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Nomenclature des principaux symboles

EC@TL

=

=

=
3
8

Constante pré-exponentielle de la loi d’Arrhenius
Concentration de la solution de lavage en HCI
Capacité thermigue molaire a pression constante
Capacité thermique massique a pression constante
Durée du lavage

Energie d’activation de la réaction rx

Chaleur sensible

Pourcentage d’élimination de cendres

Débit molaire

Energie libre de Gibbs total du systéme
Enthalpie molaire

Enthalpie massique

Constante d’adsorption

Constante cinétique de la réaction rx

Chaleur latente de vaporisation

Débit massique

Pouvoir calorifique supérieur

Pression partielle de 'espéce « | »

Pression du réacteur

Consommation énergétique d’'une brique technologique
Constante universelle des gaz parfaits

Nombre de Reynolds particulaire

Vitesse de la réaction rx

Rapport volume de solution de lavage-masse d’algue en ml/g de matiere

seche

Section transversale du réacteur

Température de torréfaction séche



tSAD

tSDT

Treac

Ugaz

Pcat
pdig

AG°

bio
BMo

BM;
bs

BT

Carb

cat

cen

Dig

Temps de séjour de la digestion anaérobie

Temps de séjour a la température de torréfaction séche
Température du lavage

Température du réacteur

Vitesse d’écoulement du gaz

Débit volumique

Fraction massique

Fraction molaire

Nombre de moles I'élément i dans le composé j

Coefficient stoechiométrique du composé « dig » dans la réaction rex
Masse volumique du catalyseur

Concentration massique des composées dans la méthanisation
Energie libre de Gibbs de formation

Rendement massique ou énergétique

Indices/exposants

Initial

Composé dans I'analyse biochimique
Entrée principale

Sortie principale

Fraction seche de la biomasse

Brique technologique

Carbone
Carbohydrates

Catalyseur

Cendres

Espéces dans le modele de digestion (biochimique, bactéries, H,O, NH3, CHa,
CO2)

Energie



f Final

GP Gaz produit
H Hydrogéne
hum Humidité

[ Composé en phase solide (analyse proche, analyse ultime et analyse biochimique)

Iner Inertes

j Composé gazeux

Lipi Lipides

m Masse

N Azote

O Oxygéne

org Matiére organique

p Composé dans I'analyse proche
part Particule

Prot Protéines

reac Réacteur

rx Indices de réactions

S Sortie secondaire

S Soufre

st Emplacement dans le prétraitement
U Utilité

ub Composé dans I'analyse ultime ou biochimique

ult Composé dans I'analyse élémentaire
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1 Contexte, problématique et objectifs

Les changements climatiques et I'épuisement des ressources fossiles obligent
la société moderne a trouver des alternatives pour répondre aux besoins énergétiques
d’aujourd’hui sans les ressources d’hier.

Pour cela, la recherche et I'industrie s’intéressent de plus en plus a la réduction
des émissions de gaz a effet de serre et a la diminution de la consommation d’énergies
fossiles. Dans ce contexte, la biomasse se montre une option tres prometteuse pour
la production d’énergie et de vecteurs énergétiques.

Deux grands exemples de la production d’énergie ou vecteurs énergétiques a
partir de la biomasse sont la combustion, employée dans les centrales thermiques
pour la cogénération de chaleur et électricité, et la gazéification ou le gaz de synthése
est le produit principal.

Actuellement, la production de bioénergie est plutét liée a l'utilisation de la
biomasse lignocellulosique et cette production possede comme principales contraintes
la disponibilité et le colt de transport de cette matiére. En outre, il peut y avoir une
compétition entre la culture de biomasse a visée énergétique et la production
alimentaire, toutes deux nécessitant des terres arables.

La biomasse issue des algues est pour le moment principalement utilisée dans
la production de produits a haute-valeur ajoutée comme les cosmétiques, les
compléments alimentaires et les bio-huiles. La valorisation thermochimique des algues
reste un sujet encore peu étudié.

SEGULA Technologies, dans le cadre de sa politique de recherche et
d'innovation, et dans le but d’accompagner ses clients producteurs et distributeurs
d’énergie dans les mutations technologiques inhérentes a la transition énergétique,
s'intéresse aux énergies alternatives et étudie les procédés nécessaires a leur
développement. Le groupe a ainsi lancé en 2018 un projet de recherche sur la
valorisation thermochimique de la biomasse algale, dans lequel s’inscrivent les travaux
de these ici présentés, et qui se sont effectués dans le cadre d’une collaboration entre
le groupe et le Laboratoire de Thermique Energétique et Procédés de I'Université de
Pau et des Pays de I'Adour, grace au soutien de la 'Agence Nationale Recherche

Technologie et son dispositif CIFRE.



L’'une des motivations pour étudier la conversion thermochimique des algues
est liee a la maniere dont elles peuvent étre obtenues. Globalement, les algues
étudiées lors de ces travaux proviennent de leur culture ou de leur récolte dans des
régions coétiéres. D’'une part, la culture d’algues permet de consommer du CO:
directement, et de produire cette biomasse a des taux de croissances plus élevés que
d’autres biomasses terrestres et d’éviter la compétition avec de terres agricoles.
D’autre part, I'invasion d’algues représente un probléme potentiel de santé humaine,
car des gaz toxiques sont dégagés pendant leur décomposition. Aussi, valoriser les
algues cultivées permet de produire de I'énergie avec un bilan carbone réduit et un
taux de croissance important, tandis que la conversion des algues invasives est une
alternative au probléme de déposition d’algues sur les plages.

Cette biomasse particuliéere possede néanmoins des caractéristiques
spécifiques qu’il appartient de bien connaitre et maitriser pour leur exploitation
thermochimique. Ainsi, leur taux d’humidité, leur importante teneur en cendres, en
azote et en soufre constituent des freins potentiels a leur valorisation par cette voie qui
requiert donc une étape de prétraitement.

Les étapes de prétraitement et de conversion thermochimique sont les
principaux objets d’étude de cette thése. L’objectif final de ces travaux est le
développement d’une méthodologie pour la création d'un outil d’optimisation
mathématique permettant d’analyser et de proposer des procédés de production
d’énergie ou de vecteurs énergétique a partir de la biomasse algale.

Il permettra d’étudier la faisabilité technico-économique de la conversion
d’algues en énergie/vecteur énergétique compte tenu des caractéristiques de la
biomasse, du critere d’optimisation, des spécifications fournies, et du produit final
recherché. Cette voie de valorisation optimale consiste la détermination de
I'agencement des opérations unitaires pouvant potentiellement la constituer et de leur
fonctionnement.

Dans le premier chapitre de ce manuscrit (I'état de I'art), des aspects
concernant la biomasse algale seront présentés (types, obtention, caractéristiques
etc). Les différentes briques technologiques pouvant étre employées pour sa
conversion par gazéification et combustion seront également présentées. Nos travaux

portant sur la production d’énergie par la biomasse algale et sous une approche basée
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sur I'optimisation, les travaux de la littérature traitant de ce sujet ont également été
étudiés dans cette partie du travail.

Le chapitre dédié a la méthodologie, quant a Iui se focalise sur le
développement des modeles mathématiques utilisés pour chacune des opérations
unitaires ainsi que sur les études expérimentales mises en ceuvre pour alimenter ces
modeles. Il contient également les principes qui ont permis d’évaluer leur cout, tant en
termes d’investissement que de fonctionnement. Finalement, la méthodologie sur
laquelle repose I'approche par optimisation mathématique de la chaine globale de
valorisation y est présentée.

L’application de l'outil développé a partir de la méthodologie est finalement
illustrée dans le dernier chapitre sous la forme d’études de cas permettant d’évaluer
les différentes voies de valorisation possibles.

Finalement, une conclusion et une proposition de poursuite des travaux sont

proposées dans une derniére partie.



2 Etat de I'art

2.1 Biomasse Algale

Selon I'article Article L211-2 du Code de I'énergie, « la biomasse est la fraction
biodégradable des produits, des déchets et des résidus d'origine biologique provenant
de l'agriculture, y compris les substances végétales et animales, de la sylviculture et
des industries connexes, y compris la péche et lI'aguaculture, ainsi que la fraction
biodégradable des déchets, notamment les déchets industriels ainsi que les déchets
ménagers et assimilés lorsqu'ils sont d'origine biologique ». Dans le contexte de
transition énergétique, la biomasse est une source d’énergie renouvelable une fois
gu’elle peut étre transformée en énergie primaire ou vecteur énergétique et elle n’est
pas d’origine fossile (Biomasse énergie, 2020).

Dans le contexte de cette these, les algues sont étudiées en tant que la matiére
organique a partir de laquelle de I'énergie pourra étre produite.

Les algues sont des organismes photosynthétiques vivant dans des milieux
aquatiques. En termes de composition biochimique, les algues sont constituées
majoritairement des protéines, carbohydrates et lipides. Concernant les
carbohydrates, 'hémicellulose est le composant prédominant des algues tandis que la
cellulose 'est dans le cas des biomasse terrestres (Vassilev, 2016; Vassilev et al.,
2012).

En fonction de leur nombre de cellules, les algues sont classées comme micro-
algues (unicellulaire) ou macroalgues (multicellulaire) (Suganya et al., 2016).

Pour I'obtention des algues, deux options sont possibles : |a culture et la récolte
d’algues sauvages. De maniére générale, les micro-algues sont exclusivement
obtenues par culture tandis que les macroalgues peuvent étre cultivées ou récoltées.
La culture des algues multicellulaires dépend de leur reproduction, sexuée ou
asexuée. Dans le cas de la reproduction asexuée, la culture d’algues est considérée
comme rapide et facile. Pour les algues se reproduisant en mode sexué, celles-ci
doivent étre cultivées en alternant entre culture en terre et en mer selon I'étape de
reproduction (de Rosbo & Bernard, 2014).



Deux types de systemes sont employés dans la culture des algues, I'un
complétement fermé et l'autre ouvert aux interactions avec le milieu extérieur. Le
systeme fermé est principalement représenté par des photobioréacteurs (PBR), tandis
gue le systeme ouvert repose principalement sur l'utilisation des bassins ouverts (ou
« raceways »), localisés a I'extérieur ce qui les associe a une forte dépendance de
'ensoleillement (Molina Grima et al.,, 2003). Les « raceways » sont principalement
constitués par un canal oval en boucle fermée d’environ 0.25 a 0.4 m de profondeur,
ouvert a 'air et mélangé par une roue a aube qui fait circuler I'eau tout en empechant
la sédimentation. Le photobioreacteur, quant a lui, est un réacteur clos, tubulaire ou
plat, pour lequel la source de lumiére est artificielle et ou il est possible de mieux
contréler le milieu de culture, mais avec des codlts plus importants et des demandes
d’énergie plus élevées en comparaison avec les raceways (Slade & Bauen, 2013).

Dans le cadre de ces travaux, une espéece de chaque type d’algue sera étudiée
en considérant que les micro-algues sont obtenus a partir de culture et les
macroalgues par récolte (particulierement, cas de marée vertes).

Les taux de fixation de CO2 des microalgues peuvent aller jusqu’a 2g de CO2
par g d’algue produite (Sayre, 2010). Les cultures de microalgues n’ont pas forcément
besoin d’'une source de CO:2 pur ce qui permet d’utiliser les gaz d’échappement d’'un
procédé industriel pour leur croissance (Um & Kim, 2009).

En comparaison aux biomasses végétales terrestres, les microalgues sont plus
efficace dans la conversion d’énergie solaire lors du métabolisme cellulaire. Ceci
résulte principalement, de leurs meilleurs rendements lors de la photosynthese, de la
conversion directe de leur énergie en division cellulaire et du fait qu’elles n’ont pas
besoin de dépenser une tres grande quantité de leur énergie pour des structure de
support comme des tiges ou racines (Sayre, 2010).

Les vitesses de reproduction et de croissance sont aussi des atouts des
microalgues, certaines especes d’algues peuvent méme doubler leur masse en un
laps de 3h, ces taux de croissance permettent donc d’avoir des récoltes pluriannuelles
(Raheem, 2015).

En outre, la biomasse algale n’a pas besoin d’eau douce ni d’étre cultivée dans
des terres agricoles ce qui évite la compétition avec les ressources alimentaires
(Milano et al., 2016).



Dans un autre contexte, les macroalgues visées sont issue des échouages
massifs et annuels sur les plages en France. Le but est de récolter et valoriser ces
algues avant qu’elles ne putrifient sur les plages. Cela représente un probléme
sanitaire car ce processus conduit a la formation et a la libération de H2S, tres toxique
(« Bretagne », 2023).

Le pouvoir calorifique supérieur (PCS) des algues (17,4 MJ/kg en moyenne) est
du méme ordre de grandeur que celui d’autres biomasses lignocellulosique (Vassilev,
2016). Le tableau 1 ci-dessous présente des valeurs de PCS pour deux types d’algues
et de biomasse lignocellulosique.

Tableau 1 Valeurs de pouvoir calorifique supérieur des biomasses : C. Vulgaris, U. Lactuca, Tige de bois et
déchets forestier et agricole.

Bi C. Vulgaris U. Lactuca Tige de bois Déchet forestier
iomasse

(Bach et al., 2017) (Wuetal.,, 2021) (Pihletal., 2010) (Pihl et al., 2010)
PCS 3(MJ/kg) 22.02 19.04 19.23 18.44

a Base séche

Comme nous venons de le voir, la biomasse algale représente un certain
nombre d’avantages. Néanmoins, sa valorisation thermochimique souffre de quelques
inconveénients. Le principal est le taux d’humidité des algues car il impacte directement
I'efficacité et la consommation énergétique lors de I'étape de conversion (Q. V. Bach
et al.,, 2017). Leur teneur en eau a aussi un impact sur les codts de transport et
stockage. Pour les algues cultivées, la fraction de matiére seche de la biomasse varie
entre 3 et 27% selon les technologies de récolte employées (Weschler et al., 2014).
Elle se situe autour de 5% pour les macroalgues récoltées sur les plages.

Un autre inconvénient de [l'utilisation des algues dans un contexte de
valorisation thermochimique réside dans leur forte teneur en cendres (Vassilev, 2016).
Ces derniéres peuvent en effet conduire a la production de scories et a un
encrassement important de I'équipement, lorsque qu’elles sont soumises aux
températures classiquement rencontrées dans les dispositifs de valorisation
thermochimique (C. Chen et al., 2020; Lopez-Gonzalez et al., 2014).

Enfin, les algues contiennent également une teneur importante en azote ce qui
peut potentiellement conduire a la formation de NOx si la transformation
thermochimique se fait en présence d’agent oxydant (Gai et al., 2015).

Par la suite, certaines technologies de prétraitement et conversion des algues

seront présentées.



2.2 Conversion de biomasse

Les deux principales voies de conversion de la biomasse en combustibles sont
les voies biochimique et thermochimique (Basu, 2010).

Dans le cas de la voie biochimique, la conversion de la biomasse est réalisée
par des bactéries et enzymes. Cette voie possede comme procédés principaux la
digestion, la fermentation et I'hydrolyse acide ou enzymatique (Basu, 2010).

En ce qui concerne la voie thermochimique, la conversion est résultat du
réchauffement de la biomasse en présence d’'un gaz vecteur qui peut contenir de
'oxygéne, de l'air, de la vapeur d’eau ou un gaz inerte. La combustion directe, la
pyrolyse, la gazéification et la liquéfaction sont les principaux procédés de cette voie
(Basu, 2010).

Conversion Conversion
Thermochimique Biochimique

Combustion directe Digestion

Gazéification

Fermentation

Liquéfaction

Hydrolyse acide ou
Pyrolyse enzymatique

Figure 1 Voies de conversion de biomasse et leurs principaux procédés.

En termes de technologies de conversion, cette these étudie les dispositifs de
combustion directe, de gazéification et de digestion anaérobie comme briques

unitaires du processus global de valorisation de la biomasse algale.

2.2.1 Gazéification

Le procédé de gazéification consiste en la conversion de la matiere organique

solide en un vecteur énergétique gazeux. Il s’agit d’'un processus que se réalise a
haute température (entre 600-et 1800°C) et en présence d’un agent gazéifiant comme
de I'air, de 'oxygéne, de la vapeur ou un mélange entre eux. Cet agent de gazéification
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est apporté de maniere a garder un défaut en oxygéne par rapport a la combustion
stoechiométrique (30-50% de la demande stoechiométrique) (Deydier, 2012).

En termes de produits, le mélange gazeux issu de la gazéification peut contenir
plusieurs constituants dont les majoritaires sont le dihydrogéne(Hz), le monoxyde de
carbone (CO), le dioxyde de carbone (COy2), la vapeur d’eau (H20), le méthane (CHa)
et les goudrons (mélange complexe d’hydrocarbures principalement aromatiques et
condensables). La distribution de ces produits dépend fortement de facteurs comme
la composition de la biomasse, I'agent gazéifiant utilisé et des conditions de
gazéification (Basu, 2010). Des contaminants gazeux comme I'ammoniac (NH3s), le
cyanure d’hydrogéne (HCN), le monoxyde d’azote (NO) et le sulfure d’hydrogéne(H2S)
peuvent étre présents dans le gaz produit lorsque la biomasse contient de I'azote et/ou
du soufre (Gambarotta et al., 2018).

Quatre étapes peuvent décrire le procédé de gazéification(Raheem, 2015) :

e Séchage;
e Pyrolyse ;
e Combustion ;
e Réduction.

L’étape de séchage correspond a la perte d’humidité du combustible solide
grace a la présence de zones chaudes dans le gazéifieur qui permettent d’apporter
I'énergie requise par la vaporisation de I'eau d’humidité.(Yu & Smith, 2018).

Lors de I'étape de pyrolyse, les constituants de ce combustible solide sont
dégradés thermiquement en produisant des composés volatils en phase gaz et une
phase solide appauvrie en oxygéne et riche en carbone(char). Au niveau de
température, cette étape a lieu entre 250°C et 450°C (Yu & Smith, 2018).

Par la suite, des réactions d’oxydation ont lieu entre les produits de la pyrolyse
et les agents oxydants présents a [lintérieur du gazéifieur. Ces réactions
exothermiques sont a l'origine de la libération d’énergie nécessaire aux étapes de de
séchage et de pyrolyse. En contrepartie, plus de vapeur d’eau et de CO2 sont formés
ce qui réduit la qualité du gaz produit.

Finalement, I'étape de réduction englobe les réactions entre le char et les gaz
formés au cours de toutes les étapes (Molino et al.,, 2016). Comme il s’agit

principalement de phénomeénes hétérogenes se déroulant a la surface du char, ces



réactions de réduction sont plus lentes que les processus homogénes, et imposent
donc la cinétique du processus global (Sharma, 2008).
La plus grande partie des réactions chimiques impliquées dans le processus de

gazeification peut étre synthétisée comme suit :

. . 1
Oxydation partielle : C+50,-CO AHY5g = —111 kJ /mol
Réaction de Boudouard : C+C0, - 2C0 AHYog = 172 kJ /mol
Reformage a la vapeur : C+H,0-CO+H, AH29g = 131 kJ /mol
Formation du méthane : C+2H, > CH, AH29g = —75 kj /mol
Réaction du gaz a I'eau : CO+ H,0 - CO, + H, AHo = —41 kJ /mol
Vaporeformage du méthane : CH,+ H,0 — CO + 3H, AHYyg = 206 kJ /mol
Reformage a sec du méthane : CH,+ CO, - 2C0 + 2H,  AHYg = 247 kJ/mol

s 1
Combustion de I’hydrogéne : H, + E02 - H,0 AHYy = —484 k] /mol

. 1
Oxydation du CO : CO+50;, = CO, AH3og = —284 kJ /mol

Une étude a analysé la gazéification de Chlorella vulgaris avec de I'air comme
agent gazéifiant. En jouant sur certains parametres opératoires du processus de
gazéification (Température, débit d’alimentation de biomasse, rapport
stocechiométrique et vitesse de chauffe), un rendement de 41.75% d’Hz a été atteint. Il
a permis de remarquer le potentiel de la production de syngaz a partir de cette
microalgue (Raheem et al., 2015).

A partir d’investigations sur la gazéification de mangrove, de balle de riz, de
feuille de palmier et de Nannochloropsis oculta, il a été observé que la N. oculta a
présenté le ratio H2/CO le plus élevé dans le gaz produit et la meilleure efficacité
« froide » (CGE, sigle en anglais) en utilisant O2 comme agent de gazéification (Adnan

et al., 2017).

mgp - PCI
CGE = —¢P ~ ~ 'GP
mBM " PCIBM

Parallelement, I'étude de la gazéification de macroalgues s’est principalement
focalisée autour de la gazéification hydrothermale et la gazéification en eau

supercritique (Mishra et al., 2023). En synthese, la gazéification hydrothermale est
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réalisée par le réchauffement sous pression de la biomasse (dont 'humidité est
supérieure a 80%) a I'aide ou non d’un catalyseur et pour produire de I'H2 ou le CH4
(Kruse et al., 2010).

2.2.2 Combustion directe

La combustion est un procédé ou un combustible est bralé afin de générer de
I'énergie thermique pouvant-elle méme étre partiellement convertie en I'électricité dans
une deuxieme étape. Contrairement a la gazéification qui se fait en défaut d’'oxygéne,
la combustion a lieu avec un excés d’oxygene en utilisant I'air comme agent
d’oxydation (Raheem, 2015). Le gaz produit dans la combustion est composé
principalement de dioxyde de carbone et de vapeur d’eau, résultat de I'oxydation
complete des molécules organiques présentes dans le combustible. Dans la gaz de
combustion, I'azote et le soufre vont se retrouver sous la forme de NOx et SOx compte
tenu de 'atmosphére oxydante régnant dans le dispositif de combustion (Basu, 2010).

Parmi ces combustibles, la biomasse se présente comme une option de plus
en plus utilisée pour remplacer ou complémenter la combustion de ressources fossiles
dans le but de réduire les émissions de gaz d’effet de serre. N'importe quel type de
biomasse peut étre brulé dans un dispositif de combustion. Il reste néanmoins
souhaitable que 'humidité de cette biomasse ne dépasse pas 50% ou qu’une étape
de pré-séchage soit réalisée (McKendry, 2002).

Des étapes similaires a celles de la gazéification ont aussi lieu lors de la
combustion de la biomasse. Apres une étape de séchage initial, les produits volatiles
sont formés(dévolatilisation) et, ensuite, ces composés et le char sont oxydés en
formant les produits de la combustion et les cendres (Hupa et al., 2017).

Durant la dévolatilisation, les trois biopolyméres qui constituent la biomasse se
décomposent a différentes températures : hémicellulose (200°C - 300°C) ; cellulose
(300°C - 400°C) ; Lignine (300 °C — 500°C)(Caillat et al., 2010).

La réactivitt des microalgues (Nannochloropsis gaditana, Scenedesmus
almeriensis et Chlorella vulgaris) lors de la combustion s’est démontrée supérieure a
celles d’autres biomasses lignocellulosiques pour des quantités similaires de chaleur
produite. Cela indique que la combustion de microalgues a lieu a des températures

opératoires inférieures ce qui implique la diminution des colts de mise en place. Par
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contre, il faut bien prendre en compte la fraction de cendres de cette biomasse qui
peut imposer une étape de prétraitement (Lopez-Gonzalez et al., 2014).

Dans le cas des macroalgues, la méme problématique de cendres est identifiée.
Lors d’'une étude de la cinétique, I'énergie d’activation de la combustion de I'Ulva
Lactuca a été comparée avec celle du biochar produit a partir cette algue. Comme
résultat, ce biochar a présenté une énergie d’activation moins importante que la
macroalgue brute (Tableau 2), ainsi ce biochar serait plus adapté a la combustion

grace a son énergie d’activation de combustion inférieure (Koger & Ozgimen, 2021).

Tableau 2 Energies d'activation de la combustion de I'Ulva Lactuca et son biochar (Koger & Ozcimen,

2021).
Ulva Lactuca Biomasse brute Biochar
Energie d’activation (J/mol) 254.56-261.04 140.8-146.6

La co-combustion est aussi une option pour l'utilisation des algues dans la
combustion directe car la fraction élevée de matiéres volatiles peut aider dans

I'allumage du combustible et dans la stabilité de la flamme (Vassilev, 2016).

2.2.3 Digestion anaérobie

De facon tres distincte par rapport a la gazéification et a la combustion, la
digestion anaérobie, ou méthanisation, est un procédé qui intégre la voie biochimique
de conversion de la biomasse. La digestion consiste en la dégradation biochimique
des macromolécules de la matiere organique par des micro-organismes (Escudie &
Cresson, 2017). Cette transformation se fait en absence d’oxygéne (Basu, 2010). Les
principaux produits de ce processus sont le biogaz et le digestat.

Le biogaz est composé globalement par du COz2, du CHa, des traces de N2, NHs,
H2S et des composés volatils (Park et al., 2022). Ce gaz peut étre utilisé comme source
d’énergie thermique pour la production de chaleur et/ou électricité (Kythreotou et al.,
2014).

En paralléle, un co-produit appelé digestat est aussi formé en phase aqueuse.
Il contient de la matiére organique digérée, des micro-organismes et des acides formeés
lors de la digestion (Chowdhury, 2021; Escudie & Cresson, 2017). Aprés post-
traitement de ce digestat, ce co-produit peut étre valorisé comme biofertilisant
(Chowdhury, 2021).
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Durant ces dernieres années, la méthanisation a été beaucoup étudiée compte
tenu de son potentiel de production de méthane et donc de substitution partielle (26-
37%) du gaz naturel par le biométhane en réduisant de 10% a 13% les émissions de
gaz d’effet de serre (Avila-Lopez et al., 2022). La possibilité de valoriser des déchets
organiques divers (Boues, déchets ménagers, déchets d’élevage, eux usées etc) est
aussi I'un des atouts de la méthanisation (Hreiz et al., 2017).

En termes de processus, la digestion anaérobie englobe quatre étapes
principales (Figure 2), chacune réalisée par un groupe microbien différent (Cabezas et
al., 2015; Escudie & Cresson, 2017) :

e Hydrolyse : fragmentation des macromolécules (carbohydrates, protéines et
lipides) en monomeéres ;

e Acidogenese : production d’acides gras volatils a partir de monomeéres formés lors
de I'hydrolyse, H,S et CO; sont aussi coproduits durant cette étape;

e Acetogenése : conversion des produits de I'acidogénese en acétate, dioxyde de
carbone et hydrogene ;

¢ Méthanogenése : transformation des produits de I'acetogenése pour former le
méthane.

Hydrolyse Acidogenése Acétogenése

Matlére
organigue
complexe

Molécules
organiques
solubles

Produits
de fermentation

CH,
co,

Alcools
Acides gras volatils
(prepionate, butyrate,

Carbohydrates » Sucres
Protéines Acides aminés
Lipides -

»

valerate...)

Glycérals

* Acides gras a T _ - Acétate
longues chaines | opopppopppe ...
—

B-oxydation
@l Bactérles hydrolytiques B Bactéries fermentaires @ Bactéries syntrophiques

Figure 2 Etapes de la digestion anaérobique, produits et groupes de microbiens impliqués (traduit par
Escudie & Cresson, 2017), original : Cabezas et al., 2015.

Il existe deux modes principaux de fonctionnement de réacteur de méthanation
guant a leur température : le mode mésophile (~37°C) et le mode thermophile (~55°C)
(Hreiz et al., 2017). Le digesteur est, en général, un réacteur a cuve agitée (Ronsch et
al., 2016) et qui peut aussi opérer en discontinu ou continu selon son mode de

chargement et déchargement. On trouve également des modes de fonctionnement en
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voie humide ou séche selon la teneur en humidité du milieu réactionnel (Escudie &
Cresson, 2017).

La méthanisation des algues présente un grand potentiel dans la production de
méthane. Dans le cas des especes Chlorella et Scenedesmus, cette production reste
de l'ordre de 0.17 a 0.32 L de CH4/ g de matiere volatile (MV) (Ganesh Saratale et al.,
2018). On peut également citer la production de méthane par digestion anaérobie des
macroalgues (Ulva sp.) qui se situe autour de 0.19 a 0.27 L/g MV ou 0.22 a 0.33L/g
MV selon le temps de séjour (Bruhn et al., 2011).

Globalement, ces valeurs sont inférieures aux rendements d’autres biomasses
utilisées pour la méthanisation, mais si le taux de croissance par surface est pris en
compte, le potentiel de la production de méthane (m3ha) est plus important pour les
algues (Bruhn et al., 2011).
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2.3 Conversion du biogaz et du syngaz

Le syngaz et le biogaz peuvent étre utilisés directement dans la génération
d’énergie thermique, par combustion et compte tenu de leur pouvoir calorifique
(Kobayashi, 2021; Kythreotou et al., 2014). Néanmoins, ils peuvent également étre
purifiés et convertis en d’autres gaz, plus facilement transportables et/ou utilisables
(voir Figure 3 ci-dessous) :

Dans ce contexte, et dans le périmetre de nos travaux, nous nous intéresserons
plus précisément aux étapes de post-traitement suivantes :

e Lereformage a sec du biogaz pour la production du syngaz ;
e La méthanation catalytique du syngaz ;

e La conversion dite « du gaz a I'eau ».

Gazéification

Y

Biogaz Reformage Syngaz

(CH,+CO,) a sec (CO+H,)
' | '
Conversion Méthanation
du gaz a l'eau J'
}
H, CH,

Figure 3 Schéma de conversion du biogaz en syngaz et du syngaz en H: et CHa.

Ces deux derniéres opérations se réalisant dans un réacteur catalytique et
pouvant favoriser la production de méthane dans le premier cas, et d’hydrogéne dans
le second (Giuliano et al., 2020; Kopyscinski, 2010).

Une autre voie possible pour la conversion du syngaz est la synthese de
Fischer-Tropsch a partir de laquelle le syngaz peut étre converti en hydrocarbures
liquides (du méthane au paraffines) (Y.-N. Wang et al., 2001). Cette voie ne sera pas

prise en compte dans ces travaux.
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2.3.1 Reformage a sec

Le reformage a sec consiste en une étape permettant de convertir le biogaz
issu de la méthanisation (principalement constitué de CHs4 et CO2) en syngaz
(principalement constitué de CO et Hz) (Aramouni et al.,, 2018). L’aspect le plus
intéressant de cette transformation est le fait de produire le gaz de synthése a partir
de deux gaz a effet de serre (COz et CH4) (Oyama et al., 2012).

A posteriori, ce syngaz peut étre utilisé pour la production d’hydrogéne a par le
biais de la réaction dite « du gaz a I'eau » (Cruz et al., 2018).

Lors du reformage a sec, le méthane réagit avec le CO2 pour former du CO et

de I'H2 (réaction ci-dessous) (Park et al., 2022) :
CH,+ CO, & 2CO + 2H, AHYog = 247 K] /mol

A cause de la formation de Ha, la réaction inverse du Water Gas Shift a aussi

lieu en paralléle :
C0,+ H, » CO + H,0 AHY9g = 41 k] /mol

De plus, le carbone solide peut se former en raison des réactions de
décomposition du CHas et de I'équilibre de Boudouard. Ces réactions sont indésirables
car la déposition de carbone sur le catalyseur entraine sa désactivation et, par

conséquent, le processus devient plus instable et difficile a industrialiser.
CH, — C + 2H, AH%g = 75 kJ /mol

2C0 - C + CO, AHSy = —172 k] /mol

Pour éviter la formation de ce solide, pouvant colmater et endommager le
réacteur catalytique, il est possible de jouer sur les conditions de reformage comme le
ratio CO2/CHa, la température, I'ajout d’'un oxydant et, principalement, le choix du
catalyseur. Dans ce sens, il faut préciser que le reformage a sec peut étre réalisé par
des catalyseurs a base de métaux nobles (Rh, Ru, Pd, Pt et Ir), tres sélectifs mais
couteux ou non-nobles (Ni et Co) moins sélectifs mais moins chers. (Jang et al., 2019).

2.3.2 Méthanation

L'une des voies d’exploitation des gaz produits lors de la gazéification de
biomasse est la méthanation (connue également sous le nom de réaction de Sabatier),

notamment, la méthanation catalytique. Plusieurs métaux comme Ru, Rh, Pt, Fe et Co
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peuvent catalyser cette réaction méme si c’est actuellement le Nickel le plus utilisé
compte tenu de sa bonne sélectivité, activité et de son prix moins élevé (Kopyscinski,
2010). Contrairement a la méthanisation, la méthanation s’opére a des températures
de fonctionnement assez élevées (entre 250°C et 370°C). Compte tenu de la forte exo
thermicité de cette réaction, le réacteur catalytique doit-étre refroidi. Elle peut donc se
réaliser dans des réacteurs de types « échangeur tube-calandre » ou les tubes sont le
siege de la réaction catalytique tandis qu’un fluide caloporteur, circulant dans la
calandre, permet d’assurer I'évacuation de la puissance thermique générée par la
réaction (Ronsch et al., 2016).

Grace a la méthanation, le syngaz est enrichi en méthane dans le but de
produire un substituant au gaz naturel, le méthane de synthése. L’intérét principal de
ce produit est son injection dans le réseau de distribution de gaz pour le chauffage
domestique (Parlikkad et al., 2013).

En termes de réaction, il est possible d’en lister 11 (Tableau 3) entre les
composés impliqués dans ce processus : CHs; CO2; CO; Hz; H20; C(s) (Xu &
Froment, 1989).

Tableau 3 Réactions possibles entre les composés impliqués dans la méthanation catalytique (Xu &
Froment, 1989).

| CO +3H, & CH, + H,0 AHY5 = —206 kj /mol
I CO + H,0 & CO, + H, AHY5g = —42 k] /mol
11 CO, + 4H, < CH, + 2H,0 AH29g = 165 kj /mol
vV CH,+ CO, & 2C0 + 2H, AHog = 247 kJ /mol
\Y CH, +3C0, < 4C0 + 2H,0 AHYg = 330 kj /mol
Vi CH, & C + 2H, AH29g = 75 kJ /mol

VII 2C0 < C + CO, AHYog = =172 kj /mol
Vil CO+ H, & C+ H,0 AHY5 = —131 kJ /mol
IX CO, + 2H, & C + 2H,0 AHY5g = —90 kJ /mol
X CH, + 2C0 < 3C + 2H,0 AH%g = —187 kj /mol
Xl CH,+ CO, & 2C + 2H,0 AH29g = —15 kj /mol
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Néanmoins, 'analyse thermodynamique de ces réactions permet de monter que
certaines d’entre elles sont prédominantes. Ainsi, il est usuel de considérer que les
réactions de méthanation du CO, de méthanation du CO:2 et du gaz a I'eau (I, Il et Ill)
gouvernent le fonctionnement du réacteur catalytique(Xu & Froment, 1989). Par
ailleurs, il est important de noter que d’'un point de vue cinétique, la méthanation du

CO2 n’a lieu que si CO est présent dans le gaz (Kopyscinski, 2010).

2.3.3 Conversion du gaz a I'’eau

L’existence de monoxyde de carbone et de vapeur d’eau dans le syngaz permet
a la réaction de gaz a I'eau de se dérouler. Néanmoins, des valeurs basses de la
température entravent le déclenchement de la réaction ce qui requiert l'utilisation d’'un
catalyseur pour diminuer son énergie d’activation(W.-H. Chen & Chen, 2020). La

réaction du gaz a I'eau est présentée ci-dessous.

CO + H20 A COZ + Hz AHggg = _42]/m0l

En promouvant cette réaction, le produit final est un gaz de synthése plus riche
en Hz et CO2. Pour la purification de I'Hz2, le CO2 dans ce gaz résultant peut étre séparé
a travers des technologies d’adsorption par inversion de pression (PSA, sigle en
anglais), distillation cryogénique ou séparation membranaire (Mendes et al., 2010).

Actuellement, le procédé industriel le plus commun pour le WGS se fait en deux
étapes avec des températures et catalyseurs différents en raison de la cinétique de
réaction et de sa nature équilibrée (au sens thermodynamique) (W.-H. Chen & Chen,
2020; Gao et al., 2019). Dans le sens direct, la conversion du gaz a I'eau est une
réaction exothermique, ainsi la formation des produits est favorisée a basses
températures. En contrepartie, la vitesse de réaction augmente avec 'augmentation
de la température

e Lors de la premiére étape, le réacteur est opéré a des températures comprises
entre 350°C et 450°C et le catalyseur utilisé est a base de Fe-Cr ou Ni ;
e Les conditions de température sont plus douces (200°C a 250°C) dans le

deuxiéme étage catalytique a base de Cu.
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Ce procédé en deux étapes permet d’atteindre des conversions de CO trés
élevées ce qui permet de réduire la fraction de ce gaz a moins de 0,5% (Mendes et
al., 2010).
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2.4 Prétraitement — Brigues technologiques

L’étape de prétraitement vise a l'amélioration de la performance de la
valorisation thermochimique des algues par la diminution des inconvénients de cette
biomasse identifiés lors du paragraphe 2.1.

Dans le cadre de cette thése, les opérations unitaires de prétraitement de
biomasse algale considérés sont :

o Lelavage aleau;
e Lelavage al'acide ;
e Latorréfaction seche ;

e La torréfaction humide ;

Le séchage ;
e Lafiltration.
Ces différentes technologies ayant pour objectif de :
e Réduire 'hnumidité de la biomasse ;
e Enlever une fraction des cendres contenues dans la matiere seche ;
e Densifier énergétiquement la matiere organique.
La division de ces opérations unitaires par objectif est récapitulée dans la figure
ci-dessous, chacune de ces technologies seront mieux détaillées dans les sous-

sections qui suivent. :

Densification
énergétique

Torréfaction

Lavage a
'eau

N Filtration
Lavage a

I'acide

Séchage

Réduction de
I"humidité

Réduction de la
teneur en cendres

Figure 4 Division des opérations unitaire de prétraitement selon leurs objectifs principal.
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Dans la littérature, il est aussi possible de trouver des procédés utilisant
plusieurs de ces opérations unitaires pour la récolte et la préparation d’algues
(Weschler et al., 2014) ainsi que dans le cas de leur préparation pour la production de
biodiésel (Galanopoulos et al., 2019). Le premier exemple s’appuie sur une étude
systématique basée sur I'évaluation de toutes les combinaisons possibles de ces
opérations unitaires, tandis que la deuxiéme utilise une méthode d’optimisation
topologique (s’appuyant sur une superstructure incluant 'ensemble des opérations
unitaires et des connexions matiéres entre elles) pour déterminer un procédé optimal,
au sens d’une fonction objectif mathématique.

C’est ce type d’approche qui sera mis en ceuvre dans le cadre de nos travaux.
On propose de détailler le fonctionnement de chacune de ces opérations dans le cadre

des paragraphes suivants.

2.4.1 Lavages a I’eau et a I’acide

Les opérations de lavage permettent de réduire la fraction de cendres dans la
biomasse a partir de la solubilisation de certains de leurs composés dans une solution
aqueuse (Lopez-Gonzalez et al., 2014).

Le type de lavage est donné par le type de solution aqueuse employée : I'eau
désionisée (lavage a I'eau) ou une solution d’acide dilué (lavage a I'acide) (C. Chen et
al., 2020).

L’efficacité d’extraction des cendres dépend principalement de la température
a laquelle s’effectue I'opération de lavage, du rapport massique de solution aqueuse a
la masse de solide, du temps de lavage et des caractéristiques de la biomasse (D.
Chen et al., 2019; Deng et al., 2013). De plus, dans le cas du lavage acide, la nature
de I'acide utilisé (en général, I'HCI ou 'H2S0O4) ainsi que sa concentration vont aussi
influencer I'extraction des cendres (J. Wang et al., 2018).

Il est nécessaire de préciser que, les opérations de prétraitement par de lavage,
conduisent a une perte de matiére organigue dans la solution de lavage compte-tenu
de la présence de composés solubles dans la biomasse (acides organiques et sucres
principalement) (Singhal et al., 2021a).

En ce qui concerne les éléments chimiques, on peut noter que les lavages

conduisent plus particulierement a la solubilisation du potassium, du sodium et du
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magnésium. En particulier, le lavage acide permet, en plus I'extraction du calcium, et
une élimination accrue de ces éléments en comparaison au lavage a I'eau (D. Chen et
al., 2019 ; Ross et al., 2009).

2.4.2 Filtration

La filtration est une opération permettant d’abaisser significativement la teneur
en eau des microalgues. Grace a cette technique, il est possible d’atteindre des
teneurs en matiere seche de 18% a 27% suivant la technologie de filtration employée.
Elle est en général , précédée d'une étape initiale de concentration des algues en
milieu de culture (récolte primaire) comme, par exemple, la sédimentation avec
floculant (Weschler et al., 2014).

La filtration consiste a forcer le passage de la solution algale dans une
membrane (filtre) en appliquant une pression en amont du média filtrant. Le solide
reste dans le filtre et la phase aqueuse traverse la membrane (Barros et al., 2015).
Celle-ci doit donc étre adaptée a la taille des algues et a leur potentielle agglomération
(Zhou et al., 2013). La centrifugation peut également étre mise en ceuvre. Elle requiert
néanmoins beaucoup plus d’énergie (Weschler et al., 2014), et c’est pour cette raison

gu’elle ne sera pas étudiée dans le cadre de nos travaux.

2.4.3 Torréfaction humide

La torréfaction humide est un traitement de biomasse également appelé
prétraitement hydrothermal (HTP). Il se déroule a des températures comprises entre
180 et 260°C et sous pression (pression de saturation pour la température opératoire)
de telle sorte que le milieu réactionnel (principalement aqueux) reste a I'état liquide et
en limitant la consommation énergétique lié a sa vaporisation (Q. V. Bach & Skreiberg,
2016a; He et al., 2018).

Cette technologie est principalement étudiées comme alternative pour le
prétraitement de biomasses tres humides (Q. V. Bach et al., 2017) avec comme
principal objectif et en visant la production d’hydrochar (combustible solide a forte
teneur en carbone) pour des applications énergétiques (Q. V. Bach et al., 2014). Cette
opération s’accompagne de la génération d’'un gaz composé majoritairement de CO:
(90-95%) et d’une solution aqueuse contenant des produits solubles comme des

glucides, des furanes, du furfural et des composés phénoliques (Q. V. Bach &
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Skreiberg, 2016b). Globalement, les rendements énergétigues et massique de la
torréfaction humide dépendent de la biomasse utilisée, mais aussi de conditions
opératoires (température et temps de réaction) (He et al., 2018).

Les principaux effets de la torréfaction humide sur la biomasse sont
'augmentation de son pouvoir calorifique, 'amélioration de sa broyabilité, de sa
pelletabilité et de son hydrophobicité (He et al., 2018).

Par ailleurs, la torréfaction humide permet de réduire considérablement la
fraction de cendres dans la biomasse par la solubilisation de ces éléments en phase
aqueuse (Q.-V. Bach et al., 2015). La matiere organique (comme les carbohydrates)
est aussi plus séverement hydrolysée compte tenu de la valeur de la température
régnante.

Une diminution de la rétention d’azote dans la biomasse a aussi été observée
avec l'augmentation de la sévérité du traitement (température et temps de réaction)
de la torréfaction humide de la Nannochloropsis oculata. Cette réduction peut étre
expliquée par I'hydrolyse des protéines et acides nucléiques. La quantité d’azote
restant dans I'nydrochar vient possiblement des peptides hydrophobiques, d’acides
aminés ou des produits de la réaction de Maillard. Finalement, cela représente un

avantage pour les procédés en aval (Du et al., 2012).

