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Description

Titre de l'invention : Procédé de gazéification en eau supercritique
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Domaine technique

L’invention se rapporte au domaine du retraitement des déchets organiques, et
notamment aux déchets organiques peu valorisables tels que les digestats.

En particulier, la présente invention concerne un procédé de gazéification en eau su-
percritique (GESC) de maticre carbonée organique ou synthétique, plus spécifiquement
la gaz€ification en eau supercritique d’un co-digestat, par exemple issu de la métha-
nisation d’un mélange de FOr (Fraction Organique résiduelle), de Boues d’épuration et
éventuellement de déchets issus de 1’agriculture(par exemple du fumier équin).

Notamment, la présente invention propose d’améliorer le bilan énergétique d’un

procédé de gaz€ification en eau supercritique d’un co-digestat.

Technique antérieure

La gazéification en eau supercritique de biomasse humide, comprenant par exemple
plus de 70 % d’eau et aujourd’hui bien connue de I’homme et est abondamment décrite
dans la littérature.

Cette technique permet notamment de traiter les boues de station d’€purations, les
déchets, les micro-algues, la liqueur noire issue de papeterie....

Notamment, le traitement de ces matieres carbonées par gaz€ification en eau super-
critique permet de transformer ces dernieres en un mélange gazeux, appelé « syngaz »,
qui comprend en particulier les especes gazeuses suivantes : CH,, H,, CO,, CO.

La transformation de ces dernieres, effectuée dans un réacteur dédié, en présence ou
non d’un catalyseur, requiert toutefois un apport de chaleur qui a une incidence directe
sur le rendement, et 1’efficacité énergétique associ€s a la conversion des especes
carbonées en syngaz.

A cet égard, le document [1] cité a la fin de la description divulgue un dispositif de
gazéification en eau supercritique de biomasse. Il est en particulier rappelé dans ce
document que la quantité de chaleur nécessaire pour porter un mélange a la tem-
pérature de gazéification en eau supercritique est relativement importante et constitue
une limitation majeure a la mise en ceuvre de ce procédé. Cette limitation est d’autant
plus importante dans le cas d’un procédé non catalytique pour lequel la température de
gazéification est plus élevée. Ainsi, dépendamment de la nature de 1’effluent a traiter,
la quantité de chaleur nécessaire a la gazéification de ce dernier peut étre 3 fois su-
périeure a I’énergie (autrement appelé « Pouvoir Calorifique Supérieur » ou « PCS »)
qu’il contient.

Ainsi, lorsque 1’effluent considéré comprend un PCS relativement faible, notamment



[0010]

[0011]

[0012]

[0013]

[0014]

[0015]

[0016]

[0017]

[0018]

[0019]

[0020]

inférieur a 12 MJ/kg de maticre seche il reste difficile de conférer au procédé de gazéi-
fication mis en ceuvre une efficacité énergétique (définie comme le rapport de 1’énergie
récupérée sous forme d’especes gazeuses sur 1’énergie thermique a fournir) positive

sans recourir a une récupération de 1’énergie échangée avec 1’effluent.
Les digestats ou co-digestats issus d’un procédé de méthanisation ont une forte

teneur en matieres inorganiques, qui peut notamment correspondre a plus de 40 % de
la matiere seche dudit digestat, et présentent par voie de conséquence un faible PCS.

L’amélioration de I’efficacité énergétique des procédés de gazéification en eau super-
critique, notamment non catalytiques, reste un enjeu crucial des lors que 1’on attribue a
ces procédés une vocation énergétique.

Ainsi, dans une approche non-catalytique décrite dans le document [2] cité a la fin de
la description, il est proposé de préchauffer I’effluent a traiter via un échange
thermique entre ledit effluent et le mélange supercritique.

Ce préchauffage est notamment exécuté au sein d’un échangeur thermique, par
exemple un échangeur du type tube-calandre, disposé en amont du réacteur de gazéi-
fication en eau supercritique.

Le document [3] cité a la fin de la description propose également, selon une approche
catalytique, un préchauffage de I’effluent a traiter essentiellement selon les mémes
termes que le document [2].

Les deux approches présentées dans les documents [2] et [3] requierent toutefois un
apport de chaleur d’une source énergétique extérieure qui affecte d’autant 1’efficacité
énergétique du procédé de gazéification en eau supercritique.

