Cette opération a été réalisée juste avant I’introduction
dans le réacteur du panier contenant les BOF humidifiés afin de limiter le temps de contact
avec le CO, atmosphérique. Une homogénéisation rapide et naturelle de la totalité de 1’eau

apportée a été observée par gravité.

A la fin du balayage, le réacteur a été hermétiquement fermé a 1’aide du bouchon adapté
auquel le panier contenant les laitiers préalablement humidifiés a été suspendu. Apres
fermeture, le chronometre a été déclenché et le réacteur placé sous agitation pendant toute la
durée des expériences (maximum 24h). Les expériences ont été réalisées dans une salle

thermostatée a 20°C.

1.2.1 Conditions de référence et gamme d’étude

L’étude paramétrique a porté sur l’indentification des effets de chaque variable sur les
performances de capture du CO,. Les variables identifiées concernant la phase solide ont
été le taux d’humidification, le type et la quantité de matériau. Concernant la phase gaz, la
teneur initiale en CO; et la présence de méthane ont été déterminées comme pouvant avoir un
effet sur les performances. Tous ces parameétres étant indépendant les uns des autres, un plan
d’expérience dit « en étoile » a été mis en ceuvre. Il s’est agit de faire varier un seul paramétre

tout en conservant les autres a leur valeur de référence.
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Les conditions de référence fixées pour les essais en réacteur statique et les gammes d’étude

paramétrique ont été (Tableau 16) :

>

>

le mélange de gaz : CH4/CO, contenant 50% en volume de CO, ce qui représente
1,87 g de CO, a capter par réacteur. Cette valeur a été choisie afin de se placer dans un
cas extréme ou la teneur en CO, du biogaz est maximale (Tableau 2 — p.43). L’effet lié
a la présence de CH, a été mis en évidence par comparaison avec le binaire No/COs,
I’azote se substituant au CH4. L’influence de la teneur initiale en CO, a également été

étudiée sur cing binaires N,/CO, contenant entre 30 et 80% de CO, initial ;

le matériau : 25 g de laitiers BOF en poudre. Cette quantité a été définie par rapport a
la capacité de capture du CO, théorique des BOF (définie dans la partie 2.1.1 de ce
chapitre). Ainsi, 49,6 g de BOF sont nécessaires a la capture de la totalité du CO,
présent dans le réacteur (1,87 g). La quantité introduite a été réduite a 25 g dans le but
de ce placer en exces de CO, pour pouvoir observer la saturation des BOF. Les
performances des BOF en grain et de la chaux ont ensuite été comparées a celle des
BOF en poudre et I’influence du volume de lit a été étudiée sur cinq masses de BOF
en poudre (cette étude a été réalisée sur un binaire CH,/CO, contenant 80% de CO,

pour assurer [’exces de CO,) ;

le taux d’humidification : 0,2 L/kg. Ce choix a été motivé d’apres la bibliographie
(Chapitre 1 - 2.3.1 — p.71) qui a montré que I’humidification du matériau connaissait
un optimum pour un ratio L/S compris entre 0,3-0,4 L/kg. Les effets de 1’eau ont été
déterminés a I’aide de six ratios L/S allant des laitiers séchés au four (24h a I’étuve a

100°C) 4 L/S =05 L/Kg.

Tableau 16. Conditions de référence et gamme d’étude paramétrique de la carbonatation en statique

Parameétres Valeur de référence Gamme d’étude
Température Ambiante (20°C) -
Pression Atmosphérique (1,013 bar) -
La composition du CH./CO, Binaires CH,/CO, et N,/CO,
biogaz 50/50 %y, 30, 40, 50, 60 et 80 %CO, avec N,
Le type de matériau BOF en poudre BOF en poudre, en grain et Chaux éteinte
LI 0,2 L/kgsor (5 mL) 0,0,05,0,2,0,3, 0,4 et 0,5 L/kg

d’humidification

La quantité de laitiers
BOF

25,20,15,10,8et4d g

259 (sur CH,/CO, a 20/80%,, )
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1.2.2 Méthodes de mesure

En réacteur statique, chaque expérience a été répétée sur trois réacteurs identiques et chaque
prélevement a été fait en triplicat. Ainsi, les résultats présentés correspondent a la moyenne

des mesures obtenues.

Les prélevements ont été effectués a intervalles de temps déterminés (t=0, 1, 3, 6 et 24 h) a
I’aide d’une seringue étanche au gaz de 100pL via un septum. Ces échantillons ont ensuite été
analyses par chromatographie en phase gazeuse. Une colonne d’analyse Carboxen 1010 a été
utilisée et la détection a éeté faite a 230°C par un detecteur de conductivité thermique (TCD
pour Thermal Conductivity Detector). L’analyse par chromatographie a permis de connaitre la

composition du gaz restant dans 1’atmosphére du réacteur au cours du temps.

1.2.3 Exploitation des résultats

L’analyse des résultats a conduit a la définition de trois grandeurs. Elles seront présentées au
cours du temps pour la mise en évidence de la réactivité et la modélisation cinétique puis a

t=1hett=6h pourI’étude paramétrique :

» la capacité de capture du CO, d’un matériau: Elle représente la masse de CO,
captée par kilogramme de matériau (éq. 41). Cette donnée traduit le potentiel de
capture du CO; par un matériau et a été utilisée pour I’analyse des résultats en

conditions de références (Chapitre 1 - 2.3 — p.71) ;

mCO capté .
CCOZ /mat (gCO2 /kgmat): e EQ- 41

matériau

» le rendement de capture massique du CO; : Il a été défini comme le rapport entre la
capacité de capture effective déterminée expérimentalement et la capacité de capture
théorique d’un matériau définie par bilan maticre (éq. 76). Cette grandeur
adimensionnelle a permis d’analyser les résultats de I’étude paramétrique en
s’affranchissant des données variables ;

Exp é

_ C02 /mat ,
COz/mat ( mass) 100 €q. 76

Theartque
COZ /mat

» le taux de conversion massique d’un matériau : Il traduit la masse de matériau
ayant réagit par unité de masse de matériau (éq. 77). La quantité de matériau réactif a

été calculée par bilan molaire sur la réaction de carbonatation du CO; (éq. 37). Pour
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cela, seule la réaction de carbonatation du CO, sur CaO a été prise en compte etant
donné que la teneur en MgO est négligeable devant celle en CaO dans les laitiers
étudiés (voir plus bas Chapitre 22.1.1 — p. 118).

MeO f CO, réactif z
Tmm(%mam) — eO réactif %100 = ) % CaO % 100 éq. 77
mat mmat Cco,

1.2.4 Modélisation cinétique en conditions statiques

La modélisation cinétique de la réaction de carbonatation a été réalisée sur les résultats
expérimentaux obtenus sur trois réacteurs statiques mis en ceuvre en conditions de référence.
Cela a permis d’identifier les étapes cinétiquement limitantes du mécanisme réactionnel de
carbonatation accéléerée en lit fixe. Notons que la réaction de carbonatation du CO, avec MgO

a également été négligée dans cette partie étant donnée sa faible dans les laitiers étudies.

Pour cela, la loi cinétique générale exprimée en mol.kg™goe.h™ a été considérée comme une

fonction des molalit¢ des deux composés réactifs bl ... €t bl s, admettant

respectivement des ordres de réaction partiels et f (éq. 78).

t =k, '(bggj/BOF)a(bg;é/BOF)ﬂ €. 78

Le bilan matiere sur le réacteur statique en systeme fermé permet également d’établir que la

molalité de CO, s’écrit comme 1’équation (€q. 79).

V- Mpor

d(n_coz): éq. 79
dt

Sachant que la quantité molaire en CO, s’écrit comme le produit de la molalité par la masse
de matériau, nc, =blg, o X Myor, 'équation (€. 79) devient 1’équation (éq. 80). A masse

de matériaux mgor constante, on obtient 1’équation (€q. 81).

mol
d\bco, 1sor * mBOF)_ Y xm éqg. 80
dt m BOF
mol
ML/BOF): _, éq. 81
dt "
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D’aprés 1’expression de 7, (éq. 78), I’équation cinétique peut s’écrire comme 1’équation

(éq. 82).

d(br o ,
%BOF): - km '(bglgi/BOF) (bg%/go,r)ﬁ %482

La détermination de la constante cinétique k,, et des ordres partiels de réactions get ffa été
réalisée par régressions linaires de la fonction affine «y =a.x » sur les trois réacteurs telles

que :

d(b2s, sor )
dt

4
_ mol mol
X = (bco2 /BOF) (bCaO/BOF)ﬂ

La méthodologie employée a consisté a comparer les coefficients de corrélation obtenus pour

y:

des ordres et S fixés respectivementa 0, 1, 2 et 3.

L’intégration de 1’équation cinétique (éqg. 82) permet également de modeliser 1’évolution de la
molalité en CO, en fonction du temps par 1’équation (éqg. 84). Le tracé de la fonction obtenue

bte. sor(2) a ensuite permis d’ajuster k,, aux résultats expérimentaux.

d(bs! sor )

bmol \* bmol
CO, /| BOF CaO/ BOF

bésy por (1) d(bmol )
CO, | BOF )
T — — 2 = _r k,, .dt éq. 84
mol bmol bmol 0
bcoy 180 (o) CO, | BOF 'Ca0/BOF

=k, dt éq. 83

1.3. Banc d’essais en colonne dynamique

La colonne pilote étudiée a 6té congue a I’échelle 1/150°™ par rapport au cas étudié du GAEC
du Bois Joly décrit dans I’introduction générale. Le diamétre de colonne de 55 mm a été
défini de fagon & ce que la vitesse de passage reste inférieure a la vitesse minimale de
fluidisation pour préserver les conditions du lit fixe (Ums = 0,0096 m/s — voir Annexe 5). La
vitesse de passage de réference a alors été fixée a 0,004 m/s. Cela a permis de conserver de la

souplesse pour étudier les effets de ’augmentation de la vitesse de passage sur les
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performances de capture du CO,. Il en a résulté une section de 25 cm2 correspondant a un
diametre de 56 mm. Pour des raisons techniques, le diamétre effectif de la colonne pilote a été
de 55 mm. Avec une section réelle de 0,0024 m2 et une hauteur fixée a 400 mm, la colonne a

un volume utile de 0,94 L (Figure 25).

Piege a particules et eau

Eau: V.,

Lit de matériaux
alcalins: m

400 mm

H=

Grille perforée

L

o P

co Biogaz de synthése
2 Vg, et Vg
CH, co,
Figure 25. Banc d’essai pour 1’étude de la carbonatation en conditions dynamiques

Le lit de matériaux a été maintenu en lit fixe par une grille perforée en acier inoxydable de
maille 100 um placée en pied de colonne. Un mélange de gaz CH, et CO; circulant de fagon
ascendante a été réalisé a partir de bouteilles de gaz pur raccordées a une table de mélange par
des vannes manuelles. La composition et le débit ont été assurés par des débitmetres
massiques contrdlés en débit volumique. Une interface numérique a permis de fixer les débits

partiels de ces deux gaz avant d’étre envoyés dans un mélangeur de quelques millilitres pour

assurer une composition homogene du gaz en entrée de la colonne.

Figure 26. Table de mélange de gaz

En sortie du lit, le gaz a été analysé apres passage dans des pieges a particules et a eau
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permettant de protéger 1’appareil placé en aval. La température au centre du lit et la perte de

charge totale de la colonne ont été mesurées en continu (Figure 25).

1.3.1 Mode d’humidification

Dans le processus de carbonatation accéléré en milieu aqueux, I’eau représente le milieu
réactionnel. Au-dela de la quantité apportée, la méthode d’humidification a été identifiée
comme pouvant avoir un effet sur les performances de capture du CO,. Trois systémes clos
pour éviter tout contact avec le CO, atmosphérique, simples et reproductibles a 1’échelle

individuelle ont ainsi été congus :

» le systétme d’Humidification Interne (H.I. - Figure 27 (a)) : il s’agit de la méthode
d’humidification la plus simple. Une fois la colonne chargée en matériau et
hermétiquement fermée, 1’eau a été injectée directement sur le lit de matériau via une

douchette intégrée au couvercle. La répartition au ceeur du lit s’est faite par gravité ;

» le systtme d’Humidification Interne avec Homogénéisation (H.I.H. - Figure 27(b)) : il
correspond au systeme précédent HI auquel un systéme d’homogénéisation interne a
¢été ajouté. Il s’agit d’un mélangeur a pales fixé en téte de colonne. Les rotations ont
été assurées a la main a I’aide d’une manivelle avant la mise sous flux de gaz a raison
de 10 tour par minutes pendant 5 min. Notons que dans ce cas, le mélangeur est resté
dans la colonne pendant toute la durée des expériences ;

» un systtme d’Humidification Externe avec Homogénéisation (H.E.H.
(Figure 27(c) et (d)) : il a permis la préparation du matériau avant son introduction
dans la colonne. Ce mélangeur indépendant de la colonne s’est basé sur le méme
principe que le HIH. Le matériau a été humidifié via une douchette puis un systeme de
pales a assuré ’homogénéisation de I’humidification. Cette approche a permis d’éviter
la présence des pales dans la colonne lors des expériences. L’agitation a été réalisée

par un moteur Heidolph régler pour réaliser 158 tours par minutes pendant 5 minutes.
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(c) H.E.H. (d) Mélangeur a pales du H.E.H.

Figure 27. Les différents systémes d”humidification utilisés

1.3.2 Conditions de référence et gamme d’étude

En régime dynamique, les conditions de références ont été déterminees selon les résultats
obtenus en statique (Tableau 17). C’est le cas du taux d’humidification, de la teneur initiale en
CO; et du type de matériau respectivement fixés a 0,2 L/kg, 50%,,, de CO, et les BOF en

poudre (< 1 mm).

Le débit total et le mode d’humidification ont été ajustés sur les conditions du cas d’étude a
I’échelle réelle décrit dans I’introduction générale. Ainsi le débit total a été fixé a 36 NL/h soit
0,6 NL/min correspondant au 150°™ du débit de 5,48 Nm®h* de biogaz & enrichir sur la

chaine de production de bio-GNV. Le mode d’humification interne H.I., le systeme le plus

* La définition de ce débit est détaillée dans le chapitre 4 dans la partie relative a la conception d’une filiére de
production de bio-GNV a 1’échelle individuelle (voir Tableau 28). Il a principalement été conditionné par le
matériel sélectionné pour le débit d’admission de la station de compression HP sélectionnée de 3,17 Nm*/h.
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rustique, a éte sélectionné comme référence.

Par ailleurs, la masse de matériaux a eté fixée a 1 000 g pour les BOF et 250 g pour la chaux.
Ces deux volumes de lit représentant respectivement 0,51 Lgor et 0,63 Lchaux ONt permis
d’assurer des temps de séjour TS du méme ordre de grandeur, a savoir TSgor = 51 S et

TSChaux = 63 S.

L’étude de I’influence du temps de séjour sur les performances de capture du CO, a été
réalisée par variation du débit total autour de la valeur de référence.

Les effets de la diminution de la teneur initiale en CO, ont été mis en évidence sur des
binaires contenants 33%,;, puis 16%,,. de CO,. Les teneurs supérieures a 50%.,,. n’ont pas

été étudiées car elles s’éloignaient trop de la composition réelle d’un biogaz agricole.

Enfin, le taux et le mode d’humidification ont été étudiés afin de maximiser les performances
de capture du CO,. Le taux d’humidification de référence a ainsi été comparé a trois autres
taux L/S =0, 0,1 et 0,4 L/kg. L’effet du mode d’humidification a été analysé du systeme le
plus simple (H.1.) au plus complexe (H.E.H.).

Tableau 17. Conditions opératoires de référence et gamme d’étude paramétrique de la carbonatation en

dynamique
Parameétres Valeur de référence Gamme d’étude
Température Ambiante (20°C) -
Pression Atmosphérique (1,013 bar) -
Débit volumique total 0,6 NL/min 0,4/0,6/0,8/1,2NL/min
La composition initiale en CO, 50 %y0r. 16% / 33% / 50%,q;.
Le taux d’humidification 0,2 L/kg 0/01/0,2/0,4
Mode d’humidification H.I. H.l./H.ILH./ H.E.H.
La quantité de BOF en poudre 1000g -
(ELEEL Chaux du batiment 250 g -

1.3.3 Méthodes de mesure

La composition du gaz en sortie a été suivie au cours du temps par analyse micro-
chromatographique sur un échantillon de gaz prélevé automatiqguement toutes les 90 secondes.
L’appareil utilisé¢ a été un M200 commercialisé par MTI Analytical Instruments équipé d’une
colonne Poraplor U de 6 métres et chauffée a 45°C. L hélium en tant que gaz vecteur a permis

d’analyser un échantillon de 5 uL a I’aide d’un TCD (détecteur a conductivité thermique). Les
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débits volumiques partiels en CO, et CH, initiaux ainsi que la température T et la perte de
charge de la colonne ont été enregistrés sur toute la durée de la campagne de mesures.
Un suivi thermique a été réalisé a I’aide d’un camera thermique de la marque Flir System
ayant une précision a 0,1°C pres. Six clichés thermiques de la paroi de la colonne ont ainsi été

réalisés au cours du temps (t =0, 5, 40, 60, 150 minutes et en fin de réaction).

1.3.4 Exploitation des résultats

Les grandeurs utilisées pour la présentation et I’interprétation des résultats en dynamique ont

eté la capacité de capture du CO, par un matériau donnee, C,, .. €t le rendement de capture

du COy, 5, définis pour les essais en statique (ég. 41 et éq. 76). Ces grandeurs seront

O, /mat’
données a deux temps caractéristiques correspondant a des teneurs volumiques en CO, en

sortie du lit de matériaux telles que :

> Vi, = 5%yl o Cette valeur seuil a été fixée en raison de I’objectif épuratoire pour la

production de bio-GNV qui a été fixé a 95% de méthane. En effet, bien que la
spécification technique fasse état d’une teneur en CHz; minimale de 86%,,.
(Tableau 6), I’enrichissement a 95% de méthane offre un bon compromis entre
exigence épuratoire et valeur énergétique du bio-GNV. Les résultats a ce temps ont
permis de connaitre les performances effectives du matériau nécessaires au

dimensionnement de 1’unité réelle.

> Vi, = V(o ¢ 1l s’agit de Dinstant ou la saturation du matériau est atteinte
(veo, I véo,= 0,95). Cette donnée est utile a I’interprétation des résultats du point de vue

mécanistique.
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2. Résultats et discussion

2.1. Caractérisation des matériaux bruts

2.1.1 Les laitiers BOF

La répartition granulométrique de cet échantillon a montré que 62% de la masse totale de
I’échantillon est sous forme de poudre et possede un diametre équivalent moyen de 0,31 mm.
Quant aux BOF en grains, le diametre équivalent est de 4,8 mm.
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Figure 28. Répartition granulométrique de la poudre de BOF

L’analyse de la composition des BOF montre que le calcium représente 49,5 £ 0,6% de la
masse totale de I’échantillon (Tableau 18). Cette teneur en CaO permet de dire que la capacité

de capture théorique du CO; est de CHoriaudCadniai= 389 + 5 geoo/kgeor pOUr un taux de

CO, | BOF
conversion total du calcium. Le magnésium retrouvé a hauteur de 4,4 + 0,6 % peut également
interagir avec le CO, pour former du MgCO3; comme présenté dans la bibliographie
(Chapitre 1 - 2 — p.62). La capacité de capture théorique du magnésium représenterait alors

CheoriqudMgOnial= A8 A + 5 gooa/kgsor. Cela rameéne la capacité de capture théorique totale du

CO, /| BOF
CO; par les BOF & Cliyrandtal= 437+10 gcoo/kgsor. Notons tout de méme que la faible

teneur en MgO au regard de celle en CaO a conduit a négliger la réaction de carbonatation du

magnésium pour la modélisation cinétique.

Le teneur en chaux libre a été de 4,5 + 0,7 %. Ce résultat permet de dire que, dans le cas ou
seule la fraction libre des laitiers serait réactive, Clioauscacivre est  égale a
37,7 £5 gcoa/kgeor. 11 semble toutefois que 1’échantillon de laitiers BOF utilisé soit
relativement pauvre en chaux libre par rapport au BOF testé dans la littérature (Tableau 11 —

p. 70). Ce résultat peut étre di au mode de production des laitiers et au mode de stockage sur
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site pouvant participer a la carbonatation atmosphérique des laitiers.

Le fer est présent majoritairement avec 26,5 +0,3 %. Notons également que la proportion de
silicium représente 9,6 + 0,1 % de la masse totale des laitiers. Ce minéral inerte pourrait

constituer une barriere a la progression du CO; au cceur des laitiers.

Les mesures sur les trois échantillons montrent également la constance de la composition avec
des écarts types faibles représentant entre 1,0 et 1,2 % de la moyenne pour les trois principaux

composés. L’échantillon de BOF testé a alors pu étre considéré comme homogene.

La masse volumique des laitiers BOF a été évaluée entre 1 300 et 1 950 kg/m® en raison de
I’hétérogénéité des laitiers. Cette densité élevée est due a la présence de métaux lourds tels
que le fer ou le chrome. La porosité de 0,45 signifie que 45% du volume total occupé par les
laitiers BOF correspond a du vide.

Tableau 18. Caractérisation et propriétés physico-chimiques de 1’échantillon de BOF testés

Propriétés physico-chimiques BOF
CaO 49,5+0,6
dont Cao libre 45+0,7
Fe,04 26,5+0,3
Composition massique SiO, ps0]
(% en équivalent oxyde) MgO 4,4+0,6
MnO 34+£0,1
P,04 2,6 +£0,04
Al,O4 1,7+0,2
SO; 1,7+0,5
TiO, 0,4 +£0,02
Cr,03 0,2+0,01
sﬁsge)z (NbO, SrO, 0,06
Masse volumique (kg/m°) 1300 - 1950
Porosité 0,45

2.1.2 La chaux éteinte

La chaux éteinte utilisée dans les essais a été une chaux commerciale achetée en magasin de
bricolage (Point P). 11 s’agit de chaux calcique éteinte CL90 destinée aux activités du BTP.
Elle a été produite par la société francaise CESA (Chaux et Enduits de Saint Astier) a St
AStier en Dordogne. La repartition granulométrique de la chaux étudiee a montré un
diamétre apparent moyen de 0,18 mm.
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Figure 29. Répartition granulométrique de la chaux du batiment testée

L’analyse de la composition a mis en évidence la présence de deux composés (spectre en
Annexe 4) : la calcite, CaCOg et la portlandite, Ca(OH),. Une étude quantitative des résultats,
réalisé par le laboratoire SUBATECH, a permis d’évaluer la teneur en CaCO3 a 12 + 5 % et
Ca(OH), a 88 + 2 %. Ces proportions massiques sont en adéquation avec la composition
théorique de la chaux calcique CL90 qui doit étre autour de 90% de Ca(OH),. Il en résulte une
capacité théorique de capture du CO, pour un taux de conversion total du calcium
de CTiéoriauaCa©: = 523 + 12 geoa/Kchaux-

CO, /Chaux

Avec un écart-type a £ 2 %, la composition de la chaux éteinte peut étre considérée comme

homogeéne (Tableau 19).

