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NOMENCLATURE DES PRINCIPAUX SYMBOLES

Ay activité de ’eau

A surface [m?]

Cp, C chaleur massique [J.kg' . K']

Dk coefficient de diffusion pour la paire d’espéce e-k [m>.s']

D, tenseur de transport de 1’eau liée dans le milieu

ng tenseur de diffusion de la paire d’espéces e-k [m*s™]

EeDk tenseur de dispersion de la paire d’espéces e-k [m?.s™]

Qgﬂf tenseur de diffusion effective de la paire d’espéces e-k [m*.s™]

Eg’{( tenseur local de diffusion mutuelle de la paire d’espéces e-k [m?.s™]

e énergie interne massique [J.kg™']

g vecteur gravité [m.s‘z]

h enthalpie massique partielle [J.kg"]

AH), enthalpie massique de désorption [J .kg'l]

AH, enthalpie massique de vaporisation de ’eau [J.kg™']

1 tenseur identité

k perméabilité intrinséque du milieu poreux [m’]

grl perméabilité relative du liquide [m?]

k.g perméabilité relative du gaz [m?]

1 longueur [m]

L longueur caractéristique du milieu [m]

m, taux volumique de changement de phases de l'eau

M. masse molaire de I’espéce e [kg.mol™']

n vecteur unitaire normal sortant

Ne nombre de constituants dans la phase gaz

P pression [Pa]

P, pression capillaire [Pa]

P force volumique exercée par I’espéce e sur I’espéce j [N.m™]

q flux surfacique d’énergie [W.m]

r rayon du VER [m]

Te taux de production par réaction chimique homogéne de I’espéce e [kg.m™. s']

R constante universelle des gaz parfaits [8,314 J.mol'.K™']

Ri, Ry rayons de courbures principaux sur I’interface liquide/gaz

ICRg taux de consommation de CR par réactions hétérogenes de combustion et
gazéification produisant du gaz [kg.m™. ']

TCRMO taux de production de CR par réaction de pyrolyse du charbon [kg.m™. s']

Tocr taux de production de I’espéce e par réaction de combustion du charbon

comb [kg m_3 S_l]
Toer taux de production de I’espéce e par réaction de gazéification du charbon
9o [kg.m'3 s

TeMO taux de production de 1’espéce e par réaction de pyrolyse [kg.m™. s™']

I'MOCR taux de consommation de MO par réaction de pyrolyse produisant du charbon
[kg.m'3. s'l]

I'MOg taux de consommation de MO produisant du gaz par réaction de pyrolyse
[kg.m'3. s'l]

t temps [s]
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vecteur unitaire tangent a I’interface
température [K]

vitesse [m.s™']

volume élémentaire représentatif
volume de la phase o [m’]

vitesse interface [m.s']

vecteur position [m]

teneur en eau base séche

point de saturation en eau liée
fraction molaire de I’espéce e

IS

b=}
@

AR << 27

[¢]

Caractéres Grecs

p masse volumique [kg.m’]

A conductivité thermique [W.m™.K']

Aeft tenseur de conductivité thermique effectif dans le milieu poreux [W.m™ K]
u potentiel chimique [J.mol™]

viscosité dynamique [kg.m™.s™']

Ea fraction volumique de la phase o

1, densité volumique de taux d’énergie [W.m™]
g tenseur des contraintes [Pa]

T tenseur des contraintes visqueuses [Pa]
Wy vecteur du taux de rotation

Indices

o phase a

b eau liée

CI cendres inertes

CR charbon

e espece e

g gaz

1 liquide

MO maticre organique

ref référence

s solides

A% vapeur

Symboles Mathématiques
v
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grandeur scalaire
grandeur vectorielle
grandeur tensorielle

gradient de la grandeur scalaire ou vectorielle a
divergence de la grandeur vectorielle ou tensorielle a
produit tensoriel entre les vecteur a et b

double produit contracté des tenseurs a et b

produit vectoriel entre les vecteurs a et b

tenseur a transposé

moyenne volumique de la grandeur a
moyenne volumique de la grandeur a de la phase

moyenne volumique intrinséque de la grandeur a de la phase

déviation spatiale de a
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Depuis quelques années, la communauté internationale doit faire face a de nombreux défis
énergétiques et environnementaux dont la raréfaction des énergies fossiles ; la nécessité de réduire
les émissions de gaz a effet de serre d’origine anthropique et la croissance de la demande
énergétique mondiale en sont les principaux. Dans le but de répondre a I’ensemble de ces enjeux, un
développement de la production d’énergie dite renouvelable est essentiel. Le processus de
gazéification est a méme de produire cette €énergie « propre » a partir de déchets et/ou de biomasse
et ce avec des rendements €nergétiques allant jusqu’a 40 %.

La gazéification est une conversion thermochimique de matiére, en un gaz majoritairement
constitué¢ de monoxyde de carbone (CO) et de dihydrogeéne (H;). Ce gaz ainsi produit peut ensuite
étre valorisé dans des installations de cogénération d’¢électricité et de chaleur, dans la synthese de
biocarburants, dans la production de dihydrogene pour les piles a combustible par exemple, ainsi
que dans la production de gaz naturel de synthése. Ces applications font de la gazéification un
procédé d’avenir dans la production d’énergie dite « verte ».

Cette thése s’inscrit dans la thématique de recherche de valorisation des déchets de I’activité
« procédés pour I’environnement » du Laboratoire de Thermique, Energétique et Procédés (LaTEP)
de I’Universit¢ de Pau et des Pays de I’Adour. Ce théme de recherche a pour objectif la
compréhension, la description et I’optimisation des procédés de valorisation de déchets.

L’objectif de ce travail est d’atteindre une compréhension plus compléte de la gazéification de
déchets sur grille. L’identification les différentes zones caractéristiques de la gazéification au sein
du lit de déchets assimilé a un milieu poreux réactif multiconstituant est essentielle pour une
description totale du réacteur. Or au cours du processus de conversion thermochimique de la
maticre carbonée en un mélange gazeux, de nombreux phénomenes physico-chimiques sont mis en
jeu tels que des réactions chimiques hétérogenes et homogenes, des transports de masse, de quantité
de mouvement et d’énergie. Le couplage de ces phénomenes explique la nécessit¢ de la
modélisation et de la simulation du procédé afin de mieux appréhender la gazéification.

La méthodologie de ce travail se base sur une approche numérique de la gazéification au travers de
deux modeles distincts. Un premier modele simple basé sur la notion d’équilibre thermodynamique
au sein du réacteur permet d’estimer les grandeurs caractéristiques qui servent pour le second
modele. Celui-ci, plus complet et plus précis, est basé¢ sur une approche de la mécanique des
milieux continus et de prise de moyenne volumique des €quations de conservations. Il permet la
détermination des champs bidimensionnels de vitesse, de pression, de température et de
concentration au sein du lit.

Ce travail, traitant de la gazéification d’un lit de déchets sur grille, est divisé en trois parties

principales :
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Le premier chapitre introductif a pour objectif de présenter les enjeux du traitement des déchets et la
place potentielle occupée par la gazéification dans le périmétre des moyens de leur traitement. Tout
d’abord, la définition d’un déchet est proposée. Ensuite, par I’intermédiaire d’une description des
différentes filiéres de traitement et avec un intérét tout particulier pour la gazéification, les raisons
qui ont motivé cette étude sont mises en lumiére. S’inscrivant dans le projet CHO-Power, ce travail,
fruit de la collaboration entre la société Europlasma et le LaTEP, porte sur la modélisation d’un
gazéifieur auto-thermique a lit fixe. Avant de présenter le modéle général dans le chapitre II, un état
des lieux des différents types de modeéle existant dans la littérature est proposé en explicitant les
possibilités et les limites de chacun. Cet examen permet de justifier notre choix d’approche pour
modéliser un gazéifieur auto-thermique a lit fixe.

Dans le second chapitre, le lit est assimilé a un milieu multiphasique, chaque phase étant supposée
continue. La description des phénoménes de transports au sein de chacune des phases passe par
I’écriture des équations classiques de conservation de la masse, de la quantit¢ de mouvement et de
I’énergie. Ensuite, le lien entre les différentes phases est assuré par les habituelles conditions aux
limites des milieux continus : continuité des vitesses tangentielles, des contraintes, des températures
et des flux massiques et de chaleur. A cette échelle, I’ensemble des mécanismes est parfaitement
décrit mais le passage a la simulation est impossible en 1’¢tat sans la connaissance exacte de la
répartition géométrique de chaque phase a chaque instant. La solution consiste a effectuer un
changement d’échelle par prise de moyenne volumique des équations afin de se ramener a un milieu
homogene équivalent. Le nouveau systéme obtenu gere alors les évolutions des moyennes des
quantités physiques, intégrales sur un volume élémentaire représentatif des valeurs des quantités a
I’échelle des phases.

Dans le troisiéme et dernier chapitre, le passage a la simulation débute par un jeu de conditions
initiales et limites adapté au cas particulier du gazéifieur auto-thermique a lit fixe du procédé¢ CHO-
Power. L’ensemble des réactions chimiques hétérogenes et homogenes pris en compte est également
décrit. Une présentation des différentes techniques numériques mises en ceuvre est abordée puis une

analyse des premiers résultats termine ce document.
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I.1Contexte scientifique

I.1.1La gazéification et CHO-Power

Dans un premier temps, une définition des différents types de déchets est donnée en montrant
qu’ils présentent un potentiel énergétique trés intéressant pour la production d’¢lectricité et de
chaleur. Bien que ce potentiel soit déja en partie exploité dans l’incinération avec valorisation
énergétique, dans le futur, la gazéification devrait prendre une place plus importante dans le panel
de traitement des déchets avec production d’électricité. Mais avant de décrire le processus de
gazéification, les différents procédés existant et le procédé CHO-power développé par la société

Europlasma, une analyse de la complexité des enjeux de la valorisation des déchets est présentée.
I.1.1.a Les déechets

1.1.1.a.i Définition d’un déchet

Avant de se concentrer plus particuliérement sur le traitement des déchets, il convient de décrire ce
qu’est un déchet et le potentiel énergétique de celui-ci. Le code de I’environnement Titre IV1-1, Art
L.541-1.-11 issu de la Loi n°75-663 du 15 juillet 1975, défini un déchet comme « tout résidu d’un
processus de production, de transformation ou d’utilisation, toute substance, matériau, produit ou
plus généralement tout bien ou meuble abandonné ou que son détenteur destine a ’abandon ». Les
déchets se distinguent en fonction de leur provenance : déchets ménagers ou déchets industriels, ou
en fonction de leur nature (inertes, non dangereux, dangereux...).

En France, I’ensemble des déchets collectés par les municipalités, c'est-a-dire ceux produits par les
ménages (OM : Ordures Ménageres), les commergants, les artisans, et méme les entreprises et
industries quand ils ne présentent pas de caractére dangereux ou polluant (papiers, cartons, bois,
verre, textiles, emballages) sont catalogués comme Déchets Ménagers et Assimilés. Lors du
paragraphe 1.1.1.e présentant le procédé CHO-Power, un intérét particulier est porté au refus de tri
de ce type de déchets comme principal combustible du procédé. Néanmoins, il existe d’autres types
de déchets que nous définissons ici conformément a la loi du 13 juillet 1992.

- Les déchets industriels spéciaux qui sont du fait de leur dangerosité potentielle listés par
décret, et ne peuvent pas €tre stockés dans des installations recevant d’autres catégories
de déchets.

- Les déchets ultimes sont les déchets résultants ou non du traitement d’un déchet qui
n’est plus susceptible d’étre traité dans les conditions techniques et économiques du

moment, notamment par extraction de la part valorisable ou par réduction de son

-5-
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caractere polluant et dangereux.

- Les déchets industriels banals correspondent aux déchets d'entreprises qui s'apparentent,
par leur nature et leur composition, aux déchets ménagers. La loi considére d'ailleurs
qu'ils sont « assimilables aux déchets ménagers » et peuvent ainsi étre collectés et
¢liminés comme des déchets ménagers.

- Les déchets inertes, qui comme leur nom l'indique, ne se décomposent pas et ne se
dégradent pas. Ce sont les gravats issus de travaux de démolition : briques, béton, terre,
vitres... Ils ne sont pas dangereux, mais compte tenu de leurs volumes et de leurs

quantités, ils seront stockés dans des centres spécialisés.

On définit également les déchets d'activités agricoles qui proviennent des élevages ou des cultures,
les déchets d'activités de soins, dont certains sont considérés comme a risques ou encore les déchets
nucléaires qui sont placés sous la responsabilité d'un organisme public particulier : I'Andra (Agence

nationale pour la gestion des déchets radioactifs).

I.1.1.a.ii La production francaise de déchets

Le Grenelle de l'environnement vise a réduire la production d'ordures ménagéres de 7 % par
habitant pendant les cinq prochaines années. L'objectif fixé est également d'augmenter le recyclage
des matieres et déchets organiques pour atteindre un taux de 35 % en 2012 et d’arriver a 45 % en
2015 pour les déchets ménagers contre 24 % en 2004. Mais a I’heure actuelle, pour la seule année
2008, la production de déchets en France s’¢levait selon I’ADEME a 868 millions de tonnes avec la
répartition suivante : 14 millions de tonnes pour les collectivités, 31 millions de tonnes pour les
ménages, 90 millions de tonnes pour les entreprises, 374 millions de tonnes pour 1’agriculture et la
sylviculture, 0,2 million de tonnes pour les activités de soins, 359 millions de tonnes pour les mines,

les carrieres et le BTP (Figure 1).
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Les déchets ménagers et assimilés représentent donc en 2008, 36 millions de tonnes (31 pour les
ménages et 5 pour les entreprises collectées avec les OM) soit environ 4,1% de la production
francaise. Cette production connait une stabilisation depuis 2002, pour atteindre aujourd’hui 354
kg/an et par habitant (Figure 2). Ce chiffre est cependant bien loin de la production d’un Américain
avec 750 kg/an ou d’un Espagnol avec 650 kg/an mais dix fois plus important qu’un habitant d’un
pays en voie de développement. Cependant, on constate que lors des quarante dernicres années la

production francaise de déchets a doublé alors que la population n’a augmenté que de 30% (Figure

3).
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10 % \ dangereux
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— .
Déchets du BTP _ Dechets
41 % d'activités de =oins

0,02 %

Déchets de I'agriculture
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Figure 1 : Part des différents producteurs de déchets (ADEME, 2009)

Figure 2 : Evolution de la production d’ordures ménageres en 1960 et 2006 (ADEME, 2009)
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Figure 3 : Evolution de la population en France métropolitaine depuis 1851(INSEE)

La production frangaise de déchets maintenant quantifiée, il est alors nécessaire de déterminer le
potentiel énergétique des déchets afin de mieux appréhender leur place dans le contexte énergétique

national.

I.1.1.a.iii Quel potentiel énergétique pour un déchet ?

Le paragraphe précédent a mis en lumiére une production frangaise journaliere d’environ 1 kg de
déchets par habitant. Cette production présente des fluctuations plus ou moins importantes en
fonction de la localisation géographique, du type d’habitants, des habitudes locales et de la saison.
Bien que la composition des déchets soit relativement variable, on peut définir un pouvoir
calorifique moyen se situant aux alentours de 7,820 MJ/kg (ADEME, 2000). Le Tableau 1 présente
le pouvoir énergétique de quelques combustibles classiques, afin de pouvoir comparer le PCI de ces
combustibles a celui des déchets. On observe alors qu’une tonne d'ordures ménageres correspond a
I’équivalent énergétique d’environ 150 litres de fioul domestique. Avec une production annuelle de
36 millions de tonnes, les déchets ménagers et assimilés fourniraient ainsi autant d’énergie que 6,7
million de tonnes de pétrole. En comparant ce chiffre a la consommation énergétique frangaise de
160 millions de Tonnes équivalent pétrole (1 tep= 41,8 GJ) pour I’année 2008, il apparait alors que

le potentiel énergétique des déchets pourrait couvrir 5% de 1’énergie consommée en France.
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Energie PCI (en MJ/kg)

Charbon

Houille 26

Coke de houille 28

Briquettes de lignite 32

Lignite 17
Pétrole

Pétrole brut, gazole, fioul 42

Gaz de pétrole liquéfié 46

Essence moteur 44

Fioul lourd 40

Coke de pétrole 32
Bois 6,17
Déchets ménagers 7,82

Tableau 1 : Pouvoir énergétique de combustibles classiques (AIE, 2006)

1.1.1.b Les enjeux de la valorisation des déchets

L’évolution croissante de la population mondiale pose a chaque jour de nouveaux défis pour la
gestion des déchets. Face a leur multiplication mais aussi avec I’apparition de nouveaux enjeux
environnementaux et énergétiques, la valorisation des déchets répond favorablement a 1’ensemble

de ces facteurs par le biais de la valorisation énergétique et du recyclage.

La Figure 2 du paragraphe I.1.1.a.ii a mis en évidence que la production frangaise de déchets a
doublée depuis une quarantaine d’année. De plus, la loi du 13 Juillet 1992, impose aux
municipalités une gestion des déchets sans le recours a la mise en décharge. En effet, depuis le 1%
Juillet 2002, seuls les déchets ultimes peuvent prétendre a une mise en décharge. En observant la
production de déchets en fonction du PIB, on se rend compte que plus un pays est industrialisé plus
il produit de déchets. Il apparait également que les pays en développement du fait de leur forte
croissance démographique devront rapidement faire face au probleme de la gestion des déchets en
termes de place et de colit. Cependant, les états et les collectivités locales font également face a des
réactions antagonistes des populations qui exigent un traitement des déchets économique et

respectueux de 1’environnement, mais qui refusent catégoriquement I’implantation de telles
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installations prés de chez eux («Not in my Backyard »). Ainsi, la valorisation des déchets bien que
diminuant le colt du traitement et 1’espace nécessaire doit répondre a I’ensemble des exigences
socio-économiques du XXIeme siecle.

La thématique du déchet, vue dans sa globalité, représente un enjeu majeur de la lutte contre le
réchauffement climatique. Une prise de conscience des effets du changement climatique est d’abord
apparue lors de la Conférence des Nations Unies sur I’Environnement en 1972 a Stockholm, puis
confortée en 1992 lors du sommet de la Terre de Rio de Janeiro. C’est uniquement en 1997, que le
protocole de Kyoto est venu traduire cette volonté par des engagements quantitatifs sur la réduction
des gaz a effets de serre. Il est d’ores et déja possible d’éviter les émissions de ce secteur d’activité
par le biais de la prévention, du recyclage et de la valorisation. En effet, I’année 2007 fut le théatre
de I’émission de 10 Mteq CO, pour I’ensemble des activités liées aux traitements des déchets dont
4,5 Mteq CO, pour le seul stockage en décharge (ADEME, 2011). Cette mise en décharge génére,
lors de la dégradation des déchets, du méthane qui est de surcroit vingt et une fois plus néfaste que
le CO, (Keller 2009) sur l’effet de serre. En 2007, seul 62,5% des déchets étaient valorisés
énergétiquement ou orientés vers le recyclage (Figure 4). Ainsi, la valorisation des 37,5 % de
déchets restant, destinés pour I’heure a la mise en décharge ou a I’incinération sans valorisation,
permettrait de satisfaire a I’ensemble des engagements de la communauté¢ internationale vis-a-vis du
changement climatique et de la réduction des gaz a effet de serre tout en produisant de 1’énergie et

en économisant les mati€res premieres.

Stockage ISDND *

11,80 Mt

ncinération avec valorisation

énergétique 11,04 Mt

Figure 4 : Destination des 37,8 millions de tonnes de déchets collectés en 2007 (ADEME, 2009)

En effet, I’enjeu principal de la valorisation des déchets est I’économie des matic€res premieres et de
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I’énergie. En dressant I’inventaire de 1’utilisation énergétique a 1’échelle mondiale, on aboutit a la
répartition suivante (Bobin et al. 2005) : 35 % pour le pétrole, 25% pour le charbon minéral, 21%
pour le gaz naturel, 10% pour la biomasse, 9% pour le nucléaire et ’hydraulique, les autres sources

étant négligeables (Figure 5).

H Pétrole

Autres <1%

W Charbon minéral

Gaz naturel
21%

Biomasse

B Nucléaire et
Hydraulique

M Autres

Figure 5 : Provenance de I’énergie consommée mondialement en 2005 (Bobin et al., 2005)

Le pétrole, le charbon minéral et le gaz naturel, appelés « €nergies fossiles » car non renouvelables,
représentent plus de 80% de la consommation mondiale d’énergie (transport, industries,
chauffage...). En tenant compte de la problématique du XXI “™ siécle qui estime, a titre indicatif,
que sous sa forme conventionnelle, le pétrole sera épuis¢ définitivement en 2050 (Figure 6), on

comprend mieux 1’enjeu de trouver une alternative a cette source d’énergie.

» DECOUWERTES DE PETROLE. en milliards de barils par an

Arabie sacudite

: Irak

Chine
60

Etrtats-Unis

Consommation

_——

cReavaluation
‘de ses réserwves
ipar 'OPEP

Kazakhstan

1930 40 S (=Ta ] FO S0 Q0 2000 2050
Sowurces 1 ASPO et Exxon Molkil

Figure 6 : Estimation des découvertes de pétrole (source : Longwell, 2002)
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A cette estimation, il faut ajouter que la demande énergétique mondiale croit d’année en année du
fait de 1’augmentation de la population mondiale et de 1’émergence de nouvelles puissances
¢conomiques et industrielles comme la Chine, 1’Inde et le Brésil. Pour Bobin et al (2005), méme le
scénario le plus restrictif prévoit une augmentation de 40% de la demande en énergie primaire en
2050 par rapport a 2005. En outre, les estimations de L’Agence Internationale de 1’Energie et de
I’United States Geological Survey considérent qu’a conditions techniques et économiques
¢quivalentes et avec un niveau d’exploitation inchangé les réserves énergétiques sont les suivantes :
une cinquantaine d’années de production pour les réserves prouvées de pétrole, une soixantaine
pour le gaz naturel, plus de deux siecles pour le charbon et une centaine d’années pour 1’uranium.
En faisant le parall¢le entre ces deux observations, on prend conscience de la nécessité de trouver

de nouvelles sources alternatives d’énergie.

Enfin, au contexte mondial de raréfaction des énergies fossiles et de croissance de la demande en
énergie vient se greffer une volonté politico-environnementale dans la gestion des déchets. Le
grenelle de I’environnement a changé la donne en termes de production mais aussi de traitement des
déchets. Bien qu’il préconise une réduction de la production de déchets, il souligne la nécessité
d’une meilleure gestion de ceux-ci. Les pouvoirs publics envisagent d’instaurer d’ici fin 2011 une
« Contribution climat énergie » pour taxer la consommation d’énergie d’origine fossile. Mise en
place depuis 1991 en Suéde (Johansson, 2000), cette « taxe carbone » est basée sur le principe
« pollueur-payeur ». Grace a une augmentation progressive du prix de 1’énergie, la taxe doit inciter
les ménages et les entreprises a se tourner vers des investissements écologiques leur permettant de
baisser leur consommation d’énergie fossile et de favoriser le développement des énergies
« propres ».

Bien que la tendance actuelle fasse pencher la balance en faveur de la biomasse, le déchet semble
pouvoir apporter une sé€rieuse alternative dans la production d’énergie mondiale a condition de

favoriser sa valorisation au détriment de sa mise en décharge. En effet avec un PCI supérieur a celui

du bois, il existe énormément de techniques de valorisation du potentiel énergétique des déchets.

I.1.1.c Les techniques de valorisation

Tous les déchets, a I’exception des déchets ultimes, sont potentiellement valorisables en fonction de
leur nature chimique, de leurs propriétés physico-chimiques, thermiques ou mécaniques. Il existe
cinq grandes familles de valorisation possibles pour les déchets selon leurs caractéristiques.

- La valorisation énergétique comprenant la combustion, I’¢laboration de combustibles

dérivés par procédés mécaniques, thermiques et biologiques.
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- Lavalorisation des matiéres premicres organiques et minérales.

- La valorisation de matériaux comme par exemple la valorisation des liants hydrauliques
et des matériaux de structure, celle des verres et céramiques, des plastiques et

caoutchoucs, des fibres cellulosiques de récupération ou d’autres matériaux.
- La valorisation en agriculture et ¢levage.

- La valorisation en techniques de 1’environnement telle que 1’épuration des effluents
liquides et gazeux ou le conditionnement des déchets toxiques.
Parmi toutes ces valorisations celle qui intéresse tout particulierement cette étude est la valorisation

énergétique représentée schématiquement par la Figure 7.

Combustion directe
ou combustible d'appoint

Combustible prépareé aprés traitement

Déchets | ——=
de thermolyse

Combustible préparé aprés traitements
physigues et mécanigues

Biogaz ou alcool
par traitement biologique

|

Figure 7 : Différentes technique de valorisation énergétique (source : Navarro, 2003)

Une définition de chacune des techniques de valorisation est donnée (Navarro, 2003) avant
d’approfondir la description de I’élaboration de combustibles par procédés thermiques, cette

derniére étant I’objet de ce travail.

- La combustion, ou le déchet remplace partiellement ou totalement un combustible
classique comme les énergies fossiles ou le bois et ou la chaleur produite est valorisée

sous forme de vapeur, d’eau chaude ou d’électricité par exemple.

- L’¢laboration de combustibles dérivés par procédés mécaniques, qui conditionnent le
déchet, par I'intermédiaire d’un broyage ou d’un tri, lorsque c’est nécessaire avant

combustion ou dégradation thermique.

- L’¢laboration de combustibles dérivés par procédés thermiques tels que la pyrolyse ou la
gazéification, procédé qui motive ce travail, permettant une transformation des

molécules hydrocarbonées des déchets en combustibles solides, liquides ou gazeux en
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jouant sur les parameétres physiques comme la température ou la pression.

- L’¢laboration de combustibles dérivés par procédés biologiques avec, pour un déchet
biodégradable, la mise en ceuvre des fermentations méthaniques ou alcooliques
conduisant a la production de combustibles liquides ou gazeux comme [’alcool ou le

biogaz.

En s’intéressant de plus prés aux procédés de valorisation thermique, on se rend compte du grand
nombre de possibilités selon le type de déchet. En effet, c’est celui-ci qui conditionne 1’utilisation
de tel ou tel procédé mais aussi les objectifs souhaités d’un point de vue économique et énergétique.
Les procédés de traitement des déchets par voie thermique ont pour but de réduire sensiblement le
volume et la toxicité des déchets en y ajoutant une valorisation énergétique ou autre a la clé. Les

principaux procédés sont :
I’incinération
- lapyrolyse
I’oxydation hydrothermale

- la gazéification.

1.1.1.c.i L’incinération

Pour I’année 2006, on observe la prépondérance de I’incinération par rapport aux autres techniques

dans la répartition de la valorisation énergétique francaise (Figure 8).

Production d’électricité : 3 763 GWh Production thermique : 7 348 GWh

60 Valorisation bioga: Méthanisation 534

Ige 114 /

6 700
3 206

Figure 8 : La valorisation énergétique en 2006 (ADEME, 2009)

L’incinération se présente comme un procédé permettant une réduction de 70% de la masse, de
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90% du volume et étant I'un des plus rentables pour traiter a 1’échelle industrielle de grandes
quantités de déchets tout en les valorisant (Ménard, 2003). L'essentiel de la valorisation énergétique
s'effectue au cours de l'incinération de déchets, en produisant soit de 1'¢lectricité, soit de la chaleur,
la production conjointe des deux offrant un meilleur rendement. L'énergie produite est par la suite
en grande partie vendue. L’incinération est une combustion en exces d’air par rapport a la demande
steechiométrique en oxygene. Celle-ci produit des gaz (fumées) et des solides (machefers) qui sont
incombustibles dans le cas de réactions d’oxydation complétes. Il existe trois grands types de fours
d’incinération :

- Les fours rotatifs ou oscillants

- Les fours a lits fluidisés

- Les fours a grilles fixes ou mécaniques.

Selon une enquéte publiée en septembre 2009 par le Syndicat national du traitement et de la
valorisation des déchets urbains et assimilés, sur 13 millions de tonnes de déchets incinérées en
France chaque année au sein des 128 unités d’incinération d’ordures ménageres, 11 millions
permettent de vendre de I'énergie soit 85 % du total des déchets incinérés. Les syndicats interrogés
lors de 1'enquéte, qui traitent 7,1 millions de tonnes de déchets, fournissent I'équivalent de 450.000
tep, soit 0,064 tep par tonne de déchet incinéré. L’énergie produite par les 110 unités francaises
d’incinération d’ordures ménageres avec valorisation énergétique est a 76 % thermique et 24 %
électrique. Cette production d’énergie fournie par l'incinération en France représente une recette de

198 millions d'euros par an soit18€ la tonne.

Selon le centre national d'information indépendant sur les déchets (CNIID), la France présente la
spécificité d'avoir les usines les moins efficaces d'Europe avec des rendements souvent tres faibles
(30 % pour la production de chaleur contre 65,8 % au niveau européen et 11 % pour 1'¢lectricité
contre 18 % en moyenne dans I'UE).Il souligne également le fait que seul 10 % environ des usines
francaises peuvent prétendre au statut de valorisation. Bien que I’incinération soit aujourd’hui
fortement génératrice d’énergie, il ne faut pas oublier que c’est aussi un gros pole d’émission de gaz
a effet de serre. D’apres le registre francais des émissions polluantes, l'incinération des ordures
ménageres génere de 0,3 a 0,5 tonne de CO, par tonne de déchets produisant a terme 1’émission de

6.5 millions de tonnes de CO,.
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1.1.1.c.ii La pyrolyse

A partir du moment ou la teneur en oxygene est inférieure a 1% de la demande stecechiométrique, les
procédés de chauffage du déchet (par rayonnement ou par convection par exemple) entrainent le
séchage, puis la « distillation » des matieres volatiles jusqu’a transformation de la matiére solide en
carbone fixe. C’est 1’absence d’oxygeéne qui permet d’empécher la combustion des produits de la
réaction de décomposition.
La pyrolyse est donc une dégradation thermique d’un matériau organique en absence d’oxygene.
Elle implique des phénoménes de transfert de chaleur et de mati¢re ainsi qu’un ensemble de
réactions chimiques hétérogenes et homogénes. Cette dégradation thermique produit pour un
compos¢ organique (Bridgwater, 2003 ; Antonini, 2005 ; Ratte, 2009 ; Casajus, 2010) :
- un mélange gazeux combustible composé d’incondensables (H,, CO, CO,, CH,), de
condensables (H,O, hydrocarbures 1égers en C,, C,, Cs, Cy4, acides (formique, acétique)

et des benzols) et de goudrons
- un résidu solide constitué de carbone appelé plus communément le « Char ».

Il est alors possible de décrire la pyrolyse par le schéma réactionnel suivant (Figure 9) (Ménard

2003, Antonini 2005).

k gaz incondensables p CO,C0,, Hy, CHy ...
k 4
Déchet 2 gaz condensables p goudrons + eau
k4 :
Char C +inertes

Figure 9 : Schéma réactionnel de la pyrolyse du déchet

La pyrolyse n’est pas seulement une décomposition du déchet, ¢’est avant tout une recombinaison
des molécules formées en molécules plus stables thermiquement. La répartition entre les différents
produits de la pyrolyse dépend fortement des conditions opératoires telles que la température, la
pression ou encore la vitesse de chauffe. Il est possible de définir deux types de pyrolyse en
fonction des conditions opératoires :

- une pyrolyse dite lente pour des vitesses de chauffe <10°C/min et des températures
inférieures a 500°C. Ce type de pyrolyse maximise le rendement en char du fait d’un
long temps de séjour (quelques dizaines de minutes) tout en diminuant les autres
fractions. Cette pyrolyse est une technique trés ancienne puisqu’elle a ét¢ mise en ceuvre

pour la fabrication du charbon de bois (Numazawa 2000).
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- Lapyrolyse rapide ou flash pour des vitesses de chauffe comprise entre 10°C/s et
1000°C/s. Dans ce cas, c’est la production des incondensables qui est favorisée avec un

temps de sé€jour faible (quelques secondes) et des températures comprises entre 400°C et

600°C.

Pour le cas du bois, les valeurs types des deux types de pyrolyses et de la fraction des produits

obtenus est présenté dans le tableau ci-dessous (Figure 10).

Goudrons Char Gaz

%massique %massique  %massique

Pyrolyse lente: vitesse de chauffe faible, 30 35 35
temps de séjour important, température

faible

Pyrolyse flash: vitesse de chauffe 75 12 13

importante, temps de séjour trés court,
température modérée

Figure 10 : Répartition des fractions des pyrolyses du bois (Bridgwater 2003)

En conclusion, la pyrolyse permet la concentration in-situ de 1’énergie du déchet dans le char
(pyrolyse lente) ou dans les huiles de pyrolyse (pyrolyse rapide), facilitant ainsi son stockage
(comme combustible et non plus comme déchet) et son transport pour une utilisation ultérieure
et/ou sur un site différent. De plus, la pyrolyse des déchets produit moins de fumées (le déficit d’air
dans la réaction génére moins de fumées a traiter) et donne ainsi la possibilité de faire des
¢conomies sur les équipements de traitement. Cependant la pyrolyse des déchets ne part pas sans
inconvénients. Elle nécessite un prétraitement des déchets (séchage, broyage), et selon la qualité des
déchets traités, les polluants tels que les métaux lourds et les produits chlorés se retrouvent

concentrés dans le char.

1.1.1.c.iii L’oxydation hydrothermale

Le procédé d’oxydation hydrothermale (OHT) est utilisé pour traiter des déchets contenant une
forte proportion d’eau. La particularité de ce procédé est qu’il ne nécessite pas I’évaporation de
I’eau avant oxydation de la matiere organique. L’oxydation est réalisée en phase liquide
supercritique (par différence avec I’incinération). Elle permet de traiter des charges organiques
difficilement traitables par voies biologiques (teneur en organiques trop ¢élevée, DCO « dure » c’est-

a-dire difficilement oxydable par voie biologique, organiques toxiques, etc.), ainsi que des flux
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ayant une charge organique trop faible (et donc un PCI trop faible) pour une incinération sans
combustible d’appoint. Les déchets typiquement traités par I’OHT sont les boues urbaines et
industrielles, des eaux process, des effluents liquides (aqueux), des déchets dangereux liquides,
etc... L’OHT est une oxydation directement dans 1’eau, en présence d’oxygeéne provenant d’air, d’air
enrichi en oxygeéne ou d’oxygene pur, a forte température (150 °C a 650 °C), et a forte pression (15
a 300 bar), de la mati¢re organique initialement contenue dans I’eau. Cette mati¢re organique peut
étre présente au départ, soit sous forme dissoute dans le liquide, soit sous forme de matiére en

suspension ou les deux. Elle est convertie majoritairement en gaz carbonique et en eau.

La figure ci-dessous présente un schéma de principe pour les procédés d’oxydation hydrothermale

(Figure 11) :

1
1
i Reacteur
Echangeur sur KL !
I'alimentation 1
O o AW—
N Y ] N/ Effl
Pompe + i uent
haute E haude i gaz
pression au chau e%
ou vapeur
Séparateur
Air
Effluent
Compresseur liquide
traite

Figure 11 : Schéma de principe des procédés d’OHT (Antonini, 2005)

Pour I’OHT, il existe deux types de procédés selon leurs conditions opératoires :

- les procédés sous-critique pour des températures <300°C et des pressions <150 bar. Ici
les phases liquides et gaz sont en phase dispersée, du fait de la faible solubilité de la
fraction organique et de I’oxygeéne dans le milieu réactionnel. Les temps de séjour sont

importants de I’ordre de 15-60min pour assurer une conversion de 99%.

- Les procédés supercritiques pour des températures comprises entre 375°C et 550°C et
une pression de D'ordre de 250 bars. Dans ce cas, le mélange réactionnel est
monophasique, conduisant a des temps de séjour de 1’ordre de quelques dizaines de

secondes du fait de la forte solubilité de I’oxygene et de la fraction organique.
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1.1.1.d La gazéification de déchets

I.1.1.d.i Le processus de gazéification

La gazéification est un procédé de plus de deux siecles d’existence. Mis en ceuvre au milieu du
XIX™™ siécle, il permettait alors de produire le gaz de ville et d’éclairage a partir du charbon
minéral. Ce procédé permet une conversion de matiéres organiques ou carbonées en un gaz de
syntheése aussi appelé « syngaz ». Ce gaz ainsi produit est majoritairement constitué de monoxyde
carbone (CO) et de dihydrogene (H,). Le solide combustible réagit a haute température (600°C-
1800°C) avec 1’agent de gazéification pour produire le syngaz. Les réactions thermochimiques de
gazéification se produisent en défaut d’oxygene (entre 30 et 50 % de la demande steechiométrique)
afin d’éviter la combustion totale du solide dans le but de produire ce syngaz. Aujourd’hui, le
processus de gazéification est capable de traiter une multitude de produits tels que le charbon
minéral, les résidus du pétrole, la biomasse, les déchets et les boues de station d’épuration.
Néanmoins, suivant le combustible et le procédé choisis, la gazéification génére de nombreux
produits indésirables comme les goudrons par exemple. Il est donc dans la plupart des cas
nécessaire de coupler les procédés de gazéification a des procédés de purification du syngaz. Ainsi,
une fois purifié, ce gaz peut trouver toutes sortes d’utilisations (cf paraghe 1.1.1.d.i1) dont les
principales sont la production d’électricité par cogénération et la production de biocarburants de
seconde génération par procédé Fischer-Tropsch. Bien qu’a I’heure actuelle la gazéification
s’applique principalement aux carburants fossiles comme le charbon, elle constitue également une

voie pour la production d’énergies renouvelables.

Si on s’intéresse maintenant a 1’aspect thermochimique du procédé de gazéification, on s’apercoit
que celui-ci met en jeu un ensemble de réactions parmi lesquelles les réactions de gazéification ne

sont qu’une étape. En effet, le procédé se décompose en quatres grandes étapes (Figure 12).
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Figure 12 : Schéma de principe de la gazéification

Dans un premier temps, le combustible solide est séché par divers processus en fonction du type de
procédé choisi. Puis, il est soumis a des hautes températures. Cela entraine la pyrolyse de la maticre
organique, ce qui produit du char et un gaz constitué de condensables et d’incondensables (cf
paragraphe I.1.1.c.i1). Ensuite, a lieu la combustion du char et/ou des matieres volatiles par réaction
avec I’oxygene présent dans 1’enceinte de gazéification. La combustion joue un réle déterminant
dans le procédé de gazéification puisque c’est elle qui permet d’atteindre les niveaux thermiques
suffisants pour la gazéification. Néanmoins, elle s’accompagne d’une forte production de CO, et

H,O0.

11 est possible de décrire le processus de gazéification par un ensemble de mécanismes réactionnels
dans lesquels C représente le char (ADEME/PROCEDIS). Ici les mécanismes décrivant la pyrolyse,
abordée au chapitre 1.1.1.c.ii, ne seront pas présentés a nouveau. La pyrolyse s’étant produite, la

combustion du char se met en place. Elle est décrite par le mécanisme suivant :
C+vy02 - (2y—1)C02 + 2(1—-vy)CO exothermique
ou y est une fonction de la température.

Cette réaction exothermique permet donc d’enclencher les réactions de gazéification. On distingue

alors trois réactions principales caractérisant la gazéification a proprement parlé.

La premiére réaction est une réaction hétérogeéne et correspond a la gazéification au dioxyde de
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carbone (CO,) provenant de la combustion et de la pyrolyse. Cette réaction endothermique est aussi

appelée équilibre de Boudouard.
C+C0, - 2C0 A Hyog = 173 kJ. mol™?!

La seconde réaction, hétérogeéne elle aussi, est la réaction, également endothermique, a la vapeur

d’eau qui dégage du CO et de I’H; en suivant le schéma réactionnel ci-dessous :
C+H20 _)CO+H2 Aergg == 131 k].mol_l

Mais la vapeur d’eau présente dans I’enceinte de gazéification réagit également avec le CO. Cette
réaction exothermique réversible a toutefois tendance a s’équilibrer rapidement du fait des hautes

températures. Elle est communément appelé réaction de « shift » et est décrite par :
CO+H20 (—_) C02+H2 Aergg == _4'1 k].mol_l

De plus, il faut également prendre en compte les réactions secondaires de formation de méthane

(CHy) et d’hydrocarbures lors du processus de gazéification, soit :
C + ZHZ - CH4 Aergg = _74,87 k].mOZ_l

nC +™/5 Hy - CpHp, exothermique

nCo0 + (n+m/2)H, -» C,H,, + nH,0 exothermique

Les principales réactions de la gazéification maintenant explicitées, il est intéressant de resituer la
gaz€ification dans le panel des traitements thermiques de déchets. Dans cette optique, une
présentation des avantages de la gazéification par rapport a I’incinération est proposée. La
gazéification présente quatre atouts majeurs en comparaison avec l’incinération :

- Le premier concerne le rendement énergétique des installations de gazéification qui peut
aller jusqu’a 40% contre 20% pour 1’incinération.

- De ce rendement énergétique plus €levé découle le second atout qui est la diminution des
émissions de gaz a effet de serre. Concrétement, cela se traduit par une diminution du
rapport CO; émis par kWh produit.

- De plus, la nature méme du processus de gazg€ification a pour autre conséquence de ne
pas dégager de furanes et de dioxines. Ainsi, Les émissions répondent aux normes les
plus strictes en vigueur et anticipent d'ores et déja les durcissements a venir.

- Enfin, le dernier point positif de la gazéification par rapport a I’incinération se trouve

dans le fait qu’en gazéification, pour une tonne de déchets entrants, on ne produit pas de
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résidus issus du traitement des fumées (REFIOM) contre 5 a 10 kg dans le cas de
l'incinération (Senat.fr). On constate alors que la gazéification posséde des rendements
matiere et énergie supérieurs a I’incinération.

Le syngaz produit a la particularité d’avoir une multitude d’application possible. En effet, le syngaz

une fois purifié peut étre utilisé, tel quel ou apres transformation, comme source d’énergie.

1.1.1.d.ii Les applications de la gazéification

L’intérét de la gazéification est donc de pouvoir produire un syngaz aux multiples applications

possibles dont les principales sont décrites dans les paragraphes suivants.

+ La cogénération d’¢électricité et de chaleur

La production d’¢lectricité et/ou de chaleur par cogénération est 1’application fondamentale et la
plus courante. La cogénération consiste & produire simultanément de 1’électricité et de la chaleur,
cette chaleur étant issue de la production ¢électrique. L’idée de cogénération se base sur le fait que la
production électrique dégage une grande quantité de chaleur, habituellement dissipée dans
I’environnement. En réponse a une demande thermique (chauffage, process industriel, ...), elle
propose d’utiliser le cycle de génération électrique également comme source thermique. Lors de
cette application, il est nécessaire d’utiliser des types de moteurs différents suivant la richesse
énergétique du Syngaz obtenu. On peut distinguer trois types de moteur principalement utilisés lors
de ce couplage (Tagutchou, 2008) :
- Les moteurs a gaz ou moteur a combustion interne sont des moteurs a allumage par
injection ou par étincelle qui ont été plus ou moins transformés. Ils pouvent accepter
100% de Syngaz ou avec 10 a 25% de diesel lors de leur fonctionnement. L'utilisation
d’un mélange Syngaz/diesel permet d’améliorer les rendements et on parle alors de
moteur « dual-fuel ». Ces moteurs tolerent des teneurs en goudrons allant jusqu’a 150
mg.Nm'3 .
- Les turbines a gaz sont constituées d’un compresseur de 10 a 20 bars dans le but
d’amener de I’air comprimé dans la chambre de combustion ou il doit réagir avec le
Syngaz sous pression. C’est la détente des fumées de combustion sous haute pression et
haute température (environ 1200°C) au niveau des pales de la turbine entrainant une
génératrice qui produit de I’électricité. Ce type d’installations implique des grandes

exigences en terme de pureté du Syngaz (teneur en goudrons <5 mg.Nm™).
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- Les turbines a vapeur récuperent, a travers un échangeur, la chaleur produite lors de la

combustion du Syngaz, pour produire la vapeur d’eau et alimenter la turbine.

Un des grands intéréts des procédés de gazéification est de pouvoir coupler les turbines a vapeur

avec un moteur a gaz ou une turbine a gaz afin d’augmenter les rendements.

¢ La production de gaz naturel de synthése
Une deuxieéme application de la gazéification est donc la production de gaz naturel de synthése. En
effet, le Syngaz peut étre transformé, par conversion catalytique de CO et Hy, en un gaz contenant
majoritairement du méthane et dont les caractéristiques sont proches du gaz naturel. Ce gaz peut
ensuite étre réinjecté dans le réseau urbain de gaz de ville ou étre utilis¢é comme combustible dans

des moteurs a gaz et des turbines a gaz avec trés peu voire aucune modification de celles-ci.