2.4.4 Torréfaction seche

La torréfaction seche ou pyrolyse a basse température est un traitement
thermique ou les caractéristiques du combustible solide sont améliorées. Lors de cette
opération, le combustible solide est soumis a des températures comprises entre 200
et 300°C en atmosphére inerte. L’'opération conduit a la production de trois fractions :

e Un solide (appelé biochar ou torréfiat) et contenant la plus grande partie de la
masse initiale de la biomasse a prétraiter

¢ Des gaz incondensables (composés trés majoritairement, de CO,, CO)

¢ Une fraction liquide, appelée goudrons, et principalement composée d’eau et de
molécules organiques légeéres.

Les pourcentages moyens de chacune de ces fraction sont reportés ci-dessous
(Casajus, 2010).
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Goudrons
15%

Figure 5 Répartition moyenne des produits lors de la torréfaction d’une biomasse séche (Casajus, 2010).

Parmi les trois familles de macropolymeres constitutifs de la biomasse, la plus
touchée par la torréfaction est I'hnémicellulose (D. Chen et al.,, 2018). Il est donc
possible de représenter le processus de torréfaction a partir des schémas réactionnels
de dégradation thermique de ce composé (Casajus, 2010). Trois de ces schémas
réactionnels sont présentés ci-dessous :

Schéma mono- ) ) o )
o Hemicellusose — Volatils + Résidu carboné
réactionnel
Schéma réactionnel de
Koufopanos
Hemicellusose — Intermédiaire — Volatils + Résidu carboné
(Koufopanos et al.,

1989)

Schéma réactionnel de
Di-Blaisi et Lanzetta (Di
Blasi & Lanzetta, 1997)

Hemicellusose — Intermédiaire + Volatils

Intermédiaire — Résidu carboné + Volatils

De facon similaire au cas de la torréfaction humide, la torréfaction séche permet
aussi 'augmentation du pouvoir calorifique de la biomasse, la diminution de son
humidité et 'amélioration de sa broyabilité et de sa hydrophobicité (K.-T. Wu et al.,
2012). Par contre, sa pelletabilité est diminuée compte tenu de la dégradation de

’hémicellulose et d’une partie de la lignine, assurant la cohésion mécanique des
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pellets (Q. V. Bach & Skreiberg, 2016b). En outre, la torréfaction seche concentre la
biomasse en cendres puisqu’elles sont conservées dans la biomasse tandis qu’une
partie de la matiere organique est perdue (Q.-V. Bach et al., 2013).

Finalement, l'utilisation de la torréfaction séche pour le prétraitement de la
biomasse requiert encore que quelques défis technologiques et économiques soient
surmontés (Bach & Skreiberg, 2016).

2.4.5 Séchage thermique.

Le procédé de séchage thermique consiste en I'élimination de 'humidité de la
biomasse par évaporation (Weschler et al., 2014).

Dans le contexte de cette thése, le séchage thermique est une opération de
prétraitement discriminante compte tenu de la biomasse d’étude et la voie de
conversion choisie. Malgré son codt, énergétiguement important, 'emploi d’une
technologie de séchage lors du prétraitement de la biomasse va permettre d’atteindre
des niveaux acceptables d’humidité pour la gazéification ou la combustion.

A priori, pour la combustion directe, 'lhumidité de la biomasse doit étre inférieure
a 50% (Kosowska-Golachowska et al., 2017). Néanmoins, des taux d’humidités plus
bas permettent d’avoir des températures de combustion de la biomasse plus élevées
dans les flammes, et donc, un meilleur gradient de température qui a son tour autorise
une combustion complete du combustible. Cela réduit également la durée du
processus et donc le temps de séjour dans la chambre de combustion (Miranda et al.,
2015).

Pour la conversion par gazéification, 'humidité de la biomasse a un impact
direct sur I'efficacité énergétique du systéme ainsi que sur le pouvoir calorifique du gaz
produit. Ainsi, il est préférable que I'humidité de la biomasse reste autour de 10-20%
(Basu, 2010; Raheem, 2015).

2.5 Evaluation économique des briques technologiques

Dans le contexte de ces travaux de thése, I'étude économique se restreint aux

dépenses d’investissement (CAPEX sigle en anglais) et d’exploitation (OPEX sigle en
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anglais) dans le but de réaliser une premiere évaluation sur les codts des productions
d’un produit désiré par la conversion des algues.

Généralement, les colts opératoires viennent de trois catégories : coUlt
variables, colt de la main-d’ceuvre, colts fixes. Les colts variables sont les dépenses
proportionnelles a la production et ils se résument en co(t de matiere premiere et codt
des utilités (I'eau, la vapeur, I'électricité etc). Les colts de main-d’ceuvre concernent
le personnel opérationnel pour la maintenance, I'administration, le marketing,
l'opération, la surveillance etc. Et enfin, les colts fixes sont liés aux codts
d’'investissement et ils sont d0 a la maintenance (inspection, arréts de production,
réparation etc), les taxes et les assurances et les charges indirectes de l'usine et du
siege social (Chauvel, 2003).

Dans la littérature, il est possible de trouver des corrélations basées sur des
données réelles pour I'estimation du CAPEX et/ou de 'OPEX de certaines briques
technologiques considérées dans cette these. Les opérations unitaires concernées

sont indiquées dans le tableau ci-dessous avec leurs références respectives.

Tableau 4 Liste des opérations unitaires dont des corrélations pour le CAPEX et 'OPEX trouvées dans la
littérature.

Opération unitaire CAPEX OPEX Référence
Torréfaction seche Oui Oui (Lokmit et al., 2023)
Digestion anaérobie Oui Oui (Tsilemou & Panagiotakopoulos, 2006)

(Bibber et al., 2007; Larson et al., 2009;
Swanson et al., 2010)

Gazéification Oui Oui

Réacteur tubulaire a . . _
it f Oui Oui (Uebbing et al., 2020)
it fixe

Pour les autres technologies, des méthodes d’estimation peuvent étre
appliquées pour calculer les colts d’'investissement. Dans ce sens, plusieurs sont les
choix se présente, comme exemple, des méthodes factorielles (H.J. Lang, N.G. Bach,
W.E. Hand, méthode pré-estime etc) et de méthodes exponentielles (R.D. Hill, F.C.
Zevnik et R.L. Buchanan, G.T. Wilson etc) (Chauvel, 2003).

L’application numérique pour ces méthodes requiert des informations sur les

technologies comme le type d’équipement, la capacité, les matériaux, les conditions
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opératoires et la surface. En raison de l'incomplétude de données, un jeu d’hypothése

devra étre posé pour réaliser ces estimations.

2.6 Optimisation des procédés de conversion d’algues

L’optimisation de procédés est un axe clé dans ces travaux de thése, mais aussi
dans le contexte général de production d’énergie a travers de la biomasse algale car
les colts de production sont un désavantage majeur des bioraffineries d’algues. Ainsi,
plusieurs études ont été menées visant la minimisation de ces colts de production afin
de rendre ces bioraffineries économiquement viables (Galanopoulos et al., 2019;
Gebreslassie et al., 2013; Rizwan et al., 2015). Il est a noter que ces études se
focalisent surtout sur la production de biodiesel a partir des algues.

Au vu de la variété de technologies applicables pour ces bioraffineries, un large
nombre de procédés peuvent étre congus a partir de la combinaison de ces opérations
unitaires. Pour cela, I'optimisation structurelle s’avére une approche adaptée pour la
réalisation d’études techno-économiques autour de ce sujet (Uebbing et al., 2020).

Les phases indispensables pour cette approche dans l'ingénierie de systemes
sont identifiées dans la littérature. Elles sont: Le recensement des briques
technologiques ; Leur modélisation ; La délimitation de la superstructure (combien
d’étapes et de procédés possibles par étape) (Galanopoulos et al., 2019; Rizwan et
al., 2015).

2.7 Bilan de I'état de I'art

L’exploitation de la biomasse algale pour la production d’énergie ou de vecteurs
énergétiques se montre prometteuse et attractive, principalement, grace a :
e La possibilité de cultiver les algues avec le CO; issu d’un procédé industriel ;
e La disponibilité de macroalgues apres des marées vertes (considérées comme
des déchets) ;

e La non compétition avec des ressources agricoles (terres et eau douce) ;
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e Le pouvoir calorifique des algues qui est comparable a ceux d’autres biomasses
valorisables par combustion ou gazéification ;
e Le taux de croissances des algues et leur taux de fixation de CO-,

Dans le cadre de nos travaux, un premier focus a été réalisé sur les procédeés
de conversion thermochimique par combustion directe et gazéification. Pourtant,
d’autres technologies de conversion peuvent étre considérées et ont été ajoutées dans
le cadre de cette thése. Ainsi, les vecteurs énergétiques envisagés comme résultants
potentiels ont été élargis pour englober non seulement la production de syngaz ou de
chaleur, mais aussi la conversion de syngaz pour la production de CH4 ou H2 (via
méthanation ou via conversion du gaz a l'eau), la production de biogaz (par
meéthanisation) et le reformage a sec du biogaz pour la production de syngaz.

Deux défis principaux liées a l'utilisation des algues dans des procédés
thermochimiques ont été identifiés, leurs teneurs en cendres et leur humidité. Afin de
pouvoir éliminer ces inconvénients ou méme densifier énergétiquement cette
biomasse, quelques opérations unitaires visant a prétraiter les algues avant leur
valorisation ont été recensées et explicitées. Ces opérations unitaires sont : le lavage
a l'eau, le lavage a l'acide, la torréfaction humide ; la filtration ; le séchage thermique
et la torréfaction séche.

A ce jour, ce contexte précis du couplage entre ces opérations unitaires de
prétraitement et les technologies de conversion considérées sous une logique

d’optimisation reste inexploité.
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3 Méthodologie

L’état de l'art relatif a I'exploitation des algues par voie thermochimique pour
leur transformation en un vecteur énergétigue a permis de recenser les briques
technologies pouvant étre mises en ceuvre pour leur pré-traitement et leur conversion.

L’objet de ce chapitre est a présent de montrer comment ces différentes briques
vont-étre représentées par des modeles mathématiques, permettant d’évaluer les
grandeurs caractéristiques du produit résultant de leur utilisation, en termes de débit
massique, de composition, de consommation d'utilité et de leurs codts
d’investissement et opératoires.

Pour les briques technologiques pouvant étre assemblées pour constituer le
procédé de prétraitement, un modele général va étre établi a partir de données
expérimentales (issues de la littérature ou d’expériences menées dans le cadre de nos
travaux). Ces modeéles reposent principalement sur 'utilisation de :

¢ Rendements massiques et énergétiques (relatifs a la matiére séche de
la biomasse (matiére organique et cendres)) ;

e Consommation énergétique ;

e Consommation d’utilités (eau chaude, vapeur, azote, acide etc).

La représentation mathématique des briques technologiques utilisées dans la
chaine de valorisation (gazéification, combustion, réacteurs catalytique...) repose,
quant a elle, sur I'élaboration de modéles de connaissances, s’appuyant sur un jeu
d’hypotheses.

Ces différents modeles, accompagnés de leurs données économigues seront
ensuite introduits dans un probléme plus général d’optimisation, résolu grace a
I'utilisation du logiciel GAMS, permettant, non seulement de résoudre les équations du
modele, mais aussi de les agencer et de fixer certains de leurs parameétres opératoires
pour minimiser ou maximiser une fonction « objectif » (objectif économique,
énergétique...). Ce type de problématique, incluant de I'optimisation structurelle, ou
des variables binaires sont utilisées pour qualifier I'existence (ou non) de briques
technologiqgues avec des modéeles mathématiques non linéaires (cinétiques
réactionnelles par exemple) est une problématique bien connue en optimisation et
rentre sous l'appellation « Mixed Integer Non Linear Programming ». Les prochains
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paragraphes proposent de montrer comment ce type d’approche a été utilisé pour
définir une chaine de valorisation compléte de biomasse algale, incluant pré-traitement

et valorisation thermochimique.

3.1 Modeles mathématiques

Ce paragraphe est dédié au développement des modeles mathématiques
utilisés pour représenter le fonctionnement de chacune des briques technologiques
pouvant étre incluse dans la chaine de valorisation globale. L’attention se portera,
dans un premier temps, sur les modeéles utilisés pour représenter le fonctionnement
des opérations de prétraitement, reposant sur des modéles simplifiés (utilisation de
rendements) issus de données de la littérature ou d’expériences réalisées dans la
cadre de ce travail. La deuxiéme partie de ce chapitre sera, quant a elle, dédiée a
I'établissement des modéles mathématiques reposant sur une modélisation plus
détaillée pour représenter les étages de gazéification/combustion, réaction catalytique
et digestion anaérobie. Il est important de mentionner que les données économiques
relatives a ces briques technologiques seront également proposées dans cette

section.

3.1.1 Modeles de prétraitement
Comme nous 'avons montré dans la partie introductive, trois objectifs potentiels
sont recherchés pour le prétraitement de la biomasse algale :
e Reéduction de I'humidité
e Réduction de la teneur en cendres.
e Augmentation de la valeur du pouvoir calorifique
Les modéles établis pour les briques technologies de prétraitement ont pour
objectif de calculer de maniere simplifiée :
e Les courants matiére de sortie en termes de :
o Débit massique ;
o Composition proche (Matiére organique, cendres et
humidité eau) ;
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o Composition élémentaire (C, H, O, N, S) ;
o Composition  biochimique  (carbohydrates, lipides,
protéines et inertes).
e Le pouvoir calorifique de la biomasse sortante ;
o La consommation d’énergie et d’utilités impliquées dans I'opération.
Ces modeles sont basés sur 12 parametres principaux que sont le rendement
énergétique et 11 rendements massiques pour les composés «i» de la phase solide
(matiere organique et cendres ; carbohydrates lipides, protéines et inertes ; C, H, O,
N, S):

Rendement massique du constituant i (1, ;)

ml

P o= — 1
T = i Q)
Rendement énergétique (ng) :
PCS
_ _org f
e =Tm” prs 2

Ou m correspond au débit massique du courant d’entrée (indice 0) ou sortie
(indice f), tandis que PCS correspond au pouvoir calorifique supérieur (base séche
sans cendres). A titre d’exemple, n,, ¢ défini par I'équation (1) et utilisé dans I'équation
(2) correspond au rendement massique de la matiére organique.

Le schéma ci-dessous est utilisé pour représenter les opérations unitaires de

prétraitement :

Sortie
Secondaire (S)

I

Entrée principale Opelra.tlon Sortie principale
(BMy) — unitaire ——> (BMy)

(Proc)

] Consommation

Utilité (U) Energétique (Qproc)

Figure 6 Schéma bloc pour une opération unitaire quelconque dans I'étape de prétraitement.

Les courants appelés «entrée principale » et «sortie principale »
correspondent aux courants entrant et sortant de la brique technologique et porteurs
de la quantité d’intérét (biomasse algale). L'« utilité » correspond a une entrée de
matiére auxiliaire de I'opération unitaire tandis que la « sortie secondaire » correspond
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a la fraction évacuée de l'opération, hors grandeur d’intérét pour une valorisation
ultérieure.

En termes de représentation mathématique, chacun des courants de matiére
est représenté, par son débit massique, mais aussi par son analyse proche (matiere
organique, humidité et cendres), son analyse élémentaire (en termes de teneur
pondérale en Carbone, Hydrogéne, Oxygéne, Azote, et Soufre) et son analyse
biochimique (carbohydrates, lipides, protéines et inertes). Ainsi, treize variables
décrivent un courant de matiére (1 débit et 12 compositions).

Par ailleurs, pour caractériser une opération unitaire quelconque dans le
prétraitement, il faut donc déterminer les 4 quatre courants de matiere associés
(« entrée principale », « sortie principale », « sortie secondaire » et « utilité »), la
consommation énergétique de la brique technologique et le pouvoir calorifique de la
biomasse sortante. Ainsi, en fixant les caractéristiques de l'entrée principale de
biomasse, les modéles des opérations unitaires doivent permettre d’évaluer un total

de 41 variables (recensées au sein du tableau suivant).

Tableau 5 Variables a déterminer par le modéle
mathématique pour chaque brique technologique.

Variable Nombre
Sortie principale (BMy) 13
Utilité (U) 13
Sortie secondaire (S) 13
Consommation énergétique 1
Pouvoir calorifique du courant 1
BM:;

Total 41

Pour chaque brique technologique considérée, il est possible d’écrire les

éguations suivantes :
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Bilan de matiere partiel - Composition proche (p) :

Mgm, * Xp, + My " X = My, 'ngf + Mg - x¢ (3 Nb.Eq.=3

Bilan de matiére partiel — Composition élémentaire/biochimique (ub) :

3 . P Lub s P ub s .~P . ,ub LR
mBMo xBMO xBMO+mU xU Xy = mBMf xBMf xBMf+mS xS

- xg? (4 Nb.Eq.=9

Normalisation de la composition de la sortie principale :

Zxé’mf =1 (5) Nb.Eg.=1

p

Normalisation de la composition de la sortie secondaire :

ZXE =1 (6 Nb.Eq.=1

p

Courant d’utiliteé :

U = f(BM,) (7) Nb. Eq. =13

Consommation Energétique :

Qpr = f(BM,,U,BMy, S) (8 Nb.Eq.=1

Rendement massique (cendres, matiére organique, éléments, polyméres) :

nhy = =L (9 Nb.Eq.=11
mlo
Rendement énergétique :
PCS
__ _org f —
Ng = N PCS, (10) Nb.Eg.=1

Nb. Eq. Total = 40
Ou:
Mgy, - Débit massique de I'entrée principale
Mpy, Débit massique de la sortie principale
my : Débit massique de l'utilité
mg : Débit massique de la sortie secondaire
xP : Fraction massique du composé « p » appartenant a la composition proche base humide (matiére organique
(org), humidité (hum) et Cendres (cen))
x*P : Fraction massique du composé « ub » appartenant a la composition ultime (C, H, 0, N,S) ou biochimique (carb,
lipi, prot et iner) base seche sans cendres

Qpr: Consommation énergétique d’une brique technologique quelconque



Comme on peut le remarquer, il y a un déséquilibre entre le nombre de variables
a déterminer (41) et le nombre d’équations que nous écrivons (40). Une spécification
complémentaire sera donc apportée afin de saturer le hombre de degrés de libertés
de chaque brique technologique.

Les paramétres « empiriques » associés a chacune de ces briques sont issus
de la littérature et de résultats expérimentaux menés dans le cadre de nos travaux.
Les paragraphes suivants ont pour principal objectif d’expliquer comment ils ont été
obtenus.

A titre de simplification, les rendements massiques des constituants dans
'analyse élémentaire et biochimique seront supposés égaux a celui de la matiere
organique dans un premier temps.

vi € {C,H,0,N,S,carb,lipi,prot, iner} ni, = g,
Il reste donc nécessaire de préciser, pour chaque brique :
¢ Les rendements massigues pour la matiére organique et pour les cendres ;
e Laconsommation énergétique ;

e Le besoin en utilité ;
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3.1.1.1 Lavage a I'’eau et a 'acide

Les valeurs de rendements massiques et énergétiques, tels qu’ils ont été définis
dans ces travaux, ne se trouvent pas explicitement dans la littérature pour le cas des
lavages. Néanmoins, ils peuvent étre déduits des données reportées et d’un certain
nombre d’hypothéses.

Ainsi, dans les travaux de C. Chen et al., 2020, les données d’analyse proche
et ultime résultant du lavage a I'eau et a I'acide de Chlorella Vulgaris ont été reportées,
ainsi que les PCI en base séche des biomasses aprés lavage.

Afin de déterminer les rendements massiques pour les cendres et pour la
matiére organique a partir de ces données, les hypothéses suivantes ont été posées :

e Seuls les carbohydrates ont été solubilisé lors du lavage (Singhal et al., 2021b) ;

e Le pouvoir calorifique de la biomasse peut étre estimé par la moyenne pondérée

du pouvoir calorifique des composés biochimiques (carbohydrates, protéines et
lipides) (Lardon et al., 2009).

Ces hypothéses permettent ainsi d’exprimer le rendement massique de la

matiére organique comme sulit :

org _ PCleqrp — PCly (11)
™ " PClegr, — PCI;

Ou PClI,,, correspond au pouvoir calorifique inférieur des carbohydrates (13
MJ/kg) (Lardon et al., 2009) tandis que PCI, et PCI représentent respectivement les
pouvoirs calorifiques (en base seche et hors cendres) reportées par C. Chen et al.,
2020 pour la biomasse avant et apres lavage.

A partir de la valeur trouvée pour le rendement massique de la matiére

organique et des fractions de cendres avant et apres lavage (x*" et x°" en base

séche), le rendement massique de cendres s’exprime par :

org . ..cen __ acen
con _ T X (1= x5 12)

m xgen . (1 _ x]cren)

Connaissant par ailleurs les PCI des biomasses avant et aprées lavage, et le
rendement organique massique calculé par (11), le rendement énergétique est
immédiatement évalué a partir de la relation (2) et du PCS. Ce dernier se calcule
directement a travers la valeur de PCI et de la fraction massique en hydrogéne dans
la matiére organique x (expression ci-dessous) (Basu, 2010) :
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PCS (M]/kg) = PCI(M] /kg) + 2,26 - (9 - x) (13)

Le Tableau 6 suivant regroupe les valeurs de rendements obtenus par cette
méthode.

Tableau 6 Rendements massiques de la matiére organique
et des cendres et rendement énergétique. Lavages.

Brique

. Mm° 5" ur
technologique
Lavage a l'eau 93,97% 74,52% 97,4%
Lavage a I'acide 77,89% 51,88% 88%

En ce qui concerne les utilités associées aux opérations de lavage, elles ont été
considérées comme de 'eau pure (la présence d’acide n’est pas explicitement intégrée
dans le modele, compte tenu des especes retenues pour représenter les courants de
biomasse a valoriser). En termes de débit massique, la littérature propose des rapports
(Rs_p) variants entre 10 et 20 pour des lavages a l'acide et a I'eau respectivement.

(Ross et al., 2009; J. Wang et al., 2018). Les équations suivantes retranscrivent ces
hypothéses :

mUWW oudw — Rs_y 'mBMO (1- xg}\%l (14)
xlf}lvll:;lv ou AW = 1 (]5)
Vi # hum Xw ouaw = 0 (16)

Une fois I'entrée utilité parfaitement caractérisée, il reste néanmoins nécessaire
d’ajouter une spécification afin de saturer le degré de liberté du probléme. Dans le cas
des opérations de lavage, cette spécification se fait a niveau du courant de sortie
secondaire qui représente la perte des constituants par solubilisation lors de
I'opération. Comme il est implicitement considéré que I'eau ne fait partie des espéeces
pouvant étre dissoutes, il est considéré que sa teneur dans le courant secondaire est
égalea0:

xg#/TMr;ouAW = 0 (]7)
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D’aprés la description des lavages dans la littérature (C. Chen et al., 2020; Ross
et al.,, 2009), il est possible d’'assumer que la consommation énergétique de ces
opérations unitaires vient principalement du réchauffement des solutions aqueuses
utilisées et de I'agitation qu’elles requiérent. Ainsi, en négligeant la consommation
énergétique nécessaire a 'agitation, il est possible d’évaluer la demande énergétique

comme Ssuit :

Qmjﬂi";‘m = %Cphum(TW —-Ty) (18)

Ou Quw or Q4 représentent respectivement les consommations énergétiques
des technologies de lavage a I'eau et a I'acide (en kWh/t d'utilité), Cp™™, la capacité
calorifique de I'eau (en kJ/kg K) tandis que T, et Ty, représentent, la température
ambiante de I'eau et la température de lavage (fixée a 45°C).

Afin que les valeurs utilisées dans notre modéle soient spécifiques aux
substrats utilisés, il a été choisi d’effectuer une campagne expérimentale dédiée. Les
paragraphes suivants proposent une synthese de cette étude pour les opérations de
lavage.

La matiére premiére utilisée a été la Chlorella Vulgaris en poudre de la société
Greensea.

La réduction de la fraction en cendres de la biomasse étant un paramétre
discriminant pour évaluer l'efficacité des traitements de lavage, les expériences
menées se sont particulierement portées sur son évolution durant les traitements
expérimentaux mis en place.

Tout d’abord, la fraction initiale des cendres a été déterminée par la combustion
de la biomasse dans un four a moufle a 750°C pendant 7h (Ordre de grandeur pour la
température dans processus thermochimiques). La fraction initiale de cendres (xs°")
obtenue a été de 8.083 % + 0.6897%, sur base seche, a partir de I'analyse de huit
échantillons. Cette valeur est conforme a la spécification fournisseur (x§" < 13%) et
a la valeur trouvée dans la littérature pour la méme espéce d’algue (6.74 %=x 1.2%)
(Raheem et al., 2021).

Afin de différencier les lavages, le critére Cy, relatif a la concetration en acide
dans la solution de lavage est utilisé. Si sa valeur est nulle, le lavage est a I'eau pure
et dans le cas contraire, il s’agit bien d’'un lavage acide.

Le protocole expérimental que nous avons mis en ceuvre peut se résumer ainsi :
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e Mélange des micro algues en poudre avec la solution de lavage, selon le ratio
Rs_y précédemment défini et avec la concentration en acide Cy,.

e Montée en température jusqu’a la température de travail Ty, sous agitation.

e Maintien de ces conditions durant la durée D.

e Séparation de la phase solide et de la phase aqueuse par centrifugation (Hettich
Benchtop Centrifuge UNIVERSAL 320 a 12000G (3500 rpm) pendant 15
minutes)

¢ Dans le cas d’'un lavage acide, la phase solide résultant de la centrifugation est
rincée pendant 10 minutes avec de I'eau déminéralisée afin d’enlever les traces
d’acide dans cette phase et centrifugée a nouveau ;

e Séchage (24h a 105°C) et combustion dans le four a moufle & 750°C pendant
7h du résidu solide.

e Pesée finale

Les plages de conditions opératoires mises en ceuvre dans le cadre de ces
travaux sont recensées au sein du Tableau 7. Elles ont été déterminées a partir de
celles classiquement trouvées dans la littérature (C. Chen et al., 2020; Deng et al.,
2013; Ross et al, 2009; Singhal et al., 2021b, 2021c). Afin de qualifier la

reproductibilité de I'opération, chaque expérience a été reproduite 3 fois.

Tableau 7 Facteurs expérimentaux et leurs intervalles.

Facteurs Expérimentaux Intervalle
rl?;%g?éts\éo!ﬁ?&iejolution de lavage-masse d’algue en ml/g de 5 mllg — 20 mifg
Concentration de la solution de lavage en HCl en M (Cy,) 01M-1M
Durée du lavage en heure (Dy,) 0,5h-3h
Température de lavage en °C (Ty,) 30°C-90°C
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A partir des pesées avant et aprés lavage, il est possible de déterminer les

propriétés suivantes :

Masse de l'échantillon aprés combustion
= - - (19)
Masse de l'échantillon aprés séchage

Frac.des cendres (x°™) =

Masse de cendres de léchantillon apres lavage

% Rend. .d d ceny =100 - 20

% Rend.mass. de cendres (i Masse de cendres de l'échantillonavant le lavage (20)

% Elim. des cendres (E€€") = 100 — n<en 21D
Masse de l'échantillon apres séchage - (1 — x°"

%Rend.mass.de m.org. (e °) = 100 - P ge:( ) (22)

Masse de matiere organique avant le lavage

3.1.1.1.1 Etude expérimentale

3.1.1.1.1.1 Effet de latempérature
La température de lavage a été le premier facteur expérimental évalué pour des
valeurs a 30°C, 60°C et 90°C 2. Les autres parametres ont été fixés selon le tableau

ci-dessous et les résultats sur I'élimination des cendres sont reportés en Figure 7 :

Tableau 8 Valeur des autres facteur expérimentaux. Evaluation de I'effet de la température. Lavage.

Facteur expérimental Valeur
Rapport volume de solution de lavage-masse d’algue en ml/g de matiére
séche 10
(Rs—m)
Concentration de la solution de lavage en HCl en M (Cy,) 0

Durée du lavage en heure (Dy,)
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Effet de la température sur I'élimination de cendres
45.00%
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35.00%

30.00%
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20.00%

15.00%

% Elimitation de cendres

10.00%

5.00%

0.00%

30°C 60°C 90°C
Température (°C)

Figure 7 Effet de la température sur le pourcentage d’élimination des cendres. Lavages.

Cette figure (Figure 7) présente les pourcentages d’élimination de cendres
moyen aux températures d’étude avec une barre d’erreur de 5%. Pour toutes les
expériences effectuées, les écarts-types étaient inférieur a cette valeur (Tableau 10).
A lissu de ces lavages, la fraction de cendres dans la matiere solide a été diminuée a

des valeurs comprises entre 6,66 % et 7,22% de matiere séche (Tableau 9).

Tableau 9 Fraction de cendres dans la matiére séche avant et aprés lavage. Evaluation de leffet de la
température. Lavages.
Fraction de cendres

Microalgues .
en base séche
IA"a”t 8,083 % + 0,6897%
avage

Apres lavage

30°C 6,88% + 0,31%
60°C 6,66% + 0,16%
90°C 7,22% = 0,37%
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Normalement, la solubilité, dans I'eau, de quelques éléments contenus dans les
cendres augmente avec la température. Ainsi, il est envisagé que plus de cendres
soient éliminées avec 'augmentation de la température (Singhal et al., 2021c). Un tel
comportement est bien observé entre les températures de 30°C et 60°C (gain absolu
d’environ 3%) tandis que le contraire se passe entre 60°C et 90°C (perte absolue
d’environ 6%). Une telle observation peut provenir d’une compétition entre la
solubilisation des cendres et la solubilisation de la matiére organique ou tout
simplement cela peut étre résultat d’erreurs expérimentales compte tenu de la
proximité des résultats expérimentaux obtenus (Tableau 10).

Tableau 10 Rendement de la matiére organique et pourcentage d’élimination des cendres. Evaluation de
I'effet de la température. Lavages.

Température Rendement de la matiére organique Elimination des cendres

(°C) (T (Ec)

30 69,53% + 6,70% 36,18% + 4,61%
60 69,86% * 3,67% 39,42% * 3,32%
90 68,40% *+ 1,73% 33,44% + 2,15%

3.1.1.1.1.2 Effet du rapport volume de solution de lavage-masse d’algue
De facon similaire a I'étude thermique, I'effet du rapport volume de solution de
lavage/masse d’algue a été analysé. Les valeurs de autres paramétres expérimentaux

sont présentées ci-dessous.

Tableau 11 Valeur des autres facteur expérimentaux. Evaluation de I'effet du rapport volume de solution
de lavage — masse d’algue. Lavages.
Facteur expérimental Valeur

Température en °C (Ty,) 60 £ 2
Concentration de la solution de lavage en HCl en M (Cy,) 0

Durée du lavage en heure (Dy,) 1
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La biomasse algale a été lavée avec des rapport de 5, 10 et 20 ml/g de
biomasse d’algue. Les résultats sur I'élimination des cendres sont présentés ci-

dessous (Figure 8).

Effet du rapport volume de solution aqueuse - masse d'algues sur
I'élimination de cendres

50.00%

45.00%

40.00%

35.00%

30.00%

25.00%

20.00%

% Elimitation de cendres

15.00%

10.00%

5.00%

0.00%
R-5ml/g R-10ml/g R-20ml/g
Rapport SL/BM (ml/g)

Figure 8 Effet du rapport volume de solution de lavage - masse d’algue sur le pourcentage d’élimination
des cendres. Lavages.

Comme le montre la figure, 'augmentation du Rs_j, se traduit par une
augmentation de I'élimination de cendres qui peut atteindre jusqu’a 44,48% + 2,77%
pour le rapport le plus élevé (20 ml/g) contre 34,16% * 0,56% pour le rapport le plus
petit (5 ml/g). Une possible explication de ce comportement est associée au fait d’avoir
moins de compétition entre les éléments inorganiques lixiviés grace a la quantité d’eau
(Singhal et al., 2021c). Comme dans le cas de I'étude de I'effet de la température, les
valeurs de rendements organiques obtenus sont trés voisines (69.86% et 72.98%.)

Une autre remarque importante est que, pour un Rs_y égal a 5, il a été plus

difficile d’homogénéiser le mélange ce qui peut biaiser les résultats obtenus.
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3.1.1.1.1.3 Effet de ladurée du lavage
Le tableau ci-dessous résume les valeurs des facteurs expérimentaux fixés lors

de I'analyse de I'effet de la durée du lavage.

Tableau 12 Valeur des autres facteur expérimentaux. Evaluation de I'effet de la durée. Lavages.
Facteur expérimental Valeur

Température en °C (Ty) 60 £ 2
Concentration de la solution de lavage en HCl en M (Cy) 0
Rapport SL/BM en ml/g (Rs_p) 10

Quatre durées de lavage ont été utilisées : 30 minutes, 1h, 2h et 3h. Sur la

Figure 9, les pourcentages de cendres éliminées sont reportés.

Effet de la durée sur I'élimination de cendres
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5.00%

0.00%
D-05h D-1h D-2h D-3h
Durée (h)

Figure 9 Effet de la durée du lavage sur le pourcentage d’élimination des cendres. Lavages.

Une légére augmentation de I'élimination des cendres est observée selon la
durée de lavage (plage de variation comprise entre 39,16% et 42,31%, ce qui
représente un écart de 3.15%). Puisque les erreurs expérimentales pour chaque durée
sont plus grandes ou trés proche de cet intervalle (2,02%-5,09%), il est raisonnable de
conclure que le véritable effet de la durée ne peut pas étre averé par cette étude. Dans

la littérature et pour cet intervalle, le méme type de résultat est obtenu (Singhal et al.,
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2021b). La fraction des cendres dans la biomasse lavée a aussi peu varié (5,99%-

6,76%), ainsi que le rendement de matiére organique (67,82%-73,03%).

3.1.1.1.1.4 Effet de la concentration d’HCI la solution de lavage

Finalement, I'eau pure a été remplacée par une solution d’HCI diluée a deux
concentrations différents (0,1M et 1M) afin d’évaluer la performance du lavage a I'acide
dans I'élimination des cendres pour les conditions suivantes :

Tableau 13 Valeur des autres facteur expérimentaux. Evaluation de I'effet de la concentration d’HCI.

Lavage.

Facteur expérimental Valeur
Température en °C (Ty,) 302
Durée du lavage en en heure (Dy,) 1
Rapport SL/BM en ml/g (Rs_u) 10

Pour évaluer la différence entre lavages, les résultats des lavages a I'acide et a

I'eau sont présentés dans la méme figure (Figure 10).

Effet de la concentration d'acide sur |'élimination de cendres
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HCI-OM HCl-0.1M HCl-1M

Conc. HCI(M)

Figure 10 Effet de la concentration d’acide sur le pourcentage d’élimination des cendres. Lavages.

En comparant ces trois expériences, la différence sur le pourcentage de
cendres éliminées est trés remarquable. Tandis que, pour le lavage a l'eau, les

cendres sont éliminées a la hauteur de 36,18%, pour les lavages acides, ce
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pourcentage atteint 59,73% et 63,96% selon la concentration. Ce taux d’élimination
permet d’obtenir, aprés lavage acide, une biomasse ayant une fraction en cendres
comprise entre 4,61% et 4,04%.

En termes d’extraction des cendres, cette meilleure performance du lavage
acide est en accord avec d’autres études dans la littérature comme (C. Chen et al.,
2020; Ross et al., 2009; J. Wang et al., 2018). Par contre, il était aussi attendu que
plus de matiére organique soit perdue lors des lavages a 'acide, mais cette possibilité

n’a pas été observée (voir Tableau 14).

Tableau 14 Rendement de la matiére organique. Evaluation de l'effet de la concentration d’acide.

Lavages.
Concentration en HCI Rendement de la matiere
(M) organique (5,7
0 69,53% + 6,70%
0,1 78,04% + 1,60%
1 75,13% + 0,22%

Aprés le lavage a I'acide, des traces d’HCl restent dans la biomasse lavée. Pour
éliminer ces traces, la biomasse a été rincée successivement avec de l'eau
déminéralisée jusqu’a atteindre un pH aux alentours de 6 dans I'eau de ringage. L’eau

résultant du premier ringage posséde un pH d’environ 1.
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3.1.1.1.1.5 Bilan sur les expériences de lavage

Le Tableau 16 ci-apres propose une synthése des valeurs expérimentales
obtenues pour cette opération unitaire, ainsi que la fraction de cendres finale dans la
microalgue lavée.

Dans I'ensemble, toutes les expériences de lavage ont démontré une réduction
de cendres dans la biomasse d’au moins 30%.

Dans le cadre du lavage a 'eau (essais a concentration 0), une moyenne de
38,79% dans I'élimination des cendres a été obtenue et une fraction finale de cendres
de 6,86% (pour une fraction initiale de 8,08%).

Concernant les parametres expérimentaux, le rapport SL/BM a été le seul a
présenter une influence importante sur I'extraction de cendres pour cette biomasse,
pour les intervalles considérés.

Par rapport aux données de la littérature, les résultats de rendements
organiques sont sensiblement différents de ceux observés dans la littérature pour les
lavages a I'eau. Dans ces travaux une moyenne de 74% de rendement organique a
été obtenu contre des valeurs supérieures a 85% dans la littérature (valeurs reportées
ou estimées) (C. Chen et al., 2020; Singhal et al., 2021b). Cette différence peut
provenir des écarts dans les protocoles expérimentaux, des erreurs expérimentales
ou des différences entres les biomasses (type, taille, composition etc).

Les solutions d’HCI diluées aux concentrations de 0,1M et 1M ont été tres
performantes pours I'élimination des cendres. L'utilisation d’une solution acide pour le
lavage a permis d’atteindre une réduction pouvant aller jusqu’a 64% de la quantité de
cendres pour la solution a 1M, ce qui représente un gain d’environ 76,8% par rapport
au lavage a 'eau sous les mémes conditions. En contrepartie, cette opération requiert
des étapes supplémentaires de ringage pour diluer I'acide restant dans la biomasse
lavée.

Ces données obtenues seront exploitées pour décrire les opérations unitaires
de lavage. Pour le lavage a I'eau, les niveaux de température, durée et rapport SL/BM
sont pris a leur seuil minimum, soit 30°C, 30 minutes et 10 ml/g (5ml/g présente un
probléme d’homogénéisation), dans le but de minimiser la demande énergétique et le

colt d'investissement de I'opération. Le besoin d’'une étape de ringage supplémentaire
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(estimé a 1L d’eau/g de biomasse) lors du lavage acide semble conduire a une
infaisabilité de ce processus a I'’échelle industrielle.

Pour estimer les valeurs de rendements énergétiques, une expression va étre
déduite des équations (11) et (13) en conservant les hypothéses qui ont permis de les

obtenir. Cette expression se présente comme suit :

23

PClarp + 2,26 - ng)

=1-1-ny°
e A=\ "per, 42,26 %8

Ci-dessous les données de rendement massique et énergétiques des lavages

a I'eau et a I'acide sont présentées :

Tableau 15 Résultats expérimentaux ajoutés dans les modéles de lavage a l'eau et lavage a l'acide.

Lavage Rendement massique de la Rendement Rendement massique
g matiére organique (1o, °) énergétique (g) des cendres (5™
Eau 69,53% 80,30%° 63,82%
Acide 78,04% 85,80%" 40,27%

Conformément a la littérature, le lavage a l'acide a montré une meilleure efficacité pour
I'élimination des cendres. Cependant, on s'attendait a ce que cette opération entraine
également une perte de matiere organique plus importante, ce qui n'a pas été observé. Parmi
les explications possibles, nous suggérons que la nature de la matiere organique (Liaw & Wu,
2013) et la formation de composants organiques moins solubles lors du lavage acide

pourraient jouer un role.
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Tableau 16 Résultats expérimentaux — pourcentage d’élimination des cendres, fraction finale de cendres et rendement de la matiére
organique. Lavages.

/BM

(ml/g)

Conc

(M)

Elimination de

cendres (%)

Fraction de

cendres finale

Norg(%)

10

0

39,42% + 3,32%

6,66% + 0,16%

69,86% * 3,67%

36,18% *+ 4,61%

33,44% * 2,15%

6,88% * 0,31%

7,22% + 0,37%

69,53% * 6,70%

68,40% + 1,73%

20

34,16% * 0,56%

44,48% * 2,77%

7,38% % 0,04%

7,36% + 0,02%

72,98% * 0,46%

71,74% + 1,36%

0,5

39,16% * 2,43%

42,31% * 5,09%

41,17% + 2,02%

6,76% % 0,03%

5,99% + 0,94%

6,66% + 0,06%

69,00% * 2,87%

73,03% * 6,25%

67,82% = 1,92%

Temp. (°C)

Expérience de base 60

30
Effet de la
température

90
Effet du rapport )
SL/BM
Effet de la durée -

30
Effet de la
concentration d'HCI

30

0,1

59,73% + 1,11%

63,96% * 4,14%

4,61% * 0,14%

4,04% = 0,37%

78,04% + 1,60%

75,13% = 0,22%

Moyenne lavages a

l'eau

38,79%

6,86%

70,30%
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3.1.1.2 Torrefaction humide

Pour la torréfaction humide, les valeurs du rendement massique et du
rendement énergétique sont issues de la littérature et ont été fixées a 61,8% et 69%
respectivement. Ces valeurs font référence a celle obtenues lors de la torréfaction
humide de la Chlorella Vulgaris pour des conditions de traitement fixées a 160°C et
6,18 bars durant 10 min (Q. V. Bach et al., 2017). A noter que la définition du
rendement massique telle que proposée dans cet article ne correspond pas
exactement a la définition utilisée dans nos travaux.

En ce qui concerne le rendement massique, la définition utilisée dans la
littérature est relative au rendement massique de la partie solide de la biomasse et |l
recoit le nom de rendement solide (n$2'4¢) (Q. V. Bach et al., 2017). Ayant différencié
les rendements en cendres et en matiére organigue dans nos travaux, il est nécessaire

d’effectuer une pondération par rapport a ces teneurs pour les évaluer :

cen

lide *f
N =Mm e (24)
Xo
org
org _  solide °f 25
m - T)m xorg ( )
0

Ainsi, si le rendement massique global du traitement (10 min a 160°C et 6,18
bars) est de 61,8% (160°C et 10 min) les valeurs des rendements massiques en
cendres et en matiéres organiques obtenus sont reportées au sein du Tableau 17.

Tableau 17 Rendements massiques de la matiére organique
et des cendres et rendement énergétique. Torréfaction

humide.
Brique technologiqgue  n%%  1°'8 g

Torréfaction humide 63,3% 48,9% 69,0%

Aucune utilité n’est associée a cette brique de prétraitement. Aussi, il est

possible d’écrire :

My = 0 (26)
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V composé xf,‘;;’;p”é =0 27)

Par ailleurs, comme il 'a été supposé dans le cas des opérations de lavage, la

teneur en eau d’humidité dans le courant de sortie secondaire est nulle (spécification).
xgUm =0 (28)

La consommation énergétique de la torréfaction humide est également évaluée
par variation d’énergie interne entre les états initial et final (Benavente et al., 2015; He
et al., 2018).

Tableau 18 Conditions initiale et finale de la torréfaction humide et les enthalpies de correspondantes de
l'eau - base de données NIST.