Tableau 19. Caractérisation et propriétés physico-chimiques de la chaux du batiment testée

Propriétés physico-chimiques Chaux
Ca(OH), 88+ 2
Composition massique
o CaCO; 12+5
(% en équivalent oxyde)
Masse volumique 585

2.1.3 Conclusion

La caractérisation des deux matériaux testés dans ces travaux de recherche a permis :

» D’établir la répartition granulométrique : les laitiers BOF en poudre présente un
diamétre apparent moyen de 0,31 mm considére comme étant du méme ordre de
grandeur que celui de la chaux (0,18 mm) en comparaison des laitiers en grains
(4,8mm)

» D’identifier les composés réactifs ainsi que leurs proportions massiques : Cette étape

a permis de calculer les capacites de capture théoriques de chaque matériau en
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fonction des différents oxydes présent. Ainsi, les laitiers BOF et la chaux présentent
respectivement des C/r /™! de 437410 gcoa/kgsor et de 523 + 12 gcox/Kgchaux-
Ces calculs ont permis de mettre en évidence que la chaux ne permettrait de capturer
que 86 gcox/Kgchaux (+20%) de plus que les BOF, bien que largement plus riche en

réactif.

» De connaitre la forme sous laquelle se trouvent les réactifs : les laitiers BOF se
constituent a hauteur de 4,5% de calcium sous forme libre c'est-a-dire CaO. Le reste
du calcium et le magnésium sont sous forme de silicates. Dans la chaux, le calcium

réactif est exclusivement présent sous forme d’oxydes de calcium.

2.2. Essais en réacteurs statiques

2.2.1 Reéactivité des laitiers BOF en conditions de référence

Cette premiére campagne d’expériences a permis de mettre en évidence la diminution de la
teneur volumique en dioxyde de carbone au cours du temps pour atteindre 7,9% apres 24h de

contact avec les laitiers BOF (Figure 30). La réactivité des laitiers avec le CO, a été

démontrée.
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Figure 30. Evolution au cours du temps de la composition volumique en CH,4 et CO, de I’atmosphére du réacteur
statique en conditions de référence

Sur toute la durée de 1’expérience (24h), 1,57 g de CO, ont réagi dont 1,26 g a t = 6 h soit
80% du CO, capté total. Ramené a la quantité de laitier contenu dans le réacteur, cela donne

une capacité de capture totale du CO, de C75sr = 62,9 geo2/kgsor correspondant a un

rendement de capture moyen du CO, de 14,4%. A t = 6 h, cette capacité de capture a été de

50,5 gcoz/kgsor représentant le rendement de capture de 11,5%.

La courbe moyenne realisée sur les points issus de trois réacteurs identiques en conditions de

référence a présenté un coefficient de corrélation satisfaisant de R? = 0,92. Ce résultat a
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permis de démontrer une homogénéité acceptable des échantillons de poudre de laitiers BOF

testés.

Le bilan sur la réaction de carbonatation a permis d’estimer que 2,0 g de CaO ont réagi. Cela
correspond a un taux de conversion massique des BOF en poudre total de 8,0 (Figure 31). On
constate toutefois que le taux de conversion des BOF a été égal a la teneur en chaux libre des
BOF at=1,1 h, correspondant & un ralentissement de la cinétique. Ce résultat montre que le
calcium a été consomme en deux temps. En effet, une premiére phase, rapide, correspond a la
réaction de carbonatation du CO; avec la chaux libre. Elle est ensuite suivie d’une phase plus
lente probablement liée a la consommation du calcium au cceur des laitiers BOF. Cette
observation tend a confirmer le modele réactionnel a ceeur rétrécissant tel que validé par Yu et

al. (2012) pour la modélisation de la carbonatation du CO,.
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Figure 31. Taux de conversion massique des BOF en poudre au cours du temps en statique

2.2.2 Modélisation cinétique en conditions de référence

La définition de I’ordre de réaction global a montré que la réaction de carbonatation suit une
cinétique du troisieme ordre par rapport au CO, avec un coefficient de corrélation élevé
R2=0,984 (ég. 85 et Tableau 20). Cette expression traduit la trimolécularité de la réaction
globale de carbonatation vis-a-vis du CO,. 11 semble donc que I’étape cinétiquement
déterminante de la carbonatation du CO, sur les BOF corresponde a la phase de
dissolution/diffusion du CO; et ce, contrairement aux observations de Huijgen et al. (2005).
En effet, les auteurs supposaient alors que la cinétique globale de carbonatation du CO; sur

des laitiers était régie par la diffusion du calcium.

Le mécanisme identifi¢ se constitue donc d’une premicre étape rapide de dissolution et
diffusion du CO, entrainant la consommation de la fraction libre de CaO et produisant du
carbonate de calcium a la surface des particules. L’accumulation de ce précipité constitue

ensuite une barriere a la diffusion du CO; limitant la cinétique de réaction de carbonatation
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dans un deuxieme temps.

d(bre! ;
— ( CZ/BOF): k -(bgglz/BOF)3 éqg. 85

Tableau 20. Modélisation cinétique de la carbonatation du CO, sur les BOF en poudre en statique
(courbe en Annexe 6 p. 210)

O,rdre_ de Régression linéaire
reaction Equations cinéetiques
a IB Constante cinétique k., moyenne R2 moyen
1 Ky orirevicaoBlaoor ) 0029 + 001 ht 0181 + 0,03
0 2 [N (7 | 0004 + 0001 kg.molh' 0347 + 005
3 km_ordrehs/cao-(b?;’émm)3 0,001 + 0000 kgamol%h™ 0489 + 0,06
1 Ky orarerscon Bl sor 0256 + 0,07 ht 059 + 0,13
2 0 Koo 21con Ot mor ) 0219 + 006 kgmolh?® 0903 * 008
3 Ko arirercor Bl mor ) 0156 + 004 kgzmolZh® 0984 = 0,02
11 ki Blonssor )< (Blobisor) 0033 £ 001 kgmolh* 0711 * 011

Le tracé de la fonction 5/, - (¢) définie & partir de I’intégration de ’équation (éq. 84) avec

a=3 et =0 permet alors de mettre en évidence que la constante de vitesse peut étre ajustée.
Pour Km-ajustee = 0,284 L2zmol?.h?, la correspondance entre le modele et les points

expérimentaux est optimale et se traduit par un coefficient de corrélation de Rz =0,93.

mol /0
(bCOZ/BOF)

1}
2% .((bg"gg/BOF) ).t+1

éq. 86

bénglz/BOF (t ) = \/

La cinétique globale de carbonatation en lit fixe s’écrit donc comme 1’équation (éq. 87).

3 .
7, =0,284. bCOIZ/BOF) €q. 87
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Figure 32. Modélisation de la cinétique de capture massique du CO, sur les BOF en poudre en statique

2.2.3 Influence du volume de lit

Les rendements de capture du CO, obtenus avec les 5 quantités de BOF testés ont été du
méme ordre de grandeur aprés 6 h de temps de contact (Figure 33). En moyenne, cela
correspond a un rendement de capture du CO, de 4,1 + 0,4%. Nous pouvons d’ailleurs noter
la méme tendance sur les capacités de capture a t = 1h dont la valeur moyenne représente 61%
des capacités a t = 6h. Les performances de capture du CO, par les BOF en poudre sont donc
indépendantes de la quantité de BOF a tout instant. Cela traduit I’absence d’effet de bord aux
parois du panier de matériau et une diffusion homogéne du CO, dans le lit. Ce constat indique
donc qu’il n’y a pas de chemin préférentiel au ceeur du lit de matériau ce qui permet de

valider I’approche en lit fixe.
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Figure 33. Influence de la quantité de matériau sur la carbonatation du CO, sur les BOF en poudre en statique
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2.2.4 Influence du type de matériau

Les résultats obtenus apres 6 h de temps de contact ont montré que le rendement de capture du
CO, par les BOF en poudre (11,5%) était nettement supérieur a celui des BOF en grain
(3,0%) (Figure 34) et, ce, malgré des masses identiques de CaO et MgO dans les deux cas. Ce
résultat montre que la diminution de la taille des particules induisant une augmentation de la
surface reactive totale a entrainé une augmentation de 1’accessibilité des oxydes de calcium et
de magnésium. Cette observation est en adéquation avec la littérature (Chapitre 1 - 2.3.3) et

permet de dire que plus la granulométrie est petite, plus la réaction de carbonatation est rapide.

Les expériences sur la chaux ont conduit a un rendement de capture a t = 1h de 10,2%. Ce
résultat montre que la cinétique de carbonatation de la chaux est plus rapide que celle des
BOF en poudre qui atteignent un taux équivalent a t = 6 h. Cette tendance pourrait traduire
I’effet de la forme des composés réactifs dans les matériaux. La chaux contenant du calcium
sous forme d’hydroxyde a réagi plus rapidement avec le CO, que les BOF contenant du
calcium sous forme libre et de cristaux. De plus, la cinétique de carbonatation étant limitée
par la dissolution et diffusion du CO,, il semble que les cristaux au coeur des laitiers agissent

comme des barrieres a la progression du CO..

20%
Ht=1h
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Rendementde capture du CO,

0% -

Type de matériau
Figure 34. Influence du type de matériau sur la carbonatation du CO, sur les BOF en poudre en statique

2.2.5 Influence du taux d’humidification

Les laitiers séches au four ont présenté un rendement de capture du CO, nul aprés 1h de temps
de contact (Figure 35). En revanche, il semble que 1’eau intrinséque aux laitiers permette

d’assurer la réaction de carbonatation avec un rendement de capture du CO; de 3,8%.

L’introduction d’eau d’humification pour des taux L/S allant de 0,05 a 0,2 L/kg a permis

d’augmenter le rendement de capture du CO,. Cette tendance est en effet cohérente avec le
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fait que 1’augmentation de la quantité d’eau augmente les quantités de réactifs dissous et
notamment de CO, qui est limitant. Dans ces conditions, la capacité de capture moyenne
obtenue at =6 h a été de 56,4 7,4 gcoa/Kgeor et les rendements de capture moyens ont été de
8,7 t0,8% at=1het 12,7+1,7 % at==6 h. Les résultats obtenus avec les taux L/S de 0,05,
0,1 et 0,2 L/kg ont en effet été considérés comme étant du méme ordre de grandeur puisque

les écart-types sur les mesures représentent entre 9 et 13% de la moyenne.

L’augmentation du taux d’humidification L/S au-deld de 0,2 L/kg conduit a la chute des
rendements de capture et atteignent des valeurs nulles pour L/S = 0,4 et L/S = 0,5 L/kg. Ce
phénomene a d’ores et déja été observé sur la carbonatation du ciment et présenté dans la
revue technologique réalisée par Ferndndez Bertos et al. (2004). Les auteurs expliquent que ce
phénomeéne provient de 1’obstruction des pores du matériau lorsque la quantité d’eau est trop
grande. Cela a pour effet de diminuer la perméabilité du CO; ce qui impacte le rendement de

capture.

Notons que I’existence d’une gamme de taux d’humidification optimum a été constatée par
Baciocchi et al. (2009b) lors de leurs travaux sur un mélange de laitiers EAF et AOD
(Chapitre 1 - 2.3.1). Les auteurs ont alors observé un taux L/S optimal compris entre 0,3 et
0,4 L/kg apres 2h de temps de contact avec du CO; pur et les matériaux en lit fixe. L ’écart
entre les résultats de Baciocchi et al. (2009b) et ceux présentés ici peut étre dd au type de
matériaux utilisés, au fait que le gaz traiter soit du CO, pur ou encore a la pression mise en

place de 3 bars.
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Figure 35. Influence du taux d’humidification sur la carbonatation du CO, sur les BOF en poudre en statique
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2.2.6 Influence de la composition initiale du gaz

Les rendements de capture at = 1h et t = 6 h pour les deux binaires montre que le méthane a
eu un effet limitant sur la réaction de carbonatation du CO,. En effet, on constate qu’aprés 6
h, le rendement de capture du CO, a été de 11,5% en présence de CH,4 contre 16,8% pour le
binaire No/CO,. Il est probable que cette diminution de la cinétique de capture du CO, en
présence de CH4 vienne de I’encombrement a 1’échelle moléculaire. En effet, le diameétre

cinétique du méthane a 3,80 A est plus élevé que celui du N, & 3,64 A (Tableau 7).
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CH4/C02 N2/C02

Mélange de gaz (50/50%vol.)
Figure 36. Influence de la présence de CH, sur la carbonatation du CO, sur les BOF en poudre en statique

La variation des teneurs en CO, dans le mélange de gaz N,/CO, a permis de mettre en
évidence que les rendements de capture du CO; ne dépendaient pas de la quantité de CO,
initiale dans le réacteur (Figure 37). Le rendement de capture moyen obtenu a alors été de
11,8 +1,1% at=1het14,3+1,9% at=6 h.
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Teneur volumique initiale en CO, en mélange avec N,
Figure 37. Influence de la teneur initiale en CO, dans N,/CO, sur la carbonatation du CO, sur les BOF en poudre
en statique
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2.2.7 Conclusion sur les essais en reacteurs statiques

Dans un premier temps, les expérimentations en statique ont permis de confirmer le
mécanisme de capture du CO, par carbonatation sur des laitiers BOF. La modélisation
cinétique de la réaction a conduit a la définition d’une loi d’ordre 3 vis-a-vis du CO,. Ce
résultat a montré que la cinétique de capture du CO, est régit par les étapes de dissolution et

de diffusion de ce gaz conduisant & un mecanisme en deux temps :

» une premiere étape de dissolution et diffusion rapide du CO, entraine la
consommation de la fraction de chaux libre dans les premieres heures de temps de
contact. Il en résulte une accumulation progressive de carbonates a la surface des

particules ;

» lorsque la fraction libre de CaO est consommeée, la capture du CO, se fait alors par la
consommation du calcium et du magnésium sous forme de silicates au cceur des
laitiers. La dissolution et la diffusion du CO, étant ralenties par la présence de CaCQOg,
la cinétique globale de capture du CO; est diminuée. Lorsque la couche de carbonates

devient trop importante, la diffusion du CO; devient quasi-nulle.

Dans un deuxieme temps, 1’étude paramétriqgue menée a mis en lumiere les conditions

pouvant impacter les capacités des captures. Il a ainsi été démontré que :

» le mécanisme de capture ne présente pas de dépendance a la masse de matériau mis en

cuvre |

» I’accessibilité des oxydes de calcium et de magnésium a un effet sur la cinétique de
carbonatation. Plus la granulométrie est faible, plus la capture du CO; est rapide. La
chaux a permis d’obtenir un rendement de capture a t = 1 h équivalent a celui des BOF
en poudre at = 6 h. La forme sous laquelle se trouvent les réactifs a un effet cinétique

sur la réaction de carbonatation ;

» le taux d’humidification optimal a été défini comme étant compris dans la gamme

allant de 0,052 0,2 L/kg ;

» la présence de CH, dans le mélange diminue la cinétique de réaction par rapport au
binaire N,/CO,. Il semble que ce résultat soit di a I’encombrement du méthane qui est

plus €levé que celui de I’azote ;

» lateneur en CO, du gaz n’a pas eu d’effet limitant sur la réaction de carbonatation.
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L’observation de la réactivité des BOF vis-a-vis du CO, et la modélisation cinétique ont
permis de confirmer la faisabilité technique de la capture du CO; par les laitiers BOF. Afin de
connaitre les performances épuratoires de ce matériau en condition contrdlées, les essais en
dynamique ont été réalisés en laboratoire. La pré-étude paramétrique menée en régime
statique a conduit au dimensionnement de la colonne et a la définition des conditions de
référence pour I’étude et 1I’optimisation de la capacité des BOF a capter le CO; en lit fixe et en

dynamique.

2.3. Essais en colonne dynamique

2.3.1 Reéactivité des laitiers BOF et de la chaux en conditions de référence

La courbe de percée obtenue pour les laitiers BOF a confirmé la faisabilité technique de la
capture du CO; sur ce matériau en lit fixe et en conditions dynamiques (Figure 38). Le temps
de saturation de 283,2 minutes traduit la capture de 44,2 gco2/Kgsor par les BOF en poudre
soit un rendement de capture de 10,1%. A la valeur seuil de 5%CO, en sortie observé apres
10,5 minutes, la capacité de capture a éte de 6,2 gcoo/Kgsor SOit un rendement de capture du
CO, de 1,4% (Tableau 21).
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Figure 38. Courbe de percée de la carbonatation du CO, sur les BOF en poudre en dynamique (conditions de
référence)

Sur la base de C%, .= 6,2 9co2/Kgsor, la production d’un plein de bio-GNV résulterait de
la consommation de 2 500 kg de BOF. Bien que techniquement possible, 1’utilisation de BOF
pour la réalisation de I’enrichissement du biogaz n’est pas faisable a I’échelle de la ferme. Il a
donc été décidé de ne pas poursuivre les investigations sur les laitiers BOF et de consacrer la

suite des travaux expérimentaux a 1’étude du potentiel de capture du CO; par la chaux.
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Avec la chaux, la percée est observée aprés 67,5 minutes contre 10,5 minutes pour les BOF
(Figure 39). Il en résulte une capacité de capture a 5% de 154,2 gcoz/kgcnaux (Tableau 21). Ce
résultat correspond a un rendement de capture du CO, de 29,5% puis atteint 43,6% a la
saturation. En comparaison, le taux maximal de capture du CO, par les BOF a été de
seulement 10,1%. Au méme titre qu’en réacteur statique (Chapitre 2 - 2.2.4), ce résultat
montre que les rendements de capture des matériaux dépendent de la forme sous laquelle se
trouve le calcium. En effet, la caractérisation des matériaux (Chapitre 2 - 2.1.3) a montré que
la capacité de capture théorique de la chaux était seulement 20% supérieure a celle des laitiers
BOF bien que plus riche en composes réactifs. Or, ici, le rendement de capture du CO, a été
multiplié par quatre a saturation entre les BOF et la chaux. Il semble donc que ce résultat soit
lié¢ non pas a la quantité mais a la forme sous laquelle se trouve le calcium. En effet, les
laitiers BOF se constituent de calcium sous forme libre et sous forme de silicates
contrairement a la chaux qui ne contient que des oxydes de calcium. Or, la cinétique globale
de carbonatation des BOF semble étre limitée par la seconde étape du mécanisme & savoir la
diffusion du CO, au travers des silicates des laitiers. Le temps de séjour appliqué a la colonne

chargée de BOF a donc été insuffisant pour assurer la consommation de ce calcium au cceur.
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Figure 39. Courbe de percée de la carbonatation du CO, sur la chaux en dynamique (conditions de référence)

Tableau 21. Résultats de la carbonatation du CO, sur les BOF en poudre et la chaux en dynamique (conditions
de référence)

Résultats a [CO,]s = 5%, Résultats a la saturation
Vagriau  Clbm s (oMot GO e
(9coz/KGmar) ’ (minutes) (9coz/KGmar) ’ (minutes)
BOF 6,2 1,4% 10,5 44,2 10,1% 283,2
Chaux 154,2 29,5% 67,5 228,1 43,6% 202,6
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La perte de charge sur la colonne est restée trés faible et constante tout au long de

I’expérience (égale a 0,03 bars) dans ces conditions opératoires. Cette AP s’écrit comme

colonne

la somme des pertes de charge liées au lit et a la colonne vide résultant de son design (grille
de soutien du matériau, sonde température) (éq. 88). La mesure de la perte de charge a vide a

alors montré un AP, ,.=0,03 bars. Il semble donc que la perte de charge liée au matériau soit

vide

négligeable devant la perte de charge de la colonne vide.

AP)CO]OI’M@ = APvide + A[)lit éq 88
APlit = pmat‘g‘(l _g(t))'Ahliz(t) éq 89

La réaction de carbonatation étant exothermique, un dégagement de chaleur a été observé
avec un pic de température a 76°C. La température au cceur du lit a ensuite diminué résultant
probablement d’une diminution de la réactivité a hauteur de la sonde de température. Afin de
vérifier cette hypothése, I’expérience a été suivie thermiquement a 1’aide d’une caméra
thermique qui mesure la température a la paroi. Les photographies réalisées (Figure 40)
permettent de voir que la carbonatation se fait suivant un front de réaction évoluant a une

vitesse de 0,32 cm/min.

t =60 min t= 150 min Fin de réaction

Figure 40. Suivi du front thermique dans la colonne
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Avec CX%) cpa = 154,2 gcoa/Kdchaux, 1a quantité de chaux nécessaire a la production d’un plein
serait d’environ 101 kg. Cette quantité de chaux, toujours importante, peut toutefois étre
réduite par 1’optimisation de parameétres tels que le temps de séjour, le taux d’humidification

L/S et le design de la colonne.

2.3.2 Influence du temps de séjour sur la chaux

L’influence du temps de séjour sur les performances de capture du CO, a été étudiée par
variation du débit volumique entrant total. Les rendements de capture du CO, obtenus a la
valeur seuil de 5% ont montré 1’existence d’un optimum a 0,6 NL/min. Cela correspondant a

une vitesse de passage de 0,0042 m/s et un temps de séjour de 42,7 secondes.

La mise en place d’un débit inférieur a 0,4 NL/min a entrainé la réduction du rendement de
capture du CO, a 5% et a saturation a respectivement 9,7 et 20,3%. Ces résultats peuvent étre
expliqués par une vitesse de passage trop faible augmentant la création de passage préférentiel

du gaz au sein du lit.

L’augmentation des débits a 0,8 et 1,2 NL/min a conduit a la diminution du rendement de
capture du CO, a 5%. Ce résultat est d0 a des temps de séjour insuffisant de respectivement
32 et 22 secondes. Cette observation est appuyée par le fait que les rendements de capture du

CO; sont du méme ordre de grandeur a la saturation.
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Figure 41. Influence du temps de séjour sur la carbonatation du CO, sur la chaux en dynamique

2.3.3 Influence de la composition initiale du gaz sur la chaux

La diminution de la teneur initiale en CO; a eu un effet positif sur les performances de capture
du CO,. Le rendement de capture du CO; a 5% sur un gaz contenant 16%.,,. de CO, est de

50,2% ce qui correspond a une capacité de capture de 262,6 gcoz2/Kgcnaux (Figure 42). Cette
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augmentation de &,., peut s’expliquer par le fait que la cinétique de carbonatation est régie
par la diffusion du CO,. En effet, la diminution de la teneur volumique en CO, induit une
diminution de la quantité de moles devant diffuser de la phase gaz vers la surface des
particules a I’instant t. L’encombrement autour des particules de chaux est alors réduit ce qui
facilite la diffusion du CO, vers le calcium. Les rendements de capture du CO, a 5% et a

saturation s’en trouvent augmentés.
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Figure 42. Influence de la teneur initiale en CO, sur la carbonatation du CO, sur la chaux en dynamique

Ce résultat permet de dire qu’en condition réelle, la mise en place de colonne de traitement en
cascade pourrait permettre d’améliorer les performances globales d’abattement du CO,. A
titre d’exemple, un systeme comprenant deux colonnes pourrait fonctionner en trois temps :

» la premiére colonne capte le CO; du gaz brut jusqu’a la percée ;

» la deuxiéme colonne prend alors le relai pour capter le CO, résiduel de la premiere ;

» lorsque la premiere colonne est saturée, la deuxieme se retrouve a traiter le CO, du gaz

brut. La chaux carbonatée de la premiére colonne peut alors étre remplacée.

2.3.4 Influence du taux d’humidification sur la chaux

A la valeur seuil de 5%, le rendement de capture du CO, obtenu avec L/S =0,2 L/kg a été
maximal 7205, .= 29,5% alors que les autres taux L/S ont conduit & un rendement de
capture moyen de 9,5+0,5%. Ce taux d’humidification a donc été identifié comme la valeur

optimale a mettre en place pour la capture du CO, du biogaz en lit fixe et en continu.