% La production d’hydrogeéne
Lors de la gazéification, le Syngaz produit peut étre transformé en un gaz riche en hydrogene par
conversion du CO en H,, par adjonction de vapeur d’eau puis purification du gaz. C’est cette
richesse qui présente un regain d’intérét depuis la démocratisation de la pile a combustible. L’enjeu
majeur de cette technologie est I’approvisionnement en hydrogéne ; le Syngaz semble une source de

production potentiellement intéressante.

% La production de biocarburant
La raréfaction du pétrole fait qu’aujourd’hui une des orientations majeures des procédés de
gazéification est la production de biocarburants dits de seconde génération. Le procédé Fischer-
Tropsch permet la synthese de biodiesel compatible avec les moteurs existants et avec une pureté
accrue en comparaison avec le diesel d’origine fossile car il ne contient pas de souffre. Cette
synthése s’appuie sur la réduction du monoxyde de carbone par I’hydrogéne dans le but de les
transformer en hydrocarbures suivant les réactions ci-dessous :

nCo0 + (n+m/2)H, -» C,H,, + nH,0
nCoO + 2nH, » (—CH, —),, + nH,0

Cette synthése d’hydrocarbures linéaires est réalisée a partir du CO et H, sur un catalyseur a base de
fer ou de cobalt et ce pour un rapport H,/CO égal a 2. Elle a lieu, dans le cas du réacteur slurry, pour

des températures comprises entre 200 et 300°C et des pressions allant de 20 a 30 bar (Rauch, 2008).
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La Figure 13 est une description du procédé Fischer-Tropsch dit BTL pour Biomass to liquids.

Biomass

Recuperator Scrubber

Upgrading

— FT Synthesi
Low temperature Gas shift yninesis

gasifier High temperature Dust- reactor
gasifier

removal

Figure 13 : Procédé Fischer-Tropsch (source: The Choren Carbo-V ® Process)

1.1.1.d.iii Les procédés de gazéification

Le choix d’un procédé de gazéification de déchets dépend principalement de la nature du déchet a
traiter, comme ses caractéristiques physiques, chimiques et/ou biologiques, et des objectifs de
valorisation voulant étre mis en ceuvre. A I’heure actuelle, les procédés commercialement
développés s’appuient principalement sur deux grands types de gazéifieur (étude

ADEME/PROCEDIS) décrits dans les paragraphes suivants.
» Les gazéifieurs a lit fixe

Il existe différents types de réacteurs a lit fixe en fonction de I’écoulement de gaz. Ces gazéifieurs
généralement de taille réduite (<IMW), ont pour désavantage de présenter des difficultés de
changement d’échelle malgré une construction relativement simple. On distingue alors les

gazéifieurs a contre-courant, a co-courant et a courant crois¢.

e Les gazéifieurs a contre-courant

Dans ce type de gazéifieur, alors que le combustible est introduit par le haut, 1’agent de
gazéification est lui introduit par le bas. Le combustible descend dans le réacteur et le gaz circule de
bas en haut permettant de sécher la charge tout en abaissant la température des produits gazeux
jusqu’a environ 200-300°C. Le fait de sécher le combustible solide avec les gaz quittant le réacteur

abaisse leur température et permet d’obtenir un haut rendement thermique. Ce type de gazéifieur
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peut accepter des produits ayant une teneur en eau allant jusqu’a 50% (Mc kendry, 2002 et
Beenackers, 1999). Le bémol de cette technologie est la forte production de goudrons empéchant
son utilisation pour la production d’électricité, sauf avec la mise en place de techniques de
traitement des gaz produits impliquant un surcolt important pour 1’installation. Les gazéifieurs
British-Gas Lurgi a lit fixe et Babcock & Wilcok Volund systems en sont les parfaits représentants

(Figure 14 et Figure 15).

La composition typique du gaz produit avec un
N/ mélange oxygene/vapeur est (% volumique sur

Dechet solide

..\“\’:.\\\ Y] Sec)

Distributeur rotatif . COZ = 3,2 % ; CO =54 % ; H2= 27,9 % ; CH4 =
“7‘74.*,_ 1 7,6 % ; N2=7,3 %.

¢ I — Gf'zr 1“? Les cendres sont extraites en fond de gazéifieur
T synthese -
. ’ sous forme fondue dans une chambre remplie
d’eau.
Grille de “ Gazéifieur
distribution™._
Oxygene | NT—— 7
e ————— . | R L,
\__q;eur D s Produits traités
<"\cendrieb Charbon ou de coke, déchets de bois, RDF
\ /
....... -
|
Cendres

fondues

Figure 14 : Schéma du gazéifieur British-Gas Lurgi a lit fixe (source : ADEME/PROCEDIS, 2001)
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Systéme de régulation La composition typique du produit gaz avec de
du debit de solide et Gaz I’oxygene pur est (% volumique sur sec) :
distribution m
.............. ./ Hy= 15— 18 %; CO =25 — 28 %; CO, =7
Entrée Déchets 10% ;0,=0-2%; CHs=3-5%; N, =37-
........................ 50 %
Température de gazéification varie entre 800 et
1000 °C.
Gazéifieur Agents gazéifiants : vapeur d’eau et dioxyde de
Grille de carbone.
distribution
M
Produits traités :
Cendrier ‘ Le bois et ses résidus, les écorces. L’humidité
‘ du
Air + Vapeur Cendres combustible peut atteindre 50 %.

Figure 15 : Schéma du gazéifieur Babcock & Wilcok Volund systems (source : ADEME/PROCEDIS,
2001)

e Les gazéifieurs a co-courant

Ici, le combustible et I’agent de gazéification s’écoulent dans le méme sens, de haut en bas. Le
combustible est d’abord séché puis pyrolysé, par conduction de la chaleur provenant du front de
combustion, avant d’étre mis en contact avec 1’agent de gazéification. Les goudrons formés sont
craqués thermiquement du fait des hautes températures (environ 1000°C) au niveau de la zone
d’injection, permettant ainsi une production de gaz a faible teneur en goudrons. Cette faible quantité
de goudrons fait de ce procédé le candidat idéal pour la production d’¢lectricité. C’est dans le bas
du réacteur qu’a lieu la gazéification du char produit par pyrolyse et que les produits gazeux sont
évacués. Cette évacuation de gaz a haute température réduit le rendement thermique pour ce genre
d’installation. Ce type de procédé est beaucoup plus exigent en terme d’humidité du combustible,
puisque celle-ci doit étre inférieure a 20%, ainsi qu’au niveau de la taille des particules qui doit étre
plus faible que pour le contre-courant. On peut prendre comme exemple les gazéifieurs Nippon

Steel (NS) et Xylowatt (Belgique) (Figure 16 et Figure 17).
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Déchets

!

Vers récupération de
chaleur et traitement
des gaz

\I Cyclone

Le gazéifieur NS est un gazéifieur a lit fixe en
co-courant, atmosphérique, soufflé par de I’air.

Les cendres sont vitrifiées au fond du
gazéifieur ; I'addition de la chaux permet
¢galement le controle de viscosité des scories
ainsi que la granulation.

Chaux Réacteur
Préparation de
du déchet pyrolyse
—
Produits traités :
Onygene ; Déchets pétroliers, résidus d’incinération,
Vapes Gazethieur déchets industriels et hospitalier.
Cendres
Figure 16 : Schéma du gazéifieur Nippon Steel (NS) (source : ADEME/PROCEDIS, 2001)
Dechets
Il ne reste que 1 a 3 % de cendres de la masse initiale
J:l de bois. Tout le reste est transformé en gaz dont les
principaux éléments combustibles sont I'hydrogéne
(H») et le monoxyde de carbone (CO)
Le rendement énergétique de conversion
du gazogene a co-courant est de 'ordre de 70 a 85 %.
Pyrolyse
Air Produits traités :

Combustion
partielle

2duction/gazéificatior

Bois de démolition, Résidus de scieries et de
menuiseries, Ecorces.

Figure 17 : Schéma du gazéifieur Xylowatt (Belgique) (source : ADEME/PROCEDIS, 2001)

Les gazéifieurs a courant-croisé
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Dans ces procédés de gazéification, les orifices d’injection d’agent gazéifiant et d’extraction des gaz
produits se trouvent de part et d’autre du réacteur. Les gaz produits au cours de ce processus sont
évacués a haute température, fortement chargés en goudrons et avec un faible rendement thermique

(Mc kendry, 2002).

Alimentation en combustible

Séchage

Pyrolyse

Collecte du gaz - 4 Alimentation en air

Combustion

Réduction

Cendres

Figure 18 : Schéma de principe du réacteur de gazéification a courant-croisé

» Les gazéifieurs a lit fluidisé

Les gazéifieurs a lit fluidisés sont des réacteurs contenant un combustible solide en suspension avec
des particules de matériau inerte comme le sable, la dolomite ou 1’alumine. Cette fluidisation
permet d’obtenir de bons transferts thermiques tout en assurant un bon mélange. Elle impose
également une granulométrie faible pour les particules de déchets entrantes nécessitant alors un pré-
broyage. Ce procédé implique la présence de techniques de traitement du gaz produit du fait de sa
forte concentration en particules. En classant les réacteurs en fonction de leur vitesse de fluidisation,

on peut différencier les gazéifieurs a lit dense, a lit fluidisé circulant.

e Les gazéifieurs a lit dense

Ces gazéifieurs permettent un brassage des particules sans entrainement a I’extérieur du lit grace a
des vitesses de circulation assez faibles de 1’ordre de 1-2 m/s. Ils nécessitent des tailles de particules
solides bien précises pour fournir un rendement optimal, ce qui en font des procédés restrictifs en
terme d’exploitation. Les procédés HTW (Winkler) et Biosyn (Enerkem Tech.Inc./Biothermica) en

sont les parfaits représentants (Figure 19 et Figure 20).
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Entree
déchets
Gaz de synihese Agents gazéifiant : Mélange oxygene-vapeur
d’eau ou M¢élange air- vapeur d’eau.
Sas dentrée = ¢ La composition typique du gaz produit avec

Cyclone I’oxygene soufflé comme agent gazéifiant est :
(% par volume)
CO,=30%;C0O=36,3%;H,=33,3%;
CH4 =6,7 % ; N, =3,7%.

Lit fluidisé
dense sous
pression

L
Agent de

gazéification

? Produits traités :
. . . .
R Déchets ménagers, boues de station d'épuration,

résidus plastiques.

Résidus

Figure 19 : Schéma du Procédé HTW (Winkler) (source : ADEME/PROCEDIS, 2001)

Gaz chauds

Entrée
déchets

La charge entrante doit étre préparée : particules avec
une taille inférieure a 5 cm, humidité initiale
inférieure a 15-20 %.

Cyclone

Lit fluidisé

dense

Produits traités :
Biomasse, OM, déchets industriels (plastiques,
rebus,...).

Airenrichi

Résidus

Figure 20 : Schéma du procédé Biosyn (Enerkem Tech.Inc./Biothermica) (source :
ADEME/PROCEDIS, 2001)
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e Les gazéifieurs a lit fluidisé circulant

Dans ce type de procédé une partie de la charge est entrainée hors du réacteur du fait d’une vitesse
de circulation plus ¢levé et de I'ordre de 4-6 m/s. Un cyclone permet une recirculation des
particules solides dans le lit. Ces gazéifieurs sont beaucoup plus tolérant que les lits fluidisés denses
au niveau de la taille des particules. Ici, les procédés Lurgi CFB et Foster Wheeler sont pris comme

exemple (Figure 21 et Figure 22).

Production de gaz Les agents gazéiﬁants .
chauds [ ; )
chames - Les mélanges oxygeéne-vapeur d’eau

- Les mélanges oxygene-CO,
La composition typique du gaz produit avec
Cyclone I’oxygene soufflé comme agent gazéifiant est :
L (% par volume)
Dt C0O,=16,9%;CO=41,8% ;H,=379%;
CHs=2,9%;N,=0,5%
/

Agent de —\/ . .
cazéification Produits traités :

‘ Lignite, charbon bitumineux, biomasse, déchets
solides

Entrée
déchets

Reésidus

Figure 21 : Schéma du gazéifieur Lurgi CFB (source : ADEME/PROCEDIS, 2001)

Production de gaz

chauds

La composition typique du gaz produit avec
— I’oxygene soufflé comme agent gazéifiant est :
déchets Cyclone (% par volume)

Lit de recyclage C0O,=129%;CO=4,6%;H,=59%;
Fluidse CH4 =3,4 % ; N, = 40,2 %; H,O =33 %.

Circulant

Produits traités :

’ Agél}[ﬁlel Pour ces unités le combustible est formé en

Rédhauffow] ™ gazeification général de 20 a 60% d’eau, 1 a 2% de cendre, le
reste étant de la mati¢re organique.

Sciure, résidus de bois, résidus de bois sec

Résidus provenant des industries).

Figure 22 : Schéma du procédé Foster Wheeler atmosphérique CFB (source : ADEME/PROCEDIS,
2001)
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» Les gazéifieurs a flux entrainés

La vitesse de fluidisation de ce type d’installation est nettement supérieure a 6 m/s avec des vitesses
de gaz et de particules assez proches. Les réactions se font a trés haute température, aux environs de
1200-1500°C, lors de I’injection sous forme pulvérulente du combustible produisant un Syngaz de
faible teneur en goudrons. Les inconvénients de ce type de procédé résident dans la granulométrie
faible du combustible qui implique une préparation onéreuse et difficile du combustible, mais aussi

dans la conversion incompléte du solide du fait des faibles temps de séjour.

I.1.1.e Le procédé CHO-Power

En réponse a la sous-exploitation du potentiel énergétique de la biomasse et des déchets, le groupe
Europlasma a imaginé le procédé CHO-Power. Avant de décrire précisément ce procédé en

construction et dont le démarrage se fera courant 2012, une présentation du groupe est donnée.

Le groupe francais Europlasma fut fondé en 1992 et a pour cceur de métier la conception et la
commercialisation de torches a plasma. Ce groupe s’est spécialis¢ plus récemment dans les
technologies propres et la production d'énergie renouvelable. Il rassemble quatre unités principales
et 260 collaborateurs fermement engagés en faveur du développement durable et experts dans le
traitement et la valorisation des déchets. La premicre entité¢ est Europlasma, dont I’activité est le
développement, la production et la commercialisation de solutions de traitement des déchets et de
production d’énergie sur la base de sa technologie propriétaire de la torche a plasma. La seconde,
Inertam, est le spécialiste mondial de I’élimination et de la valorisation des déchets d’amiante et des
déchets dangereux. Puis, Europe Environnement, qui est le leader européen des systemes de
ventilation et de dépollution de I’air en milieu industriel. Enfin, CHO Power est un producteur
d’¢lectricité par gazéification des déchets et est €également le nom du procédé présenté dans la suite

de ce paragraphe.

Quelques dates clés permettent de mieux connaitre le groupe :

1995 : Premier contrat d’installation d’une unité pilote de vitrification de résidus

d’incinération (Cenon, Communauté Urbaine de Bordeaux — France).
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2000 :

2002 :

2003 :

2005 :

2006 :

2007 :

2008 :

2009 :

2010 :

Validation de I’éco-compatibilité du vitrifiat produit a 1’unité de Cenon dans le cadre
du programme Vivaldi. Accord de recherche et développement avec le CEA pour une
collaboration sur une unité de traitement de déchets tres faiblement actifs (TFA).
Signature avec Hitachi Zozen (Hitz) d'un accord de licence, Hitz étant le leader
japonais de I'équipement des incinérateurs.

Le site Inertam de Morcenx devient le seul site au monde autorisé pour la destruction
d’amiante par vitrification (Convention de Bale)

Accord de collaboration avec un certain nombre de partenaire dont le CEA, le CNRS
et ’'UPPA pour la conversion de biomasse et de déchets en bio-diesel (programme

Galacsy).

Europlasma prend une participation dans Europe Environnement, société spécialisée
dans le traitement de 1’air et des gaz industriels. L’Agence Nationale pour la
Recherche (ANR) aide a financer la premiére étape du programme Galacsy.
Placement privé de 11 millions d'euros de Crédit Suisse afin de donner a ’entreprise
I’envergure nécessaire pour devenir un acteur crédible sur le marché de la production
d’électricité a partir de déchets et de biomasse par le procédé de gazéification plasma
(concept CHO Power). These, CIFRE entre Europlasma et le LaTEP, d’A. Fourcault
sur la modélisation d'un étage haute température alimenté par une torche a plasma
pour la dégradation des goudrons présents dans les gaz de synthése.

Lancement de plusieurs sites de production d’¢lectricité (Portugal : MW, Canada :
20MW, Pays de Galles : 13MW). Thése, CIFRE entre Europlasma et le LaTEP, d’A.
Deydier sur la modélisation et la simulation d’un gazéifieur auto-thermique a lit fixe
du procédé CHO-Power.

Lancement du programme ANR TBPL 2009 dans le lequel le LaTEP participe, via la
thése de R. Demarthon, a [’optimisation du réacteur Turboplasma® permettant le
craquage des goudrons issus de la gazéification.

Démarrage des travaux de construction de CHO Morcenx pour une mise en service

courant 2012.

Chaque année plus de 230 millions de tonnes de déchets sont enfouies ou incinérées en Europe et

d’importants gisements de biomasse ne sont pas valorisés. Le procéd¢é CHO-Power (Figure 23 et

Figure 24) propose une solution innovante basée sur la gazéification de déchets (refus de tri et

biomasse) pour la production d’¢lectricité. Cette valorisation des déchets devrait permettre d’obtenir

des rendements ¢électriques de I’ordre de 40%, supérieurs a ceux de I’incinération (environ 20%).
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De plus, ce procédé tente de répondre favorablement au probléme d’acceptation sociétale de ce type
d’installation grace a une taille raisonnable permettant 1’intégration dans le paysage local. Cette
acceptation est d’autant plus facile que ce procédé semble étre capable de proposer une solution de
gestion des déchets efficace et respectueuse de 1’environnement via une diminution des émissions
de CO; et en évitant la mise en décharge des refus de tri. D’un point de vu quantitatif, ce procédé
permet la production de 90000 MWh/an a partir de 51500 tonnes de déchets et biomasses provenant
des environs proches.

D’un point de vue technique, la principale innovation réside dans le couplage d’un gazéifieur a lit
fixe a un étage haute température de purification du Syngaz, appelé Turboplasma. La description et
le dimensionnement de cette technologie ont fait 1’objet d’une précédente these CIFRE entre la
société Europlasma et le LaTEP (Fourcault, 2010). Ce raffinage par torche a plasma, du fait de
teneurs en goudrons trop importantes en sortie de gazé€ifieur, apporte une réelle valeur ajoutée au
procédé classique de gazéification en lit fixe. Le procédé peut ainsi atteindre 40% de rendement
électrique contre 18-20% pour un cycle de combustion et une turbine vapeur, faisant de ce type

d’installation une véritable centrale électrique.

WASTE
or

BIOMASS

TURBOPLASMA

3 Syngas at 1100 °C

GASIFICATION
VESSEL

Plasma ASH
Toreh2  MELTING UNIT

Figure 23 : Le procédé de gazéification CHO-Power
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Figure 24 : Schéma de principe de CHO-Power

Le processus de gestion des déchets par gazéification se déroule de la maniére suivante : dans un
premier temps, le déchet et la biomasse sont traités afin de satisfaire les contraintes de
granulométrie, d’humidité, de teneur en métaux et de matériaux inertes. Cet ensemble est mélangé
dans une zone tampon afin d’assurer un fonctionnement optimal via I’obtention d’un combustible
homogene (CHO-Fuel). Il est ensuite introduit dans un gazéifieur auto-thermique a lit fixe (de type
courant crois¢), qui est alimenté par de I’air chauffé a 600°C et a pression atmosphérique, pour
produire un premier gaz, appelé Product gaz. Ce gaz, riche en CHy, H,, CO et en goudrons, est alors
raffiné par craquage thermique des goudrons a haute température (entre 1200°C et 1400°C) grace au
réacteur Turboplasma afin d’obtenir un Syngaz propre. Il est ensuite refroidi dans une chaudiére
produisant de la vapeur (elle-méme conduisant a la production d’¢lectricité¢ grace a une turbine a

vapeur) avant d’étre orienté vers les moteurs a combustion interne, producteurs d’électricité.

1.1.1.f Conclusions

Dans cette premiere partie, nous avons vu les intéréts que peut représenter la valorisation de
déchets. Alors que nous venons de présenter le procédé CHO-Power, le paragraphe 1.1.1.d.iii a mis
en lumicre les grandes lignes des principaux procédés de gazéification existant. Afin de mieux
appréhender les phénomenes physico-chimiques de la gazéification, de nombreux auteurs proposent

différents types de modéles que nous allons décrire maintenant.

-34 -



CHAPITRE I : Introduction

1.1.2Les différents types de modeles

Avant d’aborder une revue bibliographique des différents modeles de gazéification existants, une
présentation des processus pertinents se déroulant lors de la gazéification ainsi que des échelles

d’observation possibles des processus est proposée.

I.1.2.a Les processus pertinents de la gazéification

Le processus de gazéification peut étre divisé en trois grandes étapes que sont le séchage, la
pyrolyse et la gazéification a proprement parlé. Ces trois étapes sont le lieu de phénomenes et

processus divers qui vont étre présentés en suivant.

Dans un premier temps, le séchage a pour objectif d’élimer 1’eau initialement présente dans le
déchet/la biomasse par évaporation ou par €bullition. Dans le cas de la gazéification, cette étape
consiste a mettre le produit en contact avec le gaz s’écoulant dans et autour du milieu a sécher.
Ainsi, le séchage s’effectue par changement d’état de 1’eau liquide (libre ou liée) en vapeur du fait
des valeurs locales de la température et de la pression. L’apport d’énergie, par convection et/ou
diffusion et/ou rayonnement, nécessaire pour cette opération, correspond a la chaleur latente de
vaporisation dans le cas de I’eau libre. En dessous du point de saturation, la vaporisation de 1’eau
liée nécessite une €nergie supplémentaire pour désorber 1’eau liée a la matrice solide. De plus, sous
I’effet des gradients de pression internes, il peut également y avoir migration de la phase liquide au
sein du milieu pour ensuite étre évaporée aux surfaces en contact avec le milieu environnant. Le
séchage implique donc une modification des propriétés et la structure du milieu a gazéifier. Une fois
le séchage effectué, la chaleur apportée au milieu par 1’agent de gazéification ou par rayonnement

du milieu environnant permet d’enclencher la pyrolyse du solide.

La pyrolyse est une décomposition thermochimique en absence d’oxygene. Lors de cette opération
la chaleur nécessaire est fournie au milieu par convection, par l’intermédiaire de [’agent de
gaz€ification introduit dans le réacteur de traitement, par conduction de la chaleur et par
rayonnement du milieu environnant. La pyrolyse est modélisée par un ensemble de mécanismes
complexes faisant intervenir a la fois des réactions homogenes et hétérogenes. Etant globalement
athermique, la pyrolyse ne produit ni ne consomme d’énergie durant son déroulement. Enfin, les
gaz produits sont évacués par convection mais aussi par diffusion vers le milieu environnant. A lieu
¢galement le reformage de gaz par réactions homogenes a partir des produits gazeux de la pyrolyse.
La gazéification du char produit lors de la pyrolyse, dernieére étape du processus, peut alors avoir

lieu.
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La gazéification se produit lorsque des niveaux thermiques suffisants sont atteints au sein du milieu.

Ces niveaux proviennent de 1’apport de chaleur par convection, conduction et rayonnement mais

aussi par la production locale de chaleur au sein du milieu par le biais des réactions hétérogenes et

homogénes caractéristiques de cette étape. Cette production de chaleur, provenant souvent de

I’oxydation partielle du char mais aussi de I’apport depuis le milieu extérieur, est un facteur

important dans la réalisation de la gazéification. En effet, c’est principalement cette production qui

va permettre d’enclencher les réactions de gaz€ification a la vapeur d’eau et au dioxyde de carbone

du char. Les produits sont ensuite évacués par convection et par diffusion vers le milieu

environnant.

Il est donc possible d’identifier les phénomenes pertinents du processus de gazéification comme

¢tant (Marias, 2005):

>

Les transferts de matiére : ils sont principalement impliqués dans 1’alimentation
des réactifs et dans I’évacuation des produits gazeux issus des réactions
hétérogenes et homogenes. Ils caractérisent le transport des différentes phases

présentes dans le milieu. Ils s’opérent par convection et par diffusion.

les transferts d’énergie : ils s’effectuent par I’intermédiaire des trois modes de
transmission de la chaleur par convection, conduction et rayonnement. Les
réactions chimiques hétérogenes et homogenes sont également des sources ou des

puits de chaleur au sein du milieu.

les transferts de quantit¢é de mouvement: ils sont particulicrement dus a
I’évacuation des produits des réactions hétérogenes et homogenes qui peuvent
s’opérer avec une certaine quantit¢ de mouvement. Ce transfert peut étre
également réalisé¢ par le mouvement d’une phase par rapport aux autres au sein

du milieu.

les changements d’état: aux vues des valeurs locales de pression et de
température, I’eau (dans notre cas de gazéification), peut changer d’état par

¢vaporation.

les réactions hétérogenes : les surfaces en contact avec un réactif présent en phase
gaz réagissent, lors de I’oxydation du milieu, pour produire une multitude de
constituants  gazeux. Nous assimilons également les dégradations
thermochimiques a des réactions hétérogeénes bien que celles-ci ne font pas

intervenir de coréactif gazeux.
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» les réactions homogenes : les produits des réactions hétérogénes sont dégagés en
phase gaz et se retrouvent alors en présence de co-réactifs ou ils réagissent en

phase homogene.

» les modifications des propriétés physiques et de la structure interne et externe du
milieu gazéifié : les réactions chimiques ont pour effets de modifier les
compositions, la température et la pression impliquant des modifications des
propriétés chimiques (densité, diffusion thermique, coefficients de diffusion, ...).
De plus, les réactions hétérogénes consomment du solide, ce qui se traduit par

une modification de la structure interne et externe du milieu.

1.1.2.b Les échelles d’observation

Il existe alors trois échelles possibles pour 1’observation des phénomeénes précédemment décrits, se
produisant lors de la gazéification, qui vont de I’échelle du pore jusqu’a 1’échelle du réacteur.
L’introduction de ces trois échelles est nécessaire pour la description compléte de 1’ensemble des
phénomeénes physicochimiques se produisant lors de la transformation et de la dégradation des

déchets (Marias, 2005 ; Mermoud, 2006).

» L’échelle du pore est la plus petite échelle d’observation. Elle permet
généralement de déterminer les cinétiques intrinseques de réaction, dans la
mesure ou les transferts de masses et d’énergie jouent des roles limités. C’est a
cette échelle que 1’on observe la dégradation effective de la matiere lors des

processus de traitement des déchets.

» L’échelle de la particule est une échelle intermédiaire d’observation. Elle permet
de mieux appréhender comment une particule échange maticre et énergie avec
son milieu environnant. Compte tenu de la taille des particules le plus souvent
considérées (quelques cm), de forts couplages entre cinétique de réaction et
transfert massiques et thermiques interviennent au sein de la particule. A cette

échelle, la particule est assimilée a un milieu poreux.

» L’échelle du réacteur permet de caractériser la mise en contact et le mouvement
des phases a I’intérieur du réacteur de traitement ainsi que les interactions entre le
réacteur lui-méme et le milieu réactionnel. Dans le cas du lit de particules,

chaque tranche de réacteur est assimilée a cette échelle a un milieu poreux.
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Ces trois approches sont utilisées pour 1’écriture des différents modeles permettant de décrire et de
comprendre les processus de traitement de déchets et de biomasse qui sont présentés dans la partie

suivante.

1.1.2.c Les modeles existants

Dans les faits, il est possible de considérer quatre grands types d’approche pour la modélisation et la
simulation des procédés de gazéification :

- les modeles dit d’ « équilibre thermodynamique »

- les modéles de particules

- les modeles de lits de particules

- les modeles de type lit poreux.

Tout d’abord, les modeles d’équilibre thermodynamique permettent une prédiction de la production
de gaz et de résidus dans le cas idéal, ou 1’équilibre thermodynamique serait atteint dans le réacteur,
pour un systéme réactif donné (Li et al., 2001). Les mod¢les d’équilibre ne prennent ni en compte
les caractéristiques géométriques du gazéifieur ni I’aéraulique de I’enceinte. En effet, ils permettent
d’avoir uniquement une vision idéale des phénomenes a I’échelle du réacteur.

Les modeles de particules sont développés dans le but de comprendre dans un premier temps puis
de prédire les phénomeénes physicochimiques et mécaniques ayant lieu lors de la dégradation/
transformation d’une particule de déchets ou de biomasse. Ils permettent principalement 1’é¢tude des
couplages entre les cinétiques chimiques et les transferts au sein d’une particule. Ces mode¢les sont
¢galement la base des modeles de lit de particules qui eux s’intéressent au réacteur de traitement
dans sa globalité et non plus a une particule isolée.

Les modeles de lit de particules ont pour objectif la compréhension et la prédiction des phénomenes
physicochimiques et mécaniques a 1’échelle du lit dans son intégralité. Ils permettent de prédire les
zones ou se déroulent les différentes réactions chimiques, de connaitre le profil de conversion du
solide et de mettre en évidence le profil thermique au sein du lit. Ces modeles sont une aide a la
conception de procédé¢ par la prise en compte de I’ensemble des caractéristiques géométriques du
gazéifieur.

Enfin les modeles de milieu poreux se basent sur I’écriture et la résolution des équations de
conservation. Cette description est plus compléte puisque, s’appuyant sur une formulation
rigoureuse de type mécanique des milieux continus a I’échelle des phases, elle permet de prendre en

compte I’ensemble des échanges de matiéres et d’énergie a cette échelle et de considérer les
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réactions chimiques pouvant y avoir lieu. Ainsi ces modeles permettent de combiner 1’approche a
I’échelle du pore pour décrire les transports internes et celle a I’échelle du réacteur donnant les
différents profils au sein du réacteur, offrant ainsi une description compléte des phénomenes

pertinents lors de la gazéification.

1.1.2.c.i Les modeles d’équilibre thermodynamique

Les résultats des modeles d’équilibre thermodynamique, malgré leur indépendance par rapport au
design du gazéifieur, sont intéressant dans le cas d’une étude de I’influence des paramétres
opératoires du procédé comme le type de combustible, les différents dédits,... Alors que dans la
réalité les équilibres thermodynamiques et chimiques ne sont pas forcément atteints a 1’intérieur
d’un réacteur de traitement, les modeles d’équilibre permettent d’obtenir une bonne premicre
approximation du potentiel de gazéification ainsi que de la composition du gaz obtenu. Par contre,
ces modeles sont limités par la non prise en compte des paramétres géométriques et de I’aéraulique,
ne permettant d’obtenir qu’un cas idéalisé pour la gazéification. Une fois le modéle d’équilibre
chimique écrit, le passage a la résolution numérique peut se faire via I'un des deux parametres
équivalents suivants :

- I’introduction des constantes d’équilibre

- la minimisation de 1’énergie libre de Gibbs
Historiquement, avant 1958 les auteurs ont commencé par utiliser une formulation a I’aide des
constantes d’équilibre, puis ils sont passés dans la majeure partie des cas a une modélisation par
minimisation de 1’énergie libre de Gibbs. A 1’équilibre chimique, le systeme réactif est a son état de
composition le plus stable a condition que I’entropie du systéme soit maximisée par la minimisation
de I’énergie libre de Gibbs.
Bridgwater (1995) consideére que du fait des relatives faibles températures opératoires lors des
processus de la gazéification, environ 750-1000°C pour le gaz sortant, 1’équilibre chimique ne peut
pas étre atteint. Néanmoins, beaucoup d’auteurs ne tiennent pas compte de cette restriction et
utilisent le modele d’équilibre. Ainsi, Bacon et al. (1985), Double et al. (1989), Ruggiero et
Manfrida (1999), Zainal et al. (2001), Schuster et al. (2001), Altafini et al. (2003), Li et al. (2001 ;
2004), Melgar et al. (2007), Jarungthammachote et Dutta (2007 ; 2008), Huang et Ramaswamy
(2009) et Haryanto et al. (2009) utilisent une modélisation par équilibre thermodynamique avant le
passage a la simulation pour les gazéifieurs commerciaux. Ces différents modeles s’appuient sur les
deux approches possibles suivantes :

- I’approche non-steechiométrique

- I’approche steechiométrique
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Lors de I’approche non-steechiométrique, le modele se base uniquement sur la minimisation de
I’énergie libre totale de Gibbs dans le systéme sans spécifier les réactions pouvant y avoir lieu.
Dans cette approche, seule la composition élémentaire pouvant étre facilement obtenue a 1’aide de
I’analyse ultime doit étre impérativement spécifiée ainsi que les especes produites (Li et al. 2004).
Pour I’approche steechiométrique, chaque mécanisme réactionnel doit étre précisément décrit et
I’ensemble des especes impliquées identifié. Le choix des espéces présentes repose sur la volonté
d’avoir celles étant majoritaires c'est-a-dire celles qui ont la plus faible énergie libre de formation.
Ainsi, Desrosiers (1979) et Prins et al. (2003) considérent que seules les espéces chimiques
présentes dans des concentrations supérieures a 10 mole par m’® soit & terme CO, CO,, CHy4, Ha,
Ny, H,O et le carbone graphite doivent étre traitées.
Pour Smith (1982) et Jarungthammachote (2007), les deux approches sont sensiblement
équivalentes du fait que le modele steechiométrique utilise un ensemble de données provenant de
I’énergie libre pour déterminer la valeur des constantes d’équilibre. De plus, tous ces modeles
d’équilibre sont basés sur un certains nombres d’hypothéses pour la modélisation comme les
énumeérent Prins et al (2007) :
% Le réacteur est considéré comme une boite noire a zéro dimension.
¢ Le gazéifieur est parfaitement isolé et ne subit aucune perte d’énergie vers
I’extérieur. Dans la pratique, le gazéifieur perd de la chaleur vers le milieu
extérieur mais ces termes peuvent étre pris en compte lors de I’écriture du bilan

enthalpique du systeme considére.

%

» On suppose un mélange parfait et une température uniforme.

R/
L X4

Les vitesses de réactions sont suffisamment rapides par rapport au temps de
séjour pour atteindre 1’équilibre thermodynamique.

¢ On considére que le jeu de réactions chimiques ne fait pas intervenir

d’intermédiaires réactionnels.
% On ne modélise pas les goudrons.

Néanmoins ce jeu d’hypothéses pose le probléme qu’a faible température se produit une
surestimation de la production de H, et CO accompagné d’une sous-estimation pour le CO,.

Zainal et al (2001) proposent un modele d’équilibre thermodynamique stoechiométrique pour
simuler la production de gaz issus de la gaz€ification de différents types de biomasse.
Jarungthammachote et Dutta (2007) s’intéressent eux a un gazéifieur co-courant, « downdraft » via
un mod¢le de constante d’équilibre. Ils apportent des corrections sur les réactions de méthanisations
et « shift » afin de proposer une amélioration aux mode¢les existants. Ils ont ainsi obtenu une série

de coefficients correcteurs en comparant leur modele avec les résultats expérimentaux de Jayah et al
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(2003).

Jarungthammachote et Dutta (2008) proposent également un mod¢le non-steechiométrique pour la
simulation de trois gazéifieurs différents. Ils montrent ainsi des déviations significatives des
résultats de simulations par rapport a des données expérimentales, et particuliérement sur le CO et
le CO;. Schuster et al (2001) présentent un modele d’équilibre pour 1’étude de la gazéification de
biomasse a la vapeur d’eau en lit fluidisé. Les résultats obtenus par ce modele sont dans la gamme
des résultats expérimentaux, exception faite d’une surestimation de la production de CH4. Malgré
cette différence, ils montrent que cela n’a pas d’influence significative dans 1’efficacité globale du
systeme.

Li et al (2001) utilisent un modele d’équilibre non-steechiométrique afin d’estimer la composition
du gaz issu d’un gazéifieur de charbon en lit fluidisé circulant. Ils observent un écart par rapport a la
réalité, qu’ils tentent de résoudre par I’introduction d’'un modéle phénoménologique modifiant les
équilibres initiaux. Cette méthode a permis de simuler avec succes la gazéification de charbon.
Dans le cadre de la collaboration entre le LaTEP et Europlasma, un mod¢le d’équilibre a été
développé pour simuler le processus de gazéification du procédé CHO-Power. L’écriture de ce
modele, sa validation par rapport a la littérature ainsi que 1’analyse de quelques résultats sont

présentés au paragraphe 1.2.1.

En conclusion de ce paragraphe consacré aux modeles d’équilibre thermodynamique, on notera que
ces modeles permettent donc une premiere approximation des compositions de gaz pour la majeure
partie des gazéifieurs commerciaux. D’aprés Villanueva et al. (2008), les équilibres chimiques se
présentent comme de bonnes approches pour la simulation de gazéifieurs a lit entrainé, et arrivent a
des conclusions similaires pour les gazéifieurs a lit fixe co-courant. Pour les autres gazéifieurs, une
modélisation par modele d’équilibre modifié doit étre préférée en premiere approximation. Les
modeles thermodynamiques offrent une vision a I’échelle du réacteur mais reposent sur un grand
nombre d’hypotheses. Ils ne permettent pas une description des phénomeénes de transferts de masse,
de quantité de mouvement et d’énergie. Les modéles de particules présentés en suivant permettent

une description plus précise a 1’aide d’une vision focalisée sur une seule particule solide poreuse.

I.1.2.c.ii Les modeles de particules

Nombre d’auteurs se sont intéressés a la modélisation de la transformation thermochimique d’une
particule poreuse. Dans la plus part des cas, les modeles développés sont des modeles a une

dimension. Ainsi, les modeles simplifiés de Gurgel Veras et al. (1999), Gobel et al. (2001) et He et
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al. (2003) sont basés sur deux types d’approches. La premicre est celle dite a cceur réagissant pour
laquelle les réactions sont uniformes dans toute la particule. La seconde est I’approche a « coeur
rétrécissant » dans laquelle les réactions sont initiées a la surface de la particule et se déplacent avec
un front de réaction qui va vers le centre de la particule en laissant derrieére lui un produit solide de
méme densité apparente que le solide initial. Néanmoins, la grande majorité des modéles
s’intéressent a 1’écriture et a la résolution des équations de conservation au sein de la particule
comme Dasappa et al. (1994,1998), Peters et Bruch (2001) et Wang et Bhatia (2001).

Dasappa et al. (1994) proposent un modele de particule sphérique isolée pour la gazéification dans
un mélange gazeux majoritairement constitué de CO et CO,. Ils décrivent I’ensemble des
phénomeénes de transferts de masse et d’énergie au sein du milieu par I’intermédiaire des équations
de conservation. La modélisation des termes réactifs est basée sur les mécanismes d’adsorption de
Langmuir-Hinshelwood pour I’écriture des cinétiques de réaction. Alors que les résultats de
simulation sont bons pour un taux de conversion inférieur a 60% pour une gazéification au CO»,
ceux obtenus pour le modele étendu a la gazéification a la vapeur d’eau sont beaucoup plus €éloignés
des résultats expérimentaux.

Peters et Bruch (2001) modélisent, pour leur part, I’ensemble des réactions de dégradations
thermochimiques, dont celle de la gazéification, d’une particule dans un cas monodimensionnel.
Cette modélisation basée sur les équations de conservation propose des cinétiques simples,
permettant de décrire les diverses transformations, afin de couvrir une plus grande variété de
phénomenes de dégradation (pyrolyse, combustion et gaz€ification) et ce avec une description tres
simplifiée du transport convectif au sein de la particule.

Les deux modeles précédents, au contraire du modéle de Wang et Bhatia (2001), ne tiennent pas
compte des effets de la fragmentation sphérique, de la fracturation de la particule et de la formation
d’une couche de cendres inertes a la surface de celle-ci. Ainsi, Wang et Bhatia prennent en compte
I’évolution de la structure de la particule de char en considérant toutefois les transformations
uniformes afin de conserver un modéle monodimensionnel. Ce modele n’a pour I’heure pas pu étre
validé expérimentalement.

Enfin, Mermoud (2006) reprend le modele existant développé par Golfier pour la gazéification
d’une particule sphérique de charbon de bois. Etabli a partir des équations de conservation de la
masse et de I’énergie, ce modele propose de considérer la réaction de gazéification a la vapeur d’eau
comme prépondérante au sein de la particule. La modélisation de cette réaction est effectuée a 1’aide
du mécanisme réactionnel de Langmuir-Hinshelwood. Ce mod¢le a pu étre validé par 1’expérience
et permet aujourd’hui de décrire la situation thermochimique d’une particule lors de la

gazéification. De plus, il a également mis en lumiére I’incompatibilit¢ d’'un modéle a coeur
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réagissant pour la gazéification. Pour finir, il pose également les bases d’un mod¢ele de lit de
particules permettant de mieux comprendre les réactions en phase gaz et d’avoir une vision globale

du gazéifieur.

1.1.2.c.iii Les modeéles de lit de particules

Les mode¢les de lit de particules sont une extension du modele de particules dans lesquels le lit est
représenté par un nombre fini de particules. Le lit ainsi formé est alors considéré comme un milieu
poreux. Dans la grande majorit¢ des modeles s’intéressant a une approche poreuse du réacteur, les
auteurs choisissent I’approche lit de particules (Di Blasi, 2000 ; Bruch et al., 2002 ; Ménard, 2003 ;
Asthana, 2008 ; Tinaut, 2008 ; Ratte, 2009 ; Sharma, 2011).

Di Blasi (2000) a formulé un modele mathématique de lit de particules décrivant les principaux
phénomenes chimiques et physiques entrant en jeu lors de la gazéification de lit fixe co-courant de
composés ligno-cellulosiques. L’innovation principale de ce modéle provient de la description de la
pyrolyse a I’aide de réactions du premier ordre pour la pyrolyse et du second ordre pour le craquage
des goudrons et la combustion du CO, H,, CHy et d’une partie des goudrons.

Bruch et al. (2002) proposent également un modele s’intéressant au bois par une approche de type
lit de particules, mais ici dans un cas de combustion en lit fixe. Ce mode¢le tient compte des
différentes étapes se produisant lors de la combustion que sont le séchage, la pyrolyse, la
gazéification et la combustion, le tout dans un cas monodimensionnel. En se basant sur les
équations de conservation de la masse, de la quantit¢ de mouvement et de 1’énergie pour la
description de la combustion en phase gaz, ce modele permet d’obtenir des résultats satisfaisants au
regard de la bibliographie expérimentale existante.

En conservant cette approche monodimensionnelle Tinaut et al. (2008) ont développé un modele
pour la gazéification de biomasse en régime permanent. Ce modele introduit les principaux
phénomenes permettant la dégradation de la biomasse en combustible gazeux, et considére que le
gaz produit peut étre utilisé tel quel dans des moteurs a combustion interne. Une étude de sensibilité
a été faite sur la taille des particules de biomasse et la vitesse d’air de gazéification. Les simulations
et les résultats expérimentaux ont ensuite permis de valider le modele.

Meénard (2003) propose un modele bidimensionnel de lit de particules pour la combustion d’une
charge d’ordures ménageres sur une grille d’incinérateur industriel. Ce modele, ou la diffusion et la
conduction en phase gaz sont négligées, est développé en régime permanent. Il permet notamment
d’étudier les effets de la répartition de I’air primaire et d’autres paramétres opératoires comme le

préchauffage par exemple. Il montre ainsi comment ce modele mathématique aide a la
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compréhension des phénoménes physicochimiques couplés prenant place au sein du lit d’ordures
ménageres, et comment il peut étre un outil de dimensionnement et d’optimisation de ce type
d’installation. En effet, la connaissance de la répartition des différents profils de concentration,
pression et température sont des informations capitales pour I’amélioration du procédé.

Asthana (2008) reprend les travaux de Ménard (2003) sur la modélisation bidimensionnelle en
régime permanent de la combustion d’un lit de déchets sur une grille mobile d’incinération. Il ajoute
au modgele existant la prise en compte du brassage de charge sur la grille et introduit la modélisation
des métaux lourds ainsi que la description de la formation et destruction des oxydes d’azotes. Ce
modele a mis en lumiére I’existence de deux fronts distincts de combustion, un pour les gaz de
pyrolyse et ’autre pour le carbone résiduel, ainsi que 1’existence d’une zone de gazéification du
char résiduel du fait de I’absence d’oxygeéne dans une zone étendue du lit de déchets. Bien que le
modele n’a pu étre validé en régime permanent par des mesures sur des incinérateurs industriels, le
méme modele transposé en régime transitoire a été validé par comparaison avec les résultats du
réacteur pilote KLEAA du centre de recherche ITC-TAB a Karlsruhe en Allemagne.

