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Introduction

Les principes fondateurs de I’écologie ont été forgés des le XIX®™¢ siecle mais c’est dans
la deuxiéme partie du XX®"¢ siecle qu'une prise de conscience planétaire de I'impact négatif
de certaines activités humaines sur l'environnement est apparue. L’historien Donald Worster
parle d’'un "age écologique" qui aurait commencé le 16 juillet 1945 avec le premier essai de la
bombe atomique qui a illustré de maniere éclatante la capacité de 'homme a polluer et dé-
truire durablement l’environnement (Worster|1992). Cette prise de conscience généralisée a été
particulierement forte dans les années 60 et 70 durant lesquelles de nombreux accords internatio-
naux ont été signés jusqu’a la tenue de la premiere conférence mondiale sur I’environnement par
I’ONU en 1972 a Stockholm. Aujourd’hui, la recherche d'un mode de fonctionnement durable
pour les Hommes et les écosystemes en adéquation avec une activité économique dynamique est
une préoccupation grandissante dans les relations internationales et les choix politiques natio-
naux. En effet la problématique écologique est globale et intervient dans de nombreux domaines
allant de la biodiversité a I’énergie en passant par I’agriculture et ’économie.

La production d’énergie est identifiée comme étant a la source de problématiques environ-
nementales majeures. Ainsi en 2012, la consommation d’énergie primaire mondiale provenait
pour 31,4 % du pétrole, 29 % du charbon, 21,3 % du gaz naturel, 10 % de la biomasse, 4,8 %
du nucléaire, 2.4 % de I'hydraulique et 1,1 % d’autres énergies renouvelables (solaire, éolien,
géothermie, etc.). Ainsi, 81,7 % de 1’énergie primaire mondiale utilisée provenait de sources
fossiles non-renouvelables. Ces ressources sont non-renouvelables dans le sens ou leur vitesse
de formation est beaucoup plus lente que celle de leur consommation. On peut estimer que la
nature produit en 1 an le pétrole que nous consommons en 8 secondes. Ces ressources sont donc
limitées et nous devrons immanquablement faire face a leur épuisement & moyen terme. Leur
utilisation pose aussi un probleme climatique car elle cause la libération de grandes quantités
de CO5 qui est un gaz a effet de serre pouvant étre responsable de 'augmentation de la tempé-
rature de la Terre. Les raisons de 'augmentation de la concentration en CO, dans ’atmosphere
et de la température peuvent étre discutées mais la majorité de la communauté scientifique
s’accorde pour dire que leur origine est principalement anthropique (Stocker|2014).

Le développement de l'utilisation des énergies renouvelables est essentiel pour faire face a
cette double problématique d'un épuisement des ressources fossiles et des rejets néfastes pour
I’environnement que leur utilisation engendre. Actuellement, la biomasse est I’énergie renouve-
lable la plus utilisée dans le monde devant 1’énergie hydraulique et les autres sources d’énergie
comme la géothermie, le solaire ou I’éolien. Le mot biomasse est un terme générique qui désigne
la matiere organique d’origine végétale ou animale. On la considére comme une source d’énergie
renouvelable car le COq qui est produit lors de son utilisation a des fins énergétiques est capté
lors de sa croissance. C’est donc une source de carbone renouvelable a la double condition de



2 INTRODUCTION

gérer le stock de biomasse en croissance en plantant au moins autant que ce qui est consommeé,
et en évitant la surproduction qui appauvrirait les sols et conduirait a l'utilisation massive
d’engrais. Son utilisation nécessite donc la mise en place d’une gestion raisonnable mais elle
présente 'avantage d’étre une source de carbone non fossile, bien répartie dans le monde et
ayant un potentiel d’exploitation important.