Cependant, a saturation, le rendement de capture du CO, moyen pour L/S < 0,2 L/kg a
représenté 35,9+2,7% alors que pour L/S > 0,2 L/kg, il a été de 56,6%. En accord avec les

résultats en réacteur statique, ces observations permettent de valider que :
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» Un défaut d’eau constituant le milieu réactionnel ne permet pas d’assurer la dissolution

de tous les réactifs limitant ainsi le taux de conversion de la réaction de carbonatation ;

» Un exces d’eau se traduit par une limitation sur la cinétique mais permet d’obtenir un
taux de conversion de la réaction plus élevé ce qui améliore le rendement de capture a
saturation. Or, le mod¢le cinétique global d’ordre 3 vis-a-vis du CO; (2.2.5) a montré
que la cinétique de carbonatation était limitée par la diffusion du CO,. Cela induit
donc qu’un surplus d’eau limite la diffusion du CO; de la phase gaz vers la surface
réactive. Cette observation permet alors de valider 1’approche de Fernandez Bertos et
al. (2004) déja évoquée pour les résultats en statique. En présence d’un excés d’eau,
les auteurs justifient la réduction de la réactivité de matériaux alcalins par
I’obstruction des pores limitant ainsi la diffusion du CO;. Le taux d’humidification a

donc un effet sur la cinétique de carbonatation en lit fixe.
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Figure 43. Influence du taux d’humidification sur la carbonatation du CO, sur la chaux en dynamique

2.3.5 Influence du mode d’humidification sur la chaux et les laitiers BOF

Les systéemes d’Humidification avec Homogenéisation Interne, H.l.H, et Externe, H.E.H, ont
été confrontés aux résultats de référence obtenue avec le systeme H.I.. On constate alors que
le systeme H.E.H. a présenté des performances bien plus importantes que les deux autres
systemes. En effet, le rendement de capture du CO, a 5% a alors atteint 50,7 % ce qui
représente prés du double de celle obtenue avec le systéeme de référence H.l.. Le mode
d’humidification a donc un impact important sur les performances de capture du CO,. Ce
résultat est probablement du a une amélioration de ’homogénéité de I’humidification limitant

les chemins préférentiels au sein du lit.
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Figure 44. Influence du design d’humidification sur la carbonatation du CO, sur la chaux en dynamique

Concernant le H.l.H., la mise en place d’un systéme d’agitation interne n’a pas apporté
d’amélioration et semble méme diminuer les performances par rapport au systeme de
référence. Cette tendance peut s’expliquer par la présence du mélangeur a pales dans le lit qui

crée des passages préférentiels pour le gaz.

Apres avoir constaté ces améliorations sur les performances de capture de la chaux, le H.E.H.
a eté testé avec les BOF. Le rendement de capture du CO, a 5% a alors été multiplié par 8
avec le systeme de mélange externe en atteignant 11,2%. Ce taux, du méme ordre de grandeur
que le rendement de capture maximal observé en statique (12,9 +1,7%), correspond a une
capacité de capture de 49 gco/kgsor (Figure 45). Cependant, bien que le systeme permette
d’améliorer significativement les performances de capture des BOF, celles-ci sont restées

fortement en deca des résultats atteints avec la chaux.
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Figure 45. Influence du design d’humidification sur la carbonatation du CO, sur les BOF en poudre en
dynamique
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2.3.6 Conclusion sur les essais en colonne dynamique

Les laitiers BOF et la chaux ont tous deux montré leur réactivité en dynamique vis-a-vis du
CO.. Cependant, des différences significatives sur les rendements de capture du CO, entre les
BOF et la chaux ont été constatées. 1l a été démontré que cela était du a la forme sous laquelle
se trouve les composés réactifs. Ainsi, le rendement de capture du CO, par les BOF qui
contiennent 4,4% de MgO et 49,5% de CaO dont 4,5 % sous forme de chaux libre a été
de 10,1% contre 43,6% pour la chaux qui contient 88% de Ca(OH),. Les meilleures
performances de capture de la chaux sont a la fois dues a sa forte teneur en calcium mais

également a la disponibilité de Ca(OH),.

Devant les faibles performances des laitiers BOF a capter le CO,, 1’étude de ce matériau n’a
pas été poursuivie dans ces travaux de recherche. La chaux a donc été choisie pour la

réalisation de 1’étude paramétrique et d’optimisation et a permis de mettre en évidence que :

» le temps de séjour optimal a appliquer est autour de 43 secondes ;

» la mise en place de colonne en cascade pourrait permettre d’augmenter les

performances de capture du CO; par la chaux.
Un taux d’humidification a 0,2 L/kg mis en place dans un systeme dédié a 1’homogénéisation

de I’humidification permet de maximiser le rendement de capture du CO, a 5% et total par la

chaux en dynamique (respectivement 50,7 et 81,4%).

Dans ces conditions optimale, un kilogramme de chaux en lit fixe peut capter au mieux

265,4 g de COavant que la teneur en CO; en sortie de la colonne n’atteigne 5%yol..
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3. Conclusion sur la carbonatation accéléré du CO, sur
matériaux alcalins

Dans un premier temps, les expériences menées au laboratoire en réacteur statique ont permis
de mettre en évidence la faisabilité technique de la carbonatation accélérée du CO, sur des
laitiers BOF. Il a ainsi été démontré que la cinétique globale de capture du CO, se faisait
suivant une cinétique d’ordre 3 vis-a-vis du CO,. Ce mod¢le cinétique a permis d’identifier un

meécanisme réactionnel en deux temps :

» la premiere étape se traduit par une réaction de précipitation rapide du CO, avec
I’oxyde de calcium surfacique dit libre. Il s’en suit une accumulation progressive de

carbonate de calcium a la surface des BOF ;

» cette accumulation entraine ensuite une diminution de la cinétique de dissolution et

diffusion du CO, se traduisant par une diminution de la cinétique globale.

L’étude paramétrique a permis de déterminer les conditions favorables a la carbonatation du
CO,. Ainsi, la capacité de capture optimale de 56,4+7,4 gco2/kgsor a été obtenue pour un
taux d’humidification compris entre 0,05 et 0,2 L/kg, une granulométrie inférieure & 1 mm et

un gaz contenant initialement 50%CO,.

Dans un deuxieme temps, une colonne pilote a été dimensionnée et congue a 1’échelle
1/150°™ sur la base des résultats obtenus en statique. Elle permet la mise en place d’un lit fixe

de matériau traverse de facon ascendante par un mélange de gaz CH4/CO..

Les premiers essais sur les BOF ont conduit a une capacité de capture du CO, de
6,2 gco2/kgsor correspondant a la consommation de 2500 kg de laitiers BOF pour la
production d’un plein de bio-GNV. Cette quantité bien trop importante a conduit a étudier la
chaux, plus riche en calcium. La capacité de capture de 154,2 gcoz/KQchaux @ ainsi été obtenue.
L’optimisation du design d’humidification a ensuite permis d’augmenter cette capacité
de 72% avec le systéme d’humidification H.E.H. pour atteindre la capacité de capture de
265,4 gco2/Kgchaux SUr un gaz contenant 50%CO,. Ramené au cas réel, la production d’un
plein de bio-GNV nécessiterait la consommation de 66 kg de chaux. La production d’un plein

par jour correspondrait alors a la carbonatation de 24 tonnes de chaux par an.
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Chapitre 3

Etude experimentale de la sulfuration
héterogene de laitiers siderurgique par
H-S en lit fixe

La quantit¢ d’hydrogéne sulfuré contenue dans un biogaz dépend directement de la
composition de la matiere organique méthanisée (Chapitre 1 - 1.1.3). Dans le cas d’un biogaz
agricole, elle peut atteindre jusqu’a 10 000 ppmv. Cependant, I’utilisation du biogaz en tant
que carburant impose une concentration maximale en H,S de 3,3 ppmv tel qu’exigée par la
norme ISO 15403 (Tableau 6 - p.46). Cette spécification peut étre atteinte par diverses
techniques telles que 1’adsorption sur charbon actif ou la sulfuration du fer. La sulfuration du
fer correspond a la réaction de précipitation I’hydrogene sulfuré avec des oxydes de fer pour
former des sulfures de fer. Les oxydes de fer nécessaires a la réaction peuvent étre apportés
par des matériaux imprégnés, des déchets ou des co-produits tels que les laitiers sidérurgiques.
Les laitiers BOF étudiés dans le chapitre précédent pour la carbonatation du CO, ont montré
une teneur en oxydes de fer Fe;O3 a hauteur de 26,5 £ 0,3% en masse (Tableau 18 - p.119).
Une étude de leur potentiel pour la capture de I’H,S du biogaz a donc été menée et sera
présentée dans ce chapitre. Des essais en reacteurs statiques puis en colonne dynamique ont
été conduits en laboratoire afin d’évaluer les performances de capture d’H,S par les laitiers
BOF en conditions contr6lées. Ce chapitre présente la méthodologie suivie pour 1’obtention

des résultats expérimentaux discutés en derniere partie.
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1. Matériels et méthode

Deux approches ont été mises en place successivement au laboratoire en conditions

contrblées :

» des réacteurs statiques permettant d’estimer la réactivité et de modéliser la cinétique
de sulfuration des BOF par H,S ;

» une colonne dynamique a I’échelle pilote de 1/ 100°™ conduisant & la définition des

conditions opératoires optimales pour la maximisation de la capacité de capture des

BOF.

Dans ce chapitre, les bancs d’essai mis en place au laboratoire seront présentés. Puis, les
conditions de référence et les gammes d’¢tude seront détaillées. Enfin, les méthodes de

mesure et d’exploitation des résultats seront décrites.

1.1. Banc d’essaiS en réacteurs statiques

La mise en place des essais en statique a reposé sur le méme protocole que pour 1’étude de la
carbonatation (Chapitre 2 - 1.2). Cette approche a permis la modélisation de la cinétique de
sulfatation des BOF par H,S.

Chaque réacteur de 2 L a été rempli d’un mélange de gaz N,/H,S ayant une composition
donnée. Dans un premier temps, I’azote a été substitué aux autres gaz du biogaz étant donné
qu’il ne semble pas influencer les performances de capture (chapitre 1 - 3.3.3). Pour des
raisons de sécurité liées a la toxicité d’H,S, le mélange de gaz N,/H,S a été réalisé en trois
temps. Dans un premier temps, le réacteur a été balayé par de 1’azote avec un débit de
10 NL/min pendant 5 min (Figure 46.a). En parall¢le, un volume défini d’H,S a été prélevé a
la seringue dans une ampoule placée dans une enceinte ventilée (Figure 46.b). A la fin du
balayage avec N, le réacteur a été fermé hermétiquement avec le bouchon auquel le panier de
laitiers préalablement humidifiés a été suspendu. De la méme fagon que pour 1’étude de la
carbonatation du CO,, I’eau a été apportée a la seringue. Un fois fermé, I’'H,S a pu étre injecté
dans le réacteur et mélangé au N,. A cet instant, le chronométre a été déclenché et le réacteur
placé sous agitation pendant toute la durée des expériences (6 heures). Les expériences ont été

réalisées dans une salle thermostatée a 20°C.
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Vers . Seringue Gaz
atmosphere - Contenant H,S

. A
Seringue Gaz

= Contenant N,

Réacteur
Réacteur Ampoule

Bouteille N, 2 Bouteille H,S b ¢

Figure 46. Systéme de remplissage en melange de gaz N,/H,S du réacteur en statique

1.1.1 Conditions de référence et gamme d’étude

La premiere phase expérimentale en statique a consisté en la mise en évidence de la réaction
entre les BOF et I’H,S et ce, dans des conditions de référence (Tableau 22). Dans une logique
initiale de combiner capture de CO; et H,S sur les laitiers, les conditions de référence ont été
fixées conformément aux résultats obtenus sur la carbonatation en statique. Ainsi, les
conditions opératoires de température et de pression ont été fixées aux conditions ambiantes,
la granulométrie de laitiers BOF sélectionnée a été de 0 a 1 mm, désignee par le terme de
« la poudre » comme cela a été défini dans le chapitre 2, et le taux d”humidification a été pris
égal 4 0,2 L/Kkg.

La concentration de référence en H,S dans le binaire de synthese N,/H,S étudié a été fixée a
200 000 ppmv (20%). Dans ce cas, les réacteurs contiennent initialement 0,4 Lys Soit 0,46 g
d’H,S. Cette concentration en H,S élevée par rapport a celle d’un biogaz agricole réel a été
choisie en raison de la limite de détection de 1’appareil d’analyse utilisé en réacteur statique

mesurée a 5 000 ppmv.

La capacité de capture théorique des laitiers BOF étudiée a €té évaluée a partir de leur teneur
en Fe,O3 mesurée et présentée dans le chapitre précédent (Tableau 18). Sachant que la
réaction de sulfuration consomme 3 moles d’H,S par mole de Fe,O3 (ég. 19) soit
638,7 On2s/Kgre203 €t que les BOF contiennent 26,5 . 0,3% de Fe,Os, cela conduit a
(théorique = 169, . 2 gnos/kgsor. Afin d’évaluer les performances de capture des laitiers, la
quantité d’H,S doit étre en exceés vis-a-vis du fer. La masse de référence introduite dans le

réacteur a ainsi été de 2 g.

Seule I’influence du taux d’humidification en lit fixe a été étudiée dans I’étude paramétrique.

Deux taux L/S centrés sur la valeur de référence de 0,2 L/kg ont été mis en place :
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» L/S =0 L/kg correspondant a un ajout d’eau nul,

» L/S=0,35 L/kg qui est le taux maximal possible avant écoulement d’eau hors du lit

de laitiers. Il n’est donc pas possible de tester des taux d’humidification plus élevé.

Tableau 22. Conditions de référence et gamme d’étude paramétrique de la sulfuration des BOF en statique

Parameétres Valeur de référence Gamme d’étude
Température Ambiante (20°C) -
Pression Atmosphérique (1,013 bar) -
. : N,/H,S
La composition du biogaz 80/20 %,y -
Le type de matériau BOF en poudre -
Le taux d’humidification 0,2 L/kggor (5 mL) 0,0,2,0,35
La quantité de laitiers BOF 29 -

1.1.2 Méthodes de mesure

Les prélevements ont été faits en triplicat a un temps de réaction donnés. Chaque point
présenté a résulté de la moyenne de ces trois prélévements. Les échantillons prélevés a 1’aide
d’une seringue gaz de 100uL via un septum ont été analysés par chromatographie en phase
gazeuse. Une colonne d’analyse Carboxen 1006 a été utilisée et la détection a éte faite a
230°C dans un détecteur de conductivité thermique (TCD pour Thermal Conductivity
Detector). L’analyse par chromatographie a permis de connaitre la composition du gaz restant

dans I’atmosphere du réacteur au cours du temps.

1.1.3 Exploitation des résultats

L’exploitation des résultats expérimentaux obtenus a été réalisée sur la base de trois grandeurs

caractéristiques :

» la capacité de capture d’H,S : Elle représente la masse d’H,S captée par kilogramme
de laitiers BOF (ég. 66). Cette donnée traduit la capture effective d’H,S par les BOF et

a été utilisée pour 1’analyse des résultats en conditions de références ;

mHzSca ¢ (g) é . 66
Cit,s150r (gHzS Ik8sor ): m—];tkg) q
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» le rendement de capture massique d’H,S : Il a été défini comme le rapport entre la
capacité de capture effective déterminée expérimentalement et la capacité de capture
théorique d’un matériau définie par bilan matiére (ég. 90). Cette grandeur

adimensionnelle 5 a permis d’analyser les résultats de 1’étude paramétrique sur

H_C/RNK

le taux d’humidification at =1 h et t = 6 h en s’affranchissant des données variables ;

CExpé
H,S/BOF
0 _ 2
5H2S/BOF (A)mas&)_ CThéorique x 100
H.S/ROF

éq. 90

» les taux de conversion massique des BOF : cette grandeur représente la quantité
d’oxyde de fer ayant été convertie en sulfure de fer par gramme de BOF (éqg. 91). La
masse de Fe,O3; ayant réagi a été calculée par bilan molaire sur la réaction de

sulfuration (ég. 19).

my s

m 7
) Fe305 1¢agit réagit MF9203 €q. 91
z-BOF (A)mass) = = 100 = X
mRnF me)F 3'M7—7.Q

1.1.4 Modélisation cinétique en réacteurs statiques

La modélisation cinétique de la réaction de sulfuration du fer par H,S sur les BOF s’est basée
sur les résultats obtenus en conditions de référence. Elle a été réalisée suivant la méme

méthode que pour la carbonatation (Chapitre 2 - 1.2.4) conduisant a 1’équation (éq. 78).

éq. 92

mol mol
1 d(szS/BOF)_ _d(bFezO3 /BOF)_ (b Wi
T =73 > = o =K \Pn,s/80F ) \OFe,0,180F

La definition de la constante cinétique ; + et des ordres de reaction _, et 5 de la loi
cinétique de I’équation (eq. 92) a été réalisée par régressions linéaires telles que |, _; 1

avec .

1 d(bzzé‘/BOF)
30

3
_ (bmol )a' (bmol Y'
X =\Ou,s/sor Fe,0, | BOF

Les ordres partiels _, et gont été respectivement pris égaux a 0, 1, 2 et 3. Les constantes

y

cinétiques ainsi que les coefficients de corrélation obtenues pour chaque régression ont été

analysés et comparés. Les valeurs de _, et  conduisant au coefficient de corrélation R? le
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plus élevé ont été retenues. La molalité prl a alors pu étre exprimé par I’intégration de

1’équation (éq. 92) avec pml definie en fonction de !

H_S/RNF

1.2. Banc d’essais en colonne dynamique

Des essais ont été menés sur une colonne en condition dynamique a 1’échelle 1/100. La
colonne a été congue avec un diamétre de 30 mm et une hauteur utile de 50 mm conduisant &
un volume utile de 35 mL (Figure 47). Le lit de matériau a été maintenu en lit fixe a I’aide
d’une grille perforée en acier inoxydable de maille 100 pm. Il est traversé¢ de facon
descendante par le binaire No/H,S dont la composition est fixée par des débitmétres massiques
(v ety ), I’azote se substituant aux autres gaz du biogaz qui ne semble pas impacter la
réaction de sulfuration (chapitre 1 - 3.3.3). En sortie, une partie du gaz est envoyée vers
I’analyseur par pompage. Le gaz restant passe par une cartouche de garde captant I’H,S
résiduel avant d’étre rejeté dans I’atmospheére. De I’air du réseau d’air comprimé a été ajouté

pour permettre 1’analyse d’H»S qui a nécessité un apport d’oxygene.

rﬁ%‘z

N,
%2}
%]
a Litde laitiers
& My
H e =50 mm
Vers analyse I

[HZS]S

Vers cartouche
degarde H,S

Figure 47. Banc d’essai pour 1’étude de la sulfuration des BOF en conditions dynamiques au laboratoire
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Vers analyseur

Verslacolonne

Débitmétre N,

Cartouchede
garde H,S

Alimentationen N,
pour l'inertage _

Arrivée d’air
de dilution

W VA o Arrivée
H,S

Sortie colonne

Figure 48. Systéme d’alimentation (a) et de sortie gaz (b) du banc d’essai pour 1’étude de la sulfuration des BOF
en conditions dynamiques au laboratoire

Alimentation en
[NZ]e et [HZS]e

Colonne

Alimentation en N,
pour l'inertage

Sortie gaz vers
cartouche et analyse

Figure 49. Colonne du banc d’essai de la sulfuration des BOF en conditions dynamiques au laboratoire

By-pass

1.2.1 Conditions de référence et gamme d’étude

Le débit total entrant a été fixé au 100°™ du débit de biogaz brut qui serait appliqué en entrée
de désulfurisation dans le cas d’étude a savoir 5,58 Nm°/h°. Ramené a I’échelle du laboratoire,
ce debit réel correspond a 51 NL/h soit 0,85 NL/min. Dans ces conditions, la vitesse de

passage du gaz a été de 0,02 m/s.

La concentration en H,S initiale a été fixée a 400 ppmv. Cette valeur supérieure au cas réel

(100 ppmv en moyenne) a été choisie afin de réduire par quatre la durée des expériences tout

> La définition de ce débit est détaillée dans le chapitre 4 dans la partie relative & la conception d’une filiére de
production de bio-GNV a 1’échelle individuelle (voir Tableau 28). Il a principalement été conditionné par le
matériel sélectionné pour le débit d’admission de la station de compression HP sélectionnée de 3,17 Nm*/h.
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en restant dans le méme ordre de grandeur.

Le taux d’humidification de référence a été fixé a L/S = 0,2 L/kg afin de positionner le taux de
référence au centre de 1’étude paramétrique. Le taux L/S = 0 L/Kg a permis d’étudier ’effet de
la présence d’eau additionnelle et le taux L/S = 0,35 L/kg correspond a la quantité maximale

d’eau qui a pu étre ajoutée au lit de matériau.

Les 20 g de laitiers BOF en poudre correspondent a la quantité maximale pouvant étre
introduite dans la colonne. Cela a permis de maximiser la hauteur de lit afin de limiter la
création de chemins préférentiels pouvant étre engendrés par une hauteur de lit trop faible. La
hauteur de lit de référence a alors été de 30 mm conduisant a un temps de séjour de
1,5 secondes. Deux granulométries plus importantes que celle de référence (poudre < 1 mm)

ont également été testées.

Dans un premier temps, il a été décidé de faire circuler le gaz de facon descendante au travers
du lit de laitiers. Ce choix de circulation a été motivé par les préconisations reportées par
McKinsey Zicari (2013) pour la mise en ceuvre de la désulfurisation sur média imprégné de
fer. Les résultats en conditions de référence ont ensuite été comparés a ceux obtenus avec un

écoulement du gaz ascendant.

Tableau 23. Conditions de référence et gamme d’étude paramétrique de la sulfuration des BOF en dynamique

Parameétres Valeur de référence Gamme d’étude
Température Ambiante (20°C) -
Pression Atmosphérique (1,013 bar) -
Débit volumique total 0,85 NL/min 0,42/0,64/0,85/ 1,70 NL/min
La composition initiale en CO, 400 ppmv -
Le taux d’humidification 0,2 L/kg 0/0,2/0,35
Quantité de BOF 209 -
Granulométrie des BOF En poudre (< 1 mm) 1-25mm et2,5-4mm
Sens de circulation du gaz Descendant Ascendant et descendant

1.2.2 Méthodes de mesure

L’analyse de la composition du gaz en sortie de la colonne pilote a été réalisé par la mesure
du SO, total avec un ONYX 5250 couplé a un four catalytique COSMA convertissant 1’H,S
en SO, :

Page | 146



Chapitre 3. Etude expérimentale de la sulfuration hétérogéne de laitiers sidérurgique par H,S en lit fixe

» le four catalytique COSMA a permis d’oxyder a 900°C 1’H,S en SO, en présence
d’oxygene par la réaction (éq. 93). C’est pour cette raison qu’un flux d’air de dilution
a eté ajouté sur le gaz sortant de la colonne et avant analyse (Figure 47). Le débit a été
fixé en large exceés a 0,5 NL/h quelque soit le débit circulant dans la colonne. En effet,
d’apres la réaction d’oxydation mise en place, le bilan molaire a permis de déterminer
que 1,49 NLo/NLpos sont nécessaire a la réaction soit un débit de 0,54 mL/min en

conditions de référence ;

2H.S+30.-5280.+2 H.O €q. 93

» la partie analyse ONYX 5250 a permis la mesure en continu de la concentration en

SO; total, ,s exprimée en ppmv. Dans notre cas, cette mesure a été convertie en
QnN.

concentration totale en H,S, VS o a I’aide d’un facteur de conversion . égal a
75% déterminé a partir d’un mélange de gaz étalon No/H,S a 400 ppmv d’H,S.
N total éq 94

Vi ¢ = Trnmorcion X Ven.