Ratte (2009) propose quant a lui un modele de lit de particules pour la pyrolyse de bois pollués. Ce
modele repose sur deux sous-systémes. Le premier pour le solide afin de décrire les phénomeénes de
transferts de masse et de chaleur couplés aux diverses réactions chimiques de dégradation ainsi
qu’au séchage. Le second est le systéme « gaz » assimilé a un mélange de gaz parfaits soumis aux
transferts de masse et d’énergie ainsi qu’a un ensemble de réaction homogenes. Ce modele a permis
d’identifier le débit énergétique nominal afin de convertir I’ensemble de la charge de bois en char.
Ce débit fut validé par la suite avec la littérature. Ce modele a également permis 1’observation de
I’influence des paramétres opératoires pour le procédé CHARTHERM ™ de la société Thermya.
Plus récemment, Sharma (2011) a proposé un modéle de lit de particules pour un gazéifieur co-
courant de biomasse dans le but de prédire entre autre les pertes de charges au sein du lit, le taux de
conversion de la biomasse ainsi que les profils de température et de concentration. Ce modele se
compose de trois grandes étapes, la premiere correspondant a la modélisation et a I’estimation des
flux de matiére évacués du gazéifieur. La seconde est la résolution de I’équation de 1’énergie sur
chaque volume de contréle obtenu apres discrétisation en espace. Enfin la troisiéme résout
I’ensemble des équations décrivant les phénoménes ayant lieu dans le gazéifieur tel que le séchage,
la pyrolyse et les différentes oxydations et réductions.

Nous venons donc de voir qu’il était possible de modéliser I’ensemble d’une chambre de
gazéification a I’aide d’une approche de type lit de particules. Ce type de modele en s’appuyant sur
des simplifications au niveau des transferts de masse et d’énergie permettent toutefois d’obtenir de

trés bonnes estimations des phénomeénes se produisant au cours du procédé de gazé€ification. Dans la

-44 -



CHAPITRE I : Introduction

majeure partie des cas, la diffusion interne au sein des particules n’est pas prise en compte et I’eau
est décrite de facon treés simplifiée malgré des propriétés trés changeantes en fonction de la teneur
en eau.

Bien que ce type de modéle permette d’obtenir un niveau de description des phénoménes de
transport poussé, il ne permet que d’avoir une vision a I’échelle du réacteur. Dans le but de décrire
simultanément 1’ensemble des phénomenes a 1’échelle du pore et celle du réacteur, une approche de
type milieu poreux peut étre développée. Néanmoins, la bibliographie de ce type d’approche est trés
peu fournie pour le cas de la gazéification, mais il est possible de procéder par analogie avec

d’autres types de processus physico-chimique.

1.1.2.c.iv Les modeéles de milieu poreux

L’approche de type milieu poreux permet de combiner deux échelles d’observation pour la
modé¢lisation des phénomeénes de transport au sein d’un lit de déchet ou de biomasse que sont
I’échelle du pore et celle du réacteur. En effet, cette approche prend en compte I’ensemble des
¢changes de matiere, de quantité de mouvement et d’énergie entre et au sein des différentes phases
constituant le milieu poreux de la fagon la plus globale, sur la totalité du lit, mais aussi de la fagon
la plus fine lors de la modélisation des transports internes. Elle s’appuie sur I’écriture des équations
de conservation de la mécanique des milieux continus pour chacune des phases. On peut ainsi citer
Whitaker (1977) et Quintard (1983) comme faisant partie des précurseurs de ce type d’approche
lors de la modélisation du séchage d’un milieu multiphasique. La connaissance de la distribution
spatiale des phases étant trop complexe pour résoudre directement, la prise de moyenne volumique,
c’est a dire I’intégration des équations sur un volume élémentaire représentatif (cf chapitre II) dans
le but d’homogénéiser le milieu poreux, est appliquée.

Cette approche de prise de moyenne est utilisée depuis longtemps dans le cas de milieux cappilaro-
poreux non réactifs pour des procédés comme le séchage par exemple. On peut citer les travaux de
Couture (1995), Perré et Turner (1999), Erriguible (2004) sur le bois, Hager (1998) sur un lit de
sphere et Porras (2005) sur du gel d’agar agar. Ils obtiennent ainsi apreés la mise en place de
différentes techniques de résolution les profils de teneur en eau, de température et de pression au
sein d’un échantillon du milieu étudié.

Plus précisément, Couture (1995) propose une description trés complete des transports de masse et
d’énergie lors du séchage d’un milieu cappilaro-poreux. Cette modélisation issue de la théorie
développée par Whitaker (1977) est ensuite appliquée au cas du séchage convectif du pin maritime.

Il présente ainsi les résultats de simulations dans les cas mono et bidimensionnel. Par la suite
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Erriguible (2004) reprend ce modele afin de I’appliquer au cas du séchage sous vide. Lors de la
résolution, il couple le code développé par Couture (1995) a un logiciel commercial de CFD afin
d’obtenir un nouveau jeu de conditions limites simulant I’enceinte sous vide environnante.

Perré et Turner (1999) développent un modele permettant la simulation en trois dimensions des
phénomeénes de transport a 1’échelle macroscopique lors du séchage du bois dans des cas isotrope et
anisotrope.

Porras (2004) décrit le transport de masse et d’énergie au sein d’un milieu diphasique déformable,
en optant pour un traitement particulier pour la pression liquide. Il applique ensuite ce modele a la
résolution du séchage d’un gel d’agar-agar.

Le cas d’un milieu réactif est plus complexe mais peut étre modélisé par la méme technique. Citons
par exemple les travaux de Lanini (1998) et Chenu (2007) sur le stockage des déchets, pour lequel
on peut faire 1’analogie au cas de la gazéification de déchets.

Lanini (1998) propose une revue bibliographique des modé¢les de transports existant pour les
décharges d’ordures ménageres. Elle montre qu’il est possible de considérer le lit de déchets comme
¢tant un milieu poreux continu indéformable et homogene. Elle présente alors le modele de El Fadel
(1996) comme étant le plus complet bien qu’il soit monodimensionnel. En effet, I’ensemble des
productions des gaz majoritaires, CH4 et CO,, lors de la biodégradation de la phase solide réactive
est pris en compte. De plus, ce modele tient également compte de la production de chaleur par les
différentes réactions, ce qui est I’aspect le plus novateur de la modélisation. En effet, le couplage
transport de masse et de chaleur se limitait jusqu’alors au travail de Youg (1992). Lanini se base
donc sur ces travaux pour le développement d’un modele permettant la simulation de 1’évolution de
température et de concentrations en gaz dans le cas aérobie des décharges d’ordures ménageres. Elle
révele également les limites de ce type de modélisation que sont I’approvisionnement en parametres
provenant de D’expérience. Elle pose également les perspectives de simulations des cas
anaérobiques beaucoup trop longues a entreprendre.

Plus récemment, Chenu (2007) modélise aussi une installation de stockage de déchets par
I’approche de milieu poreux. Ce modele complet intégre quatre phases dont deux, le gaz et le
liquide, sont mobiles et dont les vitesses sont décrites par I’intermédiaire des lois de Darcy
généralisées, tandis que le solide et le biofilm restent immobiles. Ce milieu multiphasique est
¢galement multiconstituant puisqu’il considere quatre espéces chimiques gaz que sont O,, N,, CHy,
CO; et H,O présente sous forme gaz ou liquide. Le transport de chacune des especes au sein du
milieu et entre les phases ainsi que la conservation de 1’énergie sont alors pris en compte dans les
cas aérobique et anaérobique. Ce modele a permis de mettre en évidence les différents régimes

d’écoulement de gaz et de liquide au sein d’une installation de stockage de déchets ainsi que
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I’impact de différents paramétres opératoires, comme la recirculation de lixiviats, sur la production
de biogaz.

Ces modgeles apparaissent donc comme les plus complets par rapport aux autres types d’approches
vues jusque-la. Ils permettent de prendre en compte 1’ensemble des phénomenes de transport avec
la vision la plus globale du lit tout en conservant un niveau de précision ¢élevé pour la modélisation
des transports internes malgré 1’introduction de coefficients de transfert effectifs. Bien que la
gaz€ification ne soit pas présentée ici, un modele s’appuyant sur la prise de moyenne serait tout a
fait réalisable. En effet, la gazéification en lit fixe est un cas particulier de milieu poreux réactif trés
ressemblant & ceux exposés précédemment et différe uniquement par le jeu de conditions aux
limites, par les réactions prises en compte et leurs expressions, et bien slr par les niveaux

thermiques atteints. C’est donc cette approche qui sera retenue dans ce travail.

Dans la partie qui suit nous allons présenter les raisons qui ont justifi¢es la modélisation du
gazéifieur a lit fixe du procédé CHO Power par le biais d’une approche de type milieu poreux. Une
présentation d’un premier modele d’équilibre réalisé dans ce travail sera tout d’abord effectuée. Les
atouts et limites de cette approche seront mis en lumicre afin de comprendre notre choix de modele

final. Enfin, nous présentons les aspects essentiels de chacun des chapitres qui suivent.
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L.2Démarche scientifique

Lors de la présentation des différentes approches possibles pour la modélisation de la gazéification,
nous avons vu que les modeles d’équilibre thermodynamique constituaient une bonne premicre
approximation. Nous avons donc, dans un premier temps, choisi de modéliser notre procédé de
gaz€ification au travers de cette approche. Un premier modele d’équilibre a donc vu le jour, dans le

but d’obtenir de premicres estimations afin d’améliorer notre compréhension de la gazéification.

1.2.1Modele d’équilibre thermodynamique pour la simulation du

gazéifieur auto-thermique a lit fixe du procédé CHO-Power

Cette partie est dévouée a I’écriture du modele d’équilibre thermodynamique ainsi qu’a la
simulation numérique de celui-ci. Dans un premier temps, le systéme considéré sera présenté puis
les principales hypothéses prises en compte lors de la modélisation seront exposées. Enfin, les
équations constitutives du modele seront écrites. Suivront alors sa validation et I’analyse de

I’influence de I’agent de gazéification sur le procédeé.

1.2.1.a Présentation du systeme

Comme on peut le voir sur la Figure 25, le gazéifieur se décompose en deux sous-systémes que sont
le sécheur et la chambre de gazéification. Le sécheur permet d’obtenir en sortie un déchet ou une
biomasse de faible teneur en eau ainsi que de préchauffer I’entrée du gazéifieur. La chambre de
gazéification est le lieu des réactions permettant la transformation thermochimique de la

biomasse/du déchet en gaz.

WASTE
or

Steam
recovery

Syngas

GASIFICATION
VESSEL

EUROPLASMA~

ASH

Figure 25 : Le procédé de gazéification CHO-Power
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Avant de rentrer dans D’écriture du modele d’équilibre thermodynamique du gazéifieur, les
principales entrées et sorties sont définies. Une représentation simplifiée du modele est donnée par

la Figure 26.

Déchet entrant
Débit
PCI
wt% Cendres
wt% Humidité
wt% Matiere Organique
wt% C,H,O,N,S,CI

Gaz de séchage Gaz sortant du séchage

Etage de Séchage
Débit Débit
Tempérqtgre Température
Composition Débit solide Composition
Température
Composition
wit% Cendres
wt% Humidité
Wwt% Matiere Organique
wt% C,H,0,N,S,CI
Agent de gazéification Syngaz
Etage de gazéification
Débit Débit
Temperature Température
Composition Débit solide  Composition
Température PCI
Composition

wit% Cendres
wt% Humidité
Wwt% Matiere Organique (%Cs)

Figure 26 : Représentation simplifiée du systéme

La mise en équation du modele d’équilibre, donnée en ANNEXE I, repose sur I’écriture de la
conservation de la masse, des atomes et de 1’énergie a 1’échelle du réacteur. Les constituants pris en
compte dans ce modéele sont O,, N,, CH4, Hp, H,O, CO, CO,, H,S, HCN, HCI et SO,. Les
équilibres chimiques considérés se traduisent par les équations suivantes :
Cs +C0, 2 2C0
Cs+H,0 2C0O+H,
Cs+2H, 2 CH,
C;+0,2CO0,

2H,S + 30, 2 250, + 2H,0

1.2.1.b Résolution du systéeme d’équations

Le systéme global d’équations tenant compte du sécheur et de 1’étage de gazéification est composé
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de 2Ns+26 équations algébriques non linéaires, Ns désignant le nombre d’espéces gazeuses prises
en compte, ¢gal a 11 dans notre cas et 26 étant le nombre de variables indépendantes a calculer pour
les deux étages (températures, composition du solide, débits solides, ...). La résolution de ce
systéme se fait par 'utilisation de la méthode de Newton-Raphson. Cette méthode nécessite la
connaissance de la matrice Jacobienne du systéme. L’estimation de cette matrice se fait par une
procédure de perturbation numérique sur les différentes variables. La convergence du systéme est
atteinte lorsque ’erreur relative des bilans massiques globaux et atomiques ainsi que le bilan

énergétique est inférieure 4 107

1.2.1.c La validation du modele

Avant de pouvoir utiliser le modele mathématique comme un outil permettant 1’estimation des
performances du procédé, il est nécessaire de pouvoir valider ce modele a I’aide de résultats déja
existants. Cette validation fut effectuée grace aux travaux de Ptasinski et al. (2007). Ces auteurs
présente un modele d’équilibre chimique dans le but de quantifier le meilleur ratio air/biomasse
conduisant aux meilleurs efficacités énergétique et exergétique. En comparant leurs résultats a ce
travail, on observe trés peu de différences (Figure 27, Figure 28 et Figure 29 ).

0,60
B Ptasinski & al
B This work

050
0,40

0,30

Molar composition

0,20

0,10

H20 N2 H2 Co coz2 CH4 H2S

0,00

Figure 27 : Validation pour le charbon
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Figure 28 : Validation pour le bois
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Figure 29 : Validation pour des déchets verts

Ces figures montrent que le modele colle quasi-parfaitement avec les résultats de la littérature. Les
différences proviennent du traitement de 1’azote et du chlore, initialement présents dans la
biomasse, qui est différent dans notre modele. En effet, pour Ptasinski et al. I’azote contenu dans la
biomasse est relaché dans le gaz sous la forme de diazote alors que dans ce mode¢le il se retrouve
sous forme de cyanure d’hydrogéne. De plus, Ptasinski et al. ne prennent pas en compte le chlore

dans leurs modéle.
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Le modéle maintenant validé, quelques résultats, concernant I’influence de I’agent de gazéification
sur le procédé sont présentés en suivant. Une analyse plus compléte des résultats est disponible dans

la publication dont a fait I’objet ce modele d’équilibre chimique (Deydier A. et al. 2011).

1.2.1.d Influence de I’agent de gazéification

Afin de caractériser ’influence de 1’agent de gazéification, le ratio du débit d’air de gazéification

entrant au débit de biomasse/déchets entrant est introduit. Ce ratio se définit de la fagon suivante :

Débit massique d'air de gazéification

.Bgazé -

Débit massique de déchets
L’analyse de ce paramétre s’effectue dans le cas d’un séchage complet de la biomasse entrant dans

I’étage de gazéification.

La Figure 30 représente 1’évolution de la température et du PCI (noté Lower heating value sur la
figure) du gaz produit en fonction du ratio By4,6. On observe trois zones bien distinctes sur la
figure. La premicre zone (zone grisée), pour une température de sortie variant de 400 a 600°C n’est
pas réaliste pour un cas de gazéification et ne nécessite donc pas d’analyse. La seconde zone
correspond a une valeur de 4,4 permettant d’obtenir une temperature de gaz de 600°C, jusqu’a
une valeur de f,4,¢ = 1,28, correspondant a la gaz¢ification complete du résidu solide (Char) et se
traduisant par une rupture de pente de la température et du PCI sur le graphique. Dans cette zone, le
PCI reste pratiquement constant et la température augmente légerement. La derniére zone
correspond a des valeurs allant de 4,6 = 1,28 4 B44,¢ = 4,66. Cette derniére valeur correspondant
a un apport steechiométrique en air pour la biomasse, qui se traduit par une combustion complete de
la matiere organique en CO, et H,O. On observe dans cette zone que la température augmente du
fait de la combustion des gaz produits entrainant en conséquence une diminution du PCI jusqu’a
atteindre une valeur nulle pour celui-ci. On observe également une diminution de la température de
gaz apres le point d’apport steechiométrique mais cela s’explique par une dilution du gaz produit par

I’agent de gazéification.
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Figure 30 : Influence de ’agent de gazéification sur le PCI et la température du gaz produit

La Figure 31 permet d’observer 1’évolution de la composition molaire des gaz produits en fonction

de Byqz6- Comme pour la Figure 30, trois zones sont présentes. La premiere ne fait ici encore 1’objet
d’aucune analyse puisqu’elle correspond a un cas irrealiste. Pour la zone allant de Bgq.6 =
0,4 (correspondant a une température de 600°C) & ;4,6 = 1,28 (représentant I’apport en oxygéne
permettant la gazéification compléte du carbone solide), I’évolution des compositions suit la
progression de la gazéification du carbone solide au regard des niveaux de PCI. En effet, on observe
une augmentation de la quantité de monoxyde de carbone & mesure que I’on se rapproche de la
gazéification complete. L’augmentation de CO entrainent une diminution du niveau des autres
espéces. Ensuite, pour Bga6 = 1,284 Pgaz6 = 4,66 (apport steechiométrique), la  quantité
d’oxygene apportée augmente, ce qui entraine une oxydation des gaz produits. Cette oxydation se
traduit par une augmentation des teneurs en CO; et H,O ainsi que par une diminution des niveaux
des autres especes produites. Une fois le point d’apport steechiométrique atteint les teneurs en CO;

et H,O diminuent du fait de la dilution des gaz produits par ’agent de gazéification.
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Figure 31 : Influence de ’agent de gazéification sur la composition molaire du gaz produit

Alors que I’influence de I’agent de gazéification sur le procédé vient d’étre présentée, il convient de
souligner qu’un travail similaire a été effectué pour I’agent de séchage. Une analyse sur les
efficacités énergétiques des différents étages du procédé fut également réalisée. L’ensemble de ces

résultats se trouve dans la publication précédemment citée (Deydier A. et al. 2011).

Le modele a fourni une premiere estimation de I’ensemble des parameétres opératoires nécessaire
afin de satisfaire les exigences industrielles de la sociét¢ Europlasma dans le but d’un pré-
dimensionnement du procédé CHO-Power. Ce premier travail de modélisation a permis de mettre
en lumiere la nécessité d’une approche plus poussée afin de mieux appréhender 1’ensemble des
phénomeénes de transport de masse, de quantité de mouvement et d’énergie lors de la gazéification.
En effet, ce type de modéele ne tient pas compte de 1’aéraulique du réacteur de gazéification et
I’écriture de la conservation de la quantit¢ de mouvement n’est pas effectuée lors de la mise en
équation. Ce modele ne prend pas non plus en compte la vitesse des réactions chimiques se

produisant.
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1.2.2Choix de la modélisation de type milieu poreux par prise de

moyenne volumique

Dans le but de modéliser I’ensemble des transferts de masse, de quantité de mouvement et d’énergie
dans le gazéifieur auto-thermique a lit fixe du procédé¢ CHO-Power, ainsi que D’intensité des
réactions chimiques, 1’approche choisie est la résolution des équations de conservation de la
mécanique des milieux continus pour chacune des phases du milieu poreux réactif multiconstituant.
Néanmoins seule la connaissance exacte de la structure géométrique du lit de déchets permettrait la
résolution des équations de conservation et des conditions aux interfaces des phases continues.
L’homogénéité du milieu poreux est obtenue par un changement d’échelle appliqué au systeme
d’équations. Il existe différentes techniques de changement d’échelle que sont les approches
stochastiques et les approches non statistiques. Pour les premiéres, développées par Matheron
(1965) et Dagan (1989), elles considérent les variables physiques du probléme comme des variables
aléatoires. C’est par le biais de lois de probabilités que la méthode gere 1’hétérogénéité des
propriétés du milieu. Ce type de méthode, bien que largement utilisé dans le domaine pétrolier et en
hydrogéologie, se base sur I’hypothése de stationnarité et nécessite la connaissance exacte des lois
de distribution des propriétés locales. Pour ces raisons, cette approche n’a pas été retenue. Les
autres types d’homogénéisation par changement d’échelle dérivent des modeles macroscopiques
mais sans utiliser d’aspect statistique. On peut alors citer les travaux de Bensoussan et al. (1978) et
Sanchez-Palencia (1980) ou les méthodes de prise de moyenne volumique introduite par Whitaker
(1967, 1999) et Marle (1967). Nous avons pris le parti de choisir la méthode de prise de moyenne
volumique qui repose sur ce principe. La prise de moyenne n’entrainant a priori pas d’hypothése
lors de sa mise en place et conservant une signification physique explicite des propriétés moyennées
apres changement d’échelle, elle a été choisie pour I’écriture de notre modele. Ceci permet
d’obtenir un milieu poreux réactif multiconstituant homogene. Pour ce type de milieu, il est alors
possible de citer les travaux de Roos et al. (2003) qui ont développé un modele de transport
macroscopique au sein des piles a combustibles ou encore ceux de Quintard et al. (2006) sur un
modele général de transport de masse multiconstituant non-linéaire en milieu poreux. Le modele qui
est développé dans les chapitres suivants de cette thése est trés ressemblant aux modeles de la

littérature précédemment cités.
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Dans la premiére partie de ce chapitre, nous présentons le milieu multiphasique et multiconstituant
que nous considérons pour cette étude. Nous posons ainsi ses caractéristiques et les principales
hypothéses prises en compte lors de la modélisation des phénomenes de transport.

Dans la deuxiéme partie, nous nous employons a modéliser les phénomeénes de transport au sein de
chacune des phases du milieu multiphasique (3 phases solides - 1 phase liquide — 1 phase gaz
multiconstituant) a I'échelle microscopique. Les €équations de conservation issues de la mécanique
des milieux continus (masse, quantité de mouvement et énergie) sont écrites puis complétées par les
équations d’états de la phase gaz et la conservation du volume pour les phases solides et liquides.
Le lien entre les phases est assuré par les conditions aux limites des milieux continus : continuité
des vitesses, continuité des contraintes, continuité des flux de chaleur et continuité de certains
scalaires : température, vitesse tangentielle et potentiel chimique. Bien que la description des
phénoménes de transport a cette échelle soit compléte, le passage a la simulation par la résolution
du systéme d’équations est impossible en raison de la complexité de la répartition géométrique des
phases. La solution pour palier a ce probléme consiste ici a intégrer les équations sur un volume
¢lémentaire représentatif (V.E.R) afin de se ramener a un milieu homogeéne équivalent. Il s’agit

d’une homogénéisation par prise de moyenne volumique (Figure 32).
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Figure 32 : Homogénéisation par prise de moyenne volumique

L'application de la méthode de la prise de moyenne volumique et de ses théorémes aux €équations de
'échelle des phases, qui correspond a la troisiéme partie de ce chapitre, permet de décrire

rigoureusement les phénomenes de transport a 1'échelle locale.
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II.1Description du milieu poreux

Nous nous intéressons a un milieu poreux multiphasique et multiconstituant réactif caractérisant le
lit de déchets. Nous considérons cinq phases dont trois phases solides rigides, correspondant a la
matiere organique (MO), au charbon (CR) et aux cendres inertes (CI), une phase pour I’eau liquide

et une phase gaz multiconstituant.

I1.1.1La matiere organique

Dans les faits, la matieére organique d’un déchet est composée d’une multitude de matériaux tels que
du bois, des plastiques, des cartons ou encore des maticres biodégradables. Malgré cette diversité, la
phase MO est assimilée ici a une phase monocomposante et homogéne (ce qui signifie que les
propriétés de la phase dans un V.E.R sont indépendantes des variables d’espace). Elle est également
considérée comme rigide, ainsi elle ne subit aucune déformation au cours des transformations
physico-chimiques. Lors du processus de gazéification, elle subit une dégradation thermique
entrainant la production de gaz et de charbon (noté dans la suite du document char). Cette
transformation est la pyrolyse de la phase MO (Figure 33). La mati¢re organique, sous ’action de la
chaleur, se dégrade en char avec un dégagement de gaz constitué principalement de monoxyde de
carbone, de dioxyde de carbone, de méthane et de dihydrogene. L’interface entre la phase MO et la
phase gaz du milieu est soumise a des réactions hétérogenes, ce qui est une des particularités de ce

modele.
Gaz (CO, H,, CO»)
Matiere organique Hydrocarbures légers (CHy4, CoHy, CoHy, ...)
Char (Csotide)

Figure 33 : Schéma réactionnel de la pyrolyse de la matiére organique

I1.1.2Le charbon

Le charbon est, en réalité, du carbone solide produit lors de dégradations thermiques. Il est donc
tout naturel de choisir une approche monocomposante pour cette phase solide, a laquelle on attribue
¢galement les caractéres homogene et rigide. Initialement absent du milieu poreux, il provient de la
pyrolyse de la matiére organique. C’est a I’interface entre le char et le gaz qu’a lieu la réaction a
proprement parlé de gazéification. Le char réagit avec le CO; lors de la gazéification au dioxyde

carbone. Le mécanisme réactionnel (Figure 34) appelé équilibre de Boudouard permet une
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description précise de cette transformation produisant du CO.

C(solide) + CO2 22CO

Figure 34 : Equilibre de Boudouard pour la gazéification au CO,

La vapeur d’eau, produite par des réactions homogeénes en phase gaz et par I’évaporation de 1’eau
liquide au cours du séchage, permet la vapo-gazéification du char (Figure 35).Elle est a ’origine de

la production de H, et de CO.
Csoligey T H2O 2 CO + Hy

Figure 35 : Réaction de gazéification a la vapeur d’eau

L’injection d’oxygéne, en quantité limitée, dans le milieu provoque la combustion partielle du char
avec pour conséquence la production de CO et de CO, (Figure 36) (J. Cooper, W.L.H. Hallett,
2000 ). Les études menées par Tomeczek (1994) et Hayhurst et Parmar (1998) nous permettent de

choisir la description suivante pour la combustion du char.
Csotidze + Y02 - (2y—1)CO02 + 2(1 - y)CO

Figure 36 : Réaction de combustion du charbon

L’ensemble des réactions de transformation du char représentent les réactions hétérogenes

considérées pour cette phase lors de 1’écriture du modele mathématique.

II.1.3Les cendres inertes

Les cendres inertes représentent la partie inorganique du déchet comme les métaux lourds, par
exemple. Elles sont considérées comme une seule phase monocomposante et homogene. Inertes

chimiquement, les cendres représentent une phase solide rigide ne subissant aucune déformation.

II.1.4Leau liquide

L’eau liquide est une phase monocomposante, homogéne et incompressible pouvant étre aussi bien
de I’eau libre que de I’eau liée en fonction de la teneur en eau du milieu. L’eau libre est piégée dans
les pores, de dimension de I’ordre du micrométre ou supérieure, sous forme liquide par des forces
d’origine capillaire. Dans ce cas, I’activité de I’eau ay, vaut 1. Lorsque toute 1’eau libre est évaporée
dans la phase gaz, I’ensemble des parois de la structure solide reste saturé en eau li¢e et le point de
saturation en eau liée est atteint. Pour 1’eau liée, 1’activité de 1’eau a,, devient inférieure a 1. Cette

eau est absorbée physiquement en couche multimoléculaire par des forces de type Van Der Waals
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ou de nature électrostatique sur, et parfois dans, les parois de la structure. Son évaporation nécessite
une énergie supplémentaire, notée AHp , qu’on appelle enthalpie de désorption de l'eau. Cette
grandeur est une fonction de la température et de l'activité¢ de I'eau a,,. Elle caractérise 1’énergie
permettant de désolidariser 1’eau liée des phases solides. Les eaux libre et liée sont donc
représentées par une seule phase mais de propriétés physiques et de structures moléculaires

différentes.

I1.1.5Le gaz

La phase gaz est un mélange d’especes gazeuses présentes initialement dans le déchet tel que le
dioxygene, le diazote et la vapeur d’eau, auxquelles s’ajoutent I’ensemble des productions lors de la
pyrolyse, de la combustion et de la gazéification. Il s’agit par exemple du dihydrogeéne, du méthane,
du monoxyde de carbone et du dioxyde de carbone. La description des phénomeénes de transferts
entre la phase gaz et les phases matiére organique et char fait apparaitre les réactions hétérogénes
représentatives du processus de gazéification. Notons que 1’ensemble de ces constituants gazeux
réagissent entre eux par le biais de réactions homogenes. En considérant les sept constituants cités
ci-dessus, le schéma réactionnel choisit pour 1’écriture du modele s’écrit (Figure 37) (H.K. Chelliah,

A. Makino, N. Araki, C.K. Law, 1996) :

CO+1% 0, - CO,
CO +H,0 - CO; +Hy
H, + 2 0, - H,O
CO; + H, » CO+H,0
CH;+20,- CO; +2 HO
CH4+ %20, > CO+2H;
CH4 + H,O - CO +3 H;

Figure 37 : Réactions homogénes prises en compte dans le modéle

Enfin, nous assimilons la phase gaz a un mélange idéal de gaz parfaits permettant ainsi une écriture
et une estimation plus simple de sa composition, de son enthalpie et des enthalpies de chacune des

especes gazeuses.
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La Figure 38 résume la composition du milieu :

- Matiere Organique

- Charbon

- Cendres Inertes
- Eau (libre+liée)

I:I Phase gaz multiconstituant

Figure 38 : Représentation a I’échelle du pore de la répartition des phases

Le milieu poreux étant maintenant caractérisé, nous pouvons modéliser les différents phénomeénes
de transport d’abord, a I’échelle des phases, puis a [’échelle locale grice a la théorie

d’homogénéisation par prise de moyenne volumique.

I1L.2Echelle des phases

Dans cette partie, les €quations descriptives des phénomenes sont établies phase par phase
(Whitaker 1986, Slattery 1999). Elles sont issues de la théorie de la mécanique des milieux continus

mono ou multiconstituant.

I1.2.1Phases solides

La description des différentes phases solides proposées dans le paragraphe précédent montre
qu’elles peuvent toutes étre traitées de maniére identique d’un point de vue transport interne : les
trois phases solides sont assimilées a des milieux monocomposants, rigides et homogenes. On ne les
distingue que par les différents types de réactions hétérogenes qu’elles subissent sur les interfaces
les reliant aux autres phases, ce qui implique des différences importantes sur les conditions aux
limites associées aux €quations de conservation, mais pas sur les équations elles-mémes. Ainsi, dans
le prochain paragraphe, nous considérerons une phase unique, symbolisée par I’indice « s » pouvant

représenter chacune des trois phases solides MO, CR ou CI
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11.2.1.a Hypothése de rigidité des phases solides

Hypothése 1 : les phases solides sont rigides.

La caractérisation du mouvement d’un corps solide en cinématique des milieux continus (Germain
P., Muller P., 1994) et sous I’hypothése de rigidité des phases solides nous permet d’exprimer la
vitesse d’une phase solide par :

v, = V() + w,(t) Ax s =MO,CICR 11.2-1

avec x le vecteur position et w(t) = V A x. L’équation (I1.2-1) devient s’il n’y a pas de rotation
comme dans notre cas :

v, = v,(t) s = MO,CICR 11.2-2

11.2.1.b Conservation de la masse

Les phases solides étant monocomposantes, 1’équation de conservation de la masse s’écrit

simplement :

0ps
ot

+V-(psvs) =0 s=MO,CICR 11.2-3
ou ps et v, représentent respectivement la masse volumique et la vitesse de la phase.

11.2.1.c Conservation de la quantité de mouvement

Comme on I’a vu précédemment, dans le cas d’un solide rigide en mouvement irrotationnel, la
vitesse est indépendante des variables d’espace et n’est plus fonction que du temps. Dans ce cas,
I’équation (I1.2-2) remplace 1’équation de conservation de la quantité de mouvement de la phase

solide qu’il n’est donc plus nécessaire de traiter ici.

11.2.1.d Conservation de I'énergie

La conservation de 1'énergie pour une phase monocomposante indéformable est donnée par le

premier principe de la thermodynamique soit :

D.~e
Ps (5)5
t

=—V-q,+¢, s=MO,CILCR 11.2-4

ou la dérivée particulaire associée a la phase solide s est définie par :
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. = 11.2-
o =5 F s *V0 s=MO,CLCR 5

Dans I’équation (I1.2-4) e, représente 1'énergie interne massique, g, est le flux surfacique d'énergie
et @, une densité volumique de taux d'énergie fournie par I'extérieur (ex: rayonnement microonde)
ou des phénoménes internes (ex: réactions chimiques).

Dans le cas d'une phase solide on peut égaler 1'énergie interne massique a l'enthalpie massique hy ,
ce qui permet d'arriver apres le développement de la dérivée particulaire a :

dpshs
ot

ap
+ V- (pshsv,) — h (—S +V-: (psvs)) =-V-q,+ ¢, s=MO,CICR 11.2-6

Jat

En appliquant la conservation de la masse (I1.2-3) a I'équation (I1.2-6) on obtient la simplification
suivante :

dpshs
ot

+ V- (pshvy) = —V-q, + @, s=MO,CICR 11.2-7

L'utilisation de la loi de Fourier pour décrire le flux surfacique d'énergie q, conduit a

q, = —A, VT, s = MO,CI],CR 11.2-8

ou Agest la conductivité thermique de la phase solide et T la température.

Ainsi en introduisant (I1.2-8) dans 1'équation de conservation de 1'énergie (I1.2-7) on obtient :
dpshs
Jt

+ V- (pshsvy — AVT,) = @, s = MO, CI, CR I11.2-9

A ce stade, nous venons d'introduire deux nouvelles inconnues lors de I'écriture de la conservation
de I'énergie : l'enthalpie massique et la température. Ces deux inconnues sont liées par la chaleur

massique en supposant que 1’enthalpie solide est uniquement une fonction de la température solide :

hs = hy(T,) s = MO,CI,CR 11.2-10
et
C. = (ahs) = MO, CL CR
s = aTS S = ) ) II.2'11

Hypothése 2 : la chaleur massique Cg est une constante.

Apres intégration de (I1.2-11), on obtient pour la phase solide:
hy — hsref = CS(TS - Tref) s = MO, CI,CR 11.2-12

ou hg y représente l'enthalpie massique a la température de référence Ty, choisie de fagon

arbitraire.
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I1.2.2Phase liquide

Les équations descriptives du mouvement de la phase liquide sont celles d’une phase continue
monocomposante.

I1.2.2.a Conservation de la masse
La phase liquide étant monocomposante nous pouvons écrire :

9
% +V-(pv) =0 .2-13

11.2.2.b Conservation du volume

Cette équation supplémentaire est nécessaire pour traiter I’inconnue qu’est la pression liquide
introduite lors de I’écriture de la conservation de 1’énergie (cf paragraphe 11.2.2.d). En effet, les
équations de conservation ne suffisent pas pour traiter ce terme.

On admet donc I’hypothése d’un mouvement isovolume pour la phase liquide.

Hypothése 3 : Le volume de la phase liquide se conserve.

V-, =0 11.2-14

L'hypothése suivante est admise:

Hypotheése 4 : la phase liquide est un fluide homogene,

Vp, =0 11.2-15

En injectant (I.2-14) dans I'équation de conservation de la masse (I1.2-13) sous I'hypothése 4, on
établit :
p; = cste I1.2-16

11.2.2.c Conservation de la quantité de mouvement

La conservation de la quantité de mouvement pour la phase liquide aboutit aux deux équations

vectorielles suivantes :
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o} =pg+V-0o 11.2-17
o =a’ 11.2-18

ou la dérivée particulaire associée a la phase liquide 1 est donnée par :

Doy _ 20

v 11.2-19
Dt oc T U 0

Dans les équations (I1.2-17) et (I1.2-18), g, est le tenseur des contraintes de la phase liquide.

Apres le développement de la dérivée particulaire de 1'équation (I1.2-17), on obtient :

dpv _
7 +V: (plvl®vl) =pg+ V- gl 11.2-20

ou @ représente 1’opérateur produit tensoriel définit ci-dessous.

Soient deux vecteurs a = a;e; et b = bje;, {e; i = 1,3} étant la base orthonormée du repére
galiléen dans lequel, la description est effectuée. a®bun tenseur d’ordre deux ayant pour
composante a;b; tel que a®b = a;b; e;®e; . On admet, ici et dans la suite du document, la

convention de sommation sur les indices muets.

11.2.2.d Conservation de I'énergie

Le premier principe de la thermodynamique conduit a :

D(l)el
P Dt =0;: Vvl -V q + P 11.2-21

Le terme o, : Vv, désigne la dissipation mécanique, double produit contract¢ du tenseur des

contraintes et du gradient du vecteur vitesse. La définition du double produit contracté : est rappelée
ci-dessous.

Soient deux tenseurs @ = a;;e;®e; et b = b;je;®e;, alors @ : b un scalaire tel que

a:b=abj .

De fagon analogue au développement de 1’équation de conservation de 1’énergie pour les phases
solides, on obtient pour 1I’équation (I1.2-22) apres avoir exprimé la dérivée particulaire :

dpie
at

+V- (plelvl) =0 Vvl +V- (AIVTI) + @ 11.2-22

On exprime I'énergie interne d'un liquide par
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e =h —— 11.2-23
Py

ou h;et P, représentent respectivement I'enthalpie massique et la pression de la phase liquide.

Or, pour la phase liquide, le tenseur des contraintes est donné par :
g=-hl+tt 11.2-24
avec Iet T; respectivement le tenseur identité et le tenseur des contraintes visqueuses. En

développant (I1.2-22) en tenant compte de (I1.2-23), (I1.2-24) et de la conservation de la masse
(I.2-13), on peut écrire

oph DyP
% +V: (plhlvl) = gl : VU[ +V: (AIVTZ) + @ + % I1.2-25
D(l)Pl

ou T;: Vet sont respectivement la dissipation visqueuse et la puissance volumique

Dt

réversible des forces de pression. L'hypothése classique suivante est admise.
Hypothése 5 : la dissipation visqueuse et la puissance volumique réversible des forces de pression

sont négligeables (Whitaker, 1977 ; Porras, 2005).

On obtient donc :

dphy
Jat

+ V- (plhlvl) =V- (AIVTI) + @ 11.2-26

Comme pour les phases solides, I'enthalpie massique et la température sont liées par la chaleur

massique en supposant que 1’enthalpie de la phase est uniquement une fonction de la température

liquide:
h; = hy(T}) 11.2-27
et
ok,
Cp, = (—) ]
n =57, , 11.2-28

Hypotheése 6 : la chaleur massique de la phase liquide est constante.

Cette hypotheése mene a I’expression suivante pour I’enthalpie.

h—hy, =Cp, (T, = Trer ) — AHp (T, ay) 11.2-29

ou hy..r représente l'enthalpie massique a la température de référence T.r choisie de fagon
arbitraire et AHp (T}, a,,) l'enthalpie de désorption de l'eau liée. Il s’agit d’une fonction de la

température et de l'activité de 1'eau a,,. Cette enthalpie est nulle pour 1’eau libre.
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I1.2.3Phase gaz
Les équations descriptives du mouvement de la phase gaz sont les équations classiques issues de la
mécanique des milieux continus multicomposants.
11.2.3.a Conservation de la masse d’une espéce

On écrit la conservation de la masse pour chaque constituant de la phase gaz, pour une phase gaz

multiconstituant soumise a des réactions homogenes (Whitaker, 1987a).

dpe
ot

+V-(p,v,) =71, Poure=1,...,Ne 11.2-30

ou 7, est le taux volumique de production ou de disparition du constituant e par réaction chimique
homogéne. Ce terme est un terme global prenant en compte 1’existence possible de plusieurs

réactions intervenant dans la création ou la consommation d’un constituant e.

On prend pour définition de la masse volumique et du flux de masse du mélange les expressions

suivantes :
Ne
Py = Z Pe 11.2-31
e=1
Ne
PgVg = Z Pe Ve 11.2-32
e=1

ou v, est la vitesse barycentrique massique du melange.

La sommation des équations de conservation de la masse de chaque constituant nous permet d'écrire

I'équation classique de conservation de la masse de la phase gaz :

Ne

dp

a_t;g_l_v (pgvg) =Z‘r‘e 11.2-33
e=1

Selon le postulat de Truesdell (1969), on a :
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Ne

Z 7, =0 11.2-34

e=1

On retrouve ainsi I’équation de conservation de la masse de la phase gaz

)
% +V-(pgvy) =0 11.2-35

Cette équation est donnée a titre indicatif. Elle ne constitue pas une nouvelle équation puisqu’elle

n’est pas indépendante des autres équations de conservation de la masse.

11.2.3.b Equations d’états

es équations d’états sont introduites afin de fermer notre probléme en raison de l’inconnue de
L t d’état t introduit fin de fe t bl de I d
pression du mélange gazeux. Lors de la description du milieu poreux nous avons considéré la phase

gaz comme un mélange idéal de gaz parfaits, d’ou :

_ MFe P =1,...,N
Do = RT, oure =1,...,Ne 11.2-36
et
Ne
P, = Zpe 11.2-37
e=1

ou M, est la masse molaire, P, la pression partielle et T, la température du constituant e avec R la
constante des gaz parfaits.
11.2.3.c Conservation de la quantité de mouvement

Un premier formalisme est obtenu en écrivant la conservation de la quantité de mouvement de

chaque espece du mélange.

11.2.3.c.i Conservation de la quantité de mouvement des Ne constituants e

L'écriture de la conservation de la quantité de mouvement pour un constituant e conduit a (Slattery,

1981 ; Whitaker, 1987),
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Ne
Deyve .
Pe Dt :Pe9+V'ge+ Pej+re(ve_ve) Poure=1,...,Ne 11.2-38
j=1,j+e
o, =0,7 I1.2-39
avece
D 90
(&) _
Dt at 0

Les termes v, et v, désignent respectivement la vitesse du constituant e et la vitesse du constituant
¢ produite par réaction chimique, P,; est la force par unit¢ de volume exercée par le constituant j

sur le constituant e, @, est le tenseur des contraintes du constituant e.

En développant la dérivée particulaire et en écrivant sous forme conservative I'équation (I1.2-38), on
a:

Ne

+V-(pev ®v, — ) Ped + 2 P, +7v, Poure=1,...,Ne I1.2-41
j=1,j+e

0pe Ve
ot

L’impossibilité d’exprimer, voire de définir, pour chaque espece, le tenseur g, oblige a chercher un

autre formalisme issu des équations (II.2-41). La somme fournit la conservation de la quantité de
mouvement du mélange. Les Ne-1 autres équations indépendantes nécessaires sont données par

I’expression des flux diffusifs. Ici les lois de Fick généralisées sont retenues.
11.2.3.c.ii Conservation de la quantit¢ de mouvement du mélange
gazeux et loi de Fick généralisée

En effectuant la sommation des équations de conservation de la quantit¢ de mouvement de

l'ensemble des constituants, on obtient I'équation de conservation pour le mélange soit :

Ne
dpe.
z Pe¥ +ZV PV RV, — Zpeg+z Z Pe]+2rv 11.2-42

e=1 e=1j=1,j+*e

Sachant qu'il ne peut pas y avoir de perte ou de création de quantit¢ de mouvement au sein du

mélange phase gaz selon le postulat de (Truesdell, 1969) on a donc :
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Ne Ne
SN by o 24
e=1j=1,j+e
Ne
Z v, =0 11.2-44
e=1

En introduisant dans 1'équation (I1.2-42) les définitions de la masse volumique du mélange (I1.2-31)

et la vitesse barycentrique du mélange (I1.2-32), on peut écrire :

dp,v
4V (py v, @y, — 0y) = pyg 11.2-45

Avec g, le tenseur des contraintes de la phase gaz défini par Truesdell (1969) et Whitaker (1987) :

Z9 = i (ge = pe(ve - vg)®(ve - vg)) 11.2-46
e=1

respectant

— T
=9 11.2-47

I

On introduit la loi de comportement suivante pour definir le tenseur des contraintes g, :

gy ="hHlI+ 1, 11.2-48

Les équations de conservation (I1.2-41), constituent une base rigoureuse sur laquelle on peut
s’appuyer pour établir les équations de Fick généralisées. En particulier le terme Z?’fl' jze Pej doit
étre traité avec attention puisqu’il est significatif des phénomenes de diffusion. En reprenant des
idées issues de la théorie cinétiques des gaz dilués de Maxwell, Whitaker (1987b) propose un

modele simple pour ces forces diffusives et 1’injecte dans 1’équation (I1.2-41), de sorte que I’on

obtient :
apeve_l_v_( V. Qv —O')=
at pe e e :e
X X: 11.2-49
peg+ZRg 5 L (v —v,)+7,v; Poure=1,...,Ne
oi

j*e
ou D,; est le coefficient de diffusion pour la paire d’espece e-j, X, et X; sont les fractions molaires

des especes e et j.
Par une analyse des ordres de grandeurs de 1’équation (I1.2-49), Whitaker (1987b) et Porras (2005)

démontrent alors que, dans le cas ou la diffusion est prépondérante, 1’accélération locale,
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I’accélération convective, les effets de la gravité et de la viscosité sont négligeables, et aboutissent

aux relations de Stefan-Maxwell qui s’écrivent :

XX
VX, = z D (vj —ve) Poure =1,...,Ne 11.2-50

j #e e

Il est alors possible de montrer I’équivalence entre ces relations et les lois de Fick généralisées pour
un mélange gazeux (Taylor and Krishna, 1993; Krishna and Wesselingh, 1996; Quintard et al.,
2006). Dans la suite, nous faisons la choix de ce formalisme et I’expression des coefficients de la loi
de Fick généralisée est directement obtenue a partir des coefficients de diffusion de Stefan-Maxwell
(Quintard et al., 2006).