Cet apport de chaleur est en particulier assuré par un flux d’air produit par une
chaudiere et destiné a porter ’effluent a traiter a la température de gazéification en eau
supercritique, et notamment a une température supérieure a 600 °C lorsque I’approche
non-catalytique est considérée.

Par ailleurs, le débit d’air chaud permettant d’assurer le chauffage a la température
requise de I’effluent a traiter doit €tre relativement élevé, et est par voie de
conséquence une source de pertes €nergétiques supplémentaires.

Ainsi, quelle que soit I’approche considérée, la récupération d’énergie thermique
reste limitée a une valeur comprise entre 40 % et 60 %, de sorte que les procédés de
gaz€ification connus de la technique présentent un bilan énergétique négatif des lors
que le co-digestat considéré présente un faible PCS.

Un but de la présente invention est donc de proposer un procédé de gazéification en

eau supercritique permettant d’atteindre une efficacité énergétique positive.
Exposé de l'invention

Le but de la présente invention est atteint par un procédé de gazéification en eau su-
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percritique d’un co-digestat formant un effluent aqueux qui comprend de la matiere
organique, de la matiere minérale, le procédé comprenant :

- I'injection du co-digestat, a une température T2 dans un réacteur de gazéification en
eau supercritique, chauffé a une température Tr, de manicre a transformer la maticre
organique en especes gazeuses,

- ’écoulement, en sortie du réacteur, d’un flux supercritique, a une température T3 in-
férieure a la température T2, comprenant de 1’eau et les especes gazeuses,

le chauffage du réacteur étant assuré par la circulation d’un flux d’air chaud, fourni
par une chaudiere, entrant dans un circuit de chauffage du réacteur a une température
TS5 et ressortant de circuit de chauffage par une conduite de sortie a une température
T6, inférieure a la température T3,

le procédé étant remarquable en ce que le flux d’air chaud a la température T6
s’écoule de la conduite de sortie vers un premier échangeur de chaleur dans lequel un
préchauffage d’un flux d’air, destiné a €tre chauffé par la chaudiere, est exécuté par
échange thermique entre le flux d’air chaud et le flux d’air.

Selon un mode de mise en ceuvre, le flux d’air chaud ressort du premier échangeur a
une température T7 inférieure a la température T6, et est conduit vers un deuxicme
échangeur dans lequel un préchauffage d’un combustible alimentant la chaudicre est
exécuté par €change thermique entre le flux d’air chaud et ledit combustible.

Selon un mode de mise en ceuvre, une €tape de préchauffage d’une température T1 a
la température T2 du co-digestat préalablement a son injection dans le réacteur de ga-
zéification en eau supercritique, le préchauffage étant exécuté, dans un troisieéme
échangeur de chaleur, par échange thermique entre le flux supercritique s’écoulant du
réacteur de gazéificateur en eau supercritique et le co-digestat injecté dans le troisicme
échangeur.

Selon un mode de mise en ceuvre, le troisieme €échangeur est un échangeur de type
bi-tubes.

Selon un mode de mise en ceuvre, préalablement a son préchauffage, le co-digestat
est injecté sous pression dans le troisicme échangeur, avantageusement a une pression
comprise entre 270 bars et 300 bars.

Selon un mode de mise en ceuvre, une €tape de séparation haute pression des especes
gazeuses et de la phase liquide du flux supercritique en sortie du troisicme échangeur
est exécutée dans un module de séparation haute pression.

Selon un mode de mise en ceuvre, une €tape de séparation d’especes gazeuses ré-
siduelles dans la phase liquide issue du module de séparation haute pression est
exécutée dans un module de séparation basse pression.

Selon un mode de mise en ceuvre, la matiere min€rale est extraite du co-digestat dans

le troisieme échangeur pour former un flux de saumure a une température T10.
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Selon un mode de mise en ceuvre, le flux supercritique, apres 1’étape d’échange
thermique dans le troisicme échangeur, et avant 1’étape de séparation haute pression,
est injecté dans un quatricme échangeur de chaleur de maniere a chauffer un premier
flux d’eau.