Toutes les mesures présentées dans cette partie correspondent a la moyenne des résultats
obtenus sur trois expériences réalisées dans des conditions identiques. Cette technique de

mesure présente une précision de 1’ordre de 0,1 ppmv et une limite de détection nulle.

1.2.3 Exploitation des résultats

Le suivi de la concentration d’H,S en sortie de la colonne dynamique s au cours du temps
H.C

a permis de tracer les courbes de percées pour chaque essai tel que Ve, q/ e = f(t). L*étude

V

parameétrique a éte realiseée sur la base des rendements de capture d’H,S noté (ég. 90).

_C/RNF

La capacité de capture d’H,S, notée C, . (ég. 66), a également été utilisée pour représenter

le potentiel de capture d’H,S par kilogramme de matériaux.

Pour les essais en colonne dynamique, ces grandeurs ont été définies pour deux niveaux de

concentrations en sortie :

> T 3,3 ppmv: cette valeur seuil a été fixée en raison de [’objectif de

désulfurisation pour la production de bio-GNV (Tableau 6 - p.46). Les résultats a ce
temps ont permis de connaitre les performances effectives du matériau nécessaires au

dimensionnement de 1’unité réelle.
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»

Ve T v

s / e
(V{“n Veo.

e

il s’agit de D’instant ou la saturation du matériau est atteinte

H.Q

=0,95). Cette donnée est utile a I’interprétation des résultats du point de vue

mécanistique puisque les résultats a saturation ont pu étre assimilés a un état de quasi-

équilibre entre les deux phases réactives.

2. Résultats et discussion

2.1. Essais en réacteurs statiques

2.1.1 Réactivité des laitiers BOF en conditions de référence

Aprés 6h de temps de contact, la concentration volumique en H,S est passée de 20% a 12%

dont 86% ont été captés en moins de 2 heures de temps de contact. Cela conduit a la capture

totale de Chbareh

H_C/RNE

= 119,5 gnos/kgsor (Figure 50). Ce résultat correspond a un rendement de

capture d’H,S par les BOF de 70,5%. En comparaison, les résultats d’Asaoka et al. (2013) qui
étudiaient la capture d’H,S par des laitiers sidérurgiques placé en suspension ont montré une
capacité de capture de 7,5 gs/KQmateriau- 11 semble donc que 1’approche en lit fixe permette une
capture plus efficace qu’en suspension. Il est également intéressant de noter que 68,6% de la
capture d’H,S a eu lieu dans la premiere heure de temps de contact avec les BOF. Cette
observation permet de considérer que la cinétique de réaction est ralentie apres t = 1h. Il est
probable que la formation de sulfure de fer solide a la surface des laitiers soit la cause de ce
ralentissement. On constate en effet que cette diminution de la cinétique est obtenue pour un
taux de conversion des laitiers BOF de 13,5% correspondant a la fraction massique des laitiers
ayant réagie pour capter I’H,S (Figure 51). Sachant que les laitiers BOF contiennent

26,5 + 0,3% de Fe, 03, ce résultat signifie que seulement la moitié du Fe,O3 a réagi.

20%

18%

16% |

(%vol.)

14%

-
~
S~
.~
Se——en
Seean

R?=0,97

—_——
—————
,,~e———_
e e
e

12% |

Compositionvolumique en H,S

10%
0
Temps (h)
Figure 50. Evolution au cours du temps de la composition volumique en H,S de I’atmosphére du réacteur
statique en conditions de référence
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Figure 51. Taux de conversion massique des BOF au cours du temps

2.1.2 Modélisation cinétigue en conditions de référence

Les régressions linéaires suivants les différentes valeurs des ordres partiels de réaction _,et
; ont fait apparaitre une cinétique d’ordre 3 par rapport a la quantité d’oxydes de fer avec le
coefficient de corrélation R? le plus élevé de 0,821 (Tableau 24 et eq. 95).

_l d(bZZé/BOF)_ éq. 95

_ k ' mol S
Fn = ? A+ — "“m ordre-3/Fe,05 "\ Fe,05/ BOF

Tableau 24. Modélisation cinétique de sulfuration du fer par H,S sur les BOF en reacteurs statiques
(courbe en Annexe 4)

O,rd“? de Régression linéaire
reaction  equations cinétiques
N, A Constante cinétique K’ R2
1 I 0,561 ht 0,360
km ‘nrr]re—] /Fea0)- '(b;n}ao«fk /ROF'\}
0 2 I 3 0,580 kg.mol™.h* 0,639
km ‘nrdre—Z/Fen()a '(b;;l:n()a /B()F)
3 / N 0,524 kgz.mol?.h™ 0,821
km ‘ordre—S/Fen(), '(b;n'eoq()q /B()F)
1 / 0,076 ht 0,168
km ‘nrr]rp,\—] /H.S '(b;—nlljS/R()F')
2 0 ! C 0,013 kg.mol™.h? 0,333
km 'nrr]rp—Z/ H.S '(b’;l;jS'/R()F')
3 ! J 0,002 kg2.mol?h* 0,485
km 'nrr]rp—'%/ H.S '(b’:;:S'/R()F')
1 1 I I 0,098 kg.mol™.h? 0,447
K, ordrers '(bg?mmp )X (b/rvn:o /R()F) g
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Cette expression traduit I’indépendance de la réaction globale de sulfuration vis-a-vis de le
molalité d’H,S. Cette observation signifie que la cinetique de sulfuration du fer des laitiers
semble étre limitée par la dissolution du fer en cations ferreux et ferriques Fe** et Fe®*.
Contrairement a la carbonatation des BOF qui semble suivre le modéle a cceur rétrécissant, la
loi cinétique de la sulfuration du fer traduit donc un mécanisme nécessitant le transfert des
atomes de fer de la phase solide vers la phase aqueuse. Dans les premiers instants, le fer
surfacique réagirait rapidement avec I’HS dissous dans le film d’eau conduisant au dépdt de
Fe,S3 autour des particules de laitiers. L’accumulation de ce précipité pourrait avoir pour effet
de limiter la diffusion du fer vers les sites réactifs a I’interface solide-eau. L hypothése d’un
mécanisme réactionnel surfacique peut donc étre faite ou I’interface laitier-eau constituerait le
milieu réactionnel. Ce résultat pourrait s’apparenter aux observations de Laure Neveu (2011)
dans ses travaux de these sur I’étude de la cinétique et le mécanisme de sulfuration de ZnO
par H,S. L’auteur a démontré que le modéle a cceur rétrécissant ne s’appliquait pas a la
sulfuration de ZnO et a identifié une cinétique limitée par la diffusion ou une étape
réactionnelle a ’interface ZnO/ZnS. Bien que cette étude ait été réalisée en milieu hétérogéne
sec, la cinétique observée diminuant au cours du temps semble toutefois se rapprocher des

observations faites ici.

L’équation (ég. 95) peut également s’écrire comme 1’équation (éq. 96). L’intégration de cette
expression de la loi cinétique conduit a la définition de la molalité en Fe,O3 en fonction du

temps (ég. 98).

mol 4
d bFe203 /BOF) . ol 3 ég. 96
s km ordre-3/Fe,0, ( Fe,0,4 /BOF)
(bFL 0: RUF) mol
B ]‘ d bFe203 /BOF j‘ k't éq. 97
(bmol ) 0
(b20h Fe~0- | BOF
0
(bmol
mol _ Fe,05 / BOF .
bFezoz /BOF (t ) - €q. 98

\/ 2k, ((bgeozlog | BOF )0)2 1+1

Sachant que pmL  (¢)Ppeut s’écrire comme une fonction de ™ (1) (é9. 99), I’évolution

H_S/RNK

de la molalité en H,S au cours du temps a pu étre établie en fonction de ky,’ et des molalités
initiales en H,S et Fe,O3 (ég. 100).
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mo mo 0 mo 0 mo : . 99
sz.é/BOF (t ) = (sz.é/BOF) -3 [ (bF62[C)3 /BOF) o bF62103 / BOF (t )) .

(bfrvneozlo3 /BOF)O ég. 100
(@t 00 ) ) 21

(1)@ permis de mettre en évidence une bonne corrélation entre le modéle

ijé/BOF(t) = (bZ:é/BOF)O -3 (b?902103 /BOF)O - \/
2k,

Le tracé de pe!

H._</

et les points expérimentaux (R2 = 0,821) (Figure 52). L’équation cinétique de la sulfuration du
fer par I’H,S sur les BOF a tout de méme été ajustée pour atteindre un coefficient de

corrélation R2 de 0,92 pour une valeur de ;. = 0,612 L%/mol?h (ég. 101).

; éq. 101
_ mol
r, =0,612. bF{%’.()«/BOF)

—_ 9

1<)

g

o0 3 z Zs
3 8 |4 m Résultats expérimentaux

& S
'B:F R - - Modeéle cinétique (km' = 0,524 L?/mol?/h)
g 7 [ = .\\\ '''''' Modele cinétique ajusté (km' = 0,612 L?/mol?/h)
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Figure 52. Modélisation de la cinétique de capture massique du H,S sur les BOF

2.1.3 Influence du taux d’humidification

Sans ajout d’eau, le rendement de capture d’H,S est nul aprés 1h de temps de contact sur les
BOF et atteint seulement 22% apres 6h (Figure 53). Pour des taux d’humidification de 0,2 et
0,35 L/kg, les rendements de capture d’H,S ont en revanche été équivalents atteignant
respectivement 48% et 44% apres 1h. Pour ces deux mémes taux L/S, le rendement de capture
d’H,S aprés 6 h a été plus important avec L/S = 0,35 L/kg qu’avec L/S = 0,2 L/kg. Ces
mesures montrent que I’augmentation du taux d’humidification L/S induit une augmentation
de la cinétique de capture d’H,S. Cette observation peut étre mise en perspective avec les
résultats de Cherosky et Li (2013) sur la capture d’H,S par sulfuration sur un media imprégné
de fer ayant une granulométrie comprise entre 0,5 et 2,4 mm. Les auteurs ont ainsi montré que

le passage de 0,04 a 0,35 L/kg permettait d’augmenter significativement le rendement de
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capture d’H,S (de 55 a 82%) a t = 6 h. D’aprés la loi de vitesse de la sulfuration, cette
accélération de la cinétique pourrait étre due a la cinétique de solubilisation du fer, elle-méme
liée au pH de la solution (chapitre 1 - 3.1.1). L’augmentation de la quantité d’eau pourrait Se
traduire par une baisse du pH de la solution par diminution de la concentration en ion OH".
Cela aurait pour effet d’accélérer la cinétique de solubilisation du fer et, ainsi, d’augmenter le

rendement de capture d’H,S en réacteur statique a un temps donné (t=1hett=6 h).

La quantité d’eau, constituant le milieu réactionnel, semble donc devoir étre maximal afin
d’optimiser la cinétique de capture d’H,S. Rappelons que lors des essais en réacteurs statiques
de la carbonatation, 1’augmentation du taux L/S au-dela de 0,2 L/kg conduisait a la chute du
rendement de capture du CO,. Il s’agissait dans ce cas de 1’obstruction des pores limitant la
diffusion du CO, qui est le paramétre cinétiquement limitant de la carbonatation sur les
laitiers BOF. Ce phénoméne n’ayant pas été observé sur la sulfuration des laitiers, ces
observations tendent a confirmer le modéle cinétique qui traduit une cinétique limitée par la

solubilisation du fer dans 1’eau.
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Figure 53. Influence du taux d’humidification sur la sulfuration du fer par H,S sur les BOF en statique

2.1.4 Conclusion sur les essais en reacteurs statiques

Dans un premier temps, les essais en réacteurs statiques ont permis de mettre en évidence la

faisabilit¢ de la capture d’H,S par les BOF humidifiés en lit fixe & hauteur de
Chach = 119,5 gros/kgsor. D’apres les résultats d’Asaoka et al. (2013) qui ont montré une

capacité de capture de 7,5 g de soufre par kilogramme de laitiers sidérurgique en suspension,

il semble que I’approche en lit fixe permette d’atteindre de meilleures performances.

La modélisation de la cinétique a conduit a I’identification du mécanisme de sulfuration du fer

par H,S. La loi cinétique semble traduire un mécanisme limité par I’étape de solubilisation du
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fer dans la phase aqueuse. Il a alors été considéré que le mecanisme de sulfuration du fer des
laitiers BOF par H,S était surfacique et que l’interface solide-eau constituait le milieu

réactionnel.

L’¢étude du taux d’humidification L/S a permis de valider les observations de la littérature sur
I’influence de I’cau. En effet, il a été constaté que I’augmentation du taux d’humidification
permettait 1’accélération de la cinétique de capture d’H,S apres 6 h de temps de contact. Cette
observation differe des résultats obtenus sur la carbonatation accélérée des laitiers par le CO;
qui a présenté une diminution du rendement de capture pour L/S > 0,2 L/kg. Cette différence
a permis de confirmer le mécanisme réactionnel surfacique de sulfuration du fer par H,S sur

les laitiers BOF. Avec un taux maximal L/S de 0,35 L/kg, la capacité de capture en réacteur

statique obtenue a été optimale avec Choch = 142 gh2s/Kgsor.

L’observation de la réactivité des BOF vis-a-vis d’H,S et la modélisation cinétique ont permis
de confirmer la faisabilité technique de la désulfurisation du biogaz par les laitiers BOF. Des

essais en dynamique ont donc été réalisés en laboratoire afin de :

» valider les hypothéses sur le mécanisme de sulfuration des laitiers BOF par H.S ;

» connaitre les performances épuratoires de ce matériau en condition contrélées.

2.2. Essais en colonne dynamique

2.2.1 Reéactivité des laitiers BOF en conditions de référence

Quatre courbes de percée ont été obtenues en conditions de références identiques et ont
montrés des tendances similaires (Figure 54). En effet, les courbes suivent une pente similaire

apres percée avec des durées en zones de transferts comprises entre 95 et 182 minutes. Elles

font également apparaitre une légére diminution de la capture d’H,S lorsque Ve / Ve,

approche les 80%. Cette baisse pourrait étre due a un effet catalytique des cristaux de sulfure
de fer formés par sulfuration d’H,S conduisant a la création de nouveaux sites réactifs. En
effet, ’accumulation de ce solide a la surface des laitiers pourrait permettre la reprise de la
capture de nouvelles molécules d’H,S. Ce phénomene a d’ores et déja été observé par Le
Leuch et al. (2003) lors de travaux sur ’adsorption et I’oxydation d’H,S sur du tissu de
charbon activé. Les auteurs ont observé un effet catalytique du soufre adsorbé lorsque la
concentration molaire atteignait 2 mmol/g. Bien que la réaction mise en jeu dans ces travaux

soit différente de celle étudiée ici, il est possible qu’un phénomeéne similaire soit a 1’origine de
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la reprise de la capture d’H»S.

Le rendement de capture moyen d’H,S a la valeur seuil de 3,3 ppmv a été de 3,1.0,6%
correspondant a une capacité de capture de 5,2 0,9 gnos/kgsor. A saturation, cette capacité a
atteint 7,8 1,6 gros/kgsor pour un rendement de capture de 4,6 1.0,9%. Ce résultat peut étre
compareé a ceux de Huynh et al. (2011) sur leurs essais de désulfurisation d’un mélange de gaz
COy/H,S par des boues rouge issues de la production d’alumine a partir de bauxite
(Chapitre 1 - 3.4.1 et Tableau 15 - p.98). Les auteurs ont en effet rapporté une capacité de
capture de 12,6 gnos/kg de matériaux contenant 43% de Fe O3 soit un rendement de capture
de 4,6 %. Cette valeur proche de celle obtenue dans notre étude ainsi que les similitudes dans
la mise en ceuvre ont permis de valider 1’approche générale. Toutefois, ces résultats peu

¢élevés ont conduit a 1’étape suivante d’optimisation par une étude paramétrique.

Les temps de percée observés ont présenté une disparité allant de 172 min pour la référence 2
a 273 min pour la référence 4 (Figure 54). L’écart-type sur les quatre capacités de capture a
3,3ppmv en découlant a représenté 18% de la moyenne. Cette valeur a toutefois été
considérée comme acceptable étant donné les nombreuses sources d’erreurs possibles lors de

la mise en place des expériences (pesée des laitiers, méthode d’ajout d’eau, débitmetres,

analyse).
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Figure 54. Courbe de percée de la sulfuration des BOF par H,S en dynamique (conditions de référence)

En fin d’expérimentation, une croute de matériaux noircis a été observée sur la partie
supérieure du lit. Sachant que le gaz circule de fagcon descendante dans ces essais de référence,
ces observations traduisent un mécanisme assimilable a un réacteur piston évoluant suivant un
front de réaction. La couleur noire est en effet significative de la production de sulfure de fer.
Un assechement du lit de BOF a également été visuellement constaté en fin d’expérimentation.

Il est probable que I’eau d’humidification ait été entrainée par le gaz sec circulant dans la
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colonne.

Les résultats obtenus en condition de référence ont montré que 0,78 kg de BOF seraient
nécessaires a la désulfurisation d’un biogaz a 100 ppmv pour la production d’un plein de bio-
GNV en conditions réelles. Bien que cette quantité puisse étre mise en ceuvre a 1’échelle
individuelle, le rendement de capture de 3,1.0,6% reste faible et peut étre augmenté par
I’optimisation des paramétres opératoires tels que la granulométrie, le taux d’humidification,

le temps de séjour et le sens de circulation du gaz dans la colonne.

2.2.2 Influence de la granulométrie

Les courbes de percées pour les granulométries de laitiers BOF supérieures a celle de
référence (< 1 mm) ont montrés des percées rapides. En effet, les durées en zone de transfert
de 26 et 10 minutes respectivement pour les BOF 1 - 2,5 mm et les BOF 2,5 — 4 mm sont
nettement inférieures a celles constatées en conditions de référence (de 95 a 182 minutes).
Cette augmentation de la zone de transfert pourrait étre due a la tortuosité du lit qui est
d’autant plus importante que la granulométrie est faible. Ainsi, le chemin parcouru par le gaz
est plus important lorsque la granulométrie est faible ce sui augmente le temps de séjour dans

le lit et donc la capture d’H>S.

Ces deux courbes ont également permis de mettre en évidence la capture totale de I’'H,S
entrant avant percée. Ce résultat signifie que, quelle que soit la granulométrie testée, aucun

chemin préférentiel n’a été observé.
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Figure 55. Courbe de percée de la sulfuration des BOF par H,S en dynamique — Influence de la granulométrie

L’augmentation de la granulométrie des laitiers BOF au-dela de 1 mm a également entrainé

une chute des rendements de capture d’H,S a la valeur seuil de 3,1% & 1,8 et 1,0% (Figure 56).
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Cette tendance est en adéquation avec les observations dans la littérature (présentées
Chapitre 1 - 3.3.2) et les résultats en carbonatation du CO,. En effet, la nature surfacique du
mécanisme réactionnel de la sulfuration du fer permet de conclure que 1’augmentation du
diametre apparent des grains de laitiers entraine une baisse de la surface réactive et donc du

taux de capture a la percée.

L’échantillon de laitiers de granulométrie inférieure a8 1 mm a donc permis d’obtenir le
rendement le plus élevé. Ce résultat est toutefois a considérer avec précaution et ne permet
pas de dire si un échantillon ayant une répartition granulométrie différente entre 0 et 1 mm
conduirait aux mémes résultats. En effet, il est possible, par exemple, qu'un mélange de
laitiers contenant une majorité de particules tres fines de I’ordre du micron puisse conduire au

colmatage du lit.
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Figure 56. Influence du la granulométrie sur la sulfuration des BOF par H,S en dynamique

2.2.3 Influence du taux d’humidification

Les courbes de percées pour L/S = 0 L/kg (Figure 57) et L/S =0,35 L/kg (Figure 58) ont
montré des disparités. La premiére concerne I’absence de pallier de capture lorsque
L/S =0 L/kg contrairement a ce qui a été observé en présence d’eau d’humidification.
L’hypothése selon laquelle le pallier est d0 & la création de nouveaux sites réactifs par
I’accumulation de sulfures de fer pourrait donc nécessiter la présence d’eau. La seconde
différence porte sur la durée en zone de transfert. Elle a ét¢ d’au moins 250 min pour L/S = 0
L/kg quand celle pour L/S = 0,35 L/kg a été d’au maximum 170 min. Cette différence a
permis de mettre en évidence ’effet de 1’eau sur la cinétique de capture d’H,S qui a été
augmentée en présence d’eau d’humidification. Sachant que celle-ci est limitée par la
solubilisation des oxydes de fer, il semble donc que I’augmentation de la quantité d’eau

initiale dans le lit permette d’augmenter la vitesse de solubilisation du fer.
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De plus, I’ajout d’eau a également permis d’augmenter le rendement de capture d’H,S au

seuil de 3,3 ppmv et a été maximal avec L/S = 0,35 L/kg (Figure 59).
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Figure 57. Courbe de percée de la sulfuration des BOF par H2S en dynamique — L/S = 0 L/kg
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Figure 58. Courbe de percée de la sulfuration des BOF par H,S en dynamique — L/S = 0,35 L/kg
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Figure 59. Influence du taux d’humidification sur la sulfuration des BOF par H,S en dynamique

Ces reésultats, egalement observés en réacteur statique, ont conduit a la conclusion que la
quantité d’eau est un parametre clé dans le processus de sulfuration du fer par H,S et doit étre

maximisée. Le taux maximal de L/S = 0,35 L/kg a donc été sélectionné comme valeur
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optimale d’humidification pour la mise en ceuvre de la désulfurisation du biogaz sur lit fixe de
laitiers BOF. Ce résultat est d’ailleurs en accord avec la littérature qui fait état d’un taux
d’humidification optimum compris entre 0,15 et 0,35 L/kg pour Cherosky et Li (2013) et
0,40 L/kg pour Kohl et Nielsen (1997) dans la cas de sulfuration sur médias impregnés
(Chapitre 1 - 3.3.1).

Cette campagne d’expériences a également permis de valider la méthode d’humidification par
aspersion d’eau sur le lit fixe contrairement aux résultats sur la carbonatation. En effet, il a été
constaté que les écarts de mesures sur les essais en triplicat étaient du méme ordre de
grandeur quelque soit le taux L/S mis en ceuvre (Figure 59). Ce constat a permis de considérer
que la méthode de I’humidification avait un effet négligeable devant les autres sources

d’erreurs de mesures possibles.

2.2.4 Influence du temps de séjour

L’influence du temps de séjour sur les performances de capture d’H,S a été étudiée par
variation du débit volumique entrant total (voir correspondances dans le Tableau 25 et les

courbes de percée en Annexe 8).

Tableau 25. Correspondances débit volumique, temps de séjour et vitesse de passage

Correspondances
Deébit volumique total Temps de séjour Vitesse de passage
(secondes) (m/s)
0,42 NL/min 1,47 0,010
0,64 NL/min 0,96 0,015
0,85 NL/min 0,72 0,020
1,7 NL/min 0,36 0,040

Le rendement de capture moyen a été de 3,7 ..0,5% conduisant a un écart-type représentant
14% de la valeur moyenne. Il semble donc qu’a la valeur seuil de 3,3 ppmv en sortie
I’augmentation ou la diminution du débit volumique n’ait pas d’effet sur le rendement de
capture dans la gamme de débit étudié (jusqu’a 1,7NL/min) (Figure 60). A saturation, les
rendements de capture obtenus n’ayant pas présenté de tendances communes, il n’a pas été

possible de dégager de conclusion sur ce résultat en 1’état des essais.