Pour notre mélange gazeux nous avons donc :
Ne—1
Pk
pe(ve —v,) = —p, Dekvp— Poure = 1,...,Ne 11.2-51
g

avec D, le coefficient de diffusion de l'espece e par rapport a ’espece k au sein du mélange
gazeux. Notons que les Ne équations de Fick généralisées nous permettent de remplacer seulement
Ne-1 équations de conservation de la quantité de mouvement (I1.2-41). En effet, les définitions de la
masse volumique (I1.2-31) et de la vitesse barycentrique (I1.2-32) de la phase gaz imposent

nécessairement que la somme des flux diffusifs soit nulle :

z —pg z DekV— = 11.2-52

En résumé, les Ne équations de conservation pour chaque constituant (II.2-41) sont remplacées par
la conservation de la quantit¢ de mouvement pour le mélange (I1.2-45) et Ne-1 équations de Fick

généralisées (I11.2-51).

11.2.3.d Conservation de I'énergie

Pour I'écriture de la conservation de 1’énergie nous faisons I'hypothése suivante.
Hypothése 7 : I’équilibre thermique implique 1'égalité des températures de chaque espéce du

mélange gazeux.

T, =T

g Poure =1,...,Ne 11.2-53

avec T, et Ty respectivement les temperatures de chaque constituant € et du mélange.
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Grace a I'hypothése 7, il est possible d'écrire la conservation de 1'énergie avec une équation unique.

Sous sa forme enthalpique (Slattery, 1981 ; Whitaker, 1977), nous avons :

P Ne Ne
%(Z pehe) +V- (Z pevehe> =
pyr ) -

—Veagto,+— Vo, + Pe(ve vy)- g 11.2-54

D 1
(g) Pe ( _ vg)z

T Dt Li2p,
avec
D ()
(g)
— v 11.2-55
Dt at vy *VO0

Dans la suite de ce travail, nous considérerons les restrictions suivantes (Whitaker, 1977).
Hypothése 8 : (g) et PR Vv, exprimant respectivement la variation d'énergie due au travail des

forces de pression et la dissipation visqueuse interne au mélange gazeux sont négligeables face aux

autres termes de I’équation de conservation de 1’énergie.

Hypotheése 9 : La dérivée particulaire d'énergie cinétique diffusive est supposée négligeable :
yp p g q pp ghg

Ne
Dg) 1p. (
e

Py —— ——v—v)Z—O 11.2-56
9 Dt L2 pg g ’

Le travail des forces volumiques diffusives est nul du fait de la définition (I1.2-32) :
z pe(ve —v,)-g=0 11.2-57
Ainsi la conservation de I'énergie s'écrit en introduisant la loi de Fourier pour la conduction :

9 Ne Ne
&<Zpehe)+v-(2pevehe> =V-(,VT,) + ¢, 11.2-58
e=1 e=1

Enfin on suppose qu’il existe une équation d’état reliant 1’enthalpie massique et la température, de

la forme :

h, = h, (Tg) Poure=1,...,Ne I1.2-59
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Avec pour définition de la chaleur massique :

— 1. Ne Cp =2k
poure =1,...,Ne p, = BTg 11.2-60
Ainsi on peut écrire :
Tg
poure=1,...,Ne h, = heref + j Cpe(Tg)dT I1.2-61
Tref

ou heref représente ’enthalpie massique a la température de référence Ty.r choisie de fagon

arbitraire pour tous les constituants gazeux a 1’exception de la vapeur d’eau. En effet le choix de la

référence liquide conditionne 1’écriture de 1’enthalpie de la vapeur.
ho,,, =y, + AH,(Trer ) 11.2-62

avec AH, (Tre f) I’enthalpie de vaporisation a la température de référence.

La description des phénoménes de transport au sein du milieu poreux s’achéve par la caractérisation
des conditions aux interfaces entre les différentes phases. Il s’agit des conditions limites classiques

entre milieux continus (Slattery, 1999).

I1.2.4Conditions aux interfaces

Considérons deux phases continues o et 3, séparées par une interface A,g animée d’une vitesse que
I’on notera wep. Il existe globalement deux types de conditions aux limites entre deux milieux
continus : la continuité des flux et la continuité des scalaires.

La continuité des flux de matiere, de quantité de mouvement et de chaleur traversant 1’interface
constituent les conditions limites naturelles. Ces relations peuvent étre démontrées a partir de
I’écriture des équations de conservation dans chacune des phases (Slattery, 1999 ; Slattery 1993).
Les expressions mathématiques des conditions limites sont listées ci-dessous:

Continuité du flux de matiére pour une espece e, e = 1,..,Ne
Pea (vea — Waﬁ) "Ngg = Pep (Ve/z - Waﬁ) "MNyg + Tegp 11.2-63

OU Teqp représente le taux surfacique de production/disparition du constituant e par réaction

hétérogene sur I’interface of3. Bien entendu, pour les espéces non impliquées dans des réactions
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hétérogenes, ce terme est nul. A noter que lorsque ce constituant n’est présent que dans une seule
des deux phases (par exemple o) la concentration massique peg s’annule, le second membre est

alors amputé du premier terme et 1’équation précédente devient :

Pea (vea - Waﬁ) Ny =Teqp € = 1,..,Ne 11.2-64

En prenant en compte la définition de la vitesse barycentrique d’une phase (11.2-32), la somme des

¢quations (II.2-63) sur I’ensemble des composants ameéne a la continuité des flux de matiére totale :
Ne

Pa (Ve —Wap) g = pg(vp —Wp) ngp + Z Teap 11.2-65

e=1
Bien entendu, de méme qu’on ne peut créer ou perdre de la matiére au sein d’une phase, on ne peut

pas non plus en créer ou en perdre sur I’interface A,g, et on doit nécessairement avoir

Ne

z Toap =0 11.2-66

e=1
de sorte que la continuité du flux de maticre total traversant une interface s’écrit finalement :

Pa (va - Waﬁ) Ny = Pp (Vﬁ - W[g) ‘Nyp 11.2-67

Continuité du flux de quantité de mouvement
PaVq (Va - waﬁ) Map —0g "MNgp =
1 1 11.2-68
pevp(Vp —Wp) *Map — Gg Mg + 0<R—+R—>
1 2
Le dernier terme du membre de droite de cette équation représente la contribution des efforts de
tension superficielle () au sein de I’interface. Ils seront nuls ou négligeables dans tous les cas autre
que celui de I’interface gaz/liquide, lorsque les rayons de courbure principaux R; et R, restent
faibles (R;, Ry < 10um). A noter que lorsqu’une des deux phases est rigide, le tenseur des
contraintes au sein de la phase n’est pas défini et cette équation n’a plus lieu d’étre traitée.
Continuité du flux de chaleur

o entre deux phases monocomposant :

Pa N (va - Waﬁ) "MNep — Ao VT, - Nog = Pp hﬁ (’U[; - Wﬁ) "MNep — /1,8 VT[? "MNyp 11.2-69

o entre une phase monocomposant (o) et une phase multicomposant (f3) :
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Paha (va - Waﬁ) "MNgp — A VT "Mgp =
Ne

Z(peﬂ hog (Ve = W) * Ttap) = A5 VTg * T

e=1

11.2-70

L’autre type de conditions limites concernent la continuité de certaines grandeurs scalaires,
provenant de [I’introduction d’une hypothése supplémentaire, en général 1’équilibre
thermodynamique local sur I’interface (Slattery, 1999) qui se traduit par :

L’équilibre thermique

T, =Tg surAg 11.2-71

L’équilibre mécanique, qui s’exprime par la continuité des vitesses tangentielles entre les

deux milieux

Vo t=vp -t surdgyg 11.2-72

ou t est un vecteur tangent a I’interface. Cette équation est aussi connue sous 1’appellation
de « condition d’adhérence » entre les deux milieux o et f3.
L’équilibre chimique des constituants présents dans les deux phases

UHeq = Hep  SUT Aaﬁ 11.2-73

ou [le(a,p) représente le potentiel chimique de 1I’espece e dans la phase o ou f.

Maintenant que le cadre général des conditions aux limites entre deux phases est donné, étudions

chaque interface au cas par cas.

11.2.4.a Interfaces liquide(l) /solides(s) Ass

Les phases solides sont non miscibles dans la phase liquide. En I’absence de réactions hétérogenes

vers la phase liquide le flux de maticre traversant I’interface est nul et d’apres I’équation (I11.2-67),

ona:
ps(vs —wg) ng =0 pours=MO,CICR 11.2-74
pi(v; —wg) n, =0 pours=MO,CILCR 11.2-75
avec ng; = —n, la normale sortante a la phase solide.
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La phase solide étant indéformable, la continuité du flux de quantité de mouvement (I1.2-68) ne

s’applique donc pas dans ce cas.

Le flux de matiére étant nul, 1I’équation (I1.2-69) se simplifie pour donner :

(A VTY) - ng = (4, VT)) -y pours = MO, CI,CR 11.2-76
1.€ la continuité du flux de chaleur est celle d’un flux conductif.

L’hypotheése de 1’équilibre thermodynamique sur les interfaces se traduit par la continuité des
températures et des vitesses tangentielles entre le liquide et les solides. D’apres 1’équation (11.2-71),

on peut alors écrire :

T, =Tyo 11.2-77
Tl = TCI II.2'78
Ty = Tcr 11.2-79

La condition d’adhérence (I1.2-72) entre les phases aboutit a I’égalité des vitesses tangentielles :
v,-t=v,-t pours = MO,CI]CR 11.2-80

avec t le vecteur unitaire tangent a 1’interface.

11.2.4.b Interface gaz(g) /liquide(l)

On suppose que I’interface gaz/liquide est imperméable aux espeéces gaz autre que la vapeur d’eau.

La continuité des flux de matiere (I1.2-67) s’exprime donc par

pe(Ve —Wiy) my =0 Ve £ v 11.2-81
Pl (vl - ng) Ny = Py (vv - wlg) Ny, 11.2-82
avec N,y = —MNg;, Wy, représentant la vitesse de Iinterface liquide/gaz.

L’écriture de la continuité du flux de quantit¢ de mouvement (I1.2-68) entre I’interface liquide/gaz

aboutit a :

1 1 ) 11.2-83

plvl(vl - ng) -nlg +gl -nlg = pgvg(vg — ng) ' Tllg +gg ' Tllg + O'(R—1+R—2

La continuité du flux de chaleur entre les deux phases s’écrit, d’apres (11.2-69)
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11.2-84

g

(Plhl (vl - ng) - AIVTI) . nlg = ( pehe (ve - ng) - AgVTg> . nlg

e=1,Ne

L’hypothése de I’équilibre thermodynamique sur I’interface gaz/liquide implique la continuité des
températures, des vitesses tangentielles et des potentiels chimiques de 1’eau, seul constituant présent
dans les deux phases. On a donc, d’apres (11.2-73)
U = Uy 11.2-85
L’écriture de 1’équilibre thermique (I1.2-71) implique
T, =T, 11.2-86
La condition d’adhérence traduisant 1’équilibre mécanique entre ces deux phases s’écrit d’apres

(11.2-72)

-t 11.2-87

11.2.4.c Interface gaz(g) /solides(s) Ags

Lors de la dégradation thermique du déchet par pyrolyse, la production de gaz est modélisée par le
biais de réactions hétérogénes a I’interface gaz/matiere organique. De la méme maniere, on peut
exprimer 1’ensemble des réactions de combustion et de gazéification a I’interface gaz/char.
L’écriture de la continuité du flux massique a ces interfaces fait donc apparaitre les taux de
réactions hétérogenes de pyrolyse du déchet, de combustion et de gazéification du char (cf
paragraphes IL1.1 et I1.1.2). Ces taux sont trouvés sous la forme générique 7¢4p dans le modele
général de conditions aux limites entre deux milieux continus présenté précédemment (I11.2-63). A
cette échelle nous ne disposons d’aucune donnée permettant d’expliciter ces réactions. En effet
I’expérimentation nous apporte uniquement une information volumique et il n’existe pour I’heure
aucun modele théorique a 1’échelle des phases. Ceci ne pose pas de probléme pour I’écriture du
modele a I’échelle locale car nous ne nous intéresserons qu’a la moyenne sur le VER (cf chapitre

IIT). On pourra alors utiliser un modele comme celui proposé par Thurner and Mann (1981).

11.2.4.c.i Gaz/Matiere organique (MO) Amog

Cette interface est le lieu de la pyrolyse du déchet. L’écriture de la continuité du flux massique fait
apparaitre les termes de production de gaz et de consommation de MO par réactions hétérogenes.
La phase MO étant monoconstituante, I’équation de continuité du flux de MO a travers I’interface

s’écrit, d’apres 1’équation (11.2-64),
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Pmo (vMO - WMOg) "Mmog = TMmoyg 11.2-88

OU T4 Teprésente le taux volumique de pyrolyse sur I’interface gaz/MO. De mé€me, pour la phase
gaz, étant donné que le constituant e n’est présent que dans cette phase, la condition de continuité
du flux de matiére pour une espéce e s’écrit directement sous la forme (I.2-64). Aprés avoir

identifi¢ g a a et MO a 3, on a donc :

Pe (ve - WMOg) "Ngmo = Temo Poure=1,...,Ne 11.2-89

En effectuant la somme sur tous les constituants présents dans chacune des deux phases, des deux

derniéres équations, on aboutit a la continuité du flux total de matiére traversant I’interface g/MO :

Ne
Pmo (vMO - WMOg) "Myog = Z Pe (ve - WMOg) "Ngpo 11.2-90
e=1
avec, implicitement :
— 11.2-91
Temo = —TMmoyg

e=1,..,Ne
Comme pour les interfaces liquide/solides la continuité du flux de quantit¢ de mouvement ne
s’applique pas ici.

La condition de continuité du flux de chaleur pour une espece e s’écrit directement sous la forme

(I1.2-70). Apres avoir identifié g a o et MO a 3, on a donc:

(pMO h'MO (vMO - WMOg) - }{MovTMo) ' nMOg 11.2-92
= < Z pehe(ve - WMOg) - AgVTg> "Muyog
e=1,Ne

L’hypotheése d’équilibre thermique implique

Tyo =Ty 11.2-93

La traduction de la condition d’adhérence s’écrit

Vo "t =, t 11.2-94

- 86 -



CHAPITRE II : Modélisation

I1.2.4.c.ii Gaz/Charbon (CR) Acrg

La description des conditions limites entre ces deux interfaces, permet 1I’introduction des réactions
hétérogénes de combustion et de gazéification du char par le gaz. Le constituant char étant présent
uniquement dans la phase CR, la continuit¢ du flux massique, écrite en (I1.2-64), donne

directement :

Pcr (vCR - WCRg) "Ncrg = TeRry I1.2-95

ou 7epgrepresente le taux volumique de disparition de CR par combustion et gazeification. Pour la
phase gaz, il vient :

Pe (ve - wCRg) ) ngCR = recrcomb + Tecrgaz é Poure =1,...,Ne 11.2-96

Avec, le taux global de réaction hétérogéne qui est cette fois-ci, la somme des contributions dues a

la combustion et a la gazéification :

poure =1,..,Ne Teer = Tocr 0, T Tecr goy s 11.2-97

En effectuant la somme sur tous les constituants présents dans chacune des deux phases, des deux

derniéres équations, on aboutit a la continuité du flux total de matiere traversant I’interface g/CR
Ne
Pcr (vCR - WCRg) "Nepg = Z (Pe (Ve - WCRg)) "Nepg I1.2-98
e=1

avec, la encore, une relation implicite sur les taux de réaction, provenant de (I1.2-98) :

g Tecr comb + recrgazé = —Tcry 11.2-99
e=1,..,.Ne

Ici aussi, la continuité du flux de quantité de mouvement ne s’applique pas.

L’écriture de la continuité du flux d’énergie conduit a :

(pcrhcr(Ver — Werg) — AckVTer) * Ticrg

= < z Pehe (ve - WCRg) - AgVTg> "MNcpy

e=1,Ne

11.2-100

Sur cette interface, ’hypothese d’équilibre thermique impose d’une part (I1.2-71) qui s’écrit ici
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Ter =Ty 11.2-101

ainsi que la condition d’adhérence qui s’exprime par la relation suivante :

Vep"t=v,-1 11.2-102

I1.2.4.c.iii Gaz/Cendres inertes (Cl) Acig

Le caractére inerte nous permet, en partant de 1’équation de continuité¢ du flux d’une espéce a

travers une interface (I11.2-64), d’aboutir directement a :

pci(ver —werg) *ngrg =0 11.2-103

De méme pour la phase gaz :

pe(Ve —wery) ney =0 e=1,..,Ne 11.2-104

Une fois encore, la continuité du flux de quantit¢ de mouvement ne peut pas étre écrite ici.

La continuité du flux de chaleur donne, d’aprées (I1.2-70)
(pcrhci(ver —weig) = A VTg) * gy = (Z pehe(Ve —weig) — 4 VTg) ‘Mg 11.2-105
e
ce qui, en prenant en compte les équations (I1.2-103) et (I1.2-104) améne a :
AciVTer =g = VT, gy 11.2-106

c'est-a-dire, la continuité des flux conductifs a travers 1’interface.

Les conditions d’équilibre thermique et d’adhérence, nous donne :

Ter =Ty 11.2-107
et
Vet t=v,t 11.2-108

11.2.4.d Interfaces solide /solide

11.2.4.d.i Matiere organique(MO)/Char(CR) Avocr

Lors de la pyrolyse, la mati¢re organique est dégradée thermiquement produisant ainsi du char (cf
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paragraphes II.1.1 et I1.1.2). La continuité du flux massique entre les deux phases solides (I1.2-67)
fait apparaitre le taux de production de charbon et le taux de consommation de mati¢re organique

décrits par des termes de réactions hétérogenes, on obtient alors :

Pmo (Wmo — Wumocr) * Mmocr = Tmocr 11.2-109

0cr(Wer — Wyocr) " Mermo = —TMocR 11.2-110

Les solides sont indéformables donc 1’écriture de la continuité de la quantité de mouvement est

impossible.

La continuité du flux d’énergie (I1.2-69) entre les deux phases solides s’écrit :

(omohmo Wmo — Wuocr) — AmoVTuo) * yocr I1.2-111

= (pcrhcr(Wcr — Wimocr) — AckVTcr) * Myocr

La continuité des scalaires entre ces deux phases donne sous I’hypothése d’équilibre thermique et
avec la condition d’adhérence :

Tmo = Tcr 11.2-112
et

vMO 't = vCR N A 11.2-113

11.2.4.d.ii Matiére organique(MO) ou charbon(CR) / Cendres
inertes(Cl)

Les conditions aux limites €tant identiques pour les interfaces CI/MO et CI/CR, leur traitement est
synthétis¢ dans un méme paragraphe, en utilisant I’indice générique « s » pour les phases MO et
CR. Ainsi, aucun transfert de matiére n’ayant lieu entre ces deux phases solides, la continuité des
flux massiques (I1.2-67) aboutit a :

ps(Ws — W) “ngep =0 pour s = MO,CR 11.2-114

pci(Wer —Wyep) "N =0 pours = MO, CR 11.2-115
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La continuité du flux de chaleur exprimé en fonction de (I1.2-69) donne, en tenant compte de

(I1.2-114) et (11.2-115) :
ASVTS ‘Nger — ACIVTCI ‘N pour s = MO, CR

Les équilibres thermique et mécanique entre les deux phases se traduisent par
Ts =T¢ pour s =MO,CR
et

vy t=vy 't pours=MO,CR
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I1.2.5Récapitulatif des équations a I’échelle des phases

Phase liquide

Conservation de la masse % +V-(pv) =0 (I.2-14)

Conservation du volume p; = cste (I1.2-16)

Conservation de la quantité de mouvement

LY (pv,®v) = pig + V- g (11.2-20)

avec o= ng (11.2-18)

et g=-Pl+1T (11.2-24)

Conservation de 1’énergie % + V- (pihv) =V- A, VT) + ¢; (I1.2-26)
avec hy =l = Cp/(T) = Trer) — AHp(T}, @) (I1.2-29)

Phases solides pour s=MO, CI. CR

Conservation de la masse % +V-(psvs) =0 (I1.2-3)

Conservation de la quantité¢ de mouvement

Vs = V() (IL2-2)
Conservation de 1’énergie % + V- (pshsvg — AVT,) = g (I1.2-9)
avec hs = hg,,, = Cs(Ts — Trer) (I1.2-12)
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Conservation de la masse
avec

Equations d’états

et

Phase gaz multiconstituant

dpe
a_i‘l'v'(peve) =T

Ne —
e=1Te =0
_ McP,

Pe = 7r—
)
— \'Ne
pg = Lie=1Pe

Conservation de la quantité de mouvement

avec

et

avece

Conservation de I’énergie

avece

dpgv
4V (psva®Yy ~ 25) = pog

% =2y

g9 =—hIt T

Fy = Py A

pe(vVe —vy) = —p, Zﬁﬁ[lDekVZ—: pour e=1,...,Ne

— V'Ne
pgvg - Zezl Pe Ve

0
E(Zg& pehe) +V- ( gﬁl pevehe - AgVTg) = Pg

poure=1,...,.Ne h,=h,  + fTTngpe(Tg)dT

(IL.2-30)
(IL2-34)

(I1.2-36)

(I1.2-31)

(11.2-45)
(11.2-47)

(I1.2-48)

(I1.2-51)

(I1.2-32)

(I1.2-58)

(11.2-61)

Les phases sont liées par le jeu de conditions aux limites explicité au paragraphe 11.2.4.
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I1.3Echelle locale

La description a 1’échelle des phases du paragraphe précédent constitue une représentation
idéale des mécanismes mis en jeu au sein du lit de déchets. Néanmoins, la résolution a cette échelle
n’est théoriquement possible qu’a condition de connaitre la répartition exacte de chaque phase a
chaque instant. L’hétérogénéité des phases solides, leur perpétuelle évolution au cours du temps
induites par le phénomene de gazéification, 1’évolution de la phase liquide associée a 1’évaporation
sont autant de parametres empéchant la connaissance de cette répartition géographique. La prise de
moyenne volumique est une technique de changement d’échelle qui permet de s’affranchir de la
donnée précise de la structure interne du milieu. L’ensemble des équations associées a chacune des
phases est intégré sur un volume élémentaire représentatif (V.E.R) noté V. Les équations moyennées
ainsi obtenues gerent les évolutions des moyennes des quantités physiques, intégrales sur le V.E.R
des valeurs des quantités a 1’échelle des phases (Gray, 1975 ; Whitaker, 1977, 1999 ; Slattery,
1981).

I1.3.1 La prise de moyenne volumique

Par le biais du changement d’échelle, notre milieu hétérogéne devient un milieu homogene
¢quivalent. Cette méthode de changement d’échelle est applicable aux milieux vérifiant la condition
suivante,

ls, ll' lg KLKr«lL 11.3-1

ou lg, l; et 1 sont les dimensions caractéristiques des phases solides, liquide et gaz, r étant le rayon
du VE.R et L la dimension caractéristique du milieu. La premiere partie de I’inégalité assure une
taille de V.E.R suffisamment grande pour que la valeur de la moyenne d’une grandeur ne dépende
pas de I’hétérogénéité microscopique. La seconde partie permet d’assimiler un V.E.R, a 1’échelle

locale, a un point géométrique.

On distingue deux moyennes définissant la valeur locale d’une grandeur f;, associée a une phase o
en un point du milieu homogéne équivalent :

- la moyenne de phase a définie par
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-1
f,== d 3-
o vafa \ 11.3-2

- la moyenne intrinséque de phase o définie par
e f f, d 1.3-3
= — A4 3-
a Va v a

avec ici V le volume de la phase a (0=MO, CI, CR, 1, g) inclus dans le V.E.R.

I1.3.2Nouvelles inconnues de la prise de moyenne volumique

Les deux moyennes précédemment décrites sont liées entre elles par

f,=¢,f¢ 11.3-4
ou la fraction volumique de la phase a, €,, est donnée par :

& =— a=MO,CI,CRIg I1.3-5

A T’¢chelle locale, le V.E.R devient un point géométrique et ainsi les fractions volumiques

deviennent des variables de la description liées par la loi de répartition des volumes du fait du

2 € =1 11.3-6

a

caractere multiphasique du milieu :

Soit dans notre cas :

Emo +Er tecrHE g =1 11.3-7

On observe donc que la technique d’homogénéisation introduit, a 1’échelle locale, cinq inconnues
supplémentaires par rapport a I’échelle des phases, liées par I’équation (I1.3-7). Un déficit de quatre
équations doit donc étre comblé. Trois d’entre elles peuvent étre trouvées en remarquant que le
caractére rigide des phases solides (v = vg4(t)) implique nécessairement la conservation du

volume de ces phases :
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V-(vy) =0 s=MO,CICR 11.3-8

Sous I’hypothése peu contraignante de phases solides homogenes (Vps = 0), 1’équation (I1.3-8)
devient :

ps = cste s = MO, CI,CR 11.3-9

La prise de moyenne de ces trois équations fournira donc trois relations supplémentaires. La
derniére sera trouvée dans le lien classique entre la pression des phases liquide et gaz via la pression

capillaire.

I1.3.3Théoremes généraux

Ici seront présentés les outils mathématiques de la prise de moyenne utilisés par la suite pour
I’écriture du modele a I’échelle locale a partir de 1’échelle des phases. Les résultats de Gray (1975),
Whitaker (1977) et Slaterry (1999) nous permettent d’énoncer les théorémes généraux de la prise de

moyenne volumique.

11.3.3.a Théoréme de transport

Soit f, une grandeur scalaire associée a la phase a d’un milieu multiphasique. On peut écrire :

of, Df,
ot Dt

1
v f fuwesngdA  oa=MO, CI, CR, |, g avec p#a, I1.3-10
A

ou I’indice P} balaye les phases différentes de a, w,g représente la vitesse de Iinterface Aqg et ngp le
vecteur normal a I’interface. De plus, le V.E.R étant considéré comme fixe dans I’espace, on peut

remplacer la dérivée particulaire d’une fonction par sa dérivée partielle (Whitaker, 1977), d’ou :

ofs 0fc 1
E = E - v z L fawaﬁ-naBdA
ap

B+a

11.3-11

Cette équation étant la forme finale du théoréme de transport.
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11.3.3.b Théorémes du gradient et de la divergence
Soit f, une grandeur scalaire associée a la phase o d’un milieu multiphasique, alors :

. 1
VE,=VF, + Z y J fnopdA 113-12
B+a Aap

Soit f, une grandeur tensorielle d’ordre 1 (vecteur) ou 2 associée a la phase o d’un milieu

multiphasique, alors :

11.3-13

_ 1
VI,=V.f, + Z Vf £, - ngpdA
B#a Aap

11.3.3.c Décomposition de Gray

La décomposition de Gray permet de définir toute grandeur physique f, comme la somme de la

moyenne intrinséque de la phase et de sa déviation spatiale, notée f,. Cette déviation spatiale

représente 1’écart entre la grandeur et la moyenne intrinseque de la phase dans le V.E.R, d’ou :
f,=f,"+f, 1L.3-14

Cette décomposition permet d’exprimer la moyenne du produit de deux grandeurs physiques en

fonction du produit des moyennes. Ainsi pour deux grandeurs physiques f, et gy, on a :

foga=fy BatfuBa = [uBa"+fxBa 11.3-15

On supposera ici pour certaines fonctions F que leurs moyennes sont €gales aux fonctions de la
moyenne des variables, sous I’hypothese de négliger pour ces fonctions les déviations des variables

par rapport aux moyennes des variables soit :

SiX; LxfVi=1n  F(xq,xp,..,x,)* = F(&{, %5, ..., X)) 11.3-16
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I1.3.4Equations de conservation du volume

11.3.4.a Phases solides

Nous allons donc nous employer a décrire le milieu homogéne équivalent & partir des équations a
I’échelle des phases. L’intégration de 1’équation de conservation du volume pour les phases solides
(I.3-9) sur le VER nous donne directement :

ps = pg = cste pours = MO, CI, CR 1.3-17

Les équations de conservation du volume des phases solides, apres prise de moyenne (I1.3-17)
constituent trois nouvelles équations associé¢s a trois des cinq nouvelles inconnues que sont les

fractions volumiques, caractéristiques de la prise de moyenne volumique.

11.3.4.b Phase liquide

En effectuant le méme traitement pour la phase liquide que sur les phases solides la conservation du

volume au cours du mouvement a I’échelle locale s’exprime

pt = p; = cste 11.3-18

I1.3.5Lois thermodynamiques et hypotheses

11.3.5.a Equations d’états

En appliquant la relation sur la moyenne d’une fonction de variables (I1.3-16) a I’équation des gaz

parfaits (I1.2-36), on aboutit a :

-9 _ Melseg
Pe = Rng 11.3-19
En outre les équations (I1.2-31) et (I1.2-37) deviennent :
59 — =9
Pg = Z Pe 11.3-20
e
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p9 _— pY
by = Zpe 11.3-21
e

11.3.5.b Equilibre thermodynamique local

L’équilibre thermodynamique local est défini par Whitaker (1980), pour un cas de séchage sans
réaction, comme étant la combinaison de 1’équilibre thermique et de 1’équilibre de masse (ou
chimique). Ce dernier implique 1’égalit¢ des potentiels chimiques. Dans notre cas réactif une

discussion sur le traitement des termes de réactions doit étre menée.

- Equilibre thermique local
Comme on I’a vu précédemment, dans le cas général, on définit une température par phase dans un
milieu multiphasique. L’hypothése d’équilibre thermique local consiste a supposer que 1’écart des
températures entre les phases est suffisamment faible au sein du V.E.R pour que la thermique
puisse étre décrite a 1’aide d’une température macroscopique unique. Cette hypothése simplifie
largement le probleme puisqu’elle conduit a un modele a une équation pour la conservation de
I’énergie. Quintard et Whitaker (1993), et Gobbé et Quintard (1994), développent les conditions
dans lesquelles I’hypothése d’équilibre thermique est justifiée, dans le cas d’un milieu poreux
diphasique non réactif. Ils montrent notamment que la taille des pores et le rapport des conductivités
thermiques des phases en présence jouent un role important sur la validité de cette hypothese. Dans
le cas du séchage a moyenne température d’un milieu poreux granulaire, Whitaker (1980) valide
I’hypothese d’équilibre thermique. Le cas ou le milieu est réactif est plus complexe car le caractere
endo ou exo thermique des réactions peut avoir une influence importante sur les transferts
interfaciaux et donc sur I’équilibre thermique en lui-méme. Dans le cas d’un réacteur catalytique
représenté par un milieu diphasique réactif, Whitaker (1984b) aboutit a une contrainte impliquant
notamment le flux de chaleur libéré par les réactions hétérogenes. Chenu (2007) étudie 1’équilibre
thermique local dans le cas de la modélisation des transferts réactifs de chaleur et de mati¢re dans
les installations de stockage de déchets ménagers. Il montre en particulier que, le temps
caractéristique associé au transport de maticre étant beaucoup plus €élevé que celui du transport de
chaleur, celui-ci peut étre considéré comme instantané et il valide ainsi I’hypotheése d’équilibre
thermique.
- Equilibre chimique local (ou massique)

L’hypothése d’équilibre chimique local peut étre considérée comme un prolongement de
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I’hypothese d’équilibre chimique sur I’interface, dans le sens ou elle étend a 1’ensemble du VER
I’¢égalité des potentiels chimiques d’un constituant présent dans plusieurs phases. Whitaker (1980),
¢tudie 1’équilibre chimique local de 1’eau au cours du séchage d’un milieu poreux. Il montre que
cette hypothese est 1égitime lorsque le temps caractéristique associé a la diffusion du composant a
I’échelle des phases est trés faible au regard du temps caractéristique du procédé et valide donc
I’hypothése dans la plupart des cas de séchage de milieu poreux a faible ou moyenne température.
Thorpe et Whitaker (1992), suite a une analyse d’ordre de grandeur, aboutissent a un résultat
similaire dans le cas du séchage de milieux granulaire. Ils établissent notamment que 1’hypothése
d’équilibre massique local sera d’autant plus justifiée que le temps caractéristique du procédé est
long et la taille des grains (ou des pores) petite. L’étude de I’équilibre chimique d’un milieu
devient plus complexe lorsque le milieu est soumis a des réactions chimiques. En effet, le caractére
réactif peut perturber voire remettre en cause 1’équilibre. Wood et Whitaker (1998) étudient
I’équilibre chimique local d’un constituant dans un milieu soumis a des réactions biologiques et
¢tablissent des contraintes concernant les coefficients de transport et les taux de réaction
garantissant la validit¢ de 1’hypothése d’équilibre. Chenu (2007) montre comment une réaction
hétérogene peut bouleverser les transferts interfaciaux et créer des phénomenes diffusifs qui
perturbent 1’équilibre chimique d’un constituant. La encore, par une analyse d’ordre de grandeur, il
¢tablit que les nombres de Péclet et de Damkholer jouent un role prépondérant sur la validité de
I’hypothese d’équilibre chimique en milieu réactif. Toutefois, dans tous ces travaux, la géométrie
interne complexe du milieu rend ’accés a la valeur de ces nombres impossible dans la plupart des
cas pratiques, et la validité ou non de cette hypothése reste la plupart du temps invérifiable.
Alors qu’une discussion sur le traitement des réactions chimiques doit étre menée, nous nous
heurtons & un manque d’information sur le sujet. L’hypotheése d’équilibre thermodynamique local
devrait nous imposer d’associer aux termes réactifs des constantes d’équilibres chimiques locales.
Or, les travaux de Chenu (2007) pour les installations de stockage de déchets, de Gronli (1996) et de
Ratte (2009) pour la pyrolyse, considérent une approche de type cinétique pour 1’ensemble des
réactions chimiques, tout en prenant en compte 1’équilibre thermodynamique de leur milieu. Nous
adopterons ici la méme démarche.
Finalement, au vu des travaux déja réalisés dans la littérature, nous ferons I’hypotheése d’équilibre
thermodynamique local et ce pour deux raisons essentielles :

- méme si a premicre vue ce sont surtout les macropores du milieu qui sont visibles

dans le milieu que I’on étudie, la taille moyenne de pores reste relativement faible

au sein du lit, ce qui favorise 1’équilibre thermique et chimique,
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- la non prise en compte de cette hypotheése impliquerait 1’introduction dans le modele
de coefficient d’échange massique ou thermique caractérisant les transferts
interfaciaux, coefficients que 1’on ne sait pas déterminer d’un point de vue théorique

et dont I’ordre de grandeur lui-méme reste flou.

Hypothése 10 : Le milieu homogéne équivalent est a I’équilibre thermodynamique local.

I1.3.6Equations de conservation de la quantité de mouvement

Lors de I’écriture du modele a 1’échelle des phases nous avons établi les équations de conservation
de la quantit¢ de mouvement pour chacune des phases solides, liquide et gaz. A I’exception des
phases solides, la résolution de ces équations est impossible sans la connaissance précise de la
position des interfaces entre les différentes phases du fait des intégrales de surface dues a la prise de
moyenne volumique. Afin de pouvoir résoudre la conservation de la quantit¢ de mouvement en
I’absence de cette connaissance, nombre d’auteurs propose de remplacer cette équation de
conservation par la loi de Darcy (Whitaker, 1977, 1986a,b ; Slattery,1999). Whitaker (1986a)
démontre que, sous I’hypothése de quasi-stationnarité de I’écoulement, la prise de moyenne de
I’équation de Navier Stokes aboutit a la loi de Darcy dans le cas d’un écoulement monophasique au
sein d’un milieu poreux. Dans notre cas nous choisissons 1’expression la plus générale de la loi de

Darcy de (Whitaker 1986a ; Stair 2004), prenant en compte la mobilité de la phase solide.

11.3.6.a Phases solides

Sous I’hypothése de rigidité des phases solides, I’intégration de 1’équation (II.2-2) nous donne
directement 1’expression de la conservation de la quantité de mouvement a I’échelle locale pour les

phases solides.

7S = v, (t) s=MO,ClCR 1.3-22

Hypothése 11 : les phases solides ont la méme vitesse.
On peut donc écrire

U3 =vy(t) s=MO,CLCR 11.3-23

11.3.6.b Phase liquide

Hypotheése 12 : La phase liquide est assimilée a un fluide newtonien.
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On peut donc écrire I’expression généralisée de la loi de Darcy pour la phase liquide libre. Pour des

niveaux de teneur en eau supérieurs au point de saturation en eau li€e X5, ona:

k-k,

Hi &

SiX>Xys DV =— - (VP + plg) 11.3-24

Lorsque la phase liquide devient liée (niveau inférieur a X, ), on utilise une loi phénoménologique
de type Fick (Pérré et Degiovanni, 1990 ; Couture 1995) pour décrire les mécanismes de diffusion
sorption:

siX <X, p(v—78)= —psDy - VX 11.3-25

avec D, le tenseur de transport de I’eau liée dans le milieu, ou X est la teneur en eau définie par :

P
X = 11.3-26
Y5 Ps

11.3.6.c Phase gaz

Pour la phase gaz, la vitesse est aussi donnée par 1’expression de la loi de Darcy généralisée d’ou :

= -(VP? +pf 1L.3-2
Hg&g ( 7 ng) ¥

k k.,

Dans les équations (I1.3-24) et (I1.3-27) k est la perméabilité intrinséque du milieu poreux, K, ;,

k.4, u; et pgreprésentent respectivement les perméabilités relatives et les viscosites du liquide et

du gaz et g désigne I’accélération de pesanteur.

11.3.6.d Lois de Fick généralisées

Les flux diffusifs sont modélisés par la loi de Fick généralisée a 1’échelle des phases (I1.2-51). Ainsi
dans un milieu poreux rigide, le flux diffusif moyenné pour le constituant e peut s’écrire sous la

forme suivante :

Ne—1
e=1..,Ne p,(v.—v,)=—p, Z DekV'D—k 11.3-28
k=1 Py

- 101 -



CHAPITRE II : Modélisation

En partant de cette expression et en nous inspirant des travaux de Whitaker (1986a), Quintard et
Whitaker (1993), Chausi (2000) et Porras (2005), nous proposons un développement afin d’écrire

les lois de Fick généralisées a 1’échelle locale.

La décomposition de Gray (I1.3-15) appliquée au premier membre de cette équation donne :
e=1,...Ne p,(v,—v,) =750~ p.7 +p.0, — Pevy 11.3-29

On considére I’hypothése émise par (Gray, 1975) valide.

Hypothése 13 : Les variations du coefficient de diffusion au sein du volume d’intégration sont

négligeables.

Cette hypothése n’empéche en aucun cas la possibilité de variation de D, sur une distance
supérieure a la longueur caractéristique du VER (Whitaker, 1977). En appliquant celle-ci sur le

second membre, on obtient :

Ne—1 Ne—1

e=1..,Ne —p, Z DekV—= Z Dekng— 11.3-30

La définition de la moyenne d’un produit nous donne :

Dy vg—kngvZHp v 11.3-31

g g Pg

Le théoréme du gradient (I1.3-12) nous permet d’écrire :

pgvp—"=ﬁg v( > VZ fpkn dA | + 7, vp—" 11.3-32
Py a+g Aga Py

Aucun des théorémes généraux ne permet d’expliciter directement la moyenne d’un rapport en
terme de grandeurs moyennes. Cette difficulté oblige a approcher le rapport de grandeurs
intervenant dans 1’équation précédente. Le développement du dénominateur du rapport a I’aide de la
décomposition de Gray (II.3-15) nous permet d’écrire,

P_k: Pk
Pg ﬁg"'p;

11.3-33

On admet I’hypothese émise par Whitaker (1977).

Hypothése 14 : La déviation d’une grandeur f, associée a la phase a est négligeable devant sa

moyenne soit f, « f&.
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On obtient alors

Pk _ Pk
P 11.3-34

11 est possible maintenant d’exprimer la moyenne du rapport a partir des grandeurs moyennes :

P\ 1 ([ px
<_—g> = v-f _—ng I1.3-35
p 9 Vg P g
Une moyenne étant constante sur le VER on a :
(p—k> = E I1.3-36
Py) Py '

En reportant (I1.3-34) et (I1.3-36) dans (I1.3-32) on obtient :

aFg Aga g

Pk _g/ \ —_Pr
ngE—p \ < ) VZf gngadA)+p v 11.3-37

L’application de la relation reliant les deux types de moyennes (I1.3-4) a p, dans le terme A ainsi

que la décomposition du gradient donnent :
=9 =9
p p
A =gV (_—{;) + _—I; Ve, 11.3-38
Pg/  Pg

En appliquant la décomposition de Gray (I1I.3-15) sur le terme B et en utilisant la constance des

moyennes sur le VER, on obtient :

11.3-39
‘QVZ Jn dS + QVZ jpkngadS

aFg Aga aFg Aga

Lorsque f, = 1, la définition de la moyenne de phase (II.3-2) et le théoréme du gradient (11.3-12)

permettent d’aboutir au corolaire suivant

0=Ve, + Vz f ng. dA 11.3-40

aFg Aga

avec lequel 1’équation (11.3-39) devient :
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Pk 11 —
B=——;Ve, + ‘9VZ f PrNgodA 11.3-41
Pg 9 aFg Aga

Ainsi la somme A+B a partir de (I1.3-38) et (I1.3-41) injectés dans 1’équation (I1.3-37) donne :
Pk oy Pi
pgV—=pj e, < ") Py VZ f pkngadA—i- [)V — 11.3-42
Pg Pg Py T Apa Pg

En reportant cette expression dans (I1.3-30), on obtient :

Ne—1 Ne—1

P _ P
—Pg Z DekV—= _pggg z Dekv< k)
k=1 Py k=1 Py
Ne—1 11.3-43
_ Pk
_pg Z ek _g VZ f pkngadA +—5 g pgvp
a#g Aga

Ainsi on peut écrire la forme intégrale de la loi de Fick généralisée en remplacant les membres de

I’équation (I1.3-28) par leurs expressions (I1.3-29) et (I1.3-43) :

Ne—1

~9
— — —_ —_—— - p
pe(vg _vgg) + PV = —ngg Z Dekv< k)
=1 Py
= 5\ 11.3-44
_pg Z ek _g VZ f kngoch+ gpgvp_ +pevg

a*g Aga

Le développement établi jusqu’ici a introduit de nouvelles inconnues que sont les termes de
déviation empéchant de fait le passage a la simulation a 1’échelle locale. La solution théorique
impliquerait une résolution des équations aux dérivées partielles établies pour les déviations dans le
cas d’une distribution spatiale des phases géométriquement simplifiée (Whitaker, 1986b ; Quintard
et Whitaker, 1993). Dans le cadre de ce travail nous contournerons la difficulté introduite par la
résolution de ce probléme de fermeture par I’introduction de deux nouvelles hypotheses. Ces

hypotheéses consistent a modéliser les termes de flux diffusifs et dispersifs dans lesquels les

dérivations apparaissent en conservant le terme moteur de la diffusion V (p ) (Whitaker 1977).

g9

Ainsi il est possible d’écrire :
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Ne—1

= —p? Z Db - v<p ") I1.3-45

ou QeDk est le tenseur de dispersion de I’espéce e par rapport a 1’espece k.