Condition initiale : 25°C,1 bar, état : liquide Enthalpie initiale: Hy= 104,92
kJ/kg

Condition finale : 160°C, état : liquide sature, 6,18 Enthalpie finale: Hy,= = 675,47

bars kJ/kg

Ici, les propriétés de la biomasse vont étre approchées par celle de I'eau pure
puisque la biomasse entrante est tres humide (xg}ﬁ?~0,8) dans cette opération. Par
ailleurs, comme il s’agit d'une phase condensée, on assimile la variation d’énergie
interne a celle de I'enthalpie. Ainsi, il est possible d’évaluer la, la demande énergétique,

ramenée a I'unité de masse de biomasse a traiter (Qy,, en KWh/t) :

QWT

Mpum,

1
= 5 (hy — ho) 9

hY

La chaleur de réaction a implicitement été négligée dans cette expression.
Néanmoins, on peut remarquer qu’il s’agit ici d’'un majorant puisque tout le flux entrant
(y compris la biomasse) a été considéré comme de I'eau dont la capacité calorifique

massique est élevée (Benavente et al., 2015, 2015).
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3.1.1.3 Torréfaction seche

La littérature permet également d’évaluer les rendements solide et énergétique
pour la torréfaction séche. Ainsi, les travaux effectués par W. H. Chen, Huang, Chang,
Chen, et al., 2015 sur une souche de Chlorella Vulgaris ont été utilisés. lls ont été
meneés pour des conditions de température et temps séjours égaux a 250°C et 30
minutes. Pour ces conditions opératoires, les valeurs de rendement solide et de
rendement énergétique obtenus par ces chercheurs sont respectivement de 84,3% et
92,8%. Compte tenu de la nature méme de l'opération de torréfaction séche, nous
supposerons que son rendement massique en cendres est égal a 100%, car ce
composé n'est pas altéré par I'opération (Q.-V. Bach et al., 2013). Une démarche
similaire a celle effectuée dans le cas de I'opération de torréfaction humide (Equation
(25)) permet de déterminer la valeur du rendement massique de la matiére organique
(82,5%).

Tableau 19 Rendements massiques de la matiére organique
et des cendres et rendement énergétique. Torréfaction
séche.

Brique technologique  noi&  ngen Ng

Torréfaction humide 82,5% 100% 92,8%

En termes d'utilité, la torréfaction séche requiert un gaz vecteur, exempt
d’oxygéne pour assurer des conditions inertes, et pour évacuer les produits gazeux
générés par la torréfaction loin de la matiére d’'intérét. Néanmoins, compte tenu du
modele que nous avons retenu pour décrire les courants matieres associés aux
briques de prétraitement, il n’est pas possible d’intégrer ce gaz vecteur comme utilité.

Il est donc considéré qu’aucune utilité n’est utilisée pour cette opération.

Myp, = 0 (30)

Y composé xf]‘;’;‘p”é =0 31)

Il est par ailleurs possible d’estimer la consommation énergétique comme suit :
QDT

Mpm,

1
= 52 B Enam + Lopum) + (L= X - Brps + Aeeor)]  3)
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Cette expression prend en compte la fraction d’eau dans la biomasse a torréfier
(xgm), les chaleurs sensibles nécessaires a I'élévation de la température de I'eau

liquide et de la fraction seéche de la biomasse de la température initiale a la température
de travail (Ep pymet Ep s respectivement), la chaleur de vaporisation de 'eau liquide a
la température de travail (L, n,m), la quantité d’énergie impliquée dans la réaction de
de torréfaction (A,Hpr). Pour une premiére estimation de la consommation
énergeétique, la température de torréfaction a été fixée a 250°C, la valeur de la capacité
calorifique des microalgues adoptée est de 1.58 kJ/kg (Wibawa et al., 2018) et la
chaleur de réaction de torréfaction est considérée de 100 kJ/kg (moyenne pour les
biomasses boisées) en absence de données plus spécifiques (Doassans-Carrére et
al., 2014; Ohliger et al., 2013). En plus, 'humidité de référence pour I'entrée principale
de biomasse a été fixée a 10%, cette valeur correspond a la teneur qui assure une
bonne performance énergétique de la torréfaction séche (Q. V. Bach & Skreiberg,
2016a).

Finalement, 'humidité de la sortie principale est supposée nulle, ce qui se

traduit mathématiquement par :
Xgify =0 (33)

Cette derniére spécification compléte le systéme d’équation et permet de
saturer le degré de liberté des équations du modéle de torréfaction seche.

Afin de disposer de données propres, et a méme de prendre un compte une
température de travail et un temps de séjour différents de ceux issus de la littérature,
une étude expérimentale a été menée dans un dispositif d’analyse
thermogravimétrique (ATG). L'objectif de ce travail est de construire un modéle
prédictif, basé sur une approche cinétique, ayant pour parametre la température de
travail (Tp) et le temps de séjour (tspr) a cette température, et permettant de
déterminer les valeurs de rendement au regard de ces conditions.

L’appareil utilisé pour réaliser les expériences est commercialisé par la société
Netzsch, avec la référence « STA 449C Jupiter ». Les différentes expériences

réalisées l'ont été avec les conditions opératoires suivantes :
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Tableau 20 Gaz d’inertage, débit du gaz d’inertage, vitesse de chauffe et masse de I'échantillon.
Torréfaction séche.

Parametre Spécification
Gaz d’inertage \P)
Débit du gaz 20 ml/min
Vitesse de chauffe (3) 20°C/min
Masse de microalgue ~5mg
Température de travail 250°C — 300°C
Temps de séjour 15 min - 30 min

Pour chaque jeu de conditions opératoires, un « blanc » est tout d’abord réalisé
(afin de corriger les effets liés a la poussée d’Archiméde sur le creuset (Casajus, 2010).
Cette expérience témoin est ensuite suivie de trois expériences afin d’avérer la
reproductibilité des résultats. Un plan d’expériences a par ailleurs été construit en
considérant deux niveaux de température (250°C et 300°C) et deux temps de séjour
(15min et 60min). Ces conditions ont été choisies au regard des résultats de la
littérature qui prédisent une augmentation du PCS de Chlorella Vulgaris d’au moins
10% en conservant un rendement énergétique supérieur a 70% (W. H. Chen, Huang,
Chang, & Chen, 2015; W. H. Chen, Huang, Chang, Chen, et al., 2015).

La variable de réponse étudiée dans cette étude expérimentale est le
rendement massique de la matiére organique de I'opération. Ce rendement est calculé
a partir du pourcentage massique final de I'échantillon.

Le rendement énergétique n’étant pas mesuré lors de cette campagne une

méthode a été développée pour son estimation.

3.1.1.3.1 Etude expérimentale

Dans un premier temps, un modele linéaire a été ajusté avec les résultats des
expériences du plan. Et, ensuite, les résultats expérimentaux et calculées par ce
modele ont été comparés pour une expérience a I'intérieur du domaine expérimentale.

Dans un deuxiéme temps, les paramétres d’'un modele cinétique ont été ajustés
avec les données obtenus.

Le modeéle linéaire nous permettrait de prendre en compte l'effet de la
température et du temps de séjour sur la performance de I'opération de torréfaction
séche, mais les coefficients de ces modeles ont été ajustés pour une vitesse de
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chauffe fixée. Alors, en plus de ce modele linéaire, le modéle cinétique a été
développée afin que cette brique technologique puisse étre représentée dans le cas
ou le programme de température n’est pas imposé. Puisque le modele cinétique est

un peu plus détaillé, il a été intégré dans I'outil d’optimisation.

3.1.1.3.1.1  Plan d’expérience et Modéle d’ordre un

Le plan d’expérience congu est un plan factoriel complet a deux niveaux et deux
facteurs expérimentaux ( Tpr €t tspr). Au total, ce plan d’expériences est composé de
quatre points expérimentaux, soit quatre conditions opératoires différentes
répertoriées au sein du Tableau 21. Ici, la notation usuelle des plans d’expériences est
utilisée pour les facteurs (-1 pour les niveaux bas et +1 pour les niveaux hauts).

Tableau 21 Plan d’expériences. Température et temps de torréfaction. Torréfaction séche.
Expérience Température Temps

I -1 -1

Il -1 +1

1 +1 -1

v +1 +1
Niveau -1 250°C 15 min

Niveau +1 300°C 60 min

Les expériences sont effectuées avec le programme thermique suivant :
e Montée en température, de la température initiale (~25°C) jusqu’a 105°C a une
vitesse de chauffe de g = 20°C/min;
e Palier de température d’une heure a 105°C (Etape de séchage) ;
e Montée en température, de la température de séchage (105 °C) jusqu’a la
température de torréfaction (Tpy) & une vitesse de chauffe de g = 20°C/min

o Palier de température de durée tsp a la température de travail Tpr.
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Les données de TG ont été normalisées a 100% en masse seche a 145°C,
(masse apres séchage). Les signaux TG et DTG obtenus lors des expériences sont

présentés aux figures ci-dessous.

100 Fo—e—9 9o » » ¢ _,
= = Ta [ ]
a ‘AA. ®
4, ¢
90 ¢
1 ¢
o
.
_80 ‘e
) (]
)
'_
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@ 300C 60min
50
140 190 i 240 290
Température (°C)
Figure 11 Signaux TG pour les expériences menées. Torréfaction séche.
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Figure 12 Signaux signal DTG pour les expériences menées. Torréfaction séche.
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Une analyse des courbes de TG et du tableau ci-dessous permet de noter
I'influence des conditions opératoires sur le rendement massique solide (n3°'4¢) de la
torréfaction seche.

Tableau 22 Plan d’expériences. Température et temps de torréfaction et rendements massiques.

Torréfaction séche.
Expérience Température Temps R. massiques (7501d€) (%)

I -1 -1 88,91 + 0,62
I -1 +1 83,14 + 0,77
I +1 -1 66,34 + 1,30
A% +1 +1 59,56 + 1,77

A partir de ces données expérimentales, il est possible de déterminer les
coefficients (a, b, c et d) d’'un modeéle prédictif pour 3% de degré un par rapport a
chaque facteur expérimental.

Ce modele s’écrit par :

nfr?lide=a'T+b't_S+C'Eg'T+d (34)
Ou: _ Tpr =Ty
s &
s I
t_ tSDT_tSM 36
§=——

Les variables T et £s sont calculées a travers des températures et temps de
torréfaction (Tpr et tspr) et les températures et temps de séjour utilisés pour concevoir
le plan, l'indice « S » est utilisé pour la valeur supérieure de ces variables, « | » pour
l'inferieure et « M » pour la valeur moyenne.

La détermination de ces coefficients se fait en résolvant le systeme linéaire
résultant de I'application numérique de ts, T et n$°!4¢ pour toutes les expériences (4
parametres numériques du modele pour 4 expériences). Les valeurs obtenues pour
ces parametres « a,b,c et d » sont, respectivement, -11.53, -3.14, -0.25 et 74.48

(Equation ci-dessous).

psolide — _1153T — 3.14fs — 0.25fs - T + 74.48 (37)

Les valeurs négatives de «a, b et ¢» traduisent bien la diminution du

rendement massique avec l'augmentation de la température et du temps de
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torréfaction. La valeur de « d », quant a elle, correspond a la valeur de n$24¢ au point
moyen pour les deux facteurs (275°C et 45 min).
Pour confronter ce modele avec un point a I'intérieur du domaine expérimental.

Une expérience a été menée a 275°C et 22 minutes.

Tableau 23 Rendement massique expérimental et calculé pour une expérience a l'intérieur du domaine
investigué. Torréfaction séche.

Conditions expérimentales nsolide Exp. niolide Calc.  Ecart relatif
275°C et 22min 77.29% + 1.16% 76.58% 0.92%

La valeur de rendement massique obtenue expérimentalement pour ce point a
été de 77.29% + 1.16% tandis que la valeur calculée par le modéle est 76.58% ce qui
représente un écart inférieur a 1% sur la variable de réponse (Tableau 23). Cela
démontre la capacité prédictive du modeéle pour les points a l'intérieur du domaine

expérimental.

3.1.1.3.1.2  Etude cinétique de la torréfaction

Cette section est consacrée a la détermination des parametres cinétiques de la
torréfaction de la microalgues. Pour cela, les données obtenues lors des analyses
thermogravimétrigues sont utilisées en plus du modéle de dégradation de
I’hémicellulose de Di Blasi et Lanzetta (Paragraphe 2.4.4). Ce modéle réactionnel sera

réécrit comme suit :

Figure 13 Modéle réactionnel de Di Blasi et Lanzetta pour la détermination des parameétres cinétiques.
Torréfaction seche.

Soit A, B et C dans la phase solide et V1 et V2 des matiéres volatiles dégagées
lors de la torréfaction. Les vitesses de réactions sont représentées par ry, 1,, 13 €t r,

et exprimées a partir des relations suivantes :

vrx € {1,2,3,4} Tox = Krx " Xrx (38)

Loi d’Arrhenius pour les

réactions 1-4 : o = Az I ¢
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Les lois de vitesse pour les réactions de torréfaction de I'équation (38) sont
exprimées en fonction de « X,., », fraction massique du réactif de la réaction « rx ». Et
la loi d’Arrhenius est utilisée pour les constantes cinétiques, soit A,, le facteur pré-
exponentiel et Ea,, I'énergie d’activation, T correspond la température et R a la
constante universelle des gaz parfaits.

Finalement, a partir des bilans de matiére partiels, il est possible de lier les
parametres du modéle aux données obtenues expérimentalement au cours du temps

comme décrit ci-dessous :

Bilans de matiére partiels :

A: —Z = —(ky + k)X, (#0)
dt
X
B: —r = ks = (ks + k)Xp (#1)
dX
c: = kaXs 42)
d(Xy, + X
VitVz: Ay + X)) _ kyXp + koXa (43)

dt

Ainsi, si la TG correspond a la masse pesée au cours du temps, elle peut étre
définie en fonction de Vi et V2 :

mg — Vi (t) — V(t)

TG (%)(t) = m

=1-Xy, () — Xy, () (44

d(Xy, + Xy)

DTG (%/min)(t) = at

=k, Xp(t) + k, Xa(t) (45)

Donc, il est possible de calculer la TG et la DTG au cours du temps en résolvant
les équations différentielles pour un ensemble de parametres cinétiques donnés et les

conditions initiales du systéeme :

{ X,(0) =1
\ CompDT € {B, C, Vl) Vz} XcompDT =0
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Un outil en langage python a été développé pour évaluer les parametres

cinétiques du modéle présenté plus haut. Son algorithme est résumé ci-dessous.

Données expérimentales :
t, T(t), TG, (t), DTG,,,(t
Jl’ exp( ) exp( )

Initialisation :
Paramétres cinétiques
(Ay, Ay, Ag, Ay, Eay, Ea,, Eag, Eay)

Valeurs initiales

X, =100%, X, = 0 i=A ¥

Equations différentielles
(Bilans de matiére)

> +

Méthode d’Euler

DTGca\c(t)
TGcaIc(t)

Calcul de f
f = TGy (final) — TG, (final)]”+ Z{pTG[TGcauc(t) — TG, (t)]*+pDTG DTG, .(t) — DTG, (t)]%}
t

|

Minimisation de f
(SCIPY)

Parameétres
cinétiques
ajustés

Y

Figure 14 Algorithme d'ajustement des paramétres cinétiques. Torréfaction séche.

A partir des valeurs initiales de fraction massique et du profil expérimental de
température, les équations (40)-(43) peuvent étre intégrés par la méthode d’Euler
explicite en utilisant le pas d’intégration égale a l'intervalle d’enregistrement de 'ATG
(30 secondes). Ensuite, le TG et le DTG au cours du temps sont calculés (équations
(44) et (45)).

L’ajustement de paramétres cinétiques est réalisé par la méthode des moindres
carrés en utilisant les valeurs :

e Des TGs expérimentaux et calculés ;
e Des DTGs expérimentaux et calculés ;

e De nsolideexpérimental et calculé.

f = W3St —mESST 4 ) (TG [TGaie(t) = Top(OF + pDTG [DTGeie(t) = DTGor()) (#6)
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En somme, il est souhaité qu’en minimisant f les données de DTG et TG
calculées collent au mieux avec celles obtenues expérimentalement et qu’en plus, la
valeur de ns°"“@ecalculé soit proche a celle expérimentale.

Des facteurs multiplicatifs pondérateurs (pDTG et pTG) ont été introduits en
raison de l'ordre de grandeur des variables et selon la distribution des points
experimentaux.

Concernant le DTG par exemple (voir Figure 12), la plupart des points
expérimentaux possedent une valeur de perte de masse entre 0 et 2%/min, alors
I'ajustement des parameétres cinétiques favorisera surtout la représentation de ces

points. Pour avoir des parametres cinétiques qui caractérisent bien les valeurs de DTG

Si = DT Geyp > 2 %/minute pDTG = 20 (47)

Si = DT Geyp < 2 %/minute pDTG =1 (48)

supérieur a 2%/min, des poids différents ont été attribués pour pDTG selon la valeur
de DTG expérimentale.

Une procédure similaire a été adoptée pour déterminer le facteur de
pondération des données de TG (pTG = 0.2).

Les données expérimentales utilisées pour l'ajustement des paramétres
cinétiques ont été celles des expériences a 250°C et 60 min, 300°C et 60 min et 275°C
et 22 min. Ce choix a été fait a partir de I'observation des courbes de DTG et TG
(Figure 12) qui démontrent la répétabilité des expériences pour une méme

températrue, que ce soit a 15 minutes ou a 60 minutes.
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Finalement, les parameétres cinétiques calculés sont présentés ci-dessous
(Tableau 24) ainsi que les valeurs des constantes cinétiques pour les trois niveaux de
température.

Tableau 24 Parameétres cinétiques ajustés pour la torréfaction séche - Modéle de Di Blasi et Lanzetta.
Torréfaction séche.
Facteur pré- Energie Constante Constante Constante

Réaction  exponentiel d’activation cinétique a cinétique a cinétique a

(min?) (J/mol) 250°C (min't) 275°C (min?) 300°C (min?)
1 1,21E-01 1,00E+03 9,58E-02 9,68E-02 9,77E-02
2 1,19E+05 6,62E+04 2,89E-02 5,78E-02 1,09E-01
3 1,04E+00 3,28E+04 5,51E-04 7,77E-04 1,06E-03
4 4,57E+04 7,90E+04 5,87E-04 1,34E-03 2,86E-03

L’analyse des valeurs des constantes cinétiques pour les trois températures
permet de conclure que la constante cinétique k; varie trés peu avec la température
compte tenu de la faible énergie d’activation qui lui est associée. En outre les réactions
3 et 4 possédent des faibles constantes cinétiques par rapport aux réactions 1 et 2.

Ci-aprés, les valeurs de TG, DTG et n3°!d¢ calculées par le modéle cinétique

sont comparées avec celles obtenus expérimentalement.

Tableau 25 Valeurs de rendements massiques expérimentaux et calculés a partir du modéle cinétique
apreés ajustement des paramétres. Torréfaction séche.

Température (°C) Temps (min) 7nsoide Exp. (%) n:otide Calc. (%) Ecart relatif (%o)f

250 15 88,91 + 0,62 87,28 1,84
250 60 83,14+ 0,77 82,27 1,04
275 22 77,29+ 1,16 76,42 1,12
300 15 66,34 + 1,30 69,80 5,21
300 60 59,56 + 1,77 60,31 1,26

Considérant 'ensemble des points expérimentaux, I'erreur maximale pour la
prédiction du rendement solide (73°44¢) a été de 5,21% pour I'essai a 300°C et 15 min.
Il est donc raisonnable d’admettre une bonne performance de prédiction de cette
variable a partir du modéle cinétique dans l'intervalle investigué pour la torréfaction

séche, soit entre 250 et 300°C et pour de temps de torréfaction de 15 a 60 min.
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Afin d’évaluer aussi la précision du modéle sur le calcul de DTG, les courbes
calculées et les données expérimentales sont affichées dans la figure ci-dessous,
aussi que le coefficient de corrélation (R?) :

D’apres les courbes de DTG (Figure 15), il est observé que les coefficients de
détermination (R?) sont supérieurs a 0,846. Par contre, méme avec I'ajout de facteurs
de pondération sur la valeur de DTG > 2%/min, la courbe de DTG modélisée ne

parvient pas a bien prédire les valeurs de DTG supérieures a 3 %/min.

#  Exp 250C 60min *
a1 Mod. RZ =0.846 .
*  Ewp300C &0min . .
Mod. RZ =0.929 ~
3T « Exp.275C 22min ) v
— Mod. R? =0.957 1

DTG min)
(L8]

0

140 180 180 200 220 240 20 280 300
temperature (*C)

Figure 15 Courbes DTG expérimentale et calculée a partir du modeéle cinétique apreés ajustement des
parameétres. Torréfaction séche.

Sur les courbes de TG (Figure 16), les erreurs de prédiction observées sur les
courbes de DTG se retrouvent sur les courbes de TG. En effet, les TG numériques
sont souvent supérieures aux Vvaleurs expérimentales pour les températures
comprises entre 260°C et 300°C. Néanmoins, il est possible d’affirmer que le
comportement de la variation de la masse de I'’échantillon pendant la torréfaction est
globalement bien décrit (R>>0.881) par le modele cinétique.

Ce modele cinétique a été intégré dans l'outil d’optimisation afin d’ajouter les
conditions opératoires de cette brique technologiques en tant que variables
d’optimisations de la chaine de prétraitement. Les conditions opératoires de la
torréfaction ont une influence remarquable sur le rendement massique, mais aussi sur
son rendement énergétique. Ce dernier n'a pas été mesurée lors de nos études
expérimentale, il est donc nécessaire de développer une corrélation entre le
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rendement énergétique et le rendement solide. Cela est précisément I'objet du

paragraphe suivant.

(E)
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Figure 16 Courbes TG expérimentale et calculée a partir du modéle cinétique apreés ajustement des
parameétres. (A) - 250 °C et 15 min, (B) - 250 °C et 30 min, (C) - 300 °C et 15 min, (D) - 300 °C et 60 min et

(E) - 275 °C et 22 min. Torréfaction séche
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3.1.1.3.2 Rendement énergétique

Cette section est consacrée a la description d’'une méthodologie de calcul
développée lors de ces travaux pour estimer le rendement énergétigue de la
torréfaction seche.

Pour calculer le rendement énergétique (tel que défini dans I'équation (2)), il est
nécessaire de connaitre les valeurs de n,,? et des PCS de la biomasse avant et aprés
'opération. En utilisant 'équation(25) et le fait que le rendement de cendres lors de la
torréfaction séche égal a 100% (Q. V. Bach & Skreiberg, 2016a), on déduit la valeur
du rendement en matiére organique 7,, Y directement a partir du rendement global en
solide nseolide et de la composition initiale de la biomasse en cendres en base séche

(x5€™PS) & partir de 'équation :

i cen,bs
solide __ xo

Nm
org _
m 1— xgen,bs (#9)

Il reste donc a déterminer le PCS de la biomasse apres la torréfaction séche.

Pour réaliser cette estimation, plusieurs corrélations a partir de la composition de la

biomasse sont disponibles dans littérature. Ici, nous allons utiliser une corrélation qui

utilise la composition élémentaire (fractions en base seche et hors cendres) de la
biomasse (équation ci-dessous).

PCS(MJ /kg) = —1,3675 + 0,3137 - %C + 0,7009 - %H + 0,0318 - %0* (50)

(Sheng & Azevedo, 2005)
Le PCS de la biomasse a I'entrée de la brique technologique est bien une
donnée connue. Néanmoins, afin d’essayer de réduire les erreurs d’estimation sur le
PCS, au lieu de calculer seulement le PCS final, le PCS initial sera aussi estimé par la

méme corrélation a partir de la composition d’entrée. Ainsi, nous espérons que l'erreur
sur I'estimation du PCS final est plus élevée que celle du rapport %":all
initia
Néanmoins, si la simplification initiale «les rendements massiques des
constituants dans I'analyse ultime et biochimique égaux a celui de la matiére organique
» est gardée pour la torréfaction séche, il ne serait pas possible de calculer un PCS
différent de celui initial car la composition élémentaire ne change pas entre la

biomasse en entrée et en sortie de la brique technologique.
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Aussi, pour lever cette simplification par rapport a I'analyse élémentaire, un
bilan de matiére sur les éléments sera établi en supposant une composition type pour
les gaz dégageés lors de la torréfaction seche (Tableau 26) et, en considérant, qu’en
sortie de cette opération unitaire, nous avons la biomasse torréfiée (appelée condition

finale de la biomasse) et ce gaz libéré.
Tableau 26 Composition type du gaz de torréfaction (adapté de Casajus, 2010, en soutirant I'eau

éliminée par le séchage).
Composés  Fraction molaire

H,0 0,930
CO, 0,044
co 0,008
Acide Acétique 0,018

La manipulation des bilans atomique pour exprimer la composition élémentaire

en fonction de la composition élémentaire du gaz (x_},‘jfz) et du rendement massique de
la matiére organique est présentée ci-dessous :

Bilan de matiére élémentaire :
vult € {C,H,0,N, S} g xgtt =™ xf + g, X (51)
Bilan de matiére total :

mg'Y = m}”g + My, (52)

Démonstration :

m
52/10S, —org = 1—mp? (53)
m,
m
51/1hSyg x5 = M G X (54)
0
53->54 X1 = I+ (1 — o D)xge (55)
xult —(1 - org xult
xult - 0 ( oer ) gaz (56)
Mm

Lorsque la composition élémentaire de la biomasse aprés torréfaction est
calculée, il est possible de d’utiliser la corrélation pour déterminer son PCS et,

finalement, le rendement énergétique peut étre estimé.
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A titre de validation, les valeurs de 7y calculées en appliquant cette
méthodologie ont été confrontées avec les données expérimentales reportées dans la
littérature pour la torréfaction seche de la Chlorella Vulgaris ESP. 31 (W. H. Chen,
Huang, Chang, & Chen, 2015). Dans cet article, plusieurs conditions opératoires de
torréfaction séche ont été étudiées et, parmi les données obtenues, nous retrouvons
les rendements massiques et énergétiques. La figure ci-dessous illustre les valeurs
expérimentales et calculées du rendement énergétique (nz) a partir du rendement en

org

matiere organique (n,,?) ainsi que le coefficient de corrélation R? du modéle.

o
. R PM'

) / :le = 0976
0.85 }

0s : /
44/ 1 « Exp (Chen,2015)

0.75 —~Calc.

0.7

Rendement Energétique

0.65

0.6
0.5 0.55 0.6 0.65 0.7 0.75 0.8 0.85 0.9 0.95 1

Rendement organique

Figure 17 Rendement énergétique en fonction du rendement de matiére organique. Modéle vs données
expérimentales (W. H. Chen, Huang, Chang, & Chen, 2015). Torréfaction séche.

La figure ci-dessus présente le rendement énergétique de la torréfaction en
fonction du rendement massique correspondant a la matiere organique. Les valeurs
ont été extraites de l'article de référence et comparées avec celles obtenues grace a
la méthodologie proposée.

De maniere générale, les erreurs relatives sont inférieures a 3% (barre d’erreur
sur les données expérimentales) et le coefficient de corrélation vaut 0,976. Ces deux
facteurs permettent de conclure que cette méthodologie de calcul estime suffisamment
bien le rendement énergétique de la torréfaction séche avec I'exemple d’une biomasse
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algale. Ce modéle de rendement énergétique sera donc combiné avec celui du calcul
de rendement n:°%4¢ par le modéle cinétique.

Néanmoins, une limitation est identifiée dans cette méthodologie pour des
faibles valeurs de rendement organique car la composition élémentaire finale de la

biomasse (x}‘”) peut avoir des fractions négatives, cas ou (1 —n,?)xi > xi*. Dans

I'exemple utilisé pour la validation, la valeur critique de de 7,, Y était de 0,52, et a partir

de ce point la composition de la biomasse finale en termes d’oxygéne (x}’) devenait

négative. Cette limitation doit &tre envisagée pour éviter des résultats qui n’ont pas de

sens physique, ceci peut étre fait en imposant des contraintes sur les valeurs

minimales de 7,,? ou de x}** (voir équations ci-dessous).

org xglt
Yult € {C,H,0,N, S} M > 11— (57)

Xgaz

vult € {C,H,0,N, S} xft >0 (58)
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3.1.1.4 Séchage thermique

Pour cette opération, il sera supposé que les rendements massiques en
cendres et en en matiére organique sont égaux a 100 %, conformément aux résultats
de la littérature , (Weschler et al., 2014). Aussi, il sera supposé que le séchage ne
modifie pas la valeur du pouvoir calorifique de la biomasse ce qui revient a considérer,
en intégrant 'hypothése précédente, que son rendement énergétique est également
de 100%.

Dans un premier temps, et afin de saturer le degré de liberté du systeme, il sera

spécifié que '’humidité résultant de 'opération est fixée a 10 %.

xgigy = 0,1 (59

Néanmoins, pour I'étude d’optimisation globale de la chaine de valorisation (voir
paragraphes ultérieurs) cette spécification sera levée et cette valeur de I'humidité
finale de la biomasse apres séchage sera considérée comme une variable
d’optimisation a part entiére.

En ce qui concerne la consommation énergétique de I'opération, elle peut étre
évaluée en considérant la quantité d’énergie pour passer I'eau d’humidité de sa
température initiale a sa température d’évaporation, et a son évaporation.
Classiqguement, la littérature propose une valeur (k;p) de 792 kWh par tonne d’eau

évaporée.

Qrp —k (60)
. h . h — *TD
(Mam, " Xpy, — Mpmy 'XBW?)

Conformément a ce qui a été expliqué dans le cas de la torréfaction seche,

aucune utilité n’est considérée pour cette opération.

mU'[‘D = 0 (6])

Y composé x,cf;r;p“é =0 (62)
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3.1.1.5 Filtration

Les travaux effectués par Wechsler et son équipe sur un filtre presse a chambre
ont été utilisés comme source de données pour cette brique technologique (Weschler
et al.,, 2014). Ainsi, les rendements en matiere organique et en cendres ont été
imposés a 89%. Par ailleurs, étant donné que le processus de filtration est
principalement de nature physique, nous supposons également que le pouvoir
calorifigue de la matiere organique (biomasse séche et exempte de cendres) n'est pas
altéré par cette opération. Ainsi, le rendement énergétique correspond au rendement
en matiére organique.

Par ailleurs cette opération ne nécessite pas d’utilité (équations (63) et (64)) et
conformément aux travaux cités plus haut, il sera supposé que I'humidité de la
biomasse résultant de 'opération est de 73% (équation (65)). Enfin, pour ce qui est de
la consommation énergétique, les valeurs retenues sont celles de la littérature ( kpp =

0,88 kWh par tonne de biomasse humide) a traiter (Weschler et al., 2014).

mUpp =0 (63)
Y composé xf,i’;p“é =0 (64)
x,’;;‘,{;‘ = 0,73 (65)
QPF
=k
Ty (60)
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3.1.1.6 Synthese
Les tableaux suivants proposent une synthese des paramétres utilisés pour

représenter les différentes opérations de prétraitement et calculer 'ensemble des 41
inconnues qui sont associées a chacune d’entre elles. Le premier tableau (Tableau
27) a été construit a partir des données extraites de la littérature tandis que, sur le
deuxiéme tableau, les modifications apportés a l'issue des études expérimentales sont
présentées.

Tableau 27 Rendements massiques et énergétiques des opérations unitaires de prétraitement, leurs consommations énergétiques,
spécifications et courant d’utilité. Données de la littérature.

Opérations I org cen o Consommation
unitaires Acronyme | Utilités N Mg N Spécifications Energétique (Qur)

Eau
Lavage a (xBum — 0 o 0 hum 40,64 kWhit
leau Ww 1) 93,97% | 97,40% 74,52% | xJ"™=0,002 d’utilité

R=20

HCI(5%)2
Lavage a (xpum = o 0 0 hum_ 40,64kWh/t
racide AW 1) 77,89% | 88,00% 51,88% | xJ"™=0,002 dutilite

R=10
Torréfaction i o o o hum _ 158,48 kWh/t de
humide WT 63,30% | 69,00% 48,90% | xd"™= 0,002 BMo
Filtration PE |- 89,00% | 89,00% | 7% | xhim=0,73 gﬁf kWh/t de
tiicrmgﬁe ™ - 100,00% | 100,00% | ma®a | xB¥"=0,10 | 792 kWhit de
Torréfaction pT |- 82,500 | 92,80% | 100,00% | xhum=0,00¢ | 1874 kWhitde
séche f BMo

@ — Valeur supposée

Tableau 28 Rendements massiques et énergétiques des opérations unitaires de prétraitement, leurs consommations
énergétiques, spécifications et courant d’utilité. A l'issue des études expérimentales.

Opérations I org i Qonsom_mation
unitaires Acronyme | Utilités Mm NE ne" Spécifications | Energétique
(Qgr)
Lavage a WW (xhu%nai 1) | 69,53% 80,30%¢ 63,82% | xhum=0 002 Eq. (18)°
leaub u ' ' ' S ’ '
Rg_p = 10
Lavage a HCI(0,1M)*
racide AW xhm = 1) | 78,04% 85,80%¢ 40,27% | xhum= 0,002 Eq. (18)°
Rg_p = 10
Zg;e;ac“"” DT - f(Ty, tspr) | f(Tpr tspr, x41) | 100,00%7 | xh4m=0,00 Eq. (32)

a — Valeur supposée
b — conditions du lavage a I'eau (30°C, 30min,)
¢ - conditions du lavage a I'acide (30°C, 30min, 0,1M)

e - Valeur estimée
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3.1.1.7 Analyse Economique

Les travaux a caractere économique meneés dans cette these ne constituent
gu’une premiére approche visant a illustrer la possibilité d’utiliser I'outil d’optimisation
de la chaine de valorisation avec un objectif économique. Nous nous restreindrons
donc a utiliser des méthodes de la littérature permettant d’estimer les dépenses de
fonctionnement  (OPerational EXpenditures) et d’investissement (Capital
EXpenditures), ainsi qu’une estimation des prix de ventes des produits potentiels de
la valorisation. Une analyse plus détaillée incluant une étude économique plus

approfondie sort du cadre de nos compétences et de ce travail.

3.1.1.7.1 CAPEX

Pour la plupart des brigues technologies de prétraitement, le codt
d’investissement a été déterminée grace a la méthode de « Pré-estimation » proposée
par Chauvel (Chauvel, 2003).

Le principe de cette méthode, repose sur le principe que le prix réel d’un
équipement est donné par un prix de base corrigé (voir équation ci-dessous), entre
autres, par des facteurs caractéristiques des matériaux utilisés, de la pression, de la
température de travail et de la configuration de I'appareil. Le prix de base est déterminé
graphiquement selon des caractéristiques de I'équipement comme sa capacité, son

diamétre, sa surface, son type etc.

prix corrigé = prix de base * foar " fr " fr - (67)
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Ainsi, I'application de la méthode requiert en premier lieu que quelques
éléments de nature et de matiere permettent de mieux caractériser ces briques

technologiques (Tableau 29).

Tableau 29 Opérations unitaires, équipements, matériaux et temps de passages pour détermination du

CAPEX.
Opérations . . Temps de
o Equipements et Matéeriaux
unitaires passage (h)
Lavage a Cuve de stockage (Acier au carbone) 1
'eau Agitateur turbine (Acier 304)
Cuve de stockage (Acier au carbone avec couche de
Lavage a caoutchouc) L
I'acide Agitateur turbine (Acier 304 avec couche de
caoutchouc)
o Réacteur agité a 6 bar (Monel — Alliage de Nickel et
Torréfaction _
_ cuivre avec d’autres éléments (Fer, carbone, 0,625
humide . o ) -
manganese, silicium etc) en plus faible quantités)
Filtration Filtre presse a cadre (Acier carbone) -
Séchage o _ _ _
_ Séchoir rotatif sous vide (Acier carbone) 0,25
thermique

En ce qui concerne la torrefaction séche, le cout d’'investissement a directement
été évalué a partir de données spécifiques de la littérature (Lokmit et al., 2023). Un
taux de change euro-dollar de 1,066 a été utilisé (Insee, 2022). Cette expression a été
employée pour concevoir un modéle linéaire entre le capex et la capacité de cette
brique technologique.

capacité(t/h)

0.67
)

Capex(€2022) = 5117 489 <

Finalement, pour interpréter graphiquement le prix de base, il est nécessaire de
déterminer la capacité des équipements ou leurs surfaces, ainsi que la puissance des
agitateurs. Ces valeurs ont été estimées en fonction du débit d’algue (0,05 t/h — 0,416
t/h base humide), du débit d’entrants secondaires (eau et acide de lavage) et du temps
de moyen passage dans I'équipement (Tableau 29).

Lorsque le prix de base est obtenu, les facteurs correctifs sont utilisés pour

by

calculer le prix réel et ce prix est mis a jour en utilisant le CEPCI (Chemical
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Engineering’s Plant Cost Index) de I'année des données (2000) et celui de I‘année en
cours (2022).

Tableau 31 CEPCI de l'année 2000 et 2022 pour la mise a jour des CAPEX.
Année CEPCI

2000 En moyenne, 376
2022 En moyenne, 813

Cette démarche (illustrée au paragraphe 3.1.1.7.3) a été réalisée pour chaque
brique technologique de prétraitement en utilisant différentes valeurs de débit. Ainsi il
a été possible de construire un modéle linéaire entre les prix des équipements et leur
capacité/débit volumique d’entrée correspondant aux débits de biomasse a traiter

(Tableau ci-dessous).

Tableau 30 Modéle linaire des prix des équipement, y -prix en €2022, x - capacité (m3 *m3/h).

Opérations unitaires Modéle Limites de capacité(m?)
Lavage a l'eau y = 6099x + 53915 0,5-18

Lavage a I'acide y = 9647x + 65548 0,6-5
Torréfaction humide y = 72530x + 59948 0,15-1,3
Filtration* y = 417354x + 33104 0,27-2,3*
Séchage thermique y = 94820x + 77393 0,017-0,14
Torréfaction seche y = 7191288x + 697647 0,05-0,44

Au prix total des équipements, 20% du capex sera ajouté pour la construction
et le démarrage,5% pour les taxes, assurances et maintenance (Lokmit et al., 2023)
et 10% pour l'instrumentation (Chauvel, 2003). Ce prix final est exprimé en € TTC.

3.1.1.7.2 OPEX
Dans ces travaux, les colts opératoires seront représentés a partir de trois
types de colts : Alimentation ; Electricité ; Opérateurs (détaillés ci-dessous). Dans le
cadre de cette these, une différence est effectuée pour le calcul de 'OPEX lié a la
consommation énergétique sous forme de chaleur (obtenue par combustion de gaz)

ou d’électricité. Plus précisément, les opérations unitaires utilisant de la chaleur sont
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le séchage thermique et la torréfaction séche tandis que de I'électricité est consommée

lors des lavages (par résistance), torréfaction humide (par résistance) et filtration.

e Alimentation :
o Co0t des algues cultivées 0,57€ TTC/kg de biomasse séche. Ce colt
correspond a celui d’'une production de micro-algues en bassin ouvert
(Slade & Bauen, 2013) ;
o Codt des algues vertes ramassées 1,3€ TTC/tonne en base humide
(Chambre régionale des comptes Bretagne, 2020) ;
o Prixde de I'eau, 1,16€ TTC/m? (Société Eau de la Métropole Européenne
de Lille-1léo, 2023);
o Prix de la solution acide, 0,153€ TTC /Il HCI a 1M (Acide HCI 32% en
masse dilué) (ARCANE Industries SA, 2023).
e Electricité : Achetée a 0,225 € TTC/kWh (Insee Focus - 290, 2023) ;
e Chaleur : Achetée a 0,078 € TTC/kWh, prix du gaz naturel (Ministére de la
transition écologique et de la cohésion des territoires, 2022) ;
e Opérateurs : 32€ TTC/h (Colt employeur) (Insee Focus - 283, 2023).
En premiére approximation, le nombre d’heure de travail des opérateurs
(NHTO) est estimé a partir de I'expression ci-dessous en considérant un bon niveau

d’instrumentation pour les équipements (Chauvel, 2003) :

NHTO (h) — 10 Nombre d'opérations unitaires

(69)

tonne de produit (capacité en tonne/jour)°78
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Ainsi, 'OPEX total en euro TTC par jour est calculé par :

Colity(€/j) = NHTO(h/j) - Colit opérauteurs(€/h) (70)
Colt,(€/j) = Prix d'algue(€/kg) - masse d'algue(kg/j) 1)
Coltgy, (€/)) = Prix de l'eau(€/m?) - consommation d'eau (m3/j) 72)
Colity.iq0.(€/)) = Prix de l'acide(€/L) - consommation d'acide (L/j) 73)
nb étapes
Colitge. (€/)) = Prix élec. (€/kWh) Z consommation élecgr(kWh/j) 4
ST
nb étapes
Colit paienr.(€/J) = Prix du gaz(€/kWh) Z consommation chaleursy(kWh/j) (75)
ST
OPEX(€/]) = COﬁtEau(€/j) + COﬁtAcide (€/]) + COﬁtElec.(€/j) + COﬁtchaleur.(€/j) (76)

3.1.1.7.3 Evaluation économique — Opérations unitaires de prétraitement

Pour illustrer [I'évaluation économique de briques technologique en
prétraitement, un débit fictif de 288 kg/h (en matiere seche-MS) de biomasse algale a
été utilisé comme référence pour I'alimentation de I'opération unitaire. L’évaluation est
réalisée pour les opérations de lavage a l'acide (similaire, d’'un point de vue
économique, aux opérations de torréfaction humide et lavage a l'eau), filtration,
séchage et torréfaction seche.

Pour le lavage acide, nous allons, en premier lieu utiliser 'équation (14) pour
calculer le débit d’acide nécessaire. A partir de ce débit, du débit initial de biomasse
du temps de passage et du temps de lavage (Tableau 29), il est possible de calculer
le volume de la cuve de lavage, (en assimilant la masse volumique du mélange
solution acide / biomasse a celle de I'eau). Le volume calculé est ensuite utilisé pour
déterminer graphiquement (Chauvel, 2003) le prix de base de la cuve, la puissance et
le prix de [lagitateur. En termes d’OPEX, la consommation en acide et la
consommation énergétique (Tableau 27) vont étre pris en compte. L’application

numérique de cet exemple est présentée au sein du tableau ci-dessous :
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Tableau 32 Données du le lavage a l'acide. Evaluation économique.

Donnée Valeur
Débit de biomasse algale (kg/h MS) 288
Débit de solution acide pour le lavage (kg/h) 2 880
Consommation énergétique (kW) 117

Tableau 33 CAPEX - lavage a 'acide. Evaluation économique.
Variable Valeur

Capacité de la cuve de lavage (m®) 3,17
Prix de base/corrigé de la cuve (€ 2000) 6 500/ 9 750 (facteur du matériau =1,5)
Puissance de I'agitateur (hp) 9,13
Prix de base/corrigé de I'agitateur (€ 2000) 27 878/ 34 847 (facteur du matériau =1,25)
CAPEX Total (€ 2022 TTC) 130 179

Tableau 34 OPEX - lavage d l'acide. Evaluation économique.