Selon un mode de mise en ceuvre, un flux de saumure en sortie du troisiéme
échangeur de chaleur est injecté dans un cinquieme échangeur de chaleur de maniere a
chauffer un deuxieme flux d’eau.

Selon un mode de mise en ceuvre, le co-digestat est issue de la méthanisation de
matieres organiques.

L’invention concerne également une installation de gazé€ification en eau supercritique
(1) qui comprend :

- un réacteur de gazéification en eau supercritique pourvu d’un circuit de chauffage
dans lequel un flux d’air chaud est destiné a circuler et fournir I’énergie thermique né-
cessaire a la gazéification en eau supercritique d’un co-digestat injecté dans ledit
réacteur, ledit flux d’air chaud ressortant du réacteur par une conduite de sortie ;

- une chaudiére fournissant le flux d’air chaud ;

L’installation étant caractérisée en ce que ledit dispositif comprend également un
premier échangeur de chaleur au sein duquel le flux d’air destiné a €tre chauffé par la
chaudiere est préalablement préchauffé par échange thermique avec le flux d’air chaud
circulant dans la conduite de sortie.

Selon un mode de mise en ceuvre, ladite installation comprend en outre un deuxicme
échangeur de chaleur destiné a préchauffer un combustible destiné a assurer le fonc-
tionnement de la chaudiere par échange thermique avec le flux d’air sortant du premier
échangeur de chaleur.

Selon un mode de mise en ceuvre, ladite installation comprend un module d’injection
haute pression destiné a injecter un co-digestat a haute pression dans le réacteur de ga-
z€ification en eau supercritique.

Selon un mode de mise en ceuvre, un troisieme échangeur de chaleur est disposé
entre le module d’injection haute pression et le réacteur de gazéification en eau super-
critique, le troisicme échangeur étant agencé pour permettre un préchauffage du co-
digestat par échange thermique entre ce dernier et le flux supercritique issu du réacteur
de gaz€ification en eau supercritique.

Selon un mode de mise en ceuvre, ladite installation comprend en outre un module de
séparation haute pression destiné a collecter le flux supercritique a I’issue de la phase
d’échange thermique dans un troisieme échangeur, et a en séparer les especes gazeuses
de la phase aqueuse.

Selon un mode de mise en ceuvre, ’installation comprend un quatrieme échangeur de

chaleur, disposé entre le troisicme échangeur et le module de séparation haute pression,
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destiné a chauffer un premier flux d’eau par échange thermique avec le flux super-
critique.

Selon un mode de mise en ceuvre, ’installation comprend un module de séparation a
basse pression destiné a collecter la phase aqueuse issue du module de séparation haute
pression et séparer des especes gazeuses résiduelles de ladite phase aqueuse.

Selon un mode de mise en ceuvre, le troisieme €changeur est également destiné a
séparer et extraire de la matieére minérale comprise dans le co-digestat et I’évacuer via
une conduite d’évacuation sous forme de saumure.

Selon un mode de mise en ceuvre, ladite installation comprend un cinquiéme
échangeur de chaleur destiné a chauffer un deuxieme flux d’eau par échange thermique

avec la saumure.

Breve description des dessins

D’autres caractéristiques et avantages apparaitront dans la description qui va suivre
d’un procédé de gazéification en eau supercritique selon 1’invention, donnés a titre
d’exemples non limitatifs, en référence aux dessins annexés dans lesquels :

[fig.1] est une représentation schématique d’une installation de gazéification en eau
supercritique pour la mise en ceuvre du procédé de gazéification en eau supercritique
d’un co-digestat selon la présente invention.

EXPOSE DETAILLE DE MODES DE REALISATION PARTICULIERS

A la figure 1, on peut voir un exemple d’une installation 1 de gazéification en eau su-
percritique mise en ceuvre pour la gazéification en eau supercritique d’un co-digestat
formé par un effluent aqueux qui comprend de la matiere organique, de la matiere
minérale.

Par « digestat », on entend un résidu du processus de méthanisation de mati¢res or-
ganiques naturelles ou de produits résiduaires organiques tel que de la For ou des
boues de station d’épuration.

Par « co-digestat », on entend un résidu du processus de méthanisation d’un mélange
de maticres organiques naturelles ou de produits résiduaires organiques différents,
comme par exemple, un résidu du processus de méthanisation d’un mélange de For et
de boues de station d’épuration.