A Pinstar du charbon, la biomasse est une source d’énergie primaire utilisée pour la produc-
tion d’électricité ou de chaleur via des chaudieres ou des cycles combinés. Elle présente aussi un
potentiel d’utilisation treés intéressant en tant que source de biocarburants. Ces derniers sont
généralement classés en 3 générations :

e les biocarburants de 1°"¢ génération sont produits a partir de plantes oléiferes comme le
colza, le tournesol ou le soja (filiere huile), ou & partir de plantes sucriéres ou amidonnées
comme la betterave, la canne & sucre ou le mais (filiere alcool);

e les biocarburants de 2°™¢ génération sont produits & partir de biomasse lignocellulosique,
c’est-a-dire la partie non-comestible des plantes (feuille, paille, tronc, branches etc.) ;

e les biocarburants de 3*™¢ génération sont produits & partir de micro-algues.

Il s’aveére que les biocarburants de 1°"¢ génération sont cofiteux et entrent en concurrence di-
recte avec la production de nourriture, ce qui pose des questions éthiques tant que 10 % de
la population mondiale souffre de la faim. La biomasse lignocellulosique étant actuellement la
source de biomasse disponible la plus importante, il est stratégique de développer la filiere de
carburant de 2°™¢ génération.

Il existe deux voies principales pour produire des biocarburants de 2¢™¢ génération : la voie
biochimique et la voie thermochimique. Elles sont présentées dans la figure [T}

Digestion L P SNG
anaérobie — Biogaz Purification — (CH,)
Voie
biochimique . Ethanol
Hydrolyse — Sucres Fermentation — (CH,CH,0H)
_ Biomasse. Water-Gas-Shift + Dihydrogeéne
lignocellulosique séparation > (H,)
o . N Méthanol
Gazéification Gaz de synthése (CH,0H)
DME
Synthese (CH;0CHS;)
catalytique Diesel Fischer-
Voie B Tropsch (C;H,)
thermochimique
SNG
(CH,)
Pyrolyse
- Hydrotraitements Biodiesel
Biohuile — ,
e et raffinage (C,H,)
Liquéfaction
hydrothermale

FIGURE 1 — Récapitulatif des voies de production de biocarburant de 2°™¢ génération (d’apres
Hamelinck et Faaij| (2006]))
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Nous nous intéressons ici a la voie thermochimique et plus particulierement a la gazéification
de la biomasse, qui permet de produire un gaz de synthese riche en CO et en H,. Ces deux
especes sont les réactifs utilisés pour la synthese de biocarburant. Un schéma général du procédé
de production de biocarburant par gazéification de biomasse est donné dans la figure [2|

Récolte de
la biomasse

«» ‘i {.J
Prétraitements Purification du Synthese
(séchage, broyage, Gazelflcatlon o :

O SN ) gaz de synthese catalytique

Biocarburant
(Diesel-FT,
méthanol, DME)

FIGURE 2 — Schéma de principe du procédé de synthese de biocarburant par gazéification de
biomasse

La biomasse récoltée peut subir différentes étapes de pré-traitements comme le séchage, le
broyage, la torréfaction ou la pyrolyse. La biomasse pré-traitée est ensuite gazéifiée en présence
d’oxygene, d’air ou de vapeur d’eau. La quantité d’oxygene injectée est sous-stoechiométrique
par rapport a la combustion. En effet, on ne cherche pas a briiler complétement la biomasse mais
a la gazéifier pour produire un gaz de synthese. Ce gaz de syntheése est principalement composé
de CO, de Hy, de HyO, de CO5 et de CH,4 mais il peut aussi contenir des hydrocarbures légers
ou lourds, alors nommés goudrons, des composés soufrés ou des oxydes d’azote ainsi que des
particules solides organiques ou inorganiques. Ces especes minoritaires peuvent réduire les per-
formances de I’étape de synthese catalytique ce qui nécessite de purifier le gaz de synthese afin
que ses caractéristiques correspondent aux spécifications du procédé (Abdoulmoumine et al.
. Ces spécifications dépendent du biocarburant que I'on cherche a produire ainsi que des
spécificités du catalyseur utilisé, mais la plupart d’entre elles concernent les teneurs maximales
acceptables en especes indésirables dans le gaz de synthese. Le rapport molaire entre les réactifs
est aussi un parametre crucial pour I’étape de synthese. Ainsi le rapport molaire Hy/CO doit
étre d’environ 2 pour une synthese de biodiesel Fischer-Tropsch et le rapport (Hy — CO3)/(CO
+ COg) doit étre d’environ 2 pour la syntheése de méthanol (Song et Guo [2006). Le gaz de
synthese purifié est finalement envoyé vers le procédé de synthese catalytique afin de produire
le biocarburant voulu.