On a également la relation suivante :

Ne—-1 Ne—1

_ 1 _"Pr
_pg Z ek _g VZ f kngocds-l_ gpgvp_ = _pg Z D ' ( ) 11.3-46
k=

a#g Sga Py g
ou gg‘k est le tenseur de diffusion de I’espéce e par rapport a 1I’espece k.
Ces deux nouvelles relations et la définition du tenseur local de diffusion mutuelle
Deic = gDkl 1L3-47

permettent d’écrire la loi de Fick généralisée a 1’échelle locale, soit :

Ne—1

p. (V! —v9) + .0, = —p;) Z D v < ) 11.3-48

Ou ng(f est le tenseur de diffusion effective de I’espece e par rapport a I’espece k tel que :
D = Dok + D2 + D5 11.3-49

Ce tenseur permet de caractériser a 1’échelle locale la diffusion a 1’échelle des phases. Le termeDX

prend en compte les interactions moléculaires entre les différents constituants présents dans la phase

gaz. Le terme D ok de diffusion caractérise la géne engendrée par les phases solides et liquide sur la
diffusion au sein de la phase gaz. Le terme DD, caractérise quant & lui I’écart a la moyenne de la

distribution des flux convectifs des constituants gazeux.

Les tenseurnglf(f , propres a chaque composant doivent étre déterminés de facon expérimentale et

peuvent varier fortement avec la fraction volumique de la phase gaz (Whitaker 1977).

En tenant compte des trois équations de conservation du volume des phases solides (I1.3-17), il
manque encore une équation supplémentaire pour traiter les inconnues de I’échelle locale que sont
les fractions volumiques. Comme nous I’énoncions dans le paragraphe I1.3.2, cette derniére
¢quation est donnée par I’expression de la pression capillaire, différence entre la pression gazeuse et

la pression liquide en présence de phases solides (Whitaker, 1984 ; Puiggali & Quintard, 1992).
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Pl =P - P.(x,T}) 11.3-50

I1.3.7Equations de conservation de la masse

11.3.7.a Phases solides

On applique la prise de moyenne volumique a I’équation générale de conservation de la masse de la
phase solide (II.2-2) ou phase et constituant sont confondus. On considére que les phases solides

sont en contact avec toutes les autres phases du milieu homogene.

On écrit donc pour le premier terme en appliquant le premier théoréme général (I11.3-11) :

Tps:@ﬁs—zlj w,, "n.,dA s = MO,CICR
ot ot % ., PsWsq sa » Ul 11.3-51
a sa

Pour le second terme, on applique le théoréme général de la divergence (11.3-13), ce qui conduit a :
S - 1
T v = V-5 + ) 5 | pivs-msedd s =MO,CLCR 352
a AS(X

L’introduction de ces deux équations (I1.3-51) et (I.3-52) nous amene donc a :

0 ps
ot

1
+T- @)= ) 5| P =) medd s =MO,CLCR 1353
a Asa
La décomposition de Gray (I1.3-15) de la moyenne d’un produit nous fournit I’expression suivante

pour la conservation de la masse d’une phase solide :

05 = N1
+V- (psvs + psvs) = Z V ps(wsa - vs) "Ny dA s =MO,CICR 11.3-54
a AS“

Jt

La conservation du volume implique alors que la déviation de la concentration massique, provenant

de la décomposition de Gray est nulle :

b =p,—pS=0 s=MO,CILCR 11.3-55
On obtient alors
3 p; . 1
V() = ) | pWsa =) mydA s =MO,CLCR 11.3-56
a Asa

Finalement, les équations de conservation, pour chacune des phases solides (matiére organique,
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charbon et cendres inertes), et I’expression des taux volumiques de réactions hétérogeénes sont listés

ci-dessous.

11.3.7.a.i Matiére organique

L’écriture de I’équation (I1.3-56) pour la mati¢re organique donne

MOa

9 Pumo R 1
9t + V- (Buo¥io) = z Vf Pvo (Wmoa — Vo) * Myoa dA I1.3-57
A
a
Le développement du second membre de 1’équation (11.3-57) aboutit a :

1
2 Vf pro Wmoa — Vmo) " My dA =
- A

MO«

1 1
% f Pmo (WMOg - vMO) "MypgdA +— f pmo Wyocr — Vmo) * yocr dA I1.3-58
A A

V
Mog MocI

1 1
+ V_[ Pro Wmocr — Vmo) * yocrdA + VJ pPro Wmot — Vo) * Niyor dA
A A

MOCR Mol

En tenant compte de 1’écriture des conditions aux limites de continuité des flux massiques (11.2-74),

(I1.2-88), (I1.2-109) et (I1.2-114) a I’échelle des phases, on obtient

1 1 1
Z v f pmo Wmoa — Vmo) * Mmoe dA = — v f TmogdA — — f Tmocr A4 11.3-59
o AMoa A

Apmog 4 MOCR

Ainsi, il apparait que le second membre de 1’équation (I1.3-57) est la somme de la moyenne
volumique de la réaction hétérogene de consommation de la matiere organique et de production de
charbon par pyrolyse. On écrit alors

0 Pmo
ot

— MO 1 1
+ V- (PmoVmo) = — % TmogdA — % Tmocr dA 11.3-60
A A

Mog MOCR

11.3.7.a.ii Charbon

De facon analogue a la mati¢re organique, on écrit pour le charbon

0 Pcr _ 1
ot +V- (PCRVE§) = Z Vf PcR(WeRra — Ver) Mg dA 11.3-61
a ACRa

avee

- 107 -



CHAPITRE II : Modélisation

1
2 Vf PcR (Wera — Ver) " MepadA =
— V' Jy

CRa

1 1
= f Pcr (WCRg - vCR) "NcpgdA + v f pcr(Werer — Ver) * MeperdA I1.3-62
A

%
CRg Acrcl

o |

Vs

La description des conditions de continuité des flux massiques (I1.2-74), (I1.2-95), (I1.2-110) et
(I1.2-114) a I’échelle des phases donne

1
Pck Wermo — Ver) * Nermo dA + = f pPcr(WeRrr — V) * g dA

CRMO Acri

1 1 1
Z v f PcR(Wera — Ver) * Nepa dA = — 7 f TcrgdA + = f Tmocr A4 11.3-63
— V Jach A

Acrg 4 CRMO

Le second membre de I’équation (I1.3-61) est donc la somme de la moyenne volumique de la
réaction hétérogeéne de production de charbon par pyrolyse de la matiére organique et des réactions
hétérogenes de consommation du charbon par combustion et gazéification. Dans ce cas, on a

0 Pcr
ot

_ 1 1
+ V- (Per D) = _Vf TcrgdA + _f Tmocr dA 11.3-64
A

Acrg 4 CRMO

11.3.7.a.iii Les cendres inertes

En appliquant la méme démarche pour les cendres inertes que pour les deux autres phases solides,

on aboutit a :

0 pcr _ 1
9t +V- (pCIng = E v f Pct(Were — Ver) * N dA 11.3-65
A
a

Cla

avee

1
Z vf pctWerg — Vep) "N dA =
- A

Cla

1

1
% f Pci (WCIg - vcz) "NegdA + v f pci(Weicr — Ver) “ NgcrdA I1.3-66
Acrg Acicr

f pct Wen — vep) - nepdA
A

1 1
+= f pctWeimo — Ver) “ Mo dA + =
A Cll

%4 vV
cImMo

L’utilisation des conditions aux limites a I’échelle des phases et tout particuliérement la continuité
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des flux massiques (I1.2-74), (I1.2-103) et (I1.2-115), nous permet d’écrire
1
Z v j pct(Wera — Ver) *NegedA =0 11.3-67
p Acla
d’ou

0 Pci

o + V- (P =0 11.3-68

11.3.7.b Phase liquide

On part de I’équation (I.2-13) a laquelle on applique la prise de moyenne. Ainsi, avec une

démarche similaire a celle appliquée pour les solides, on obtient pour le premier terme :

%=@_Zl ] T dA
ot ot v N PiWiq " Ny 11.3-69
a a

De plus le théoréme général de la divergence (I1.3-13) nous donne pour le second terme :

. - 1
V-(pv) =V-(pv) + va PV Ny dA 11.3-70
a Ala

La somme de ces deux termes nous permet d’écrire :
d p 1
—+V-(ov) = Z = | P(Wig —v)) nm,dA 11.3-71
a a

En développant le second terme de 1’équation (I1.3-71), on obtient

1
ZV,[ pi(Wig —v)) " mydA =
a Ala
1

1
VJ P (ng - U[) . n[gdA + Vf P (WlCR - vl) : nlCRdA 11.3-72
Alg Arcr

1 1
+Vf pi(Wimo — ;) " nyyodA + Vf pi(Wicy —v)) -nygdA
A

IMO Aici

En tenant compte des continuités des flux massiques écrites a 1’échelle des phases (I1.2-75) et

(I1.2-82), I’équation (I1.3-72) devient
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1 1
va pr(Wig —v)) "My dA = Vf Pi (ng - vz) ‘n,dA 11.3-73
a Al Alg

La continuité du flux massique entre la phase liquide et gaz a 1’échelle des phases (11.2-82) permet

d’écrire
1 1
V,l. pi (ng - Vz) "nydA = Vf Pu(”v - ng) "Ny, dA 11.3-74
Alg Ayg
On a alors
1 1
z Vf pi(Wig —v)) "My dA = Vf po(v, —wyg) - myydA 11.3-75
a Alg Alg

avec % f a0 P (vv —w g) "N, dA le taux volumique de changement de phase de 1’eau noté par la
g

suite m,, .

1 .
Z v j pi(Wig —v)) " nydA = —mi,, 11.3-76
a Ala

La décomposition de Gray (I1.3-15) de la moyenne d’un produit nous donne
V- (po) =V (V] + pi9)) 11.3-77

La conservation du volume (I1.3-18), assure que la déviation de la masse volumique, provenant de

la décomposition de Gray est nulle :
pi=p —pi=0 11.3-78
En reportant dans (I1.3-71), (I1.3-76) et (I1.3-77) en tenant compte de (I1.3-78), il vient
a py

5t v (pv)) = —ni, 11.3-79

11.3.7.c Phase Gaz (multiconstituant)

L’écriture de la conservation de la masse d’un constituant au sein de la phase gaz (I11.2-30), en lui
appliquant la prise de moyenne volumique, nous permet d’obtenir une expression du méme type

que pour les solides et le liquide.

- 110 -



CHAPITRE II : Modélisation

dp _ 1
“+V- (pev,) =T + § _f Pe (Wga — V)" Ny, dA 11.3-80
a a

Le développement du terme de la divergence donne :
V- (peve) = V- (pev; + P.v.) 11.3-81

L’expression de Fick généralisé (I11.3-48) dans cette relation donne directement

Ne—1

eff '5 i{g
D " V|—= 11.3-82
= 59

V- (Peve) =V (ﬁel_?g - Py
k=1 g

En reportant (I1.3-82) dans (I1.3-80), on aboutit a la conservation de la masse d’une espéce gazeuse

e sous la forme :

- Py
k=t I1.3-83
1
+2Vf pe(wga_ve)'ngadA
a Aga
Le développement du deuxiéme terme du second membre de 1’équation (I1.3-83) aboutit a
1
ZVJ pe(Wyq —v,) -y dA =
a Aga
1 1
v f pe(Wg —v.) -nydA + 7 f Pe(Wecr — V) " MycrdA 11.3-84
A A

gl gCR

1 1
+_f Pe (WgMO - ve) "My podA + Vf Pe (WgCI - ve) "Ny dA
A A

%4
gMo gCl

Pour les constituants gazeux autres que la vapeur, les réactions hétérogenes de pyrolyse, combustion
et gazéification sont a 1’origine de leurs productions. L’écriture des conditions limites a 1’échelle des

phases (I1.2-81), (I1.2-89), (I1.2-96) et (I1.2-104) traduit cette production. On obtient alors

1
zvf Pe(Wgq — V) - yodA =
A
a ga

1 1
— VL (recr comb + T'ecrgaz é) dA — VL TeMO dA

gCR gMo

11.3-85
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En injectant (I1.3-85) dans (I1.3-83) on écrit la conservation de la masse pour un constituant gazeux

e différent de la vapeur.
P ﬁ Ne-—1 ﬁ‘g
R _ k _
Poure # v ate+V-(pevg —V-(pg Z 23E-V<_—g>>=re

1 1
— V } (recrwmb + T'ecrgaz é) dA — V ; TeMmo dA

gCR gMo

11.3-86

Dans le cas de la vapeur d’eau identification des différentes contributions a 1’aide des conditions

limites a 1’échelle des phases dans (11.3-84) conduit a

1 .
E Vj pe(Wga — V) " yodA = i,
A
a ga

11.3-87

1 1
- VL (rvcr comb + rvcrgaz é) dA — VL Tomo dA

gCR gMo

L’¢écriture de (I1.3-83) en prenant en compte (I1.3-87) aboutit a la conservation de la masse pour la

vapeur d’eau écrite a 1I’échelle locale.

d py
ot

11.3-88

1 f 1
- = N +n dA——f TMOdA
vV y VCT comb VCT gaz ¢ 14 " v

gCR

On ne dispose pas d’expression du taux volumique moyen de changement de phase de I’eau m,,. Il
est nécessaire d’introduire une nouvelle équation permettant de gérer cette inconnue. L’égalité des
potentiels chimiques de I’eau liquide et de 1’eau vapeur, provenant de I’équilibre thermodynamique

local conduit a I’équation qui permettra de traiter ni,, (Laurent, 1998), soit :

PJ = a,,Pysar 11.3-89

ol P,sq; est la pression de vapeur saturante fonction uniquement de la température T;. L’activité de
I’eau dans le milieu a,, est déduite des isothermes de sorption expérimentales. Elle est é¢gale a 1 au-
dessus du point de saturation. En dessous, a,, est supposée égale a I’humidité relative que 1’air doit
avoir pour que, a la température T} , la teneur en eau d’équilibre soit la teneur en eau liée du déchet.
La corrélation décrivant ’activité de 1’eau est donc fonction de la température et de la teneur en eau

du milieu, soit a,, (T}, X).
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I1.3.8Equations de conservation de I'énergie

11.3.8.a Phases solides

Apres prise de moyenne volumique, 1’équation de conservation de 1’énergie (I1.2-14) devient :

dpshs
at

+V-(p.hyv,) — V- (AVT,) =@, s=MO,CILCR I1.3-90

On applique le théoréme de transport (I1.3-11) sur le premier terme de 1’équation (I11.3-90)

dpshs 0
/;st _ ps z f ph Wy MgudA s =MO,ClCR 1.3-91

La décomposition de Gray (II.3-15) nous permet alors d’écrire :

dpshs _ 0pshs N aps
ot ot

z j phWe n,dA s =MO,CICR 11.3-92

La conservation du volume de chacune des phases assure que la déviation spatiale de la masse

volumique de chacune des phases est nulle (I1.3-55), d’ou :

0pshs
ot

apshs
= z f pshsWgy -ng,dA s = MO, CI, CR 11.3-93
On utilise le théoreme de la divergence (11.3-13) sur le second terme de 1’équation (I1.3-90), d’ou :
_ _ 1
V- (pshsvs) = V- (pshsvs) + ZVI pshsvs - nsedA s = MO,Cl CR 11.3-94
a AS(Z

En appliquant une nouvelle fois la décomposition de Gray (I1.3-15) pour la moyenne d’un produit
en tenant compte que la déviation spatiale de la masse volumique des phases solides est nulle

(I.3-55),0on a:

V- (phv) =V (3ihws) + V- (P3R5

1 11.3-95
+Z—f pshsvg -ng,dA s = MO,CICR
Vi
a sa
En considérant 1’équation (I1.3-23) (v5 = 0), on obtient :
pshyv; =0 11.3-96

d’ou
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V- (pshsvs) =V (p_s}_lgﬁg)

1 11.3-97
+ZV j p.hvg -y, dA s = MO,Cl,CR
a ASLZ

Le théoréme de la divergence (I.3-13) appliqué au troisiéme terme du membre de gauche de
I’équation (I1.3-90) et I’utilisation de la décomposition de Gray (II.3-15) pour la moyenne d’un

produit nous donnent :

_ Y = 1
V- (AVTy) =V~ (K§VTS + AV ) + va AsVTs - ngdA s = MO,CL CR 11.3-98
Asa

Hypothése 15 : la conductivité thermique A4, est constante pour n’importe quelle phase a. Selon cette

hypothése, la déviation spatiale 4, est nulle, d’o :
_ —— 1
V- (AVT,) = V- (BVT,) + ZV j AT, -ng, dA s = MO,CI,CR 11.3-99
a Asq

L’utilisation du théoréme du gradient (I1.3-12) pour 1’équation (I1.3-99), nous donne :

vT, +Z j TnsadA>

1
+va AVT, -ng,dA s =MO,CI,CR
A

V-(LVT,) = <7f

11.3-100

En réinjectant les équations (I1.3-93), (I1.3-95) et (I1.3-100) dans 1’équation (I.3-90) et apres la

combinaison de certains termes, on arrive a :

dp,hs

_ 1
+V- (p_shgﬁg) + Z?[ pshs (Vs —Wgq) " Mg dA =
a Asa

| 1
v (li VT, + z; j Ting,dA ) 11.3-101
a AS(Z

1
+ZVJ AVT, -n,,dA+g; s=MO,CLCR
AS(Z

dans laquelle ’enthalpie moyenne d’une phase solide h$ s’exprime en fonction de la température
TS, en effectuant la prise de moyenne de 1’équation (I1.2-12), sous 1’hypothése d’une chaleur
massique constante :

hs — hgrer = CS(TSS — Tref) s = MO, CI,CR 1L.3-102
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11.3.8.b Phase liquide

Le développement des calculs de la prise de moyenne de 1’équation de la conservation de I’énergie
de la phase liquide est similaire a celui effectu¢ dans le paragraphe précédent pour les phases
solides. En effet, les phases solides et liquides ont de nombreuse similitudes en terme d’hypothese

sur certaines de leurs propriétés physiques et la conservation du volume est écrite pour chacune :
~a
= = cste, 1, = cste,Cp = cste
(pa Pqa a P, ) a=s.l

En adoptant la méme méthode que pour le développement de la conservation de 1’énergie des

phases solides, on aboutit pour la phase liquide a 1I’équation moyennée suivante :

dpih
ll"'V (Plhl”z)+z f pih (v —w) -n, dA =
A

| 1
v-(x{ VT1+ZVJ Tyn,, dA
a Ala

L’intégration sur le VER de ’équation (I1.2-29) nous permet d’obtenir I’expression de 1’enthalpie

11.3-103

= 1 _
—pllhlvl)‘l‘ZV AZVTI -nladA+(pl
a Ala

moyenne pour la phase liquide, en considérant que la chaleur massique a pression constante ne

dépende pas de la température :

}_l% - hl,ref = Cpl (Tll - Tref) - m;) (Tll' aw) 11.3-104

11.3.8.c Phase gaz

En appliquant la prise de moyenne volumique a 1’équation de conservation de 1’énergie pour la

phase gaz, on obtient :

Ne

d

a(Zpehe> +V- <Z PV h ) V- (/1 VT,) =9, 11.3-105
e=1

Les théorémes de transport (I1.3-11) et de la divergence (I1.3-13) appliqués a 1’équation précédente

donnent :
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a(peh) z f ey, - dA

11.3-106

+Z

1
V- (2,VT,) + z VL AgVTy -y dA + @y
a ga

(pevh)+2 f PeheVe Ny dA| =

L application du théoréme de la moyenne d’un produit (I.3-15), la combinaison de certains termes
et le développement du terme de gradient de température gaz de fagon analogue a la température de

la phase solide aboutissent a :

i peh +peh)

Ne

£
e=1

R N T— 1
v ((Pevf + PP, )b + pevehe> + va Pohe(Ve —Wyq) - Myedd| = 113107
a Aga

I 1
g
v.<xg VT, + E Vf TNy dA
a Aga

L’intégration sur le VER des équations définissant 1’enthalpie d’un constituant gazeux (I1.2-61) en

1 __
>+ZV_L AgVTy g, dA + @4
a ga

tenant compte pour la vapeur de (I1.2-61) nous donne :

Pour un constituant e£v

<Q

Tg
RS (TY) = heep = f Cp.’(T?)dr 11.3-108
Tref
Pour la vapeur
Ty
RI(TY) = hyyer = f cp,”(T9)ar + any’ 11.3-109
Tref

11.3.8.d Equilibre thermique local et équation de conservation de I’énergie

totale

Le milieu multiphasique est a I’équilibre thermique (cf paragraphe I1.3.5.b). Nous avons égalité des

températures moyennes dans chaque phase, soit :
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g =T =TH =T/ =T =T 1.3-110

avee

T = enoTig +eai TE +ecr TR +e Tl +e,T] I1.3-111
L’équilibre thermique local introduit quatre nouvelles équations via I’égalité des températures. Cing
équations sont nécessaires pour 1’écriture de la conservation de 1’énergie du lit de déchets. On
choisit de conserver les équations (I1.3-110) auxquelles on ajoute la somme des €quations de
conservation de 1’énergie de chacune des phases qui n’est autre que la conservation de I’énergie
totale du milieu a I’échelle locale.

Ne

a _ - _ -— _ -— - _ = ~_~

7t (pMO hiio + pcrhéR + porhél + pihi + Z {Pe hy + . he})
e=1

Ne
+V- (ﬁMO}_HA\%E‘; + perhERDS + pehElDS + prhivl + 2{(@1‘7? + ﬁ;ﬁ;)ﬁeg}> =
e=1

V- (Ao

_ z 1
VTMO + —f TMOnMoadA
14 A
a

MOa
_ 1
VTCI + Z —j TC[nC[a dA
|4 A
a

Cla

+2ASR + 28

_ 1
VTCR + Z—f TCRnCRadA
p 4 AcRa

_ 1 __ 1
VT] + ZVLI Tlnla dA VTg + Zng TgnladA
a a a a

1 1
+ Z v f pihi (v —wyg) -y dA + Z v f pmohmo (Vs — Whoga) - Myoq dA
a Ala a AMOa

Ne
X +3 WA
e=1

I1.3-112

1 1
+ Z % f perhei(Ws —wepg) “neidA + Z v f pcrhcr (Vs — Wera) “ icra dA
P Acla P

ACRa
Ne
+ Z
e=1

1
ZVJ. Pehe(Ve —Wyq) " Nyy dA
A
a ga
1 1
+ Z _f ACRVTCR ' nCRa,dA + Z —j ACIVTCI *Neyg dA
" 4 AcRa " 4 Acla

1 1
+ZVLZ AVT, -nladA+vag AVT, - gqdA
a a a a

+@g + 01+ Quo t Pcr t Pcr

1
+ Z —f AMO VTMO Nyoa dA
o 4 Amoa

En tenant compte de I’ensemble des conditions limites exprimant la continuité¢ du flux de chaleur
aux interfaces de I’échelle des phases (I1.2-76), (I11.2-84), (11.2-92), (11.2-100), (I.2-105), (IL.2-111)
et (I.2-116), on montre que :
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1 1
Z Vf pih (v — wig) - ny dA + Z Vf Pmohmo (Vs — Wiyog) - Nypa dA
o Alg P Amoa

1 1
+ Z v f pcrher (Vs — Weig) “ g dA + Z v f Pcrhcr (Vs — Wepa) * Ncpa dA
a Acr a

AcRa
Ne
*,
e=1

1
Z VL Pehe (ve - Wga) Ny, dA
a ga

1 1
+ Z Vf ACRVTCR *Nepg dA + Z V ACIVTCI Ny dA
p” AcRa

Acla

1
+ Z V-I /1MO VTMO Nyoq dA I1.3-113
A
a

MO«

a
1 1
+ZV | AT -nladA+ZVng A VT, - MgqdA =0
a a a a

ce qui permet d’aboutir a :

Ne
a _ -— _ -— _ -— _ - _ = ~—~
7t (pMO hitg + perhER + porhél + pihi + Z {Pe hJ + pohe })
e=1

—

Ne
+V- (P_Mo}_lﬁgﬁg + perhERDS + pehEIVS + pihiv; + Z{(P_eﬁg + E‘Z)Eeg}) =

e=1

o | 1
V- (Avo |VTmo + ZV,’ TymoMmopdA
B Apmo g
A 11.3-114
FCR o 1 ¥a o 1
+ACR VTCR + z V TCRnCRﬁ dA| + }\CI VTC] + z V TC,nC,ﬁ dA
7V Ja 7V a

CRB CcIp

I I I
7 VT1+ZVJ TingdA| + 28 VTg+ZVJ T,y dA
\ B A B Agp
Ne
iR~ ) BeTeh, ) + 9y + B+ g + Por + 9
e=1

On s’intéresse a I’expression vectorielle suivante :

- _ 1
A= E 22| VT, + E (V f TanaﬁdA> 11.3-115
A
a B ap

Remarquons tout d’abord que par définition de la moyenne intrinséque de phase de la température,
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ona:

Ta = sa _aa II.3'116

Ainsi, le gradient de température dans la phase o, se décompose en deux termes :

VT, = ¢,VT% + T3Ve, IL.3-117

D’autre part, toute grandeur physique peut étre représentée comme la somme de sa moyenne
intrinséque de phase et d’une déviation (I1.3-14) :

T,=T¢+T, I1.3-118

De sorte que le second terme de I’expression (I1.3-115) s’écrit :
1 1 — 1
Z V_]- Tana[;dA :Z V.l- Ta na[;dA +Z Vf
B 4 B Agp B A

Le premier terme du membre de droite de cette derniére équation se simplifie puisque la moyenne

Tungg dA) IL.3-119

ap ap

de la température est constante en tout point du VER. Ainsi, on a :

1 _ _[1
Z (V fA Ty, dA) = Ta VZ ( fA Mg dA) 113-120
B B b
On montre facilement, en appliquant le théoreme du gradient a la fonction =1, que

1
VZ ( J L dA) = —Vg, IL.3-121
g \"Aap

Et on conclut aisément que :
> (5
%
7 A
En injectant ces résultats dans 1’expression initiale de A, on obtient :
- _ _ _ 1
A= z 1| ¢, VTe + Tave, — TaVe, +Z Vf
a B A
Soit finalement :

) _ 1
Azz 1| ¢, vTa +Z(—f
VA
: 7

En supposant maintenant que T, est une fonction linéaire du gradient de la température moyenne

ap

'I_"of‘naﬁ dA) = _Tgvea 11.3-122
ap

TaNyp dA) 11.3-123
af

Tangp dA) 11.3-124
ap

T2 Whitaker(1977) obtient, aprés quelques calculs :
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ig;(%f/l

Ou 4p, représente un tenseur de conduction. On a donc finalement :

A= 2 ((’ngaé + %D“) VI ) 11.3-126
a

Tamap dA) = Ape " VT IL3-125
ap

Soit encore, en utilisant I’hypothése d’équilibre thermique local (11.3-110):

D (Ted + 20.)

a

A= -VT 11.3-127

De méme que pour les termes faisant apparaitre des déviations de température, Whitaker (1977)
propose de modéliser les termes dispersifs comme une fonction linéaire du gradient de la

température :

Ne
- (,0_11 fllﬁl + Z PeVe Ee> = &d . VT 11.3-128
e=1

Ou A, représente le tenseur de dispersion associé aux phases liquide et gaz. En regroupant ces deux

derniers résultats, on obtient une expression des flux ou I’on identifie aisément un tenseur de

conductivité thermique équivalente A

Ne
A—- (ﬁfﬁlﬁl + Z peveﬁe> = ieff ' VT 11.3-129
e=1 B
Avec :
éeff = Z (Aagaé + éDa) + éd 11.3-130

a

On admet de plus I’expression du terme source de chaleur volumique selon Whitaker [1999] :
Ne P
P=@g+ P+ Puo + Pcr + Pcr — z ab?ﬁ 11.3-131
e=1

En reportant (I11.3-129) et (I1.3-131) dans (I1.3-114), on obtient :
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a Ne
oo+ st el i+ ) R
e=1

Ne
- 'R p— —_ T — — T — —_ 7] — —_ ———\7 II-3'132
+V - (pMoh%8v§ + perhERVS + perhElVS + pihiv) + Z{(pevé’ + peve)hf}) =

e=1

V-(Aeff-vT) + @

Dans cette expression apparait un terme dispersif p,V, faisant intervenir les déviations des
inconnus. La solution est de remplacer ce terme a I’aide de la loi de Fick généralisée (I1.3-48)

précédemment écrite soit :

Ne
o . o
S (Puo + it + e + it + Y i
e=1

— TMOms | ~ FCRw=s o ~ 3Clms | ~Flal
+ V- (PuohioDs + PerhérDs + porh& s + prhyv;

11.3-133
Ne Ne—1 —g
_ _ p = = _
+2{(pevgg _pgg Z _gfkfv<—_lf9>> heg}) =V (Aeff 'VT) +¢
e=1 k=1 Py a

Ce chapitre s’achéve par un récapitulatif du systetme d’équation a 1’échelle locale décrivant
I’ensemble des phénomenes de transport de masse, de quantité de mouvement et d’énergie dans

notre milieu poreux réactif multiphasique multiconstituant.
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I1.3.9Récapitulatif des équations a I'échelle locale

Conservation de la masse (Loi de Fick incluse)

Pour I’eau liquide :
221y (pywh) = —mi, (11.3-79)

Pour la matiére organique :

0 1 1
pMo + V- (o) = - fAMOg TmogdA — - fAMOCR TyocrdA (11.3-60)

Pour le charbon :

0 1
pCR + V (,DCRVCR) fACRg TCRgdA + ;fACRMO TMOCRdA (113'64)
Pour les cendres inertes :
229 4 V- (5o BE)) = 0 (I1.3-68)

Espece e dans la phase gaz, eAv

9De 2
v (o)~ V- (o 2he pefv () =

_ 1 1
fo =7 Laen (Tecreoms + Tecrgass) 44 = 5 o TertodA (I1.3-86)

pour e=v
a Py oY _
L1y (5,9) -V (pg TR Dk V(ﬁ—’é)>=rv+mu
g

1

v JAgcr rvcrcomb + rvcrgazé

1
A~ [, TomodA (IL.3-88)
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Conservation de la quantité de mouvement

Phases solides :

S = v,(t) s=MO,CI,CR (I1.3-23)
Phase liquide :
— —=s K'KT[ 51 -1 .
V-V = (VP + plg) siX>Xps (I1.3-24)
pi(Vh —V§) = —psDy, - VX si X<Xs (IL3-25)
Phase gaz :
259 _ 238 kkrg (op9 | -9
Vg U= (VP +p39) (I1.3-27)
avec
— (— — _—== — — ﬁg
pe(v¢ — 79 + Peve = —pg TNy Dei - v (%) (11.3-48)
- g

Conservation de 1’énergie (Loi de Fick incluse)

Sommation des phases
a _ —_ _ j— _ j— - _ =
Py (Pmohitg + PcrhER + Perhél + pihi + X821 pehy)
+V - ( Pmohao¥mg + PerhérVen + Porhé&iver + pihivy

_ g - _ o\
+ 208 {(Pevﬁ - ng 211351122{5 % (%)) hf} ) =

V- (éeff VT) + (I13-133)
avec

hS — hgrer = Cs(T — Tyef) s = MO,CICR (IL.3-102)

hi — hyrer = Cpy(T — Trep) — DH)(TL, ayy) (IL.3-104)

Ve# v hI(T])—herer = fTTéq ; Cp.? (T) dT (I1.3-108)
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o o g
R(TY) = hyper = [, ) Cp,’ (T) dT + AHLET (11.3-109)
Equilibre thermique local e =T =T =T/ =T] =T (IL.3-110)
Equations complémentaires
Loi de répartition des volumes Emo tEcrt e tEte,=1 (I1.3-7)
Conservation du volume des phases solides et de la phase liquide
pMS = puo = cste (11.3-17)
pER = pcp = cste (11.3-17)
~CI _ —
Pc1 = Pc1 = cste (I1.3-17)
pt = p, = cste (I1.3-18)
Pression capillaire Pll = ISgg — P, (I1.3-50)
Egalité des potentiels chimiques de I’eau P = a,Pyeq: (I1.3-89)
Loi des gaz parfaits
59
) = =% (IL.3-19)
g
P/ =3P’ (I1.3-21)
Py =2ePe (I1.3-20)
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Le passage du systeme final d’équations a la simulation numérique nécessite 1’écriture de
conditions aux limites et initiales propres au gazéifieur auto-thermique a lit fixe du procédé CHO-
Power. Ainsi la modélisation de I’ensemble des conditions de continuité des flux et des scalaires
nécessaire a I’obtention d’un jeu de conditions limites est proposée afin de pouvoir résoudre
numériquement le modele mathématique de transport en milieu poreux réactif. Celle-ci découle du
choix préalable des inconnues indépendantes pour la résolution et de 1’expression des gradients
moteurs des phénomeénes de transport en fonction des variables choisies. Alors, les méthodes de
discrétisation temporelle et spatiale adaptées a cette étude sont mises en ceuvres. Ensuite, la
démarche numérique mise en place pour la résolution ainsi que les optimisations numériques
permettant une meilleure résolution du modele sont présentées. Enfin, les résultats des simulations

effectuées pour le cas d’un gazéifieur auto-thermique a lit fixe sont analysés.

III.1Modélisation des conditions initiales et aux limites

Une fois le modéle de transports internes écrit a 1’échelle locale, il est nécessaire d’y ajouter un jeu

de conditions initiales et aux limites afin de pouvoir résoudre le systeme final d’équations.

II1.1.1Conditions initiales

A I’état initial, les distributions des différents scalaires sont supposées connues et uniformes sur tout
le milieu. Pour les phases solides et la phase liquide, on obtient les moyennes des concentrations
massiques a partir de la répartition des fractions volumiques initiales sachant que leurs moyennes
intrinseéques de phase sont des constantes (I1.3-17, 11.3-18).

Phases solides

at=0,Y(x,y) Puo = EmoPiio I-1
at=0,Y(x,y) Pcr = eCrPch -2
at=0,Y(x,y) pcr = e&pci I1-3
Phase liquide
at=0,v(x,y) p, = e’pt 111-4
Phase gaz,

la fraction volumique de la phase gaz en tout point est déduite via I’équation (I1.3-7) des fractions

volumiques initiales des phases solides et liquide. Les moyennes des concentrations massiques des
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constituants sont obtenues a partir des moyennes intrinséques en phase gaz des concentrations

massiques de chaque constituant, supposées connues

N _ _g0 i
at=0,v(x,y),Ve p,= ggpg 1II-5
Température
On considére une température moyenne initiale uniforme
at=0,v(x,y) T=T° I11-6

II1.1.2Conditions aux limites

Avant toute écriture de conditions limites, il convient de préciser 1’ensemble des surfaces sur
lesquelles se produisent les différents transferts de masse et d’énergie. Le choix d’un probléme
bidimensionnel a été fait. Les surfaces d’échanges avec le milieu environnant sont les surfaces
latérales du milieu ainsi que les surfaces supérieure et inférieure. La Figure 39 illustre de fagon

simplifiée le milieu poreux équivalent afin de pouvoir identifier les différentes surfaces.

Y4 Flux de chaleur par rayonnement
I

‘ ﬁ Syngaz sortant

Imbrulés + inertes
sortant

=

Déchet entrant

]

Agent de gazeification entrant
Figure 39 : Représentation simplifiée du lit de déchets et des flux aux différentes surfaces

Les équations aux dérivées partielles du systeme a résoudre sont soit d’ordre 1 (équations de
conservation de la masse des phases solides) soit d’ordre 2. Pour deux dimensions d’espace, deux
conditions aux limites sont nécessaires pour les équations d’ordre 1. Elles seront écrites en entrée du
déchet et en entrée de 1’air de gazéification. Pour les équations d’ordre 2, quatre conditions aux

limites doivent étre écrites, une par surface.
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111.1.2.a Entrée du déchet

La connaissance de I’ensemble des caractéristiques du déchet en entrée ainsi que son débit
d’alimentation permet de choisir le type de conditions aux limites sur cette surface. On peut aussi
bien utiliser une condition de continuité de flux (condition de type Neumann) qu’une valeur

imposée (condition de type Dirichlet). Une condition de type Dirichlet est retenue.

Les continuités des masses volumiques moyennes des phases solides et liquide pyo » Pcr»> Pcr €t Pi

sont fixées par la connaissance des fractions volumiques du déchet entrant, d’ou :

enx =0y o = £ -
enx =0,Yy pcg = €6p Pk 1I-8
enx =0,Vy pg = e&Mréeps! I11-9

enx = 0,Vy p, = ef™réep} 111-10

Les concentrations massiques moyennes des constituants en phase gaz p, sont données par la
composition de la phase gaz du déchet entrant, la fraction volumique gazeuse étant déduite par

différence des fractions volumiques des autres phases (11.3-7)

enx = 0,VyetVe p, = egnireepdeniree II-11

Enfin la continuité de la température moyenne donne

enx =0,vy T =Tgnree I1-12

échet

111.1.2.b Entrée de I’air de gazéification

La continuité des flux de matiére et de chaleur est écrite.

Pour toutes les phases solides, le flux est nul.

eny =0,Vx pyovs - n=0 11-13
eny = 0,Vx pcpVs -n =0 I11-14
eny =0,Yx gD -n=0 I1I-15

Pour les Ne-1 constituants de la phase gaz autre que la vapeur d’eau, la continuit¢ du flux de

matiére donne

Ne-1 _g
eny=0,VxetVe +v (ﬁeﬁg - p‘g z ggfv <Z_’;> > ‘N =p,v,' N 111-16
k=1 g

ou p.V, - n représente, a I'interface, le flux de masse au sein de I’air de gazéification dont la valeur

est connue.
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La continuité¢ du flux de mati¢re pour I’eau sous ses deux états (liquide et gazeux) entre le milieu

poreux et I’air de gazéification aboutit a I’expression suivante :
Ne-1

eny =0,Vx <[7ﬂ7ll + P, v — P Z DIV <p" )) ‘n=p,v, N 11-17
k=1 Py
ou p, v, * n représente, a I’interface, le flux de masse d’eau au sein de 1’air de gazéification.

Enfin I’écriture de la conservation de 1’énergie et la continuité du flux de chaleur associée a cette
équation se traduit par la relation

eny = 0,Vx (P_Mof_lzvlo'_’s + PerhERDS + Perhéivs + pihi

Ne—
+Z{(pe Z Dl V<p")>ﬁf}—zeﬁ-ﬁ)-n=
k=1 Pg B 111-18
(Z PeVehe — /WT) ‘n
e=1
ou (XN, pov.h, — AVT) - représente, a linterface, le flux de chaleur au sein de lair de

gazéification.
Les valeurs des flux a la surface a partir des caractéristiques de 1’agent de gazéification entrant du

procédé CHO-Power sont données dans la troisieme partie (cf. II1.3) de ce chapitre.

111.1.2.c Sortie du Syngaz

Comme nous 1’avons déja évoqué, I’écriture d’une condition a la limite sur cette surface pour les
phases solides n’est pas nécessaire. Les équations de conservation de la masse solide sont des
équations du premier ordre. Ainsi dans un cas bidimensionnel, 1’écriture de deux conditions limites,
a I’entrée du déchet et a I’entrée de I’air de gazéification, suffit.

La continuité du flux pour chacun des constituants de la phase gaz a I’exception de 1’eau a la

surface de la sortie du Syngaz est écrite

Ne-1

eny =Ly, VxetVe # v (ﬁew—zg - pJ Z peif. v(ﬁk >> ‘n=p,V, n I11-19
k=1 g

ou p.V, - ndésigne le flux du constituant e dans le milieu environnant.

La continuité du flux de maticre appliquée au constituant « eau » (liquide+vapeur) donne

Ne—-1

Z peff. V<f;k ))n = oV, n I11-20

eny =Ly, Vx <ﬁﬂ7§ + p,Ty — Py
k=1 g
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Enfin, I’écriture de la continuité du flux de chaleur entre le milieu poreux et le milieu environnant
s’exprime
eny =Ly, Vx

~  TMO=s , ~ F7CR=s | ~ 3Clss | =~7l=l
(PumohyoVs + PerheRvs + perhélvs + prhiv

Ne Ne-1 —g
+) {(ﬁei‘fﬁ -5 ) DV (p—’;)> Hf} ~ Ao VD) m = 121
e=1 k=1 Py -
Ne
<z Pe heve> 'n+ Qray —AVT
e=1

ou T est la température du milieu environnant, h, est 1’enthalpie massique d’un constituant e au
sein du milieu environnant et Q4 le flux surfacique de rayonnement €mis par le milieu
environnant et recu par le milieu poreux.

La connaissance des flux dans I’environnement impose 1’écriture puis la résolution, par exemple a
I’aide d’un outil de CFD, des équations de conservations de la masse, de la quantité de mouvement
et de 1’énergie du fluide ambiant. Le jeu de conditions aux limites (III-19) a (III-21), agrémenté de
I’égalité des températures et des concentrations massiques, s’appliquerait successivement au lit de
déchets puis a I’environnement lors d’un processus itératif de résolution du systeme d’équations au
sein du lit poreux et du systéme d’équations au sein de son environnement. Ce type de
méthodologie, déja mise en ceuvre ailleurs (Erriguible 2004, Marias et al. 2005), implique dans un
cas non stationnaire un temps de calcul important. Aussi, son implémentation dans le contexte
CHO-Power reste une perspective de ce travail.

Une solution pour contourner la difficulté serait d’adopter un jeu d’hypotheses simplificatrices pour
limiter le nombre d’équations d’ordre deux, et donc de conditions aux limites. Négliger la diffusion
au sein du milieu permet de décrire la conservation de la masse et de la quantité de mouvement du
systeme par seulement une équation d’ordre deux et Ne-1 équations d’ordre un. En tenant compte
des conditions en entrée du déchet et du gaz, une seule condition en sortie Syngaz au lieu de Ne
permet de résoudre le probléme massique.

C’est par exemple le cas dans les travaux de Menard (2003). La diffusion est négligée. Dans une
des équations de conservation de la masse est injectée la loi de Darcy. Une équation d’ordre deux en
pression de la phase gazeuse est obtenue. Cette équation est résolue en spécifiant la pression a la
sortie des gaz et en ajoutant des conditions aux limites similaires a celles utilisées ici aux autres
surfaces. Le champ de vitesse est déduit du champ de pression. Les équations de conservation de la
masse pour les autres especes sont alors des équations d’ordre un, pour lesquelles une condition en

entrée du déchet et une en entrée du gaz suffisent. D’un point de vue thermique, on pourrait se
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ramener a une équation d’ordre un en négligeant, en plus de la diffusion matérielle, la conduction.
Cette hypothese est également effectuée par Menard pour le bilan enthalpique de la phase gazeuse.
Ainsi, aucune condition en sortie gaz n’est nécessaire. Par contre, dans son modeéle a deux
températures, la conduction est conservée pour le bilan sur le solide. La continuité du flux de
chaleur est écrite en supposant que le flux externe est uniquement li¢ au rayonnement.
Plutot que de dégrader le modele de transports internes afin de réduire le nombre de conditions aux
limites, il est préféré ici estimer les flux a la limite intervenant dans les équations (III-19) a (III-21)
en se basant sur les hypothéses suivantes :
- la pression du gaz environnant est connue (Py) et la pression de la phase gazeuse
du milieu est égale a cette pression
P/ =p, 111-22
- les concentrations massiques des espéces du gaz environnant sont celles du
milieu
Ve pe=p? I11-23

- la diffusion au sein du gaz environnant est négligée a la limite

Ne—-1

Ve —pg4 Z Dek-v<p—k>-n:0 I11-24
k=1 Pg
- la conduction est négligée au sein du gaz environnant
—AVT-n=0 II1-25

En tenant compte de ces relations, la composante normale de la vitesse du gaz ambiant est déduite

de la continuité¢ du flux d’une des especes. Soit a cette espece. Son flux dans I’environnement

s’exprime
Ne-1
Pk
paVa = ,Dan - pg Z Dak . V <—> 111-26
k=1 Pg
En reportant (I11-26) dans (I1I-19) pour e=a, avec (I11-23) et (I1-24), il vient :
Ne-1 ﬁg
(ﬁaﬁg — Py Z Deff. V(_—’;)) ‘n=pV, n I1-27
k=1 Py
soit

g~ =g —g

—g Ne-1 _g
Vg-n=<egz79—p—gz D§1f<f'V<pk>>-n 11128

Ayant consommé 1’équation (III-19) e=a pour obtenir (III-28), la continuité des pressions (I11-22)

fournit une condition de Dirichlet pour cette espece. D’apres (I11.3-19) et (I1.3-21), en tenant compte
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de (I1I-22), il vient :

) M _
P = & (po _ z peg) 111-29

e+a

En résumé le jeu de conditions aux limites appliqué a la sortie Syngaz est donnée par (I11-29) pour
I’espece gazeuse a, (I1I-20) pour I’espéce eau, (I1I-19) pour toutes les autres espéces et (I1I-21) pour
I’énergie en tenant compte de (III-25). Dans ces équations, les flux des espéces dans le gaz
environnant valent, grace a (I11-23) et (I11-24)

Ve plVe m=pV,n II1-30

ou V, - n s’exprime comme indiqué en (I11-28).