L’installation 1 comprend notamment un réacteur de gaz€ification en eau super-
critique 10 dans lequel la matiere organique du co-digestat est transformée en especes
gazeuses dissoutes dans de I’eau, et forment ainsi un flux supercritique Fs délivré au
niveau d’une conduite 11c. Une description détaillée d’un tel réacteur est donnée dans
le document [4] cité a la fin de la description.

La gazéification en eau supercritique peut étre exécutée en présence ou non d’un ca-

talyseur.
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Les especes gazeuses peuvent comprendre du méthane (CH,), du dihydrogene (H,),
du monoxyde de carbone (CO), du dioxyde de carbone (CO,), et, en moindre quantité,
des composés carbonés du type C,H,.

L’équilibre et en particulier les proportions relatives des especes gazeuses dans le
fluide supercritique est fonction de la température Tr et de la pression Pr imposées a
I’effluent dans le réacteur de gazéification en eau supercritique.

La pression Pr peut a cet égard €tre comprise entre 270 bars et 300 bars.

La température Tr peut €tre comprise entre 550 °C et 700 °C, par exemple égale a
600 °C.

Le réacteur de gaz€ification en eau supercritique 10 peut a cet €gard étre du type
tube/calandre de maniere a permettre le chauffage de 1’effluent a la température Tr par
échange thermique entre un flux d’air chaud Fac et ledit effluent.

Par exemple, selon la présente invention, le flux d’air chaud F,c circule dans un
circuit de chauffage du réacteur 10 a une température TS et en ressort par une conduite
de sortie 215 a une température T6, inférieure a la température T5.

La température TS est par exemple comprise entre 650 °C et 800 °C, par exemple
égale a 700 °C, tandis que la température T6, apres transfert de chaleur vers I’effluent,
peut étre comprise entre 550 °C et 750 °C, par exemple égale a 600 °C.

Le flux d’air chaud F4c est notamment produit par une étape de chauffage d’un flux
d’air froid F4r au niveau d’une chaudiere 20 alimentée en combustible C.

Selon la présente invention, le flux d’air froid Far est néanmoins préchauffé dans un
premier échangeur 30, par exemple un échangeur tubes et calandre ou un échangeur a
plaque bi-tubes. En particulier, le préchauffage de flux d’air froid Far est assuré, au
sein dudit premier échangeur 30, par un échange thermique entre le flux d’air chaud F
ac et le flux d’air froid Fup. A cet égard, le flux d’air chaud F,c, circulant dans la
conduite de sortie 21, est injecté dans un circuit de chauffage du premier échangeur 30
a la température T6 et en ressort, par une conduite d’échange 315, a la température T7
inférieure a la température T6. La température T7 peut €tre comprise entre 120 °C et
200 °C, par exemple égale a 140 °C.

De maniere équivalente, le combustible C peut étre préchauffé dans un deuxiéme
échangeur 40, par exemple un échangeur tubes et calandre ou un échangeur a plaque
bi-tubes. En particulier, le préchauffage du combustible C est assuré, au sein dudit
deuxieme échangeur 40, par un échange thermique entre le combustible C et le flux
d’air chaud Fac a la température T7. A cet égard, le flux d’air chaud F4c, circulant dans
la conduite d’échange 31, est injecté dans un circuit de chauffage du deuxieme
échangeur 40 a la température T7, et en ressort a une température T8, inférieure a la
température T7. La température T8 peut étre comprise entre 50 °C et 120 °C, par

exemple égale a 70 °C.
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La récupération d’énergie au niveau du premier échangeur 30, et éventuellement au
niveau du deuxieme échangeur 40, permet d’améliorer I’efficacité énergétique du
procédé de gaz€ification en eau supercritique. En effet, le flux d’air chaud F4c circulant
dans la conduite de sortie 21, présente une température relativement élevée qui est
avantageusement mise a profit pour la préchauffe du flux d’air froid F,g, et éven-
tuellement du carburant C. Ainsi, la quantité d’énergie fournie par la chaudiere pour
porter le flux d’air froid Far a la température TS5 pour former le flux d’air chaud s’en
trouve réduite.