Ainsi, les temps de séjour mis en ceuvre dans les présents travaux n’ont donc pas permis de

constater une influence sur les performances de capture d’H,S.
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Figure 60. Influence du temps de séjour sur la sulfuration des BOF par H,S en dynamique

2.2.5 Influence du sens de circulation du mélange de gaz

La courbe de percée obtenue en faisant circuler le gaz de facon ascendante a permis de

constater le ralentissement de la cinétique de sulfuration aprés 800 minutes (Figure 61).
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Figure 61. Courbe de percée de la sulfuration des BOF par H,S en dynamique — Circulation ascendante

De plus, la comparaison des résultats obtenus avec un gaz circulant de fagon descendante et
ascendante a permis de montrer que le rendement de capture a 3,3 ppmv n’était pas impacté
par ce parametre (Figure 62). Ce résultat a conduit a la conclusion que le sens de circulation
n’avait pas d’effet sur la cinétique de capture d’H,S. Cela est d’ailleurs en adéquation avec la
loi cinétique établie en réacteur statique qui a montré que la vitesse de capture d’H,S était

limitée par la solubilisation du fer et non par la phase gaz.

En revanche, a saturation, les essais avec un gaz circulant de fagcon ascendante ont conduit au
rendement de capture de 7,7% contre 4,6% pour un gaz descendant. Cette variation pourrait
étre due a I’asseéchement du lit de laitiers qui est favorisé lorsque le gaz circule dans le sens
gravitationnel. Il est possible en effet que 1’entrainement de 1’eau d’humidification par le gaz

soit plus important lorsque celui-ci circule de haut en bas.
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Figure 62. Influence du sens de circulation du gaz sur la sulfuration des BOF par H,S en dynamique

2.2.6 Conclusion sur les essais en colonne dynamique

Les essais menés en dynamique sur la sulfuration du fer par H,S en conditions de référence et

I’étude paramétrique ont permis de montrer que :

» les laitiers BOF placé en lit fixe ont permis la capture totale d’H,S conduisant & une
concentration volumique nulle jusqu’a la percée a 3,3 ppmv respectant ainsi la

specification bio-GNV ;

» la capacité de capture des laitiers a été de 5,2 +0,9 gros/kgsor @ la valeur seuil en

conditions de référence ;

» plus la granulométrie des laitiers BOF est faible, plus le rendement de capture d’H,S a

la valeur seuil et a saturation est élevé ;

» le rendement de capture d’H,S a été maximal lorsque le taux d’humidification a été de
L/S=0,35L/kg;

» la méthode d’humidification par aspersion a été validée contrairement a la

carbonatation ;

» les temps de séjour testés entre 0,4 et 1,5 secondes n’ont pas eu d’effets visibles sur les

rendements de capture d’H,S a la valeur seuil de 3,3 ppmv ;

» le sens de circulation du gaz a un effet sur le rendement de capture a saturation.
Lorsque le gaz circule de la téte vers le pied de la colonne, I’asséchement du gaz est
favorisé par la gravité. Il semble donc préférable de mettre en ceuvre une colonne de
désulfurisation traversée de fagon ascendante par le gaz, bien que cela n’ait pas d’effet

cinétique etant donné les résultats a la valeur seuil.
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3. Conclusion sur la sulfuration du fer par H,S sur laitiers
BOF

La modélisation cinétique résultant des essais en réacteurs statiques a permis d’établir que la
vitesse de capture d’H,S était limitée par 1’étape de solubilisation du fer. Cette approche a été
validée par 1’étude paramétrique mettant en avant ’effet du taux d’humidification sur le

rendement de captureat=1hett=6h.

Les essais en colonne dynamique au laboratoire ont ensuite permis de constater la faisabilité
de I’utilisation de laitier BOF pour la désulfurisation totale d’un biogaz initialement chargé a
400 ppmv d’H,S. Avant que la valeur seuil de 3,3 ppmv ne soit atteinte, les laitiers BOF ont
permis de capter 5,2 +0,9 gr2s/kgsor €n conditions de référence. Le rendement de capture de
4,6 +0,9%, obtenu a saturation et tres proche du rendement obtenu en conditions similaires

par Huynh et al. (2011), a permis de considérer nos résultats comme pertinents.

L’étude paramétrique menée sur la granulométrie, le taux d’humidification, le temps de séjour

et le sens de circulation du gaz ont conduit aux conclusions suivantes :

» Les laitiers BOF en poudre ayant une granulométrie inférieure & 1 mm ont conduit a
un taux de capture d’H,S plus important que sur les échantillons de granulométrie

supérieures.

» L’eau a eu une influence clé sur les performances de capture d’H,S par sulfuration du
fer sur des laitiers BOF placés en lit fixe. Le taux d’humidification semble devoir étre
maximale afin de favoriser la solubilisation des oxydes de fer qui ont un effet
cinétique global sur la capture d’H,S. Le taux d’humidification de L/S = 0,35 L/kg a

permis d’obtenir le rendement de capture le plus élevé au regard des autres taux testés.

» Aucune influence du temps de séjour n’a été constatée dans la gamme étudiée

comprise entre 0,4 et 1,5 sec.
» Le sens de circulation a semblé avoir un effet asséchant sur le lit lorsque celui-ci est
descendant.

Les observations en réacteurs statiques et colonne dynamique ont permis de conclure que les
performances de capture d’H,S par les laitiers BOF étaient principalement liées a la

solubilisation en oxyde de fer de la phase solide vers le milieu réactionnel.

La capacité de capture maximale obtenue a la valeur seuil de 3,3 ppmv en colonne dynamique
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a été de 7,0 +1,0 guos/kgsor avec un taux d’humidification L/S de 0,35 L/kg et un débit
descendant de 0,85 NL/min. Afin de valider ces résultats en conditions réelles et notamment
sur les éventuels effets des autres gaz du biogaz sur les performances, une colonne pilote a été
placée sur le site du cas d’étude. Les résultats sont présentés dans le quatrieme chapitre de ce

manuscrit.
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Chapitre 4

Faisabilité et bilan technico-
cconomique d’une filiere de production

de bio-GNV : Application a un cas réel

Une étude technique et économique a été réalisée sur un cas d’étude réel, celui du GAEC du
Bois Joly afin d’évaluer la faisabilité d’utiliser la carbonatation accélérée du CO; et la
sulfuration des laitiers BOF par H,S pour traiter un biogaz a 1’échelle individuelle. La
présentation du GAEC et la définition des objectifs de traitement du biogaz produit sur cette
exploitation agricole seront réalisées dans une premiére partie. Dans une deuxieme partie,
I’é¢tude expérimentale menée en conditions réelles sur la désulfurisation du biogaz par les
laitiers BOF sera présentée. Les matériels et méthodes concernant la mise en place sur site
d’une colonne pilote de capture d’H,S par des laitiers BOF seront exposées. Puis, les résultats
obtenus et leur interprétation permettront d’évaluer la faisabilité d’utiliser les laitiers BOF
pour la désulfurisation d’un biogaz réel. La troisieme partie de ce chapitre portera sur la
conception d’une filiere compléte de production de bio-GNV. Cette approche théorique a
permis le développement d’une filicre de procédé technologiquement réalisable a 1’échelle
individuelle. Les aspects économiques de cette méme filiere seront ensuite analysés suivant
plusieurs scenarios. Finalement, un scenario permettant d’assurer une rentabilit€é minimum au

projet sera proposé en conclusion de ce chapitre.
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1. Cas d’étude : le biogaz du GAEC du Bois Joly

1.1. Présentation du cas d’étude

Le GAEC du Bois Joly est une exploitation d’élevage de bovins et de lapin implantée a la
Verrie en Vendée. Le biogaz du GAEC est produit par quatre méthaniseurs mésophiles (38-
40°C) fonctionnant en voie seche et en discontinu. Il se compose essentiellement de méthane,
de dioxyde de carbone, d’eau, d’hydrogéne sulfuré et d’air (Tableau 26). La présence d’air est
due au systéeme de désulfurisation par oxydation biologique qui injecte de I’air dans le ciel

gazeux des méthaniseurs.

Les quatre méthaniseurs ont été initialement dimensionnés pour produire autour de
400 Nm®/jour de biogaz alimentant une unité de cogénération de 29 kW électrique. Cependant,
apres quatre années d’exploitation et d’expériences, 1’unité pourrait aujourd’hui en produire
600 Nm*/jour. Limité par la puissance installée du moteur, cela signifie que seulement 66%
de la production de biogaz est valorisée quant une unité de méthanisation agricole avoisine
généralement les 100%. Les agriculteurs ont alors décidé de se tourner vers une valorisation

en carburant de leur surplus de biogaz pour tendre vers 1’autonomie énergétique.

Tableau 26. Objectif de traitement de la filiére de production de bio-GNV au GAEC du Bois Joly

Composition volumique Biogaz moyen Objectif
Bio-GNV
Méthane 55-65 % 95 %
Dioxyde de carbone 28 - 38% <5%
< 20 000 ppmv 3,9 ppmv
Vapeur d’eau (Point de rosée a 10°C = (Point de rosée a -25°C =
10 000 mg/Nm?) 2,3 mg/Nm®)
Hydrogéne sulfuré (H,S) 0 - 200 ppmv < 3,3 ppmv
Azote, oxygéne <5% <0,01 %en O,

La conception et le dimensionnement de 1’unité de production de bio-GNV ont éte réalisés a
partir des besoins réels en carburants du GAEC du Bois Joly. En [’état actuel, la
consommation en carburant sur I’exploitation s’éleve a 55 litres de gazole par semaine.
Sachant qu’un litre de gazole correspondent énergétiquement & 0,98 Nm® de CH, soit
0,93Nm? de bio-GNV & 95%CHy, la substitution du gazole par du bio-GNV correspondrait &
288 L/semaine de bio-GNV a 200 bars. Cette consommation se traduirait par 3,6 pleins par
semaine de bio-GNV étant donné que les deux véhicules 1égers de 1’exploitation sont d’ores et

déja équipés de réservoir de 80 L. Le volume de ces réservoirs correspond a pression
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atmosphérique & la production de 16,4 Nm® de biométhane par plein. Considérant un biogaz
moyen & 60%CH., la filiére de production de bio-GNV devrait permettre de traiter 28,8 Nm?®
de biogaz brut par plein. Cette quantité représenterait la valorisation en bio-GNV de
16,4 Nm*/jour de biogaz brut soit 2,7% de la production maximale de biogaz au GAEC
(600 Nm*/jour). La filiére de production de bio-GNV devrait donc permettre de produire au
minimum 4 pleins par semaine. Cette demande en carburant discontinu conduit également & la
nécessité d’un systéeme fonctionnant a la demande ou avec stockage. Les recherches
technologiques ont conduit au constat qu’un systéme de compression rapide avec stockage
représentait un investissement élevé en comparaison de station de compression avec une
alimentation directe du véhicule a 200 bars. La Stationgaz 2 commercialisée par GNDrive
pour la compression du gaz naturel a ainsi été identifiée. Avec un débit d’admission fixe de
3,17 Nm*/h, le choix de cette station de compression conditionnerait le débit en amont et par
conséquent le dimensionnement de toute la filiere. En effet, ce débit final correspondrait a un
débit de biogaz brut de 5,58 Nm*/h en entrée de la filiére conduisant & temps de remplissage

du réservoir de 5,2 h/plein.

1.2. Objectifs de traitement au GAEC du Bois Joly

Les objectifs de traitement pour la production de bio-GNV dépendent de la composition du
biogaz brut. Dans le cas du GAEC, la filiere de traitement nécessiterait quatre étapes
(Figure 63).

La désulfurisation du biogaz : La spécification technique fait état d’une concentration

maximale en soufre H,S et COS de 5 mgS/Nm?®. Le biogaz produit au GAEC ne contenant
que du soufre sous forme d’H,S (0 - 200 ppmv - Tableau 26), I’objectif de cette étape serait

d’abaisser et de maintenir la concentration en H,S dans le bio-GNV en dessous de 3,3 ppmv.

L’enrichissement du biogaz en biométhane : L’objectif sur la teneur en méthane dans le

bio-GNV a été fixé a 95%vol. Cela correspond a un compromis entre performances
énergétique du véhicule et performances épuratoires (Chapitre 2 - 1.3.4). Dans le cas du
biogaz du GAEC, cette spécification sur le méthane pourrait étre assurée par la séparation du

CO;, pour atteindre une teneur maximale de 5%,

L’affinage de la composition consisterait en la séparation de I’oxygéne jusqu’a 0,01%yq. et

de I’eau résiduelle pour atteindre un point de rosée du bio-GNV inférieur a -25°C a la

pression de compression (2,3 Mgea/NmM?). Cette étape d’affinage dépend des procédés mis en
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ceuvre en amont de la filiére.

Le conditionnement du biométhane en bio-GNV : Il se traduit par 1’odorisation et la

compression a 200 bars du biométhane.

Enrichissement\\ Affinage de la Conditionnement
en méthane composition Odorisation
Compression

Biogaz brut /) Désulfurisation Bio-GNV
CH,/ CO,/
H,S/H,0/
N,/ O,

g 4 U

st COZ Hzo, Oz, N2

Figure 63. Filiere de production de bio-GNV au GAEC du Bois Joly

Au-dela de I’aspect technique, des objectifs économiques devront également étre respecteés.
Les choix technologiques ont donc été faits afin de minimiser les cotits d’investissement et
d’exploitation de la filiere complete de production de bio-GNV. C’est pourquoi, le potentiel
de désulfurisation du biogaz par des laitiers BOF, co-produit a faible valeur ajoutée ayant

montré un intérét en laboratoire, a été évalué expérimentalement en conditions réelles.

2. Etude expérimentale de la désulfurisation du biogaz par des
laitiers BOF en conditions réelles

L’étape de désulfurisation pourrait étre réalisee par sulfuration des laitiers BOF sur la base
des résultats obtenus en conditions contrdlées (Chapitre 3). Le comportement et les
performances de capture d’H,S des laitiers BOF en conditions réelles ont été évalués sur une
colonne pilote mise en place au GAEC du Bois Joly. Dans cette partie, les matériels et la
méthode employés seront décris. Les résultats obtenus sur la campagne de mesures seront

ensuite présentés et interprétés.

2.1. Matériels et méthode des essais en conditions réelles

Le biogaz brut produit par les quatre méthaniseurs en paralléle représente un débit total
d’environ 400 Nm*/jour soit 16 Nm®h. Une partie de ce biogaz brut a été directement
prélevée sur la canalisation principale pour étre envoyée dans la colonne chargée de laitier

BOF placée dans le local de cogéneération (Figure 64). Un point bas placé en extérieur a été

Page | 166



Chapitre 4. Faisabilité et bilan technico-économique d’une filiére de production de bio-GNV : Application a un cas réel

prévu en amont de la colonne. Le biogaz en sortie des méthaniseurs étant saturé en eau a la
température de digestion (38-40°C), le passage a température ambiante entraine la
condensation d’une partie de cette eau. Ce point bas a donc permis d’extraire 1’eau liquide

formée avant d’entrer dans la colonne.

La colonne mise en place avait un diametre de 55 mm et une hauteur de 400 mm (Figure 65).
Le biogaz circulant de fagon ascendante a été aspiré a 1’aide d’une pompe permettant de
réguler le débit total. Elle a été placée en sortie de la colonne afin de la protéger de la
corrosion due a I’H,S. Enfin, un compteur a gaz de type gaz naturel a été installé en sortie
avant rejet vers 1’atmosphére. Le débit de biogaz moyen circulant dans la colonne a été de
144 NL/h soit une vitesse de passage de 0,016 m/s. La colonne a été chargée de 800 g de
laitiers BOF en poudre de granulométrie inférieure & 1 mm tel que définie dans le chapitre 2
(2.1.1). L’eau d’humidification a été apportée pour atteindre un taux L/S de 0,2 L/kg par
aspersion du lit de matériau, méthode validée lors des essais en colonne dynamique (Chapitre
3 - 2.2.3). Cette masse a conduit a un temps de séjour au sein du lit de laitiers de
10,9 secondes. Notons que le temps de séjour a été 10 fois plus grand que pour les essais en
colonne dynamique au laboratoire. Cette forte augmentation a été volontairement opérée afin

d’augmenter la durée de vie du matériau.

Méthaniseurs

{ prélevement
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-
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Figure 64 Banc d essai pourl ¢tude de la sulfuratlon des BOF en conditions reelles sur site
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Figure 65. Banc d’essai pour 1’étude de la sulfuration des BOF en conditions réelles

L’analyse de la concentration en HS a €té réalisée en entrée et en sortie de la colonne (¢ et
v;, ;) par deux detecteurs fixes Q45S de la marque ATI équipés de capteurs adaptés aux

mesures d’H,S en milieu humide. Ces deux capteurs ont été réglés sur leur plage de mesures
la plus large a savoir de 0 & 200 ppmv afin d’assurer la visualisation des pics d’H,S. Equipés
de sonde de température et de pression, les évolutions de Tampiant, T°, P® et P° ont été suivi au

cours du temps. La température au cceur du lit de laitiers BOF T, a également été mesureée.

L’acquisition des données a été réalisée toutes les deux minutes pendant toute la durée de la
campagne de 45 jours. L’exploitation des nombreuses données a été réalisée a 1’aide de
moyennes calculées sur 12h. Ce choix a été fait car il permet un bon compromis entre la
quantité totale de données a traiter et la pertinence des valeurs moyennes obtenues. Ainsi les

concentrations moyennes en H,S présentées, ypevenne - correspondent a la somme des
concentrations entre T =tet T =t + dt avec dt = 12 h divisé par le nombre de relevés sur cet

intervalle de temps (éq. 102). A raison de 30 relevés par heure, N (dr=12h)a été

mesure

de 360 relevés.

t+dt

2 Virs(T) éq. 102

‘/noyenne dt — T=t
s () N, (dl)
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Ces résultats moyennés ont été exploités sous forme graphique représentant la concentration
en H,S en entrée et en sortie de la colonne au cours du temps. Cette approche a permis de
mettre en évidence de la présence de pics de concentration en H,S dans le biogaz brut se
traduisant par des dépassements de la valeur seuil a 3,3 ppmv en sortie de la colonne. Les
modifications a apporter au dimensionnement permettant d’amortir ces dépassements ont été
évaluées sur la base du pic ayant le taux de capture d’H,S le plus faible. Le taux de capture

d’H,S Ty défini comme la quantité d’H,S capté par les laitiers BOF par quantité d’HpS

entrant dans la colonne. Cette grandeur permet de mettre en évidence D'effet de la

concentration initiale en H,S sur les performances de capture des laitiers.

_ HZScapté(kg) %100 éq 103

T]_[ZS(%mas&) - H.S. .. (kg)

2.2. Reésultats des essais en conditions réelles

Les mesures en entrée de la colonne de désulfurisation ont montré que le biogaz avait des
concentrations en H,S trés variables au cours du temps (Figure 66). Ces variations sont
principalement dues au fonctionnement discontinu des digesteurs dans lesquels 1’hydrogéne
sulfuré est produit lors de 1’acétogénése qui est la troisieme étape du processus biologique de
méthanisation (Moletta, 2009). Toutefois, la concentration en H,S en sortie de la colonne est
restée inférieure a la valeur seuil de 3,3 ppmv sur 80% de la durée totale d’expérimentation
(Figure 66). Sur les 20% du temps restant, les périodes de dépassement de cette valeur ont été
dues a de fortes augmentations de la fraction volumique en H,S en entrée sur un a trois jours
consécutifs. Il a été constaté que la concentration en sortie a t = 28,5 jours a été inférieure a la
valeur seuil (2,9 ppmv) bien que cette derniere ait été de plus grande 6,5 jours plus tét
(30 ppmv a t = 22 jours). Ces dépassements ne sont donc pas dus a la percée du matériau dans
la mesure ou la capture de I’H,S entrant a été observée aprés les pics. Cependant, au regard
des disparités sur les réponses aux pics de concentration, il semble difficile de pouvoir
dégager un modele des résultats. C’est notamment le cas entre t = 22 jourS et t =41 jours
ou les concentrations en H,S en entrée ont été du méme ordre de grandeur (respectivement

169,4 et 160 ,6 ppmv) bien qu’en sortie elles aient été respectivement de 30,6 et 68,5 ppmv.

En premiére approximation, il est de tout de méme possible d’estimer le temps de séjour
supplémentaire qui aurait été nécessaire a 1’atténuation du pic le plus défavorable. Il s’agit du

pic a t= 41 jour présentant le taux de capture d’H,S le plus faible de 59% et la capture de
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0,02 gnos/kgsor. Sachant qu’a cet instant il restait 68,5 ppmv = 12,9 mg d’H,S a capter,
I’ajout de 558 g de BOF correspondant & 8 secondes de temps de séjour supplémentaire aurait
potentiellement pu permettre 1’amortissement du pic étudié. Cette estimation a été faite
suivant I’hypothése que la cinétique de sulfuration de laitiers BOF par H,S ait été du premier

ordre vis-a-vis d’H,S et que 1’enlévement était proportionnel a la concentration en H,S entrant.
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Figure 66. Suivi des concentrations en H,S en entrée et en sortie de la désulfurisation sur site au cours du temps

Aprés 45 jours de mesures, les laitiers BOF ont permis de capter 11,7 guzs/kgsor (Figure 66).
En comparaison, les essais en laboratoire en colonne dynamique et en conditions équivalentes
ont conduit a la capacité de capture de 5,2 +0,9 gnas/kgsor & la valeur seuil de 3,3 ppmv et
7,8 +1,6 guzs/kgsor a saturation (Chapitre 3 - 2.2.1). Les performances de capture d’H,S par
les laitiers BOF observées en conditions réelles sont donc supérieures a celles mesurées en
laboratoire. Cette différence pourrait s’expliquer par les temps de séjour dans le lit qui semble
avoir un effet déterminant sur la capture d’H,S notamment en période de pic. 1l est en effet
passé de 1,5 secondes pour les essais en colonne dynamique au laboratoire a 10,9 secondes
pour les essais en condition réelles. De plus, ce résultat ne correspond pas la capacité
maximale des laitiers BOF puisqu’il a été identifi¢ que la percée n’avait pas été atteinte lors

de la campagne de mesure sur site.

Le taux de capture d’H,S moyen a été elevé variant entre 41 et 94% pour une moyenne de

7, = 14 + 20 %. Lors des pics de concentration supérieure a 30 ppmv d’HzS en entrée, le

kKl
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taux de capture moyen est passé a 84 + 10 % traduisant des performances trés satisfaisantes.

En comparaison, les résultats de la littérature sur 1’utilisation de machefers pour la capture
d’H,S du biogaz en conditions réelles ont fait état de capacités comprises entre 0,037 et
5,7 gr2s/KOmat (Tableau 15 - p.98). Sachant que la capacité de capture d’H,S obtenu ici n’est
pas maximale, les laitiers BOF peuvent étre considérés comme des co-produits plus

performants pour désulfuriser le biogaz que les méachefers.

La température en entrée de la colonne a été mesurée en extérieur au niveau du point bas pour
I’évacuation des condensats. Elle a été de 12,9 + 3 °C en moyenne sur toute la duree du suivi
avec un minimum et un maximum de 6 et 20 °C respectivement. (Figure 67). Cette

température correspond a la température de rosée du gaz avant d’entrée dans la colonne.