Pour réaliser I'étape de gazéification, il existe trois familles principales de réacteurs : les
réacteurs & lit fixe, les réacteurs a lit fluidisé et les réacteurs a flux entrainé (Figure [3)). Ces
types de réacteurs sont déja largement utilisés pour la gazéification du charbon, mais 'utilisation
de la biomasse comme combustible nécessite encore certains développements.

Les réacteurs a lit fixe sont les premiers réacteurs qui ont été développés pour la gazéifica-
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FIGURE 3 — Schéma de principe des 3 principales familles de réacteur de gazéification (Simbeck
et al.|[1993)

tion du charbon. Ils sont généralement de construction simple et robuste. Le combustible est
injecté par le haut du réacteur et forme un lit dense qui se déplace verticalement vers le bas
du réacteur au fur et & mesure de la gazéification du combustible. Le gaz réactif qui peut étre
de 'air, du dioxygene pur et/ou de la vapeur d’eau peut étre injecté a différents niveaux dans
le réacteur en fonction de son design. On distingue généralement trois types de réacteurs : les
réacteurs a lit fixe a co-courant, a contre-courant et a courant croisés (Deydier|[2012). 11 existe
aussi des réacteurs étagés dans lesquels les différentes étapes de la dégradation de la biomasse
sont réalisées dans des réacteurs différents. Les réacteurs a lit fixe ont 'avantage d’étre simples
et peu cotiteux. Ils peuvent accepter des particules de taille relativement élevée (> 10 mm) et
I'humidité de la biomasse peut étre assez élevée (~ 60 %). Cependant certains de ces réacteurs
produisent de grandes quantités d’hydrocarbures (réacteur a contre-courant) et leur capacité
de production est relativement limitée (~ 10 kWth a 10 MWth) (Basu/|2010). Ces désavantages
sont rédhibitoires dans la perspective de la production de biocarburant par gazéification de
la biomasse, et les lits fixes sont plutét utilisés pour produire de 'électricité et de la chaleur
par cogénération. Par exemple la société Belge Xylowatt a développé un réacteur a lit fixe a
co-courant pour cette application (http://xylowatt.com/).

Dans les réacteurs a lit fluidisé, la biomasse est mise en suspension par le gaz réactif qui est
injecté par le bas du réacteur avec une vitesse suffisante. Cela permet d’améliorer les transferts
de matiere et de chaleur au sein du lit par rapport au lit fixe. Les cinétiques de réactions sont
donc plus rapides que dans les réacteurs a lit fixe. La taille des particules est de 'ordre de 2 a
10 mm, ce qui nécessite un broyage plus fin que pour les procédés utilisant un lit fixe. Le gaz
contient encore des particules et des hydrocarbures, ce qui nécessite un traitement du gaz avant
sa valorisation. Il existe différentes configurations de réacteurs a lit fluidisé comme le lit fluidisé
bouillonnant, le lit fluidisé double ou le lit fluidisé circulant. La puissance des unités de produc-
tion utilisant les réacteurs a lit fluidisé varie entre 5 et 100 MWth environ. Ce type de réacteur
peut étre utilisé pour produire de I'électricité et de la chaleur mais aussi des biocarburants. La
plateforme pilote de Giissing en Autriche permet de produire de 1’électricité et de la chaleur
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par cogénération. La faisabilité de la production de bioSNG ou de diesel Fischer-Tropsch a
également été démontrée (www.gussingrenewable.com/). En France le projet Gaya mené par
Engie a pour objectif de développer une filiere de production de biométhane de 2°™¢ génération
en utilisant un lit fluidisé pour 'étape de gazéification (http://www.projetgaya.com/).