Selon un mode de réalisation avantageux, le procédé comprend également une étape
de préchauffage d’une température T1 a la température T2 du co-digestat préa-
lablement a son injection dans le réacteur de gazéification en eau supercritique 10.

Le préchauffage est notamment exécuté dans un troisieme échangeur 50 de chaleur,
par exemple un échangeur bi-tubes, par échange thermique entre le flux supercritique F
s s’écoulant dans la conduite 11c et le co-digestat injecté dans le troisieme échangeur
50. A 1a suite de cet échange thermique, le flux Fs passe dans un état sous critique et
présente une température T4 qui peut étre comprise entre 110 °C et 200 °C, par
exemple égale a 120 °C.

La température T1 peut &tre comprise entre 10 °C et 50 °C, et la température T2 entre
350 et 450 °C, par exemple égale a 410 °C .

De manicre avantageuse, le co-digestat est injecté sous pression, par un module 60,
dans le troisieme échangeur 50, par exemple a une pression comprise entre 270 bars et
300 bars. L’injection peut €tre exécutée au moyen d’une pompe piston.

Par ailleurs, le préchauffage du co-digestat dans le troisieme €échangeur 50 peut
également conduire a une séparation des matieres minérales du co-digestat, et une
évacuation de ces dernieres dans une conduite d’évacuation S1c sous forme de
saumure a une température T10 qui peut étre comprise entre 200 °C et 450 °C, par
exemple égale a 350 °C.

Le procédé de gazéification comprend également une étape de séparation haute
pression, exécutée dans un module de séparation haute pression 70 a une pression
comprise entre 200 bars et 300 bars. Cette €tape de séparation haute pression est
destinée a séparer, au moins en partie, les especes gazeuses ESG de la phase liquide.
En particulier, les especes gazeuses sont évacuées par un premier conduit de sortie 715,
tandis que la phase liquide, formée d’eau et de traces de gaz, notamment des traces de
CO,, est acheminée, via un conduit intermédiaire 71,, vers un module de séparation
basse pression 80. Ce module 80 permet notamment d’exécuter une étape de séparation
gaz-liquide a basse pression, et notamment a une pression comprise entre 2 bars et 10
bars, de I’eau E et des traces de gaz TG. L’eau E et les traces de gaz TG ainsi s€parées

sont évacuées, respectivement, par un deuxieme conduit de sortie 81s et un troisicme
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conduit de sortie 82s.

Selon un mode de réalisation particulierement avantageux, une partie des especes
gazeuses forment le carburant C nécessaire au fonctionnement de la chaudiere.

L’installation 1 peut également comprendre un quatrieme échangeur 90 chaleur au
sein duquel un premier flux d’eau FE1 est chauffé. En particulier, le chauffage du
premier flux d’eau FEI est exécuté par échange thermique avec le flux supercritique a
I’issue de I’échange thermique dans le troisieme échangeur 50. En particulier, le flux
supercritique, en sortie du quatrieme échangeur est a une température T9 inférieure a la
température T4 en sortie du troisieme €changeur. La température T9 peut &tre comprise
entre 30 °C et 80 °C, par exemple étre égale a 50 °C.

De maniere équivalente, le flux de saumure issue du troisieme échangeur 50, et a la
température T6, peut €tre injecté dans un cinquieme échangeur 100 de chaleur de
maniere a chauffer un deuxieme flux d’eau FE2.

L’installation décrite ci-avant a fait I’objet d’une simulation de manicre a déterminer
I’efficacité énergétique d’un procédé de gazéification en eau supercritique qu’elle met
en ceuvre.

Le tableau donné ci-apres reprend les données numériques sur la base desquelles est

exécutée la simulation.

[Table 1]
Waleur
Caractéristiques de{a matidre organique en | taux de matiére séche
entrée du frofsieme échangeur Taux massique de matidre minérales = 48.7%

- £ories . Taisx massique de matidre séche = 20%
Caractésistique du flux 3 tralter tmasmau Bk

Déhit o entrée du co-digestat 12 160 kg

Taux de conversion de 4 matidre arganiques | 90%
Y espéies gazeyse

Pression dans {é réacteur de gazdifidationan | 308 bars
2ay sufercritigue
Température mposée dans lerdacteur de | 600 °C
garéification en caw supevoritique {Tr)