111.1.2.d Sortie des imbrdlés

Sur cette surface, correspondant a la sortie de la fraction de déchets imbrilés lors du processus, on
considere, au vu des dimensions caractéristiques du lit de déchets, que le régime est établi. Ceci se
traduit par la nullité du produit scalaire entre le gradient des inconnues de résolution et la normale
sortante au milieu, soit

V0 inconnue V8:-mn=0 1I-31

ou @ est une inconnue de résolution.

Dans cette partie, les conditions aux limites et initiales nécessaire a la résolution de notre modéle
mathématique ont été écrites.
Dans la partie suivante, le choix des variables de résolution, le développement des méthodes

numériques utilisées et les différents arrangements numériques implémentés sont présentés.

IIL.2Résolution numérique

Dans le chapitre II, un modele mathématique d’équations aux dérivées partielles et
d’équations algébriques couplées a été développé. Afin de réduire au maximum la taille du systeme
d’équations algébriques a résoudre apreés discrétisation, les lois exprimant les flux (Darcy, Fick
généralisée) et les relations algébriques du modele au chapitre II sont introduites dans les équations
aux dérivées partielles. Dans un premier temps, un jeu de variables indépendantes, dont le nombre
est €égal au nombre d’équations aux dérivées partielles a résoudre est choisi. Dans un second temps,
les gradients moteurs apparaissant dans I’expression des flux sont développés par rapport aux

gradients des variables indépendantes. Cette étape présente au demeurant 1’avantage de conférer
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aux équations un caractére parabolique fort (termes de type diffusif d’un point de vue mathématique
dominants), adaptés a la résolution numérique. Les méthodes de discrétisation spatiale et temporelle
conduisent a un systéme lin€aire d’équations dont la résolution est effectuée par une méthode
itérative par bloc. Enfin, quelques arrangements numériques sont implémentés dans le but

d’améliorer le temps de calcul et la stabilité.

II1.2.1Développement des équations par rapport aux variables

indépendantes

111.2.1.a Choix des variables indépendantes

Le choix des variables indépendantes se fait en connaissance du nombre d’équations aux dérivées
partielles a résoudre apres introduction des flux dans les équations de conservations de la masse et
de I’énergie.

Pour les phases solides, que sont la matiere organique (MO), le charbon (CR) et les cendres inertes
(CI), la vitesse est donnée par (I1.3-23). Les équations de conservations de la masse (I1.3-60,

I1.3-64, 11.3-68) deviennent.

9p 1 1 T1-32
Mo _ B
T + V- (Pmovo(t)) = —Vf TmogdA — Vf TmocrAA
AmMog AMocCR
0 Dcr _ 1 1
Fra (Pcrvo () = 7 f TcrgdA + % f "mocrdA I1-33
Acrg AcrMoO
95
Pel 1y (Pervo(t)) =0 111-34

ot
ou v, (t)est une constante.

Pour le constituant « eau », rappelons que 1’écriture de la conservation de la masse du liquide est
donnée par (I1.3-79) et la conservation de la masse de la vapeur par (I1.3-88). Ces deux équations
font apparaitre le taux volumique de changement de phase m,,. La connaissance de ce taux n’ayant
que peu d’intérét, il est numériquement rentable d’éliminer cette inconnue et donc une équation du
systéme. Il suffit de remplacer (I1.3-79) par la somme de (I.3-79) et (I.3-88) et de choisir

d’¢liminer (I1.3-88). La somme des équations donne :
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Ne-1
dpy,+ D _
1é—t+V-(pvv +pv;) =V pJ Z Deff.y =T,

I11-35

1 1
BRT rvcrcomb + rvcrgazé dA — V
A Agmo

|4
gCR

L’expression des vitesses pour les phases gaz (I1.3-27) et liquide (I1.3-24, 11.3-25) en tenant compte

de I’équation (I1.3-23) donne :

pour la phase gaz,
k. k.
II1-36

vy —vo(t) = —==— (VB! + pg)
Egltg
pour la phase liquide,
k k 111-37
SlX>XpS vl vO(t) b (VPl +plg)
U
SIX<Xps  p1(~vo(®) = Dy VX 1138
En introduisant (I11-36), (I1I-37) et (I1I-38) dans (I11-35), on obtient :
| 05y + P (ke o
SIX>XPS T-l‘V' Pyl — ety (VP +pgg)+v0(t)
k. kn
+V-| g | —== L+ p1g) + v (t) I11-39
iz
Ne-1
—V'<pg z Deff V(:Dk)) _—
k=1 Py

AgMO

1 1
— —f Tvcrcomb + rUCT'gazédA - Vf TvMmo dA
A

gCR

et
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. d py + Py ~ g grg 59 |, =9
SIX<XpS T‘l‘V' Pv| — Eoll (Vpg +pgg)+v0(t)

AV (<7Dy - VX + ()

Ne-1 ,5]‘{9
v (n poto(%) -

k=1 g

111-40

1 1
- _.f Tocr comp + rvcrgazédA - _f TwmodA
A

V gCR AgMO
Pour les autres constituants de la phase gaz, on écrit la conservation de la masse (I1.3-86) en
introduisant la conservation de la quantit¢ de mouvement de la phase gaz (I1.3-27) et en tenant

compte de I’hypothése de rigidité des phases solides (I1.3-23) ce qui donne

5 k.k

ape — :.:r‘g _g _g
Verv AV P ~To- (VB +539) +vo(D)
Neot y 111-41
(g oh)-
k=1 Pg

_ 1 1
Fe — Vj (Tecrcomb + recrgazé) dA — Vf TeMOdA
A A

gCR gMo
Concernant I’écriture de la conservation de 1’énergie totale du milieu homogénéisé (11.3-133), il

semble naturel d‘envisager le choix de I’enthalpie volumique totale comme inconnue, d’autant plus

que cette quantité ph définie par
Ne

PR = puo i3 + penhlh + pahél + ) {pRe) 42
e=1

est une grandeur conservative.

Néanmoins, le caractére non linéaire de ph = f(T) nous a incité a prendre la température moyenne
a I’échelle locale T comme inconnue du probléme et donc de développer les enthalpies en fonction
de T selon (11.3-102), (I1.3-104), (11.3-108) et (I1.3-109). En introduisant les lois de Darcy
généralisées pour les phases gaz (I1.3-27) et liquide (I1.3-24, I1.3-25), en tenant compte de
I’équation (I1.3-23) traduisant la rigidit¢ des phases solides dans I’équation (I.3-133), le

développement par rapport a la température aboutit a
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d _ _
siX > Xps 37| Pmo (Crmo (T = Trer) + huoer ) + Pcr (Cor(T = Trep ) + heryres)

+ pc1(Cer (T = Trer ) + hcrrer )
+ P (Coy (T = Trep ) = BHH(T!, a) + ey )

Ne T;
+ z ,53 f C_peg(T) dT + he,ref
e=1 Tref

+V - [ pmo (Cro (T — Trer ) + Raro rer )0 () + per (Cor (T — Tre ) + Rerrer )Vo (0)

+ Pt (Cor (T = Trep ) + heprer )00 () + 111-43
D T AR (T k kn —
PU(CPU(T = Trey) = BHB(TY ) + hurey )| =52 (VP + Pig) + 0 (6)
ne (
+ e | === (VB + g g) + vo(t)
= EgHg
e=1 k
79
Ne—1 _g g
_ Pic g~
— Py Z Dy -v(_—g> f Cpe’ (T AT + hoyes |} 1=
k=1 pg

Tre f

7 (Aetr - VT) + &

et
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0 _
si X > X Py Pumo (CMO (T - Tref) + hMO,ref)

+ pcr(Cer(T — Tref) + hCR,ref) + per(Cer (T — Tref) + hCI,ref)
+ p_l(Cpl (T - Tref) - mll) (Tll' aw) + hl,ref)

Ne T!}q
+ Z p_e J C_peg(T) dT + he,ref
e=1 Tref

+V - ( pmo (Cuo (T - Tref) + "o ref Jvo(0)
+ Pcr(Cer(T = Trep ) + Acryrer JVo(0) 111-44
+ pcr(Cer (T — Tref) + heprer Jvo(t) +

_ = il (7 p
pi(Cpi(T — Trep ) — BHY (T, aw) + hirer) <—pfjgb - VX + v, (t))

< kky, _
+ Y ol -=== (VR +559) + vo(®)
- Egtyg
e=1
Ne-—1 ﬁg Téq
ot Y o v(2) )| [ @t hy |-
k=1 pg Tref

7 (Aerr - VT) +

Finalement, en tenant compte des équations algébriques (I1.3-17) a (I1.3-21) et (I.3-50), de
I’¢limination de m,, et donc de I’équation (I1.3-88), de 1’équilibre thermodynamique local (II.3-89),
Ne+4 ¢€quations aux dérivées partielles sont a résoudre pour calculer Ne+4 inconnues

indépendantes. On choisit puo ,Acr Pcr » P1 » 1es P, pour e#v et T.

111.2.1.b Expression des gradients

L’écriture du systeme d’équations fait apparaitre les gradients de fonctions 6 des variables

indépendantes choisies en (II1.2.1.a). Ces gradients sont développés suivant la relation :
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— /=0
pour 6 = Fgg, P, (Z:Z),(%) e+v

Pg
Ne—1 111-45
Vo = 96 Vouo + 96 Vocr + 9 Vp, +69V—+ Z aHV‘ +69vT
_aﬁMo Pmo 9pcn Pcr 9pcr Pci op Pi L ap. Pe aT
Un développement similaire de la dérivée en temps donne
pour 6 = p,, ph
90 _ 39 0pwo , 00 9pcx 39 9pui 39 9P o' a0 05, 60T I11-46

3t 0pwg 0t ' 0ps Ot < 9pg ot Top ot T , 9p. 0t Tt
e=

En tenant compte de ces développements, le systéme a résoudre pour décrire les phénomenes de

transport lors de la gazéification est résumé ci-dessous.

» phases solides

ap _
240 4V (o vo(8)) = Ruo 111-47
avec
_ 1 1
Ryo = §f TmogdA + 5_[ TmocrdA 111-48
Amog AMOCR
a p, _
gtc 2+ V- (Bervo(8)) = Rex I11-49
avec
_ 1 1
Reg = VJ TCRgdA - Vf TmocrAA I1-50
AcRrg AcrmoO
95
;t“ + V- (peve(0) =0 111-51
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» constituant « eau » (liquide+vapeur)

apMO aIOCR apCl 6p
Bwmo ——+ Bick ——+ Bict ﬁll ,BlT Z Ble ——
at ot
e+v
V- <glM0 "VPmo + Qicr "V per + Quct *V Pper +au VotV T 111-52
+Zgze Ve + A+ ﬁz%(ﬂ) =R
e+v
avec
_ 1 1
R =r1,+— f (rvcrcomb + rvcrgazé) dA + — f Tymo dA III-53
V AgCR V AgMO
» phase gaz exceptée la vapeur
Pour k#v
o7
ot
V- (ngo "VPmo + Xicr "V per + Qier "V Per + X -V o+ A -V T I11-54
+ nge "Vpe+ A+ ﬁkvo(t)) =R,
e#v
avec
_ 1 1
Ry =Tx— & j (chr + Tker ) dA — = J TkmodA HI-55
V 4 comb gazé V 4
gCR gMoO
» bilan énergétique
9pmo aPCR apCI ap,
Brmo T+.BTCR + Brer —— Brl 5% +BTT T Zﬁre — +
V- (gTMO "VPmo + &rer "V per + &rer -V Per + & -V o+ &rp -V T 111-56

+Zgre "Vp.+Ar+ ZT”O(U) = Qr
e

En termes de conditions aux limites, le développement par rapport aux variables indépendantes

aboutit aux expressions suivantes.
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> Entrée du déchet

Phases solides

enx =0,Yy pyo = egdreepho I1-57
enx =0,Vy peg = e&ptréepik I11-58
enx =0,Yy pg = & pl 111-59
Constituant « eau »
enx =0,Vy p; = ef™tréepl I11-60
Especes gazeuses k#v
enx =0,YyetVk #v p, = eltiréepdentee 111-61
Température
enx =0,vy T =Tgnrée 111-62
» Entrée de I’agent de gazéification
Phases solides
eny = 0,Vx pyovo(t) - m=0 111-63
eny = 0,Vx pcrvo(t) m =0 111-64
eny =0,Vx pevg(t) - mn=0 I11-65
Constituant « eau »
eny =0,Vx

(glmo'VﬁMo + &icr "V Per +gzc1'v,561+gu'Vﬁl+ng'VT+Zgle'vﬁe 11-66

e+*v
+4,+ @”0(0) "M=PpVy M
Especes gazeuses k#v

eny =0,VxetVk #v

<ngo "V Pmo + &icr "V Per + Aker *V Per + Gk -V P+ Qir -V T+ nge 'V pe 111-67

e¥*v

+Ak+p_kvo(t)>'n:pkvk'n
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Continuité du flux de chaleur

eny =0,Vx
(gTMO 'V pmo +gTCR "V pcr +gTCI 'V pey +ng Vo +gTT ' VT"’ZgTe 'V pe 111-68
e

Ne
+Ar + ZTvO(t)> n = (Z pevehe> n

e=1
Dans les expressions (I11-66) a (I11-68) les flux p,v, - Ve sont connus.

» Sortie du Syngaz

Constituant « eau »

eny =Ly, Vx

(glmo'VﬁMo + &icr "V Per +gzc1'vﬁc1+gu'Vﬁl+ng'VT+zgle'Vp_e I11-69

e+v
+ A4, + ﬁlvo(t)> n=p,V,'n

Espéce gazeuse a

M _
Pa =& R—; <P0 — Z Py ) 111-70

e¥a

Especes gazeuses k#v,a
eny =Ly VxetVk #a,v

<gk1v10 *VPmo t &icr * V Per + Qe V Per + Qi -V P+ Qr + V T+ nge *V Pe 71

e+ v
+ Ay + prvo(t) ) ‘n=pV-n

Continuité du flux de chaleur

eny =Ly, Vx

(gTMO "VPmo + &rer "V per + &rer "V per + &V i+ &tV T+ ZgTe Vo  m
e

Ne

+ Ar + ZT”OG)) n= (Z Pe heVe> ‘n+ Qray

e=1

Dans les équations (I11-69), (II1-71) et (I1I-72) les flux p,V. - n Ve s’expriment selon (II11-30) en

tenant compte de (I1I-28). Le flux de rayonnement est connu.
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> Sortie des imbriilés

Constituant « eau »

eny =Ly, Vx

(glmo'VﬁMo + @icr "V Per +glC1'vﬁC1+gll'vﬁl+ng'VT+zgle'vﬁe 1-73

e+*v

+ A, + ﬁlvo(t)> ‘n= (A + pvy(t)) n

Especes gazeuses k#v

eny =Ly, VxetVk #v

<ngo *VPmo t @icr *V Pcr + Krer "V Per + A VP, + Qier VT +nge 'V pe 111-74

e+v

+ Ay + prvo () ) ‘n= (A + prvo(t) ) n

Continuité du flux de chaleur

eny =Ly, Vx
(gTMO *Vpmo + Qrcr 'V per + &rer Vper + ar; Vp +arr- VT + ZgTe 'V pe 1-75
e

+AT + ZT‘DO(t)> n = (AT + ZTVO(t)) n
L’ensemble des expressions des différents coefficients a, B, A et Z intervenant dans les équations

précédemment exposées est développé en ANNEXE II.

111.2.1.c Adimensionnement

Le choix de variables de résolution fait intervenir des variables ayant des ordres de grandeur tres
différents. Le systéme d’équations avant discrétisation est mis sous forme adimensionnelle afin de
pondérer le poids des différents coefficients dans le but d’augmenter la stabilité numérique du code
de calcul.
La quantité adimensionnée d’un objet S du systéme est notée S;", ou S), peut désigner aussi bien
un opérateur, un tenseur d’ordre deux, un vecteur qu’une grandeur scalaire.
Les variables, le temps et les coordonnées de 1’espace sont rendus sans dimension par les relations

suivantes :
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x*y*z* = LY.z t* = aNZ—'ZVZO I11-76
Lo 7
_ .« _ Pmo _ «_ Pcr _ .« _ Pa s P v Pe
pmo =P_M0,0 Per = PcRr,0 pei =ﬁc_l,o P =l?,0 Pe =ﬁe,o vezv I11-77
. T
T

L, étant la longueur caractéristique la plus grande du milieu poreux qui a priori est la longueur du lit

de déchets.

Les constantes ay,y, o, dont la dimension est celle des grandeurs scalaires du tenseur @y, y, de

I’équation de conservation pour ’azote, Ppoo > Pcro > Pcios Pro s Peo Ve # vV, Ty sont calculées a

chaque instant de fagon a assurer une valeur proche de 1’unité pour les quantités sans dimension

gNzNZ

— * = * = ok =k = % % * __
Pmo s Pcr > Pcr Py Pe > Ve F v, T et@y,y,” == .
—_ NoN3,0

Les expressions sans dimension de la dérivée en temps et de I’opérateur nabla sont directement

déduites de (I11-76)

o __L 9 V= LoV
ot* _aNZNZ’O ot -0 1178

L’introduction des relations (III-77) et (III-78) dans les équations (I11-47) a (III-75) du modele
permet d’obtenir la forme adimensionnelle du systeme final a résoudre en multipliant ces équations

par les constantes suivantes.

2
équation (I1I-47)* = équation (I1I-47) X —2> 111-79
PMO0,0 AN, N,0

2
équation (I11-49)* = équation (I111-49) X o I11-80

PCR,0 XN, N0

2
équation (III-51)* = équation (III-51) X = Lo

pCI,O aNzNz,O

111-81

2
équation (III-52)* = équation (III-52) X — 111-82

pl,O aNzNz,O

2
équation (III-54)" = équation (III-54) X — IT1-83

Pe,0 AN, N5,0

2
équation (III-56)" = équation (III-56) X Lo I11-84

BrT,0 To ANyN4,0
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Pour les conditions aux limites, on

> Entrée du déchet

équation (III-57)* = équation (III-57) X

obtient alors

1

PMo,0

équation (III-58)* = équation (I1I-58) X = !
PcRro

équation (III-59)* = équation (I1I-59) x > :
CI,0

équation (III-60)* = équation (I1I-60) x ﬁi
Lo

équation (III-61)* = équation (I1I-61) X

1

Peo

équation (III-62)* = équation (I1I-62) X TL
0

» Entrée de ’agent de gazéification

équation (III-63)*

équation (I1I-64)*

équation (III-65)*

équation (III-66)*

équation (II1-67)*

= équation (I11-63) X —=2

PMO0,0 AN, N,0

= équation (I11-64) x —=°

pCR,O aNzNz,O

= équation (I11-65) x —=2

pCI,O aNzNz,O

= équation (III-66) X —

pl,O aNzNz,O

= équation (I11-67) X ——2

Pe,0 AN, N7,0

équation (I1I-68)* = équation (I1I-68) X Lo

BrT1,0 To AN,yN5,0
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» Sortie du Syngaz

équation (III-69)* = équation (I1I-69) x S -

pl,O aNzNz,O

Pa,o0

équation (III-70)* = équation (III-70) X

équation (I11-71)* = équation (I[-71) X ——>—

Pe,o0 aNzNz,O

équation (11I-72)* = équation (I1I-72) x Lo

> Sortie imbriilés

équation (I11-73)* = équation (I1[-73) X —=2—

PlLo AN,N,,0

équation (11-74)" = équation (II[-74) x ——2

Pe,0 AN, N30

équation (11I-75)* = équation (I1I-75) X Lo

BTT,O TO aNzNz,O

BTT,O TO aNzNz,O

111-97

111-98

111-99

I11-100

I11-101

I11-102

I11-103

Sur les équations concernant la thermique on voit apparaitre une constante Srr . En effet, le choix

de la température plutdt que de la variable ph fait apparaitre des termes d’accumulation de type (cf

équation (I1I-56)) :

oT
Brr ot
L’introduction des équations (II1-77) et (I1I-78) donne

aT _ TO aNzNZ,O (3'1_"*
ﬁTT at — PTT LOZ at*

I11-104

I11-105

On constate que rendre ce terme sans dimension impose I’introduction d’une constante frro. On

obtient ainsi la constante multiplicatrice de I’équation indiquée en (II1-84).
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I11.2.2Discrétisation du probleme

Dans cette partie, le systéme d’équations est discrétisé en temps et en espace afin de passer d’un
systetme d’équations aux dérivées partielles a un systéme d’équations algébriques linéaires. Le
détail de I’écriture des équations discrétisées n’est pas présenté. Les choix d’une discrétisation de

type différences finies pour le temps, et de type volumes finis pour I’espace, sont faits.

I11.2.2.a Discrétisation temporelle

Comme le systéme d’équations choisi est un systéme instationnaire, afin de pouvoir observer les
régimes transitoires lors d’une perturbation des conditions opératoires, il faut dans un premier temps
e , . , . , . v .

proposer une discrétisation temporelle des équations. L’obtention d’un systéme d’équations
algébriques linéaires a partir d’un systéme d’équations aux dérivées partielles a coefficients non
linéaires impose un schéma semi-implicite.

On note S" I’estimation de la quantité S a I’instant t=t", S désignant une inconnue a calculer ou une
fonction des inconnues a calculer.

Soit une équation type de notre systéme a résoudre :

Nv Nv
0 Uy
z Bax —+ V- Z @ai VUi + Ag + Uao(8)) = Ry 111-106
k=1 k=1
La discrétisation temporelle, via le schéma semi-implicite choisi donne :
N N
S LUt -up : o )
Z,Bak T-'_ V.(Zgak"VUk + A, + U, T ve(t)) =R, 111-107
k=1 k=1

ol At™ désigne le pas de temps entre t™ et t"*1,
En appliquant (III-107) a notre systéme, on obtient :
» Phases solides

Puo™ = Puo™ I11-108
— = n -
Apn + V- (pmo™ Mo (1)) = Ruo
avec
1 1 .
Fuo" =7 [ oy dA+ ruoca™dA 111-109
Apmog AMoOCR
per™ = Per™ II1-110
— = n -
Apn + V- (per™ o)) = Rer
avec
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_ 1 1
RCRn = Vf rCRgndA - Vf Tmocr " dA I-111
Acrg AcrMO
pe™ = per” ! _ II-112
Apn + V- (P e () = 0
» Constituant « eau » (liquide+vapeur)
Buro™ Puo™ " = Puo” +p n PR = Per” B pei™ ™ = per” +
IMO A icr" A € T e
~n+1 -n n =~ n+1 ~n
it — Py ~-T pe" T —pe"
Bu" T"‘ﬁlT +Z.Blen po +
e#v
1I1-113
V- (glMon “V puo™ T + Aicr" Vo™ + et Vot + at: vt
+ ngn Bvj Tn+1 + Zglen . Vﬁen+1>
e+v
+V- (A" + g (1) = 1"
avec
gl n n ! n 1-114
R, = v (Tvcrcomb + Tocr gaze )dA + v Tymo TdA
A A
gCR gMo
» Phase gaz exceptée la vapeur
Pour k#v
_ 1 —
P =P
At™
~ 1 - 1 = n+1 —n+1
V- (ngon Vpuo™ T + Licr" - V™ + et ™ V"t + L7 Vot
1I1-115

+ ngn . VTn+1 + ngen . Vp—en+1> +

e+v

V- (Akn + ﬁk"+1v0(t)) = fkn + Ekn

» Bilan énergétique
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= 1_ A ~ 1_ = =~ nt+l _ =
Brao™ Pmo”™ " = Puo™ + Brea” Pcr™ = PR + Brot” pci" " = per” n
TMO AL TCR AL e T A
— 1 — = - — 1 —
,[)) n pln+ _pln_i_ﬁ n Tn+1_Tn+zﬁ n pen+ _pen_l_
T At" T At" Te At"
eFv
_ _ _ _ II1-116
V- (gmon Voo™t + AreR" V pcr"t + rer” V"t + ar" vt
+ g'r'rn -V Tn+1 + Z gTen -V ﬁen+1> +V- (ATn + Z_Tnvo(t))
eFv
= @T"
La discrétisation temporelle des conditions aux limites aboutit a :
» Entrée du déchet
Phases solides
N1 1
enx =0,y pyo™tt= gﬁ%tree” 5%81” I-117
N1 1
enx =0,y pep"tt= gggtree” ﬁg§”+ I1I1-118
_ o +1 _om+l .
enx =0,Vy pCIn+1 — Eg?treen pg;n"' 111-119
Constituant « eau »
N1 1
enx =0,Yy p—ln+1 — glentreen ﬁlln+ 111-120
Especes gazeuses k#v
. 1 oM+ 1
enx=0,VyetVk+v p"t = egn”ee’” plentree -121
Température
— N1
enx =0,vy T"!= ;&tgeefn 111-122
» Entrée de I’agent de gazéification
Phases solides
eny = 0,Yx pyo" tvg(t) - m=0 NI-123
eny = 0,Yx pcr" vy (t) mn=0 I-124
eny = 0,Vx po;," vy (t) ' m=0 MI-125
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Constituant « eau »

eny =0,Vx

n., =~ n+1 n., =~ n+1 n., =~ n+1 n., ~n+1 n
( Ao "V Pmo + QiR "Vper Qe Voo tay Vo +ar

II1-126
e:tv_
— pvn+1vvn+1 ‘n
Especes gazeuses k#v
eny =0,VxetVk #v
<EkM0n Voo™ + Qier™  V per™ T + @™ -V oo™ + e -V M I-127
+ ngn v/ Tntl + Z gken -V ﬁen+1 + Akn + p—kn+1vo(t) ) ‘n= pkn+1vkn+1 ‘n
o e:tv_
La continuité du flux de chaleur
eny =0,Vx
Arno™ V puo™ T + @rer™  V per™ + are™ Vo + an™ -V gt
= = = = I11-128
Ne n+1
b @ VT Y @V T A" zT"vo(t)> = (Z Pevehe> n
e e=1
» Sortie du Syngaz
Constituant « eau »
eny =Ly, Vx
<£lMon Voo™ + aucr™ V per™ + eV e ey Y ot 111-129
+ay VT + Z " Vot A + P_zn+1vo(t)> ‘n=p,"V,"n
o eiv_
Espéce gazeuse a
M _
~n+1 _ . n_'a _ gntl _
= g (o= Y ) 130
e+a
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Especes gazeuses k#v,a

eny =Ly, VxetVk #a,v

n, = n+1 n, = n+1l n, =~ n+1l n,gxntl
(QkMo Vomo Tt Aker" VPR Tt Aker Voo taVp,

111-131
+ ™ VT + Z ™V + A+ P g (t) ) ‘n=p Ve n
o e:tv_
La continuité du flux de chaleur
eny =Ly, Vx
<gTMOn Voo™ + gTCRn V per™ T + gTCIn -V pe" T+ gnn -V ot
B 111-132
+ ot VT M 4 Z ar," V" + A"+ Z M (0) |
- e+v o
Ne
— (Z pen hen+1vgn> ‘n + Qrayn+1
e=1
avec V; donnée par (I11-28)
> Sortie des imbriilés
Constituant « eau »
eny =Ly, Vx
(21M0n Vomo™ + g™V per™ T + aie™ -V pet T+ ay "V gt
o o o - 111-133
+a" VT 4+ Z Q" Vo + AT+ ﬁlnﬂvo(t)) n
- e:tv_
= (A" + p/" v (D) - n
Especes gazeuses k#v
eny =Ly, VxetVk #v
(kaon V omo™ + @rer™ Y per™ !+ ties™ VP ™ -V p M
- o o o 111-134

L Z A"V P+ A+ 5 g () > 'n
e*v

= (A" + o () ) m
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La continuité du flux de chaleur
eny =Ly, Vx

(gTMOn “V puo™ T + gTCRn V per™ + gTCIn -V pe™ T+ gﬂn -V oMt {135

+ar VT 4 Z are V"t + A"+ ZTnvo(t)> 'n

e
= (Ar" + Z:"vo(1) ' m

111.2.2.b Discrétisation spatiale

Une premiere version du code de calcul a été réalisée a partir d’'une discrétisation spatiale par
¢léments finis. Cette méthode était initialement choisie dans la perspective future de la prise en
compte du retrait du lit de déchets au cours de sa gazéification. Au regard des dimensions
industrielles et de I’intensité des transferts, le nombre de mailles nécessaire impliquait un temps de
calcul trop important. La seconde version, celle présentée ici, s’appuie sur une discrétisation par
volumes finis. Nécessitant moins de mailles, elle s’est avérée moins couteuse en temps CPU. Cette
technique, tres classique, n’est pas détaillée. L’essentiel de la méthode est par exemple expliqué
dans Pantankar, [1980]. Soulignons simplement qu’a chaque point de discrétisation (ou nceud) est
associ¢ un volume (ou maille) le contenant. Les équations (III-107) issues de la discrétisation en
temps sont intégrées sur ce volume. L’application de la formule de la divergence fait apparaitre les

flux aux surfaces, précisément les termes sous la divergence des Nv équations (I1I-107) :

Nv
a=1Nv 2 ancVURTT 4+ AR+ UGTTS n II-136
k=1

Convection Mathématique

Dif fusion Mathématique
Pour un volume interne, i.e. sans surface coincidente avec la surface du milieu, les gradients aux

surfaces des termes de type de diffusif au sens mathématique sont estimés par différences finies
centrées. Les coefficients devant ces gradients sont évalués par une simple moyenne des valeurs aux
noeuds de part et d’autre de la surface considérée. Enfin, un schéma « upwind » ou « amont » sur les
termes convectifs au sens mathématique est classiquement retenu pour une meilleure stabilité

numérique.
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y
Ly —@ L L 4 L L 4 @ L 4 L 4 L 4 @ L
[ ] [ ] [ ] [ ] [ [ ] [ [ [ [ ] [ ]
[ [ ] [ [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ]
[ [ ] [ [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ]
[ [ ] [ [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ]
Lx x=

Figure 40 : Maillage du lit de déchets assimilé a un milieu poreux rectangulaire

Comme I’illustre la Figure 40, le traitement des conditions aux limites a la sortie du Syngaz nous a
incités a positionner les points de discrétisation sur la surface du lit poreux. La dimension du
volume d’intégration selon y est divisée par deux et sa surface supérieure, confondue avec la
surface du milieu, contient le point d’estimation. L’explication de ce choix implique un retour sur la
prise en compte des conditions aux limites en volumes finis. Considérons le cas classique d’un
volume centré sur le point de discrétisation 1 schématisé sur la Figure 41a. La méthode fait
apparaitre la valeur des flux (III-136) a la surface y=Ly. Dans le cas du systétme d’EDP couplées

similaire a celui considéré dans ce travail, trois cas doivent étre distingués.

Tn=ey | n=ey
Ly Ly ————0——0—

° o | o :
° ° °
° ° °
(a) (b)

Figure 41 : Point de discrétisation et maille a la sortie du Syngaz

(a) point de discrétisation interne, (b) point de discrétisation a la surface

Cas 1 : I’ensemble des flux est imposé (conditions de Neumann).
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Nv

a=1Nv (Z g VU + A + Ugﬂrag).n =F" 11-137
=

Ce cas est le plus simple puisqu’il suffit de remplacer les flux (III-136) a la surface y=Ly par leurs

valeurs connues F;*. Il s’agit par exemple du jeu de conditions a I’entrée de I’air de gazéification.

Cas 2 : I’ensemble des valeurs des inconnues est imposé (conditions de Dirichlet).

a=1Nv UM =U, 1-138

Les gradients des inconnues sont estimés par différences finies. Dans le cas de la Figure 41a ou la

normale sortante du volume n est le vecteur de base ey, il vient :

+1

Upk — U 11-139
Ay

Dans cette relation, agy,,,; désigne la valeur au nceud i du coefficient yy du tenseur ag; supposé

a=1Nv,k=1Nv (gﬁk . VU,?“) D= 2048y

diagonal et U'*! la valeur de I’inconnue Ujau nceud i. Les flux (III-136) s’expriment alors a la

surface y=Ly par:

Nv
a=1,Nv Zggk VUP 4 AT + UPTITS | on =
L= I11-140

n+1

Uk — Uy _
gkyyi Ay + (Agi + ULavg)- n

2a

Le terme Ay; est la valeur du vecteur A7 au nceud i. Cette méthode est utilisée a ’entrée du déchet.

Cas 3 : Nf flux sont imposés, (Nv-Nf) valeurs des inconnues sont imposées.

Nv
a=1Nf (Z age VU + AG + Ug“ﬁg).n = Fr 111-141
k=1

a=Nf+1,Nv UM =U, 1-142
Les Nf flux (III-136) associés aux conditions (III-141) sont directement remplacés par leurs valeurs
Fjt. Toute la difficulté réside dans 1’estimation des flux (ITI-136) pour a=Nf+1, Nv. Deux étapes sont
nécessaires. Dans un premier temps, comme pour le cas 2, les gradients des inconnues gérées par
une condition de Dirichlet sont approchés par différences finies.

Upe = Ui 111-143

Ay
Dans un second temps, ces approximations sont reportées dans les Nf équations (III-141). On

k=Nf+1,Nv VUM -n=2

obtient, toujours dans le cas illustré par la Figure 41a, et en tenant compte de n = ey :
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a=1Nf Z Aakyyi (VUn+1- n) =
Nv I11-144

Fl — Z 2a7 -ULLUM1+(A"+U”+1 5).n
k=Nf+1 o Ay

Le systéme de Nf équations (III-144) est ensuite résolu pour exprimer les Nf termes (VUZ".n),

k=1, Nf. Si le nombre d’équations est faible (2 par exemple) I’inversion peut étre formelle. Sinon,

elle doit étre numérique. Dans cette optique, les termes implicites du second membre doivent

devenir explicites :

Nf
a=1,Nf Z yyi (VUL m) =
II1-145
2 — Ui + (A + UZv3).
aakyyl Ay n
k=Nf+1
Notons les solutions des systemes (I11-144) ou (I1I-145) :
a=1Nf VUM'n=U}'n), I11-146
Les flux (III-136) pour a=Nf+1, Nv sont alors donnés a la surface y=Ly par:
Nv
a=Nf+1,Nv <Z al, - VURtt + AT + U”+1vs> =
Nf “ I11-147
n+1 Un 23S
> @y (VUELm), + Z 200 o=t G G+ U)o

k=1 k=Nf+1

En résumé, si les conditions a la surface y = Ly sont un mélange de conditions de Dirichlet et de
Neumann, une maille « pleine » telle qu’elle est représentée sur la Figure 41a impose un traitement
qui peut s’avérer lourd pour aboutir aux expressions (I1I-141) et (I11-147).

Le jeu de conditions a la sortie du Syngaz présenté au paragraphe (III.1.2.c) place cette limite dans
le cas 3 (une condition de Dirichlet, des conditions de Neumann). Nous avons en outre évoqué la
perspective du couplage avec un code de CFD pour un traitement plus rigoureux des conditions a
cette limite. Le souci de simplifier la technique d’imposition des CL, avec notamment la possibilité
de basculer facilement d’une condition de type valeur imposée a une condition de type flux imposé,
nous a amené a positionner les points de discrétisation sur la surface comme le montre la Figure 40
et la Figure 41b.

L’intégration des équations sur les mailles de surface est alors effectuée en considérant uniquement
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des conditions de flux imposé. Le flux a la surface y=Ly est directement explicité selon la relation
(ITI-137). Si une ou plusieurs de ces conditions de Neumann est, ou sont, remplacées par une ou
plusieurs conditions de Dirichlet de type (III-138), ces conditions sont imposées par une classique
méthode de pénalisation.

Considérons le nceud i. La méthode consiste a remplacer le coefficient diagonal (i,i) de la matrice
du systéme linéaire a résoudre apres discrétisation en temps et en espace par une trés grande valeur
notée gv. Le terme correspondant du second membre est remplacée par gvU;, ou U, est la valeur
a imposer au nceud i. Lors de la résolution, la division par gv rendra tous les coefficients de la ligne
matricielle négligeables excepté le second membre qui prendra la valeur U;,.

La discrétisation en espace du systéme discrétisé en temps (I1I-107) aboutit finalement au systéme

matriciel
Nv Nv
a=1,Nv Z[Aak" @MU = Z[Aak"]Uk" +B," 111-148
k=1 k=1

ou les termes entre crochets [] désignent des matrices de dimension NNxNN, NN étant le nombre
total de nceud de discrétisation. Les variables indépendantes U, sont en gras pour préciser que ce
sont des vecteurs de dimension NN.

U{d

U, = U.ki ou Uy; i@ =1,NN désigne la valeur de U au nceud i

Useww
Les matrices [A,4,"] proviennent des termes initiaux en %des équations (III-107) et les matrices
[W., '] sont issues essentiellement du traitement des termes sous la divergence, mais aussi de la
partie implicite de certaines conditions aux limites. Le vecteur second membre B, prend en compte
la partie explicite des conditions limites de type Neumann ainsi que les termes de droite de
I’équation (I1I-107).
A ce stade le systeme peut étre résolu par des méthodes de résolution adaptées aux systémes

d’équations algébriques linéaires.

II1.2.3Méthode et optimisations numériques

Dans cette partie, la méthode de résolution du systéme linéaire ainsi que quelques arrangements
numériques implémentés dans le but d’améliorer la rapidité et la stabilit¢ du code de calcul sont

explicités.
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111.2.3.a Méthode de résolution

Le systeme linéaire de taille Nv (nombre de variables indépendantes) x NN (nombre de nceuds du
maillage) (III-148) a une structure par bloc schématisé Figure 42. Chaque ligne de bloc correspond
a la discrétisation d’'une EDP. Afin d’améliorer la lisibilité de la Figure 42, les constituants gaz notés
e ont ét¢ mis sous une forme générale sur une seule ligne mais correspondent aux Ne-1 espéces

gazeuses autres que la vapeur d’eau. Le couplage entre les équations est représenté par les blocs

extradiagonaux.
NN 2NN 3NN 4NN 5NN (5+Ne-1)NN
AMOMOn: Yuocr” | Ymoct” | Puo" | Pumor" | Puoe" Puo™ ! Byo"
q,MOMO
NN
Wermo" | Acrer” n Yerer" Yeri'" Yerr" Were" Per™t Beg"
+lI,CRCR
2NN
Yemo" | Wercr” | Acict” o Wen” Yer” Yere" P B¢"
+I{ICICI _
3NN
Yo" Yier" V" A" . v " o B
+¥,
4NN
qITMOn IIUTCRn lzuTan lIITln A" WTen Tnt1 BTn
+ ¥
5NN
l’UeMOn leeCRn lluean l{leln lPeTn A" . ﬁen+1 Ben
+¥,,
(5+Ne-1)NN
[A"] xn+1 — B

Figure 42 : Structure matricielle par bloc du systéme

Pour la résolution, une méthode de type Gauss Seidel par bloc est choisie. Cette méthode permet de
prendre en compte aux mieux le fort couplage qui existe entre les équations de conservation par une

résolution simultanée plutot que séquentielle (Couture, 1995 ; Porras, 2005).
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Cette méthode est décrite ci-dessous.
Tout d’abord notons Ukit la valeur d’un vecteur d’une des Nv variables de résolution a la
it'€™e jtération.
¢ On initialise la méthode avec la solution de I’itération en temps précédent
~ 0 _ = = 0 _ = ~ 0 _ = —0_ =n =0_ = F0 _
Pmo’ = Pmo™ s Pcr’ = Pcr™ Pei” = Per™ > Pi° = i, P’ = Pt Ve #F vetT? =T7
e Le processus itératif est le suivant :

- Traitement du caractére implicite des conditions aux limites de Dirichlet en calculant

it+1

Uiki = U, (U k_ilt) pour tout nceud i a la surface concernée.

Ui désigne la valeur de la condition limite de I’inconnue U}, au nceud 1.

- Résolutions successives des systemes (NNxNN) a 1’aide d’une méthode LU
(Nougier, 1991)

n1—= it+1
[Amomo™ + Pmomo " 1Pmo"

= —[Yyocr1Pcr"™ — Proc™1Pcr™ — [Wro" 101" — [Pror "ITH
Ne—1 I11-149
- Z [IIUMOen]I_)eit + BMOn
e=1
[Acrer™ + Werer " 1Pcr ot _ _ o
= —[Permo 1Pmo™ ™ — Were"1Per™t — [Wer 191" — [Werr 1T
Ne—1 I11-150
- Z [qICRen]ﬁeit + BCRn
e=1
[Aciei™ + Yere " 1Per™t

= _[lll'CIMon]l_)MoitJr1 - [l‘UCICRn]ﬁCRiH-l - [llucnn]ﬁlit - [l‘UCITn]Tit
Ne—1 I11-151

- Z [q’Clen]ﬁeit + BCIn
e=1
[A,™ + ¥, 1!

= —[Pimo " 1Pmo™ ™ — Wik 1Pce™ ™ — Wi o™ — Wi "ITH
Ne—1 111-152

- ) e + B
e=1
[Apr™ + WM T
= —[’PTMO"]—pMo;V‘f“ — [Wrer" 1P = [Wre"1per™ ™

it+1

1

-1 II1-153
— ¥ " 1P - Z [¥re"1pe" + Br"
e=1
Pour e=1,...,Ne-1 111-154
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[Aeen + l},ee’njlpeit_+_1 A 1 i 1 ) 1
= —[Pero " 1Pmo0" " — [Wecr"1Pcr"™" — [Wec:"1Pcr™

e—1 Ne—1
— W 1 = [P T = ) WM = Y (W T
k=1 k=e+1

+ B,"

e Le champ de valeur au temps n+1 est obtenu si le test de convergence suivant est réalisé

) |Uk,iit+1_uk,iit|
S1 max,, i .

o - |max;_ . 1 isfait.
U= Pmo Pcr Pcr P PeV e#v,T l aXi=1,NN l Ut < § <1 est satisfait

Uk'in+1 — Uk’ilt+1 k — 1, NU

111.2.3.b Gestion du pas de temps

Considérer un pas de temps At constant oblige a adopter un pas de temps trés petit. En effet, il
existe des périodes de fort couplage entre les équations, notamment lors de I’enclenchement des
réactions de gazéification et des réactions homogenes en phase gaz. Durant ces périodes, les blocs
extra diagonaux du systéme matriciel (III-148), issus du couplage, prennent de 1’importance par
rapport aux blocs diagonaux. Consécutivement, le conditionnement du systeme, globalement
proportionnel a la dominance de la diagonale, se dégrade. La convergence de la méthode itérative
de résolution Gauss Seidel par blocs nécessite plus d’itérations, voire n’est plus assurée. La solution
passe alors par un choix de pas de temps plus petit. Ainsi, I’influence des termes des blocs extra
diagonaux et des extra diagonales des blocs diagonaux, proportionnels au pas, diminue. La
diagonale, indépendante de At, et consécutivement le conditionnement sont renforcés.

Dans ce contexte, conduire la simulation a At constant se révele trop couteux en temps CPU. Un
algorithme a pas variable est donc implanté. Le principe de la méthode, déja mise en ceuvre ailleurs
(Couture 1995, Porras 2005), est le suivant : a chaque instant, le pas de temps est ajusté au mieux
(e plus grand possible) afin que le conditionnement du systéme soit suffisant pour que la
convergence soit assurée en un nombre fixé d’itérations. Concreétement, la procédure décrite ci-
dessous est mise en place.

On note Nbiter;,,, le nombre d’itérations limites pour la méthode de résolution. On se place au
n'“™ incrément en temps tel que t™*! = t™ + At™ avec la stratégie suivante pour le choix du pas

temps au cours de la simulation :

e Siau bout de Nbiter,,,, la convergence n’est toujours pas obtenue alors :
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- la simulation est stoppée,

. . T, . At™
- la simulation est reprise a I’instant précédent t™ avec At™ = —

e Siaubout Nbiter itérations avec Nbiter < Nbiter,,,, la convergence est obtenue,

- un facteur (Nbiter) , compris entre 0.5 et 2 et inversement proportionnel a

Nbiter est calculé.
Siy(Nbiter) < 1
Le n'“™ incrément en temps est annulg,

la simulation est reprise a I’instant t™ avec At™ = y(Nbiter)At"

Sinon
At™*1 = y(Nbiter)At"

Ce calcul n’est effectué que si le pas de temps n’a pas évolué au cours des 50

incréments en temps précédents.

La Figure 43 présente 1’évolution de y(Nbiter) tout en résumant la procédure mise en place pour

gérer le pas de temps.

1
2
15
- K Arrét de la résolution
Si Atn’a pas été modifié lors des 50
- incréments en temps précédents
R )
At™
At"1 = yAE" A" = yAL" At" = yAt" At" = 3
0 L 1 - - 4 L 4 - A 1 1 L L A 1 d 1 1
g 6 10 Nbiter,, .. Nbiter

Figure 43 : Schéma de la gestion du pas de temps (Couture, 1995)

Cette méthode présente les avantages suivants :

- aucun calcul supplémentaire lors de la mise en ceuvre de la méthode,
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- limitation du nombre d’itérations inutiles a Nbiter,,, lors de divergence,

- la méthode prévient tout risque de convergence vers une solution aberrante en garantissant

un résultat obtenu avant 10 itérations pour un pas de temps.