Le troisieme et dernier type de gazéifieur est ’objet de notre travail : c’est le réacteur a flux
entrainé (RFE). Le RFE est actuellement largement utilisé pour la gazéification du charbon.
Le site internet du National Energy Technology Laboratory de I’U.S. Department of Energy
recense 11 constructeurs d’unités commerciales de gazéification de charbon utilisant le RFE
(NETL |Consulté le 22 juillet 2015). On peut citer entre autre GE Energy (précédemment Che-
vron Texaco), Shell, Siemens ou encore Mitsubishi. Concernant la gazéification de biomasse,
il n’existe pas aujourd’hui de démonstrateur utilisant le RFE comme gazéifieur pour produire
du biocarburant. On peut tout de méme citer le RFE pilote de SP-ETC a Pitea (Suede) di-
mensionné pour une puissance thermique en entrée de 1 MWth. Différents projets utilisant
la technologie du RFE sont aussi actuellement en cours, comme le projet BioTFuel (France,
production de biodiesel et de biokérozeéne par syntheése Fischer-Tropsch), le projet Syndiese
(France, production de biodiesel Fischer-Tropsch) ou encore le projet WOODSPIRIT Biome-
thanol (Pays-bas, production de biométhanol). Dans le procédé CHOREN Carbo V racheté par
Linde en février 2012, la biomasse est pyrolysée dans un premier réacteur avant d’étre injectée
dans le RFE sous la forme d’un slurry (liquide + particules solides). Un démonstrateur de 1
MW a été construit a Freiberg en Allemagne. Un schéma du RFE produit par Siemens pour la
gazéification de charbon est donné dans la figure [4

Cooling wall

Refractory
lining

SiC layer
Cooling water

Quench water 4, _,

Total guench —

FI1GURE 4 — Schéma du RFE produit par Siemens
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Dans ce type de réacteur le combustible est injecté par le haut du réacteur sous forme pul-
vérulente (solide) ou de fines gouttelettes (liquide) avec de 'oxygene et éventuellement de la
vapeur d’eau. La taille de particule doit étre inférieure a 0,1 mm pour le charbon. La pression
dans le réacteur varie entre 30 et 80 bar selon les procédés. Une flamme se forme au niveau
du brileur ou la température peut atteindre plus de 2000 °C, alors que la température dans
le reste du réacteur est aux alentours de 1500 °C. L’énergie est donc apportée au réacteur par
la combustion d’une fraction du combustible injecté, et le RFE est dit "autothermique". Les
produits de gazéification sont ensuite refroidis par une trempe a ’eau avant d’étre nettoyés
pour étre envoyés vers 'étape de synthese catalytique. Le temps de passage du gaz dans le
réacteur est court et d’environ 5 s. On peut distinguer deux modes de fonctionnement pour
les RFE, qui dépendent du comportement des espéces inorganiques (cendres) contenues dans
le combustible : soit les cendres fondent (slagging mode) a la température du réacteur soit
elles restent solides (non-slagging mode). D’apres Van der Drift et al| (2004) les RFE alimentés
par de la biomasse devraient fonctionner en slagging mode. Dans ces conditions les cendres se
volatilisent et viennent condenser sur les parois du réacteur. Une premiere couche de cendres
solides se forme alors sur les parois et une deuxieme couche de cendres fondues s’écoule sur la
couche de cendres solide. Cela présente 'intérét de faciliter la récupération des cendres de la
biomasse en sortie de réacteur, mais aussi de former une couche solide qui isole thermiquement
les parois du réacteur et les protégent des hautes températures. Par contre les réfractaires des
parois doivent étre sélectionnés pour résister a 'effet corrosif des cendres qui sont chargées en
alcalins. La température a partir de laquelle se forme le slag et les propriétés de ce slag dé-
pendent de la composition des cendres de la biomasse (Coda et al.|[2007, Froment et al.|2015]).
Il peut étre nécessaire de rajouter un fluxant comme de la craie ou du quartz pour que les
propriétés du slag soient adaptées au RFE.