Ti:20°C
T3 : 60070
T4 1 330°C
Températures imposdeas Fo¥RE°C
TH:BEO°C
TFLA370
T9 R
T2 - &34°C
Tempérstures calouiées T&:1i5°C
T10 1 3547
Fraporticns rafatives des Espécs}s sareuses Hz 1 %y Ty 0 20%n, OO, 1 77%, CO 1Hm
eft sortle di réacteur de gazdificatinmg en gau
supercritigue
Débit du flux & air chaud nécassairg pourla | 43 397 kgth
chaudiére

Ficline

Tamparature du fhux @' air chaud air chaud

La simulation effectuée avec le logiciel PROSIMPLUS considere trois configurations

différentes et vise a comparer les rendements énergétiques, les rendements carbones et
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les taux de récupération de chaleur associ€ées a chacune de ces configurations.

Le rendement énergétique est défini comme le rapport de 1’énergie PCS du mélange
gazeux sur I’énergie thermique apportée lors de I’exécution du procédé.

Le rendement carbone est défini comme le rapport de la quantité de CH, net sur la
quantité de carbone dans le co-digestat injecté.

Enfin le taux de récupération de chaleur est défini comme 1 moins le rapport de
I’énergie apportée par la chaudicre sur I’énergie thermique a apporter.

La premicre configuration ne considere qu’un chauffage par de 1’air chaud du co-
digestat injecté dans le réacteur.

La deuxie¢me configuration, proche de ce qui est décrit dans les documents [2] et [3],
considere une récupération de 1’énergie thermique du flux supercritique résultant de la
gaz€ification en eau supercritique afin préchauffer le co-digestat avant son injection
dans ledit réacteur.

Enfin, la troisi¢me configuration reprend 1’essentiel des termes de la présente
invention et considere le premier, le deuxic¢me, le troisicme ainsi que le quatricme
échangeur.

L’examen du tableau donné ci-apreés montre que le taux de récupération de chaleur
est bien meilleur a mesure que 1’on multiplie les échangeurs. Il en résulte une amé-

lioration du rendement énergétique et du rendement carbone net.

[Table 2]
Rendement Rendement Tauxds
anergétique carbone nat récupération de
chateur
Pramidre -37% -16% 47%
configuration
Deuxiéme 10% 4% Th%
configuration
Troisitme 1% 7% 83%
configuration

Ainsi, I'intégration complete d’échangeurs de chaleurs permettant de récupérer
I’énergie thermique du flux d’air chaud et du flux supercritique tel que proposé dans la
présente invention permet d’augmenter de manicre certaine I’efficacité énergétique
globale de I’installation de gazéification considérée dans la présente invention
(troisieme configuration).

Une telle installation peut notamment de fonctionner de maniere autonome en
utilisant comme combustible le méthane formé au cours de la gaz€ification.

Par ailleurs, I’installation selon la présente invention peut avantageusement traiter un
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co-digestat issu d’une installation de méthanisation.
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Revendications

Procédé de gazéification en eau supercritique d’un co-digestat formant
un effluent aqueux qui comprend de la maticre organique, de la maticre
minérale, le procédé comprenant :

- ’injection du co-digestat, a une température T2 dans un réacteur de
gazéification en eau supercritique (10), chauffé a une température Tr, de
manicre a transformer la maticre organique en especes gazeuses,

- ’écoulement, en sortie du réacteur, d’un flux supercritique (FS), a une
température T3 inférieure a la température T2, comprenant de 1’eau et
les especes gazeuses,

le chauffage du réacteur étant assuré par la circulation d’un flux d’air
chaud (FAC), fourni par une chaudiere, entrant dans un circuit de
chauffage du réacteur a une température TS et ressortant de circuit de
chauffage par une conduite de sortie (215) a une température T6, in-
férieure a la température TS,

le procédé étant caractéris€ en ce que le flux d’air chaud (FAC) ala tem-
pérature T6 s’écoule de la conduite de sortie (21S) vers un premier
échangeur (30) de chaleur dans lequel un préchauffage d’un flux d’air,
destiné a étre chauffé par la chaudicre, est exécuté par échange
thermique entre le flux d’air chaud (FAC) et le flux d’air.