111.2.3.c Gestion de la disparition des espéces

Au cours du processus de gazéification, les espéces gazeuses prises en compte dans le modele
peuvent étre amenées a disparaitre. Cette disparition est imputable aux réactions homogenes et
hétérogenes caractérisant la gazéification. Néanmoins, une espece peut disparaitre localement a un
instant t puis réapparaitre plus tard du fait de la diffusion, de la convection ou encore de la
production par réaction chimique de cette espece. Numériquement, cela impose de pouvoir assurer
au point de discrétisation une valeur positive et proche du zéro numérique de la moyenne de la
masse volumique de 1’espéce lors de sa disparition afin d’éviter toutes aberrations physiques. Cette
valeur ne doit en aucun cas étre fixée définitivement puisqu’elle doit pouvoir évoluer au cours de la
simulation. Pour ce faire, le choix d’une technique de pénalisation lorsque la moyenne de la masse
volumique de I’espece atteint une valeur limite P, ¢o5¢ avec possibilité de reprise en I’espéce est
choisie.

La stratégie de cette méthode est donnée en suivant (Figure 44).

Résolution du systeme matriciel du
constituante

Sipe < Petest Sipe > Petest
au noeud i au nceud i

L

Annulationde
Iitération La simulation continue

normalement

Mise en place de la
pénalisation telle que
Pe = Petest aunoeud i

Figure 44 : Méthode de pénalisation pour la disparition locale d’une espéce
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II1.3Simulation du procédé CHO-Power

II1.3.1Parametres de simulation

111.3.1.a Phases et constituants pris en compte

Dans un premier temps, le choix de ne pas prendre en compte 1’eau liquide et donc de partir d’un
déchet déja sec a été effectué. Ce choix permet de s’affranchir de 1’étape de séchage et donc de
diminuer le temps de calcul. Lors de cette étape se pose le probléme de I’estimation de la pression
de vapeur via 1’équilibre thermodynamique local avec des niveaux de température supérieurs aux
limites de validité des corrélations permettant de calculer la pression de vapeur saturante de 1’eau
pure, c'est-a-dire, supérieurs a sa température critique. De plus, ces mémes niveaux de température
impliquent une disparition de 1’eau liquide et donc de I’inconnue associée a cette phase et par voie
de conséquence de 1’équation qui lui est associée. A partir de cet instant, I’eau se trouve uniquement
sous forme vapeur et doit étre gérée comme un constituant gaz classique. Ce travail cherche a
caractériser et a comprendre les phénomeénes en présence lors de ’étape de gazéification du procédé
CHO-Power. Ainsi, le séchage n’étant pas 1’étape prépondérante du procédé, le fait de s’affranchir
de cette étape ne pénalise pas la compréhension des processus en présence. Dans ce cas, 1’équation
caractérisant 1’ « eau » (II1-39 et I1I-40 selon la valeur de la teneur en eau) disparait. En lieu et place
de cette équation, on traite la vapeur d’eau via une expression classique pour un constituant gaz
(I11-41).
Lors des simulations, les phases et les especes prises en compte sont :

- la matiére organique (MO) via I’équation (I1I-32)

- le Char (CR) via I’équation (I1I-33)

- les cendres inertes (CI) via (I11-34)

- la phase gaz (g) constituée dans les simulations actuelles de H,O, O,, N, CHy4, H,, CO, CO,

via (III-41) mais qui pourra par la suite étre enrichie par d’autres espéces notamment les
goudrons.

En résumé, on consideére donc quatre phases distinctes dont une phase gaz multiconstituant.

111.3.1.b Réactions homogeénes et hétérogenes du procédé

Dans ce paragraphe I’ensemble des constantes de vitesse des réactions homogenes et hétérogenes

du procédé¢ CHO-Power est modélisé par I’intermédiaire d’une expression de type Loi d’Arrhenius :

- 166 -



CHAPITRE III : Application a la simulation d’un gazéifieur a lit fixe

k = Aexp (__E_a) 111-155
RT
avec Ea I’énergie d’activation de la réaction considérée, R la constante des gaz parfaits, A le facteur

pré-exponentiel et T la moyenne de la température du milieu.

111.3.1.b.i Réactions homogénes

En considérant les sept constituants cités dans le paragraphe précédent, le schéma réactionnel choisi
pour la réalisation des simulations est le suivant (Chelliah et al.1996) :
CO+% 0, — CO;
CO + H,0 — CO; + H,
H, + 2 0, — H,O
CO,; + H, —» CO+H,0
CHs+2 O, —-CO,; +2 H,0
CHs+% 0, - CO+2H,
CH; + H,O - CO +3 H;
Les cinétiques réactionnelles correspondant a ces réactions sont regroupées au sein du Tableau 2 ou

les concentrations [-] sont exprimées en mol.m™ et les vitesses de réaction en mol.m™.s™.

Réaction Vitesse de réaction Constante de réaction Référence
—125525
H, + %20, — H,0 R; = 0,001.k;.[0;]. [H;] k, = 1,08.10%xp (T) Turns., 1996
Co + %20, — CO, R, = kz. [CO]. [Hzo]o’s. [02]0’5 kz =13. 1086Xp (_125_500) Howard et al.
’ RT 1973
CO + H,0 — —12560 Petersen &
co, + H, Rs = 0,1.ks.[CO]. [H,0] ks = 2,778exp< = ) Worther. 2005
Cco, + H, > —47290 Petersen &
= — 1
Co +H,0 Ry = ky. [CO,]. [H,] k, = 1,623.10 exp< i ) Worhoe 5005
CH,+20, — 202529
e Rs = k. [CH,]7%3.[0,]" ks = 1,3.10%xp (—_> Turns., 1996
€O, + 2 H,0 RT
CHy +%:0; = ~202612 Petersen &
— 0,7 0,8 — 12
o + 2H, Rg = kg.[CH,4]%7.[0,] ke = 1,58.10*exp (—R’I_" ) Werther.. 2005
CH, + H,0 = —124710 ,
) i R; = k;. [CH,]. [H,0] ks = 3,101exp (—_) Nozahic., 2008
CO + 3 H, RT

Tableau 2 : Expressions des vitesses de réactions prises en compte dans les simulations

ou la concentration molaire d’une espéce k est définie par
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Pk
ngg

[espéce k] =

111.3.1.b.ii Réactions hétérogenes

Au cours du procédé CHO-Power, la matiére organique est, dans un premier temps, pyrolysée du
fait des valeurs locales de température. Cette pyrolyse produit du Char et un mélange gazeux
composé¢ d’incondensables et de gaz condensables selon le schéma réactionnel simplifié suivant
(Figure 45) :

kmog Me¢élange gazeux (CO, CHy, Hy, CO,, H,O)
Matiere organique

kMOCR™S Char (Coie)

Figure 45 : Schéma réactionnel simplifié de la pyrolyse de la matiére organique

Dans les simulations, nous supposons que le mélange gazeux produit a la composition suivante :

Espece Fraction massique
H:20 0
H, 0,04
CH4 0,1
CO 0,71
CO, 0,15

Figure 46 : Composition du mélange gazeux produit par la pyrolyse

Le Tableau 3 correspond a I’expression des vitesses de réactions hétérogénes pour la pyrolyse lors

des simulations du procédé¢ CHO-Power (Ménard 2003).

Réaction Vitesse de réaction Constante de réaction
_ —106500
MO - CR Tmocr = Kmocr- Pmo kyocr = 2,5.10%exp (T)
_ = —88600
MO - gaz Tmog = Kmog-Pmo kyog = 1,43. 104exp( — )

Tableau 3 : Expression des vitesses de réactions pour la pyrolyse de la matiére organique

La pyrolyse ayant eu lieu, se produit alors I’oxydation partielle du Char par I’oxygene contenu, en
quantité inférieure a I’apport steechiométrique, dans 1’agent de gazéification entrainant la production
de dioxyde de carbone et de monoxyde de carbone. Le schéma réactionnel est le suivant :

Csotige + Y0z = (2y—1)CO, + 2(1 - y)CO
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L’expression de y est donnée par la fonction suivante :

( —63500Y\ | _
f =1340exp (T) si 850 < T < 970K

_2+f
Y=2a+pH

37700\ _
avec { [ =4,72.10"3 exp( o7 ) si970 < T < 1220K

—42000y _
| f =12 exp(——) 51220 < T < 1650K

La vitesse d’oxydation du Char prend la forme donnée dans le Tableau 4 (Cooper &Hallett, 2000) :

Réaction Vitesse de réaction

Cootize + Y0, = (2y—1)CO _ —-18.10%) _
St T 105 = v Cos o = (860 10700 20) 78 )

Tableau 4 : Expression de la vitesse d’oxydation du Char

La quantite Q.. désigne la correction de surface réactive et azl’aire spécifique dont les expressions

sont tirées du cas d’un lit de particules sphériques de diametre d,, et de porosité €. On a ainsi :

_ Pcr
“C per + Per
et
_6(1—¢)
a, Z
avec

d, =13.1073m

La valeur du diametre de la particule est choisie en fonction des exigences granulométriques du
procédé CHO-Power.

L’oxydation partielle du Char permet d’atteindre les niveaux de température nécessaires a la
réalisation des réactions de gazéification a la vapeur d’eau et au dioxyde de carbone suivantes :

C(solide) + C02 - 2CO
Cisolidey T H2O » CO + H,

La modélisation des vitesses de réactions, en s’appuyant sur les travaux de Chelliah et al. 1996,

aboutit a :
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Réaction Vitesse de réaction
,  (—2846.10%\ _, o5
Csotigey + €O, — 2C0 Tcco, = | 28,3.10%exp —ar i A [
5 —287,5.10%\ _, o5
C(solide) + Hzo - CO0 +H2 rC,HZO = 1,5 10 exp T PHZO ‘Qact ag

Tableau 5 : Expression des vitesses de réactions de gazéification
111.3.1.c Paramétres de transport

111.3.1.c.i Viscosité dynamique du gaz

La phase gaz est un mélange multiconstituant évoluant avec la progression des phénoménes de
pyrolyse, d’oxydation partielle et de gazéification. On formule alors une moyenne de la viscosité

dynamique du gaz de la fagon suivante (Ratte, 2009) :

Ne
Ugfy = Z P, 111-156
e=1
ou U, la viscosité dynamique de I’espece e est de la forme
4 = Ay . TPue
e C D 11-157
ue/ ue [
1+ ¢/t s
Les valeurs des constantes A, B, , Cye €t D, provenant de la bibliotheque ComponentPlus sont

données en ANNEXE III.

111.3.1.c.ii Conductivité thermique

Le milieu poreux est constitu¢ de quatre phases distinctes isotropes que sont la matiére organique,
les cendres inertes, le Char et le gaz. Au vu du manque d’information pour modéliser la conductivité
thermique équivalente du milieu, on considere la contribution respective de chacune des phases
dans le cas dit « parallele » (Chenu, 2007). Dans ce modele, il est supposé qu’aucun transfert de
chaleur par rayonnement n’a lieu a I’intérieur du milieu poreux, celui-ci se produisant uniquement a
la surface, ce qui aboutit a :
depr = Aegsl 111-158

avec

Aerr = EmoAmo T Ecidcr T EcrAcr + Eg/q I-159
Pour les phases mati¢re organique et cendres inertes, on prend (Ménard, 2003) :

AMO = 0,3 W.m_l.K_l
ACI = 0,5 w. m_l.K_l
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La conductivité thermique de la phase Char est assimilée a celle du carbone graphite, d’ou :
Acg =129 W.m LK1

D’autre part, la phase gaz étant multiconstituante, 1’expression suivante de la bibliothéque

ComponentPlus est retenue pour la moyenne de la conductivité thermique (Ratte, 2009) :

Ne
Ay, = Z A5, 111-160
e=1

ou A, la conductivité thermique de I’espece e est de la forme
A e TB)‘e

e 1+CAQ/T+DAQ/TZ

A I11-161

Les coefficients A4,,, By , C)e €t Dj., issus de la bibliotheque ComponentPlus sont donnés en

ANNEXE III.

111.3.1.c.iii Diffusion

Dans le chapitre II, la diffusion des especes gazeuses a ét€ modélisée par I’intermédiaire de la Loi
de Fick généralisée. Dans ce travail, le gaz est multiconstituant et 1’obtention des coefficients de
diffusion pour ce type de modélisation reste complexe du fait des interactions avec les pores. Aussi,
dans le but de réduire le nombre de paramétres requis pour 1’'utilisation du code de calcul, le choix
d’une description a partir des coefficients de diffusion de Fick dans le cas d’un mélange gazeux
constitué majoritairement d’azote est fait. Les coefficients sont pondérés par un facteur frein
dépendant du milieu poreux considérg, soit :
Dfl\g = BDyy, 111-162

ou B est un facteur frein dépendant de la perméabilité du milieu. La valeur de B a été choisie de
fagon arbitraire en fonction de la valeur £ pour une perméabilité de 10™'® m?. Aussi, dans notre cas

d’une perméabilité forte, 10710 mz, la valeur choisie est :
B =0,9

Afin d’assurer la somme des flux diffusifs nulle, un des coefficients est calculé a partir de :

Z Den, V (/’j—e) =0 111-163

e=1,Ne 9

Le choix du diazote a été effectué pour ce calcul et on obtient alors :
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D = L D, v |2
NyNp, = —@ eN, p— 111-164
Pg

e=1Ne—1 g

Les coefficients de diffusion sont des propriétés dépendant de la température, de la pression et de la
nature des constituants du systéme considéré. La modification de Wilke-Lee a la méthode de
Hirschfelder-Bird-Spottz (Treybal, 1980) permet d’obtenir 1’expression des coefficients de diffusion

binaires, soit :

1 1 )3 1 1
-4 _ = /2 |—
107*.1 1,084 — 0,249 7, + My, T 7, + My, 1165
D‘N = p —
o ggrigvzf(kT/giNz)
ou M; désigne la masse molaire d’un constituant i, P_zqg la pression absolue, k la constante de
— . .. (T1v2+7‘i) , . P . \
Boltzman, f (kT/el-Nz) la fonction de collision et 1y, = Tla séparation moléculaire a la

collision (Treybal, 1980).

111.3.1.c.iv Convection

Lors de I’écriture du modele général, la conservation de la quantit¢ de mouvement pour la phase

gaz a été modélisée grace a la loi de Darcy généralisée suivante :
k. k.

— ='="9 5 ~ -
79— v,(t) = — —=—. (VP9 + pg) 111-36
9grrg

Le fait de ne pas prendre en compte dans un premier temps la phase liquide implique pour la

permeéabilité relative de la phase gaz :

k=1 111-166
De plus, les effets de la gravité ont été négligés dans un premier temps. On obtient alors :
k 5
B9 — vy (t) = -—=— VP, 111-167
gHg

Lors de la résolution numérique du modele, on considére la perméabilité intrinseque du lit de

déchets k comme étant isotrope, on a :

k=k 111-168

11~

avee

k =1.10"1[m?]

Cette valeur a été choisie de fagcon empirique au regard des premicres simulations effectuées dans le

cas d’un lit de déchets traversé par de 1’air a 600 °C sans réaction chimique garantissant des pertes
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de charges inférieures a 500 MPa.

111.3.1.d Enthalpies

Comme on I’a vu dans le chapitre II, les enthalpies des constituants en phase gaz sont définies a

partir d’une enthalpie de référence et sont de la forme :

T
he = herer + f Cp,dT Ve =1,..,Ne 111-169
Tref

L’enthalpie standard de formation a 298 K a été prise comme référence dans ce travail. Pour les
especes gazeuses, la chaleur spécifique est calculée a I’aide d’un polynéme ordre 4, soit :
Cp, =Ae +B.T + C,T? + DT> + E,T* [J.kg™". K] 111-170

Les valeurs des coefficients A., B., C., D. et E. sont données ANNEXE III a partir de la
bibliothéque Fluent.
Pour les phases Char et cendres inertes, 1’enthalpie de référence est considérée comme nulle alors
que pour la maticre organique I’enthalpie de référence est 1’enthalpie de formation calcul a partir du
PCI de la matiére organique de la méme maniére que pour le modele d’équilibre ANNEXE 1. En
premiere approximation, les chaleurs spécifiques supposées constantes choisies dans les simulations
sont les données utilisées dans le modele d’équilibre présenté dans le chapitre I en faisant
I’hypothese que la mati¢re organique et le Char ont la méme chaleur spécifique.

Cvo = 1000 [J. kg™ 1. K™1]

Ccr = 1000 [J.kg tL.K™1]

Ccp = 1100 [J.kg™r.K™1]

111.3.1.e Masses volumiques intrinseques solides

Les phases solides sont la matieére organique, le Char et les cendres inertes. Nous avons vu dans le
chapitre II que les masses volumiques intrinséques des solides étaient des constantes, aussi par
manque de données sur le déchet type du procédé les valeurs suivantes sont prises comme premiere

approximation (base de données Engineering ToolBox) :
pM9 =900 kg.m™3
PR =900 kg.m™3
pel = 1500 kg.m™3

Ces valeurs devront par la suite étre déterminé expérimentalement mais sont pour 1’heure prise dans

la moyenne des plages disponibles dans la littérature.
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111.3.1.f Maillage et dimensions du lit

Les simulations sont effectuées dans le cas d’un probléme bidimensionnel instationnaire. Le lit de

déchets est représenté par un rectangle dont les cotes sont les suivantes :

Longueur

2,698 m

Hauteur

0,95 m

Tableau 6 : Cotes associées a la géométrie du gazéifieur du procédé CHO-Power

Le maillage du lit de déchets est un maillage régulier rectangulaire de 31 nceuds selon la longueur et

11 nceuds dans la hauteur. La Figure 47 permet de visualiser le maillage du lit.

. L] . . . . [ . [ L] L] . L] L] . L] [ . L] . L] L] L] [ . . . [ . . .
. L] . . . . - . . L] L] . . . . . - . . . . . . . . . . . L] . .
. . . . - . - - - . . . . . . - - - . - . . - . - . . . .
. L] . . . . . . . . . L] . L] . . . . . . . L] . L] . . . L] L] . L]
0,95m . . . . - . - . - . . . . . . - - - . - . . - . . . - . .
. L] . . . . . . . L Ll . L] . L . . . . . . . . . . . . . L . .
. . ] . . . . . . . L] . . . . . . . . . . . . . . . . . . . .
. . . . . L] . . . . . . . L] L] . . . . . . . L] L] . . . L . . .
. L] . . . . L] [ L] L] L] . L] . . [ [ . L] . L] L] L] (] . . [ . . . .
. . L] . . L] . . . . . L] . L] . . . . . . . L] L] L] . . . . . L] L]

Figure 47

2,698 m

: Maillage (Nx=31)x(Ny=11) du lit de déchets simulé
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I11.3.2 Initialisation du code

111.3.2.a Données de simulation

Afin de simuler le procédé CHO-Power, les paramétres opératoires utilisés sont listés ci-dessous.

» Entrée du déchet
On considére que le déchet entre dans le gazéifieur apres séchage complet avec une composition,
une température et un débit connus et constants. Le Tableau 7 et le Tableau 8 ci-dessous résument

les caractéristiques du déchet entrant.

Analyse proche du déchet apres séchage

Fraction volumique en Matiere Organique 16,8%
Fraction volumique en Char 0%
Fraction volumique en Cendres Inertes 1,29%
Fraction volumique en gaz 81,91%
Fraction massique en Matiere Organique 88,23%
Fraction massique en Char 0%
Fraction massique en Cendres Inertes 11,29%
Fraction massique en gaz 0,58%

Analyse ultime du déchet en massique

C 49,16%

H 6,04%

0 44,08%

N 0,485%

S 0,235%

Pouvoir comburivore du déchet 4,54 Nm” kg™’
Débit de déchets 6,25 th”
Température 150 °C

Tableau 7 : Données opératoires du déchet entrant

Constituant Fraction molaire

02 21%
N2 79%

CH4 0%
H2 0%

((0) 0%

CO2 0%

H20 0%

Tableau 8 : Composition molaire de la phase gazeuse du déchet entrant

» Air de gazéification
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Les données de 1’air de gazéification sont également constantes au cours des simulations et sont

connues (cf. Tableau 9 et Tableau 10).

Débit volumique de gaz 1,805 Nm’.s™
s0it 6500 Nm’.h"
Rapport steechiométrique 22,8%
Température 600 °C

Tableau 9 : Température, rapport steechiométrique et débit de I’air de gazéification

Constituant Fraction molaire

02 21%
N> 79%

CHs 0%
H> 0%

(o{0) 0%

CO: 0%

H20 0%

Tableau 10 : Composition molaire de I’air de gazéification

> Sortie Syngaz
I1 est supposé qu’au cours de la gazéification le Syngaz est évacué dans une enceinte se trouvant a
pression atmosphérique. Pour les simulations cela se traduit par :

P, = 101325 P,

111.3.2.b Données d’initialisation

Dans un premier temps, les simulations du procédé CHO-Power ont été initialisées avec des profils
plats correspondant a un lit de déchets apres séchage complet dont les valeurs sont données dans les
différents tableaux précédemment cités (cf. Tableau 7 et Tableau 8). Dans la suite du document, la
fraction volumique des cendres inertes ne sera pas représentée car celle-ci est constante et égale a

1,29% au cours des simulations.

111.3.2.c Oscillations du code

Cette initialisation a mis en lumiére la nécessité d’une initialisation plus proche de I’état stationnaire
du fait de I’apparition d’oscillations dans 1’espace trés importantes lors des premieres secondes de
simulation. Les profils des fractions massiques en dioxygene (cf. Figure 48) et en diazote (cf. Figure

49), mettent alors en lumiere I’amplitude des oscillations.
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&

R
2
]
o0
8
~

8

.300.400.5

0.100.20

Figure 49 : Profil oscillant & t=60s de la fraction massique en diazote

Ces oscillations ont pour conséquence une divergence du code de calcul.
Une premiere solution envisagée fut de raffiner le maillage, mais comme le montre la Figure 50,

cela n’a pas eu le résultat escompté et n’a fait qu’augmenter le temps de calcul.
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Figure 50 : Profil de la fraction massique en oxygéne pour un maillage 31*21 a t=10 s

On constate que le raffinage du maillage entraine des profils oscillants beaucoup plus rapidement
mais ne change pas Iamplitude des oscillations. On observe également que les oscillations de
valeur équivalente pour le maillage 31x21 et le maillage 31x11 se concentrent dans une zone plus
restreinte. Aussi, la solution de raffiner le maillage n’ayant pas été concluante, une autre voie a di
étre trouvee.

La solution utilisée, afin de palier a cela, consiste a dégrader le code de calcul dans I’optique
d’obtenir un état initial plus proche de la solution finale. Cette dégradation aboutit a des valeurs de
parameétres du code de calcul (cf. Tableau 11) non caractéristiques du procédé CHO-Power mais

permet d’aboutir a un état stationnaire.

Parametre Valeur
Flux de rayonnement a la surface supérieure 8.10° W.m™
Débit d’air de gazéification 0,56 Nm’.s"'
Conductivité thermique A= Ayrg ¥ 10

Tableau 11 : Paramétres pour I’obtention d’un nouvel état initial

Cet état final stationnaire (cf. Figure 51 et Figure 52) servira d’état initial pour les simulations

suivantes.
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739.0249

5 g
g 8
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Fraction massique en N,
02 04 06
T

0.77

Température en °C

0.100.200.300.400.500.600.700.800.90

Fraction massique en O,
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0.77

0.2 0.4 0.6
AT
0.77
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Fraction massique en H,
0.2 0.4 06

BN,
0.77

X-Axls

Fraction massique en CH4 Fraction massique en H,O
Figure 51 : Profils de température et de fractions massiques pour Dinitialisation

Dans la Figure 52, les échelles des différentes fractions volumiques ne sont pas identiques afin de

pouvoir observer plus distinctement 1’allure des profils d’initialisation.
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Fraction volumique en Matiére Organique

Fraction volumique en Char
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Figure 52 : Profils de pression et de fractions volumiques de phase pour Pinitialisation
Les fractions massiques de phase sont maintenant représentées et ont pour définition la formulation
suivante :
_ Pa
Ya=g,M0,C1,CR Pa

Wy

I-171

XeAxis

Fraction massique en Char Fraction massique en Matiere Organique
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Figure 53 : Profils de fractions massiques de phase pour ’initialisation
L’analyse des figures précédentes (cf. Figure 51, Figure 52 et Figure 53), nous permet d’affirmer
qu’au niveau thermique en présence, les phénomeénes se produisant dans le lit sont uniquement la
pyrolyse de la matiére organique et I’oxydation partielle du Char.
Entre x=0 et x=0,3 m se trouve la zone de pyrolyse, ce qui se traduit par la consommation de la
matiere organique et par la production de monoxyde de carbone en forte quantité ainsi que de
dioxyde de carbone, de méthane et de dihydrogéne. La forme du profil des gaz, qui s’étend jusqu’a
x=0,75 m, s’explique par I’injection de 1’air de gazéification par le dessous du lit combinée au
défilement du lit de la gauche vers la droite. Ainsi, les gaz produits sont transportés de gauche a
droite dans le lit et ’action combinée ’injection d’air en dessous de lit provoque le rétrécissement
de la zone proche de la surface inférieure et sont évasement au niveau de la surface supérieure.
Entre x=0,3 m et x=1,2 m, on observe une zone ou les niveaux thermiques sont trop faibles pour la
réalisation de la gazéification du Char et ou la pyrolyse est achevée du fait de ’absence de maticre
organique. Cette zone correspond a I’amorgage de la combustion du Char.
Enfin, la derniére partie du lit, pour x>1,2 m, est la zone de combustion partielle du Char entrainant
la production de dioxyde de carbone. On constate que malgré une température plus élevée dans la
partie supérieure du lit, la combustion s’effectue préférentiellement dans la zone inférieure du lit.
Ceci s’explique par la nécessité d’avoir suffisamment d’oxygéne pour que la réaction d’oxydation

se produise. Cet oxygene est fourni par I’air de gazéification injecté par le dessous du lit de déchets.

II11.3.3Simulation CHO-Power

Les données de simulation sont celles décrites dans la partie I11.3.2.a de ce chapitre. L’initialisation
s’effectue a I’aide des profils précédemment décrits (II1.3.2.c). Dans cette simulation, la densité de

flux de rayonnement est définie a 1’aide de 1I’expression suivante :
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Qray =0.(T6 = T%) 1-172
avec o la constante de Stefan-Boltzmann, T la température a la surface du lit de déchets calculé par
le présent modele et T, la température de 1’enceinte extérieure au lit poreux. Le choix de cette

température a été effectué¢ a 1’aide du modele d’équilibre développé dans le chapitre I et est prise

¢gale a 1000°C.

111.3.3.a Simulation 1 : 22,8 % de ’apport steechiométrique

Dans cette simulation, on s’intéresse a 1’allure des différents profils une fois le régime permanent
établi et ce sachant que I’initialisation se fait avec les profils obtenus dans la partie 111.3.2. Le choix
de I’apport steechiométrique a 22,8% provient de ’apport permettant la gazéification complete du

char dans le cas idéal de I’équilibre chimique.
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Figure 54 : Profils de température et de fractions massiques pour la simulation 1 en régime

stationnaire
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Figure 55 : Profils de pression et de fractions volumiques de phase pour la simulation 1 en régime

stationnaire

Il est également intéressant de représenter les fractions massiques par phase afin de bien
appréhender la répartition de chacune des phases dans le lit une fois le régime permanent atteint (cf.

Figure 56).
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Figure 56 : Profils de la répartition en masse des différentes phases pour la simulation 1 en régime

permanent

L’échelle pour la fraction massique de la phase gaz est différente afin de mieux observer la
répartition massique de cette phase.

Une fois le régime permanent établi, on remarque un certain nombre de variations sur les différents
profils (cf. Figure 54 et Figure 55). Néanmoins, comme précédemment, trois zones distinctes
peuvent étre identifiées : la zone de pyrolyse, celle d’amorcage de la combustion et enfin la zone
réunissant la combustion et la gazéification de Char.

- Pour x=0 m a x=0,7 m, on observe la pyrolyse de la matiére organique du fait de la
consommation de mati¢re organique et de la production de Char et de gaz caractéristiques de
cette dégradation thermochimique. Cette zone est plus grande qu’au début de la simulation.
Ceci s’explique par le fait que D’initialisation se fait avec les résultats d’une simulation
utilisant des parametres internes du lit différents et un flux a la surface du lit supérieur a
celui utilisé dans cette simulation. En effet, le flux de rayonnement imposé au niveau de la
surface supérieure est plus faible ici que dans la simulation pour I’initialisation. Ce flux
entraine un abaissement de la température dans les premiers centimetres du lit de déchets ce
qui conduit a une diminution de la vitesse de réaction de la pyrolyse. Cette diminution
conduit a ’augmentation de la taille de la zone de pyrolyse nécessaire pour dégrader

I’ensemble de la matiere organique entrant. Si on zoome sur les teneurs en gaz de cette zone,
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on obtient les profils pour le méthane, le dihydrogéne et la vapeur d’eau représentés sur la

Figure 57.
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Figure 57 : Zoom sur les teneurs en H,, CH, et H,O pour la simulation 1 en régime stationnaire

On constate alors que les profils pour la production de gaz ont sensiblement la méme allure
que précédemment avec une production des différents produits de la pyrolyse. On remarque
également la production de la vapeur d’eau ce qui s’explique par 1’oxydation des gaz de
pyrolyse par I’agent de gazéification produisant du dioxyde de carbone et de la vapeur. Pour
le profil en dioxygeéne, on observe une langue de forte teneur allant méme jusqu’a
I’exclusivité au niveau de I’angle en haut a gauche, et inversement pour le diazote pour
lequel on obtient des teneurs trés faibles allant jusqu’a la disparition locale de I’espece. Ces
niveaux et ce type de profils ne semblent pas correspondre a une réalité physique pour notre
procédé. Nous pensons que cette aberration pourrait étre liée aux approximations faites a la
limite supérieure (cf. paragraphe I1I.1.2.c, équations (III-19) a (II1-25) et (I11-29)). Comme
nous ’avons déja signalé, il faudrait résoudre itérativement les équations de conservation
descriptives des phénomeénes au sein de I’environnement et celles associées au milieu
poreux. Cette solution, beaucoup trop couteuse en temps de calcul, n’a pu €tre mise en
ceuvre dans le cadre de la these.

De plus, le choix de nceuds a la surface afin de pouvoir assurer une condition de type valeur

imposée semble étre a 1’origine de nombreux problémes dans la simulation du procédé
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CHO-Power. Au niveau de 1’angle en haut a gauche, on impose a la fois une valeur afin
d’assurer la pression sur cette surface ¢gale a la pression atmosphérique parallelement a une
condition de flux provenant de I’entrée du lit de déchets. Dans ces conditions, la valeur
imposée se trouve &tre la valeur basse entrainant la pénalisation du constituant afin de
respecter la pression égale a la pression atmosphérique. Le fait d’imposer le diazote au zéro
numérique entraine, afin de respecter la somme de fraction massique égale a un, une forte
concentration locale en dioxygene, d’ou I’apparition de cette langue dans les profils en gaz.
Il sera donc nécessaire de revenir a un maillage classique (nceuds internes aux mailles de
surfaces) et donc d’adopter la méthodologie décrite au paragraphe II1.2.2.b (cas 3, maille
pleine).

- Pour x=0,7 m a x=1 m, le lit de déchets est le lieu de la combustion du Char produit par
pyrolyse. Cette combustion se caractérise par une augmentation locale de la température au
niveau des nceuds de la surface inférieure du domaine. On observe ainsi le début de
I’établissement du front de combustion avec la production de dioxyde de carbone en grande
quantité et de monoxyde de carbone en quantité plus faible. Ici, le niveau thermique est
encore trop bas pour enclencher la gazéification du Char de fagon significative. Le mélange
gazeux dans cette zone est compos¢ principalement de diazote, dioxyde de carbone et
monoxyde de carbone.

- Pour x=1 m a x=2,698 m, on peut observer deux phénomeénes bien distincts que sont la
combustion du Char et sa gazéification en suivant. En regardant le profil de température, on
remarque la présence d’un front plus chaud en parallele de I’absence de Char en dessous de
celui-ci. Ce front correspond a la zone de combustion partielle par le dioxygene injecté par
le dessous du lit. La zone située au-dessus du front de combustion est le lieu de la
gazéification du Char par le dioxyde de carbone. En effet, si I’on s’intéresse aux profils de
teneur en dioxyde de carbone, on remarque que celle-ci décroit & mesure que la température
augmente et que la teneur en monoxyde de carbone augmente. Cela provient de la réaction
de gazéification qui dégrade le Char a I’aide du dioxyde de carbone pour produire du
monoxyde de carbone. Une fois encore, les profils de concentration en gaz sont oscillants
avec plus ou moins d’amplitude selon la zone concernée.

Il convient de mettre en lumiére le fait que les oscillations sur 1’oxygene et le diazote ne
respectent pas la physique du probléme dans la zone ou I’ensemble du Char a été
consommeé. On constate que des que les gradients des inconnues deviennent quasiment nuls,

alors les profils oscillent fortement. Encore une fois, ces oscillations sont vraisemblablement
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dues a un mauvais traitement des conditions aux limites au niveau de la surface supérieure,

puisqu’un raffinement du maillage n’a eu aucune conséquence sur leur amplitude.
Il est important d’observer que les pertes de charges, une fois le régime permanent établi, sont tres
importantes pour ce type de procédé en comparaison du retour d’expérience sur ce type
d’installation. Deux explications sont possibles, tout d’abord la perméabilité du lit est trop faible
pour le cas avec réactions chimiques hétérogenes productrices de gaz d’ou le niveau de surpression
obtenu. Il faudra modifier ce terme afin d’avoir une perte de charge plus faible, de 1’ordre de 500
MPa. La seconde possibilité vient de la quantité d’air injectée sous le lit qui serait trop importante.
Toutefois, il semble difficile d’envisager toute diminution du débit d’air injecté qui entrainerait une
modification du rapport steechiométrique.
Les profils de fraction massique de phase (cf. Figure 56) apportent de nouvelles informations sur le
lit de déchets. On constate alors que la fraction volumique pour les cendres inertes n’évolue ni dans
I’espace ni dans le temps, sa fraction massique prend une part de plus en plus importante au sein du
lit du fait de la dégradation de la mati¢re organique et du Char. Ainsi, la partie inférieure droite du
lit est composée uniquement de cendres inertes et de gaz. Enfin, alors que la fraction volumique de
gaz est de plus en plus importante en bout de lit, on observe cependant que d’un point de vue
massique son « poids » est négligeable au regard des autres phases en présence.
Si I’on s’intéresse a une approche plus procédé, les deux informations concernant le PCI du Syngaz

sortant ainsi que le taux d’imbr@lés en fin de processus sont proposées au Tableau 12.

Parametre Valeur
PCI du Syngaz 4,681 MJI kg
Taux d’'imbrilés 70,6%

Tableau 12 : PCI du Syngaz et taux d’imbriilés en régime permanent pour la simulation 1

On constate qu’avec les données opératoires choisies pour cette simulation, on obtient un PCI
moyen du Syngaz de 4,7 MJ.kg" et un taux moyen d’imbrilés de plus de 70,6% en sortie de
procédé. Le PCI est relativement faible pour ce type de procédé, il est possible d’expliquer cela par
le fort taux d’imbrilés. Ce taux €levé est tres loin des normes législatives en vigueur qui imposent
un taux inférieur a 5% d’imbrilés dans les machefers en sortie de procédé. Plusieurs pistes sont
possibles pour expliquer ce taux, tout d’abord au niveau de I’air de gazéification et ensuite au
niveau des parametres internes de caractérisation du lit de déchets. Pour I’air de gazéification, la
principale interrogation est de savoir si cet air fournit suffisamment d’énergie au lit de déchet pour
permettre de gazéifier la quasi-totalit¢ du Char produit par la pyrolyse. Afin de pouvoir répondre a

cette interrogation, de nouvelles simulations en modifiant les parameétres opératoires seront
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nécessaires. De plus, dans les simulations actuelles, la modélisation du flux radiatif de chaleur via
les conditions aux limites au niveau de la surface supérieure ne nous permet pas de connaitre
précisément la valeur réelle de celui-ci. La seconde voie est la caractérisation du milieu interne. Le
lit de déchets n’est pas parfaitement caractéris€¢ et des expérimentations afin d’obtenir les
paramétres internes du lit (perméabilité, conductivité thermique, etc...) sont nécessaires avant de

pouvoir statuer sur la capacité du code de calcul a décrire correctement le procédé CHO-Power.

111.3.3.b Simulation 2 : 7 % de ’apport steechiométrique

\

Dans cette simulation, les paramétres opératoires sont les mémes que pour la simulation 1 a
I’exception de 1’apport steechiométrique qui est ici de ’ordre de 7%. Cette valeur, correspondant a
une division du débit par environ 3, est choisie de fagon a observer I’influence de ce parametre sur
I’amplitude des oscillations ainsi que sur la physique du procédé.
Les profils obtenus pour le régime permanent dans le cas d’un apport steechiométrique de 7% par
I’air de gazéification sont décrits sur les figures ci-dessous (cf. Figure 58 et Figure 59).
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Figure 58 : Profils de température et de fractions massiques pour la simulation 2 en régime

stationnaire
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Figure 59 : Profils de pression et de fractions volumiques de phase pour la simulation 2 en régime

stationnaire

Représentons également les fractions massiques de phase (cf. Figure 60) afin de pouvoir comparer
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les deux simulations en ces termes une fois le régime stationnaire atteint.
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Figure 60 : Profils de la répartition en masse des différentes phases pour la simulation 1 en régime

permanent

L’observation des profils de la simulation a 7% d’apport steechiométrique ci-dessus (Figure 58,
Figure 59 et Figure 60) et leur comparaison a ceux de la simulation 22,8% de la steechiométrie,
nous permet de proposer 1’analyse suivante.

Dans un premier temps, on s’apercoit que les trois zones décrites pour la simulation 1 sont
¢galement présentes pour cette nouvelle simulation.

- De x=0 m a x=0,75 m, se trouve la zone de pyrolyse de la matiére organique avec
production de Char et du mélange gazeux composé de dioxyde et monoxyde de carbone, de
dihydrogéne, de méthane. L’oxydation de ces gaz entraine également une production de
vapeur d’eau. On constate que cette zone prend une forme différente ici que pour la
simulation type CHO-Power. Ceci vient du fait que le débit d’air de gazéification a été
divisé par trois entre les deux simulations changeant ainsi 1’aéraulique au sein du lit de
déchets. De plus, cette zone est beaucoup plus volumineuse du fait de la diminution du
niveau thermique dans celle-ci. Cette diminution de la température provient du fait que
I’apport de chaleur sensible a également été¢ divisé par trois, ce qui entraine une
augmentation de la taille de la zone nécessaire pour pyrolyser la matiére organique entrante.

Les teneurs en espéces gazeuses produites sont plus importantes dans cette simulation, mais
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cela est imputable a une dilution des gaz moins forte puisque la quantité d’air injecté est plus
faible.

- De x=0,75 m a x=1,6 m, on assiste a la combustion partielle du Char produit par pyrolyse.
Cette zone est plus grande que lors de la simulation précédente du fait de niveau thermique
plus faible. Dans cette zone, on apergoit la production de dioxyde et monoxyde de carbone
en quantité beaucoup plus faible que dans la simulation type CHO-Power ce qui est en
accord avec la diminution du débit d’air de gazéification.

- De x=1,6 m a x=2,698 m a lieu la gazéification du Char par le dioxyde de carbone produit
par la combustion partielle ayant lieu dans la zone proche de la surface inférieure. Encore
une fois, on constate que les phénomenes en présence sont beaucoup moins forts dans cette
simulation que dans la simulation type CHO-Power. L’explication est toujours liée a la
diminution du débit d’air injecté sous le lit de déchets.

Au regard des profils obtenus, on s’apercoit que le comportement du code de calcul est en
adéquation avec une diminution du débit d’air injecté. De plus, I’amplitude des oscillations sur les
valeurs des fractions massiques en especes gazeuses est atténuée au sein des différentes zones
présentes dans le lit de déchets.

Il est également important de s’intéresser au taux d’imbriilés en sortie de procédé ainsi qu’au PCI
du Syngaz produit afin de pouvoir comparer intégralement les deux simulations. Le Tableau 13

présente les valeurs obtenues pour la simulation 2 avec un rapport steechiométrique de 7%.

Parametre Valeur
PCI du Syngaz 6,615 MJ kg
Taux d'imbriilés 79,1%

Tableau 13 : PCI du Syngaz et taux d’imbriilés en régime permanent pour la simulation 2

En comparant le Tableau 12 et le Tableau 13, on constate que pour la simulation 2 le PCI du gaz
sortant est plus important que pour la simulation 1 malgré un taux d’imbrulés supérieur pour la
simulation 2. Ce taux d’imbrulés plus élevé provient de la diminution de la quantité d’air injecté
permettant la combustion partielle du Char et consécutivement sa gazéification. L’augmentation du
PCI s’explique alors par le fait que la diminution du débit d’air s’accompagne d’une diminution de
I’effet de dilution des gaz produits. De plus, moins d’air injecté implique également moins
d’oxydation des constituants gazeux produits et donc de plus grandes teneurs en gaz potentiellement
oxydables. Ces deux mécanismes sont a I’origine de I’augmentation du PCI du Syngaz.

L’analyse des résultats de cette simulation a montré que les résultats évoluaient de fagon cohérente

avec la diminution du débit d’air de gaz¢€ification, et ce tout en respectant la physique du procédé.
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I11.4Conclusion

En conclusion, I’analyse des trois simulations réalisées a permis de mettre en lumiére un certain
nombre de points. Tout d’abord, I’initialisation joue un role prépondérant dans le chemin de
convergence vers la solution traduisant le fonctionnement stationnaire de 1’installation et un soin
tout particulier doit étre apporté a celle-ci. Ensuite, les oscillations rencontrées au cours des
simulations sont un obstacle majeur dans 1’aboutissement des simulations et semblent provenir de
I’écriture des conditions aux limites sur la surface supérieure. Ce point de modélisation décrit dans
la partie II1.1.2.c mériterait d’étre approfondi. Enfin, ce chapitre a également montré la capacité du
code de calcul a fournir des résultats de simulations pour le procédé¢ CHO-Power : pour des
conditions de simulations moins intenses (débit d’air de gazéification divisé par trois), on observe

une nette atténuation des oscillations numériques et des résultats cohérents avec la physique du

processus de gazgification.
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Un modéle décrivant les transports de masse, de quantit¢ de mouvement et d’énergie en milieu
poreux réactif multiconstituant est développé dans ce document. Il est appliqué a la gazéification
sur grille dans le cadre du projet CHO-Power dans le but de produire un Syngaz riche en monoxyde
de carbone et en dihydrogéne a partir d’un mélange de biomasse et de refus de tri de déchets.
L’objectif de ce travail de these était d’¢laborer un outil numérique pour I’optimisation d’une unité
industrielle de gazéification et la compréhension de I’ensemble des phénomenes physico-chimiques
se produisant lors de la gazéification du lit de déchets. Dans cette optique, ce manuscrit s’articule

autour de trois axes majeurs qui sont identifiés par les différents chapitres du document.

Le premier chapitre introductif permet de présenter les enjeux du traitement des déchets et la place
potentielle occupée par la gazéification. Les descriptions rapides des différentes filieres de
traitement, et plus approfondies pour la gazéification, montrent les avantages du procédé CHO-
Power par rapport aux autres procédés de traitement des déchets. Enfin, 1’état des lieux des
différents types de modele existant dans la littérature met en lumiere le caractére novateur de ce

travail dans I’approche de type milieu poreux choisie pour la modélisation du lit de déchets.

Dans le second chapitre, le lit est assimilé a un milieu multiphasique, chaque phase €tant supposée
continue. Les phénomenes de transport au sein de chacune des phases sont modélisés via 1’écriture
des équations classiques de conservation de la masse, de la quantité de mouvement et de 1’énergie.
Ensuite, les habituelles conditions aux limites des milieux continus (continuité des vitesses
tangentielles, des contraintes, des températures et des flux massiques et de chaleur) font le lien entre
les différentes phases. Les principales spécificités par rapport a la littérature sont les prises en
compte de la diffusion de la maticre et de la conduction de la chaleur. Enfin, un changement
d’échelle par prise de moyenne volumique des €équations afin de se ramener a un milieu homogene

équivalent est effectué afin de permettre le passage a la simulation.