Le suivi de la température au sein de la colonne, Tc, a montré une valeur moyenne de
31,8 +4 °C. Cette donnée traduit donc une légere exothermicité de la réaction de sulfuration
du fer ce qui est conforme a I’enthalpie de réaction de la sulfuration du fer de

AH, =-22kJ/mol,, . (McKinsey Zicari, 2013). Ce dégagement de chaleur pourrait avoir pour

effet de vaporiser une partie de I’eau d’humidification initialement introduite. Ce phénomene
pourrait donc conduire a 1’asséchement progressif du lit de matériau. Cela provoquerait
probablement une chute du rendement de capture comme 1’ont montré les résultats au

laboratoire sur I’effet du taux d’humidification (Chapitre 3 - 2.2.3).

La mesure de T° (température du gaz en sortie de la colonne) a montré qu’elle suivait la
méme tendance que la température ambiante, Tamy (Figure 67). Cette observation permet donc
d’estimer qu’a tout instant la température du biogaz sortant de la colonne de désulfurisation
est égale a la température ambiante. De plus, cette baisse de température par rapport a Tc

entrainerait la condensation d’une partie de I’eau abaissant le point de rosée a TS,

45 —Température en entrée de la colonne (Te)
—Température en sortie de la colonne (Ts)
—Température colonne (Tc)
—Température ambiante (Tamb)

N w
wui wui
1

Température (°C)

=
€2

Temps (jours)
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Figure 67. Suivi de la température au cours du temps sur site

Les pertes de charges ont oscillé entre 0 et 20 mbars sur toute la durée du test avec une valeur
moyenne faible de 9,3 mbars.

2.3. Conclusions

Les expériences sur site ont permis de mettre en évidence une capacité de capture des laitiers
BOF plus élevée que celles observées dans la littérature sur les machefers d’incinération. Le
comportement des laitiers face a la forte variabilité de la concentration en H,S en entrée a
également été observé. La colonne mise en place semble en effet permettre d’assurer un taux
de capture important quelles que soient les conditions d’entrée avec un taux de capture d’H,S

moyen de 7, .= 74+ 20%. Cependant, la spécification a 3,3 ppmv d’H,S en sortie de la

colonne n’a pas été respectée lorsque la concentration en H,S en entrée était trop importante.
Ce résultat a été justifié par un temps de séjour dans le lit de matériaux de 10,9 secondes
insuffisant dans les conditions opératoires mises en place ici. Il a ainsi été estimé en premiere
approximation que le temps de séjour devant étre augmenté de 8 secondes pour assurer

I’amortissement des pics.

Les résultats expérimentaux obtenus lors de cette campagne de mesure ont donc permis de
montrer que la désulfurisation du biogaz par les laitiers BOF était faisable pour la production
de bio-GNV. De plus, la gestion des pics de concentration en H,S dans le biogaz serait
probablement possible a condition que le temps de séjour dans le lit soit d’au minimum

19 secondes.

3. Conception d’une filiere compléte de production de bio-
GNV a I’échelle individuelle : approche théorique

La conception de la filiere compléte de production de bio-GNV a I’échelle individuelle a été
réalisée par étape de traitement (Figure 63). Appliqgué au GAEC du Bois Joly, elle se

composerait de :

» la désulfurisation qui pourrait étre assurée par sulfuration des laitiers BOF au regard

des résultats obtenus sur site ;

» I’enrichissement qui pourrait se faire par carbonatation accélérée du CO, sur
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matériaux alcalins. L’applicabilité de cette réaction a 1’échelle individuelle a été
¢tudiée et a conduit a I’introduction d’une solution alternative permettant d’assurer

simultanément ’affinage de la composition ;

» le conditionnement qui pourrait se faire avec des technologies homologuées pour le

gaz naturel qui, a ce stade de la filiere, est chimiquement équivalent au biométhane.

3.1. La desulfurisation par sulfuration des laitiers BOF

D’apreés les résultats expérimentaux obtenus en conditions réelles, 1’opération de
désulfurisation du biogaz a I’échelle individuelle pourrait se faire par sulfuration des laitiers
BOF. Elle se constituerait d’une colonne au travers de laquelle le biogaz circulerait de fagon
ascendante (Figure 68). Avec un volume utile de 60 L, elle permettrait d’assurer un temps de
séjour de 22 secondes dans le lit pour un débit de 5,58 Nm*/h (Chapitre 4 - 1.2). Un diamétre
de 300 mm conduirait a une vitesse de passage de 0,022 m/s et une hauteur utile de colonne
de 930 mm. Avec ces dimensions, la colonne contiendrait 117 kg de laitiers BOF en poudre
(<1 mm). Sur la base de la capacité de capture d’H,S observée en conditions réelles de
11,7 gres/kgsor, ce sont 313 pleins de bio-GNV qui pourrait étre produit par chargement dans
I’hypothése d’un biogaz contenant 100 ppmv d’H,S en continu. Considérant la production de
quatre pleins par semaine, le matériau aurait une durée de vie de 1 an. La sulfuration sur
laitiers BOF pour la réalisation de 1’étape de désulfurisation du biogaz est donc techniquement

faisable a 1’échelle réelle.

Le suivi des conditions opératoires a montré que la perte de charge du lit fixe de laitiers était
faible et que la température du biogaz en sortie de désulfurisation était égale a la température
ambiante. Considérant que T° = Tams et que la filiere de production de bio-GNV serait en
extérieur, la température de rosée du biogaz en sortie de désulfurisation par les BOF serait
égale a T,mp. Dans ces conditions, la teneur en eau du biogaz désulfuré pourrait varier entre
6 000 - 12 000 mgeau/Nm3 en fonction des saisons (de 3°C en hiver et 25°C en été a la Verrie
(Meteo France, 2013)). Afin d’éviter un asséchement du lit, la colonne devrait donc inclure un
systéme de ré-humidification. Un point bas d’évacuation des condensats devrait également
étre prévu en sortie de la colonne. Un recyclage de cette eau condensée vers la colonne

pourrait d’ailleurs étre envisagé pour ré-humidifier le lit de laitiers.
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Figure 68. Synoptique de I’opération de désulfurisation sur la filiere de production de bio-GNV

3.2. L’enrichissement du biogaz en méthane

3.2.1 Etude de I’applicabilité de la carbonatation accelérée sur matériaux
alcalins

D’aprés D’analyse économique sur les systémes d’épuration commerciaux du biogaz
(Chapitre 1 - 1.4.1), I’approche initiale a été de developper une solution alternative a moindre
colt pour la séparation du CO,. Les travaux expérimentaux menés au laboratoire ont alors été
conduits afin d’étudier la faisabilité d’utiliser des laitiers BOF pour capturer le CO, par
carbonatation. Il est ressorti de 1’étude en dynamique que la capacité de capture du CO, des
laitiers BOF n’était pas suffisante pour I’appliquer a I’enrichissement du biogaz en
biométhane. Suite a ce constat, une réorientation du choix du matériau a été opérée et la
chaux du batiment a été testée. Dans ce cas et en conditions optimisées, la capacité maximale
de capture du CO, permettant la production d’un gaz contenant moins de 5% de CO a été de

265,4 gcoa/Kgchaux-

D’aprés les objectifs d’enrichissement (Tableau 28), le volume de biogaz désulfuré a traiter
serait de 28,8 Nm*/plein & 33,3 % de CO, soit 9,6 Nm3co./plein. Cela représenterait alors la
consommation de 66 kg de chaux du batiment par plein.
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D’apres le bilan matiere, le débit de gaz entrant dans cette étape du procédé serait de
5,58 Nm*/h. Sur la base de ce débit et de la vitesse de passage optimale identifiée au
laboratoire de 0,0042 m/s, la colonne d’enrichissement devrait avoir un diamétre de 690 mm.
L’objectif de durée de vie du matériau a été fixé a 16 pleins afin de limiter la fréquence de
déchargement et chargement de chaux a 1 fois par mois. Le volume de lit nécessaire serait
alors de 1800 L correspondant & 1 057 kg de chaux. La hauteur de lit qui en résulte serait
alors de 4900 mm. Ce dimensionnement correspondrait a la consommation annuelle de

20 700 kg de chaux par an.

La conception de la colonne a fait I’objet d’une longue réflexion notamment sur la
problématique de chargement et déchargement du matériau. En effet, un remplissage de
quasiment 2 tonnes de solides sous forme de poudre a plusieurs métres de hauteur semble étre
une cible technologique difficile a atteindre. La mise en place de deux colonnes en série d’une
hauteur utile respective de 2 450 mm a alors été envisagée. Cette solution est d’autant plus
pertinente que les résultats sur 1’étude de I’impact de la composition initiale du gaz ont montré

I’intérét d’un fonctionnement en cascade (Chapitre 2 - 2.3.3).

Les essais en laboratoire ont également montré I’intérét de procéder a I’humidification de la
chaux avant introduction dans la colonne dans un mélangeur externe. Cette étape pourrait étre
réalisée a I’aide d’une bétonnieére de 350 litres disponible dans le commerce. Cing & SiX

bachées seraient alors nécessaires pour la préparation des 1 800 L de chaux humidifiées.

Un systeme d’ouverture latérale pour I’introduction du matériau en panier a également été
imaginé. Cependant, la problématique de I’étanchéité du systéme s’est rapidement posée en
raison de la fine granulométrie de la chaux et de sa forte alcalinité. La contrainte de la
création de chemin préférentiel entre la paroi de la colonne et celle du panier contenant le
matériau pourrait également venir s’ajouter. Enfin, le vent pourrait constituer une nuisance a

la sécurité de manipulateur du procédé destiné a une mise en place en extérieur.

Les contraintes techniques identifiées ici ainsi que la grande quantité de chaux
nécessaire ont conduits a la conclusion que D’enrichissement du biogaz par

carbonatation accéléré sur matériaux alcalins n’était pas faisable a I’échelle individuelle.

3.2.2 Solution alternative a la carbonatation accélérée

Parmi les solutions techniques pour I’enrichissement du biogaz par séparation du CO,

(Chapitre 1 - 1.3.1), la solution membranaire a été identifiée comme la plus pertinente pour
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I’application visée. Une rencontre a alors été réalisée avec la société Air Liquide proposant
des solutions de séparation membranaires via sa filiale américaine Medal. Une membrane de
laboratoire acceptant un débit compris entre 5 a 10 Nm®h de gaz comprimé & 10 bars et ayant
une perte de charge égale a 2 bars a été envisagée. Elle permettrait d’assurer un teneur en
méthane de plus de 98 %CH, et présenterait de nombreux avantages technologiques et

économiques tels que :

» la possibilité de la faire fonctionner en discontinu pour une solution de production de
bio-GNV a la demande ;

» la séparation de la vapeur d’eau jusqu’au point de rosée de -80°C a pression
atmosphérique soit une teneur en eau inférieur & 1 Mmge,/Nm°. Sachant que la teneur
en eau dans une bio-GNV & 200 bars doit étre au maximum de 2,3 mg/Nm3ge
(Tableau 26), le respect de cette spécification technique pourrait donc étre assuré par

la membrane ;
» lafaisabilité de séparer également I’azote et I’oxygéne du méthane ;

» I’absence de consommation énergétique et d’utilisation de consommable conduisant a

des coits d’exploitation tres faibles voire nuls ;

» I’investissement faible avec un cofit unitaire de mise sur le marché de 3 500 €.

L’inconvénient principal de la filtration sur membrane est lié aux pertes importantes en
méthane dans le perméat pouvant aller de 8 a 23%. En effet, les travaux de Stern et al. (1998)
sur I'utilisation d’'une membrane pour I’enrichissement d’un biogaz de station d’épuration a
62-63%CH, pendant 1 000 h ont montré des pertes en méthane dans le perméat a hauteur de
8%. Selon Harasimowicz et al. (2007) dont I’étude a porté sur des membranes en laboratoire,
plus la teneur en CH,4 dans le biogaz est importante, plus les pertes en méthane dans le
perméat seraient élevées. Ils ont ainsi obtenu 10,5% de pertes en méthane sur un biogaz a
50%CHj, contre 23% de perte en méthane sur un biogaz a 68%CH,.

Avant d’entrer dans la membrane, le biogaz doit subir une étape de compression a 10 bars. La
technologie de compression a vis lubrifiée a été identifiée pour la réalisation de cette étape
(documentation technique en Annexe 10). Avec une puissance installée de 7,1 kW, et un
temps de fonctionnement estimé a 1080 h/an, la consommation électrique de ce module
pourrait étre évaluée a 7 670 kWhe/an. Le module intégré de compression MP (Moyenne
Pression) comprend également un filtre a particules, deux condenseurs en amont et aval du

compresseur et un filtre a huile. Les condenseurs ont pour but de réaliser une déshydratation
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primaire du biogaz. En effet, en sortic de I’étape de désulfurisation, il a été considéré comme
saturé en vapeur d’eau a température ambiante soit des teneurs en eau a pression
atmosphérique comprises entre 6 000 et 12 000 Mge/Nm®. Or, la compression a 10 bars
nécessaire a la filtration membranaire conduirait a la liquéfaction d’une partie de cette cau.
Afin d’éviter ce phénoméne, la température du biogaz devrait étre abaissée pour atteindre un
point de rosée compris entre 3 et 5°C a la pression de 10 bars. Cette opération permettrait
d’atteindre une teneur en eau estimée autour de 700 mge/Nm?® dans un biogaz désulfuré,

déshydraté et comprimé & 10 bars ayant un débit de 5,49 Nm/h.

L’opération d’enrichissement du biogaz en biométhane pourrait donc se composer du module

de compression MP suivi d’une membrane (Figure 69).

Module intégré de compression MP

A3
Condenseur 1 Condenseur 2 @ @ @
Membrane 5

[ ——

/s
/

Biogaz /
désulfuré /

Filtre a

Compresseur huile

avis

Biométhane vers

Perméat conditionnement

Groupe froid

(Production d’eau de refroidissement)

Figure 69. Synoptique de I’opération d’enrichissement sur la filiére de production de bio-GNV

3.3. Conditionnement du biométhane en bio-GNV

Le conditionnement du biométhane en bio-GNV se composerait de 1’étape d’odorisation et de

compression.

3.3.1 L’odorisation

L’odorisation du biométhane au THT, pour TétraHydroThiophéne, est une mesure de sécurité.
Le biométhane n’ayant pas d’odeur, I’ajout de cet agent odorant permet la détection rapide de
fuite et ainsi de protéger les utilisateurs de 1’unité et des véhicules. La spécification sur le
biométhane donnée par GrDF pour I’injection sur le réseau fait état d’une concentration

devant étre comprise entre 15 et 40 mg/Nm?® (Spécifications techniques en Annexe 1).
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Ramené au cas du GAEC, cela correspondrait a 1’injection de 0,013 L/h de THT soit une

consommation de 0,062 L/plein ou 21,5 L/an.

La réalisation de cette injection pourrait étre réalisée a I’aide d’une pompe doseuse.

3.3.2 La compression HP

L’étape de compression HP (Haute Pression) permet de convertir le biométhane produit en
bio-GNV. Elle peut étre réalisée :

» par des stations a remplissage rapide : le biométhane est comprimé a 250 bars ou plus
et est stocké en bouteilles. Le réservoir d’un véhicule léger est rempli en quelques

minutes (environ 5 min) ;

» par des stations a remplissage lent : le gaz est comprimé a 200 bars et est directement
envoyé dans le réservoir du véhicule. Ce type de station permet de faire un plein de

80 L en quelques heures (1 a 10 h).

Dans une logique de limitation des couts d’investissements et d’exploitations, il a été décidé
de considérer une solution de compression sans stockage a 200 bars pour un remplissage
direct du réservoir des véhicules. La société GNDrive, spécialisée dans la distribution de
compresseurs destinés au GNV, propose trois systéemes de compresseur sans stockage dont les
débits de 1,5, 3,4 et 13,6 m*/h permettent respectivement de faire un plein en environ 10, 5 et
1 h (Tableau 27). Cependant, avec un investissement élevé & 18 000 €HT, la station la plus
rapide, Stationgaz 4 ®, a été écartée. Etant donné que les deux autres présentent peu de
différence de colt, la Stationgaz 2 ® a été s€lectionnée. L’unité pourrait ainsi produire au

maximum 4 pleins par jour. (Annexe 11)

I1 est a noter que la pression d’alimentation de cette station de compression HP doit étre de
1,017 bars. Cela signifie qu’une opération de détente entre la sortie de la membrane (8 bars) et

la compression HP devrait étre prévue.

Tableau 27. Les stations de compression GNV distribuées par GNDrive

Modele :1)26 fitcdé?i?ﬁ;gg Temps dééelrj;pl Issage Cot d’investissement
Stationgaz 1 ® 1,5 mh 10 h 3000 €HT
Stationgaz 2 ® 3,4m’h 5h 5000 €HT
Stationgaz 4 ® 13,6 m*h 1h 18 000 €HT
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3.4. Bilan technique sur la filiére de production de bio-GNV

Au bilan, la filiere de production de bio-GNV a I’échelle individuelle se composerait
de (Figure 70) :

» une colonne de désulfurisation de 930 mm de haut pour un diamétre de 300 mm soit
un volume utile de 60 L. Chargée de 117 kg de laitiers BOF, la durée de vie du

matériau serait de 313 pleins pour un biogaz a 100 ppmv d’H,S ;

» un module de compression MP (moyenne pression) comprenant un filtre a particule,
deux échangeurs de chaleur de déshydratation primaire avec groupe froid, un

compresseur a vis lubrifiée et un filtre a huile ;
» Une membrane suivie d’un détendeur ;
» une pompe doseuse pour injection et mélange de THT ;

» un compresseur HP avec tuyaux de ravitaillement vers le réservoir du véhicule.

La circulation du gaz dans le systeme serait principalement assurée par les deux compresseurs

qui devront étre réglé en conséquence.

En terme de sécurité, la filiére de production de bio-GNV pourrait potentiellement représenter
un risque de formation d’atmosphére explosive dite ATEX en raison de la présence d’un gaz
combustible (le méthane) et d’un comburant (I’oxygene de I’air). Afin de s’en prémunir, il est

indispensable que la teneur volumique en methane dans Iair ,_ ~  reste en dehors de son

intervalle d’explosivité. Il est défini par sa LIE (Limite Inférieure d’Explosivité) et LSE
(Limite Supérieure d’Explosivité) respectivement égale a 4,4% et 17%. Ainsi, la teneur en
méthane d’au moins 50% ne présenterait pas de risque de formation d’ATEX au sein du
procédé bien que le biogaz contiendrait de 1‘oxygene. En revanche, toute fuite sur la filiere
pourrait présenter ce risque par dilution dans I’air ambiant. Afin d’éviter la formation
d’ATEX, le procédé tout entier pourrait étre placé sous ventilation meécanique forcée
permettant d’assurer une dilution immédiate des éventuelles fuites de méthane pour passer
sous la LIE. Lors du démarrage de l’installation, un inertage préalable a I’azote pourrait

également étre réalisé afin d’éliminer I’air présent dans le procédé.

Des analyses de compostions chimiques en continu seront a prévoir a différents points de la

filiere ;

» une analyse de la concentration en H,S serait réalisée en sortie de la colonne de
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désulfurisation (Al sur la Figure 70) ;

» en aval de la membrane un hygrométre et un analyseur de biogaz en ligne
permettraient de connaitre les teneurs en H,O, CH,, CO, et O, avant (A2 et A3 sur la
Figure 70) ;

Le suivi de la pression serait réalisé en quatre points : P1 en sortie de désulfurisation, P2 et P3
en amont et aval de la membrane et P4 apres détente. Des organes de types soupape et clapets

anti-retour pourrait également étre ajoutés en cas de surpression ou de dépression.

Enfin, la partie automatisation serait réduite a son minimum avec une procédure d’arrét
unique stoppant les deux modules de compression MP et HP et fermant une électrovanne en

entrée de la filiere. Cette procédure se déclencherait lorsque :
» le réservoir du veéhicule est plein (information renvoyé par le module de compression
HP) ;

» une des analyses de la composition du gaz est non conforme (présence d’H,S, d’eau

et/ou une teneur en CH, trop faible) ;

» un probleme de pression est constaté.
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Figure 70. Configuration de la filiere compléte de production de bio-GNV
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Tableau 28. Bilan matiére sur I’enrichissement en méthane (déshydratation, compression et membrane)

1 2 3 4 5 6
Courants Biogaz Brut Biogaz désulfuré Biogaz désulfuré et Biométhane Perméat Bio-GNV
comprimé
5,58 Nm®/h 5,58 Nm®/h 5,48 Nm‘/h 3,17 Nm°h 2,32 Nm*/h 3,17 Nm°h
Débit total
28,8 Nm®/plein 28,8 Nm*/plein 28,3 Nm*/plein 16,4 Nm*/plein 12,0 Nm*/plein 16,6 L/h & 208 bars

CH, (%) 60,0 60,0 60,9 95,0 14,4 95,0

CO; (%) 383 33,3 33,8 4,95 73,3 4,95

H,S (ppmv) 100 0 0 0 0 0
Composition
volumique

H,O (mg/Nm°) 50 000 * 6 000 — 12 000 * 700 * <1 - <1

N, (%) 4 4 4 0,04 9,6 0,04

0, (%) 1 1 1 0,01 2,4 0,01
Pression 1 bar 1 bar 10 bars 8 bars 8 bars 208 bars

* Données calculées a partir de la corrélation de Gergwater (Annexe 3)

** e bilan matiére sur les membranes a été réalisé avec des pertes en méthane dans le perméat estimées a 10%
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4. Bilan et analyse économiques de la filiere de production de
bio-GNV

Le bilan économique sur la filiére développé a été réalisé en trois temps. Le premier a consisté
en I’évaluation des investissements par postes sur la base de devis et d’estimations. Le second
a porté sur le chiffrage des produits et des charges pour en dégager le flux de trésorerie de
I’unité pour la consommation de 4 pleins/semaines. Afin de mettre en évidence I’impact de la
consommation en bio-GNV sur la rentabilité du projet, le flux de trésorerie a également été
calculé dans le cas maximal ou la consommation de bio-GNV est de 4 pleins/jour. Enfin,
quatre indicateurs économiques et financiers ont été calculés pour mettre en évidence la
rentabilit¢ de deux scenarios. Le premier scenario a consisté en 1’ajustement de
I’investissement et du taux de subvention pour rentabiliser un projet consommant
4 pleins/semaine. Le deuxiéme scenario a été réalisé par I’ajustement de la consommation en

bio-GNV de 4 pleins/semaine a 4 pleins/jour.

4.1. Les investissements

L’unité présentée ici étant au stade expérimental, les investissements présentés se basent a la
fois sur des devis et sur des estimations réalisées avec ’aide des techniciens du laboratoire
(identifiées par un astérisque). L’investissement total s’éléve alors a 93 200 €. Notons que cet
investissement est fixe quelle que soit la quantité de bio-GNV produite dans la limite de 4

pleins par jour. Il est donc dans I’intérét du producteur d’avoir des besoins €levés.

Tableau 29. Bilan des investissements de la filiére de production de bio-GNV au GAEC

Postes Cott (EHT)

Désulfurisation aux laitiers BOF 1 000 €

Compresseur MP (déshydratation primaire et filtre &

: . 37000 €
particules compris)
Procédés Membrane 3500 €
Odorisation THT (pompe doseuse) 1000 €*
Compresseur HP 6 000 €
Tuyauterie générale 1000 €*
Sécurité et controle Organes (vannes/soupapes/clapets) 2 000 €*
H,S 2500€
Analyseurs chimiques CH,4, CO, et O, 9100 €
H,O 2600 €
Capteurs (Pression, température) 4 000 €*
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Automatisation 5000 € *
Conversion véhicule diesel/GNV

(4 500 €/véhicule) IO
Etude / Ingénierie 9500 €
TOTAL 93200 €

* Coiits d’investissement estimés avec [’aide des techniciens du laboratoire de I’ EMN

4.2. Flux de trésorerie : les produits et les charges

Le flux de trésorerie se definit comme la différence entre les produits et les charges annuelles

qui dépendent principalement du volume de bio-GNV valorisé.