Procédé selon la revendication 1, dans lequel le flux d’air chaud (FAC)
ressort du premier échangeur (30) a une température T7 inférieure a la
température T6, et est conduit vers un deuxieme €changeur (40) dans
lequel un préchauffage d’un combustible alimentant la chaudiere est
exécuté par €change thermique entre le flux d’air chaud (FAC) et ledit
combustible.

Procédé selon la revendication 1 ou 2, dans lequel une étape de pré-
chauffage d’une température T1 a la température T2 du co-digestat préa-
lablement a son injection dans le réacteur de gazéification en eau super-
critique (10), le préchauffage étant exécuté, dans un troisicme échangeur
(50) de chaleur, par échange thermique entre le flux supercritique (FS)
s’écoulant du réacteur de gazéificateur en eau supercritique et le co-
digestat injecté dans le troisieme €changeur (50).

Procédé selon la revendication 3, dans lequel le troisieme échangeur
(50) est un échangeur de type bi-tubes.

Procédé selon la revendication 3 ou 4, dans lequel, préalablement a son

préchauffage, le co-digestat est injecté sous pression dans le troisicme
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échangeur (50), avantageusement a une pression comprise entre 270
bars et 300 bars.

Procédé selon 1’une des revendications 3 a 5, dans lequel une étape de
séparation haute pression des especes gazeuses et de la phase liquide du
flux supercritique (FS) en sortie du troisieme €échangeur (50) est
exécutée dans un module de séparation haute pression (70).

Procédé selon la revendication 6, dans lequel une €tape de séparation
d’especes gazeuses résiduelles dans la phase liquide issue du module de
séparation haute pression (70) est exécutée dans un module de sé-
paration basse pression (80).

Procédé selon 1’une des revendications 3 a 7, dans lequel la matiere
minérale est extraite du co-digestat dans le troisicme échangeur (50)
pour former un flux de saumure a une température T10.

Procédé selon I’une des revendications 3 a 7 et la revendication 6, dans
lequel le flux supercritique (FS), apres 1’étape d’échange thermique dans
le troisieme échangeur (50), et avant I’étape de séparation haute
pression, est injecté dans un quatrieme échangeur de chaleur de manicre
a chauffer un premier flux d’eau.

Procédé selon I’une des revendications 3 a 9 et la revendication 8, dans
lequel un flux de saumure en sortie du troisieme échangeur (50) de
chaleur est injecté dans un cinquieme échangeur de chaleur de maniere a
chauffer un deuxieme flux d’eau.

Procédé selon 1’une des revendications 1 a 10, dans lequel le co-digestat
est issue de 1la méthanisation de matiéres organiques.

Installation de gazéification en eau supercritique (1) qui comprend :

- un réacteur de gaz€ification en eau supercritique (10) pourvu d’un
circuit de chauffage dans lequel un flux d’air chaud (FAC) est destiné a
circuler et fournir I’énergie thermique nécessaire a la gazéification en
eau supercritique d’un co-digestat injecté dans ledit réacteur, ledit flux
d’air chaud (FAC) ressortant du réacteur par une conduite de sortie
(215) ;

- une chaudiere fournissant le flux d’air chaud (FAC) ;

L’installation étant caractérisée en ce que ledit dispositif comprend
également un premier €changeur (30) de chaleur au sein duquel le flux
d’air destiné a €tre chauffé par la chaudiere est préalablement préchauffé
par échange thermique avec le flux d’air chaud (FAC) circulant dans la
conduite de sortie (21S).

Installation selon la revendication 12, dans laquelle ladite installation
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comprend en outre un deuxieme échangeur (40) de chaleur destin€ a
préchauffer un combustible destiné a assurer le fonctionnement de la
chaudiere par échange thermique avec le flux d’air sortant du premier
échangeur (30) de chaleur.

Installation selon la revendication 12 ou 13, dans laquelle ladite ins-
tallation comprend un module d’injection haute pression destiné a
injecter un co-digestat a haute pression dans le réacteur de gazéification
en eau supercritique (10).