Variable Valeur
Co0t de I'acide (€ 2022 TTCI/j) 10 575,35
Cout de I'électricité (€2022 TTC/j) 631,8
OPEX Total (€ 2022 TTC) 11 207,36

Concernant lafiltration, I'évaluation économique est un peu plus compliquée car
le rapport capacité/surface filtrante est trés spécifique aux constructeurs. Ainsi la
généralisation de ce paramétre n'est pas possible. Lors de nos études, nous avons
fixé une capacité de filtration, en m? de surface filtrante par m3/h de solution a filtrer,
arbitrairement & 200 dans l'intervalle trouvée dans littérature (Lenntech, 2023). A partir
de ce parametre, il est donc possible d’estimer la surface filtrante et, par conséquent,

lire graphiguement le co(t du filtre associé.
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En plus, du débit de biomasse algale en termes de matiére seche, il est aussi
nécessaire de fournir 'humidité de I'entrée de biomasse pour réaliser I'évaluation
économique pour le filtre presse. Une valeur d’humidité supérieure a 80% pour la
biomasse entrant dans le filtre presse est cohérente puisque I'humidité de sortie est
fixée a 73% (Tableau 27). Une humidité initiale de 90% sera donc fixée pour I'entrée
de biomasse. Les colts opératoires de la filtration sont donc résumés au colt de
I'électricité estimé a partir de la consommation énergétique de cette opération unitaire
(Tableau 27). Les résultats d’évaluation économique pour cette brique technologique

sont présentés au sein des tableaux suivants :

Tableau 35 Données de la filtration. Evaluation économique.

Donnée Valeur
Débit de biomasse algale (kg/h MS) 288
Débit de biomasse algale (kg/h base humide) 2 880
Consommation énergétique (kW) 2,53

Tableau 36 CAPEX - Filtration. Evaluation économique.

Variable Valeur
Surface filtrante (m?) 576
Prix de base/corrigé du filtre (€ 2000) 571 200%¢ (facteur du matériau =1)
CAPEX Total (€ 2022 TTC) 1667 341

ext — Valeur extrapolée du graphique

Tableau 37 OPEX - Filtration. Evaluation économique.

Variable Valeur
OPEX Total - Co0t de I'électricité (€2022 13,66
TTCI))
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Pour le séchage thermique, le colt de I'équipement dépend aussi de sa surface
(surface de chauffe), néanmoins, contrairement au cas de la filtration, le rapport
surface/capacité est trouvé dans la littérature selon le type de séchoir (Chauvel, 2003)
(voir tableau ci-dessous).

Tableau 38 Capacités et surface de chauffes pour séchoir rotatif (Chauvel, 2003).
Capacité (m®) Surface de chauffe (m?)

0,1 2
0,3 4
15 16,5
3,5 30
6,5 50
8 60

L’OPEX du séchage thermique concerne la consommation énergétique sous la
forme de chaleur estimée selon la quantité d’eau éliminée lors de I'opération. De fagon
similaire au cas de la filtration, 'humidité de la biomasse brute est aussi une donnée
indispensable pour I'étude économique, ainsi, la méme teneur (90%) que dans le cas
de la filtration est adoptée. Le capex total de I'opération unitaire de séchage est

développé ci-dessous :
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Tableau 39 Données du séchage thermique. Evaluation économique.
Valeur

Donnée
Débit de biomasse algale (kg/h MS) 288
Débit de biomasse algale (kg/h base humide) 2 880
Débit d’eau éliminée (kg/h) 2560
Consommation énergétique (kW) 2028
Tableau 40 CAPEX - Séchage thermique. Evaluation économique.
Variable Valeur
Capacité (m®) 0,72
Surface de chauffe (m?) (interpolation) 8,4
Prix de base/corrigé du séchoir (€ 2000) 60 000 / 39 000 (facteur du matériau =0,65)
CAPEX Total (€ 2022 TTC) 175 140
Tableau 41 OPEX - Séchage Thermique. Evaluation économique.
Variable Valeur
3796,41

OPEX Total - Colt de la chaleur (€2022 TTC/j)




Pour I'évaluation économique de la torréfaction séche, celle-ci est réalisée par
le biais d’'une corrélation explicite entre prix de I'équipement et sa capacité (équation
(68)) issue de la littérature. En ce qui concerne les couts opératoires, ils sont estimés
au regard de la consommation énergétique associée (Tableau 27). Pour le débit
d’exemple en matiére séche et avec une humidité égale a 10% pour la biomasse

entrante, le CAPEX et TOPEX sont présentés au tableau ci-dessous :

Tableau 42 Données de la torréfaction séche. Evaluation économique.

Donnée Valeur
Débit de biomasse algale (kg/h MS) 288
Débit de biomasse algale (kg/h base humide) 320
Consommation énergétique (kW) 59,97

Tableau 43 CAPEX - Torréfaction séche. Evaluation économique.
Variable Valeur

CAPEX Total (€ 2022 TTC) 1 885 790

Tableau 44 OPEX - Torréfaction séche. Evaluation économique.
Variable Valeur

OPEX Total - Co(t de la chaleur (€2022 TTC/j) 112,3

Pour compléter ces illustrations d’évaluation économique, nous allons calculer
les colts de 'OPEX relatifs a I'alimentation en biomasse brute et a la main d’ceuvre.
En gardant le débit d’entrée a 288 kg/h en MS (a 90% d’humidité), nous supposerons
une étape de prétraitement composée de 4 opérations unitaires et alimenté par des
algues cultivées. Ainsi, le résultat suivant est obtenu :

Tableau 45 OPEX - Coiits d’alimentation et de main d’ceuvre. Evaluation économique.

Donnée Valeur
Débit de biomasse algale (kg/h MS) 288
Débit de biomasse algale (kg/h base humide) 2 880
Nombre d’heures de travail des opérateurs (h/j) 101
Co0t de l'alimentation (€2022 TTC/)) 59,97
Codt de la main d’ceuvre (€2022 TTC/)) 3 230,21
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3.1.2 Technologies de conversion

Comme il 'a été expliqué dans le paragraphe dédié a I'état de lart, les
opérations unitaires de conversion thermochimique considérées dans le cadre de ce
travail sont :

e La gazéification

e La combustion

¢ La méthanisation (ou digestion anaérobie)
¢ La méthanation catalytique

e Lereformage a sec

e Laréaction dite « du gaz a I'eau »

En ce qui concerne les deux premiéres, le modele mathématique les décrivant
repose sur la conservation des éléments chimiques et sur I'hypothése que les produits
de l'opération (dont la liste est pré-établie) sont a I'équilibre chimique, a une
température imposée ou calculée grace a I'équation de conservation de I'énergie.

Les autres briques de conversion thermochimiques ont été modélisés en
utilisant des modeles de réacteurs idéaux et des schémas réactionnels et cinétiques
adapteés :

¢ Méthanisation : réacteur parfaitement agité et modéle réactionnel ADM1-R4
(Weinrich & Nelles, 2021) ;
e Méthanation, réaction du gaz-a-I'eau, reformage a sec : réacteur piston avec
modele réactionnel de Choi & Stenger, 2003; Richardson & Paripatyadar, 1990;
Xu & Froment, 1989.
Les prochains paragraphes proposent une description plus détaille de ces

différents modeéles.
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3.1.2.1 Modeéle de gazéification/combustion

Pour représenter les étapes de combustion et gazéification, un modele basé sur
I'équilibre thermodynamique des produits de réaction été choisi compte tenu de la
simplicité de sa mise en ceuvre (Basu, 2010). Il est néanmoins nécessaire de rester
prudent quant a l'utilisation de ce type de modeéle qui ne permet pas d’estimer la
génération de goudrons dans le réacteur de gazéification, celle-ci s’opérant
principalement sous contr6le cinétique. Il faut donc retenir que, pour des températures
inférieures a 1500K, le modeéle ne permet pas de quantifier précisément la génération
de ces especes, pas plus que la production de suies (Yu & Smith, 2018). La distinction
entre les régimes de combustion et de gazéification s’effectue a partir de la valeur du
ratio équivalent oxygéne (ER).

Pour calculer la composition des produits de réaction, sous cette hypothése,
une méthode basée sur la minimisation de I'énergie libre de Gibbs du systéme, de la
conservation des éléments chimiques et de I'énergie est mise en ceuvre. Elle requiert
néanmoins que la liste des especes considérées comme produits de la réaction soit
définie (Li et al., 2004). Elle requiert par ailleurs un certain nombre d’hypothéses qui
ont listées ci-apres :

e Lerégime permanent;

e La biomasse est constituée des éléments CHONS (matiére organique), de I'eau
libre (humidité) et de cendres qui vont étre considérées comme inertes du point
de vue chimique ;

e Les substances chimiques présentes dans le gaz produit sont O,, CO, CO;, H-0,
CHa, Hz, H2S et N (Ptasinski et al., 2007) ;

e Le gaz produit se comporte comme un gaz parfait, la pression régnant dans le
réacteur étant faible (inférieure a 10 bars);

o La phase solide résultant de la gazéification n’est composée que d’inertes ;
o Les sorties solide et gazeuse sont a I'équilibre ;
e Latotalité de la matiére organique est gazéifiée.
Le gazéifieur considéré peut-étre représenté comme suit (Figure 18 Schéma
bloc de la gazéification.). Il est alimenté par de la biomasse (BM, a la température Tg),)
et un agent gazéifiant (AG, de composition connue a la température T,;). On trouve

par ailleurs deux sorties, a la température T;, une contenant les inertes sous forme
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solide (S) et l'autre contenant les gaz produits (GP). Par ailleurs, une puissance

thermique Q peut étre apportée (ou retirée) du gazéifieur.

GP
P
BM ,| Gazéifieur , S
Tem Te Te
I T AG
Q Tac

Figure 18 Schéma bloc de la gazéification.

Compte tenu de la nature supposée inerte des cendres et de I'hypothése de
gaz parfaits, le débit d’énergie libre quittant le systéme sous forme de gaz peut s’écrire.

Energie libre de Gibbs du systéme
Gr(Flp, Tg) = 2 Fl,- AG](,)(TG) + Z Fl,-R-T;-In (%%) 77)
j j Gpro

Ou j représente l'indice des composés gazeux, AGJ-O I'énergie libre de de
formation du constituant j qui est une fonction de la température et calculée a partir
des relations proposées en annexe, R est la constante universelle des gaz parfaits, T
est la température du gazéifieur, P; correspond a la pression qui y regne et P, est un
1 atm, FGjP est le débit molaire du gaz j dans le gaz produit, et F;p le dét bit molaire
total du gaz produit.

Bilans atomiques (BAy;;)

Mpm P ult _

vult € {C,H,0,N, S} Z Fa * Sutej + 3537 ), Xom " %p Z Fip Sucj =0 (78)
7 ult -

J

Dans ce bilan, le débit molaire total d’entrée d’'un élément « ult » est calculé a
partir des débits molaires des espéces dans I'agent gazéifiant (Ii,jG), le nombre de
moles de cet élément dans I'espéce « j » (6 ), le débit de biomasse (1), la masse
molaire de I'élément, la composition proche de la biomasse (xL,) et la fraction

massique de I'élément dans le composé (p). Le débit de sortie d’'un élément « ult »

est calculé par les débits molaires des espéeces dans le gaz produit (FGjP) et le nombre

de moles de cet €lément dans ces especes (8, ;).
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Bilan d’énergie (BE)
FAG'EAG+mBM'hBM+anZ_FGP'EGP_mS'hSZO (79)

Ou les h et h représentent les enthalpies molaires et massiques des différents
courants entrant/sortant du gazéifieur et Q,,, est la puissance thermique échangée
avec le gazéifieur.

Les bilans de masse d’inertes quant a lui, s’écrit de la maniére suivante :
Mgy * Xgy — Ms =0 (80)

Pour les calculs d’enthalpie, les enthalpies molaires de formation a 298K ont
été utilisées comme référence pour tous les gaz présents, dans leur état stable dans
les conditions de référence 298 K, 1 atm). Ainsi, les enthalpies molaires de I'agent
gazéifiant et du gaz produit peuvent étre calculées a partir de leur composition molaire
(x;) de leur température (en K) et des capacités calorifigues molaires des especes

gazeuses (Cp;) comme suit :

TAG ouGP

T = 7 Tre s
Ragance = 950"+ [ Tpman @

J Tref
Pour la biomasse, son enthalpie de formation a été déterminée en utilisant la
méthode proposée par Souza-Santos, 2004 considérant que la combustion
stcechiométrique de la matiére organique peut-étre représentée par la réaction globale

suivante :

Yy—Pp

- A
CeHy0,N, Sy CLy + (x + ¥ +l4+m— E) 0, > xCO, + H,0 + INO, + mSO, + pHCI

Avec les chaleurs de formation des produits de combustion connus et
considérant par ailleurs que le pouvoir calorifique correspond a I'opposé de I'enthalpie
de réaction, I'enthalpie de formation molaire de la matiére organique est calculée par :

— PCl,.,(k]/k — -p -
hg,rzg%l( _ org (K] /kg) x - REZRK 4 y—r Rl K
MM,,4(kg/mol) 2 2 2

1. f,298 K 1. f,298 K 7. [,298 K
+ 1R+ m - REP K 4 p - Rl (82)

Il est ensuite nécessaire de considérer I'enthalpie de formation de I'eau liquide
(calculée a partir de celle de I'eau vapeur) et celle des cendres (supposée nulle) pour
évaluer I'enthalpie massique totale de I'entrée de biomasse. Afin de simplifier les
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calculs, les (Cpcen €t Cp,rg) de la matiere organique et des cendres ont été assumes
a 1 kJ/(kg K) (Deydier et al., 2011).
howous = Xious (hrog = Lvapu,o(298K) + CPuao(Tow ous — 298)) +

xlg?l}llous * CPcen(Tpy — 298) + (83)

=f.298 K

org

xlgﬂlous ’ (MM + Cporg (TBM ousS — 298))
org

Dans un premier temps, nous allons considérer que les courants de I'entrée de
biomasse et d'agent gazéifiant (débits, compositions, températures et pouvoir
calorifique pour I'entrée de biomasse) et la puissance thermique du gazéifieur sont

connues (Qgq, = 0). Ainsi, les variables du systeme a déeterminer sont les débits
molaires des composés dans le gaz produit (Fc,!})’ la température de gazéification (T;).
Cette détermination étant réalisée par la minimisation de I'enthalpie libre du systéme
(Gy) a I'équilibre, le probléme se décrit comme suit :

min Gr

J
Fep: TG

Fl,eRY etT; € R,
] S.t.

Mpm

vult € {C,H,0,N, S} Z Flo - Sy + 2N bt Z Flo - Sy = 0
7 MMult 7

Fag " hag + Mgy * hgy + anz_FGP'}_lGP_mS' hs =0

Pour résoudre ce probléme d’optimisation, la méthode des « multiplicateurs de
Lagrange » a été mise en ceuvre. Ainsi le probléme se transforme en un systéme
d’équations non-linéaires avec autant d’équations que de variables (voir formulation
ci-dessous). Ce systéme d’équations est composé par les dérivées partielles du

Lagrangien (L) par rapport aux variables du probléme, a savoir les débits molaires
(FGjP) la température de la gazéification (T;) et les multiplicateurs de Lagrange (1,;: €

R et Az € R), chacune de ces dérivées partielles devant étre annulée.

L(Fajp» Te, Auie, Ag) = Gr + AgBE + Z AueBAy (84)

ult

<
=
Il
ol

(85)
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3.1.2.1.1 Validation du modéle de gazéification

Afin de valider le modele pour la brique technologique de
gazéification/combustion, des données d’équilibre (composition du gaz produit et
température de gazéification) reportées dans la littérature seront comparées avec
celles produites par notre modele. Pour cette validation, nous avons pris deux cas de
gazéification de la littérature (Ptasinski et al., 2007) avec différentes biomasses et
deébits d’agents gazéifiant et, pour un réacteur opérant sous conditions adiabatiques .
Les données d’entrée du modeéle sont présentées au tableau ci-dessous.

Pour résoudre les équations du modele, le logiciel GAMS Optimization a été
utilisée et le solveur employé était le CONOPT4. Plus précisément, une variable
quelconque qui n’est pas calculée par le modéle de gazéification est prise comme
fonction objectif et les contraintes d’optimisation sont les équations du modéle. Ainsi,
en calculant le maximum/minimum de cette fonction objectif, nous assurons que les

équations du modele soient résolues.
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Les graphiques ci-dessous (Figure 19) montrent les résultats calculés et ceux
de la référence pour deux scénarios de gazéification (biomasse, débit d’agent
gazéifiant et température, Tableau 46) :

Tableau 46 Données d’entrée pour l'utilisation du modéle d’équilibre (Ptasinski et al., 2007). Courants
d’entrée de biomasse (débit, température, composition proche, composition élémentaire et pouvoir
calorifique) et d’agent gazéifiant (débits molaires des espéces et température). Validation du modeéle de

gazéification.
Données Exemple 1 Exemple 2
Biomasse Bois brut Paille
mpy (kg/s) 1 1
Tem (K) 298 298
xby hum: 0,198  hum: 0,127
(Analyse proche  cen: 0,018 cen: 0,064

de la biomasse) org : 0,783 org : 0,809

xS €:501%  C:489%
(Analyse H:6,06% H:597%
élémentaire de la 0 : 42,7% 0: 43,9%
matiére N:036%  N:082%
organique)

S:0,07% S:0,15%
PClyry

18,90 18,06

Mj/kg)
E2 (mol/s) 10,57 10,20
2 (mol/s) 39,77 38,38
Ty (K) 298 298
ER 0,305 0,3
Qgaz (KW) 0 0

En résolvant le systeme d’équations (85) pour ces deux scénarios de
gazéification, les résultats suivants sont obtenus pour les températures d’équilibre
(adiabatique) et compositions molaires des gaz produits et comparés avec ceux de

l'article de référence (Tableau 47) :
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Tableau 47 Températures adiabatiques de gazéification. Validation modéle de gazéification.

. Température Température Ecart
Biomasse i o .
Calculée (°C) (Ptasinski et al., 2007) (°C) relatif
Bois brut 641,25 642 0,12%
Paille 652,8 659 0,94%
Bois brut : T = 642°C, mair/mBM = 1.452
0.45
0.4 I
035 |—
03 |—
£ Ptasinski, 2007
5025 —
E I W Ce travail
-% 02 |—
£ i
015 |—
I
01 |—
0.05 |— I
0 T
N2 H2 co co2 H20 CcH4 H2s
Gaz
Paille : T = 659°C, mair/mBM = 1.401
0.45
0.40 l
035 | —
, 030 —
%30'25 | I Ptasinski,2007
2020 — I
8 m Ce travail
“ o015 |—
010 |— I
005 — ! I
0.00 o |
N2 H2 co co2 H20 CH4
Gaz

Figure 19 Résultats calculés dans ce travail et ceux de Ptasinski et al, 2007pour deux types de biomasse.
Validation modéle de gazéification.

Sur les figures, il est possible d’'observer que les écarts entre les compositions
calculées et la référence sont, en général, inférieurs a 5% (barres d’erreurs sur le

graphique). Concernant, la température de gazéification les écarts relatifs sont aussi
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trés petits. Ces résultats nous permettent de valider 'approche utilisée dans le calcul
de la gazéification a I'équilibre.

Par rapport au régime de combustion, une variable clé pour la validation du
modéle d’équilibre congu est la température adiabatique calculée. Pour cela, une
comparaison a été réalisée entre les températures de flamme adiabatique reportées
dans la littérature (Tr4p) pour différents types de biomasse (Sami et al., 2001) et la
température adiabatique calculée par le modele (T;). Dans ce cas-la, le débit d’agent

gazéifiant est imposé de maniére a assurer un ER égale a 1.

Tableau 48 Température de flamme adiabatique de différents types de biomasses (Sami et al,, 2001) et
température calculée par le modéle en régime de combustion. Validation du modéle de gazéification

Biomasse Trap (K)- référence T, (K)- calculée Ecart relatif
Sciure 2279 2176,23 4,51%
Coque d'olive 2342 2478,88 5,84%
Paille de blé 1981 1894,46 4,37%
Peuplier 2374 2334,149 1,68%

Comme démontré au Tableau 48, les températures calculées et de référence
sont tres proches (écarts inférieurs a 6%), ce qui permet de confirmer une précision
satisfaisante du modéle dans le calcul de cette opération unitaire. En termes de
composition (voir graphique ci-dessous), les principaux produits de la combustion sont
le CO:2 et H20 en raison de I'oxydation compléte du carbone et de I'hydrogéne présent
dans la biomasse. Quant au soufre et a I'azote présents dans la biomasse, il compose
le gaz produit sous la forme de H2S et N2 di a I'hypothése du modéle sur les espéces

gazeuses a I'équilibre.
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Figure 20 Produits de combustion pour les biomasses sélectionnées. Validation du modéle de
gazéification.

Pour les calculs d’optimisation globale de la chaine de valorisation (structurelle
et opératoire) le débit d’agent gazéifiant ne sera plus imposé, mais sera considéré

comme une variable d’optimisation a part entiére.

3.1.2.1.2 Analyse économique
Pour estimer les colts d’investissements, la relation issue des travaux du

« National Renewable energy laboratory » (NREL) sur la gazéification (Swanson et al.,
2010) a éte utilisée.

0.7

capacitéent/j )

Prix = prix de base < (86)

capacité de baseent/j

Deux prix de base peuvent étre utilisés selon le type de gazéifieur (lit fluidisé/flux
entrainé) (Swanson et al., 2010).Si la température a laquelle I'étape de gazéification
est opérée est inférieure a 870°C, le prix de base du lit fluidisé sera utilisé, et le prix
de base du réacteur a flux entrainé sera utilisé dans le cas contraire. Les valeurs

correspondantes sont résumées dans le tableau ci-dessous :
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Tableau 49 Données de base pour l'estimation du prix du gazéifieur.

. Prix de base Capacité de o
Gazéifieur _ Reéférence
(€2022) base(t/))
-~ o o (Larson et al.,
Gazéifieur a lit fluidisé 13,82 millions 1000,8
2009)
Gazéifieur a flux o (Bibber et al.,
138,3 millions 2500
entrainé 2007)

Le prix estimé pour le gazéifieur englobe le prix des équipements utilisés et la
construction du gazéifieur. Pour rester consistant avec ['évaluation économique du
prétraitement, un taux de 5% correspondant aux taxes et assurances sera ajouté au prix du

gazéifieur, ce résultat exprime donc le prix du gazéifieur en € TTC.

En ce qui concerne les colts opératoires, les consommations suivantes ont été
prises en compte :
e Electricité (pour la compression de I'agent gazéifiant) ;
e Elimination des résidus solides de la gazéification (38,83 € TTC 2022/ t
de cendres (Swanson et al., 2010)) ;
¢ Main d’ceuvre (selon équation (69)).

Dans le calcul du colt d’électricité pour la compression, les valeurs utilisées
pour les pressions (basse et haute respectivement) sont 1 de atm et del.5 atm. De
plus, I'indice adiabatique (y) et la masse molaire adoptés sont ceux de l'air (1,4 et 29
g/mol respectivement) et 'agent gazéifiant sera traité comme gaz parfait (facteur de
compressibilité égal a 1). Tous ces hypotheses permettent de proposer I'équation ci-
dessous pour calculer la puissance du compresseur en fonction du débit massique
d’agent gazéifiant (AG) ((Don W. Green & Robert H. Perry, 2008)). Les codlts
opératoires liés a la production d’O2 pur seront négligées.

1,4-8,314] -mol™'-K~1-298K
0,4

AG (kg/s)

Pw) = 291072 (kg/mol) (87

04
<1,5 atm )1.4
1atm

Ainsi, 'OPEX total en euro TTC par jour est calculé par :

1kWh
| (8)

Coltgy,. (€/j) = Prix élec. (€/kWh) - [P(W) - Atemps(s/j) 361067

Colitcendres (€/J) = débit de cendres (t/j) - 38,86 €/t (89)
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3.1.2.1.3 Application du modéle économique de la gazéification

Dans ce paragraphe, une évaluation du modele économique pour la
gazéification est illustrée. Pour réaliser cette estimation, un débit exemple de biomasse
algale égal a 288 kg/h en base seche avec une fraction en humidité de 20% a été
adopté comme dans I'exemple utilisé pour les opérations unitaires de prétraitement.

En plus du débit massique de I'entrée de biomasse, il nous faut connaitre la
composition de la biomasse investiguée (analyses proches et ultimes) et son PCI ainsi
que le débit, composition de 'agent gazéifiant et les températures de la biomasse et
de I'agent gazéifiant. En ce qui concerne 'agent gazéifiant, il sera assimilé a de l'air.
Les analyses (proche et élementaire) de la biomasse sont tirées de la littérature pour
'espece « Chlorella vulgaris » (Q. V. Bach et al., 2017). L'’ensemble de ces données

d’entrée sont regroupées au tableau ci-dessous.

Tableau 50 Données d'entrée du modeéle de gazéification. Exemple d'application. Evaluation de la
gazéification

Donnée Valeur
Biomasse Chlorella vulgaris
mgy (kg/h) 360
T (K) 298
xby hum : 0,20
(Analyse proche de la cen: 0,073
biomasse) org : 0,727
xyh C:53,01%
(Analyse élémentaire de la H:8,67%
matiére organique) 0 : 35,05%
N :3,26%
5:0,0%
PClyrg (M)/kg) 20,25
E (kmol/h) 7,19
E,Z (kmol/h) 27,06
Tac (K) 298
ER 0,5
Qgaz (KW) 0
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Tableau 51 Données de la gazéification. Evaluation économique.

Donnée Valeur
Débit de biomasse algale (kg/h MS) 288
Débit de biomasse algale (kg/h en base humide) 360
Débit d’agent gazéifiant (kg/h) 987,81
Débit de gaz produit (kg/h) 1321,83
Débit de la sortie solide (cendres) (kg/h) 25,98
Température de gazéification (K) 988,81
Consommation électrique pour la compression (kW) 10,77
Tableau 52 CAPEX et OPEX gazéification. Evaluation économique.
Donnée Valeur
CAPEX € 2022 TTC 1294 893
Codt de traitement des cendres (€ 2022 TTC/j) 23,92
Codt de I'électricité (€2022 TTC/j) 57,64
OPEX total (€ 2022 TTC/j) 81,56
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3.1.2.2 Modéle des réacteurs catalytiques

Trois réacteurs catalytiques potentiels peuvent étre utilisés dans la chaine de

valorisation. lls peuvent étre le siege de méthanation de CO, de conversion du gaz a

'eau et de reformage a sec. Il sera considéré dans le cadre de ces travaux que ces

réacteurs sont des réacteurs tubulaires catalytique a lit fixe. Les autres hypotheses

requises pour I'élaboration des modeéles correspondants sont les suivantes :

Le régime est permanent ;

Il N’y a pas de dispersion axiale dans les réacteurs ;

Les gaz se comportent comme des gaz parfaits et le mélange est idéal ;

La température et la pression sont homogenes dans une section droite du

réacteur ;

Le systéme gaz-solide catalytique est traité comme un systeme pseudo-

homogéne.

Le schéma bloc de ces réacteurs est présenté ci-dessous :

Figure 21 Schéma bloc des réacteurs catalytiques pour des opérations unitaires de méthanation,

Réactifs Réacteur
(Go) catalytique

Produits
(Gy)

Chaleur échangée

(Qréac:’

conversion du gaz a l'eau et reformage a sec.
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On retrouve donc les équations classiques du réacteur piston :

: | 1 df
Bilan de matiere S dz Z Vi, jTrx (1 = €cat)Peat
P
| | dY;Fih, = 0,...(z) avec Isotherme : Z;ac =0

Bilan d’énergie dz Adiabatique : Qpoq.(2) = 0

Modele

d enthalple R jf'T”f s frreac%(n ar

molaire pour les Tref

gaz

Equation d’Ergiin

pour la perte de APreac _ (4 —:cat) <1.75 + 150(1 — gcat)) (pgazugzjaz)

dz Eoat Re, d,
charge
Ou:
j: Indice des composes gazeux (CO, CO,, Hz, H20, CHa...)
X Indice des réactions catalytiques
_ Coefficient steechiométrique de I'espece j dans la réaction rx (estimée selon

Yreg - I'annexe)
Ty Vitesse de la réaction rx
Z: Position axiale dans le réacteur
Sreac . Section droite du réacteur
F;: Débit molaire du constituant j
Ecat Porosité du lit catalytique
Pgaz Masse volumique du gaz (estimée a partir de la relation des gaz parfaits)
Treac : Température du gaz dans le réacteur
Re,:  Nombre de Reynolds particulaire li¢ au catalyseur
dy: Diameétre du catalyseur
Ugqz - Vitesse superficielle du gaz dans le reacteur
Qreqc Puissance thermique du réacteur selon la longueur du réacteur

(90)

D

(92)
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En utilisant la loi des gaz parfait et la définiton de vitesse superficielle, nous

pouvons la vitesse superficielle (u,,,) de la maniere suivante:

1 <ZjP}"R'Treac) (94)

Sreac

u =
gaz P
reac

La distinction entre les trois réacteurs envisagés se fait sur le systeme
réactionnel auquel ils sont soumis et aux lois de vitesse associées :

Tableau 53 Réactions, lois de vitesse et catalyseurs des briques technologiques de conversion catalytiques dans la
chaine de valorisation.

Brique Réactions et lois de vitesse références Catalyseur Référence

technologique

Méthanation Méthanation du CO (COM) Ni/MgAIl,O4 (Xu & Froment,
CO +3H, » CH, + H,0 1989)
Tcom = L Keou <pH23pCO — PcH,PH,o0 >
DEN szz.s Kcom 4F'Hy
Water-Gas-Shift (WGS)
CO + H,0 - CO, + H,
Twes = ;% (pcopH 0~ M)
DEN? PH, 2 Kwes
DEN
=1+ KcobPco + Ku,Pu, + Kcu,Pcn, + Kcn,Pcn,
+ Kn,0PH,0
Ph,
Gaz al'eau Water-Gas-Shift (WGS) Cu/ZnO/Al,O; (Choi &
CO+ H,0 - CO,+H, Stenger, 2003)
Twes2 = kwes,2 (pcopHZO - Pl;(zpcoz )
wWaGS
Reformage a  Reformage a sec (RAS) Rh/Al,O3 (Richardson &
sec CH,+ CO, = 2H, + 2CO0 Paripatyadar,
krasKco,Kcn,Pco,PcH, 1990)

TRas =

(1 + Kco,Pco, + KCH4pCH4)2
Reverse Water-gas-Shift (rWGS)
krwc;cho2 Ky,Pco,PH,
(1 + K¢o,Pco, + K, PH2)2

rwes =
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Tableau 54 Constantes cinétiques et d'adsorption pour les calculs des vitesses des réactions dans les
briques technologiques de conversion catalytiques et intervalle de température opératoire.

Brique Constantes cinétiques (k,,), Constantes Température

technologique d’adsorption (K;) (K)

Méthanation kcom(mol - bar®® - g cat™ - h™1)

—240 k]/mol)

= 4,225-10%° (
exp RT

kyes(mol-bar™t-gcat™-h1)

RT
—70,65 kJ /mol )

Keo(bar™) = 8,23 10_5exp< RT]/ ) (550 - 650)
—82,9 k] /mol )

RT

—38,28 kJ /mol )
RT

88,68 kJ/mol )

RT

-67,13k l
= 1,955-106exp< J/mo )

Ky,(bar™) = 6,12 10—9exp(

Ky, (bar™) = 6,65 - 10‘4exp(

Ku,o(bar™") = 1,77 - 10° exp(

Gaz al'eau kygs2(mol - g cat™ - A1)

—47,4 kJ /mol (400 - 520)
= 2,96 - 10%exp (—)

RT
Reformage a Kyqs (mol - g cat™ -s71)
sec — 1290 (—102065 ]/mol)
- exp RT
kywes (mol- g cat™ - s71)
—81030J/mol
= 350exp (—— )
37641 ] /mol
Keo, (atm™) = 2,61 - 10 2exp ( R—;/ ) (875-1020)
- _ 40684 J /mol
Key, (atm™) = 2,6 - 10~ %exp (T)
/ 1 9262 ] /mol
Kco,(atm™") = 0,577exp (T)
-1 6025 J/mol
Ky, (atm™) = 1,494exp (T)

En fixant le régime de température du réacteur (isotherme ou adiabatique), il

est possible de calculer les profils de toutes les variables du systéme par la résolution
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du systéme d’équations qui compose le modeéle. Pour cette résolution, la méthode
d’Euler explicite a été mise en ceuvre. Aussi, les valeurs initiales des variables, valeurs
a I'entrée du réacteur (référent a I'entrée de réactif G,), doivent étre fournies pour que
la méthode soit appliquée.
Conditions initiales :
— M =5
Fi(z=0)=F]
Treac(z =0) = TGO
Preac(z=10) = PGO

3.1.2.2.1 Analyse économique
L’estimation du colt des réacteur catalytiques est réalisée a l'aide de la
corrélation de Guthrie (Biegler et al., 1997; Uebbing et al., 2020). Cette corrélation
permet d’estimer le cout d’investissement pour un tube catalytique a partir de ses
dimensions (diameétre et longueur) en appliquant un prix de base et des facteurs de
correctifs pour la pression et le matériau (fpy) et pour I'échelle (exposants a et b) (voir

équation ci-dessous).

a

Longueur (Lyeqc) ) ( Diametre (Dyeqc)
Longueur de base (L4 )

b
Prix = prix de base - ( ) fou  (95)

Diamétre de base (D2q.

Le prix de base pour le tube est assumé a 5200 € (Prix corrigé au CEPCI 2022
et converti en euro), L%, est égale a 1,22 m, D2, .. est égal a 0,91 m et les exposants
a et b, valent 0,78 et 0,98 respectivement (Biegler et al., 1997; Uebbing et al., 2020).
Pour rester consistant, le capex total (€ TTC) sera estimé avec le prix calculé par
I'équation (95) plus 35% pour la construction, le démarrage, les taxes, la maintenance
et 'instrumentation.

En outre, il faut aussi prendre en compte le prix du catalyseur dans I'estimation
des colts. Ce colt sera considéré dans les colts opératoires avec un temps de
désactivation commun pour tous les catalyseurs. Dans le cadre de ces travaux, ce
temps sera supposé étre de 1000 h pour un désactivation de 40% (supposant une
désactivation linéaire dans le temps). Ce temps de désactivation a été estimé a partir
des travaux de Choi & Stenger, 2003 ou une désactivation de 10% du catalyseur pour

la WGS a été observée aprés 250 h d’utilisation.
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Finalement, TOPEX des réacteurs catalytiques est estimé par le colt du

catalyseur (voir éguation ci-dessous).

8000 (h/an) ( lan

“pri 96
1000n 300],) prix du catalyseur(€/kg) (96)

Colit 414 (€/)) = m.du catalyseur(kg)

La masse du catalyseur est essimée a partir du volume du réacteur, la porosité
du lit (g;;) et la masse volumique du catalyseur (p..:). Ces deux derniers seront
imposés a 0.538 et 1700 kg/m? & titre de simplification et un diamétre de particule(d,)
de 5 mm (Parlikkad et al., 2013).

Les prix du catalyseur sont résumés dans le tableau ci-dessous :

Tableau 56 Prix des catalyseurs pour les opérations unitaires de méthanation, gaz l'eau et reformage a
sec.

Brique .
_ Catalyseur Prix(€ 2022 TTC/kg)
technologique
Méthanation Ni/MgAl,Os 65 — prix catalyseur commercial pour le NiAl,Os
Gaz al'eau Cu/ZnO/Al,O3; 180 - prix commercial
(47,90 €/kg, Numéro de CAS 1344-28-1) Al,O3
— Alfa Aesar
. (528 €/kg,Numéro de CAS 20765-98-4) RhCls
Reformage a sec Rh/AlO3 3H20

52,30 €/kg de Rh/Al,O3 (en négligeant les colts
de synthése)
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3.1.2.2.2 Application du modéle de réacteur catalytique.

Ici, les résultats de l'application du modéle de réacteur catalytique dans
'opération de méthanation (réactions présentées au Tableau 53) sont exposés en
termes de profils de débit molaire au long du réacteur et d’évaluation économique.

Les données d’entrée de cette simulation sont regroupées au sein du tableau
suivant :

Pour les débits molaires d’entrée, nous avons pris une composition avec 40%
en Nz, 20% en CO, 20% en Hz2, 10% en CO2 et 10% H20. Cette composition est
représentative d’un syngaz issu de la gazéification avec de l'air ce qui justifie la fraction
en Nz, un ratio H2/CO égal a 1 (valeur typique pour le syngaz (Basu, 2010)) et des
valeurs de 10% pour les compositions en H20 et COo..

Tableau 57 Données d'entrée réacteur de méthanation catalytique. Application du modéle de réacteur

catalytique.
Variable Valeur
Fa? (kmol/h) 21,76
Fa.2 (kmol/h) 10,88
Fgoo(kmollh) 10,88
Fg.* (kmol/h) 5,44
Fa2® (kmol/h) 5,44
T6, (K) 550
Pg, (bar) 1

Réacteur
Longueur (m) 4,5
Diamétre (m) 0,15
Catalyseur NiAl,Os
Pear (kgim?) 1700
€l 0,538
d, (mm) 5
Régime Isotherme
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Le systéme d’équations décrit par les équations (90)-(93) a été résolu sur
GAMS Optimization a 'aide du solveur intégré « CONOPT4 » en utilisant les équations
du modéle en tant que contraintes d’optimisation d’'une fonction objectif arbitraire. Pour
cela, les équations ont été discrétisée par la méthode d’Euler explicite et générant des
équations algébriques. En appliquant cette démarche et les données du Tableau 57,

les profils suivants ont été calculés pour un pas d’intégration (dz) égale a 4,5x103m :

Debit molaire (kmaol/h)

0 H20

0 1 2 3 4
z im)

Figure 22 Profil des débit molaires partiels le long du réacteur de méthanation catalytique. Application
du modéle de réacteur catalytique.

300 1

250 4

200 4

150

Puissance thermigque{W/m)

100 1

0 1 2 3 4
zim)

Figure 23 Profil de la puissance thermique absolue au long du réacteur. Application du modéle de
réacteur catalytique.

En observant le profil de débits molaires, nous pouvons bien remarquer I'effet
de la réaction de méthanation par la consommation de CO et Hz et la production de
CHa. Aussi, le caractere exothermique de la réaction de méthanation est bien observé
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par la courbe de puissance thermique au long du réacteur. Lorsque les réactifs de la
réaction de méthanation sont consommés, le taux de réaction baisse et, par
conséquent, la puissance thermique a évacuer diminue.

Par ailleurs, les valeurs pour le CAPEX et 'TOPEX ci-dessous ont été obtenues :

Tableau 58 CAPEX et OPEX réacteur catalytique. Evaluation économique.

Donnée Valeur
CAPEX € 2022 TTC 3 860
OPEX total (co(t du catalyseur) (€ 2022 TTC/j) 108,25
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3.1.2.3 Modéle de digestion anaérobie

Le réacteur de digestion anaérobie (appelé parfois méthaniseur) est modélisé
par un réacteur parfaitement agité en régime permanent. Ce réacteur, recoit de la
biomasse en entrée et produit le biogaz et le digestat (Figure ci-dessous). Il est
également alimenté par un flux de chaleur qui permet de maintenir la température du

réacteur a 38°C pour des conditions mésophiles.

Biogaz
Biomasse —» Digesteur ——

Digestat

Chaleur fourni

(@pa)

Figure 24 Schéma bloc du réacteur de digestion anaérobique.

Pour la description du systeme réactionnel, le modéle nommé « Anaerobic
digestion model No. 1 (ADM1)»(Batstone et al., 2002) apparait comme standard dans
la littérature. L'ADM1 prend en compte non seulement les cinétiques des réactions
ayant lieu dans chaque étape de la méthanisation, mais aussi les dépendances
physico-chimiques pour le calcul du pH et le transfert de matiére entre les phases
(Kythreotou et al., 2014).
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Quelgues simplifications du modéle ADM1 sont proposées dans la littérature
pour permettre des applications pratiques de ce modele. Parmi ces modéles simplifiés,
'ADM1-R4 sera utilisé dans ces travaux, il considere que la digestion anaérobie est
régie par la dégradation des macronutriments de la biomasse (carbohydrates, lipides
et protéines) et par la décroissance des bactéries avec des cinétiques de premier ordre
pour les réactions (Weinrich & Nelles, 2021). Ces réactions et leurs lois de vitesses
sont présentées ci-dessous :

Tableau 59 Réaction de dégradation de macronutriments de la biomasse et des bactéries et leurs vitesses
de réaction (Weinrich & Nelles, 2021).

Dégradation Réaction et loi de vitesse
Carbohydrates(carb)  CsH100s + 0,20NHs + 0,41H,0 — 0,12C5H,0,N + 2,51CH, + 2,51C0,
_ i—1 3
(CeH1005) Tearb = 0.25 (G7°) * pearp (kg/m>)
Protéines(prot) C4Hg10,,N + 2,22H,0 - 0,13CsH,0,N + 1,75CH, + 1,58C0, + 0,87NHj3
_ i—1 3
(C4H6,101,2N) Tprot = 0.2 (] ) 'pprot(kg/m )
Lipides (Iipi) C51H9g0¢ + 1,63NH; + 18,60H,0 - 1,63CsH,0,N + 32,17CH, + 10,67C0,
_ —1 3
(Cs1Hog04) Tipi = 0.1 G77) * pupi(kg/m*)
Rendement de la dégradation par composé g/g (Rendch, Rendpr, Rend)
, . Rend., = 0,18
Bactéries (bact)
Rend,, = 0,77
(CsH70,N) Rendy; = 0,05

Thac = 0'020_1) 'pbac(kg/ms)

Tableau 60 Coefficients steechiométrique massiques réactions de la digestion anaérobique (Weinrich &
Nelles, 2021).

_ o Dégradation  Dégradation Dégradation Taux de
Composé(j)/Réaction(i) . . _
Carbohydrate Protéine Lipide décroissance
Carbohydrates -1 0 0 0.18
Protéines 0 -1 0 0.77
Lipides 0 0 -1 0.05
Bactéries 0.14 0.17 0.23 -1
CcOo2 0.68 0.80 0.58 0
H20 -0.05 -0.46 -0.41 0
NH3 -0.02 0.17 -0.03 0
CH4 0.25 0.33 0.64 0
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Des hypothéses supplémentaires ont été rajouté au modéle ADM1-R4 :

« Transfert instantané de matiére entre la phase gaz et la phase aqueuse. Cette
hypothése permet de réduire le nombre d’équations et variables du modéle, méme
si elle implique une approximation pouvant conduire a des différences entre valeurs
prédites par le modéle et résultats expérimentaux ;

« Apport énergétique égal a 59.14 W/m? de digestat (Moyenne dans I'année, (Hreiz et
al., 2017)). Le fait de ne pas modéliser avec plus de détails la partie thermique de ce
réacteur va aussi jouer sur I'erreur du modéle. En contrepartie, I'exploitation des
données de la littérature permet d’estimer la quantité d’énergie qu’il faudra fournir
pour le réacteur.

Les débits de sortie des produits de digestion peuvent donc étre calculé par les

bilans de matiere partiels ci-dessous :
vdig € {carb, prot, lipi, bact, H,0, NHs, CH,, CO,} m}f"g =l + ts,p -Vva,igrrx (97)
X

Ou:
1. — Vitesse de la réaction rx(kg/m?j) ;
m4 ) et mdigf— Débit massique du composeé « dig » en entrée et sortie du réacteur (kg/j) ;
ts,p - Temps de séjour du digesteur (jours) ;
V - Débit volumique entrant et sortant du réacteur (m*/J) ;
vf,icg— Coefficient stoechiométrique du composé « dig » dans la réaction « rx ».

Les débits massiques d’entrée sont donnés par le débit de biomasse et sa
composition, proche et nutritionnelle.