Les produits dégagés par une telle unité correspondraient aux économies en carburant.
Considérant le cas d’étude, la consommation de 4 pleins de bio-GNV par semaine se
substituant au gazole se traduirait par 1’économie de 61 Lgsoe/semaine a 1,3€/L soit
4140 €/an. Dans le cas extréme de consommation de 4 pleins par jours, les produits
augmenteraient proportionnellement a la consommation (7 fois plus) et passeraient alors a
28 950 €/an.

A T’inverse, la diminution de la production de bio-GNV entrainerait une baisse des charges
annuelles de 4 725 a 670 €/an. Ce résultat est di au fait que les besoins en consommables

(matériaux, THT et électricité) diminuent avec le volume de biogaz a traiter.

Ainsi, le flux de trésorerie passerait de 4 550 €/an avec la consommation de 4 pleins/semaine

a 31 815 €/an avec la consommation de 4 pleins/jour.

Tableau 30. Bilan des charges et produits de la filiere de production de bio-GNV au GAEC

Postes . C.oﬁt (EHT/an) o
4 pleins / semaine 4 pleins / jour

Matériau pour désulfurisation <2 10
Consommables  Odorisant THT 10 70

Consommation électrique 610 4 280
Taxes et impots (1% des produits) 50 365
Total des charges 670 €/an 4 725 €/an
Total des produits 4140 €/an 28 950 €/an
Flux de trésorerie 3480 €/an 24 225 €/an
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4.3. Indicateurs économique et financier

L’analyse économique d’un projet peut se faire a I’aide de différents indicateurs économiques

et financiers tels que :

>

la VAN ou Valeur Actuelle Nette : elle donne une indication sur la rentabilité du
projet sur sa durée compléte. Cette durée a été prise égale a 15 ans conformeément a la
durée de vie classiqguement considérée pour un projet de méthanisation agricole). La
VAN permet de quantifier le gain net réalisé par le ou les investisseurs. Elle doit étre

au minimum positive pour considérer un projet comme rentable ;

N
VAN =D FT,(1+1)” —[+VR éq. 104

p=0

Ou FT, représente le flux de trésorerie (Produits - Charges) de I’année p, N représente
la durée totale du projet, t représente le taux d’actualisation pris égal a 2%/an et VR

représente la valeur résiduelle de 1’unité considérée comme nulle.

le TRB ou Temps de Retour Brut : il s’agit du nombre d’années nécessaires pour
rentabiliser I’investissement initial. Ainsi, le TRB ne doit jamais excéder la durée de

vie totale du projet (15 ans) et doit étre le plus faible possible ;

I’indice de profitabilité : il est défini comme le rapport entre la VAN (ég. 104) et
I’investissement initial et donne une information sur le gain réalise par les
investisseurs. Il doit é&tre supérieur a 0,3 pour laisser une marge de manceuvre
financiere permettant de couvrir les risques éventuels. A titre d’exemple, un indice de
profitabilité de 0,5 signifie que le projet permettrait de rapporter au total 0,5 € par euro

investi ;

le cout de revient C exprimé en €/Laguivalent gazole PErMet de comparer le codt de revient
du bio-GNV par rapport au prix du litre de gazole. Il a été calculé comme la somme
des charges fixes unitaires et des charges variables unitaires (éq. 105). Les charges
fixes unitaires sont définies comme 1’investissement ramené en année par litres de
gazole économisés alors que les charges variables unitaires correspondent aux charges

d’exploitation (Tableau 30) par litres de gazole économises.

I
_ unitaires unitaires __ %\[ Ch argesvariables éq 105
C=Ch arges fixes +Ch arg €S\ ariables — +
gazole économisé gazole économisé
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Le calcul de ces quatre indicateurs pour 1’investissement total de 96 700 € calculé plus haut a
permis de mettre en évidence 1’absence de rentabilité économique pour un projet non
subventionné ayant vocation a produire seulement 4 pleins par semaine (Tableau 31). Méme
I’attribution du plus haut taux de subvention possible ne suffirait pas a conduire a la

rentabilité.

Deux scenarios ont alors été imaginés pour déterminer les conditions favorables a la

réalisation d’un tel projet.

Scenario 1 : Ajustement de Pinvestissement total et/ou du taux de subventions

Des simulations économiques ont alors été réalisées sur des investissements plus faible afin
d’évaluer I’investissement conduisant a la rentabilité. Deux cas d’investissement limites ont

été dégageés :

» Investissement limite hors subventions : 40 000 €. Cela constituerait 1’investissement
maximal pour assurer une rentabilité minimum en 1’absence de subvention. Avec 40%

de subventions, ce cas deviendrait cependant rentable.

» Investissement limite avec 40% de subventions: 55000 €. Cela représenterait
I’investissement maximum possible pour assurer des indicateurs favorables a la

réalisation du projet tel qu’un indice de profitabilité de 0,3.

Cependant, ces investissements représenteraient respectivement une diminution de 57% et
41% de I’investissement initial calculé de 93 200€. Atteindre ces investissements semble donc

peut réaliste.

Tableau 31. Indicateurs économiques en fonction de I’investissement et du taux de subvention

Investissement initial 93 200 € 40 000 € 55 000 €
Subventions 0% 40% 0% 40% 40%
VAN (€) -50 000 -12 400 4 000 19 600 10 600
TRB (en année) 46,8 28,1 14,3 8,6 12,8
Indice de

profitabilité -0,5 -0,2 0,1 0,8 03

Co(t de revient

(€/Le’quivalent qazole)

2,16 1,38 1,05 0,71 0,9

Scenario 2 : Ajustement de la consommation en bio-GNV

D’autres voies d’amélioration de la rentabilité doivent étre trouvées telles que 1’augmentation

de la consommation en bio-GNV. Des simulations économiques ont donc été realisees pour
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différentes consommations (Tableau 32). Elles ont alors mis en évidence une limite de
rentabilité avec la consommation de 9 pleins par semaine (1,28 pleins/jour). Ce cas
présenterait un TRB égal a la durée de vie du projet et un indice de profitabilité nul. En
revanche, si I’on considére le cas maximal de 4 pleins par jours, la rentabilit¢ deviendrait
évidente avec un TRB trés faible de 4,2 ans et au co(t de revient du bio-GNV de seulement
0,49 €/Lequivatent gazole- L@ consommation de 2 pleins par jour semble toutefois étre suffisante

pour assurer la rentabilité du projet.

Tableau 32. Indicateurs économiques en fonction de la consommation de bio-GNV

Consommation

de bio-GNV 4 pleins/semaine 9 pleins/ semaine 2 pleins / jour 4 pleins / jour
VAN (€) -50 000 5000 59 000 212 000
TRB (en année) 46,8 14,9 8,9 4.2
Indice de profitabilité -0,5 0,1 0,6 2,3
Codt de revient 2,16 1,08 0,77 0,49

(€/Léquivalent qazole)

La faisabilité économique de la filiere de production de bio-GNV a I’échelle individuelle
semble donc étre contrainte a la fois par I’investissement initial couplé a un taux de
subventions important et par le niveau de consommation de bio-GNV. Ainsi, ce projet
pourrait voir le jour au GAEC du Bois Joly a condition qu’un compromis entre ces trois

conditions soit trouvé.

5. Conclusion sur la faisabilité technico-économique

Du point de vue technique, la production de bio-GNV a partir de biogaz agricole du GAEC du

Bois Joly est faisable en trois étapes :

» la désulfurisation dans une colonne de 100 L avec un diamétre de 300 mm contenant

195 kg de laitiers BOF pour une durée de vie de 312 pleins ;

» I’enrichissement dans deux membranes en série apres déeshydratation préliminaire et

compression a 10 bars ;

» le conditionnement comprenant 1’odorisation et la compression HP a 200 bars.

La problématique principale de ce cas d’étude réside cependant dans son économie bien que
des solutions a faibles colits d’investissement et d’exploitation telles que I’utilisation de

laitiers BOF ou de membrane aient été identifiées. En effet, le calcul des indicateurs
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économiques et financiers ont montré une rentabilité limités par I’investissement total, le taux
de subventions et la quantité de bio-GNV valorisée. Un compromis entre ces trois parametres
doit donc étre fait. En effet, la réduction de ’investissement a 40 000 €, 1’attribution de 40%
de subventions ou la consommation de 9 pleins par semaines constituent des cas limites a la

fois hypothétiques et peu réalistes.

Le compromis proposé consisterait en 1’augmentation de la consommation de
2 pleins/semaine faisant passer la consommation hebdomadaire de 4 a 6 pleins/semaines. Il
est également vraisemblable que I’investissement total puisse étre diminué de 20 % pour
atteindre 75 000€. Par exemple, diviser par deux 1’investissement li¢ a la compression HP,
représentant actuellement 40% de 1’investissement total, permettrait d’attendre cet objectif.
Un taux de subventions de 30 % pourrait également étre accordé a un tel projet. Dans ce cas,
la VAN serait de 13 000 € pour un TRB de 13 ans et un indice de profitabilité de 0,2. Le colt
de revient du bio-GNV en équivalent gazole obtenu de 0,94 €/Lequivatent_gazole Serait inférieur au

codt actuel du litre de gazole (1,3 €/L).

Tableau 33. Indicateurs économiques en conditions favorables a la rentabilité du projet

Investissement initial 75000 €

Consommation 6 pleins /semaine

Subventions 0% 20% 30%
VAN (€) -10 000 5000 13 000
TRB (en année) 18,9 15 13
Indice de profitabilité -0,1 0,1 0,2
Coiit de revient (€/| squivalent_gazole) 1,26 1,05 0,94
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Conclusion Geénérale

Les travaux de recherche réalisés dans le cadre de ce doctorat ont eu pour but de répondre a
un besoin concret du monde agricole. Avec ’essor de la méthanisation a 1’échelle de la
France, de nombreux agriculteurs sont a ce jour équipés de méthaniseurs et valorisent le
biogaz produit en cogénération. Cependant, 1’expérience acquise combinée a un
dimensionnement initial pessimiste conduit a des installations aux rendements énergétiques
limités. C’est le cas du GAEC du Bois Joly qui, aprés quatre années d’exploitation, présente
un rendement de 1’ordre de 65%. L’objectif de ces recherches a alors été d’identifier et
développer une filiere de traitement du biogaz en bio-GNV pour valoriser ce biogaz
supplémentaire en carburant. Bien que les technologies proposées soient variées sur le marché
du traitement du biogaz, la problématique économique s’est rapidement posée a I’échelle de
cette exploitation. Ses travaux ont alors été orientés vers la conception d’une filiere de
traitement compléte du biogaz pour produire du bio-GNV de fagon rentable a I’échelle
individuelle, comprenant principalement la désulfurisation et 1’enrichissement. Le bilan
technologique de la littérature a alors permis d’identifier la possibilité de capter le CO, au sein
d’un solide par carbonatation avec du calcium et I’H,S par sulfuration du fer. A la fois riche
en fer et en calcium, les laitiers sidérurgiques de type BOF ont alors été étudiés pour évaluer
leur potentiel de traitement vis-a-vis du CO, et d’H,S. Dans les deux cas, la démarche

expérimentale s’été composée de :

» une étude en réacteurs statiques permettant la modélisation cinétique de la réaction
conduisant a I’indentification du mécanisme réactionnel. Cette étape a compris une
pré-étude paramétrique conduisant la définition des conditions opératoires de

réference pour la suivante ;

» une étude en colonne dynamique permettant d’établir les capacités de capture du CO,
et d’H,S par les matériaux testés en conditions contrdlées en laboratoire. Suivi d’une

étude paramétrique, les capacités de capture optimales ont été approchées.
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La faisabilité de mettre en ceuvre la carbonatation accélérée en lit fixe pour la réalisation de
I’étape d’enrichissement du biogaz a été étudiée en réacteurs statiques puis en colonne

dynamique.

En réacteur statique, la modélisation de la cinétique de reaction a permis de dégager des
hypothéses sur le mécanisme réactionnel. Il semble en effet que, dans les conditions testées, la
réaction soit cinétiqguement limitée par la phase de dissolution et diffusion du CO; de la phase
gaz vers le milicu réactionnel. Ce résultat tend a confirmer le modé¢le réactionnel a coeur
rétrécissant en deux temps. Le calcium et le magnésium surfacique directement disponible
pour la réaction sont rapidement carbonatés par le CO; dissous. Conduisant a 1’accumulation
de carbonate a la surface des particules de laitiers, la diffusion du CO, vers les oxydes
métalliques au cceur devient plus difficile ce qui ralenti la cinétique de carbonatation. Puis, la
pré-étude paramétrique a permis de mettre en évidence les conditions favorables a la réaction
de carbonatation telles que I’importance de la granulométrie et du taux d’humidification. La
capacité de capture maximale a alors été obtenue avec des laitiers BOF de granulométrie

inférieure a 1 mm, un taux d’humidification L/S compris entre 0,05 et 0,2 L/kg.

Suite aux résultats en réacteurs statique, des essais en colonne dynamique ont été réalisés afin
d’évaluer le potentiel de capture des laitiers BOF en continu. Mais face aux faibles
performances de capture du CO, par les laitiers BOF, une comparaison avec la chaux a été
réalisée. Il en est ressorti que les meilleures performances de capture de la chaux étaient a la
fois dues a la forte teneur en calcium mais également a la disponibilité de Ca(OH),. Ainsi, le
rendement de capture du CO, par les BOF qui contiennent 4,4% de MgO et 49,5% de CaO
dont 4,5 % sous forme de chaux libre a été de 10,1% contre 43,6% pour la chaux qui
contient 88% de Ca(OH)s.

L’étude paramétrique sur la chaux a ensuite permis de déterminer les conditions opératoires
optimales. Il a ainsi été observé que le taux d’humidification et le mode d’humidification avait
un effet déterminant sur les performances de capture du CO,. Il a été montré que la mise en
ceuvre d’un taux d’humidification & 0,2 L/kg dans un systeme dédié a I’homogenéisation de
I’humidification permettrait de maximiser le rendement de capture du CO, a 5% et total par la
chaux en dynamique (respectivement 50,7 et 81,4%). Dans ces conditions optimales, il a été
évalué qu’un kilogramme de chaux en lit fixe permettait de capter au mieux 265,4 g de CO,

avant que la teneur en CO; en sortie de la colonne n’atteigne la valeur seuil de 5%yl ..
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Une augmentation des rendements de capture a également été observée lorsque la
concentration en CO, en entrée de la colonne diminuait. Deux approches de procédés
pourraient alors découler de ce résultat. La premiére pourrait consister en la mise en place de
colonne en cascade ce qui permettrait d’augmenter les performances de capture du CO; par la
chaux. La seconde approche pourrait se baser sur la mise en ceuvre de colonne en paralléele
chacune dimensionnée pour capter des gammes de concentration en CO, différentes. Ainsi
une mesure de la teneur en CO; en entrée permettrait d’orienter le débit de gaz vers la colonne
adaptée. L’étude de ces deux configurations serait trés intéressante en phase d’optimisation du

rendement de capture du CO, par la chaux.

La sulfuration du fer pour la réalisation de 1’étape de désulfurisation du biogaz a été étudiée

au laboratoire, en réacteur statique et en colonne dynamique, puis en conditions réelles.

Les résultats au laboratoire ont tout d’abords permis de mettre en évidence la faisabilité de la

capture d’H,S par les BOF humidifiés en lit fixe a hauteur de Cheeh =1195 OH2s/Kgsor. La

modélisation de la cinétique a ensuite conduit a 1’identification d’une cinétique du troisieme
ordre vis-a-vis du fer. Cette expression de la cinétique semble traduire un mécanisme limité
par 1’étape de solubilisation du fer dans la phase aqueuse. Il a alors été considéré que le
mécanisme de sulfuration du fer des laitiers BOF par H,S était surfacique et que ’interface
solide-eau constituait le milieu réactionnel. L’étude du taux d’humidification L/S a ensuite
permis de constater que 1’augmentation du taux d’humidification permettait 1’accélération de
la cinétique de capture d’H,S aprés 6 h de temps de contact. Avec un taux maximal L/S de
0,35 L/kg, la capacité de capture en réacteur statique obtenue a été optimale avec

= 142 gh2s/KgBoE-

Cbatch
H,S/BOF

Les essais menés en dynamique ont permis de montrer que le respect de la spécification
technique sur une concentration en H,S a 3,3 ppmv dans le bio-GNV pouvait étre assuré par
les laitiers BOF. Les effets de la granulométrie, du taux d’humidification, du temps de séjour
et du sens de circulation du gaz ont été étudiés. Avec des laitiers BOF de granulométrie
inférieur a 1 mm et un taux L/S maximal de 0,35 L/kg, la capacité de capture maximale d’H,S

obtenue a été de clee!  =7,0+1,0 gros/kgeor @ la valeur seuil de 3,3 ppmv.

Les essais en conditions réelles ont consisté en la mise en place d’une colonne pilote avec

suivi des concentrations en H,S en entrée et en sortie du lit de laitiers BOF. La premiére
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observation a concerneé la bonne réponse des laitiers face a la forte variabilité en H,S en entrée

assurant un taux de capture moyen de 7, = 14 + 20% quelque soit les conditions d’entrée.

Cependant, la spécification a 3,3 ppmv d’H,S en sortie de la colonne n’a pas été respectée
lorsque la concentration en H,S en entrée était trop importante. Ce résultat a eté justifié par un
temps de séjour dans le lit de matériaux insuffisant pour assurer I’amortissement des pics.

Lors de cette campagne sur site, les laitiers BOF ont permis la capture de 11,7 gnzs/Kgsor-

Les résultats expérimentaux ont enfin permis la conception de la filiere compléte de
production de bio-GNV et son évaluation économique. Conformément aux résultats sur site
prouvant la faisabilité d’utiliser des laitiers BOF pour désulfurer le biogaz, une colonne de
désulfurisation a été dimensionnée afin de répondre aux besoins en carburant de I’exploitation
agricole du cas d’études. Avec un diametre de 300 mm pour un volume utile de 60 L, la
colonne dimensionnée permettrait d’assurer la production de 313 pleins soit une durée de vie

du matériau de 1,5 ans a raison de la consommation de 4 pleins par semaine.

Concernant I’étape d’enrichissement, les performances de capture de la chaux ainsi que les
nombreuses contraintes techniques ont conduit a la conclusion que la carbonatation accélérée
n’était pas viable pour la production de bio-GNV a I’échelle individuelle. La solution
membranaire a alors été sélectionnée pour la séparation CH4/CO,. Fonctionnant a 10 bars, un
module de compression MP (moyenne pression) a été inclus dans la filiere comprenant un
filtre a particule, deux échangeurs de chaleur de déshydratation primaire avec groupe froid, un
compresseur a vis lubrifiée et un filtre a huile. Enfin, le conditionnement du bio-GNV serait

assuré par 1’odorisation au THT et la compression a 200 bars du gaz.

L’évaluation économique sur la filiecre compleéte a conduit & un investissement estimé a
93200 € pour un systéme ayant une production maximale de 4 pleins par jour. Les flux de
trésorerie associés ont également été évalués et il a été montré que ceux-ci dépendaient
exclusivement de la consommation en carburant. Plus la consommation est importante, plus le
chiffre d’affaire est intéressant. Une analyse économique a alors été realisee sur la base
d’indicateurs économiques et financiers. Il en est ressorti qu’en 1’état du projet avec un
investissement de 93 200 €, sans subventions et une consommation de 4 pleins par semaines,
la rentabilit¢ du projet n’était pas possible. Deux scenarios ont alors €té imaginés afin de
tendre vers une rentabilité. Le premier consistant en 1’ajustement du I’investissement et des

taux de subventions a permis de constater que I’investissement devait étre réduit d’au moins
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43% ce qui a été jugé peu réaliste. Le second scenario a porté sur 1’ajustement de la
consommation en carburant ce qui a permis de dégager un début de rentabilité a partir de la
consommation de 9 pleins par semaine. Enfin, un compromis realiste entre ces deux scenarios
a été proposé consistant en 1’abaissement de I’investissement de 20 % pour atteindre 75 000 €
couplé a des subventions a hauteur de 30% et une augmentation de la consommation en
carburant de 4 a 6 pleins par semaines. L’augmentation de la consommation pourrait en effet
étre mise en place par la mutualisation de I’investissement avec un autre producteur de biogaz

ayant des besoins en carburant.

Bien qu’inadapté a la problématique bio-GNV de ces travaux, les résultats sur la
carbonatation accélérée du CO, sur les laitiers pourrait toutefois trouver un intérét dans
d’autres domaines tels que la capture du CO, atmosphérique. Les sites de productions de
laitiers sidérurgiques pourraient ainsi mettre en place en interne des filtres sur les fumées de
combustion permettant conjointement 1’abattement du CO, et la stabilisation volumique des
laitiers BOF. Dans ce cas, des recherches axées sur la mise en ceuvre d’un tel systéme

pourraient constituer une suite intéressante a ces travaux.

Concernant la désulfurisation par sulfuration du fer, les résultats trés prometteurs obtenus au
laboratoire puis en conditions réelles pourraient étre optimiseés par 1’étude de I’abattement de
I’H,S en période de forte concentration en entrée. Il est a noter également que les domaines
d’applications de la sulfuration des laitiers BOF par H,S ne se limitent pas au traitement du
biogaz. Les performances de capture d’H,S par les laitiers établies au laboratoire peuvent tout

a fait s’appliquer au traitement de ce gaz en général.

Enfin, la conception de la filiécre compléte pourrait conduire a la construction d’un
démonstrateur a 1I’échelle réelle, & son suivi et & son industrialisation apres validation. Cette
unité serait alors la premiere sur le marché a permettre de produire de facon rentable un
maximum de 4 pleins par jours de bio-GNV. Elle s’adresserait aussi bien aux agriculteurs
méthaniseurs qu’aux unités de méthanisation territoriale en complément d’une valorisation du
biogaz par combustion dont les besoins en carburant sont limités. Une solution mobile
pourrait également étre imaginée ce qui permettrait la mutualisation de I’investissement a

plusieurs producteurs de biogaz tout en augmentant la consommation en carburant.
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ANNEXES

Annexe 1

gaz autre que le gaz naturel (GrDF, 2011)

- Specifications pour I’injection sur le réseau de

. o Application
Caractéristiques Spécifications bio-GNV (1)
Gaz de type H : 10,7 a 12,8 kWh/Nm3
Pouvoir Calorifique Supérieur (combustion a 25°C : 10,67 a 12,77) A adapter
(conditions de combustion 0°C et 1 atm) Gaz de type B : 9,5 a 10,5 kWh/Nm3 P
(combustion a 25°C : 9,48 a 10,47)
Gaz de type H : 13,64 & 15,70 kWh/Nm3
Indice de Wobbe (combustion a 25°C : 13,6 a 15,66) A adapter
(conditions de combustion 0°C et 1 atm) Gaz de type B : 12,01 a 13,06 kWh/Nm3 P
(combustion a 25°C : 11,97 a 13,03)
Densité Comprise entre 0,555 et 0,700 X
. ) < -5°C a la pression maximale de service du réseau
Point de rosée eau X
en aval du raccordement

Point de rosée hydrocarbures <-2°Cde1a70 bars S.0.
Teneur en soufre total < 30 mgS/Nm3 X
Teneur en soufre mercaptique < 6 mgS/Nm3 S.0.
Teneur en soufre de H2S+COS <5 mgS/Nm3 (3,3 ppmv) X
Teneur en CO2 < 2,5 % molaire A adapter
Teneuren THT
(TétraHydroThiophéne : produit Comprise entre 15 et 40 mg/Nm3 X
odorisant)
Teneur en O2 <100 ppmv (2) X

| ) Gaz pouvant étre transporté, stocke et commercialisé

mpuretés . - ; - X

sans subir de traitement supplémentaire

Hg < 1pg/Nm3 S.0.
Cl <1 mg/Nm3 S.0.
F <10 mg/Nm3 S.0.
H2 <6% X
NH3 <3 mg/Nm3 /4,3 ppmv X
CO <2% S.0.
Teneur en poussiere <5 mg/Nm3 X
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Annexe 2 - Procedé de deshumidification du biogaz

Concernant 1’eau, le point de rosée du bio-GNV doit étre inférieur a -25°C a la pression
d’utilisation (200 bars) ou de stockage (250 bars) ce qui limite respectivement a 2,3 et
2,1 mg/Nm?3sg (Tableau 34). Or, un biogaz brut & 38 °C contient autour de 50 000 mg/Nm?’gc.
En méthanisation agricole, I’abaissement du point de rosée se fait généralement par
condensation geothermique. Le biogaz brut sortant du digesteur passe par des canalisations de
gaz souterraines diminuant le point de rosée a la température du sol soit environ 10°C
(10 000 mg/Nm’gg). Cette déshydratation primaire, suffisante pour la valorisation par
cogénération, doit étre complétée par une étape d’affinage dans le cas de la production de bio-

GNV. Elle peut étre réalisée par adsorption physique ou séparation membranaire.