Installation selon la revendication 14, dans laquelle un troisicme
échangeur (50) de chaleur est disposé entre le module d’injection haute
pression et le réacteur de gaz€ification en eau supercritique (10), le
troisieme échangeur (50) étant agencé pour permettre un préchauffage
du co-digestat par échange thermique entre ce dernier et le flux super-
critique (FS) issu du réacteur de gazéification en eau supercritique (10).
Installation selon la revendication 15, dans laquelle ladite installation
comprend en outre un module de séparation haute pression (70) destiné
a collecter le flux supercritique (FS) a I’issue de la phase d’échange
thermique dans troisieme échangeur (50), et a séparer les especes
gazeuses de la phase aqueuse.

Installation selon la revendication 16, dans laquelle I’installation
comprend un quatricme échangeur de chaleur, disposé entre le troisicme
échangeur (50) et le module de séparation haute pression (70), destiné a
chauffer un premier flux d’eau par échange thermique avec le flux su-
percritique (FS).

Installation selon la revendication 16 ou 17, dans laquelle I’installation
comprend un module de séparation a basse pression destiné a collecter
la phase aqueuse issue du module de séparation haute pression (70) et
séparer des especes gazeuses résiduelles de ladite phase aqueuse.
Installation selon I’une des revendications 12 a 18 et la revendication
15, dans laquelle le troisieme échangeur (50) est également destiné a
séparer extraire de la matiere minérale comprise dans le co-digestat et
I’évacuer via une conduite d’évacuation sous forme de saumure.
Installation selon la revendication 19, dans laquelle ladite installation
comprend un cinquieme échangeur de chaleur destiné a chauffer un

deuxieme flux d’eau par échange thermique avec la saumure.



71

.....w..\

Jrooerss, f
% oot
H F)
ol 3
e

m
Hrr02080 900050500059 K0 0085000805005,
£ Y
H
4
7
Z
Z
Z
Z
Z
Z
Z
[
B
%

&

[Fig. 1]

%,

A

L

o3

e, L. e

2L

s

"
. o ¥l

; rore r%«

1494

’ H !

%
!

g

L TR A A NN 0 S 0 AV M 3800 3 AT R DN N 0 W, s e e A

g o
ﬂ..Nn.\ id

R

G




N° d'enregistrement national : FR1915233 N° de publication : FR3105253

RAPPORT DE RECHERCHE

articles L.612-14, L.612-53 a 69 du code de la propriété intellectuelle

OBJET DU RAPPORT DE RECHERCHE

L'.N.P.l. annexe a chaque brevet un "RAPPORT DE RECHERCHE" citant les éléments
de létat de la technique qui peuvent étre pris en considération pour apprécier la
brevetabilité de linvention, au sens des articles L. 611-11 (nouveauté) et L. 611-14
(activité inventive) du code de la propriété intellectuelle. Ce rapport porte sur les
revendications du brevet qui définissent l'objet de linvention et délimitent I'étendue de la
protection.

Aprées délivrance, I'.N.P.l. peut, a la requéte de toute personne intéressée, formuler un
"AVIS DOCUMENTAIRE" sur la base des documents cités dans ce rapport de recherche
et de tout autre document que le requérant souhaite voir prendre en considération.

CONDITIONS D'ETABLISSEMENT DU PRESENT RAPPORT DE RECHERCHE

[X] Le demandeur a présenté des observations en réponse au rapport de recherche
préliminaire.

[X] Le demandeur a maintenu les revendications.
] Le demandeur a modifié les revendications.

[l Le demandeur a modifié la description pour en éliminer les éléments qui n'étaient plus
en concordance avec les nouvelles revendications.

| Les tiers ont présenté des observations aprés publication du rapport de recherche
préliminaire.

1 Un rapport de recherche préliminaire complémentaire a été établi.

DOCUMENTS CITES DANS LE PRESENT RAPPORT DE RECHERCHE

La répartition des documents entre les rubriques 1, 2 et 3 tient compte, le cas échéant,
des revendications déposées en dernier lieu et/ou des observations présentées.

[X] Les documents énumérés a la rubrique 1 ci-aprés sont susceptibles d'étre pris en
considération pour apprécier la brevetabilité de linvention.

| Les documents énumérés a la rubrique 2 ci-apreés illustrent 'arriére-plan technologique
général.

| Les documents énumérés a la rubrique 3 ci-aprés ont été cités en cours de procédure,
mais leur pertinence dépend de la validité des priorités revendiquées.

1 Aucun document n'a été cité en cours de procédure.
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