Le rendement énergétique par rapport a la biomasse est estimé a partir du
rapport entre le contenu énergétique avant et aprés la méthanisation (équation (98))
en utilisant les débits et les pouvoir calorifiques des macronutriments (Tableau 61) et
des bactéries. Pour ces dernieres, un PCS moyen de 23,45 MJ/kg a été adopté

(Cordier et al., 1987) et sa formule moléculaire CsH,0,N (Weinrich & Nelles, 2021).

Tableau 61 Pouvoir calorifique supérieur des macronutriments de la biomasse. Valeurs estimés a partir
des PCIs .(Lardon et al, 2009).
Macronutriment PCS (MJ/kg)

Carbohydrate 14,26
Protéine 16,93
Lipides 40,77
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— Zbio mbiofPCSbio
Ypio " PCS i

Ng (98)

Ou lindice bio correspond aux macronutriments (carbohydrates, protéines,
lipides) et aux bactéries. Des valeurs tres basses (inférieures a 50%) seront trouvés
pour ce rendement énergétique, car il ne fait référence qu’au contenu énergétique du

digestat et pas celui du gaz génére.

3.1.2.3.1 Analyse économique

Dans la littérature, il est possible de trouver des corrélations pour estimer le
CAPEX et 'OPEX de la digestion anaérobie a partir de la capacité annuelle du
digesteur (Cq4;4 €n tonnes par an de biomasse). Dans ce travail, ce type d’expression
est employé, plus précisément, les fonctions suggérées par Tsilemou &
Panagiotakopoulos, 2006 pour le colt d’investissement et le colt opératoire sont
retenues. Les équations ci-dessous ont été corrigées par le CEPCI, pour obtenir les
valeurs calculées a I'année 2022. Aux valeurs calculées, le taux de 5% sera ajouté

pour les taxes et assurances, au final, ce CAPEX est corrigé en € 2022 TTC.

Capex(€2022) = 69 165 - Cyio° (99)
Opex(€2022/ton) = 33818 - C 70" (100)

105



3.1.2.3.2 Application du modéle de digestion anaérobie

De fagon similaire aux autres opérations unitaires, une simulation illustrative a
été effectuée pour montrer les résultats obtenus par le modéle qui y est associé.

Il est au préalable nécessaire de définir les données d’entrée, (débit et
composition biochimique de la biomasse en entrée du digesteur) et le temps de séjour
dans le réacteur (ts,p). Le méme débit et type de biomasse utilisé dans les autres
exemples (280 kg/h en matiére seche de Chlorella Vulgaris) sera & nouveau utilisé
avec une teneur en humidité fixée a 80%. La composition biochimigue est issue de la
littérature (Q. V. Bach et al., 2017). Pour le temps de séjour de I'opération, nous allons
prendre la valeur de 30 jours (temps dans la fourchette moyenne (Escudie & Cresson,

2017)). Tous ces informations sont synthétisées au sein du tableau ci-dessous.

Tableau 62 Données d'entrée du réacteur de digestion anaérobie. Application du modeéle digestion

anaérobie.
Variable Valeur
Débit total de biomasse en base humide
(ka/h) 1440
Fraction de ’humidité dans la biomasse 80
(%)
Composition biochimique de la biomasse (%)
Carbohydrates 56,92
Protéines 22,5
Lipides 14,83
Inertes 5,75
Temps de séjour (ts,p) (Jours) 30

La simulation de ce réacteur nécessite de résoudre les équations algébriques
non linéaires regroupées sous la formulation (97). Une méthode de type Newton
Rapshon a été mise en ceuvre par le biais de lutilisation de le bibliotheque
« scipy.optimize » et de sa fonction « fsolve ». Les débits d’entrée et de sortie du

digesteur sont exposés au tableau ci-dessous :
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Tableau 63 Débits massiques des espéces en entrée et en sortie du digesteur. Application du modéle.

Espéce md (kgf) M (kglj)
Carbohydrates 3579,44 427,84
Protéines 1414,92 237,10
Lipides 932,59 237,12
Bactéries 0,00 529,84
CO:2 0,00 3729,36

H20 27648,00 26554,72
NHs 0,00 149,29
CH, 0,00 1710,25

La production totale de biogaz de ce digesteur est calculée a 4686,14 Nm?3/j
avec une composition de 55,77%vol en CH4. La consommation énergétique de ce
digesteur est estimée a 61,31 kW.

En appliguant les corrélations (98) et (99), nous pouvons estimer les CAPEX et
OPEX du digesteur a 11,85 M€ 2022 TTC et 3 899,75 € 2022 TTC /jour. Le volume de
digestat dans ce réacteur est calculé a 1036,8m 2 et la capacité du digesteur est de
34,56 t/jour ou 10 368 t/an. Selon la littérature, les colts d’'un digesteur du méme ordre
de capacité annuelle (10 000 t/an) en Europe s’estiment entre 5,3 et 5,6 M€-2001
d’investissement (entre 10,92 et 11,53 M€) et 22 €-2001/t (45,06 €-2022/t ou 1510 €-
2022/j) (Tsilemou & Panagiotakopoulos, 2006). Les valeurs de CAPEX calculées et
réelles sont tres proches car la corrélation que nous avons utilisée a été construite a
partir de données de digesteur existants en France, au Royaume Uni, Suéde,
Allemagne etc. En ce qui concerne 'OPEX, nous retrouvons une divergence de
résultats, I'auteur précise par contre que les données reportées pour 'OPEX dans le

cas de ce digesteur étaient incompletes ce qui peut étre la source de I'écart.
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3.1.3 Modeéles simplifiés

Dans ce travail, des modéles simplifiés sont mis en ceuvre représenter deux
étapes :

e Culture de microalgues ;
e Echange de chaleur.

Ces étapes ne sont pas au cceur de ce travail de thése, mais les prendre en
compte permet de quantifier certaines grandeurs de la chaine de valorisation comme
la chaleur a récupérer et la quantité de CO2 pouvant étre recyclée vers I'étape de
culture.

Le modéle pour I'échange de chaleur est utilisé dans la chaine de valorisation
pour quantifier la chaleur & échanger (Qg.) pour refroidir un courant gazeux issu de la
gazéification ou de la combustion. Ainsi, la seule équation de ce modele est le bilan
d’énergie c6té gaz pour refroidir les gaz d’'une température T; a une température T, :

T;

Qe = Y Fy [ Ty ar (101)
T

L’étape de culture est réduite a la quantification de CO2 nécessaire pour
produire un débit donné de biomasse brute. Le besoin en CO:2 pour la croissance des
algues a été fixée a 1,8 kg de CO:2 par kg de microalgue séche produite (Raheem,
2015). Finalement, la demande en CO2 (DCO2) s’exprime en fonction du débit de

microalgue en matiere seéche (Mycroarg.) PAr :

DCO,(kg/s) =18 mmicroalg (kg/s) (102)

Enfin, si plus d’'une entrée de biomasse brute est utilisée dans le procédé de
valorisation, un seul courant entrant est utilisé pour les représenter. La composition,
débit et pouvoir calorifique de ce nouveau courant est obtenue par bilan de matiere
pondéré (sans réaction) et par 'hypothése que le contenu énergétique total est

conservé.
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3.2 Création de la chaine de valorisation

Afin de concevoir la chaine de valorisation optimale, et comme il I'a été expliqué
dans le paragraphe introductif, une méthode d’optimisation structurelle a été mise en
ceuvre. Globalement, une « superstructure » de la chaine de valorisation, incluant
toutes les briques technologiques potentielles (lavage a I'eau, a l'acide, filtration,
torréfaction humide, torrefaction seche, séchage, gazéification, réacteurs catalytiques)
et leurs possibles connections est artificiellement créée. Une variable binaire
permettant de représenter mathématiquement I'existence, ou non, de chacune de ces
briques Iui est associée. Grace a une formulation spécifique, les équations
mathématiques représentant cette brique sont incluses comme contraintes du
probléeme d’optimisation si la variable binaire associée vaut 1 tandis qu’elles
disparaissent du probléme dans le cas contraire.

La chaine de valorisation comprend donc I'ensemble des briques
technologiques détaillées jusqu’ici et qui pourront étre intégrées dans le procédé global
de conversion de la biomasse algale. Pour ce faire, les briques technologiques
peuvent étre agencées selon deux stratégies. La premiere consiste a enchainer les
opérations unitaires d’'une maniere prédéfinie afin d’aboutir a la production privilégiée
d’un produit particulier. Cette organisation est utilisée principalement pour les étapes
de post-conversion de la gazéification et de combustion. La deuxieme possibilité
consiste en agencant les briques de telles sorte que le procédé complet maximise (ou
minimise) une fonction objectif prédéfinie, par optimisation de la structure du procédé
global. C’est ce qui sera principalement mis en ceuvre pour la chaine de prétraitement,

intégrant la digestion anaérobie.
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La Figure 25 illustre la chaine de valorisation de biomasse algale pour une étape

de prétraitement contenant jusqu’a 3 opérations unitaires (cette valeur est ici fixée a

titre d’exemple).
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Conversion et post-conversion

I |
- | Outg,
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Figure 25 Schéma complet de la chaine de valorisation.

Dans le cas de la production de chaleur, la biomasse issue du prétraitement est

brllée (combustion) et la chaleur disponible est évaluée par un bilan d’énergie coté

gaz de combustion en considérant une étape d’échange de chaleur. L’échangeur de

chaleur n'est pas complétement modélisé, la chaleur échangée est calculée en fixant

une température de sortie pour les gaz chauds.

Les scénarios de production de méthane et d’hydrogéne sont identiques jusqu’a

I'étape de gazéification de la biomasse. Aprés celui-ci, un réacteur pour la méthanation

ou pour la conversion du gaz a 'eau est utilisée pour enrichir le gaz de synthése en

CHa4 ou Ha.

En complémentent de ces scénarios, il est aussi possible d’avoir 'opération de

digestion anaérobie dans le prétraitement. Le cas échéant, deux voies se présentent

pour le procédé de valorisation, soit il s’arréte a la production de biogaz, soit un étage

de reformage a sec est ajouté pour la production préférentielle de syngaz.
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3.2.1 Superstructure d’optimisation — Etape de prétraitement

La superstructure de prétraitement a été créée en utilisant les modeles
mathématiques développés précédemment et a partir de l'utilisation de variables
binaires ypr sy traduisant I'existence (ou non) de la brique technologique « BT » a
'étage « ST » de la chaine de prétraitement globale contenant un nombre maximal
d’étages (ng;) préalablement défini. Cette superstructure comprend donc toutes les

opérations unitaires possibles et les connexions potentielles entre elles.

5(1) 5(2) S(st—1) s(st)

BMLH, 1 E&(l) BMU_KZl 2 ﬂf(z) BMO(sz—_ll st-1 %(53_1) BMO{& st _Bl:ff(st)
f Taw Tae) f Taee— f Taen
u(1) u(2) u(st—1) u(st)

Figure 26 Schéma bloc de la superstructure de prétraitement.

Le schéma présenté dans la Figure 26 illustre la superstructure du prétraitement
dont les courant BMo, BMs, S, U et Q sont, respectivement des tableaux de valeurs
contenant les informations relatives a I'entrée de biomasse, la sortie de biomasse, la
sortie secondaire et la consommation énergétique de chaque opération unitaire dans
la séquence de prétraitement.

Le concept de cette superstructure est d’avoir un certain nombre de places
potentielles (des étages) pouvant étre occupées par des briques technologiques, et
constituant, une fois assemblées, le procédé global. Lorsqu'une des briques
technologiques de prétraitement apparait dans un étage, il faut que les équations
correspondant a son modele mathématique (Fg;) soient intégrées en tant que
contraintes du probléeme général d’optimisation. Ainsi, toutes les équations qu’elle
englobe sont satisfaites ce qui donne accés aux grandeurs d’intérét de cette brique
(débits et composition des courants matiere, consommation énergétique, CAPEX,
OPEX, PCI final etc) pour permettre enfin d’estimer sa contribution a la fonction
objectif.

Afin que le probléme soit linéaire par rapport aux variables binaires, la méthode

du BigM a éteé utilisée (équation ci-dessous).
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Vst —BigM (1 — ypr,sr) < Fpr < BigM(1 — yprsr) (103)

Fpr € RY™ BigM € R4™

yBT,ST € {0, 1}nBTanT

Ou BigM désigne un tableau de « grandes » valeurs prédéfinies et avec les
mémes dimensions de Fg; (dim, égale au nombre d’équations dans le modéle)
permettant & chaque équation du modele de brique technologique de ne pas étre
contraint lorsque ypr s7 Vaut O et de contraindre chacune des composantes du vecteur
Fpr a 0 lorsque la brique technologique est présente yzr oy = 1

A titre d’exemple, considérons une chaine de prétraitement composée de 4
étages, avec un enchainement lavage a l'acide, filtration, séchage et aucune brique
en 4°m¢ place. Dans ce cas, ygprsr vVaut 1 pour les paires [Lavage a l'acide, 1],
[Filtration, 2], [Séchage thermique, 3] et elle vaut zéro pour toutes les autres
combinaisons [BT,ST]. En utilisant la formulation (équation (103)), les contraintes

suivantes apparaissent dans le probléme d’optimisation.

st=1 Faw [BM;(1),5(1), U(1), Q(1)] = 0 (104)
st=2 Fpr [BM;(2),5(2),U(2),Q(2)] = 0 (105)
st=3 Fro[BM;(3),5(3),U(3),Q(3)] = 0 (106)
4 BM;(4) = BMy(4) = BM;(3) (107)

[S(4),U#),Q#)] = 0 (108)

Ainsi, les modéles pour chacune de ces technologies seront utilisés pour
calculer les courants en entrée et sortie de chacun des 4 étages du procédé global.

Par ailleurs, il est considéré que chaque étage du prétraitement ne peut pas
avoir plus d’'une opération unitaire et ces opérations ne peuvent pas se répéter dans

un premier temps, cela été imposeée par les contraintes ci-dessous :

VST zyBT,ST =1 (109)

VBT ZYBT,ST =1 (110)
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Lorsqu'un des étages du prétraitement n'est pas occupé par une brique
technologique, plusieurs résultats sont possibles, car cet espace vide peut se trouver
a n'importe quelle position, parmi les étages, pour une « méme configuration » de
prétraitement, ci-dessous, un exemple de ceci est illustré :

e Torréfaction humide ; vide ; filtration.
e Vide ; torréfaction humide ; filtration.
e Torréfaction humide ; filtration ; vide.

Pour éviter ce genre de résultat, la contrainte topologique suivante a été aussi

ZyBT,ST—l = EyBT,ST (111)
BT BT

Concernant les courants d’entrée principale traversant le prétraitement, I'entrée

mise en place.

de la biomasse dans la premiére opération unitaire de prétraitement correspond a la
biomasse brute de départ (RBM), pour la suite, les entrées principales sont les sorties
principales des étages en amont. Au final, la biomasse prétraitée (PTB) est la sortie
principale du dernier étage de prétraitement. Ces considérations se traduisent

mathématiquement par les contraintes suivantes :

ST =1 BM,(ST) = RBM (112)
VST > 1 BMy(ST) = BM;(ST) (113)
ST = nST BM,(ST) = PTB (114)

D’autres contraintes, propres a chacune des briques technologiques peuvent
également grossir le nombre des contraintes « inégalité » du probleme général. Ainsi,
il est possible d’'imposer que I'humidité d’entrée de la biomasse dans l'opération
unitaire de torréfaction séche doit étre inférieur ou égale a 10% pour garder une
performance correcte de cette technologie d’aprés la littérature (Q. V. Bach et al.,
2017).

VST xpir = 0,1 < (1-y,.6) (115)
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3.2.2 Courants de matiere

La Figure 25, propose une représentation générique pour I'ensemble des

briques technologiques considérées dans ce travail.

GUTS

1

Inp Outp

I

Ing
T.P,Q

Figure 27 Schéma bloc d’une brique technologique quelconque dans la chaine de valorisation.

Comme il I'a été montré dans la partie dédiée a la description des modéles
mathématiques de chacune des opérations unitaires, leurs courants matiéres ne sont
pas caractérisés de la méme facon suivante qu’elles appartiennent au prétraitement
ou a la conversion et post-conversion.

Dans le cas du prétraitement, les courants matiéres sont décrits en fonction du
débit massique total, des analyses proche et ultime et de la composition nutritionnelle.
Pour la digestion anaérobie, le flux de « sortie secondaire » est, spécialement, défini
en fonction du biogaz (CH4 et COy).

En ce qui concerne la gazéification, considérée comme totale par rapport a la
matiére organique entrante, seules les espéces gazeuses sont considérées en sortie
principale et les cendres en sortie secondaire. Finalement, pour les technologies de
post-conversion, les courants d’entrée et sortie n'ont que des composés en phase gaz.

En rapport avec la Figure 25 et les descriptions des modéles, nous allons avoir

les connexions suivantes entre les étapes en courants de matiére :
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Prétraitement-Gazéification/combustion :
Entrée de biomasse dans le gazéifieur (BM), biomasse en sortie du
prétraitement (BM; (ST=nST) ou PTB) :

Mgy = MprB ou BMf (116)
Vp € {org, cen, hum} xby =xbp (117)

vult € {C,H,0,N, S} XUt = xt (118)

Gazéification-Méthanation catalytique/Conversion du gaz-a-l ’eau :

Entrée de gaz dans le réacteur catalytique (Go), sortie de la gazéification

(GP):
vj € {0,,C0,C0,,H,0,CH,, Hy, H,S, N,} Fl = FJ, (119)
0
Digestion anaérobie — Reformage a sec :
Entrée de gaz dans le reformage a sec (Go), sortie de la digestion
anaérobie :
. jdig (120)
. m
vjdig € {CH,,CO Fl = __APS
jdig € {CH,,CO,} Go MMy
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3.2.3 Variables d’optimisation de la chaine compléte de valorisation

Cette section est consacrée au recensement des variables d’optimisation
associées a chaque opération unitaire. Ces variables d’optimisation correspondent aux
spécifications décrites pour chaque brique technologique mais qui sont libérées pour
étre déterminée par I'algorithme d’optimisation dans le cas de la conception de la

chaine de valorisation globale.

Tableau 64 Variables d’optimisation dans la chaine de valorisation.

Etape Opération unitaire Variable(s)

Existence et emplacement
Toutes dans la chaine (variables
binaires)
) _ Fraction d’eau apres
Prétraitement Sechage thermique )
séchage

o . Temps de séjour et
Torréfaction seche

température
Digestion anaérobie Temps de séjour
Conversion Gazéification/Combustion Débit d’agent gazéifiant

Température, Configuration

du réacteur (diametre,

Méthanation
longueur et nombre de
tubes)
Température, Configuration
_ _ . du réacteur (diamétre,
Post-conversion Conversion du gaz a l'eau

longueur et nombre de
tubes)
Température, Configuration
. du réacteur (diamétre,
Reformage a sec
longueur et nombre de

tubes)

Le probléme d’optimisation de la chaine de valorisation contient donc des
variables discretes (ygr sr) €t des variables continues (xc,,.), ainsi que des relations
non-linéaires entres les variables. Tout cela permet de classer le probléme présenté

dans cette thése comme un probleme MINLP (Mixed Integer Nonlinear Programming).
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Comme il a déja été montré les modeéles utilisés sont caractérisés par des
ensembles d’équations (Fstape = 0V étape € {prétraitement (PT),
gazéification/combustion (GAZ), conversion catalytique (MET, WGS, RAS)})
permettant de calculer les courants de matiére, la consommation énergétique et les
codts des différentes opérations unitaires.

En plus de ces équations, qui constituent les contraintes égalité du probléme
d’optimisation, nous allons ajouter des contraintes inégalités liées a I'opération de
chacune de ces briques et aux valeurs limites associées. Elles sont listées ci-dessous

ainsi que les variables auxiliaires introduites dans le modeéle de gazéification.
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Tableau 65 Liste de variables auxiliaire ajoutées au modéle de gazéification.

Variable auxiliaires

Description

Ratio équivalent

stoechiométrique (ER)

Rapport entre la quantité de d’oxygéne approvisionnée
par I'agent gazéifiant et la quantité stoechiométrique pour

oxyder complétement la biomasse.

Régime d’opération

(Yreg)

Variable binaire indiquant le régime d’opération

(gazéification ou combustion), vecteur a deux entrées.

b gaz
(yreg™ € Yreg )-

Type de gazéifieur

(YType)

Variable binaire indiquant quel type de gazéifieur utiliser
selon la température pour réaliser I'évaluation

économique, vecteur & deux entrées. (yr5,. et yype).

Tableau 66 Liste d’'inéquations du modéle de gazéification.

F22-MM,
ER = - org (32 - - (121)
Mpy " Xgy (ﬁ ’ xgrg +8- xfl)irg + xgrg - x(())rg)
ER > 0,2 -yﬂ;fqz +1,2 - yiomb (122)
ER < 0,6 y5%y +2,0 -yt (123)
Vieg T Yregt =1 (124)
Te < 1143 - yif,. + 1700 - yi5,, (125)
Y%‘gpe +y%‘3€pe =1 (126)
Tableau 67 Liste d'inéquations du modele de réacteur catalytique.

Ugq,(Z = 0)(m/s) < 60 (127)
Ugaz(Z = 0)(m/s) = 1 (128)

Lreac
<50 (129)

Dreac

Lreac
—=2=10 (130)

Dreac




Pour compléter le modéle de gazéification, la premiéere variable définie a été le
ratio équivalent stoechiométrique qui permet de caractériser si 'opération représentée
par le modele d’équilibre est une gazéification (0,2 < ER < 0,6) ou une combustion
(1,2 < ER < 2,0). Compte tenu de la discontinuité sur les intervalles de ER entre les

deux régimes, nous avons utilisé les variables auxiliaire y95*" et y,-* pour définir les

contraintes sur ER (équations (122)-(123)). La variable y,.., est un vecteur a deux

entrée (I'une pour la combustion et I'autre pour la gazéification). Un autre usage de ce
type variable se fait au niveau de I'évaluation économique dans le modéle de
gazéification ou nous souhaitons calculer differemment le CAPEX selon le type de
gazéifieur.

Concernant les réacteurs catalytiques, les contraintes supplémentaires
restreignent la vitesse superficielle du gaz dans l'intervalle [1 ;60 m/s] et le rapport
entre longueur et diametre du réacteur entre 10 et 50.

Par ailleurs, nous retrouvons sur le modele de réacteur catalytique la possibilité
d’avoir un réacteur composé de plusieurs tubes qui est aussi une variable
d’optimisation (Niypes € Z A Neypes € [1;400]). Pour borner les diameétres des tubes,
nous allons nous appuyer sur les ordres de grandeurs retrouvés dans la littérature
(Balaji et al., 2020; Er-Rbib H. & Bouallou C., 2013; Uebbing et al., 2020).

Ainsi, Dygr, Dwes, Dras € R A Dypr € [2mm; 30mm], Dy ¢s € [2mm; 100mm] et

Dgas[2mm; 300mm].

3.2.4 Initialisation du probléme d’optimisation

L’initialisation des variables impliquées dans chacun des scénarios envisagés
est réalisée en résolvant les modeles de chaque brique technologique a une valeur
imposée pour les variables d’optimisation. Cela est 'équivalent a simuler chacune des
opérations unitaires comme démontré aux paragraphes d’application des modeles.

Pour la configuration initiale du prétraitement, la méthodologie appliquée lors
de la validation de la superstructure d’optimisation (Paragraphe 4.1) est utilisée ce qui
correspond a initialiser 'agencement des briques technologiques avec le meilleur
procédé de prétraitement pour la gazéification ou combustion directe sous les

hypothéses poseées.
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4 Reésultats et discussions

L’ensemble de résultats présentés lors de ce chapitre concerne a I'exploitation
de l'outil d’optimisation développé dans la détermination de procédés/chaine de
valorisation de valorisation optimaux.

La premiére partie des résultats correspond a la validation de la superstructure congue
pour I'étape de prétraitement. Cette validation se fait par la confrontation des résultats obtenus
en utilisant cette superstructure et ceux obtenus par une analyse dite systématique pour trois

problémes différents de prétraitement.

La deuxiéme partie est consacrée a l'application de l'outil d’optimisation dans la
réalisation d’études de cas ou différents types de biomasse brute a valoriser et de produit final

sont envisagés.

D’abord, la chaine de valorisation ne sera alimentée qu’avec un seul type
d’algues pour chaque étude de cas. Mais, dans le cas de la production de syngaz, il
sera également envisagé que la chaine de valorisation puisse étre alimentée par un
meélange de microalgues et macroalgues. Les caractéristiques des biomasses utilisées
comme ressources pour les études de cas sont répertoriées au Tableau 68. Pour les
compositions et pouvoir calorifique, les données de la littérature ont été directement
obtenues selon le type de biomasse (Q. V. Bach et al., 2017; P. Wu et al., 2021,
Fremaux et al., 2015). En ce qui concerne les débits maximaux, ils ont été définis
comme suit :

e Microalgues : nous avons considéré une productivité moyenne en culture
égale a 160 kg de matiere seche/jour/ha (Slade & Bauen, 2013) et un
réacteur d’1 ha de surface. L’humidité aprés récolte primaire est adoptée
a 90% a partir des données reportées par (Weschler et al., 2014).
Compte tenu de ces valeurs, le débit maximal de micro algues pouvant
alimenter la chaine de valorisation est de 64,8 kg/h de biomasse brute
ou 6,48 kg/h de matiéere seche.

e Macroalgues : nous avons utilisé une valeur de 60 000 m® d’algues
ramassées par an, cette valeur a été fixée a partir des données de
ramassage d’algues vertes en Bretagne reportées par le Centre d’Etude
et Valorisation d’Algues (CEVA)(CEVA, 2018). Pour estimer le débit
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massique d’algues, nous avons supposeé une teneur en humidité égale a
95% et, par conséquent, une masse volumique assimilée a 1000 kg/m3.
Compte tenu de ces valeurs, le débit maximal de Macroalgues pouvant
alimenter la chaine de valorisation est de 8 316,00 kg/h de biomasse
brute ou 415,8 kg/h de matiére séche.

o Déchet de bois : pour cette biomasse le débit maximal est défini au cas par cas
selon les résultats obtenus pour les autres biomasses. Dans un premier temps,

seule sa composition est présentée.

Tableau 68 Analyses proches, ultimes et biochimiques des biomasses investiguées (C. Vulgaris, Ulva
Lactuca et déchet de bois), leurs PCIs et débits maximaux.

Caractéristique Chlorella vulgaris Ulva lactuca Déchet de bois
(CV) (UL) (DB)
Analyse proche (% en base humide)
Humidité 90,00 95,00 8,78
Matiére organique 9,10 3,34 90,17
Cendres 0,90 1,66 1,05

Analyse élémentaire (% en base seche sans cendres)

C 53,01 35,6 49,60
H 8,67 7,20 6,05
@) 35,05 52,20 44,11
N 3,26 2,80 0,22
S 0,01 2,20 0,02
Analyse biochimique (% en base séche sans cendres)
Carbohydrates 56,92 52,3 -
Lipides 14,84 2,20 -
Protéines 22,25 15,9 -
Débit maximal et pouvoir calorifique

PCI (MJ/kg brut) 1,84 0,59 18,40
Débit maximal

(kas) 0,018 2,314 -
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4.1 Validation de la superstructure de prétraitement

La méthodologie d’optimisation appliquée a I'étape de prétraitement
(superstructure) va étre validée a partir d’'une étude systématique réalisée sur la
combinaison des briques technologiques disponibles pour le prétraitement. Lors de
cette analyse, ce dernier est considéré comme une succession de 4 étages au
maximum. Compte tenu du nombre de briques par ailleurs considérées, 516
configurations potentielles peuvent étre envisagées. Les opérations unitaires
considérées sont le lavage a I'eau (WW), le lavage a I'acide (AW), la filtration (PF), la
torréfaction humide (WT), la torréfaction seche (DT) et le séchage thermique (TD).
Autour de ces assemblages possibles, trois critéres deux principaux critéeres vont étre
analysés a partir d’'un cas de base : 'humidité initiale de la biomasse brute ; et la teneur
en cendres finale de la biomasse résultante du prétraitement. Il sera donc recherché,
dans ce qui suit, de déterminer le meilleur prétraitement dans ces configurations. Pour
qualifier la chaine de prétraitement finalement retenue, un critere, dénommé potentiel

énergétique (PE) est défini et se calcule a partir de I'’équation ci-dessous :

Mprg * PClprg — Qpr
PE= ——— (131)
Mgy * ( XREM)

Il décrit la différence entre le débit énergétique du courant de biomasse
prétraitée (mprg - PClprg) €t la consommation énergétique de la séquence de

prétraitement employée (Qpy) ramenée au débit de matieére séche de biomasse brute

(Mgpm - (1 — xggx’l))

Il sera utilisé dans ce qui suit comme critére de différenciation des différentes
chaines de prétraitement possibles, en I'utilisant comme fonction objectif du probléeme
d’optimisation structurelle du prétraitement. On peut noter que, pour cette étude, les
seules variables d’optimisation sont les variables binaires traduisant I'existence, ou
non, de la brique technologique « BT » a I'étage « ST ». Le probleme d’optimisation

est formulé ci-dessous :
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YBT,ST
BT € {WW,AW,PF,WT,DT,TD}
ST € {1,2,3,4}
yBT,ST € {0; 1}nBTanT
Fpr =0

( max PE
I

—

Afin de valider la méthodologie, cette méthode reposant sur l'utilisation d’'un

algorithme d’optimisation va étre comparée a une méthodologie ou toutes les 516

configurations possibles sont systématiquement évaluées.

Trois cas différents vont étre mis en ceuvre pour confronter les deux analyses :

Cas 1: La biomasse brute entrant dans le prétraitement posséde une humidité
initiale de 73% ;

Cas 2 : La biomasse brute entrant dans le prétraitement posséde une humidité
initiale de 90% ;

Cas 3 : Cette derniére biomasse est considérée, mais on ajoute des contraintes
sur la fraction des cendres et sur le pouvoir calorifique de la biomasse prétraitée.
Pour les cendres, une teneur maximale de 8% (en base humide) a été choisie (il
s’agit d’'une valeur similaire au contenu en cendres d’autres biomasses comme
la paille ou I'écorce) avec un PCI minimal de 21,6 MJ/kg pour que le contenu
énergétique de la biomasse prétraitée reste autour de celui des charbons de rang

inférieur(valeurs de référence pris de (Caillat et al., 2010)).

La biomasse en question est la Chlorella Vulgaris dont débit, composition et

pouvoir calorifique se retrouvent dans le Tableau 68. Les données relatives au courant

d’entrée de biomasse sont les seuls nécessaires au calcul. Enfin, ’humidité maximale

sera limitée a 10% pour tous les cas, humidité convenant a la plupart des applications
(Hosseinizand et al., 2018).

Pour mettre en place la méthodologie d'optimisation, nous avons utilisé les
solveurs DICOPT et CONOPT4 intégrés dans le logiciel GAMS Optimization tandis

que, pour réaliser 'analyse systématique un code en Python a été développé avec une

formulation explicite des équations des modeles des briques technologiques.
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411Casl

Pour l'identification des meilleures séquences de prétraitement et la discussion

des résultats, le potentiel énergétique a été subdivisé en deux parties, I'une indiquant

le contenu énergétique de la biomasse prétraitée (UH) et l'autre, la consommation

totale énergétique du prétraitement (ED) (en base séche). Les expressions pour ces

deux criteres sont présentées ci-dessous ainsi que le potentiel énergétique en

résultant.

mprp * PClprp

UH = ) (1 - hum
Tgpm * ( XRBM)

QPT

ED: > . 1_ hum
Mgem * ( XREM)

PE =UH —-ED

(132)

(133)

(134)

Afin de rendre plus lisible le résultat de I'analyse systématique et de ne pas

encombrer le graphique avec les 516 résultats, seules les configurations possédant

une humidité finale inférieure a 10% et un potentiel énergétique positif sont reportés

en Figure 28.
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Figure 28 Potentiels énergétiques de séquences de prétraitement présélectionnées. Cas1 - Analyse

systématique. Validation de la superstructure d’optimisation.

Parmi ces séquences, celle qui présente le potentiel énergétique le plus éleve

est composée uniquement par une opération unitaire, le séchage thermique (PE = 3.06
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kWh/kg). Cette solution semble appropriée car le séchage thermique est la seule
technologie permettant de réduire suffisamment I'humidité de la biomasse pour
respecter la contrainte. Aussi, le fait d’'utiliser une seule brique technologique permet
de limiter les dépenses énergétiques de la chaine de prétraitement, comme on peut
'observer en Figure 28. On peut également remarquer que les meilleures séquences
sont composées de 3 briques technologiques au maximum (le nombre de briques
technologiqgues augmente de la gauche a la droite).

Le résultat correspondant a l'utilisation de I'algorithme d’optimisation conduit a
un résultat tout a fait identique comme en atteste les valeurs reportées au Tableau 69
et au Tableau 70.

Tableau 69 Résultats du probléeme d'optimisation, valeurs des variables d'optimisation et de la fonction
objectif. Cas 1. Validation de la superstructure d’optimisation.
Potentiel énergétique
(kWh/kg)

Variable d’optimisations

YD1

=1
D,
V[BT, ST] * [TD, 1] yBT,ST =0 3,06

Tableau 70 Caractéristiques du courant de biomasse prétraitée calculée par I'analyse systématique et
par l'analyse basée sur l'optimisation. Cas 1. Validation de la superstructure d’optimisation.

Variable Systématique Optimisation
mprp (9/) 5,40 5,40
xpig " 10,00% 10,00%
xprg o 81,88% 81,88%
xpFp > 9,02% 9,02%
PCI (MJ/kg) °" 16,59 16,59

bh — base humide

bs — base séche
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4.1.2 Cas 2

Dans le cas 2, le méme type d’évaluation a été faite en modifiant de '’humidité
de la biomasse initiale. En appliquant les régles de représentation identiques a celles
décrites au cas 1 pour la présélection des séquences, on peut produire I'histogramme

suivant :
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Figure 29 Potentiels énergétiques de séquences de prétraitement présélectionnées. Cas 2. Validation de la
superstructure d’optimisation.

Parmis les séquences de prétraitement affichées, celle qui posséde le potentiel
énergétique le plus important est composée d’'une étape de filtration et d’'une étape de
séchage thermique (PE = 2,72 kWh/kg). Par rapport au Cas 1, la biomasse brute due
Cas 2 est plus humide, ce qui signifie que plus d’eau doit étre éliminée pour atteindre
le seuil de 10%. L’utilisation de la filtration, en plus du séchage, permet de réduire la
teneur en eau dans la biomasse en consommant peu d’énergie en comparaison du
séchage thermique, mais cette brique technologique est limitée en termes de fraction
d’eau dans la biomasse filirée (73%) ce qui implique le besoin de séchage
complémentaire pour atteindre I'hnumidité de consigne. Pour mieux comprendre ce
résultat, la Figure 30 ci-aprés montre les valeurs d’'ED et UH des séquences les plus
performantes pour la biomasse dans le Cas 2 en comparaison avec une séquence
composée uniguement par le séchage thermique.

Sur la Figure 30, il est possible de noter qu’en utilisant seulement le séchage
thermique pour prétraiter la biomasse du Cas 2, la consommation énergétique du
prétraitement est plus importante que le contenu énergétique dans la biomasse
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prétraitée, ce qui résulte en un potentiel énergétique negatif (ED > UH) attribué a la
haute consommation énergétique du séchage thermique par kilogramme d'eau

éliminée.

B Energy Demand -
Emm Useful Heat

[=2]

U

i

w

N

kWh/kg of dry biomass

Ll

o

(TD]

[FP, TD]
[AW, FP, TD]
[WW, FP, TD]
[FP, TD, DT]

PT Sequence
Figure 30 Contenus énergétiques des biomasses prétraitées et demandes énergétiques des meilleures
séquences pour le deuxiéme cas et la meilleure du cas 1 (Séchage thermique). Cas 2. Validation de la
superstructure d’optimisation.

De méme que pour le Cas 1, les résultats obtenus par la méthode d’optimisation
sont concordants avec ceux obtenus pour I'analyse systématique (Tableau 71 et
Tableau 72).

Tableau 71 Résultats du probleme d'optimisation, valeurs des variables d'optimisation et de la fonction

objectif. Cas 2. Validation de la superstructure d’optimisation.
Potentiel énergétique

Variables d’optimisation (KWh/kg)
Ypra =1
Yrp2 =1 2,72

V[BT,ST] # [PF,1] U [TD, 2] ygrsr = 0
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Tableau 72 Caractéristiques du courant de biomasse prétraitée calculée par 'analyse systématique et
par l'analyse basée sur l'optimisation. Cas 2. Validation de la superstructure d’optimisation.

Variable Systématique Optimisation
mprg (9/S) 1,78 1,78

x um bh 10,00% 10,00%
xum bh 81,88% 81,88%
x5ET, bs 9,02% 9,02%
PCI (MJ/kg) o 16,59 16,59

bh — base humide
bs — base séche

4.1.3 Cas 3

Pour ce dernier cas, deux contraintes supplémentaires sont ajoutées par
rapport au Cas 2 : teneur en cendres inférieure a 8% et PCI final supérieur a 21.6
MJ/kg.

Comme on peut le remarquer sur la Figure 31 résultant de I'étude systématique,
toutes les séquences ne permettent pas de respecter la contrainte de teneur en

cendres maximale.

—— Ash upper limit
0.10 W Ash Fraction |

0.08

0.06

Mass fraction

[FP, TD]

[WW, FP, TD]
[AW, FP, TD]

[FP, WT, TD]

[FP, TD, DT]
[WT, FP, TD]
WW, FP, WT, TD]
[AW, FP, WT, TD]
[AW, FP, TD, DT]
[FP, WT, TD, DT]
[WT, FP, TD, DT]

WW, AW, FP, TD]
[WW, FP, TD, DT]
[AW, WW, FP, TD]
[WT, AW, FP, TD]

BT SeE'uence

Figure 31 Fraction en cendres dans la biomasse prétraitée pour les séquences de prétraitement et seuil de
composition. Cas 3. Validation de la superstructure de prétraitement.

Comme il montré sur I'’histogramme, parmi les 15 séquences ayant des valeurs
positives de PE et respectant la contrainte sur 'humidité finale, 5 configurations ne

permettent pas de respecter le critére relatif a la teneur maximale en cendres. Il reste
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donc 10 séquences a évaluer au regard de leur pouvoir calorifique (voir figure ci-
dessous). On peut remarquer que ces 10 séquences possedent au moins une
technologie permettant de réduire la teneur en cendres (lavage a I'eau (WW), lavage
a l'acide (AW) ou torréfaction humide (WT)).

Finalement, parmi ces 10 séquences seules 3 conduisent a une biomasse dont
le PCl dépasse 21,6 MJ/kg, comme le montre la Figure 32. Pour respecter la contrainte
sur le PCI, on peut remarquer qu’en plus d’'une technologie de réduction des cendres,
ces procédés sont aussi composés par une opération unitaire de densification
énergétique (torréfaction humide ou torréfaction séche). Finalement, en comparant
leurs potentiels énergétiques (Figure 33), il est possible de trouver la meilleure

configuration de prétraitement.

25F
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B Final PCI
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P'IIT'SequerTce
Figure 32 Pouvoir calorifique de la biomasse prétraitée pour les séquences de prétraitement et seuil de
PCI. Cas 3. Validation de la superstructure de prétraitement.
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Figure 33 Potentiels énergétiques des prétraitements répondant aux contraintes sur les cendres et sur le
PCI. Cas3. Validation de la superstructure d’optimisation.

Ainsi la séquence composée du lavage a l'acide, de la filtration, de la
torréfaction seche et du séchage est la meilleure. Le potentiel énergétique de cette
chaine de prétraitement est égal a 1,8 kWh/kg, la teneur en cendres dans la biomasse
prétraitée s’éléve a 7,41% et son pouvoir calorifique vaut 24,8 MJ/kg.

Comme les tableaux suivant le montrent, ['utilisation de la méthode
d’optimisation conduit au méme résultat :

Tableau 73 Résultats du probléeme d'optimisation, valeurs des variables d'optimisation et de la fonction
objectif. Cas 3. Validation de la superstructure d’optimisation.
Potentiel énergétique

Variable d’optimisation

(KWh/kg)
Yaw =1
Yprz2 =1
yTD,3 =1 1,80
Yora =1
V[BT,ST] # [AW,1] U [PF,2] U [TD,3] U [DT, 4]
Yer,st =0

Tableau 74 Caractéristiques du courant de biomasse prétraitée calculée par l'analyse systématique et
par I'analyse basée sur l'optimisation. Cas 3. Validation de la superstructure d’optimisation.

Variable Systématique Optimisation
mprg (9/S) 1,01 1,01

x i bh 0,00% 0,00%

x U bh 92,59% 92,60%
X580, bs 7,41% 7,40%
PCI (MJ/kg) on 24,28 24,28

bh — base humide

bs — base séche
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4.1.4 Bilan

En appliquant la méthodologie d’optimisation développé dans ces travaux, il a
été possible de trouver pour les 3 cas envisagés la meilleure séquence de
prétraitement. Ces résultats ont été validés en les comparant a ceux obtenus par une
analyse systématique évaluant 'ensemble des configurations possibles.

Pour le type de scénario qui a été présenté lors de ce paragraphe, il n'y a pas
de différence majeure entre [l'utilisation de l'analyse systématique ou celle par
optimisation parce que le nombre d’étages et de briques technologiques possibles en
prétraitement sont assez faibles. Par contre, lorsque le périmétre d’optimisation
s’étend de maniére a prendre en compte d’autres étapes (conversion et post
conversion) dans le procédé de valorisation ainsi que les conditions opératoires des
briques technologiques, I'analyse systématique deviendrait trop lourde en termes de
temps de calcul et d’analyse des nombreuses configurations devant étre évaluées.

De maniére générale, ces études de cas ont révélé que plus le nombre
d’opérations unitaires en prétraitement est grand, la consommation énergétique
associée est importante. Aussi, pour la suite, ou des études de cas intégreront non
seulement des chaines de prétraitement mais aussi des étapes de valorisation
thermochimique, le nombre d’étage maximum de prétraitement sera dorénavant fixé a
3.
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4.2 Etudes de cas

Afin de qualifier la méthodologie développée, elle va étre appliqguée a la
conception de différentes chaines de valorisation (incluant prétraitement et conversion
thermochimique) permettant d’assurer :

e La production de méthane ;
e La production d’hydrogene ;
e La production de syngaz ;
e La production de chaleur.

Sauf indication contraire, dans toutes ces études, le débit d’alimentation et la
composition de la biomasse algale seront considérées comme imposés. La biomasse
algale, quant a elle, sera représentée par deux espéces: Chlorella Vulgaris
(Microalgue/algue cultivée) et Ulva Lactuca (Macroalgue/algue invasive). Et, le déchet
de bois représente la biomasse lignocellulosique.