Tableau 34. Teneur en eau a I’équilibre en fonction de T, P et de I’application

T (°C) Pression maximale Teneur en eau a
(bar) I’équilibre (mg/Nm®)
Mésophile 38°C 1 50 000
Biogaz brut i
S ETEE o 10°C 1 10 000
géothermique
Reéseau de distribution -5°C 25 130
Réseau de transport -5°C 85 40
Bio-GNV oC 200 2
-25°C 2,3
-5°C 20
Bio-GNV tock 250

io avec stockage 9o 21

Les données du Tableau 34 sont calculées a partir de la corrélation de Gergwater (Annexe 3)

Page | 206



ANNEXES

Annexe 3 - Correlation de Gergwater : « Natural gas —
Correlation between water content and water dew point »
(Norme 1SO 18 453)
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Annexe 4 - Spectre DRX de la chaux pour le batiment

[*] Calcite (CaCO0s)

(=] Portlandite (Ca(OH,)
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Figure 71. Spectre de DRX sur la chaux réalisé et analysé par Tomo Suzuki du laboratoire SUBATECH
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- Calcul de la vitesse minimale de fluidisation

Annexe 5
U, = l g .‘Pz.g'd}iOF (pBOF _pgaz) éq. 106
¢ (d-¢ oz

Avec C, une constante égale a 150
-, la porosité du lit

W, facteur de forme égale a 1 dans le cas de sphere

g, la constante de gravité égale a 9,81 m/s?

d., .. e diametre apparent des laitiers BOF

4, 12 viscosite dynamique du gaz égale a 0,000012 poiseuille

P €8 p,,. 165 Masses volumiques respectives des laitiers BOF et du gaz
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Annexe 6 - Modele cinétique de carbonatation

linéaires
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» Reéacteur 2
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-dCeo,/dt

-dCp,/dt

-dCepp/dt
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Annexe 7 - Modele cinétique de sulfuration — Régressions

linéaires
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Annexe 8 - Courbes de percée sur la sulfuration des BOF par

H,S en dynamique pour différents débits volumiques totaux
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Annexe 9 - Q45S pour I’analyse d’H,S en milieu humide

(Documentation technique)
- /

L] @
Eliminate w

i'l accurate H

Odor control In wastewater traatment plants and sewage
collection systems often requires the use of scrubber systems.
Many of these scrubbers employ a wet process using hypochlorite
solution to remove H,S from air streams prior to discharge.
Monitoring the hydrogen sulfide In both Inlet and discharge air
has presentad problems for standard sulfide gas sensors. ATl has
developed sensor technology that now allows continuous
monitoring In this type of application, where condensing humidity
conditions are normal.

Designated Model Q45S, the odor monitoring system uses our
standard Q45 electronics package in conjunction with a special
“Wet H;S" sensor. Measurements may be made elther at the Inlet to -
scrubber systems where concentrations can run as high as 200
PPM, or at the outlaet where concentrations are keally down below
0.5 PPM. Spedal sensor configurations are avallable for elther duct
Insertion or flowcell use.

—

(545 Monitor and Sensev

Because Q45S systems are often monitoring gas streams with
condensing levels of water vapor, provision has been made for
eliminating water droplets from the sensor that could present a
barrier to the diffusion of H;S Into the sensor. An optional alr-purge
system controlled by the transmitter will periodically deliver a blast
of alr across the crititcal sensor surfaces to remove water droplets.
This system Insures a clear gas diffusion path to the sensor and
reliable measurements on 2 continuous basls.

Q455 transmitters provide a large, easy to read LCD display of H;S
concentration with a sacond display line to indicate other status
Information. An alarm contact Is available for extarnal alarming
functions, and a second contact may be used for alarm purposes if An cptional air-puege system contralied by the trorsmitter will perodically defver
the air purge system Is not implemented In a given application. An a blast of av across the catieal sensor surfaces 1o remove water droplets.
Isolated 4-20 mA output Is provided for remote data transmission,
and output spans are user programmable for ranges of 0-2.000 PPM  battery and contains a data-logger for collecting information on
up to 0-200.0 PPM. existing air collection systems. A standard 9 volt battery will
operate the unit for 4 days, while 2 9 voit Iithium battery will
A spedal battery-powered version of the Q455 Is avallable for use in - provide about 10 days of operation. Data Is easlfy downloaded to a
temporary Installations. This system runs on an Intemal 9 volt standard PC using software supplied with the unit.
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= Special Wet H35 Sensors: System utilizes a special
sensor designed to operate in condensing gas streams
without the water vapor blinding typical of standard
sulfide sensors.

= Automatic Sensor Air Purge: An automatic system for
purging accumulated droplet water from the face of the
sensor insures long-term operation without loss of sulfides
incondensed water on the sansor face.

* Two Internal Alarm Relays: 0455 monitors contain
relays that can be used for local alarm functions. One relay
is usad to control the air-purge systemn and the other is
available for external alarms. Relays are programmakble for
setpoint, hysteresis, and delay functions.

* LCD Display: Gas Concentration is displayed in large,
easy to read numbers. The display also provides a second

information line indicating raw sensor cutput, mA output,
and other information. The display also allows easy
programming using the 4 keys located on the front panel.

» Internal Data Logger: Available in the battery-powered
version, the data-logger will store up to 10 days of data at
1 minute storage intervals.

« Dutput Simulation: Transmitter analog output can be
sat to user definable values and relay outputs can be set to
specific states for complete simulation of detection system
operation. Output and alarms may also be inhibited for
maintenance and calibration.

« Weather-proof Nema 4X Enclosure: Transmitters are
designed for operation in typical wastewater treatment
plant environments. The electronic assambly is CSAML
certified.
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Specifications

Gas Type:
Sensor Type:
Display:
Rasponse Time:
ACCUracy:
Sensitivity:
Zero Stability:
Electronic Linearity:
Span Drift:
Anzlog Output:
Power:

Alamm Relays:

Relay Colil:

Enclosure:

Controls:

Operating Temperature:
Operating Pressure:
Weight:

=

Hydrogen Sulfide

Spaclal wet gas sensor design

0-2.000 PPM, 0-20.00 PPM, 0-200.0 PPM (programmable)

90% In 120 saconds

Generally £10% of value, but imitad by avallable calibration gas
0.1 PPM minimum

=004 PPM

+05%

Dependent on operating environment but generally less than 3% per month
Isolated 4-20 mA, 575 ohms maximum

115 0r 230 VAC, S0/60 Hz, 5 VA max.

Optionak: §VDC battery-powerad with data logger

Two SPDT, 5 A @ 230 VAC resistive

Programmable elther normally energtzed or normally de-energized
Nama £X Polycarbonata, wall, pipe, or panel mountad

4 membrane switches on front of moniter.

-20°t0 +50°C

0210 10 PSIG

4Lbs{18Kg)

Ordering Information:

Model Q455-A-B
Wet Hydrogen Sulfide Monitor

Q455-A-B Wet Hydrogen Sulfide Monitor

Suffix A - Power
o 1-24 VDC, 2-wire (singie output only)

¢+ | 2-115VAC with 2 Relays & 2 Outputs
Lt 7 3 - 230 VAC with 2 Relays & 2 Outputs

4-9VDC Battery with two 0-2.5 V Qutputs

q 5-9VDC Battery with intemal data logger & software it |

y . Accessories
Sufflx B - Alr Purge System

= 1-No air pump

00-1251 - Calibration Adaptor
2-With air pump (not avallzble with battery option) ot 00-0180 - Calibration ¥t

= I

ANALYTICAL QY. T,
Represented By:
Analytical Technology, Inc.
& Iron Bridge Drive
Collegavills, PA 19426
Phona: £10/917-0991+ Toll-Free: 800/959-0299
Fax: 610/917-0992
E-Mail: salas@analyticaltachnology.com
PDS-Q455(1106)

Analytical T

33 Stamford St.

Mosslay, Ashton-u-Lyns OLS OLL
Phone: +44 (0) 1457 832800
Faoc: +44 (0) 1457 839500
E-Mail: sales@ativk.com

Wab Sits: www.analytiaitechnology.com
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Annexe 10 - Compresseur avec déshydratation primaire

intégrée (Documentation technique)

BIOGAS COMPRESSION & TRATMENT STATION
BVG3.0-11LD-INV(EEx-d)(GTOF)

MODEL:

cdic

advanced air & gas solutions

&

DESIGN FEATURES FOR YOUR BENEFIT

MAIN CHARACTERISTICS

Completely automatic

Direct coupled with mechanical seal
VSD variable speed controlled
Explosion-proof version ATEX EEx-d
Open frame (indoor installation)

Air Cooled

Water, OQil, Dust Free

R e T . R PR

This Open-frame biogas compression &
treatment station consists of a single skid
containing a rotary screw gas compressor, oil
injected, direct coupled to an electric motor
through a flexible coupling, inverter controlled
complete with all usual accessories such as:

At suction: gas filter with water separator and
automatic drainer. Pre-cooling gas system
made by stainless-still gas/refrigerated water
heat exchanger, water separator and
automatic condensate drainer,

At discharge: after cooler with water separator
and automatic drainer, gas/refrigerated water
heat exchanger, oil removal filter, gas/gas
heat exchanger, dust filter for gas
contaminants reduction.

All included into a single skid except the

electric panel & chiller that being not
explosion proof must be placed in a safe area.

ATEX

€

Adicomp sri — via del Progres

al. +3¢

Explosion-proof version suitable for indoor
installation silent execution
Zone 2 (GT-S) (EEx d ) (ATEX)

The unit is air cooled and it is design and built
for ambient from +3 to +40 °C and it is also
suitable for continuous duty 24/24 hours
operation.

Due to the type of gas to be compressed all
components in contact with same are made of
stainless steel or coated with P.T.F.E.

Anti-spark version suitable for installation in Zone 2
(GTOF) (EEx nL ) (ATEX)
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T — _ﬂ
s o
/gl o
- &
BIOGAS COMPRESSION & TREATMENT STATION G Ic

MoDEL: BVG3.0-11LD-INV(EEx-d)(GTOF) = 0 0 o e solutions

Compressor package composition{GTOF)
Gas Treatment skid mounted - Anti-spark/EEx-d version

1- Gas circuit

a- Suction filter (filbration grade 25 micron) complete with automatic drainer type and
safety device

b- Screw compressor package direct coupled air end — electric motor stainless steel gas/oil
receiver with spin on oil separator, minimum pressure valve and final after cooler,
cooled by separated fan to prevent too low gas temperature operation.

c- Gas/ refrigerated water haat exchanger with automatic drainer and safety device.

d- Chiller to supply sufficient quantity of refrigerated water for the proper cooling of gas
(to be placed in a safe zone)

a- Coalescent type oil remowval filter

f- After cocler complete with capacitive type automatic drainer with safety device

g- Final gasfgas heater—-exchanger suitable to keep constant the outlet compressed gas
temperature at 40-30°C

h- Non return valve

2= il circuit

n- 2il thermostatic valve to maintain correct operating temperature
p- il filter
o- Oil cooler {cooled by separate electric fan {in commaon with gas final cooler)

3- Electric panel { to be placed in a safe area)

p- IPS5 enclosure with wentilating fan and heater
q- Inverter complete with filker

r- Electrenic panel

s- Various electrical components

4- Safety devices and gauges

4.1 Suction pressure gauge { 0-250 mbar)

4,2 Pressure/Vacuum switch at suction

4,3 Temperature sensor at compressor gas/oil mixture discharge

4.4 Pressure switch at oil receiver { high pressurs}

4.5 Pressure transducer at gas discharge (to control
operating prassure)

4.6 Stainless steal conveyad zafety valve on oil receivar

4.7 PTC on main electric motor

4.8 Overload protection for fan electric motor inverter

4.9 Overload protection for main motor inverter

4,10 Oil pressure gauge

Adicomp srl — via del Progresso, 35— 36050 Sovizzo — Vicenza — laly
Tel. +38 (444 573879 — Fax +39 0444 8309128
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BIOGAS COMPRESSION & TREATMENT STATION
MODEL: BVG3.0-11LD-INV(EEx-d)(GTOF)

advanced air & gas solutions

4.11 Temperature transducer on final discharge pipe

4.12 High water level switch on suction filter

4,13 High water level switch on after cooler

4.14 High water level switch on water separator downstream gas/refrigerated water heat
exchanger

5- Internal canopy temperature controller (only on WP execution)

5.1 Gas actuators to close the inlet and outlet of canopy cooling air flow at
compressor stops

5.2 Electric oil heater thermostatically controlled to maintain an internal
temperature above 5°C.

6- On compressor display:

a- Discharge operating pressure

b- Gas/oil mixture discharge temperature
(many more pressing various keys)

b- Indication of

c- Indication of maintenance required

7- On chiller display:

a- Water temperature in
b- Water temperature out
c- Indicators of faults

8- On Inverters keypad

Choice from:

a- Absorbed current

b- Operating frequency

c- Power absorbed ( many more selecting the parameter required)
d- Indication of faults

9- Capacity and pressure regulation

Within a very narrow limit of about 0.5 bar the following capacity regulation are

obtained:

- (On the VSD version) By variable speed by means of Inverter of main motor from 100%
to about 50%

- By suction throttling by electro-pneumatic proportional control valve from about 50% to
0%

- Gas by-passing as a safety system

- When reaching the maximum set pressure the compressor will be placed off load and
after a set time in this status it will automatically stop.
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MODEL: BVG3.0-11LD-INV(EEX-d)(GTOF) —_ .nced air & gas solutions

5 g

REFERENCE CONDITIONS:

Suction pressure® mbar{g) -100/+450
Suction gas temperature (min.-max) L 3-40
Relative Humidity S max. 100
H2S {Hydrogen Sulphide) (accepted) mg max. 2000
Siloxane max. ppb 2000
Operating pressure Bar{g) 10
OPERATIVE LIMITS:

Max .operating pressure Bar{g] 11
Min. operating pressure Bar{g) 6.0
Min/Max. ambient temperature L +3/+40
PERFORMANCES:

Free gas delivery at above conditions (min-max speed) Hm/h 0-8.5-10
Compressed gas delivery temperature {above dew point) L 15 -20
Gas dew point (at pressura) L 35
Screw elament Madel SCATD
Air end rotation speed r.p.m. 1750-2000
Qil capacity Liter 20

Qil residual in compressed gas flow (after treatment) mg/m” 0.1
Siloxane residual {after treatment) ppb Not included
Powder filtration Micron 1
Noise level dB (A) 78-80
Absorbed power at min-max spead air-end shaft KW 1.8-2.0
ELECTRICAL DATA " Main Motor” EEx-d 2G IIBT3

Manufacturer Siemens/Equival
Nominal power kW 3.0
Electric supply V/ph/h= 400/3/50
Nominal speed rpm 1450
ELECTRICAL DATA "Fan motor” EEx-d 2G IIBT3

Manufacturer Siemens/Egquiv
Nominal power kw 0.45
Nominal speed rop.m. 1400
Quantity of ventilating air flow m/h 2000
INVERTER

Manufacturer/model | = | Fuji/FRNZ
WATER CHILLER:

Model - AEDS
Total power installed kW 1.64
DIMENSION:

Length mm 2000
Width T 1200
Height mim 1500
Inlet /Outlet O 1"- %"

* This compressor has been developed to supply {even at inlet worse conditions -100 mbar) the required compressed ga= flow rate. Even though
we hawe designied this compressor accarding to such requirements we do not recommend to use this package with inlet negative RAS pressure;
doing that, there i a increased risk of axygen contamiration. In these cases we strongly recommaend installing tao aicpgen detectors. We will be
exempted aryhow from any related liabilty.

Page | 221



ANNEXES

Annexe 11 - Station de compression HP StationGaz 2®

GNDrive (Documentation technique)

STATIONGAZ 2%

=

DONNEES TECH NIQUES

GAZ | FMI()-2 | FMQ-2.5

Pression maximale de ravitaillement : 207 bars 3 21°C 207 barsa 21°C

Pression minimale d'alimentation [débit 17 mbars 17 mbars

nominal] :

Pression maximale d'alimentation (débit 140 mbars 35 mbars

nominal] :

Débit nominal d'alimentation : 30m3/ha2l*Cet 34mifhaZ2l*Cet
17 mbars 17mbars

ELECTRICITE

Alimentation électrique : 220V alternatif 220V alternatif

monophasé 50 Hz monophasé 50 Hz

Ampérage : 15A 154

Ampérage a pleine charge (50Hz) : 6,5 A 6,5 A

Consommation énergétique moyenne : 09312kWh 09412kWh

CARACTERISTIQUES GENERALES

Dimensions [Lxé#xh]: 540 mm x 500 mm x 990 mm

Poids de I'appareil : Bif kg

Miveau sonore ; 49 dBA 4 5 m (hémisphérique)

Température ambiante de = 40°C & + 45°C

fonctionnement :

de
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ACCESSOIRES ADAPTABLES [Options principales)

La stationgaz 2% peut &tre complétée par les équipements suivants :

Panneau de commande 4 distance

Différents types de tuyaux de ravitaillements sont également disponibles :

Ce panneau
boutons pour

*  Tuyau avec buse de remplissage droite - longueur 3 métres

Tuyau aver buse de remplissage droite - longuewr 4.5 métres
Tuyau aver buse de remplissage droite - longuewr 7.5 métres
Tuyau avec buse de remplissage 3 907 - longueur 3 mitres
Tuyau avec buse de remplissage 3 907 - longueur 4,5 métres
Tuyau avec buse de remplissage 3 907 - longueur 7.5 métres

QUELQUES EXEMPLES DE TEMPS DE RAVITAILLEMENT

lancer

permet de disposer de
ou arriéter le
compresseur a distance si le poste de
chargement est éloigné du compresseur.

Equivalence
Capacité du Temps de
Vehicule réservoir en m® du Autonomie! charge
réseau
FIAT DEE]:,’ paal 95 L 16,91 m? 225 km 6,05 h
FIAT DEE]:,J pal 130 L 23,14 m? 300 km 828 h
IVECO Daily ;
Foungon 35814 194 L 3453 m 245 km 1261 h
IVECO Daily
Fourpon 35514 302 L 53,76 m3 430 km 1923 h

! Dionnes constrcieur

GHM Drive - 1 rue de la Bréche BP 558 - 76808 Saint Etienne du Rouvray cedex - www.gndrive.fr
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Développement d’une filiere de production de bio-GNV a partir de

biogaz agricole a I’échelle individuelle

Development of a complete bio-NGV production process based on agricultural

biogas at farm scale
Résumé

L’'objectif de cette thése sous contrat cifre entre la
société S3d et I'Ecole des Mines de Nantes a été de
développer une solution innovante et rentable de
production de bio-GNV (Gaz Naturel pour Véhicules) a
I'échelle d'une exploitation agricole. Les solutions
testées pour capter le CO, et I'H,S se sont
respectivement basées sur les réactions de
carbonatation accélérée et la sulfuration du fer sur
matériaux alcalins. Pour cela, un co-produits industriels
a faible valeur ajoutée a été identifié : les laitiers
sidérurgiques issus de four de conversion a oxygene
(laitiers BOF pour Basic Oxygen Furnace). Des essais
ont été menés a I'échelle du laboratoire sur le CO, et
'H,S en réacteurs statiques puis en colonne
dynamique. L’étude de la carbonatation accélérée du
CO: sur les laitiers BOF et la chaux a permis d’estimer
les capacités de capture du CO, & 49 gco2/kgeor pour
les BOF contre 265,4 gco2/kQchaux pour la chaux. La
sulfuration des laitiers par H,S a conduit a une capacité

de capture de 7,0 £ 1,0 gues/kgeor. Suite a ces
résultats, la faisabilité technique a été évaluée sur un
biogaz réel produit sur une exploitation agricole
vendéenne. Des tests sur site dans une colonne garnie
de 200 g de laitiers en lit fixe pendant 46 jours ont
permis de valider la faisabilité de la désulfurisation par
les laitiers BOF en conditions réelles. Cependant, les
réflexions menées sur la carbonatation du CO; ont
conduit a [lintroduction d'une solution alternative a
savoir la filtration membranaire. Enfin, le bilan
économique sur la filiere compléte a montré que la
rentabilité de cette unité était contrainte par un
investissement de 75 000 € subventionné a 30% et la
consommation d’au moins 6 pleins/semaine.

Mots clés :
Biogaz, Carbonatation accélérée, Sulfuration du fer,
Laitiers sidérurgiques, Bio-GNV

Abstract

Bio-NGV (bio- Natural Gas for Vehicles) is a bio-fuel
based on the biogas in which components such as CO;
and H»S are removed. But the economical feasibility of
available and commercial technologies to perform these
removals is limited to 80 Nm*h of treated biogas.
Regarding farm scale biogas plant, fuel needs of 1 fill-up
per day would represent the treatment of only 1 Nm%h
of raw biogas. The aim of our work was to develop a
solution economically adapted to farm scale to produce
bio-NGV from biogas. An alternative and low cost
material, BOF slag (Basic Oxygen Furnace slag), was
then identified to perform CO, removal by accelerated
carbonation and H,S removal by iron sulfidation. The
accelerated carbonation feasibility was evaluated in
batch and dynamic reactors under laboratory conditions.
But, removal capacities obtained were insufficient to be
used under real conditions. Lime was then tested and
CO; removal capacities observed were higher than BOF
slag ones but still insufficient. Iron sulfidation by H.S
was also tested under laboratory conditions. Batch
reactor and dynamic column investigations led to an

interesting H2S removal capacity of 7,0 * 1,0 gn2s/kgeor-
Based on this result, performances were also validated
under real conditions on the biogas produced on site
field. According to the whole experimental data, the
complete process of bio-NGV production was designed
including the H,S removal performed by BOF slag, CO»
removal achieved in two membranes and the 200 bars
compression. Finally, the overall economical balance
has showed that a total investment of 75 000 € with a
subsidy rates of 30% and a weekly fuel consumption
between 6 and 28 fill-up/week will lead to a profitable
project.

Key Words:
Biogas, Accelerated carbonation, Iron sulfidation, steel
slag, Bio-NGV
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