Le troisiéme chapitre consacré a la résolution numérique du modéele, débute par I’écriture de
conditions aux limites et initiales propres au gazéifieur auto-thermique a lit fixe du procédé CHO-
Power. Ici se situe la principale faiblesse du modele sur lequel le code est actuellement basé. La
prise en compte de la diffusion et de la conduction dans les équations de conservations conduit a un
systéme d’équations aux dérivées partielles d’ordre deux, imposant autant de conditions a la sortie
syngaz du lit que d’équations. Ne disposant raisonnablement que d’une seule relation, (la continuité
des pressions en supposant toutefois la pression du gaz environnant connue), des hypotheses sont

émises pour fermer le probléme. Ces hypothéses se sont révélées fortes et leur levée constitue une
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des principales perspectives a ce travail. Ensuite, le choix des inconnues indépendantes pour la
résolution et 1I’expression des gradients moteurs des phénomenes de transport en fonction des
variables choisies conduit a un systeme équivalent développé uniquement en fonction de ces
inconnues. Le systéme d’équations linéaires discrétisées est résolu par la méthode de Gauss-Seidel
par bloc. Cette résolution est améliorée a 1’aide de quelques aménagements numériques tels que
I’adimensionnement des équations, la gestion du pas de temps et de la disparition des especes.
L’analyse des résultats obtenus a permis de mettre en lumiére trois points majeurs dans la
simulation du procédé de gazéification CHO-Power. Tout d’abord, la nécessité¢ d’une initialisation
proche de la solution finale afin de limiter I’apparition d’oscillations trés pénalisantes pour
I’obtention des résultats. Le second point est 1’obligation de bien modéliser les conditions aux

limites pour notre systéme toujours dans la finalité d’obtenir les résultats les moins bruités possible.

Perspectives
Au vu du travail réalisé et des résultats obtenus, plusieurs perspectives, a la fois sur les plans
numériques, théoriques et expérimentaux, sont a envisager. Elles sont ici listées dans 1’ordre de

priorité.

1. Modélisation des conditions aux limites
Une simulation bidimensionnelle réaliste en conservant la diffusion de la maticre et la conduction
de la chaleur dans la description des transports internes impose une amélioration de la description
des transferts a I’interface entre le lit poreux et le milieu environnant dans lequel le Syngaz est
évacué.
La solution se trouve dans la résolution simultanée des équations de conservation descriptives des
phénomenes au sein de 1’environnement et de celles associées au milieu poreux. Pratiquement, il
s’agit de coupler le « code poreux » a un code de type « mécanique des fluides », liés par un jeu de
conditions aux limites, en suivant par exemple la démarche itérative suivante.
Résolution des équations de transports internes au lit poreux avec pour conditions aux limites
a la sortie Syngaz la continuit¢ des flux de matiéres et de chaleur, connus dans
I’environnement.
Résolution des équations de transport au sein de 1’environnement fluide avec pour conditions
aux limites a la sortie Syngaz la continuité des concentrations massiques, de la température et
de la vitesse du gaz, connue au sein du poreux.

Cette technique sera néanmoins couteuse en temps de calcul, surtout dans un cas transitoire. Les
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deux codes devront étre numériquement optimaux et les moyens de calcul conséquents.

Préalablement, il serait judicieux de vérifier la pertinence de la résolution numérique coté
« poreux » en ¢liminant du mode¢le actuel la diffusion et la conduction afin de se ramener a un
systéme composé d’une seule équation d’ordre deux (équation d’un des constituants intégrant la loi
de Darcy) et d’équations d’ordre un. Ainsi, une seule condition a la sortie Syngaz suffirait, sans

doute la continuité des pressions.

2. Prise en compte de la phase liquide

Il s’est avéré lors des premicres simulations que le traitement de I’eau sous forme vapeur grace a
I’égalité des potentiels chimiques tel qu’il est prévu dans le modele n’est pas adapté aux niveaux
thermiques de la gazéification. En effet, ’eau sous forme liquide disparait du milieu au cours du
procédé. Consécutivement 1’écriture de 1’équilibre chimique de I’espéce eau dans ses deux états n’a
plus aucun sens physique dés lors qu'un des deux états disparait. La vapeur d’eau doit alors étre
traitée comme n’importe quel autre constituant gazeux. De plus, dans le cas ou la température
critique serait atteinte, la phase liquide étant encore présente, les corrélations permettant le calcul de
la vapeur saturante sortiraient de leurs domaines de validité.

La difficulté consiste a gérer la disparition locale d’une variable indépendante, la moyenne de la
masse volumique de ’eau liquide et de 1’équation aux dérivées partielles qui la gére, puis
I’apparition locale d’une nouvelle variable indépendante, la concentration massique de 1’eau espéce
gaz et de I’équation qui la gere. Pour obtenir les résultats exposés dans le document, la difficulté a
¢té contournée en ignorant la phase de séchage, i.e. la présence d’eau liquide.

La solution consiste a associer a I’eau une unique variable indépendante X dont les évolutions sont
gérées par une unique équation aux dérivées partielles. Tant que 1’eau liquide est présente, la
variable indépendante X désigne la moyenne de la masse volumique de 1’eau liquide, 1’équation aux
dérivées partielles est la somme des équations de conservation de la masse de I’eau liquide et de
I’eau vapeur (III-113), la moyenne de la concentration massique de I’eau vapeur étant une fonction
des variables indépendantes via I’équilibre thermodynamique locale. Lorsque I’eau libre disparait,
la variable indépendante X devient la moyenne de la concentration massique de I’eau vapeur,
I’équation aux dérivées partielles est la conservation de la masse d’eau vapeur dont le format est
similaire a celui donné par (I1I-115). L’évolution de 1I’équation aux dérivées partielles est gérée par

la valeur allouée aux coefficients « @ et § » intervenant dans sa forme développée par rapport aux

variables indépendantes.
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3. Caractérisation du lit de déchets

Le lit de déchets est un ensemble constitué d’une multitude de composants comme des plastiques,
des cartons, du bois, des matériaux inertes et des matieres dégradables. Les simulations du procédé
proposées dans le document reposent sur des parametres de transport internes issus de la littérature,
mais non spécifiques au déchet alimentant le procédé CHO-Power. Par exemple, la conductivité
thermique du lit est déterminée en sommant celles des phases pondérées par les fractions
volumiques. La connaissance des propriétés internes, telles que la conductivité thermique effective,
la perméabilité, les viscosités dynamiques ou encore les coefficients de diffusion effectifs, nécessite
une caractérisation expérimentale a partir d’'un déchet « type ». Ces expérimentations permettront
ainsi d’alimenter le code de calcul avec des paramétres physiques représentatifs.

Il sera également nécessaire de caractériser, avec grande précision, les données relatives a la
pyrolyse des déchets utilisés dans le procédé. En effet, des cinétiques issues de la littérature ont été
utilisées dans ce travail. Pour autant, elles ne permettent pas de représenter la spécificité de 1’entrant
du procédé CHO-Power. Cette donnée est pourtant fondamentale puisqu’elle devrait nous permettre
d’estimer la production des goudrons dans le gazéifieur dont la teneur est stratégique pour le
procédé et qui doivent €tre abattus dans le réacteur Turboplasma situé¢ directement en aval du

réacteur de gazéification.

4. Validation expérimentale

En dernier lieu, une des perspectives a mettre en ceuvre est la validation expérimentale du mod¢le et
du code de calcul. Ces derniers permettent la simulation numérique du procédé CHO-Power, unité
industrielle qui est maintenant construite et dont le démarrage est imminent. Ainsi, une
confrontation du code avec la réalité industrielle sera alors possible afin de valider ce travail de
thése. On pourra donc vérifier les niveaux de température et de pression atteints dans le lit ainsi que

la composition de ce dernier en fin de gazéification.
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ANNEXE 1 : Mise en équations du modéle d’équilibre

Afin de mieux comprendre la mise en équations du systéme, il convient de définir les différentes
notations usitées dans la suite de cette section.
Pour le déchet entrant, on définit alors :
Le débit massique de déchet entrant : 71°
La température du déchet entrant : T°
La composition massique du déchet entrant en inorganiques (INO), mati¢re organique (MO)
et humidité : y/yo, Yio, Yi1,0-( Ceci correspond a I’analyse proche du déchet.)
La composition atomique massique de la matiére organique en carbone, hydrogene,
oxygene, azote, soufre et chlore : yg[ 0.0 ygl 00, yg/l 00 y,y 00, ySM 00 ygo,o. ( Ceci représente
I’analyse ultime de la matiére organique.)

Le pouvoir calorifique inférieur du déchet brut entrant: PCI°

Pour le gaz de séchage, on a :

Le débit massique de déchet entrant : m?
La température du déchet entrant : T'*
La composition massique du gaz entrant dans le sécheur, ou k représente les différentes
espéces prise en compte dans le modéle: y;
Pour I’agent de gazéification, on a :
Le débit massique de déchet entrant : m*
La température du déchet entrant : T*
La composition massique du gaz entrant dans le gazéifieur, ou k représente les différentes
espéces prise en compte dans le modéle: y;
La résolution du modele permet de caractériser I’ensemble des flux gazeux et solide sortant du
sécheur et du gazéifieur. Les données fournies par le modele apres résolution sont :
La caractérisation du gaz sortant du sécheur (débit massique m? , composition y? et
température T?).
La caractérisation du déchet sortant de I’étape de séchage (débit massique > , analyse

proche du déchet nyo,yf,,o,yf,zo, I’analyse ultime de la matiére organique

Mmo,3 . M0,3 . MO3 . _MO0,3 __ MO,3 MO,3 : 3
yC ) yH ) yo ) yN ) ys ] yCl et temperature T .

5

La caractérisation du gaz sortant du gazéifieur, le syngaz (débit massique m> , composition
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yi et température T>).
La caractérisation du résidu solide sortant de 1’étape de gazéification (débit massique m® ,

analyse proche du résidu solide ¥fyo, Y0, ¥5,0 » I'analyse ultime de la matiére organique

" MO,6 . MO,6 . MO6  MO6  MO6 . MO,6 .
résiduelle Y. %, vy 0 Vo VN Vs 0, Ve et température T°.

Tous ces résultats se basent sur un certain nombre d’hypothéses que nous allons énumérer
maintenant.

«» Les hypothéses du modéle

L’écriture et la résolution du modéle d’équilibre thermodynamique ne sont possibles que sous
certaines hypothéses. Ces hypothéses sont présentées ici. Tout d’abord les hypothéses communes a
I’ensemble du systéme sont décrites puis les hypotheses spécifiques au séchage et a la gazéification

sont présentées séparément.

e Les hypotheses générales

La premiere hypotheése est relative au mode de fonctionnement du dispositif représenté. Pour la

suite, on supposera que :

Heql : Le systéme fonctionne en régime stationnaire.

La deuxieme hypothése a émettre est relative a la matiére inorganique initialement présente dans le

déchet. Dans tout ce qui suit, on supposera que :

Heq2 : La matiére inorganique est inerte chimiquement dans tout le systeme. Le débit
massique initialement introduit a l'entrée du dispositif est intégralement retrouvé en
sortie de dispositif (hypothése Heql).

La troisieme hypothése est relative a I'eau d'humidité initialement contenue dans le déchet. Dans ce

qui suit on supposera que:

Heq3: Toute 1'eau d'humidité présente initialement dans le déchet est sous la forme d'eau
libre. Le colit énergétique associ€¢ a sa vaporisation ne prend pas en compte de
désorption potentielle de 1'eau liée au matériau.

La quatriéme hypothese est liée a la valeur de la pression de travail régnant dans le systeme. Dans

tout ce qui suit, on supposera que:

Heq4 : La pression de travail est fixée a la pression atmosphérique Py=101325 Pa.

La cinquieme hypothese est relative a la description thermodynamique du systéme gazeux, présent

dans le séchoir et/ou dans le gaz€ifieur. Compte tenu de la valeur de la pression régnant dans le

systéme, on supposera que :

Heq5 : Le mélange gazeux est un mélange idéal de gaz parfaits.

La sixieme hypothése utilisée est inhérente au mode de représentation retenu pour chacun des deux
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¢tages. Dans ce qui suit, on supposera que :

Heqb6 : Les étages de séchage et de gazéification sont représentés par des réacteurs
parfaitement agités. Les différentes propriétés (température, composition, ...) sont
donc uniformes dans chacune de ces enceintes.

La septiéme hypothése est relative aux espeéces chimiques gazeuses prises en compte dans le
systetme. Dans la réalité, la gazéification de la matiére organique entraine la production de gaz
permanents, de goudrons et de char. Néanmoins, ce modéle basé sur 1’équilibre thermodynamique
locale ne prend pas en compte la modélisation des goudrons en accord avec les hypothéses
énoncées par Prins et al. (2007). On suppose également que l’ensemble du chlore présent
initialement dans le déchet se retrouve sous forme HCI et I’azote sous forme d’HCN. Pour le
souffre, il est relaché dans les gaz sous forme H,S qui peut ensuite étre oxydé en SO,. On supposera
dans tout ce qui suit que :

Heq7 : Les especes chimiques prises en compte dans le systeme sont au nombre de NS=11.
(O2, N2, CH4, Hz, H,0, CO, CO,, H,S, HCN, HCI, SO,).

Les hypothéses communes étant maintenant décrites, une présentation des hypothéses spécifiques

est alors proposée.

e Les hypothéses du séchage

Du fait des faibles températures régnant dans 1’enceinte de séchage (Air de séchage a environ

200°C), on supposera que la gazéification de la matiére organique ne peut pas avoir lieu, soit :

Heg8 : La composition de la matiere organique n'est pas affectée par 1'étage de séchage.

Afin de quantifier la quantité d'eau (initialement présente dans le déchet) évaporee, il est impératif

d'imposer la limite associée a la pression de vapeur saturante de 1'eau en phase gaz. Aussi, dans ce

qui suit, on supposera que :

Heq9 : La teneur maximale en eau (sous forme vapeur) contenue dans le gaz quittant I'étage
de séchage est égale a la teneur a saturation a la température de sortie de cet étage
Aussi, I'évaporation totale de 1'humidité initiale du déchet ne sera possible que si
cette évaporation conduit a une teneur en eau (vapeur) dans le gaz inférieure a la
saturation. Dans le cas contraire, seule une fraction de l'eau d'humidité sera
effectivement vaporisée (séchage partiel de la charge).

e Les hypothéses de la gazéification

La premicre hypothese associée a cet étage est inhérente a la gazéification de la matiere organique

et de I'eau de séchage éventuellement présente apres 1'étage de séchage. Ainsi, dans ce qui suit, on

supposera que:

Heql0 : L'intégralité¢ de 1'eau d'humidité présente a l'entrée de I'é¢tage de gazéification, ainsi
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que l'intégralité¢ des éléments constitutifs de la matiére organique (H,O,N,S,Cl) a
l'exception du carbone solide (pour lequel seul une fraction pourra étre gazéifiée)
quitteront 1'étage de gazéification sous forme de gaz.

La deuxiéme hypothese requise pour calculer la composition des flux solides et gazeux quittant

I'étage de gazé€ification est associée au régime de fonctionnement de cet étage. On supposera par la

suite que :

Heqll : Les compositions du gaz et du solide quittant 1'étage de gazéification répondent au
critére d'équilibre chimique du gaz en équilibre avec la fraction résiduelle de carbone
solide dans le déchet (celle-ci pouvant étre nulle).

La derniére hypothése requise pour I'établissement du modéle de gazéifieur est inhérente a I'espéce

N», potentiellement présente dans 1'agent de gazéification. En effet, la température a 1’intérieur de

I’enceinte de gazéification est inférieure a 1200°C et dans ce cas, la présence de NO thermique est

inconcevable. Dans ce qui suit, on supposera que :

Heql2: Le diazote entrant dans le gazéifieur par le biais de 1'agent de gazéification traverse
l'installation sans réaction. Il se retrouve donc intégralement sous forme de diazote

dans le gaz quittant le gazéifieur.

< Modélisation mathématique du systéeme

Cette partie est dédiée a l'écriture des différentes équations mathématiques régissant le
fonctionnement du systeme compte tenu du jeu d'hypothéses précédemment établies. La premiere
partie se focalisera sur la description de I'énergie contenue dans le solide et dans le gaz. Les
deuxiéme et troisiéme parties traiteront respectivement des équations utilisées pour représenter

I'étage de séchage et de gazéification.

e Calcul de ’enthalpie des constituants

Que ce soit dans I'é¢tage de séchage ou dans l'étage de gazéification, trois phases sont
potentiellement en présence. On peut en effet avoir coexistence de la phase solide (composée de
matiere organique et de matiere inorganique) de la phase liquide (eau d'humidité) et de la phase
gazeuse. Afin de pouvoir résoudre les bilans d'énergie sur les étages de séchage et de gazéification,
il est impératif que la définition des contenus énergétiques de chacune des phases (enthalpie) soit
cohérente du point de vue des réactions chimiques se déroulant dans le systéeme.

Le choix de la référence utilisée pour le calcul de l'enthalpie dans chacune des phases est donc
primordial. Afin de affranchir de la connaissance des quantités de chaleur associées aux réactions de

gazéification, il a donc été décidé de calculer les enthalpies en utilisant comme référence 1'enthalpie
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de formation des différents constituants a la température de référence et a la pression standard de
référence.
Ces grandeurs sont parfaitement tabulées dans le cas des gaz. Aussi, I'expression de l'enthalpie

massique du gaz a une localisation donnée est calculée par la relation :

Ns Tioc
hé%% — Z ykgaz ( Ogaz(T) " f l C‘gaz(T)dT> Al
k=1 Tref

Dans cette derniére expression, y,f %% désigne la fraction massique de l'espéce k dans le mélange
gazeux, h?:f “#(T) désigne l'enthalpie libre standard de formation massique de l'espéce k gazeuse a
la pression standard et a la température de réference tandis que C, gz x (T) désigne la capacité

calorifique massique de l'espéce k a pression constante (donnée sous la forme d'un polynome de
degré 5).
Cette définition étant établie, 1'enthalpie massique de 1'eau liquide dans le systéme est calculée par
T loc
loc _ p0ga cl
higp = 1285 (Treg) = Lo (Treg) + | Cof oD Al
Tref

ou L,,,HZO(Tre f) désigne la chaleur massique de vaporisation de 1'eau a la température de référence
(L,,,HZO(T re f) = 2.256M].kg~1) tandis que C;f:Zz o désigne la capacité calorifique massique de 1'eau
liquide (supposé constante, C;fgzo = 4180 J.kg™1).

Le calcul de l'enthalpie de la mati¢re organique est quelque peu plus complexe, la définition de son
enthalpie de formation n'étant pas directement accessible. Le calcul de cette enthalpie de formation
se fait donc a partir du pouvoir calorifique inférieur de cette matiere organique. Cette méthode

provient des travaux de De Souza-Santos (2004). En effet, si on suppose que la matiere organique a

pour formule chimique molaire CyH, O,N,S,,Cl,, son équation de combustion théorique s'écrit

- Z
CxH,0,N,S,CL, + (x + i) +1l+m-— E) 0, =
Al-3
xCO, + S ; P) H,0 + INO, + mSO, + pHCI
Pour cette réaction, I'enthalpie molaire standard de cette réaction est donnée par :
.10 = xh$gss + L 000 1 04 1 mal9sE 4 ph2AE
A4

y—-p) Z\ o, 0,6tat
—<x+ s tltm—3 hede” = hewo
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ou h]?'f,,tgt désigne l'enthalpie molaire standard de formation de la matiére organique dans son état

physique (gaz, liquide, solide) a la température de référence. Le PCI molaire de la maticre
organique étant par définition l'opposé de l'enthalpie libre molaire de réaction, le calcul de
l'enthalpie molaire de formation de la matiére organique dans son état physique est possible et

découle de la relation :

0,6tat __ 0,gaz (y - p) 0,9az 0,gaz 0,9az 0,gaz
hf,MO = th,coz + — hf,HZO + lhf,NOZ + mhf‘so2 + phf,HCl
Al-S

—<x+@T_m+l+m—g>h}’;gjz—PCIMo
Par ailleurs, connaissant le PCI massique du déchet brut, on déduit le PCI massique de la matiére
organique par la relation :
PCI® + yl(-)IZOLv,HZO
1- J’Igzo — Yino

Les passages respectifs du PCI massique au PCI molaire et de l'enthalpie de formation molaire a

PClyo = AI-6

l'enthalpie de formation massique se font en utilisant la masse molaire de la matiére organique
calculée a partir de sa composition.
A une localisation donnée, on peut donc calculer I'enthalpie massique de la matiere organique par la

relation

Tioc
l _ 13,0état stat
%6 = heo (Trer) + f CStat (TYdT AL7
Tref
ou Cgfﬂ‘},to désigne la capacité calorifique massique a pression constante de la maticere organique dans

son ¢té physique. Elle est supposée constante dans le cadre de ce travail avec une valeur Cgf,\‘},f) =

1000 J.kg t. K.
Compte tenu du caractére chimiquement inerte de la matiére inorganique (hypothése Heq2), la
valeur de son enthalpie standard de formation n'a pas d'importance. Elle sera supposée nulle dans ce
qui suit. Aussi la valeur locale de 'enthalpie de la matiere inorganique est donnée par
Tioc
g = [ cirar ALS

Tref

ou Cﬁ,tﬁvto désigne la capacité calorifique massique a pression constante de la matiére inorganique

dans son été physique. Elle est supposée constante dans le cadre de ce travail avec une
valeur Cyi3o = 1000 J.kg™*. K.
Compte tenu de ces différentes valeurs, le calcul de 1'enthalpie locale du déchet a une localisation

donnée se fait par la relation:
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loc _ .,loc loc loc j,loc locyloc -
Rgech = Yinohino + yHZOhliq + ymohwmo A9

e Modélisation de I’étage de séchage

L'objectif de la modélisation de cet étage est de pouvoir calculer les NS+13 grandeurs définies au

22 2 2 .+3 3 3 3 3 MoO,3 MoO,3 MO,3 MO,3 MO,3 \
paragraphe 1218 (m ayk ’T , m >T ayINO >yM0>yH20 ’yC s yH ’yO JyN etYS )a ou

NS désigne le nombre total d'espéces gazeuses prises en compte (NS=11 d'apres Heq7). Ce
paragraphe a donc pour objet de définir les équations donnant accés a ces grandeurs.
On utilise tout d'abord I'hypothése Heq2 pour écrire mathématiquement la conservation de la
maticre inorganique entre l'entrée et la sortie du sécheur:
m%yivo = 1M*Yino A.I-10
Compte tenu de 1'hypothése Heqb6, il y a égalités des températures entre le solide et le gaz quittant
|'étage:
T2 = T3 Al-11
On utilise ensuite I'hypothése Heq8 pour le calcul de la composition de la matiére organique en
sortie de sécheur:
y]MO'O = y]MO’3 pour j=C,H,0,N,S,Cl AI-12
Cette hypothese d'inertie chimique de la matiére organique dans 1'étage de séchage nous permet
également d'écrire:
moy,?,,o = m3YA3/10 AI-13
L'utilisation de I'hypothése Heq9 nous permet de calculer la teneur résiduelle en eau dans le déchet
quittant I'é¢tage de gazéification. Pour ce faire, on calcule tout d'abord une fraction massique fictive
en eau dans le gaz quittant le sécheur, correspondant a I'évaporation totale de I'eau contenue dans le

déchet. Appelons y,;';‘éx'z cette fraction calculée en effectuant un bilan sur l'espece eau dans le

séchoir:
22,,max,2 _ .0,,0 D | -
M*“Yy,0 =M Y0t M Vg0 Al-14
Par ailleurs, en utilisant la relation permettant de calculer la pression de vapeur saturante de I'eau a
la température de sortie du gazéifieur, on calcule la fraction massique en eau a saturation dans le

gaz quittant le sécheur :

t 121
yoaez _ P 1,0 (T )M, 0 AL-15
H,0 RTIZIpIZI

<\ r - r ‘2 o) -
ol p'? représente la masse volumique du gaz sortant du sécheur. L’exposant ~ caractérise la sortie
du sécheur.

On a deux cas de figures possibles :
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t,2 2 7 ,
Yo > Vo le gaz sortant du sécheur n’est pas saturé en eau.

Cela signifie que le séchage du déchet est complet, ce qui se traduit par un déchet
entiérement sec soit

Yio =0 AJ-16

et toute I’eau présente initialement dans le déchet se trouve dans le gaz

)2 -
yI?IZO = yg;%x AI-17

sat,2 max,2 ; ,
Yi,0 < Ym0  le gaz sortant du sécheur est saturé en eau.

Dans ce cas le séchage incomplet du déchet, se traduit par :

. 0.,,0 2 1.,1 - 2.,5at,2
s MV + M Yu,0 = M"Yy, 0 AI-18
YH,0 = 3
et
t,2 -
Yio = J’:I;lo AL19

La conservation de la masse de 1’eau dans le sécheur aboutit a :
m? = m°(1 - yfi,0) A1-20
La conservation des especes gazeuses a 1’exception de ’eau, en considérant 1’hypothése Heq8,

conduit a :

+1.,1
m-Yi Ad-21

mZ

Vi =

La normalisation des fractions massiques de la phase gazeuse donne :

Ns
Z y2 =1 AI22
k=1

Enfin D’écriture de la conservation de I’énergie sur le sécheur permettant de calculer les
températures de sortie du déchet et des gaz donne :
m°h® + mrh! = m?h? + m3h3 AI-23

Dans cette équation seule la température de sortie du sécheur est inconnue.

e Modélisation de I’étage de gazéification

Tout comme pour le sécheur, 'objectif de la modélisation de cet étage est de pouvoir calculer les

NS+13 grandeurs définies au paragraphe 1.2.1.a (5 , yi , TS, m®, T, yfvo V0. Y60 » Yo
yff 06, y(l,w 06, y,(\,d 0:et yéw 06y, Ce paragraphe a donc pour objet de définir les équations donnant

acces a ces grandeurs.
On utilise I'hypothése Heq2 pour écrire mathématiquement la conservation de la maticre

inorganique entre l'entrée et la sortie du gazéifieur:
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m*yino = M°Yivo A.1-24
Compte tenu de I'hypothése Heqb, il y a égalités des températures entre le solide et le gaz quittant
I'étage de gazéification :
TS5 = T6 A.I-25
L'hypothése Heq10 nous permet de connaitre la composition massique de la matiére organique en

sortie du gazéifieur et d'écrire ceci:

y0® =0 pourk =H,O,N,S,Cl A.I-26
yé‘m'ﬁ =1 Al-27

et
Y0 =0 AI-28

L’équation suivante traduit la conservation des atomes au sein de ’étage de gazéification. Pour
chaque élément chimique j, ou j=C, H, O, N, S, Cl, il est possible d’écrire :

Ns S
23.,,3 ,,MO03 34,3 -4 4 — 25 5 2 6.,6 ,MO,6 -
=k =k

J J

N
ou vy ; représente la fraction massique de I’¢lément j dans le constituant k.

La normalisation de la composition de la phase gazeuse s’écrit

Ns
z yi=1 AI-30
k=1

La prise en compte de I’hypothese Heql2, considérant le diazote comme inerte chimiquement,
aboutit a :
mtyy, = My, AI-31
La conservation de la masse globale sur 1’étage de gazéification s’écrit :
m? +m* = m> + mb Al-32
Ainsi la conservation de 1’énergie correspondante prend la forme suivante :
m3h3 + m*h* = m°h> + moh® AI-33
Dans cette expression seule la température de sortie de 1’étage de gazéification est inconnue.
On utilise maintenant 1’hypotheése Heql1 pour écrire les équilibres chimiques du gaz en équilibre
avec la fraction résiduelle de carbone solide dans le déchet au sein de I’étage de gazéification.
Chacune des constantes d’équilibre est calculée par la relation de Van’t hoff.
A.G&y = —RTIn(K(y) AI-34

soit
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ArGé’T)
RT

ou ArG(OT) représente 1'enthalpie libre standard de la réaction considérée a la température T, et dont

AI-35
)

K(T) = exp(

la valeur est calculée par le biais de grandeurs thermodynamiques tabulées. La loi d'action de masse

découlant de I'hypothese d'équilibre chimique (Hypothése Heql1) pour une réaction se traduit par

Ns
— Vi -
Ky = 1_[ e AI-36
k=1

Ol @y (¢q) désigne l'activite chimique de I'espece k a 1'équilibre et vy le coefficient steechiométrique
de l'espece k dans la réaction. Dans notre cas nous avons des gaz parfaits (Hypothése Heq5) dans un

systéme travaillant a pression atmosphérique (hypotheése Heq4) donc l'activité est :

P
. AI-37
k(eq) P,
avec
P =xP, A.I-38
On peut donc écrire :
Ns
Ky = ﬂ(x;q)vk AI-39
k=1

avec x,. ! la fraction molaire de 1’espéce k dans le mélange gazeux a 1’équilibre.
On peut donc exprimer la constante d'équilibre en fonction des fractions molaires des diftérentes

especes chimiques entrant en jeu dans la réaction. De plus pour le carbone solide, on a par

définition ac(pq) = 1.

Références bibliographiques :
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ANNEXE 11 : Coefficients du modele

Expressions des différents coefficients a, B, A et Z intervenant dans les équations du systéme

Equation du constituant « eau » :

- SiX > Xy
Bimo = :ﬁ%
Bicr = aapf?;
Bict = Zp‘ﬁ;
Pu=1+ aagj
L
e = 2
~g
Aimo = Pv —é Lo aﬁqg ) + _z<—§ = O_Pll >—p_gNez_:1Def(f a<_g_§>
- Egltg 9Pmo g 9Ppmo g =Y% 0pmo

acp = - — D =
Sier = Py Egltg 0Pci : &y 9pci g = =k dpcr
~g
P
- 0=
- ( k kry a}?qg) _( Ekn apl> 59 N 1Deff <ﬁ§>
ay=p,|-==— =) +p|- — - -
2= Py Egltg 0Py : gy 0p g ~ =" ap,

-213-



kK, 09 kknopl\ N a(%)
_':Tg an) . (_:':Tl apl> —g Z eff_ pg

a;, = '5 — = — + p — - p U —
=le "( Eglg 0Pe : gy 0pe g = =V 0Pe
E. Er‘g g E' Erl I
A= —py=——Pg9 —Pi=——P
L= "Pv Eglg Ped =P 1Y
si X > Xps
0 Py
Bimo = ==
Mo 9Pmo
d Py
ﬁICR = @
0 py
Bict = ==
et 0Pt
0 py
Bu=1+—2
i apl
d Py
ﬁlT = 6_'1_“
0 Py
.Ble ap—e
~g
Pk
k. k g Ne-1 0 <_g>
Aivo = Py <—: i af)g > — PpsDy - O_X ~ Py Dyi f)g
= Eglig 0Pmo =" 0pPmo = — 9Pmo
~g
Pk
Kk p Ne-1 0 <__g>
Aicr = Py <—: =" af)g )‘ 0D, O_X _ﬁg Z Dyk f)g
= Eglg O0Pcr =" 0pcr = = 0pcr
~g
Pk
k. k —g Ne—-1 0 <_g>
Qicr = Py <—: =" —al_)g > — psDy __63( ~ Py DYy {)g
= Eglig 0Pcr =" 0pci = — 9pc
~g
Pk
Kk . Ne-1 9] <__g>
an = Py (‘Z =~ aif’) — psDy 6_)_( ~ Py Deg p_g
= gglg 0P = odp Y ] =" ap
~g
Pk
=g Ne-1 0 <_—g>
= _éérgaig =D a_)_(_ﬁgz peff. _\Pg
G =P\ " i, T s=b 9T "9 L =vk  JT
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_ — 0
_ 5 g grg ang 5.D oX g Ni:l peft <
Qe = Py Egllg aﬁe PsUp aﬁe pg

k k.,

Egllg

A =—p, g

Pg9

Equations pour les constituants gazeux tel que j + v

Ajmo = Pj <—_
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Equation de la thermique :

- SiX > Xpg
Ty
_ — g~ 6/_)v
,BTMO = CMO(T - Tref) + hMO,ref + va (T) dT + hv,ref a‘[—)
Tros Mo
Ty
_ — g~ 6/_)v
:BTCR = CCR(T - Tref) + hCR,ref + va (T) dT + hv,ref a‘[—)
Tref CR
5 _
~ g, ap,
ﬁTCI = CCI(T - Tref) + hCI,ref + pr (T) ar + hv,ref ﬁ
Cl
Tref
79
H op, _ oBHy(Ta,)
= —l r=l — = — D\' DL
ﬁTl = Cpl(T - Tref) - AHD(TI' aw) + hl,ref + f vag (T) ar + hv,ref 6‘517 — P TW
l l
Tref

~ ~ ~ B aAHD(Tl, w) g
Brr = PyoCumo + PcgCer + Pg;Cor + o, | Cp, — p,Cp,” (T)

e+v
T
a|_ e
+ 6_7_" pv va (T) dT + hv,ref
Tref
79 Ty
 gn ap, g
:BTe = va (T) aT + hv,ref 5 + Cp (T) dT + h jref 59}
Tréf ¢ j#v T'fef

€glg 0Pumo ~ P & =" 9P
Tref J

®
Il
_

( 7 )

Ne | k.k., 3p° Ne—1 6(;—@) Ty I
- Brg N _

4[ e (—-—- == ) g > Dol 2 f G, (DT +herer |}

I

k 5

= —— X, P

&rer = EI(CPI(T - Tref) - AHZ(T%, aw) + hl,ref) <_ Sl;rl dp l )
B l CR

\pe <_ Eglyg aﬁCR

k=1 ref

=9
P 4
e ( k kg 0P¢ ~ a(ﬁ_‘")\ [
(=25 >_—g Dot LN [ (T AT + b ey |
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k.k

i —l (= == aﬁl
=0 1)) ) (5 2
N l CI

+Nej(
5|

€glg 0P e 9pci " J

=9
Pk \ Y )
_ - )
~ é-érg ang _g = eff <p_§> i 9 I¥
\Pe —==—_9 ) z gek —) f Cp,” (T)dT + he,ref

| /=l kk 0P,
- = A (7 = =n
ar = pl(Cpl(T - Tref) - AHD (TIJ aw) + hl,ref) (_ gl;r %)
- l l
( pi 79 )
Ne I/ E-Ergaﬁf gNe—l ) 6<g g_g_ I
p,| ————— | —p D¢} - C T)dT + h
+ 4 kpe< eg”g aﬁl ) pg Z :ek ap—l ) f [ ( ) + eref
e=1 = Tref
- kk op
arr = p_l(Cpl(T - Tref) - AHD(TI' aw) + hl,ref) <_ —gl;rl ﬁ)
- l
=9
Pi T9
& {/ k.4 P9 Net 0 <p_9>\ f . 1
- == g =g ff | g n G
+Z { Pe <_%ﬁ> — Py Z Dak - —7 f Cpe” (T) AT + he rer } = Acgr
e=1 t = Tref )
-, kk op
- = A (7 = =n
gTj = pl(Cpl(T - Tref) — AH) (TlJ aw) + hl,ref) <_ Slﬂr 5)
= . j
( pi 79 )
Ne | E-Erg ap—gg Ne—1 . a<g g - |
+ 4 Pe <__e;6_‘> - _gg z ggk ) EY:) J. Cpe (T) ar + he,ref $
e=1 l gkg OP) k=1 P T J
ref

k.k
AT = E(CPZ(T — Tref) - EID(’I_{' aw) + hl,ref) <_ —gl;ﬂ ﬁ§g>
l

79
Je k.k,, 3
+ 45 (——g— p-gg) [ @+ ey
=1 kg )

Tre f
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ZT = ﬁMo(CMO(T - Tref) + hMO,ref) + ﬁCR(CCR(T - Tref) + hCR,ref)

-l_IECI(CCI(T - Tref) + hCl,ref) + ﬁl(cpl (T - Tref) - Ell) (Tll» aw) + hl,ref)

—9

)
+Z{p"’ f Cp.° (D) dT + hy yey }
)

ref

- SiX < Xpg
g
- g~ ap,
BTMO = CMO(T - Tref) + hMO,ref + va (T) ar + hv,ref —
9Py
Tref
g
T 9 6'517
:BTCR = CCR(T - Tref) + hCR,ref + va (T) ar + hv,ref aﬁ
Tref CR
g
~ g, ap,
ﬁTCI = CCI(T - Tref) + hCI,ref + pr (T) ar + hv,ref ﬁ
CI
Tref

; o5, _ aay(T,a,)
= — 1 (il — g p, _ O0AHp(T}a
:BTI = Cpl(T - Tref) - AHD(Tb aw) + hl,ref + f vag(T) ar + hv,ref 6_,517 — P TW
l l
Tref

~ ~ _ B c’)AHD(Tl, w) g
Brr = PyoCmo + PcrCcr + 0Ccr + 0| Cp, — p,Cp,” (T)

e#v
T
a|_ g
+ 6_7_" pv va (T) dT + hv,ref
Tref
79 Tg
g ap, g
Bre = Cp, (T) dT + hyy ey 7 + Cp; (D) dT + hyer | 8
Tref ¢ j#v Tref

X
aTMO - pl(Cpl(T Tref) AHD(TII w) + hlref) <_EDb apMO)

79
Ne Tg \

( ) N (p‘i? >
+Z<(”e (A ) St ) A
\

e=1 Tref )
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OX)

ETCR = .EI(CPI(T - Tref) - EZ(TL aw) + hl,ref) (&Qb ) an
— pP1— Pcr

=g
A\ / o )
E- Erg 6139‘9 = ff ? <ﬁgg>\ i = 9 |
kﬁe (—_ — — > - P_g Z ggk f} f Cp.” (T)dT + he,ref }
k= Tref )

0X
aTCI = pl(Cpl(T Tref) AHD(TIJ W) + h—lref)( Db . E)

wwoopy e ()| 1
_ ==19 =
o) g | [ )
grg k=

=\ = T J
X
aTl = pl(Cpl(T Tref) AHD(TI, W) + hlref)( Bb apl>
_g _
Ne |{/ k. k =g Ne—1 a<’€—’§]>\ T; \l
4 5 == apg _p—g peff . Py J. C_p g(T) dT + h
"\ gug 0P g = ap, ) o
e=1 | = Tref )
0X
arr = Pl(sz(T Trer) = AHD(TI‘ a,) + hlref)( D, aT)
_g _
Ne k.k.g 0p? e O <€_§> f
. S (=299 \_ o N perr. _\Po/ Cp,°(T)dT +h —2
Pe\ =% i aT ) P9 L, 2k o7 Pe erel =
e=1 grg k=1 Tref
0X
= pl(Cpl(T Tref) AHD(TI, W) + hlref) Db ’ ﬁ
j
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ZT = ﬁMo(CMO(T - Tref) + hMO,ref) + ﬁCR(CCR(T - Tref) + hCR,ref)

-l_IECI(CCI(T - Tref) + hCl,ref) + ﬁl(cpl (T - Tref) - Ell) (Tll» aw) + hl,ref)

ve (/7 |
| Jomai )
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ANNEXE |11 : Propriétés physiques

» Viscosité dynamique du gaz

Borne Borne
Espece inférieure | supérieure Ay By Cu D,
(X) (X)

N2 63,15 1970 6,56E-07 0,6081 54,714 0
02 54,35 1500 1,10E-06 0,5634 96,3 0
H20 273,16 1073,15 6,18E-07 0,67779 847,23 -73930
H2 13,95 3000 1,80E-07 0,685 -0,59 140
CH4 90,69 1000 5,25E-07 0,59006 1,06E+02 0
co 68,15 1250 1,11E-06 0,5338 94,7 0
co2 194,67 1500 2,15E-06 0,46 290 0

Tableau 14 : Paramétres pour le calcul des viscosités gaz tirés de la bibliothéque ComponentPlus

» Conductivité thermique du gaz

Borne Borne
Espéce inférieure | supérieure A, B, C, D,
(K) (K)
N2 63,15 2000 0,00033143 0,7722 16,323 373,72
02 80 2000 0,00044994 0,7456 56,699 0
H20 273,16 1073,15 0,0021606 0,76839 3940,5 -445340
H2 22 1600 0,002653 0,7452 12 0
CH4 90,69 1000 6325,2 0,43041 7,70E+08 -3,87E+10
co 70 1500 0,00059882 0,6863 57,13 501,92
Cco2 194,67 1500 3,69 -0,3838 964 1860000

Tableau 15 : Parameétres pour les conductivités thermiques gaz tirés de la bibliothéque ComponentPlus
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> Enthalpies gaz

Espéce

N2
02
H20
H2
CH4
Cco

co2

N2
02
H20
H2
CH4
Cco

co2

Enthalpies
de
formation

U-kg1)

-1,0641E+02
-1,6392E+02
-1,3425E+07
-9,3327E+02
-4,6684E+06
-3,9463E+06

-8,9419E+06

Ae

9,7904E+02
8,3482E+02
1,5630E+03
1,3602E+04
4,0358E+02
9,6838E+02

4,2992E+02

8,6862E+02
9,6075E+02
1,2332E+03
1,2337E+04
8,7246E+02
8,9793E+02

8,4137E+02

Be

300 K<T<1000 K

4,1796E-01
2,9295E-01
1,6037E+00
3,4023E+00
9,0573E+00
4,4878E-01

1,8744E+00

1000 K<T<5000 K

4,4162E-01
1,5941E-01
1,4105E+00
2,8872E+00
5,3054E+00
4,2823E-01

5,9323E-01
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Ce

-1,1762E-03
-1,4956E-04
-2,9327E-03
-3,3584E-03
-1,4425E-02
-1,1522E-03

-1,9664E-03

-1,6872E-04
-3,2708E-05
-4,0291E-04
-2,3235E-04
-2,0082E-03
-1,6713E-04

-2,4151E-04

De

1,6743E-06
3,4138E-07
3,2161E-06
-3,9079E-07
1,5805E-05
1,6568E-06

1,2972E-06

2,9967E-08
4,6127E-09
5,5427E-08
-3,8073E-08
3,5166E-07
3,0234E-08

4,5227E-08

Ee

-7,2562E-10
-2,2783E-10
-1,1568E-09
1,7053E-09
-6,3430E-09
-7,3463E-10

-3,9999E-10

2,0043E-12
-2,9528E-13
-2,9498E-12
6,5277E-12
-2,3339E-11
-2,0513E-12

-3,1531E-12

Tableau 16 : Paramétres pour le calcul des enthalpies tirés des bibliothéques Fluent
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MODELISATION D’UN REACTEUR DE GAZEIFICATION A LIT FIXE

RESUME

Dans le cadre d’une thématique générale du Laboratoire Thermique Energétique et Procédés de Pau
consacré a l’étude et a la valorisation des déchets tels que la pyrolyse, la combustion et la
gazéification, la thése se focalise sur la modélisation des phénomeénes de transports de masse, de
quantité de mouvement et d’énergie en milieu multiphasique multiconstituant réactif dans le cas d’un
réacteur de gazéification a lit fixe.

La premiére étape de la modélisation consiste a décrire classiquement le mouvement de chacune des
phases continues par les équations de conservation de la masse, de la quantité de mouvement et de la
chaleur. Bien qu’a cette échelle les mécanismes soient parfaitement décrits, le passage a la simulation
impose une étape d’homogénéisation par prise de moyenne. Ce changement d’échelle, décrit dans ce
travail, conduit a un systéme d’équations homogéne a I’échelle locale. Ce mode¢le est appliqué au cas
du procédé de gazéification de déchets de la société Europlasma nommé CHO-Power.

Les simulations bidimensionnelles instationnaires du probléme ont permis de mettre en lumiére les
différents mécanismes en présence au cours du procédé ainsi qu’un certain nombre de verrous dans
I’obtention du chemin de convergence conduisant au régime permanent.

Mots clés : Modélisation, Gazéification, Milieu poreux réactif, Prise de moyenne de

volumique, lit fixe, déchets.

SUMMARY

One of the thematics of the “Laboratoire Thermique Energétique et Procédés de Pau” is the study and
the valorization of waste as pyrolysis, combustion and gasification for example. In this context, this
work deals with modeling of heat, mass and momentum transport in a multiphase multi components
reactive medium for a fixed bed gasifier.

Conservation equations are first written for each phase. The macroscopic partial differential equations
are expressed by integrating these microscopic conservation laws over a representative volume. This
change of scale, described in this work, leads to a homogeneous system of equations. This model is
applied to the case of the gasification of waste process of the Europlasma company named CHO-
Power.

The unsteady two-dimensional simulations of the problem allowed to highlight the different
mechanisms present during the process and a number of locks in obtaining convergence path leading
to the steady state.

Key Words : Modeling, Gasification, reactive porous medium, Volume average method,
fixed bed, waste.
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