Afin de pouvoir comparer les chaines de valorisations obtenues dans chaque
étude de cas, nous allons définir un indicateur, appelé taux de retour énergétique
(TER). Il s’exprime comme le rapport entre la puissance thermique apportée au
procédé de valorisation (somme des puissances thermiques de toutes les opérations
unitaires) et la puissance énergétique produite sous la forme de vecteur énergétique
(calculée a partir du PCI) ou de chaleur (exclusif du scénario de combustion directe).
Le TER est calculé selon I'équation ci-dessous :

Puissance énergétique produite

TRE = — - 7
Puissance thermique consommée

(135)

Le procédé global de valorisation est le résultat d’'un calcul d’optimisation dont
la fonction objectif est associée a la productivité/colt de production de la chaine
complete. Les contraintes du probleme, quant a elles, sont les modéles
mathématiques représentant les briques technologiques impliquées et les liaisons
entre ces modéles comme il I'a été décrit précédemment. Pour résoudre le probléme
d’optimisation formulé, le logiciel GAMS a été utilisé en exploitant les solveurs intégrés
DICOPT (MIP) et CONOPT4 (NLP).
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4.2.1 Production de méthane
Dans le périmetre de notre étude, deux grandes voies de production de
meéthane peuvent étre envisagées. Ces voies sont listées ci-dessous :
e Méthanation catalytique du syngaz, lui-méme issu du prétraitement et de la
gazéification de biomasse ;
¢ Digestion anaérobie de la biomasse.
Le schéma-bloc représentant 'ensemble de ces voies est illustré au sein de la
Figure 34.

Prétraitement

Outsy Outgy Outgy Outgg Outs,ze Qutgyy
Biomasse)_’lnp L T Outpy T Outp s T Outp 3| Biomasse Inpg | T Outpg T Outp g, T Outpur ‘// \\.
— - : - —— “ G [ HX 1 M 4 ( CHy )
Brute Inpy Inps prétraitée | Npgc Mp.u \. S
Ing, Ing, Ings Ingze Inga
TLPLQy Ty, Py Q2 T5,P5, Qs Te.P5, Qs Teco Pec, Qec Py, Qu i .
Méthanation

Si U1,U2 ou U3 = digestion anaérobique

Prétraitement R .
Conversion et post-conversion

Lavage a I'eau(WW) L
Lavage & 'acide (AW) Gasification (G)
. Torréfaction séche (DT) Méthanation _(M)
Ui Torréfaction humide (WT) Water-gas-shift (W)
Echangeur de chaleur(HX)

i1,2,3 Filtration (PF) .
" Séchage thermigue (TD) Reformage & sec (D)

Anaerobic digestion (AD)
Aucun

Figure 34 Schéma bloc de la chaine de valorisation pour la production de méthane. Etudes de cas.

Dans le cas de la production de méthane, les études d’optimisation sont
menées dans le cadre d’'une analyse technico-économique de la chaine de valorisation
et de son analyse technique.

Lors de cette premiére étude de cas, la voie catalytique est adoptée comme
objet d’étude et toutes les variables économiques sont présentées dans le but
d’évaluer le colt de production de méthane. Cette évaluation a été réalisée pour deux
contextes d’optimisation : la maximisation de la production de CHs4dans un premier
temps, puis, la minimisation du codt de production. Dans le premier contexte, le débit
de biomasse brute est imposé selon le Tableau 68 et nous présentons les résultats
obtenus pour deux types de biomasse algale (microalgues et macroalgues). Dans le
deuxieme, les caractéristiques des microalgues sont utilisées mais leur débit d’entrée

devient une variable d’optimisation a part entiére. Cette derniere configuration sera
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également analysée en utilisant les déchets de bois comme biomasse brute en entrée
du procédé de valorisation.

Finalement, une analyse purement technique, sans approche économique, sera
mise en ceuvre pour comparer la performance des voies de production de méthane
identifiées pour un méme type de biomasse algale. Cette analyse permettra d’évaluer
les deux voies potentielles par rapport a leurs productivité et efficacité énergétique.

Pour la réalisation des études de cas, nous allons viser la maximisation de la
production de méthane ou la minimisation du col(t de production, le probléme

optimisation se formule de la maniére suivante :

max Prod.CH,(kg/h)

XCopt,YBT,ST

min  Colt de prod. (€/kg CH,)

XCoptYBT,ST
XCopt € R™¥

YB1.ST c {0; 1}nBTx nST

Ou nxc, nBT et nST sont, respectivement le nombre de variables d’optimisation
continues (prises parmi celles listées au paragraphe 3.2.3), le nombre de briques
technologiques considérées pour le prétraitement (7 digestion anaérobie y comprise)
et le nombre d’étages potentiels de I'étape de prétraitement. Ce dernier a été fixé a 3
en raison des résultats obtenus sur la validation de la superstructure de prétraitement.

Les contraintes du probléme et la fonction mathématique utilisée comme critere
d’optimisation dépendent de la voie de valorisation finalement retenue.

En termes de fonction objectif, nous allons définir la production totale de CHa

du procédé de valorisation selon le débit de CHa4 produit par méthanation catalytique

(FSHZ, kmol/h) ou par digestion anaérobie (1

*, kg/j). Le colt de production, quant a
lui, est calculé en intégrant I'investissement (CAPEX ramené a I'’échelle journaliére,
avec 20 ans de temps d’amortissement), et les frais de fonctionnement (OPEX) du
procédé de valorisation et de la production journaliere. Ces grandeurs étant
déterminées grace aux modeéles dédiés, nous pouvons calculer la fonction objectif de

la maniére suivante :
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Prod.CH,(kg/h) = mgp*/24 + Fppt - MMy, (136)

met

CAPEX
OPEX + 20-300

Prod.CH, - 24 (137)

Colt de prod.(€/kg CH,) =

Pour les contraintes égalité, les deux voies de production potentielle de
méthane englobent I'étape de prétraitement. Aussi le modele développé pour la
superstructure de prétraitement (Fpr), intégrant les modeles de toutes les briques
technologiques effectivement présentes dans la chaine finale, sera une contrainte du

probléme d’optimisation sous la forme :

Fop =0 (138)

Par ailleurs, pour chaque cas spécifique, les contraintes suivantes s’appliquent :
¢ Meéthanation catalytique :

o Dans cette voie, les opérations de gazéification et de méthanation sont
inclues dans le procédé global. Les modéles mathématiques qui y sont
associés contraignent le probléme d’optimisation, ainsi :

Fpaz =0 (139)
Frnet =0 (140)

o La température opératoire du réacteur de méthanation est bornée entre
550 et 650 K et le gaz de synthése est forcément plus chaud que cela
(température minimale de gazéification ayant un seuil bas de 900 K). I
est donc nécessaire d’évacuer de la chaleur du courant gazeux entre la
gazéification et la méthanation. Nous allons donc utiliser un échangeur
de chaleur, et son modéle doit aussi intervenir en tant que contrainte dans
le probléme d’optimisation :

Tmet

Cc=) K [ Toymar (141)
J

Tgaz
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o De plus, l'opération unitaire de digestion anaérobie ne peut pas exister
dans aucun étage du prétraitement pour cette voie. Cela se traduit

mathématiquement par :

Z Yap,st =0 (142)
ST

e Digestion anaérobie :
o Puisque la digestion anaérobie est 'une des briques technologiques
considérées en prétraitement (F4p < Fpr), alors, aucune contrainte

supplémentaire n’est nécessaire.
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4.2.1.1 Analyse technico-économique
4.2.1.1.1 Production de CH4 via méthanation catalytique

4.2.1.1.1.1 Maximisation de la production - Microalgues

Pour ce scénario, le résultat des calculs conduit a une production maximale de
CHa de 1,72 kg/h. Cette production correspond a un ratio de 0,29 kg de méthane par
kg de biomasse brute (base séche et sans cendres).

Le procédé optimal de valorisation est illustré ci-dessous avec les informations
des courants de matiére principaux (Figure 35, Tableau 76 et Tableau 77) :

e Entrée et sortie principales des étages « ST » dans le prétraitement
(Inpsr, Outpr) ;

e Agent gazéifiant — entrée secondaire en gazéification (Ins) ;

o Gaz produit lors de la gazéification qui correspond aussi a I'entrée principale
dans I'échangeur (Outp g, Inpgc) ;

e Gaz sortant de I'échangeur et entrant dans le réacteur de méthanation
(Outp pc, Inp ) ;

e Gaz enrichi en méthane a l'issue de la méthanation (Out; ).

Pour les courants correspondants a I'étape de prétraitement, les informations
présentées sont le débit massique, les compositions (analyse proche, biochimique et
élémentaire) et le pouvoir calorifique inférieur. Pour les courants de matiere des étapes
de conversion et post-conversion, ils sont donnés en termes de débit, de composition
(espéces gazeuses molaire et massique), de température et de pression.

Les variables d’optimisation correspondantes a cette solution sont répertoriées
en rouge sur le schéma du procédé, et leur valeur est rappelée dans le tableau ci-

apres :
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Tableau 75 Valeurs des variables d'optimisation. Production de CH4. Microalgues. Méthanation

catalytique.
Etape Variable Valeur
Configuration Yrpa =1
o V[BT,ST] # [TD,1] ygr,sr =0
Prétraitement
Fraction d’eau aprés séchage 13,19%

3,32

Conversion Débit d’agent gazéifiant — Oz (kg/h) (ER=0,32: T, o, = 900 K)
=0,32; Tyq, =

Température (K) 606,83

Longueur du réacteur (m) 1,40
Méthanation

Diamétre du réacteur (cm) 3,00

Nombre de tubes 1

Les variables d’optimisation présentées au tableau ci-dessus montrent que le
procédé optimal de valorisation contient une seule opération unitaire, le séchage
thermique, dans I'étape de prétraitement et 'humidité de la biomasse issue de cette
étape a une valeur de 13,19%. Dans les étapes de conversion et post-conversion,
nous trouvons les valeurs optimales du débit d’agent gazéifiant (3,32 kg/h), de la
température utilisée pour la méthanation (606,83 K) et des dimensions du réacteur de
méthanation (longueur : 1,40 m et diametre 3,00 cm) et le réacteur est composé d’'un
seul tube.

Les courants de matiére de biomasse dans le prétraitement sont présentés au
Tableau 76. Naturellement, la seule différence de composition trouvée entre la
biomasse brute et la biomasse prétraitée est la fraction d’humidité puisque le séchage
thermique n’a d’action que sur cette grandeur. Une réduction considérable du deébit
massique est aussi observée comme conséquence de la suppression d’'une grande
partie de I'eau. Les courants de tous les étages en prétraitement ont été présentés
méme pour ceux « vide », cela est remarqué en observant que les courants de matiere
sortant du deuxieme et du troisieme étage (Outp, et Outp3) sont identiques a celui

sortant du premier etage Outp ; .
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Pour la voie de valorisation envisagée dans ce paragraphe, la biomasse
prétraitée est, ensuite orientée vers la brique de gazéification. Celle-ci assure la
production d'un gaz de synthese (Outp;) dont les caractéristiques (debit, et
composition) sont reportées dans le Tableau 77.

Pour produire ce gaz de synthése, un débit optimal d’agent gazéifiant (de
I'oxygéne pur dans ce cas) est calculé a 3,32 kg/h ce qui équivaut a un ratio équivalent
de 0,32. Dans ces conditions, une température adiabatique de gazéification de 900 K
est obtenue. Cette valeur correspond a la saturation de la contrainte inégalité imposée
a cet endroit. Elle est issue de la littérature pour des études d’équilibre, mais il faut
remarquer que I'hypothése d’équilibre thermochimique est probablement inappropriée
a ce niveau de température. En termes de composition, on peut remarquer (voir
Tableau 77) que le syngaz produit est formé principalement de Hz, CO, CO: et H20.
Les colts d’investissement et d’opération de ce procédé de gazéification sont estimés
a 48,15 k€ et 0,73 €/j (voir Tableau 81 ou ces couts sont également ramenés au débit
d’algue traité et au débit de méthane produit)

En entrée du réacteur de méthanation, le ratio H2/CO (molaire) est Iégérement
supérieur a 1 alors que la stcechiométrie de la réaction de méthanation impose une
valeur de 3 pour ce rapport. Cette valeur est également souhaitable pour réduire la
désactivation du catalyseur et pour avoir une bonne conversion de CO (Kopyscinski,
2010). Néanmoins, le modéle de méthanation utilisé n’inclut pas la désactivation du
catalyseur ; aussi une bonne conversion de CO peut étre obtenue malgré le non-
respect du rapport stoechiométrique en entrée. Et, cela est bien remarqué dans les
résultats. Une conversion de CO de 97,30 % est calculée a une température de
meéthanation optimale de 606,83 K.

Les dimensions optimales du réacteur de méthanation sont de 1,4 m de
longueur et 3,00 cm de diamétre. Le réacteur n’étant par ailleurs constitué que d’un
seul tube catalytique. Cette valeur est assurément petite et résulte du faible débit de
microalgues brute. Le gaz circule dans ce réacteur a une vitesse d’environ 9,99 m/s.
Ce réacteur posseéde aussi un faible colt d'investissement (0,32 k€) et un codt
d’opération de 1,35 €/j. En termes de puissance thermique, il est nécessaire d’évacuer
5,03 kW pour maintenir la température de réaction a la température optimale. Il faut

également abaisser la température du gaz issu du gazéifieur et entrant sur le réacteur
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de méthanation de 293,17 K ce qui correspond a une puissance thermigue a évacuer
de 1,55 kW.
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Figure 35 Schéma complet du procédé de valorisation avec variables d’optimisation en rouge. Production de CHs. Microalgues. Méthanation catalytique.

Prétraitement Conversion et Post-conversion
Oyts, OuTtm O?tsvg Oytsg Outs g
jomasse Inpy Outpy Outp, utp 3 iomasse I"P,G‘ Outpg Outp gc Outpyy az enrichi
Srute ] ™ Ing, - Inps - IO : srétraitée 'I G Inp g HX Inp M _b(e;n CH, "
! ! ! ! i
Ing Ing, Ings Ingg Ing g¢ (M)
Ty, Py Qs Ty P50, Ty, Py Qg Tg, P, Qg Tee,Pec Qec | Tuer = 60683 K
Lygge =140m
(TD) (©) Dyoqe = 3,00 cm
X}mm = 13,19% Tiye = 3,32kg/h Ntubes = 1
Tableau 76 Prétraitement - Production de CH4. Microalgues. Méthanation catalytique. Tableau 77 Conversion et post-conversion - Production de CHs. Microalgues. Méthanation
Inp 4 Outp,/Inp, | Outp,/Ings | Outps/Inpg catalytique.
Débit (kg/h) 64,80 7,46 7,46 7,46 | Ingg | Outpg/Inppc | Outppe/Inpy | Outpy
PCI (MJ/kg)Ph 1,84 16,00 16,00 16,00 : Base massique
Hum, 90,00% | 13,19% | 13,19% | 13,19% Deébit (kg/h) 3,32 10,20 10,20 10,20
Cen, bh 0,90% 7,83% 7,83% 7,83% N2 0,00% 1,88% 1,88% 1,88%
Org, o 9,10% 78,98% | 78,98% | 78,98% Ho 0,00% 3,51% 3,51% 0,14%
Carb, = | 5692% | 56,92% | 56,92% | 56,92% co 0,00 0//° 4312 %7 0//° Zg %7 ;’ 0495 gj
Lipi, bsse 14,84% | 14,84% | 14,84% | 14,84% CO. 0,00% /8% /8% 64,56%
H20 0,00% 11,45% 11,45% 15,63%
Prot, bssc 22,50% 22,50% 22,50% 22,50%
CHa 0,00% 5,20% 5,20% 16,84%
Iner, bssc 5,75% 5,75% 5,75% 5,75% 0 0 0 0
= 53,01% | 53,01% | 5301% | 53,01% 25 0.00% 001 0.01% 0.00%
C e 3 670/ 3 670/ 3 670/ 3 670/ 02 100,00% 0,00% 0,00% 0,00%
cH> bsse 38,050 | 35.05% | 35.05% | 35,05% Base molaire
- 2 ’260/0 3 ’260/0 3 ’260/" A ’260/0 Débit (kmol/h) 0,10 0,51 0,51 0,36
N e o i e N> 0,00% 1,34% 1,34% 1,89%
s™ | 991% | 991% .01% ,01% He 0,00% 35,03% 35,03% 1,93%
bh- composition en base humide co 0,00% 25 06% 25 06% 0,95%
bssc- composition en base séche sans cendres. CO2 0,00% 19,40% 19,40% 41,24%
H.0 0,00% 12,69% 12,69% 24,41%
CHa 0,00% 6,48% 6,48% 29,58%
H2S 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%
02 100,00% 0,00% 0,00% 0,00%
Pression (bar) 1,00 1,00 1,00 0,98
Température (K) 298,00 900,00 606,83 606,83
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Les données de consommation énergétique et de puissance thermique

associées aux opérations unitaires dans le procédé de valorisation sont résumeées au
sein du Tableau 78 et du Tableau 79.

Tableau 78 Puissances thermiques et entrées secondaires des opérations unitaires de la chaine de
valorisation. Production de CH4. Microalgues. Méthanation catalytique.

Entrée
Qou (KW) secondaire s (kg/h)
(Ins)

PT — Etage 1 45,41 - -

PT — Etage 1 0,00 - -

PT - Etage 3 0,00 - -
Gazéification 0,00 (oN 3,32
Echangeur -1,55 - -
Méthanation -5,03 - -
Total 38,83

Tableau 79 Puissances thermiques et entrées secondaires des opérations unitaires ramenées au débit de
biomasse entrant et a la production de méthane de la chaine de valorisation. Production de CHz.
Microalgues. Méthanation catalytique.

Qou . Qou .
TRBM Mins Prod,CHy Mins
(MJ/kg) MREM (MJkg) | Prod-CH,

PT — Etage 1 2,52 - 95,19 -
PT — Etage 1 0,00 - 0,00 -
PT - Etage 3 0,00 - 0,00 -
Gazéification 0,00 184,44 0,00 1,93
Echangeur -0,09 - -3,25 -
Méthanation -0,28 - -10,55 -
Total 2,16 81,39

La consommation d’énergie nécessaire pour le prétraitement est calculée a

hauteur de 45,41 kW, ce qui représente une consommation de 95,19 MJ/ kg de CHa4

produit ou de 2,52 MJ par kg de biomasse entrante. Pour les autres étapes, -1,58 kW

peuvent étre récupérés en refroidissant le gaz de synthése avant de I'envoyer a la

meéthanation ce qui équivaut -3,25 MJ/kg de CHas produit ou -0,09 MJ par kg de

biomasse entrante. Par ailleurs, le maintien du réacteur de méthanation a la
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température de travail, requiert qu’un total de -5,03 kW soit évacué, (soit -10,55 MJ/kg

de CHa4 produit ou -0,28 kJ/kg de biomasse entrante).

Finalement, le Tableau 80 et Tableau 81 présentent les valeurs de CAPEX et

OPEX de toutes les opérations unitaires et du procédé global de valorisation en valeurs

absolues et normalisées par le débit de biomasse brute en entrée du procédé et par

le débit de méthane produit.

Tableau 80 Analyse économique du procédé de valorisation. Production de CH4. Microalgues.

Méthanation catalytique.

Etape/CAPEX - OPEX Codt
PT - Etage 1

CAPEX (€ 2022 TTC) 106 554,00

OPEX (€ 2022 TTC/J) 85,01
PT - Etage 2

CAPEX (€ 2022 TTC) 0,00

OPEX (€ 2022 TTCN) 0,00
PT - Etage 3

CAPEX (€ 2022 TTC) 0,00

OPEX (€ 2022 TTCN) 0,00
Gazéification

CAPEX (€ 2022 TTC) 48 153,52

OPEX (€ 2022 TTCN) 0,73
Méthanation

CAPEX (€ 2022 TTC) 317,90

OPEX (€ 2022 TTC/J) 1,35
Chaine de valorisation

OPEX Alimentation (€ 2022 TTC/J) 88,65

OPEX Main d’ceuvre (€ 2022 TTC/J) 1 057,95

OPEX Total (€ 2022 TTC/J) 1 233,68

CAPEX Total (€ 2022 TTC) 155 025,42

(OPEX + CAPEX/20ans) (€ 2022 TTC/J) 1 259,52
Co0t total de production (€/kg de CHy) 30,56
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Tableau 81 Analyse économique du procédé de valorisation par kilogramme de biomasse brute et par
kilogramme de méthane produit. Production de CH+. Microalgues. Méthanation catalytique.

Etape CAPEX CAPEX OPEX OPEX
(€/kg/j BM) (€/kglj CH.) (€/kg BM) (€/kg CHa,)
PT — Etage 1 68,51 2 585,36 0,05 2,06
PT — Etage 2 0,00 0,00 0,00 0,00
PT — Etage 3 0,00 0,00 0,00 0,00
Gazéification 30,96 1 168,37 0,00 0,02
Méthanation 0,20 7,71 0,00 0,03
Alimentation - - 0,06 2,15
Man d’ceuvre - - 0,68 25,67

Pour estimer le colt total de production, nous avons considéré 'OPEX et le

CAPEX pour un temps de d’amortissement de 20 ans. Cela résulte dans un co(t total

de production de méthane de 1 259,52 €/j. Si 'on raméne ce colt de production au

débit produit, nous calculons un colt de production par kg égal a 30,56 €/kg (Tableau

80un colt beaucoup plus élevé que le prix de vente du marché actuel (de I'ordre1,90

€/kg pour le GPL-c). Cet écart trés important démontre l'infaisabilité économique d’'une

telle chaine de valorisation.

144



Pour mieux comprendre cette évaluation, les différents colts associés sont

repartis dans la figure ci-dessous :

Répartition des colts de production - Méthanation Catalytique

0. Unitaires CAPEX
6.9% 2.5%

Microalgues
7.0%

m CAPEX

Opérateurs

Microalgues

m O. Unitaires

Opérateurs
83.6%

Figure 36 Répartition des colits de production de la chaine de valorisation (OPEX : alimentation,
procédés et opérateur ; CAPEX : cotit d'investissement/temps de dépréciation). Production de CHa.
Microalgue. Méthanation catalytique.

Comme il est montré sur le graphique et au Tableau 81, il est clair que la plus
grande contribution aux colts de production vient de la main d’ceuvre (83,6% - 25,67
€/kg de CHa) cela peut venir d’une surestimation des heures de travail par la méthode
utilisée ou de la capacité trés faible de l'installation et, par conséquent, du nombre
d’heure de travail par tonne de produit trés important (équation (69)).

Une autre variable d’intérét de cette chaine de valorisation est le déficit en CO2
du procédé qui est la différence entre la demande en CO: pour la culture des algues
et le CO2 produit par le procédé. La demande en CO2 (équation (102)) pour la culture
est calculée en utilisant le débit de microalgues qui alimente le procédé, tandis que le
débit de CO2 produit lors de la valorisation est donné par le débit de CO: a la sortie de
la méthanation. Dans ce cas, un déficit de 6,65 kg/h a été estimé. Aussi méme si tout
le CO2 produit dans la chaine de valorisation est envoyé a la culture, il faudra encore

alimenter la culture avec une source externe de COa.
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Ci-dessous nous proposons un tableau de synthése des caractéristiques du
procédé de valorisation, ces caractéristiques sont liées a la productivité, a I'efficacité

énergétique, a la rentabilité et a I'’émission de CO: de la chaine de valorisation :

Tableau 82 Synthése des variables clés du procédé de valorisation. Production de CH4. Microalgues.
Méthanation catalytique.

Variable Microalgues
Production maximale de CH, (kg/h) 1,72
Production spécifique de CH4 (kg/kg BM Pss) 0,29
Puissance thermique consommeée (kW) 38,83
Puissance thermique consommée (MJ/kg CH.) 81,39
Puissance énergétique produite (kW) 23,96
Puissance énergétique produite (MJ/kg CH.) 50,23
Taux de retour énergétique 0,62
Codt de production du CHa (€/kg) 30,56
Prix de vente du CHa(marché) (€/kg) 1,90
Ecart prix du marché-coQt de production 1508,43%
Bilan CO; (kg/h) -6,65
Indice carbone (kg de CO; produit /kg de CH,) -3,87

Le débit de microalgues étant identifie comme une donnée critique pour la
faisabilité économique du procédé de valorisation, dans le paragraphe qui suit, nous
allons réaliser la méme étude de cas en utilisant les algues invasives (macroalgues)
comme biomasse brute en entrée du procédé de valorisation afin de comparer ces

deux types d’entrée.
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4.2.1.1.1.2 Maximisation de la production - Macroalgues

En reproduisant la méme étude d’optimisation que dans le paragraphe
précédent avec les macroalgues (Ulva Lactuca) comme biomasse brute, une
production maximale de CHa4 de 49,53 kg/h a été obtenue. Cette production représente
un rapport de 0,177 kg de méthane par kg de biomasse brute (base seche et sans
cendres).

En termes de variables d’optimisation, la solution obtenue est présentée au

tableau ci-dessous :

Tableau 83 Valeurs des variables d'optimisation. Production de CH+. Macroalgue. Méthanation

catalytique.
Etape Variable Valeur
Configuration Yrpp =1
Prétraitement .
Fraction d’eau aprés séchage 39,22%
" o 7,14
Conversion Débit d’agent gazéifiant — O, 5
(kg/h) (ER =0,2; Ty, = 900 K)
Température (K) 595,64
Longueur du réacteur (m) 0,55
Méthanation ]
Diamétre du réacteur (cm) 2,77
Nombre de tubes 400

Comme il 'est montré dans le tableau précédent, le procédé de prétraitement
est composé du séchage thermique seul pour réduire la teneur en eau dans la
biomasse jusqu’a une fraction de 39,22%. A la suite de cette premiére étape, la
biomasse prétraitée est gazéifiée en utilisant un débit d’agent de gazéification (O2) de
57,14 kg/h et, finalement, le syngaz issu de la gazéification est enrichi en méthane
dans un réacteur catalytigue composé de 400 tubes dont les dimensions sont 2,77 cm
de diamétre et 0,55 m de longueur.

Comme dans le cas précedent, les courants de matiere et le schéma bloc du
procedé optimal de valorisation sont présentés ci-aprés avec un marquage en rouge
des variables d’optimisation.

Il est possible d’observer que, pour le prétraitement, seule une variation

d’humidité affecte la biomasse pour I'étape de séchage (Tableau 84).
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Lors de la gazéification de la biomasse prétraitée, le débit optimal d’agent
gazeifiant (O2) est égal a 57,14 kg/h et, donc, le gazéifieur opére a un ratio équivalent
de 0,2 et une température adiabatique égale a 900K. Le syngaz produit est composé
principalement d’H20 a cause de I'humidité de la biomasse, mais, nous observons
aussi une fraction importante en Hz et CO2 Tableau 85. Le colt d’'investissement de
ce gazéifieur est estimé a 997,12 k€ et ses colts opératoires s’élévent a 131,73 €.

Contrairement au cas des microalgues, nous avons en entrée du réacteur de
méthanation un syngaz dont le ratio H2/CO est au-dessus de la valeur
stoechiométrique (4,93 :1). Ce ratio surestimeé est possiblement une conséquence de
I'hypothése d’équilibre thermochimique a une basse température.

Une conversion tres élevée de CO est obtenue (99,54%) lors de la méthanation.
Pour cette opération, le réacteur dimensionné est constitué de 400 tubes identiques
de diameétre 2,77 cm et de longueur 0,55 m opérant a température de 595,64 K. Le
colt d’'investissement de ce réacteur s’éléve a 56,99 k€ et les colts opératoires sont
de 182,04 €/j. La puissance thermique a évacuer du réacteur est estimée a -169,87
kW pour maintenir sa température opératoire. De plus, étant donné que le réacteur
opére a une température de 595,64 K et le gaz de synthése est produit a 900,00 K,
une puissance thermique de -104,35 kW doit étre évacuée entre la gazéification et la

méthanation.
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Figure 37 Schéma complet du procédé de valorisation avec variables d’optimisation en rouge Production de CHs. Macroalgues. Méthanation catalytique.

Prétraitement Conversion et Post-conversion
Oyts, Outs, Outg Oyts; Outgrc

Biomasse Inp, ™ Outp, | |Ourpv2| [Outp Biomasse Inpg | G Outpg HX Outpgc M Outp Gaz enrichi
Brute T Inpy | % ['inps | % | prétraitée 7 T Inp ¢ T Inp p enCH,

Ing; Ing, Ings Ingg Ing gc (M)
TP, Qs Ty Py Qs Ts, Ps Qs Tg, Pg, Qg Tgc, Prc, Qec 7;‘4;;[::525565475
(TD) @) Dyoge = 2,77 cm
xfm = 39,229 1y = 57,14 kg/h Ntubes = 100
Tableau 84 Prétraitement Production de CHs. Macroalgues. Méthanation catalytique. Tableau 85 Conversion et post-conversion Production de CHs. Macroalgues. Méthanation
n Outp; Outp, Outy./In catalytique.
i /Inp, /Inps P3rmhG | Ingg | Outp/Inpgc | Outp gc/Inp .y l Outpy
Débit (kg/h) 8330,40 685,25 685,25 685,25 Base massique
PCI 0,59 7,18 7,18 7,18 Débit (kg/h) 57,14 604,52 604,52 604,52
(MJ/kg)°" N2 0,00% 1,29% 1,29% 1,29%
Hum, bh 95,00% 39,22% 39,22% 39,22% Ho 0,00% 3,61% 3,61% 0,44%
Cen. bh 1,66% 20,12% 20,12% 20,12% co 0,00% 10,24% 10,24% 0,05%
Org. bh 3,35% 40,66% 40,66% 40,66% CO» 0,00% 42,99% 42,99% 37,56%
Carb. bssc 52,30% 52,30% 52,30% 52,30% H.O 0,00% 40,40% 40,40% 51,39%
Lipi. bssc 2,20% 2,20% 2,20% 2,20% CHa 0,00% 0,40% 0,40% 8,19%
Prot. bssc 15,90% 15,90% 15,90% 15,90% H2S 0,00% 1,08% 1,08% 1,08%
Iner. bssc 29,60% 29,60% 29,60% 29,60% O2 100,00% 0,00% 0,00% 0,00%
C bssc 35,60% 35,60% 35,60% 35,60% Base molaire
H bssc 7,20% 7,20% 7,20% 7,20% Débit (kmol/h) 1,79 33,21 33,21 27,32
Q bssc 52,20% 52,20% 52,20% 52,20% N2 0,00% 0,84% 0,84% 1,02%
N bssc 2,80% 2,80% 2,80% 2,80% H> 0,00% 32,83% 32,83% 4,83%
S bssc 2,20% 2,20% 2,20% 2,20% CcO 0,00% 6,66% 6,66% 0,04%
bh- composition en base humide CO2 0,00% 17,79% 17,79% 18,89%
bssc- composition en base séche sans cendres H20 0,00% 40,86% 40,86% 63,19%
) CHa 0,00% 0,45% 0,45% 11,33%
H2S 0,00% 0,58% 0,58% 0,70%
02 100,00% 0,00% 0,00% 0,00%
Pression (bar) 1,00 1,00 1,00 1,00
Température (K) 298,00 900,00 595,64 595,64

149



L’ensemble des données relatives aux flux d’énergie et a I'entrée d’agent

gazéifiant dans le procédé sont répertoriées au sein du Tableau 86 en absolu et en

Tableau 87 par débit de CHa4 produit ou débit de biomasse entrante.

Tableau 86 Puissances thermiques et entrées secondaires des opérations unitaires de la chaine de
valorisation. Production de CHs. Macroalgues. Méthanation catalytique.

Entrée
Qou (KW) secondaire My (kg/h)
(Ins)

PT — Etage 1 6 054,96 - -
Gazéification 0,00 02 57,14

Echangeur -104,35 - -
Méthanation -169,87 - -

Total 5780,74

Tableau 87 Puissances thermiques et entrées secondaires des opérations unitaires ramenées au débit de
biomasse entrant et a la production de méthane de la chaine de valorisation. Production de CH4.
Macroalgues. Méthanation catalytique.

Qou . Qou .
REM Mins Prod,CH, Ming
(MJ/kg) MREM (MJkg) | Prod CHa

PT - Etage 1 2,62 - 440,11 -
Gazéification 0,00 24,69 0,00 1,15
Echangeur -0,045 - -7,58 -
Méthanation -0,073 - -12,34 -
Total 24,98 - 420,18 -
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Aussi, une synthese des variables économiques du procédé de valorisation est

présentée ci-dessous :

Tableau 88 Analyse économique du procédé de valorisation. Production de CHs. Macroalgues.

Méthanation catalytique.

Etape/CAPEX - OPEX Codt
PT - Etage 1

CAPEX (€2022 TTC) 371 068,00

OPEX (€ 2022 TTC/) 11 334,90
Gazéification

CAPEX (€ 2022 TTC) 997 122,00

OPEX (€ 2022 TTCN) 131,73
Méthanation

CAPEX (€ 2022 TTC) 56 986,40

OPEX (€ 2022 TTC/J) 182,04
Chaine de valorisation

OPEX Alimentation (€ 2022 TTC/J) 259,91

OPEX Main d’ceuvre (€ 2022 TTC/J) 3079,39

OPEX Total (€ 2022 TTC/J) 14 987,96

CAPEX Total (€ 2022 TTC) 1425 176,40

(OPEX + CAPEX/20ans) (€ 2022 TTC/J) 15 225,49
Cout total de production (€/kg de CHa) 12,81

Tableau 89 Analyse économique du procédé de valorisation par kilogramme de biomasse brute et par
kilogramme de méthane produit. Production de CHs. Macroalgues. Méthanation catalytique.

CAPEX CAPEX OPEX OPEX
Ftape (€/kg/j BM) (€/kglj CH4) (€/kg BM) (€/kg CH.)
PT — Etage 1 1,86 312,17 0,06 9,54
Gazeéification 0,00 0,00 0,00 0,00
Méthanation 0,00 0,00 0,00 0,00
Alimentation - - 0,00 0,22
Man d’ceuvre - - 0,02 2,59

A partir des valeurs de CAPEX et OPEX du procédé, nous déterminons un codt

total de production de méthane égale a 12,81 €/kg de CHa4. Ce colt de production est
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inférieur a celui du procédé utilisant les microalgues (30,56 €/kg), mais il est toujours

beaucoup plus élevé que le prix de vente du marché actuel considéré pour le méthane.

Comme dans le cas des microalgues, nous présentons aussi ci-dessous la

répartition des colts opératoires du procédé de valorisation.

Répartition des colits de production - Méthanation Catalytique

CAPEX
1.56%

Opérateurs
20.23%

m CAPEX
acroalgues, gpérateurs
1.71%
< ® Macroalgues

m 0. Unitaires

0. Unitaires
76.51%

Figure 38 Répartition des colits de production de la chaine de valorisation (OPEX : alimentation,
procédés et opérateur ; CAPEX : cotit d'investissement/temps de dépréciation). Production de CHa.
Macroalgues. Méthanation catalytique.

Pour cette chaine de valorisation, le colt de production de CHa est surtout lié a

'OPEX des opérations unitaires (76,51%). Avec 'augmentation de la capacité

de

production par rapport au scénario précedent (avec les microalgues), nous observons

la diminution de la part de la main d’ceuvre sur le colt de production.

Ci-dessous, nous avons construit un tableau qui résume les caractéristiques

générales du procédé de valorisation construit dans ce cas d'étude et celles

du

proceédé utilisant les microalgues comme biomasse brute, et présenté aux

paragraphes précédents.
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Tableau 90 Synthése des variables clés du procédé de valorisation. Production de CH4+. Macroalgues.
Méthanation catalytique.

Variable Macroalgues Microalgues
Production maximale de CH, (kg/h) 49,53 1,72
Production spécifique de CH4 (kg/kg BM Pss) 0,18 0,29
Puissance thermique consommeée (kW) 5780,74 38,83
Puissance thermique consommée (MJ/kg CH.) 420,18 81,39
Puissance énergétique produite (kW) 691,09 23,96
Puissance énergétique produite (MJ/kg CHa) 50,23 50,23
Taux de retour énergétique 0,12 0,62
Codt de production du CHa (€/kg) 12,81 30,56
Prix de vente du CHa(marché) (€/kg) 1,90 1,90
Ecart prix du marché-codt de production 574,14% 1508,43%
Bilan CO; (kg/h) 227,09 -6,65
Indice carbone (kg de CO; produit /kg de CH,) 4,58 -3,87

A partir du Tableau 90, il est possible de comparer les scénarios de production.
De maniéere générale, la production spécifique de méthane en utilisant les microalgues
est plus importante et cette biomasse permet d’avoir un taux de retour énergétique
plus élevée méme si, dans les deux cas, ce taux est inférieur a 1. Du point de vu des
émissions de COz, le scénario basé sur l'utilisation des microalgues a aussi 'avantage
de présenter un bilan CO2 négatif puisque leur production consomme plus de CO2 que
ce qui est généré dans la chaine de valorisation. En ce qui concerne l'aspect
économique, aucune des deux chaines de valorisation n’est viable.

La non viabilité économique des deux scénarios proposés jusqu’ici est
intimement lié a la faible valeur des débits de biomasse potentiellement mobilisable.
Afin d’envisager une situation différente, le prochain scénario va chercher a minimiser

le cout de production en incluant le débit de biomasse comme variable d’optimisation.
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4.2.1.1.1.3 Minimisation du co(t de production - Microalgues

Comme il a été expliqué a la fin du dernier paragraphe, pour I'étude qui suit, le
débit maximal du courant de biomasse brute entrant dans le procédé (mygy) Ne sera
plus imposé. Ce débit devient une variable d’optimisation du probléme d’optimisation
dans ce scénario, pour lequel la voie de production de méthane par méthanation
catalytique et ses contraintes associées sont toujours utilisées. La fonction objectif du

probléme devient cette fois liée au cout de production du méthane :

min = Cout de production(€/kg de CH,)

XCopt» YBT,ST» MRBM

XCopr € R™XC
V87T c {0; 1}nBTanT

Theem € [64,8 kg/h ;64800 kg/h]

Comme il 'est indiqué sur la formulation du probléme d’optimisation, le débit de
biomasse algale est restreint a une plage de variation comprise entre 64,8 et 64800
kg/h. La limite inférieure de cet intervalle correspond au débit maximal imposé pour la
Chlorella vulgaris, tandis que la limite supérieure correspond a mille fois ce débit.

La résolution de ce probléme un colt de production minimal égal a 4,33 €/kg de
CHa. Les variables d’optimisation du procédé de valorisation sont résumées au sein
du tableau ci-dessous et le procédé est schématisé a la Figure 39 avec les courants

de matiere présentés aux Tableau 92 et Tableau 93.
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Tableau 91 Valeurs des variables d'optimisation. Production de CH4 - Colit de production. Microalgue.
Méthanation catalytique.

Etape Variable Valeur
Alimentation Debit de biomasse brute 64800,00
(kg/h)
Yrpop =1
Configuration _
Prétraitement V[BT,ST] # [TD,1] yprsr =0
Fraction d’eau aprés séchage 5,32%
Conversion Débit d’agent gazéifiant — O2 3086,84
(kg/h) (ER = 0,298 ; T, = 900,00 K)
Température (K) 647,65
Méthanation Longueur du réacteur (m) 1,50
Diamétre du réacteur (cm) 3,00
Nombre de tubes 400

La configuration du prétraitement dans la chaine de valorisation se résume a
I'utilisation du séchage thermique qui permet de réduire la teneur en humidité jusqu’a
la valeur de 5,32%. La gazéification de la biomasse prétraitée se fait avec un débit
optimal d’oxygéne égal a 3 086,84 kg/h (ER = 0,298), et la méthanation catalytique a
lieu dans un réacteur composée de 400 tubes de diametre 3,00 cm et de longueur
1,5m.
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Figure 39 Schéma complet du procédé de valorisation avec variables d’optimisation en rouge. Production de CH4 - Colit de production. Microalgue. Méthanation catalytique.

Prétraitement

Conversion et Post-conversion

Tableau 92 Prétraitement. Production de CH+ - Colit de production. Microalgue.
Méthanation catalytique.

Inp, Outp,/Inp, | Outpy/Inps | Outps/Inpg
Débit (kg/h) | 64800,00 6843,96 6843,96 6843,96
PCI (MJ/kg)Ph 1,84 17,45 17,45 17,45
Hum. b 90,00% 5,32% 5,32% 5,32%
Cen. bh 0,90% 8,54% 8,54% 8,54%
Org. b 9,10% 86,14% 86,14% 86,14%
Carb. bss 56,92% 56,92% 56,92% 56,92%
Lipi. bsse 14,84% 14,84% 14,84% 14,84%
Prot. bssc 22,50% 22,50% 22,50% 22,50%
Iner. bssc 5,75% 5,75% 5,75% 5,75%
C bsse 53,01% 53,01% 53,01% 53,01%
H bssc 8,67% 8,67% 8,67% 8,67%
O bssc 35,05% 35,05% 35,05% 35,05%
N bssc 3,26% 3,26% 3,26% 3,26%
S bssc 0,01% 0,01% 0,01% 0,01%
bh- composition en base humide
bssc- composition en base séche sans cendres.

Oyts Oqus,z U?ts,a Oytsc Outs e
Biomasse | Inpy ™ Outp,y Outp, |Outps| Biomasse Inpg | G Outp g HX Outppc M }%M\ Gaz enrichi
Brute Inp, Inpz | prétraitée | Inp ¢ Inp en CH,
Ing, Ing, Ing Ing g Inggc (M)
Ty, P 0 T,,P, 0, Ty, P3, Q3 Tg, Pg, Qg Ty Poc, Quc Tyer = 647,65 K
2 Lypae = 150m
(G) Dyoge = 3,00 cm
=532% iy, = 3086,84 kg/h Ntubes = 400

Tableau 93 Conversion et post-conversion. Production de CH4 - Cotit de production.
Microalgue. Méthanation catalytique.

| Ingg | Outpg/Inpgc | Outp gc/Inpy | Outpy
Base massique

Débit (kg/h) 3086,84 9346,32 9346,32 9346,32
N2 0,00% 2,06% 2,06% 2,06%

Hz 0,00% 3,24% 3,24% 0,23%

CO 0,00% 41,33% 41,33% 2,07%
CO2 0,00% 38,26% 38,26% 67,94%
H20 0,00% 8,05% 8,05% 9,01%
CHa4 0,00% 7,05% 7,05% 18,70%
H2S 0,00% 0,01% 0,01% 0,01%

02 100,00% 0,00% 0,00% 0,00%

Base molaire

Débit (kmol/h) 96,46 460,68 460,68 324,64
N2 0,00% 1,49% 1,49% 2,11%

Ha 0,00% 32,90% 32,90% 3,25%

CoO 0,00% 29,95% 29,95% 2,13%
CO2 0,00% 17,64% 17,64% 44,45%
H20 0,00% 9,07% 9,07% 14,41%
CHa 0,00% 8,94% 8,94% 33,64%
H2S 0,00% 0,00% 0,00% 0,01%

02 100,00% 0,00% 0,00% 0,00%
Pression (bar) 1,00 1,00 1,00 0,94
Température (K) 298,00 900,00 647,65 647,65
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Aussi, les données de consommation énergétique sont reportées ci-dessous :

Tableau 94 Puissances thermiques et entrées secondaires des opérations unitaires de la chaine de
valorisation. Minimisation du colit de production. Production de CH4 - Colit de production. Microalgues.
Méthanation catalytique.

Entrée
Qou (KW) secondaire s (kg/h)
(Ing)
PT — Etage 1 45 901,20 - -
PT — Etage 1 0,00 - -
PT - Etage 3 0,00 - -
Gazéification 0,00 02 3 086,84
Echangeur -1 213,67 - -
Méthanation -4 812,36 - -
Total 39 875,17

Tableau 95 Puissances thermiques et entrées secondaires des opérations unitaires ramenées au débit de
biomasse entrant et a la production de méthane de la chaine de valorisation. Minimisation du coiit de
production. . Production de CH4 - Colit de production. Microalgues. Méthanation catalytique.