Les avantages des RFE sont :

e une trés bonne conversion du combustible (> 98% pour le charbon);

e un gaz de synthese riche en CO et Hy avec de faibles quantités de goudrons;

e des capacités de production importante (> 50 MWth) ce qui est mieux adapté a la
production de biocarburants a grande échelle;

e la récupération des cendres sous forme de slag vitrifié inerte ;

e une pression de fonctionnement élevée (30-80 bar) qui permet d’avoir des réacteurs com-
pacts.

Les verrous technologiques et scientifiques actuellement identifiés pour la mise en ceuvre de
RFE pour la gazéification de la biomasse sont :

1. I'injection de poudre de biomasse sous pression. La poudre de biomasse a généralement
des propriétés rhéologiques moins bonnes que le charbon, ce qui entraine des problemes de
bouchages ou de mauvaise injection de la biomasse dans le réacteur. De plus, des trémies
étanches (lock-hoppers) sont généralement utilisées pour monter la poudre en pression,
et du gaz, dit de transport, est utilisé pour transporter la biomasse des lock-hoppers
vers le RFE. Or, la biomasse est moins dense et a un pouvoir calorifique plus faible que
le charbon. Cela implique 1'utilisation de plus grandes quantités de gaz inerte pour une
méme puissance. Le gaz de compression et de transport est souvent du Nj. Ceci induit
deux inconvénients majeurs : des cotlts élevés de compression du gaz de transport et la
dilution du gaz de synthese dans du Ny. L’utilisation du Ny engendre aussi la production
de NOx et de NH3 dans la flamme du gazéifieur, ce qui implique des étapes de nettoyage
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du gaz plus complexes et coliteuses. Une des solutions pourrait étre de remplacer le gaz
inerte par du COy comme dans certains RFE au charbon (Sakurai et al.2013, Watanabe
et al.|2015)). Le gaz de synthese serait alors moins dilué par le gaz inerte et la présence
de COy pourrait éventuellement améliorer la conversion de la biomasse tout en évitant la
production de NOx et de NHj;

2. la taille des particules doit étre assez petite pour que les particules de résidu solide soient
consommeées en un temps de séjour tres court. Cela implique des cofits de broyage impor-
tants et des difficultés pour alimenter le réacteur en poudre de bois. [Van der Drift et al.
(2004) estiment que ’énergie primaire nécessaire pour broyer la biomasse en particules
de 100 pm correspond & environ 20 % de I’énergie thermique de la biomasse, ce qui n’est
pas acceptable. Une des solutions serait de compter sur la plus grande volatilité de la
biomasse pour injecter des particules de taille de I'ordre de 1 mm, ce qui nécessiterait
de 4 a 8 fois moins d’énergie. Une autre solution serait de torréfier la biomasse pour la
rendre plus facile a broyer;

3. la composition des cendres de biomasse n’est pas nécessairement adéquate. Il peut par
exemple étre nécessaire d’ajouter un fluxant pour que les cendres fondent. De plus, la
forte concentration des cendres en alcalins les rend corrosives pour les parois du réacteur ;

4. la production de particules de carbone (suies) a haute température peut faire baisser le
rendement du procédé et nécessite des étapes de séparation supplémentaires ;

5. un manque de connaissance globale concernant I'influence de ’atmospheére réactive sur les
produits de gazéification en RFE. Ainsi, il existe relativement peu d’études expérimentales
sur I'influence de I'ajout de O,, H,O ou CO5 dans la littérature.

Ce travail de these a pour objectif de développer un modele descriptif de la gazéification
de biomasse en RFE afin de mieux comprendre la phénoménologie dans ces réacteurs. Les
principaux parametres de 1’étude concernent I'influence de 'atmosphere de gazéification et la
taille de particule (verrous 2 et 5). Nos résultats expérimentaux et de simulation apportent aussi
des informations concernant les verrous 1 et 4 présentés précédemment. Par la suite, le modele
développé et les résultats expérimentaux produits lors de ces travaux pourront permettre de
développer des outils de dimensionnement de RFE. Le plan de ce manuscrit suit peu ou prou
la méthodologie qui a été suivie lors de cette these et qui est décrite dans la section [1.5]

Chapitre [1] - : En premier lieu les principaux phénomenes physico-chimiques
pouvant avoir lieu dans un RFE sont présentés (Section . Ensuite un travail de re-
vue bibliographique rassemble les données expérimentales disponibles dans la littérature
concernant la gazéification de biomasse en four & chute (Section [1.2)). Le four & chute est
un réacteur qui permet, a l’échelle du laboratoire, de reproduire des conditions proches de
celles d'un RFE. Dans la section[I.3] les quelques résultats expérimentaux d’essais réalisés
en RFE pilotes sont détaillés. Enfin la section [1.4] consiste en une revue des principaux
modeles de RFE développés dans la littérature.

Chapitre [2] - [Modélisation d’'un RFE industriel alimenté par de Ia biomasse :
Dans ce chapitre un modele simplifié de RFE industriel est présenté. Une des hypotheses
est que I’équilibre thermodynamique est atteint en sortie de réacteur. Les résultats de
ces calculs sont détaillés et discutés. Les gammes de conditions opératoires d'un RFE
industriel autothermique avec des performances optimisées sont finalement proposées.

Chapitre [3] - [Matériel et méthodes| : Ce chapitre est divisé en trois sections. Dans la
section le four a chute utilisé pour réaliser ’étude expérimentale est présenté ainsi
que les dispositifs analytiques et les méthodes expérimentales. Puis les propriétés de la
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biomasse et les conditions opératoires des essais menés sont décrits dans la section 3.2 Ces
conditions opératoires sont en partie définies a ’aide des calculs préliminaires présentés
dans le chapitre 2] Les parameétres étudiés sont la température, 'influence de I'ajout de
H50, de CO5 et de O ainsi que la taille de particule. Enfin le programme GASPAR utilisé
pour modéliser les essais en four a chute est présenté, ainsi que les modifications qui ont
été apportées lors de cette these (Section [3.3).

Chapitre [ - [Etude de la pyrolyse et de la gazéification avec ajout de H,O, de
ICO, et de O, en four a chute|: Dans ce chapitre I'influence de ’'ajout de H,O, de CO,
et de Oy est étudiée entre 800 et 1400 "C a partir d’'une étude expérimentale en four a
chute et de la modélisation de ces essais.

Chapitre [5] - [Etude de I'influence de la taille de particule en four & chute|: Comme
nous l'avons vu la taille de particule est un parametre déterminant pour 'efficacité du
procédé de gazéification en RFE. L’influence de la taille de particule est étudiée avec
deux gammes granulométriques de particules ([315 - 450] et [1120 - 1250] pm) sous gaz
inerte (pyrolyse) et en présence de Oy. Les résultats sont présentés et discutés a I'aide des
résultats du modele.

Chapitre [6] - [Etude de la gazéification en RFE pilote| : Des essais expérimentaux
ont été réalisés dans le RFE pilote de SP-ETC a Pitea. Dans ce chapitre le dispositif et
les résultats expérimentaux sont présentés. Le modele validé en four a chute est ensuite
adapté pour simuler le fonctionnement du RFE pilote.

[Conclusion et perspectives|: Les conclusions de I'ensemble des résultats de ce travail de

these sont rassemblées et quelques perspectives sont proposées concernant la poursuite de
la recherche sur la gazéification de biomasse en RFE.