Qou . Qou .

MREM Ming Prod,CH, Myng
(MJ/kg) MREM (MJkg) | FrodCHa

PT — Etage 1 2,55 - 94,56 -

PT — Etage 1 0,00 - 0,00 -

PT - Etage 3 0,00 - 0,00 -

Gazéification 0,00 171,49 0,00 1,77

Echangeur -0,07 - -2,50 -

Méthanation -0,27 - -9,91 -

Comme on peut le remarquer, les consommations énergétiques par kg de

biomasse brute et par kg de CHa4 produit sont treés proches entre le premier cas a débit

faible de microalgues et celui a un débit important (voir Tableau 79 et Tableau 95).
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Les tableaux ci-dessous montrent toutes les variables économiques du procédé

en valeurs brutes et ramenées au débit de biomasse brute ou de méthane produit :

Tableau 96 Analyse économique du procédé de valorisation. Production de CH4 - Coiit de production.
Microalgues. Méthanation catalytique.

Etape/CAPEX - OPEX Codt
PT - Etage 1
CAPEX (€ 2022 TTC) 2178 190,00
OPEX (€ 2022 TTC/J) 85 927,00
Gazéification
CAPEX (€2022 TTC) 3591 720,00
OPEX (€ 2022 TTC/J) 715,18
Méthanation
CAPEX (€ 2022 TTC) 133 907,00
OPEX (€ 2022 TTCN) 577,37
Chaine de valorisation
OPEX Alimentation (€ 2022 TTC/J) 88 646,40
OPEX Main d’ceuvre (€ 2022 TTC/J) 4 835,75
OPEX Total (€ 2022 TTC/J) 180 701,70
CAPEX Total (€ 2022 TTC) 5903 817,00
(OPEX + CAPEX/20ans) (€ 2022 TTC/J) 181 685,67
Coat total de production (€/kg de CHa) 4,33

Tableau 97 Analyse économique du procédé de valorisation par kilogramme de biomasse brute et par
kilogramme de méthane produit. Production de CHs - Coiit de production. Microalgues. Méthanation

catalytique.
Etape CAPEX CAPEX OPEX OPEX
(€/kgl/j BM) (€/kgl/j CH.) (€/kg BM) (€/kg CH,)
PT — Etage 1 1,40 51,93 0,06 2,05
Gazéification 2,31 85,64 0,00 0,02
Méthanation 0,09 3,19 0,00 0,01
Alimentation 0,06 2,11
Man d’ceuvre 0,00 0,12

En comparaison au cas a faible débit de microalgue, 'OPEX par kg de CHa liée

aux briques technologiques et a I'alimentation sont trés proches (voir Tableau 81), par
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contre, une différence importante se fait au niveau de 'OPEX associé a la main
d’ceuvre qui a été calculée a 26,67 €/kg dans le cas a faible débit contre 0,12 €/kg lors
de la présente étude.

Ce comportement des colts de production par kg de produit est intimement lié
aux modeles linéaires utilisés pour I'évaluation économique, a I'exception des
équations utilisées pour estimer le colt de la main d’ceuvre ou le nombre d’heure de
travail des opérateurs (ramené a la masse de produit) diminue avec 'augmentation de
la capacité du procédé. C’est la principale raison pour laquelle le débit de biomasse
brute, calculé a la solution correspond a sa borne supérieure.

En observant les valeurs de variables clés dans les deux procédés de
valorisation (a faible et a haut débit) nous notons la proportionnalité entre ces variables

et la capacité.

Tableau 98 Syntheése des variables clés du procédé de valorisation. Production de CH4. Microalgues.
Méthanation catalytique.

Variable Min co(t Max. prod
Production maximale de CHq (kg/h) 1747,58 1,72
Production spécifique de CHa (kg/kg BM 2s¢) 0,30 0,29
Puissance thermique consommée (KW) 39875,17 38,83
Puissance thermique consommée (MJ/kg CH.) 82,14 81,39
Puissance énergétique produite (kW) 24384,62 23,96
Puissance énergétique produite (MJ/kg CHa) 50,23 50,23
Taux de retour énergétique 0,61 0,62
Codt de production du CH4 (€/kg) 4,33 30,56
Prix de vente du CHs(marché) (€/kg) 1,90 1,90
Ecart prix du marché-codt de production 127,99% 1508,43%
Bilan CO- (kg/h) -6888,51 -6,65
Indice carbone (kg de CO; produit /kg de CHa) -3,94 -3,87

Pour la minimisation du colt de production, un facteur 1000 sur le débit d’entrée
de biomasse brute est calculé en comparaison du cas ou le débit est imposé et ou on
cherche a maximiser la production. Le méme ordre de grandeur de ce facteur est
observé gquand les productions maximales et les consommations énergétiques sont

comparées. Le taux de retour énergétique et la production spécifique de CHa4 sont
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similaires entre les deux scénarios (méme produit). Le colt de production est
beaucoup plus bas pour un débit important en microalgues tandis que I'indice carbone
est trés voisin, mais supérieur pour le cas ou I'objectif était la maximisation de la
production.

Cette étude sur la minimisation du co(t de production a démontré que méme
pour un débit de 18 kg/s de microalgues, nous n’arrivons pas a atteindre le prix de
vente du marché de méthane en raison de la limitation liée au colt d’alimentation du
procédé de valorisation et & 'TOPEX des opérations unitaires. A noter que, pour
atteindre ce débit de biomasse brute en gardant les hypothéses de production, il
faudrait une surface de culture de 1 000 Ha ce qui est une valeur absurde étant donné
que l'une des plus grandes entreprises dans ce domaine (Cyanotech) ne posséde une

surface de culture que de I'ordre de 40 Ha.
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4.2.1.1.1.4 Minimisation co(t de production — Déchet de bois

Afin d’appliquer la méthodologie d’optimisation développé dans un contexte qui
va au-dela de la conversion de biomasse algale, il a été choisi d'utiliser I'outil
développé dans un scénario de conversion de biomasse lignocellulosique (déchet de
bois - DB). Pour ce cas d’étude, la composition présentée au Tableau 68 a été
exploitée pour décrire le courant de biomasse brute entrant dans le procédé de
valorisation. Le débit du courant de biomasse brute dans ce cas a été déterminé en
gardant la charge énergétique entrante du probleme précédent en termes de PCI et
débit massique :

mRBM,DB "PClpg = mRBM,CV *PClgy (143)

Ainsi, le débit de déchets de bois utilisé est de 6444,00 kg/h, correspondant a
un débit de microalgues de 64800 kg/h. La solution de ce nouveau probleme est
donnée dans les paragraphes qui suivent. Elle se caractérise tout d’abord par un colt

de production minimal de CH4 égal a 0,09 €/kg.

Tableau 99 Valeurs des variables d'optimisation. Production de CH4. Déchet de bois. Méthanation

catalytique.
Etape Variable Valeur
Prétraitement Configuration V[BT,ST] ygrsr =0
Conversion D¢ébit d’agent gazéifiant — O 1772,77
(kg/h) (ER = 0,20 ;Ty4,= 900,00 K)
Température (K) 650,00
Longueur du réacteur (m) 0,25
Méthanation . | .
Diametre du réacteur (cm) 2,52
Nombre de tubes 400

Pour ce scénario, aucune brique technologique n’est utilisée lors de I'étape de
prétraitement, la biomasse brute est envoyée directement a la gazéification. Pour
celle-ci un débit optimal d’'oxygéne de 1772,77 kg/h est nécessaire ce qui assure un
ratio équivalent de 0,2, et une température de 900,00 K. Encore une fois, nous
précisons qu’a cette température I'équilibre n’est pas assuré dans des cas réels. La
température opératoire de la méthanation est de 650 K et le réacteur de cette étape
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est composé de 400 tubes identiques de dimensions 2,52 cm de diamétre et 0,25 m
de longueur. Le ratio longueur/diametre de ce réacteur est a la borne minimale
imposée (10), mais, comme le montre le Tableau 101, pour cette longueur, une bonne
partie de I'H2 a été déja consommée.

Le schéma du procédé complet de valorisation est exposé a la figure ci-dessous
ainsi que les tableaux décrivant les courants de matiere au long des opérations
unitaires :
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Figure 40 Schéma complet du procédé de valorisation avec variables d’optimisation en rouge. Production de CH4. Déchet de bois. Méthanation catalytique.

Tableau 100 Prétraitement. Production de CHs. Déchet de
bois. Méthanation catalytique.

Inpy/Inpg
Débit (kg/h) 6444,00
PCI (MJ/kg)bh 18,49
Hum. bh 5,01%
Cen. bh 0,34%
Org. bh 94,65%
Carb. bssc 0,00%
Lipi. bssc 0,00%
Prot,. bssc 0,00%
Iner. bssc 100,00%
C bssc 50,26%
H bssc 6,72%
O bssc 42,66%
N bssc 0,16%
S bssc 0,20%

bh- composition en base humide

bssc- composition en base séche sans cendres.

Prétraitement Conversion et Post-conversion
Oytgy OuTts,z Olfts,s Oyts Outs pe
Biomasse 7111‘,;'1 Outp Outp |Outp’3 Biomasse I"P.G_l G Outp g HX Outp gc M Outp Gaz enrichi
Brute B Inp, - Inp; ] prétraitée i Inppc Inp pr en CH,
Ingy Ing, Ing3 Insg Ingge M)
Ty, Py Qq Ty, Py Qy T3, P3, Q3 Tg, Pg, Qg Tge, Pec, Qe Tyer = 650,00 K
Lyoae = 0,25m
(G) Dyoqe = 2.52m
g = 1772,77kg/h Newpes = 400

Tableau 101 Conversion et post-conversion. Production de CH4. Déchet de bois. Méthanation

catalytique.
| Ing g | Outpg/Inp gc | Outppc/Inp m | Outp y
Base massique
Débit (kg/h) 1772,77 8194,86 8194,86 8194,86
N2 0,00% 0,12% 0,12% 0,12%
H> 0,00% 4,15% 4,15% 0,10%
co 0,00% 57,14% 57,14% 37,55%
CO2 0,00% 33,32% 33,32% 34,11%
H20 0,00% 0,00% 0,00% 11,94%
CHa 0,00% 511% 5,11% 16,01%
H2S 0,00% 0,16% 0,16% 0,16%
02 100,00% 0,00% 0,00% 0,00%
Base molaire
Débit (kmol/h) 55,40 426,36 426,36 314,64
N2 0,00% 0,08% 0,08% 0,11%
H2 0,00% 39,91% 39,91% 1,30%
co 0,00% 39,23% 39,23% 34,93%
CO2 0,00% 14,55% 14,55% 20,19%
H20 0,00% 0,00% 0,00% 17,28%
CHg4 0,00% 6,14% 6,14% 26,07%
H2S 0,00% 0,09% 0,09% 0,12%
02 100,00% 0,00% 0,00% 0,00%
Pression (bar) 1,00 1,00 1,00 0,99
Température (K) 298,00 900,00 650,00 650,00
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Les consommations énergétiques, les puissances thermiques et les entrées
secondaire (Ing) des différentes étapes du procédé de valorisation sont présentées ci-

dessous en absolu et rapportées au débit de biomasse brute et de méthane produit :

Tableau 102 Puissances thermiques et entrées secondaires des opérations unitaires de la chaine de
valorisation. Minimisation du cotit de production. Production de CH4. Déchet de bois. Méthanation
catalytique.

Entrée
Qou (KW) secondaire My (kg/h)
(Ins)
Gazéification 0,00 02 1772,77
Echangeur -1 052,97 - -
Méthanation -3416,37 - -
Total -4 469,34

Tableau 103 Puissances thermiques et entrées secondaires des opérations unitaires ramenées au débit de
biomasse entrant et a la production de méthane de la chaine de valorisation. Minimisation du cofit de
production. Production de CH4. Déchet de bois. Méthanation catalytique.

_Qou_ . _Qou .
MRrpM Mip Prod,CH, __Muyp
(MJ/kg) MREM (MJlkg) | Prod CHa
Gazéification 0,00 990,37 0,00 1,35
Echangeur -0,59 - -2,89 -
Méthanation -1,91 - -9,37 -
Total -2,50 990,37 -12,26

De facon trés différente aux cas utilisant la biomasse algale comme ressource,
l'utilisation de biomasse lignocellulosique n’implique pas de consommation
énergétique dans sa chaine de valorisation (puisqu’elle ne requiert pas de

prétraitement) alors qu’elle permet d’en récupérer aprés la gazéification et la
méthanation.
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L’analyse économique de la chaine de valorisation produit les données
suivantes pour les colts d’'investissement et de fonctionnement :

Tableau 104 Analyse économique du procédé de valorisation. Production de CH4. Déchet de bois.
Méthanation catalytique.

Etape/CAPEX - OPEX Codt
Gazéification
CAPEX (€2022 TTC) 3245 910,00
OPEX (€ 2022 TTC/J) 118,10
Méthanation
CAPEX (€ 2022 TTC) 28 000,70
OPEX (€ 2022 TTC/)) 68,13
Chaine de valorisation
OPEX Alimentation (€ 2022 TTC/J) 201,05
OPEX Main d’ceuvre (€ 2022 TTC/J) 1 940,17
OPEX Total (€ 2022 TTC/J) 2 327,45
CAPEX Total (€ 2022 TTC) 3273910,70
(OPEX + CAPEX/20ans) (€ 2022 TTC/J) 2 873,10
Codt total de production (€/kg de CHy) 0,09

A noter que, pour les calculs, nous avons supposé que cette biomasse a un
colt d’alimentation par kilogramme du méme ordre de grandeur que les macroalgues.
L’ensemble de données concernant la productivité, I'efficacité énergétique,
I'évaluation économique et le bilan CO2 sont présentées au sein du tableau ci-dessous

en comparaison avec les résultats obtenus en utilisant les microalgues :
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Tableau 105 Synthese des variables clés du procédé de valorisation. Production de CH4. Déchet de bois et
Microalgue. Méthanation catalytique.

Variable Déchet de bois  Microalgues
Production maximale de CH, (kg/h) 1312,27 1747,58
Production spécifique de CH4 (kg/kg BM Pss) 0,22 0,30
Puissance thermique consommeée (kW) -4469,34 39875,17
Puissance thermique consommée (MJ/kg CH.) -12,26 82,14
Puissance énergétique produite (kW) 18310,52 24384,62
Puissance énergétique produite (MJ/kg CHa) 50,23 50,23
Taux de retour énergétique -4,10 0,61
Codt de production du CHa (€/kg) 0,09 4,33
Prix de vente du CHa(marché) (€/kg) 1,90 1,90
Ecart prix du marché-codt de production -95,20% 127,99%
Bilan CO; (kg/h) 2795,64 -6888,51
Indice carbone (kg de CO; produit /kg de CH,) 2,13 -3,94

Sur le tableau au-dessus, nous observons que les microalgues ont une capacité
de production de méthane plus élevées que le déchet de bois pour des débits d’entrée
équivalents en termes énergétiques. Pourtant, la consommation énergétique du
procédé de valorisation des microalgues est beaucoup plus élevée que celui utilisant
le déchet de bois qui, sous les mémes hypothéses, conduit & une récupération
potentielle d’énergie sous forme de chaleur, en plus de celle contenue dans le méthane
produit. Les faibles colts d’alimentation du procédé et d’opération font aussi que
I'utilisation des déchets de bois conduit a un faible colt de production. Le désavantage
de cette voie de valorisation revient aux émissions de COz, plus élevées dans le cas
des déchets de bois que dans le cas des micro algues.

L’exploitation des déchets de bois sur cette voie se montre donc prometteuse,
au regard des hypotheses importantes utilisées dans le cadre de ces travaux. Bien
sUr, le débit maximal du déchet de bois doit étre réévalue.

Comme il vient d’étre montré dans les paragraphes précédents, le débit de
biomasse pouvant étre mobilisé est un facteur clé de I'obtention d’'une forme de

rentabilité économique pour la valorisation de micro-algues. Néanmoins, méme si
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cette disponibilité n’est pas encore actuelle, elle constitue le coeur de notre étude.
Aussi, dans les paragraphes qui suivent, nous considérons que le débit utilisé
correspond a celui pouvant étre produit aujourd’hui et nous nous limiterons a une étude

des résultats d’'un point de vue énergétique et non plus économique.
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4.2.1.2 Analyse Technique
4.2.1.2.1 Production de CH4 via digestion anaérobie

4.2.1.2.1.1 Microalgues

Une autre voie de production de CH4 envisagée lors de ces travaux est la
digestion anaérobie. Nous allons donc évaluer la production de méthane par le biais
de cette voie et a partir des microalgues comme biomasse brute. La fonction objectif
de cette étude sera la production de CHa4, qui sera maximisée.

La solution de l'optimisation de cette voie conduit a une production maximale
de CHas de 1,80 kg/h, équivalent & une production spécifiqgue égale a 0,31 kg de CHa4
par kg de biomasse brute (base séche sans cendres).

A la solution, les valeurs des variables d’optimisation sont :

Tableau 106 Valeurs des variables d'optimisation. Production de CH4. Microalgue. Digestion anaérobie.

Etape Variable Valeur

Configuration Yap1 =1
Prétraitement
Temps rétention de la digestion anaérobie (jours) 60,00

Comme attendu, la seule brique technologique dans le prétraitement est la
digestion anaérobie et le temps de séjour atteint sa borne supérieure.

Le schéma de la chaine de valorisation complete ainsi que les courants de
matiére en entrée et en sortie du digesteur et le courant de biogaz produit sont reportés

en figure suivante.
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Figure 41 Schéma complet du procédé de valorisation avec variables d’optimisation en rouge Production de CHs. Microalgues.
Digestion anaérobie.

Prétraitement
‘ » Biogaz
Outg ap Ou%s,z Ou{m
girclnjrtr;asE Inp ; AD ;thl _ f,:;tjz _ Outp 5
I"I@ I?’IJ I"I,a
Ty, Py, Qq Ty, Py Q2 T3, P35, Qs
(AD) Digestat
tsap = 60 jours
Tableau 107 Prétraitement. Production de CHs. Microalgues. Tableau 108 Biogaz. Production de CH4. Microalgues.
Digestion anaérobie. Digestion anaérobie.
Inp, Outps/Inp, | Outsap
Débit (kg/s) 0,02 0,02 Base massique
Débit (kg/h) 64,80 59,10 Débit (kg/h) 5,70
PCI (MJ/kg)bh 1,84 0,10 N2 0,00%
Hum, bh 90,00% 96,96% H2 0,00%
Cen, bh 0,90% 0,99% CO 68,38%
Org, bh 9,10% 2,05% CO2 0,00%
Carb, bssc 56,92% 17,60% H20 31,62%
Lipi, bssc 14,84% 10,52% CHa 0,00%
Prot, bssc 22,50% 10,71% H2S 0,00%
Iner, bssc 5,75% 61,17% O2 0,00%
C bssc 53,01% 58,62% Base molaire
H bssc 8.67% 13,25% Débit (kmol/h) 0,20
O bssc 35,05% 22,25% N2 0,00%
N bssc 3,26% 5,83% Hz 0,00%
S bssc 0,01% 0,05% COo 0,00%
bh- composition en base humide CO2 44,02%
. N H20 0,00%
bssc- composition en base séche sans cendres. CHa 55 98%
H2S 0,0%
O2 0,00%
Pression (bar) 1,00
Température (K) 308,00

Par rapport a la biomasse brute, le digestat possede moins de de matiére
organique. C’est le résultat de la dégradation des composés biochimiques lors de la
digestion anaérobie. Le rendement massique de la matiere organique calculé pour
cette opération unitaire est de 20,56%. En termes de composition, le biogaz issu de la
méthanisation posséde une fraction de 55,98 %mol de CHa et 44,02 %mol de COo..

Par ailleurs, pour maintenir la température de la digestion a 35°C, une
puissance thermique de 12,96 kW doit étre fournie au réacteur.
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Et, concernant les débits de CO2 dans le procédé, une valeur de 3,90 kg/h a été

calculé en sortie du digesteur tandis que 13,24 kg/h sont nécessaires a la culture

d’algues.

Le tableau ci-dessous récapitule les variables clés du procédé de valorisation

par de digestion anaérobie et reprend celles de méthanation catalytique.

Tableau 109 Synthése des variables clés du procédé de valorisation. Production de CH4. Microalgues.

Digestion anaérobie.

Variable Digestion Méthanation
Production maximale de CH4 (kg/h) 1,80 1,72
Production spécifique de CH4 (kg/kg BM Pss) 0,31 0,29
Puissance thermique consommeée (kW) 12,96 38,83
Puissance thermique consommée (MJ/kg CH.) 25,89 81,39
Puissance énergétique produite (kW) 25,15 23,96
Puissance énergétique produite (MJ/kg CHa) 50,23 50,23
Taux de retour énergétique 1,94 0,62
Bilan CO- (kg/h) -9,34 -6,65
Indice carbone (kg de CO; produit /kg de CHa) -5,18 -3,87

En comparaison, le procédé de valorisation qui utilise la digestion anaérobie

présente des meilleurs résultats en ce qui concerne la production totale, le taux de

retour énergétique et I'indice carbone. Cela est un exemple de I'application de I'outil

pour réaliser une premiére comparaison entre scénarios et pour guider des études

plus détaillées.
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4.2.2 Production de syngaz
L’ensemble des opérations unitaires envisagées lors de ces travaux permet
d’identifier deux voies de production de syngaz (figure ci-dessous) :
o L’une s’appuyant sur la gazéification de la biomasse a l'issue du prétraitement ;

e L’autre par le reformage a sec du biogaz produit lors de la digestion anaérobie.

Prétraitement
T T T T T T T T T T
Outs, Outsz Outsz | Outgg I
1 I I ! |
| |
Biomasse | Inp; Outp Outp Outp 5 Biomasse Inp gl G Outpg |
Brute np;z Inps prétraitée | Inpgc }
f ! i ! |
Ing, Ing, Ings : }
Ty Py, Ty, P, Q; T, Ps, Qs | TePs Qg Gazéification
_________________ 1
Prétraitement
Qutsge

-:avage a I'eau(Ww) Post-conversion

1
I [
I [
| T | Lavage & Iacide (AW) - .
! Outsap OQutpge Outpp I ) Torréfaction seche (DT) —L_Refurmage asec(D)
| Inpec HX Mpp ’{ D }7 ’ } Ui Torréfaction humide (WT)
T T | i-1,2,3 Filtration (PF)
|
|
|
|

Séchage thermigue (TD)
Anaerobic digestion (AD)

|
|
I Ing e Insp Reformage
: Aucun

Tec, Pec, Qe +Fp,@p 3 sec

Figure 42 Schéma bloc de la chaine de valorisation pour la production de syngaz. Etudes de cas.

Dans ce paragraphe, ces deux voies seront évaluées a partir de I'optimisation
de la chaine de valorisation dans le but de maximiser la production de syngaz, identifié
comme un meélange de CO et Hz. Le probléme d’optimisation est donc formulé de la

maniére suivante :

max Prod.Syngaz(kg/h) = FgH;Z/TaS *MMy, + F£o "MMy,

az/ras
XCopt YBT,ST gaz/
XCopt € R™MC

yBT,ST c {0; 1}nBTanT

ou F*2

azras € Fgan/ras SONt les débits molaires de I'Hz et du CO dans les syngaz

issu de la gazéification (gaz) ou du reformage a sec (ras).
Les équations concernant I'étape de prétraitement vont étre utilisées pour

contraindre le probléme dans les deux voies de valorisation ainsi :

Fpr =0 (144)
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Dans la voie de production de syngaz par gazéification, les équations
représentant cette étape de conversion sont aussi des contraintes du probléme, alors :

Fyaz =0 (145)

Et, pour la voie impliquant le reformage du biogaz, le modéle de réacteur de

reformage a sec est utilisé en tant que contrainte du probleme :

Fras =0 (146)

Pour que le biogaz puisse étre alimenté au réacteur de reformage a la
température opératoire, un échangeur de chaleur est placé entre la digestion
anaérobie et ce réacteur, la température de sortie du biogaz (T,p) est d’environ 35°C
tandis que le réacteur de reformage opére a une température (T,.,s) entre 873K et
973K:

T‘ras

s J
W=y e [ oy (147)
]

, MM
J=C02,CHy Tap
De plus, le ratio stcechiométrique de la réaction de reformage est 1 :1 entre
meéthane et dioxyde de carbone, alors nous allons ajouter un courant secondaire au
réacteur de reformage pour ajuster ce ratio. Communément, le biogaz est plus riche

en CH4 qu’en COz2, alors ce courant secondaire consiste dans un apport de CO:2 pur
(x;gz = 1) supplémentaire dans le réacteur dont le debit (s ;) est calculé par :
Mmao? + 1 p

_CH,
myp

=1 (148)

Ou 522 et m5* sont les débits massiques de CO: et de CHa produits par la
digestion anaérobie.

Tout d’abord, nous allons analyser la production de syngaz par gazéification en
utilisant trois types de biomasse brute en entrée : Microalgues; macroalgues;
Microalgues et macroalgues ensemble. Ensuite, une étude sur la production de syngaz
par reformage a sec en utilisant microalgues et macroalgues comme biomasse brute

sera menée afin de comparer les deux voies.
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4.2.2.1 Gazéification

4.2.2.1.1 Microalgues
En maximisant la production de syngaz utilisant les microalgues (CV), un débit
de syngaz de syngaz (CO + Hz) égal a 6,05 kg/h est calculé ce qui équivaut a une
production spécifiqgue de 1,03 kg de CO +H: par kilogramme de biomasse brute (base
séche sans cendres) en entrée de la chaine de valorisation.

Les variables d’optimisation pour atteindre cette production de syngaz sont :

Tableau 110 Valeurs des variables d'optimisation. Production de syngaz. Microalgues. Gazéification.

Etape Variable Valeur
Configuration Yrp1 =1
Prétraitement
Fraction d’eau apres séchage 0%

3,86

Conversion Débit d’agent gazéifiant — O2 (kg/h) (ER=0,2:T,, = 105451 K)
- ] » ‘gaz - »

Le schéma ci-dessous récapitule ces variables d’optimisation et les tableaux

présentent les courants de matiere impliqués dans le procédé de valorisation.
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Figure 43 Schéma complet du procédé de valorisation avec variables d’optimisation en rouge. Production
de syngaz. Microalgues. Gazéification.

Prétraitement Conversion
OIT%J OuTtS'Z Oiftsﬁ O’Tts,a
jomasse np Outp, Outp, Utp s iomasse Inp g Outp R
grute : > D ln:,2' g Inp3 g - Erétraitée G »Syngaz
1 15,1 I I . I J5,3 1 Is,c
T1,P,0Qq TZ,PZ,, Q, T5,P3 Q3 Tg.Pg Q¢
(TD) (G)
x?um = 0% 1y, = 3,86 kg/h
Tableau 111 Prétraitement. Production Tableau 112 Conversion. Production de syngaz. Microalgues.
de syngaz. Microalgues. Gazéification. Gazéification.
Inp, Outp 4 | Ingg | Outpg
’ /Inp, Base massique
Débit (kg/s) | 0,0180 0,0018 Débit (kg/h) 3,86 9,75
- N2 0,00% 1,97%
Débit (kg/h ' ’
coitkgh) | 6480 | 648 Ho 0,00% 4,10%
(M;E' o | 184 18,43 co 0,00% 57,91%
o - - cos 0,00% 26,01%
Cen. bh 0,90% 9,02% CH4 0,00% 0,17%
H2S 0,00% 0,01%
bh 0 0
Org. 9,10% 90,98% O, 100,00% 0.00%
Carb. bssc 56,92% | 56,92% Base molaire
Lipi. bssc 14,84% 14,84% Débit (kmol/h) 0,12 0,01
bssc 0 0 N2 0,00% 1,32%
Prot. 22,50 Yo 22,50 Y% H, 0,00% 38,44%
Iner. bssc 5,75% 5,75% CcOo 0,00% 38,74%
CO2 0,00% 11,07%
bssc () 0
¢ °3,01% | 53,01% H20 0,00% 10,23%
H bssc 8,67% 8,67% CHg4 0,00% 0,20%
Obsc | 3505% | 3505% H2S 0,00% 0,00%
02 100,00% 0,00%
N bsse 3,26% 3,26% Pression (bar) 1,00 1,00
g bssc 0,01% 0,01% Température (K) 298,00 1054,51

bh- composition en base humide
bssc- composition en base séche

sans cendres.

Le procédé optimal de prétraitement dans ce scénario se résume a une
opération de séchage thermique de la biomasse brute ce qui réduit 'humidité du
courant principal du procédé a 0%. Ici, une teneur en humidité de zéro est calculée,
car la limite inférieure pour cette variable est de 0 % et la consommation énergétique
du séchage thermique a été considérée comme constante. Pour se rapprocher de la
réalité, il serait nécessaire de développer un modéle de consommation énergétique
pour cette opération unitaire qui dépend de I'humidité finale. Cette biomasse séchée
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est par la suite gazéifiée grace a un apport d’'oxygéne égal a 3,86 kg/h ce qui assure
un ratio équivalent de 0,2 et une température adiabatique de gazéification égale a
1054,51 K.

Comme il est observé dans le Tableau 112, le syngaz est composé d’environ
77% de H2 et CO dans un rapport CO/H2 aux alentours de 1 et de 11,07% de COz2 et
10,23% de H20. Cette composition conduit a un PCI du syngaz de 9,07 MJ/Nm3ou
10,85 MJ/kg.

Pour la chaine compléte, une consommation énergétique totale de 47,01 kW
est calculée (relative au séchage thermique).

La consommation de CO- du procédé est de 13,24 kg/h et sa production est de 2,54
kg/h.
L’ensemble des variables clés caractérisant le procédé de valorisation sont

listée ci-dessous :

Tableau 113 Syntheése des variables clés du procédé de valorisation. Production de syngaz. Microalgues.
Gazéification.

Variable Valeur
Production maximale de CO+H, (kg/h) 6,05
Production spécifique de CO+H, (kg/kg BM Pss¢) 1,03
Fraction (CO + Hy) 77,18%
Rapport H/CO 0,99
Température (K) 1054,51
PCI (MJ/Nm?3) 9,07
Puissance thermique consommée (kW) 47,01
Puissance thermique consommeée (MJ/kg CO+H,) 27,97
Puissance énergétique produite (kW) 29,39
Puissance énergétique produite (MJ/kg CO+Hy) 17,49
Taux de retour énergétique 0,63
Bilan CO2 (kg/h) -10,70
Indice carbone (kg de CO; produit /kg de CO+Hy) -1,77
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4.2.2.1.2 Macroalgues
Si, a la place des microalgues, nous utilisons les macroalgues (UL) pour
alimenter le procédé de valorisation, une production maximale de syngaz de 257,26
kg/h est calculée ou 0,80 kg de CO+H: par kilogramme de biomasse brute (base séche
sans cendres).
La solution en termes de variables d’optimisation est présentée ci-dessous et

illustrée a travers un schéma bloc du procédé par la suite :

Tableau 114 Valeurs des variables d'optimisation. Production de syngaz. Macroalgues. Gazéification.

Etape Variable Valeur
. . =1
Configuration Yrp,1 =
Yprz =1
Prétraitement Fraction d’eau aprés séchage 6,68%
Temps de torréfaction(min) 37,98
Température de torréfaction (K) 523,93
56,92

Conversion Débit d’agent gazéifiant — O, (kg/h) (ER=02:T,,, = 1143,00 K)
- I » ‘gaz - )
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Figure 44 Schéma complet du procédé de valorisation avec variables d’optimisation en rouge. Production de syngaz. Macroalgues.

Gazéification
Prétraitement Conversion
Oyts, Outsy Outg Oytsg
e D |l pr |2 |t | Bomene | Trg) g (OMR0 - syngar
!
Ins, Ing, Insg Ingg
Ty, Py Qy Ty, Py, Q, Ts,P5 Q3 Tg. Pg, Qg
(TD) (o7) (6)
FT 65 | | samin e Z S0P RO
Tableau 115 Prétraitement. Production de syngaz. Tableau 116 Conversion et post-conversion. Production de
Macroalgues. Gazéification syngaz. Macroalgues. Gazéification
Inp, Outp,/Inp, | Outp,/Inp; ‘ Ingg ‘ Outp ¢
PCI (MJ/kg)Poh 0,59 11,02 12,37 Base massique
Hum. bn 95,00% 6,68% 0,00% Débit (kg/h) 56,92 257,26
Cen. b 1,66% 30,89% 40,76% N2 0,00% 3,03%
Org. bh 3,35% 62,43% 59,24% H2 0,00% 4,61%
Carb., bsse 52,30% | 52,30% | 52,30% co 0,00% 82,44%
Lipi. bsse 2,20% 2,20% 2,20% CO2 0,00% 5,14%
Prot, bsse 15,90% | 15,90% | 15,90% Hz0 0,00% 2,07%
Iner. bssc 29,60% | 29,60% | 29,60% CHa 0,00% 0,19%
C bsse 35,60% | 3560% | 47,45% HaS 0,00% 2,53%
H bssc 7,20% 7.20% 6,48% Oz Basleor?]flgir/g 0,00%
bssc (o) 0, 0,

o | 22 | s2am | BT o) | 1761483
g bsse 2,20% 2,20% | 3,06% Nz 0,00% 1,90%
bh- composition e;w base humid1e 1 Ha 0,00% 40,62%
co 0,00% 51,88%

bssc- composition en base séche sans cendres. CO> 0,00% 2,06%
H20 0,00% 2,02%

CHa 0,00% 0,21%

H2S 0,00% 1,31%

02 100,00% 0,00%

Pression (bar) 1,00 1,00
Température (K) 298,00 1143,00

Le procédé de valorisation optimal pour la conversion de macroalgues en
syngaz est similaire a celui pour les macroalgues avec une différence principale dans
la configuration du prétraitement.

Il est en effet nécessaire d’introduire une étape de torréfaction séche en plus de
celle de séchage dans la chaine de prétraitement des macroalgues. Ainsi, lors de cette
étape, la biomasse est séchée jusqu’une teneur de 6,68% en eau, ensuite elle est
soumise a la torréfaction seche ou elle est densifiée énergétiquement (voir PCI des
courants de biomasse). Les conditions optimales de température et temps de

torréfaction sont calculées a 523,93 K et 37,98 min, les rendements de la matiére
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organique et le rendement énergétique correspondants sont, respectivement, de
71,9% et de 93,51%.

Le syngaz produit par la gazéification de cette biomasse prétraitée est composé
a 92,49% de CO et d’Hz ainsi que des traces (<3%) de Nz, H20, CO: et H2S. Le débit
d’agent gazéifiant est de 56,92 kg/h ce qui correspond a un ratio équivalent égal a 0,2.
Le gazéifieur opere a une température adiabatique de 1143,00 K. Le pouvoir
calorifigue de ce syngaz est de 11,27 MJ/Nm? ou 14,33 MJ/Kg.

En termes d’énergie, le procédé a une consommation de 6335,53 kW dont la
totalité est destinée au prétraitement.

Ci-dessous, des variables correspondant a la productivité, [lefficacité

énergétique et aux émissions de CO2 sont présentées :

Tableau 117 Synthése des variables clés du procédé de valorisation. Production de syngaz. Macroalgues.
Gazéification.

Variable Valeur
Production maximale de CO+H, (kg/h) 223,95
Production spécifique de CO+H, (kg/kg BM Pss¢) 0,80
Fraction (CO + H,) 92,49%
Rapport H,/CO 0,78
Température (K) 1143,00
PCI (MJ/Nm?) 11,27
Puissance thermique consommeée (kW) 6335,53
Puissance thermique consommée (MJ/kg CO+H) 101,84
Puissance énergétique produite (kW) 1023,88
Puissance énergétique produite (MJ/kg CO+Hy) 16,44
Taux de retour énergétique 0,16
Bilan CO; (kg/h) 13,21
Indice carbone (kg de CO; produit /kg de CO+Hy) 0,06
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4.2.2.1.3 Microalgues et Macroalgues
Pour compléter I'étude sur la production de syngaz par gazéification, nous
avons utilisé une entrée de biomasse brute dans le procédé composée de microalgues
et macroalgues (CV+UL). Cela a résulté dans une production maximale de syngaz de
232,87 kg/h, soit 0,82 kg/kg de biomasse brute (base séche sans cendres).
Le procédé optimal de valorisation est caractérisé par les valeurs suivantes des
variables d’optimisation :

Tableau 118 Valeurs des variables d'optimisation. Production de syngaz. Microalgues et macroalgues.
Gazéification.

Etape Variable Valeur
. ) Yrp1 =1
Configuration
Yprz2 =1
Prétraitement Fraction d’eau aprés
. 8,31%
séchage
Temps de torréfaction (min) 31,98
Température de torréfaction
523,00
(K)
, Débit d’agent gazéifiant — 58,23
Conversion
02 (kg/h) (ER =0,2; Tyq, = 1203,84 K)

Le schéma du procédé avec les variables d’optimisation et les courants de

matiére impliqués est présenté ci-apres :
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Figure 45 Schéma complet du procédé de valorisation avec variables d’optimisation en rouge. Production de syngaz.
Microalgues et macroalgues. Gazéification.

Prétraitement Conversion
Olfg'l OU-TES,Z Olfts,a Oyts g
Biomasse np 1 Outp 4 Outp, Outp Biomasse Inpg Outp s
— : & - E > »OYNEgaz
Brute D Inp, DT Inp 3 prétraitée G yne
Ing; Ing, Ingg Ing
Ty, Py, Q4 Ty, Py Q, T3, P3 Q3 TG, Pg, Qg
(TD) (DT) (G)
L _ g a0 Tpr = 523,00 K e = 58,23kg/h
! tspr = 31,98 min

Tableau 119 Prétraitement. Production de syngaz. Microalgues  Tableau 120 Conversion. Production de syngaz. Microalgues

et macroalgues. Gazéification. et macroalgues. Gazéification.
Inp, Outp,/Inp, | Outp,/Inp; | Ingg | Outp g
Débit (kg/h) 8395,20 461,34 347,21 Base massique
PCI (MJ/kg)bh 0,59 10,75 12,50 Débit (kg/h) 58,23 266,99
Hum, bh 94,96% 8,31% 0,00% N2 0,00% 2,99%
Cen, bh 1,65% 30,01% 39,88% H2 0,00% 4,54%
Org, b 3,39% 61,68% 60,12% Co 0,00% 82,68%
Carb, bsse 52,40% 52,40% | 52,40% CO: 0,00% 4,96%
Lipi, bsse 2,46% 2,46% 2,46% H20 0,00% 2,34%
Prot, bssc 16,04% | 16,04% | 16,04% CHa 0,00% 0,05%
Iner, bssc 29,11% | 29,11% | 29,11% H2S 0,00% 2,44%
C bsso 35,96% | 3596% | 47,09% Oz Basleor?{ggir/g 0,00%
H bssc 7,23% 7,23% 6,34% —
O bsse 51,84% 51,84% 39,80% Débit (kmol/h) 1,82 15,08
N bsse 2,81% 2,81% 3,83% N2 0,00% 1,89%
H2 0,00% 40,22%
S bssc 2,15% 2,15% 2,94%
— - CO 0,00% 52,27%
bh- composition en base humide CO» 0.00% 1.99%
bssc- composition en base séche sans cendres. H20 0,00% 2,30%
CHas 0,00% 0,06%
H2S 0,00% 1,27%
02 100,00% 0,00%
Pression (bar) 1,00 1,00
Température (K) 298,00 1203,84

De facon similiare au cas des macroalgues, le procédé traitant le mélange a
une étape de prétraitement composée de séchage thermique et torréfaction séche

Dans le premier étage de prétraitement, le séchage est utilisé pour enlever
'humidité de la biomasse brute jusqu'une fraction optimale de 8,31%. Lors du
deuxiéme étage, la torréfaction seche est mise en ceuvre a une température de
523,00K et pendant un temps de séjour de 31,98 min. Dans ces conditions, les valeurs
de no'9 et ng sont de 73,33 % et de 84,45%. A la suite de cette opération, le PCl en

base humide du courant de biomasse est augmenté d’environ 16%.
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Le gaz produit par la gazéification de la biomasse issue du prétraitement est
composé majoritairement de CO et H2(92,49%) et il possede un PCl de 11,23 MJ/Nm?3
ou 14,21 MJ/kg. L’obtention de ce syngaz se fait par l'utilisation d’'un débit d’agent
gazéifiant (O2) égal a 58,23 kg/h assurant un ER de 0,2 dans le gazéifieur. La
température adiabatique du systeme est de 1203,04 K.

Cette chaine de valorisation requiert une consommation de 6382,45 kW pour
les opérations unitaires de séchage et de torréfaction séche.

Les autres caratéristiques de ce procédé sont affichées ci-dessous :

Tableau 121 Synthése des variables clés du procédé de valorisation. Production de syngaz. Microalgue et
macroalgues. Gazéification.

Variable Valeur
Production maximale de CO+H, (kg/h) 232,87
Production spécifique de CO+H, (kg/kg BM Pss°) 0,82
Fraction (CO + H>) 92,49%
Rapport H,/CO 0,77
Température (K) 1023,84
PCI (MJ/Nm?3) 11,23
Puissance thermique consommée (kW) 6382,45
Puissance thermigque consommée (MJ/kg CO+Hy) 98,67
Puissance énergétique produite (kW) 1053,88
Puissance énergétique produite (MJ/kg CO+Hy) 16,29
Taux de retour énergétique 0,17
Bilan CO- (kg/h) 0,00
Indice carbone (kg de CO; produit /kg de CO+H>) 0,00
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4.2.2.1.4 Analyse comparée
Pour comparer l'utilisation des trois biomasses brutes, le tableau ci-dessous
récapitules les variables clés utilisées pour synthétiser les procédés de valorisation

ainsi que certaines variables caractéristiques du scénario de production de syngaz :

Tableau 122 Variables des procédés de valorisation. Production de syngaz. Microalgue et/ou
macroalgues. Gazéification.

Variable CcVv UL UL+CV
Production maximale de CO+H> (kg/h) 6,05 223,95 232,87
Production spécifique de CO+H, (kg/kg BM Pss¢) 1,03 0,80 0,82
Fraction (CO + Hy) 77,18% 92,49% 92,49%
Rapport H,/CO 0,99 0,78 0,77
Température (K) 1054,51 1143,00 1023,84
PCI (MJ/Nm?) 9,07 11,27 11,23
Puissance thermique consommeée (kW) 47,01 633553 6382,45
Puissance thermique consommeée (MJ/kg CO+Hy) 27,97 101,84 98,67
Puissance énergétique produite (kW) 29,39 1023,88 1053,88
Puissance énergétique produite (MJ/kg CO+Hy) 17,49 16,44 16,29
Taux de retour énergétique 0,63 0,16 0,17
Bilan CO2 (kg/h) 10,70 13,21 0,00
Indice carbone (kg de CO; produit /kg de CO+Hy) -1,77 0,06 0,00

En termes de production spécifique de syngaz, les résultats démontrent que la
variété de microalgues utilisée comme matériel d’étude permet de produire 20% de
plus de syngaz par kg de matiere organique. Non seulement en termes de production
spécifique, mais de maniere générale, les résultats de la biomasse brute représentant
microalgues et macroalgues sont tres proches a ceux obtenus a partir des
macroalgues. En effet, si nous comparons ces deux courant de matiére, on peut
remarquer que les débits massiques, compositions et pouvoirs calorifiques sont
presque identiques (Tableau 115 et Tableau 119). Cela est dU au faible pourcentage
de microalgues dans ce mélange, une conséquence du faible débit de microalgues
(64,8 kg/h) vis-a-vis de celui de macroalgues (8330,40 kg/h).

Concernant la fraction de CO et Hz dans le syngaz, les biomasses brutes UL et

UL+CV ont résulté dans des gaz plus en riche en ces composés tandis que la
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composition du gaz produit a partir des microalgues contient environ 20 % de produits
d’oxydation compléte (H20 et COz2). Cette différence de composition s’exprime bien
sur le PCI des syngaz puisque le syngaz produit a partir des microalgues a un pouvoir
calorifiqgue environ 20% plus petit.

En ce qui concerne les aspects énergétiques de la chaine de valorisation, la
quantité d’énergie utilisable produite ne varie pas beaucoup en fonction de I'entrée de
biomasse. Néanmoins, I'énergie requise dans les chaines de valorisation des
macroalgues et macroalgues avec microalgues reste trés élevée. Par conséquent, les
taux de retour énergétique de ces deux procédés sont faibles. Deux facteurs
expliquent la différence sur ces taux, le premier est I’humidité des macroalgues qui est
plus élevée et impacte directement la consommation énergétique du prétraitement et
le deuxieme est I'emploi de la torréfaction séche qui engendre des dépenses
énergétiques supplémentaires.

L’émission de CO:2 des procédés est aussi un élément de comparaison entre
les procédés de valorisation. Ainsi, trois bilans CO: différents sont obtenus : I'un positif
(UL), rautre négatif (CV) et un troisieme neutre (UL+CV). Pour la conversion de la CV,
le débit de CO2 nécessaire pour cultiver les microalgues est supérieur au débit produit
lors de la valorisation, ainsi le bilan CO2 est négatif. Dans le cas des macroalgues
seules, il n’y a pas de besoin de CO:2 pour une étape de culture, alors il y a production
de CO2 sans consommation associée. Finalement, lors de la conversion de « UL +

CV », les débits de CO2 produits sont égaux a celui consommeée par la culture de CV.
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4.2.2.2 Reformage a sec

La deuxieme voie de production de syngaz envisagée est celle utilisant la
digestion anaérobie et le reformage a sec du biogaz produit. Pour réaliser I'étude
d’optimisation et comparer avec la voie de production par gazéification, la biomasse
d’étude a été le mélange des courants de microalgues et de macroalgues (UL + CV).

Le débit maximal de production de syngaz calculé a été de 206,40kg/h,
équivalent & 0,73 kg/kg de biomasse brute (base seche sans cendres) entrant dans le
procédé.

Ci-dessous, les variables d’optimisation qui caractérise le procédé de
valorisation optimal sont présentées :

Tableau 123 Valeurs des variables d'optimisation. Production de syngaz. Microalgue. Reformage a sec.

Etape Variable Valeur
Configuration Ypra .
Prétraitement Yap,2

Temps rétention de la digestion anaérobie (jours) 60,00

Température (K) 973,00

Longueur du réacteur (m) 6,15
Reformage a sec

Diamétre du réacteur (m) 0,12

Nombre de tubes 1

Le schéma de la chaine compléte de valorisation est présenté ci-apres :
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Figure 46 Schéma complet du procédé de valorisation avec variables d’optimisation en rouge. Production de syngaz. Microalgues et macroalgues. Reformage a sec.

Prétraitement : outss i
ot Outg, outs ! | I
i t t i el wx (7o p }ﬁ—i—» Syngaz
S PE (e AD [l [ | j 1 |
T 1 I e e
Tj-Px.‘IOJ Tz-:::loz T!-FJ:.(’\ i {C":)‘..‘ 9730 K :
Digestat | 1,? 6,15m :
| M |
o v I
Tableau 124 Prétraitement. Production de syngaz. Microalgues et Tableau 125 Conversion et post-conversion. Production de syngaz. Microalgues et macroalgues.
macroalgues. Reformage a sec. Reformage a sec.
Inp, Outps/Inp, | Outp,/Ings | Insp | Outsap/Inpec | Outppc/Inpp | Outpp
Débit (kg/h) 8395,20 1398,73 860,16 Base massique
PCI (MJ/kg)d" 1,84 9,84 0,35 Débit (kg/h) 17,78 223,24 241,02 241,02
Hum. bh 94,96% 73,00% 75,61% N2 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%
Cen. bh 1,65% 8,89% 14,46% Ha 0,00% 0,00% 0,00% 5,23%
Org. b 3,39% 18,11% 9,92% co 0,00% 0,00% 0,00% 80,40%
Carb. bss 52,40% 52.40% 7.63% CO2 100,00% 71,21% 73,33% 7,35%
Lipi. bsse 2,46% 2,46% 0,00% H20 0,00% 0,00% 0,00% 2,30%
Prot, bsse 16,04% 16,04% 4,81% CHa 0,00% 28,79% 26,67% 4,72%
Iner, bsse 29,11% 29,11% 87,56% H2S 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%
C bssc 35.96% 36.68% 64.30% O2 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%
H bsse 7,23% 7,87% 22,66% _ Base molaire
O bssc 51.84% 52,34% 10.39% Débit (kmol/h) 0,40 7,63 8,03 14,647
N bsse 2.81% 3.16% 2.53% N2 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%
g bssc 2 15% 2 49% 0.13% H2 0,00% 0,00% 0,00% 43,05%
— ’ —— ’ co 0,00% 0,00% 0,00% 47,25%
bh- composition en base humide CO» 100,00% 47,35% 50,00% 2 75%
bssc- composition en base séche sans cendres. H20 0,00% 0,00% 0,00% 2,10%
CHa 0,00% 52,65% 50,00% 4,85%
H.S 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%
Oz 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%
Pression (bar) 1,00 1,00 1,00 0,41
Température (K) 973,00 311,00 973,00 973,00
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Pour la production de syngaz par la chaine incluant le reformage a sec, une
étape de prétraitement composée de filtration et de digestion anaérobie est calculée.
Apres la filtration, le courant de biomasse a une humidité de 73%. Il est alors envoyé
a la digestion anaérobie pour la production de biogaz. Le temps optimal de rétention
du méthaniseur est de 60,00 jours et, une production de 223,24 kg/h de biogaz est
réalisée (composé a 52,64% de méthane en fraction molaire).

Ce biogaz passe ensuite par un échangeur ou sa température est portée de
311,00K a 973,00K (température optimale du réacteur) et il est envoyé dans le réacteur
de reformage ou le syngaz sera produit. Avec ce courant de biogaz, un débit de CO:
supplémentaire de 17,78 kg/h est aussi nécessaire a l'obtention de conditions
équimolaires des réactifs, CO2 et CHa. Le réacteur de reformage mesure 0,123 m de
diametre et 6,15 m de longueur. Finalement, le syngaz produit contient 90,30% en CO
et Hz et des traces d’autres composées, I'une des particularités du syngaz obtenu par
reformage en comparaison avec celui produit par gazéification est la présence de CHa4
un peu plus élevée (réactif de la réaction de reformage non converti).

La consommation totale d’énergie dans procédé est présentée au tableau ci-
dessous :

Tableau 126 Consommation énergétiques/Puissances thermiques et entrées secondaires des opérations

unitaires de la chaine de valorisation. Production de syngaz. Microalgues et macroalgues. Reformage a
sec.

Qou (KW) Ing Miung(kg/h)

PT — Etage 1 7,38 - -

PT — Etage 1 119,10 - -

PT - Etage 3 0 - -
Echangeur 72,77 - -
Reformage 243,02 CO; 17,78

Total 442,27

Au total, le procédé de valorisation consomme 442,27 kW dont 126,48 kW en
prétraitement, 72,77 kW pour monter la température du courant d’entrée dans le
réacteur et 243,02 kW pour soutenir la température de 'opération de reformage.

Ci-dessous, un tableau avec certaines variables du procédé a été établi pour le

caractériser et faciliter la comparaison avec le procédé s’appuyant sur la gazéification,
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les données de ce dernier (biomasse brute : UL+CV) sont aussi présentes dans le

tableau pour une visualisation directe.

Tableau 127 Variables des procédés de valorisation. Production de syngaz. Microalgues et macroalgues.
Reformage a sec.

Variable Reformage Gazéification
Production maximale de CO+H- (kg/h) 206,40 232,87
Production spécifique de CO+H, (kg/kg BM Pss¢) 0,73 0,82
Fraction (CO + Hy) 90,30% 92,49%
Rapport H,/CO 0,91 0,77
Température (K) 973,00 1023,84
PCI (MJ/Nm?®) 12,33 11,23
Puissance thermique consommeée (kW) 442,27 6382,45
Puissance thermique consommeée (MJ/kg CO+Hy) 7,71 98,67
Puissance énergétique produite (kW) 1123,86 1053,88
Puissance énergétique produite (MJ/kg CO+Hy) 19,60 16,29
Taux de retour énergétique 2,54 0,17
Bilan CO2 (kg/h) -13,31 0,00
Indice carbone (kg de CO; produit /kg de CO+Hy) -0,06 0,00

La comparaison des voies de valorisation révéle que la voie utilisant la
gazéification permet d’avoir une conversion plus importante de la matiére organique
en syngaz que celle utilisant le reformage a sec. La composition du gaz est assez
similaire par rapport en monoxyde de carbone et en dihydrogéne pour les deux voies,
mais le rapport H2/CO est plus proche de 1 dans le cas du reformage. Aussi, le syngaz
issu de la gazéification est plus chaud et possede un pouvoir calorifique plus faible.

Le procédé utilisant le reformage a sec du biogaz est moins énergivore et, par
conséquent, son taux de retour énergétique est meilleur, le procédé produit plus de 2
fois la puissance thermique consommée.

Le bilan CO: est aussi plus favorable pour la chaine employant le reformage
car cette espece est consommée par la réaction principale du procédé et par les

algues.
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4.2.3 Production de chaleur

Le contexte de la production d’énergie thermique (chaleur) par combustion
directe de la biomasse algale a aussi été étudié lors de cette these. Dans ce scénario,
la chaine de valorisation est composée de I'étape de prétraitement et de I'étape de
combustion. Pour quantifier la puissance thermique produite, nous avons imaginé une
étape d’échange de chaleur ou la chaleur est retirée aux produits de combustion. Le
schéma de la chaine de valorisation pour la production de chaleur est proposé ci-

dessous :

Prétraitement

Outg,y Qutgy Outsz Outgg Outs ge

BiomasE Inp, Outp Outpz |Outp,3 Biomasse Inp,g__| G Outpg HX Outp g
Brute Inpz Inps | prétraitée | Mp e Inp

 Chaleur
Ingy g, Ings Mgge .~
Ty, P, Q) Ta, P, Q2 T3,P3,Qa Te P, Qe TECJPEdZQECE‘ Com buSUOﬁ
Prétraitement Conversion et post-conversion

Lavage a I'eau(WW) L

Lavage a I'acide (AW) Gasification (G)

Torréfaction séche (DT) Echangeur de chaleur(HX)

Ui Torréfaction humide (WT)

i-1,2,3 Filtration (PF)
Séchage thermique (TD)
Anaerobic digestion (AD)
Aucun

Figure 47 Schéma bloc de la chaine de valorisation pour la production de chaleur. Etudes de cas.

Afin de prendre en compte aussi la consommation énergétique de la chaine de
prétraitement, la fonction objectif (appelée puissance nette) a été définie comme suit :

min Qpc + X0sr

XCopt)YBT,ST

XCopr € R™C

Yar.ST c {0; 1}nBTanT

Ou Qgr est la consommation énergétique de l'étage « ST» dans le
prétraitement et Qg correspond a la puissance thermique de I'échangeur et est
calculée par I'équation de I'échangeur de chaleur (contrainte du probléeme) ou la
température de la sortie du gaz de combustion a été imposée a 900 K (température

supposée d’une chaudiére a biomasse (Gebreegziabher et al., 2014)) :
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900 K
Qec = ZE;;Z- f Cp; (T)dT (149)
j Tgaz
La puissance thermique de I'échangeur est toujours négative car le gaz perd se
refroidi une fois que la température de combustion est supérieure a la température en
sortie de I'échangeur. C’est pour cela aussi qu’on vise minimiser la fonction objectif.

En plus du modéle d’échange de chaleur, les autres contraintes du probleme

sont :
e Le modéle de la superstructure de prétraitement ;
Fpr =0 (150)
o Le modéle de la gazéification (utilisé en mode combustion).
Foaz =0 (151)
Pour cette étude les biomasses brutes étudiées seront les microalgues et les
macroalgues.
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4.2.3.1 Microalgues
A partir des microalgues, une génération maximale de puissance thermique
nette égale a -6,04 kW a été calculée.

Les variables d’optimisation dans la chaine de production de chaleur ont été :

Tableau 128 Valeurs des variables d'optimisation. Production de chaleur. Microalgue.

Etape Variable Valeur
. . =1
Configuration Ypr1 = 1

Prétraitement Yrn2 =
Fraction d’eau apres séchage 0,00%

52,67

Gazéification Débit d’agent gazéifiant - Air (kg/h) (ER=12:T,,, = 1787,89 K)
- ] » ‘gaz - ]

La chaine de prétraitement est constituée d’une étape de filtration et d’'une étape
de séchage thermique. Aprés la filtration, I'hnumidité du courant de biomasse est
abaissée a 73%. Le séchage thermique est alors utilisé pour réduire cette valeur a
0,00%.

Le débit d’'agent gazéifiant (air) est de 52,67 kg/h, ce débit permet d’assurer la
combustion compléte de la biomasse en raison de I'excés d’'oxygene (ER = 1,2).

Le procédé de conversion optimal est illustré ci-dessous avec les courants de

matiére impliqués et les variables d’optimisation en rouge.
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Figure 48 Schéma complet du procédé de valorisation avec variables d’optimisation en rouge. Production de chaleur.

Biomasse
Brute

Tableau 129 Prétraitement. Production de chaleur. Microalgues.

Microalgues.
Prétraitement Conversion
O]ng’l Oqus,z Outss OTS'G Outspc
Inp, PF Outp 4 ™ Outp, i Outps Bio’ma.ss’e IHM= G Outp g HX Outp e
Inp, Inpz prétraitée Mp ge Inp y
Ingy Ing, Ings Ingg Ing e
PO Ty, Py Qo T3, P3 Q3 Te, Pg, Qg Tge Pec, Qe
(TD) (G)
XU = 0% 1, = 52,67 kg/h

— Chaleur

Tableau 130 Combustion. Production de chaleur.

Inp Outp,/Inp, | Outp,/Inp 3 Microalgues.
Débit (kg/s) 0,02 0,01 0,002 | Ingg Outpg
Débit (kg/h) 64,80 21,36 5,77 _ Base massique
PCI (MJ/kg)®" 1,84 4,98 18,43 Debit (kg/h) 52,67 57,92
Hum, b0 90,00% 73,00% 0,00% N2 76'7(1% 70’052%
Cen, b 0,90% 2,44% 9,02% g'é 8:88 (;Z 8:82 sz
Org, bn 9,10% 24,56% 90,98% COs 0.00% 17.59%
Carb, bssc 56,92% 56,92% 56,92% H,O 0,00% 7.07%
Lipi, bsse 14,84% 14,84% 14,84% CHy 0.00% 0.00%
Prot, bssc 22,50% 22,50% 22,50% H.S 0,00% 0,00%
Iner, bssc 5,75% 5,75% 5,75% o)) 23,30% 5,28%
C bssc 53,01% 53,01% 53,01% Base molaire
H bssc 8,67% 8,67% 8,67% Débit (kmol/h) 1,65 2,01
Q bssc 35,05% 35,05% 35,05% N2 79,00% 72,31%
N bssc 3,26% 3,26% 3,26% Ha 0,00% 0,00%
S bssc 0,01% 0,01% 0,01% Co 0,00% 0,01%
bh- composition en base humide CO: 0,00% 11,55%
H,0 0,00% 11,35%
bssc- composition en base séche sans cendres. CHq 0,00% 0,00%
H.S 0,00% 0,00%
0, 21,00% 4,77%
Pression (bar) 1,00 1,00
Température (K) 298,00 1787,89

Les opérations unitaires de prétraitement sont mises en ceuvre pour éliminer

'lhumidité de la biomasse et éviter de consommer de I'énergie pour son évaporation.

Pour effectuer ce prétraitement, la consommation énergétique est de 12,40 kW.

Dans la gazéification, un débit d’air de 52,67 kg/h est utilisé et le ratio equivalent

de I'opération s’éléve donc a 1,2. L’excés d’oxygéne dans la combustion se traduit par

I'oxydation compléte du carbone et de I'hydrogéne en produisant de I'H20 et le COa.
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La puissance thermique libérée par la combustion de la charge permet d’atteindre une

température adiabatique de 1787,89 K.

Le refroidissement du gaz de combustion jusqu’a 900 K permet la récupération

d’'une puissance de 18,44 kW.

Par ailleurs, la production totale de CO:2 associée a la combustion des

microalgues est de 10,19 kg/h tandis que le besoin en CO2 pour la culture est de 13,24

kg/h.

Le tableau de synthése ci-dessous récapitule les valeurs des variables

caractérisant la chaine de valorisation :

Tableau 131 Variables des procédés de valorisation. Production de chaleur. Microalgues.

Variable Valeur
Puissance thermique nette (kW) -6,04
Production spécifique (kg/kg BM bss°) -1,02
Puissance thermique consommée (kW) 12,41
Puissance thermique produite (kW) 18,44
Taux de retour énergétique 1,49

Bilan CO2 (kg/h) -3,05
Indice carbone (kg de CO; produit /kg de CO+Hy) -0,51
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4.2.3.2 Macroalgues

Le résultat de la maximisation de la production de chaleur par la combustion
des macroalgues montre une valeur de puissance nette de 7,49 kW. A noter que la
valeur positive de puissance indique que le procédé de valorisation consomme plus
d’énergie qu’il n’en produit.

Ci-dessous, les valeurs optimales des variables du probleme sont reportées.

Tableau 132 Valeurs des variables d'optimisation. Production de chaleur. Macroalgue.

Etape Variable Valeur
Configuration Ypra z 1
Prétraitement Yrp2
Fraction d’eau aprés séchage 2,9%
1712,11

Gazeification Deébit d’agent gazéifiant - Air (kg/h) (ER=1,2:T,,,= 2104,74 K)
- l » fgaz— )

La méme configuration qu’au cas précédent est trouvée pour les macroalgues.
L’humidité de sortie du séchage en contrepartie n’est pas mise a 0% comme
auparavant, mais I'humidité optimale pour les macroalgues est calculée a 2,9%.

Le débit d’air utilisé dans le gazéifieur est de 1712,11 kg/h (ER = 1,2).

Le schéma du procédé de valorisation et les courants de matiére entre les

opérations unitaires sont présentés ci-apres :
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Figure 49 Schéma complet du procédé de valorisation avec variables d’optimisation en rouge. Production de chaleur.

Macroalgue
Prétraitement Conversion
Oytsy O“Tfs,z Oifs,s. Oytsg Outs ge
Biomasse | Inp, PF Outp, ™ Outp, |Outps| Biomasse Inp g G Outpg HX O“fp.sc;
Brute Inp, Inp | prétraitée Inpgc Inpy
! f f
Ing Ins, Ing s Ingg Inggc
Ty, Py, @y T2, P2, Qs T3,P3, Q3 T5.Pg, Qg Tec, Pec. Qec—+—» Chaleur
(TD) (G)
x',"”"" 2,90% my, = 171211 kg/h

Tableau 133 Prétraitement. Production de chaleur. Macroalgue  Tableau 134 Combustion. Production de chaleur. Macroalgu.

Inp 4 Outp,/Inp, | Outp,/Inp 3 | Ingg | Outp g
Débit (kg/s) 2,31 0,38 0,11 Base massique
Débit (kg/h) 8330,40 1372,97 381,77 Débit (kg/h) 1453,05 1712,11
PCI (MJ/kg)bh 0,59 3,19 11,47 N2 76,70% 65,50%
Hum, o 95,00% | 73,00% 2,90% Hz 0,00% 0,00%
Cen, o 1,66% 8,94% | 32,14% Cco 8’880? 1Oé1683$
Org, o 3,35% 18,06% | 64,96% CH:SOZ o:oooz 9,é2%°
Carb, bssc 52,30% 52,30% 52,30% CHu 0,00% 0,00%
Lipi, bssc 2,20% 2,20% 2,20% HaS 0,00% 0,34%
Prot, bssc 15,90% 15,90% 15,90% 0> 23,30% 5,53%
Iner, bssc 29,60% 29,60% 29,60% Base molaire
C bssc 35,60% 35,60% 35,60% Débit (kmol/h) 45,41 60,06
H bssc 7,20% 7,20% 7,20% N2 79,00% 66,85%
QO bssc 52,20% 52,20% 52,20% H2 0,00% 0,05%
N bsse 2,80% 2,80% 2,80% Co 0,00% 0,18%
S bssc 2,20% 2,20% 2,20% CO2 8’88‘3 igégz’
. " HZO , (1) s 0
bh- composition en base humide CH 0.00% 0.00%
bssc- composition en base séche sans cendres. H.S 0,00% 0,28%
O 21,00% 4,94%
Pression (bar) 1,00 1,00
Température (K) 298,00 2104,74

Le prétraitement, constitué par une étape de filtration et de séchage thermique
permet de réduire 'humidité en deux étages et de minimiser la consommation
énergétique dans cette étape. L’humidité finale de la biomasse prétraitée est de 2,9%.
Le prétraitement a donc finalement une consommation énergétique de 792,36 kW.

La combustion s’effectuant en excés d’air, le gaz produit est composé
majoritairement d’azote et des produits d’oxydation compléte du carbone et de

I’hydrogéne dans la biomasse. La température adiabatique calculée est de 2104,74 K.
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La température de combustion dans le cas des macroalgues est inférieure a la
température dans le scénario de microalgues, méme si l'inverse est attendu compte
tenu des PCI des biomasses prétraitées (Tableau 129 et Tableau 133). Cet effet est
observé en raison de la présence d’'un gaz diluant (I'azote) dans I'agente oxydant qui
récupére une partie de la chaleur libérée par la réaction. Ainsi la température de
combustion diminue avec 'augmentation du rapport entre débit d’agent oxydant — débit

de biomasse (1, /1guy)-

Tableau 135 Température de combustion par ratio débit d’agent oxydant - débit de biomasse,
microalgues et macroalgues. Production de chaleur

Cas Microalgues Macroalgues
(e /Mmpu)- 9,13 3,81
Température (K) 1787,89 2104,74

La puissance thermique, récupérée au niveau de I'échangeur de chaleur en aval
de I'étage de combustion est de -784,87 kW.
Ci-dessous, le tableau résume les variables clés du procédé de conversion

quant a l'efficacité énergétique et le bilan CO..

Tableau 136 Variables des procédés de valorisation. Production de chaleur. Macroalgues.

Variable Valeur
Energie nette du procédé (kW) 7,49
Production spécifique d’énergie (kW/kg BM bssc) 0,03
Puissance thermique consommeée (kW) 792,36
Puissance thermique produite (kW) 784,87
Taux de retour énergétique 0,99
Bilan CO- (kg/h) 319,00
Indice carbone (kg de CO; produit /kg de CHa) 42,58

Comme le montre le tableau, la puissance thermique nette du procédé est
positive et le taux de retour énergétique est inférieur a 1, les deux variables sont liées
et elles indiquent que le procédé consomme plus d’énergie qu’il ne permet d’en

récupérer dans I'échangeur de chaleur.
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4.2.4 Production de dihydrogéne

Le dihydrogene est un autre vecteur énergétique étudié dans le cadre de ces

travaux de these. Le procédé de valorisation pour la production de H2 est constitué

d’'une chaine de prétraitement, d’'une étape de gazéification et d’'une conversion du

syngaz par conversion du gaz a 'eau (WGS). Comme dans le cas de la méthanation

catalytique, une étape d’échange de chaleur est envisagée pour ajuster la température

du syngaz avant qu’il n’entre dans le réacteur catalytique. Le schéma du procédé décrit

est présenté a la figure ci-dessous :

Prétraitement

Outg, Outs, Outss

Biomasse

Outg Outze Outisg

-

prétraitée

Biomasse| Inp, Outp, Outp; |outps
Brute Inpz nps |

Ins,y Ingy Ings
TLPLQy T3.Py, Q2 T3,P5, Qs

Inge | T Outpe T Qutpg, T Outp -‘//-77 A
- ‘l G [”ip’é‘;‘ HX Inp w - '\\ HZ J
f f i ‘

Ing ge Ingpe

Tec, Pec, Qec Py, Qu

Water-gas-shift

Te. P, Qe

Prétraitement

Lavage 3 l'eau(WW)

i1,2,3 | Filtration (PF)
Séchage thermique (TD)
Anaerobic digestion (AD)
Aucun

Lavage 3 'acide (AW) s
. Torréfaction sache (DT)
Ui Torréfaction humide (WT)

Conversion et post-conversion

asification (G)

Water-gas-shift (W)
Echangeur de chaleur(HX)

Figure 50 Schéma bloc de la chaine de valorisation pour la production de dihydrogéne. Etudes de cas.

La formulation du probléme d’optimisation se fait de la méme maniére que dans

le cas de la méthanation catalytique, mais la fonction objectif est la production de Ho.

Elle est calculée a partir du débit molaire d’hydrogéne a la sortie du réacteur de WGS

(

E2

wgs?

en kmol/h) :

XCopt'YBT,ST

max

Prod.H,(kg/h) = Ey2, - MMy,

XCopt € R™C

YBT,ST c {0; 1}nBTanT

Les contraintes du probleme sont listées ci-dessous. Elles correspondent aux

équations des modéles mathématiques de I'étape de prétraitement, de la gazéification

du WGS ainsi que du bilan d’énergie cété syngaz dans I'échangeur.
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TPTZO (152)

Fyaz =0 (153)

Fugs =0 (154)
Twgs

Qe =Y F f Cp; (T) dT (155)
J Tgaz

Lors du paragraphe suivant, ce probléme sera résolu pour les cas ou les

microalgues sont utilisées comme biomasse brute du procédé de valorisation.
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4.2.4.1 Microalgues

Dans le scénario de production de Hz a partir de la microalgue CV, une valeur
maximale de 0,68 kg/h a été calculée, cela équivaut & un rapport de 0,11 kg d’'Hz par
kg de biomasse brute (base seche sans cendres) entrant dans la chaine de
valorisation.

Les valeurs des variables d’optimisation sont présentées au tableau ci-dessous.
Le schéma du procédé est illustré sur la Figure 51 et les caractéristiques des courants
de matiére sur le Tableau 138 et Tableau 139.

Tableau 137 Valeurs des variables d'optimisation. Production de H2. Microalgues.

Etape Variable Valeur
Configuration Yrp1 =1
Prétraitement
Fraction d’eau aprés séchage 39,14%
o Débit d’agent gazéifiant — O, 4,32
Gazéification
(kg/h) (ER = 0,42 ;Tyq,= 900,00 K)
Température (K) 444,37
Longueur du réacteur (m) 4,87
WGS o ]
Diamétre du réacteur (cm) 9,74
Nombre de tubes 1

Le prétraitement optimal est constitué d’'une étape de séchage thermique seule
avec une humidité résultante de 39,14% a la solution. Lors de la gazéification, un débit
optimal d’agent gazéifiant (Oz2) égal a 4,32 kg/h et correspondant a un rapport
d’équivalence de 0,42 est utilisé. Le syngaz produit est donc envoyé au réacteur
catalytigue de WGS qui est opéré a une température optimale de 444,37 K et possede
un seul tube dont la longueur et le diametre optimaux sont égaux a 4,87 m et 0,974
cm.

Le schéma et tableaux présentés par la suite résument le procédé de

valorisation en termes de configuration et de courants matiére.
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Figure 51 Schéma complet du procédé de valorisation avec variables d’optimisation en rouge. Production de Hz. Microalgue.

Prétraitement Conversion et Post-conversion
Oyts, Outs, Outg 3 Oytsg Outs ec

Biomasse Inp, ™ Outpy Outp, |0utP,3 Biomasse 1"P,G_| G Outp g HX Outppc W Outpy Gaz enrichi
Brute g, h g s ] prétraitée i Inp pc Inpy enH,

Ing Ing, Ing 3 Insg Ing e "

Ty, Py Qy Ty, Py Qs T5,P3 Qs T, Ps, Qg Tec, Pec, Qec Toos — 444,37 K
(D) (@ Lyoac - 487m
e = 39,149 tye = 432kg/h Dreac = 0,097 m
Tableau 138 Prétraitement. Production de H,. Microalgue. Tableau 139 Conversion et post-conversion. Production de Hz. Microalgue.
Inpy/Inpg Outp,/Inp g ‘ Ins,g ‘ Outp/Inpgc ‘ Outppc/Inpw ’ Outpw
Débit (kg/h) 64,80 10,65 Base massique
PCI (MJ/kg)oh 1,84 11,22 Débit (kg/h) 4,32 14,38 14,38 14,38
Hum. bh 90,00% 39,14% N2 0,00% 1,34% 1,34% 1,34%
Cen. bh 0,90% 5,49% H2 0,00% 3,50% 3,50% 4,71%
Org. bh 9,10% 55,37% CcoO 0,00% 17,20% 17,20% 0,33%
Carb. bssc 56,92% 56,92% CcO> 0,00% 49,81% 49,81% 76,32%
Lipi. bsse 14,84% 14,84% H20 0,00% 27,11% 27,11% 16,27%
Prot. bssc 22,50% 22.50% CHa4 0,00% 1,04% 1,04% 1,04%
Iner. bssc 5,75% 5,75% H2S 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%
C bssc 53.01% 53.01% O2 100,00% 0,00% 0,00% 0,00%
1 bssc 8.67% 8.67% _ Base molaire
O bssc 35.05% 35 05% Débit (kmol/h) 0,135 0,736 0,736 0,736
N bssc 3,26% 3,26% N2 0,00% 0,93% 0,93% 0,93%
| oo | s | sazw | oom
- - CcO ) (o} ) (o} ) 0 ) 0
bh- composition en base humide co, 0.00% 99 12% 92 12% 33.90%
bssc- composition en base séche sans cendres. H.0O 0,00% 29,44% 29,44% 17,67%
CHa 0,00% 1,27% 1,27% 1,27%
H2S 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%
O2 100,00% 0,00% 0,00% 0,00%
Pression (bar) 1,00 1,00 1,00 1,00
Température (K) 298,00 900,00 444,37 444,37
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Le gaz issu de la gazéification contient déja plus d’un tiers de sa composition
en Hz (34,23%mol).

Dans le réacteur de WGS, 98,08% du CO est converti dans la réaction. Le gaz
produit dans cette étape est composé principalement de Hz, CO2 et H20, alors la
purification de I'hnydrogéne peut étre réalisée par le refroidissement du courant de gaz
pour condenser la vapeur et par une étape de séparation de CO2 (ex : adsorption par
inversion de pression).

Les consommations énergétiques des différents opérations unitaires dans le
procédé de valorisation pour la production de Hz a travers des microalgues sont

présentées ci-dessous :

Tableau 140 Consommation énergétiques/Puissances thermiques et entrées secondaires des opérations
unitaires de la chaine de valorisation. Production de Hz. Microalgue.

Entrée
Qou (KW) secondaire my,(kg/h)
(Ing)
PT-TD 42,89 - -
Gazéification 0 0, 4,32
Echangeur -2,29 - -
Méthanation -0,97 - -
Total 39,62

Lors du prétraitement, le séchage thermique est responsable d’une dépense
énergétique de 42,89 kW tandis que des puissances thermiques impliquées dans
I'échangeur et dans la méthanation sont de -2,29 kW et de - 0,97 kW.

Au total, le procédé de conversion de microalgues produit 10,97 kg/h de COz,

mais une consommation de 13,24 kg/h est nécessaire pour la culture.
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Tableau 141 Synthése des variables clés du procédé de valorisation. Production d’'Hz. Microalgues.

Variable Valeur
Production maximale de CH4 (kg/h) 0,68
Production spécifique de CH4 (kg/kg BM Pss) 0,11
Puissance thermique consommeée (kW) 39,62
Puissance thermique consommeée (MJ/kg H) 210,72
Puissance énergétique produite (kW) 24,84
Puissance énergétique produite (MJ/kg H>) 132,08
Taux de retour énergétique 0,63
Bilan CO2 (kg/h) -2,09
Indice carbone (kg de CO; produit /kg de CHy) -3,09

De maniére générale, la production d’hydrogéne a partir de microalgues par
conversion du gaz-a-l ’eau démontre un potentiel de production spécifique de 0,11 kg
de Hz/kg matiere organique. Ceci montre le potentiel de production de cette filiere.

La dépense énergétique lors du prétraitement génere une valeur de taux de
retour énergétique inférieure a 1. La consommation par kg de Hz produit s’éleve a
58,53 kWh, cette valeur est comparable par exemple avec le cas de I'électrolyse ou la
consommation moyenne par kg de Hz est de 55 kWh.

Finalement en ce qui concerne COz, le procédé de valorisation présente des
valeurs négatives puisque que la production de CO2 ne dépasse pas le débit

nécessaire pour cultiver les microalgues.
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4.2.5 Analyse comparée

Les études de cas menées dans ce chapitre permettent d’identifier les
meilleures voies de valorisation liées aux produits finaux attendus. En considérant tous
les scénarios investigués, les résultats illustrés dans le tableau suivant indiquent les
procédés ayant un taux de retour énergétique supérieur a 1.

Tableau 142 Etudes de cas présentant un taux de retour énergétique supérieur a 1.

Microalgues
Voie de valorisation/type d’algue Microalgues | Macroalgues et
macroalgues
Production de CH4
Méthanation catalytique NON NON NR
Digestion anaérobie oul NR NR
Production de Syngaz
Gazéification NON NON NR
Digestion + Reformage a sec NR NR Oul
Production de chaleur oul NON NR
Production d’H> NON NR NR

NR — Non réalisée

Finalement, parmi les études de cas menées, les procédés qui présentent un
taux de retour énergétique supérieur a 1 sont : la production de CHa4 par voie de
digestion anaérobie (microalgues); la production de Syngaz par digestion et
reformage a sec (Microalgues et macroalgues) ; la production de chaleur par
combustion directe (microalgues). Il est a noter que toutes les voies de valorisation

n'ont pas été investiguées pour tous les types de biomasse algale.
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5 Conclusion et perspectives

Au cours de ces travaux de thése, une méthodologie a été développée et mise
en place. Elle s’appuie sur la construction d’'un outil d’optimisation permettant de
concevoir des voies de valorisation thermochimique de biomasse algale, par
agencement de briques technologiques. Cette organisation des opérations unitaires
permet de maximiser un critére (rentabilité économique, efficacité énergétique, ou d’en
minimiser un autre (bilan carbone) tout en respectant les contraintes associées a
l'utilisation de ces briques. Cet outil englobe toutes les étapes de la chaine de
valorisation, depuis les opérations de pré-traitement, jusqu’a la post conversion vers
un vecteur énergétique de choix. Il est ainsi possible de définir des configurations
dédiées a la production de chaleur (et donc potentiellement, d’électricité) a celle de
syngaz, de méthane et d’hydrogéne, a partir de biomasse algale et au regard d’'une
meéthode s’appuyant sur le formalisme de I'optimisation mathématique.

Afin de représenter les différentes opérations unitaires considérées, des
modéles mathématiques ont été développés en s’appuyant sur les données de la
littérature (rendements massiques, rendements énergétiques, cinétiques de
réactions), sur des études expérimentales propres et sur des jeux d’hypothéses précis
pour chaque brique technologique.

Initialement, une modélisation commune et simplifiée a été établie pour les
opérations unitaires de prétraitement dans le but de calculer les courants de matiere
et consommations énergétiques impliquées. L’écriture de ces modeéles est passé par
la définition de parametres communs a toutes les briques technologiques. La valeur
de ces paramétres a tout d’abord été fixée (ou déduite) a partir des données issues de
la littérature. Des études expérimentales ont ensuite été mises en ceuvre pour
déterminer ces paramétres dans le cas des lavages a l'eau et a I'acide et de la
torréfaction et pour le substrat d’intérét (Chlorella Vulgaris). Pour la torréfaction séche,
I'effet de la température et du temps de torréfaction sont intégrés dans un modele
cinétique dont les parametres ont été ajustés expérimentalement.

L’étape de combustion/gazéification a été modélisée par un modéle d’équilibre
thermodynamique ou la composition du gaz produit est calculée par minimisation de
I'énergie libre du systéme, en prédéterminant les composés potentiellement attendus.
Le modéle final a été résolu en utilisant la méthode des multiplicateurs de Lagrange
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pour minimiser I'énergie libre. Cette approche a été validée avec des données
d’équilibre (compositions et températures) reportées dans la littérature.

La digestion anaérobie, communément appelée méthanisation, est une
opération unitaire également intégrée comme brique technologique potentielle de la
chaine de traitement. Sa modélisation mathématique repose sur un celle d’un réacteur
parfaitement agité sur lequel le schéma réactionnel ADM1 simplifié et ses cinétiques
réactionnelles sont appliquées.

Pour les technologies de post-conversion (conversion de syngaz ou de biogaz),
un modeéle de réacteur catalytique a lit fixe a été déployé. Il s’appuie sur une approche
de type réacteur piston pseudo homogéne ou les schémas réactionnels employés
traduisent la vocation du réacteur (méthanation, reformage a sec...)

Parallélement a I'élaboration de ces modeles mathématiques, une analyse
économique a également été réalisée afin d’estimer les colts d’investissement et de
fonctionnement de toutes les opérations unitaires. Pour cela, la méthode de I'lFP a été
utilisée pour les briques technologiques dont les corrélations de CAPEX et d’OPEX
n’était pas disponible dans la littérature. L’application de cette méthode est basée sur
une pré-catégorisation des équipements, des matériaux et des conditions opératoires.
La méthode a été évaluée pour chaque opération unitaire en proposant des couts
associés a l'utilisation de chaque brique technologique.

L’agencement des opérations unitaires s’est effectue, jusqu’ici spécifiquement
pour les phases de conversion et de post conversion mais, pour le prétraitement, une
superstructure générale a été déployée afin de déterminer mathématiquement la
configuration des opérations unitaires conduisant a la meilleure biomasse algale
prétraitée (humidité, pouvoir calorifique, teneur en cendres...). La méthodologie a été
validée sur trois configurations impliquant des teneurs initiales en eau différentes et un
objectif de teneur en cendres maximal. Cette validation repose sur I'analyse
systématique de toutes les configurations possibles pour avérer que la meilleure
d’entre-elles correspond bien a celle proposée par 'approche par optimisation.

L’outil développé a concretement été évalué pour dans le cadre d’études de
cas, se différenciant au regard de la biomasse utilisée et/ou de I'objectif finalement
recherché. Une espéce de microalgue et une de macroalgue ont principalement été
utilisées en tant que matiere entrante pour ces études. Elles peuvent néanmoins étre

remplacées par d’autres substrats, puisque leur codification dans I'outil développé
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repose sur leur analyse proche et ultime. Un calcul reposant sur l'utilisation de déchets
de bois a ainsi été mis en ceuvre.

Les modeles préliminaires pour I'analyse économique ont montré que I'obstacle
principal en termes de rentabilité de la conversion d’algues en énergie est lié a la
petitesse des débits potentiellement mobilisables pour ce type de biomasse a I'heure
actuelle.

L’outil développé peut d’ores et déja étre utilisé pour la réalisation d’études de
faisabilité de la filiére biomasse. Il n’intégre, pour le moment, que quelques-unes des
briques technologiques disponibles, mais il pourrait facilement en intégrer d’autres
pour lui conférer une représentabilité plus importante.

Afin d’aller plus loin sur ce sujet, I'étape de culture doit étre modélisée et
incorporée dans le périmétre d’investigation. Cela permettrait de bien prendre en
compte le recyclage de CO:2 dans le procédé et méme d’identifier quels parametres
opératoires peuvent étre utilisés comme variable d’optimisation compte tenu de leurs
impacts sur la composition ou productivité de microalgues.

Pour conclure, la méthodologie développée au cours de cette these et I'outil qui
en découle ont été principalement appliqués a des microalgues cultivées. Il n’en
demeure pas moins qu’il peut également étre utilisé, pour d’autres types de
biomasses : lignocellulosique, boues d’épuration, déchets et autres.

In fine elle devra étre éprouvée en conditions de laboratoire puis industrielles
complétes (intégrant 'ensemble des étapes et technologies associées), et ainsi

permettra de choisir la chaine de valorisation adéquate en fonction des besoins.
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Annexes

Enthalpies de formation (AH%gs)

Espéce Enthalpie de
formation(kJ/mol)
CO (g) -110,5
CO.(g) -393,5
H20 (9) -241.,8
CHa(g) -74,8
H.S (g) -20,5
SO:2 (9) -296,8
NO:2 (9) 33,2

Energie libre de Gibbs (AG%)

AGP(T) = AH3og —a-T-In(T) = b -T? —

2 3

2:T

Tableau 143 Enthalpies de formation a 298 K et 1 bar (Basu, 2010).

c d e
T3 —=T*+—=+f+g-T kj/mol

Tableau 144 Coefficients pour le calcul de I'énergie libre en fonction de la température (Basu, 2010).

Espéce a b c d e f g

CO(g) | 5,62x10-3 | -1,19x10-5 | 6,38x10-9 | -1,85x10-12 | -4,89x10+2 | 8,68x10-1 | -6,13x10-2
CO2(g) | -1,95x10-2 | 3,12x10-5 | -2,45x10-8 | 6,95x10-12 | -4,89x102 5,27 -1,21x10-1
H20 (g) | -8,95x10-3 | -3,672x10-6 | 5,21x10-9 | -1,48x10-12 0,00 2,87 -1,72x10-2
CH4 (g) | -4,62x10-2 | 1,13x10-5 | 1,32x10-8 | -6,65x10-12 | -4,89x102 | 1,411x10 | -2,23x10-1
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Capacité thermique a pression constante (Cp)

Tableau 145 Coefficients pour le calcul de capacité thermique a pression constante. (Basu, 2010)

d
Cp(TM) =a + b-T+c-T2+ﬁ]/molK

Espéce a b c d Intervalle de température (K)
H: (g) 27,71 | 3,40x10° 0 0 273-2500
CO (g) 27,62 | 5,00x103 0 0 273-2500
CO:(g) | 43,28 | 1,14x107 0 -818363 273-1200
H.O (g) | 34,40 | 6,28x10* | 5,20x10°® 0 300-2500
CHs(g) | 22,35 | 4,80x107 0 0 273 - 1200
N2 (g) 27,21 | 4,20x10°3 0 0 300 - 5000
0:(g) 34,62 | 1,08x103 0 -785712 300 - 5000
H.S (g) | 30,14 | 1,50x107? 0 0 300-600

a — Intervalle étendu & 300-1700 (vérifié avec les données de Cp (Thomas C. Allison,

2013))

Viscosité dynamique (J)

a-TP
W(T) =—— Pa-
1+=+ T2
Tableau 146 Coefficients pour le calcul de la viscosité dynamique (Kopyscinski, 2010).

Espéce a b o d

H2 (g) 1,80x10” 0,6850 -0,59 140
CO(g) 1,113x10° 0,5338 94,70 0
CO: (g) 2,148x10° 0,4600 290,00 0
CHas (g) 5,255x10” 0,5901 105,70 0
H20 (g) 1,710x108 1,1146 0,00 0

N2 (g) 6,56x10”7 0,6081 54,71 0
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