Chapitre 1

Etat de Part

Ce chapitre est consacré a la présentation de 'état de I’art concernant la gazéification et
la pyrolyse de bois en four a chute et en Réacteur a Flux Entrainé. Dans une premiere partie
les concepts théoriques de base concernant le bois et les phénomenes physico-chimiques liés a
sa pyrolyse et a sa gazéification sont présentés. La deuxieme partie constitue une synthese des
résultats expérimentaux obtenus en four a chute lors d’essais de pyrolyse et de gazéification de
bois a haute température. Le four a chute est en effet le réacteur type utilisé pour 1’étude du
RFE a I’échelle laboratoire. La troisieme partie rassemble les résultats expérimentaux obtenus
dans deux RFE a I’échelle pilote. Enfin, la quatrieme et derniere partie de ce chapitre est
consacrée a la revue bibliographique des principales familles de modéles développés pour simuler
la gazéification de la biomasse en four a chute ou en RFE.

1.1 Concepts fondamentaux concernant la gazéification
de biomasse en RFE

1.1.1 La biomasse lignocellulosique

Dans le domaine de I'énergie le terme "biomasse" désigne généralement ’ensemble de la
matiere organique d’origine végétale ou animale. Les biocarburants de 2°™¢ génération sont fa-
briqués a partir de la biomasse dite lignocellulosique qui rassemble divers matériaux comme le
bois, la paille ou les taillis. C’est ce type de biomasse, et plus particulierement le bois, qui nous
intéresse dans ce travail. Le bois est la partie morte d’'un arbre. C’est un matériau complexe
constitué de fibres qui assurent la conduction de la seve des racines aux feuilles ainsi que le
maintien mécanique de la plante. On distingue généralement les bois doux (résineux) des bois
durs (feuillus) qui ont souvent une densité plus élevée et possedent des vaisseaux qui sont des
cellules plus larges que les fibres. La figure représente schématiquement le bois a différentes
échelles de grandeur.

A T’échelle moléculaire, le bois est composé de trois polymeres :

e la cellulose (40 - 50 % en masse) est un polymere de glucose de formule générale (Cs H1¢Os),,
avec un degré de polymérisation n de 'ordre de 10000 ;

e les hémicelluloses (20 - 35 % en masse) sont des polymeres branchés ayant un degré de
polymérisation de I'ordre de 50 a 200, constitués de différents sucres comme le xylose, le
glucose, le mannose, le galactose ou ’arabinose ;
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FIGURE 1.1 — Structure du bois de 1’échelle macroscopique a ’échelle moléculaire (Chen!|[2009)

e la lignine (20 - 35 % en masse) est un ensemble de polymeres tri-dimensionnels complexes ;
elle permet de rigidifier les cellules de bois entre elles.
Ces polymeres forment les membranes des cellules de bois. Les chaines de cellulose forment les
microfibrilles et leur cohésion est assurée par les hémicelluloses et la lignine (figure [1.2]).

Fuseau de microfibrilles

FIGURE 1.2 — Représentation schématique du role de chaque polymere constitutif du bois
(Murphy et McCarthy|2005)

Le bois contient aussi des extractibles (2 - 4 %m) qui sont des molécules organiques pouvant
étre extraites par solvatation (tanins, résines, huiles aromatiques etc.). Ce ne sont pas des
éléments structuraux du bois mais ils contribuent a lui donner certaines propriétés comme la
couleur, 'aréme ou la résistance a la dégradation. Enfin, différentes especes inorganiques sont
aussi présentes dans la biomasse (< 3 %m) et forment ce que I'on appelle les cendres. Les
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principaux inorganiques dans le bois sont le calcium, le potassium, le silicium et le magnésium.
Le bois contient aussi une grande quantité d’eau. Ainsi, le bois brut contient a peu pres 50 % en
masse d’humidité. Apreés un séchage naturel, ’humidité peut diminuer jusqu’a environ 20 % en
masse en fonction des conditions de stockage. Comme le montre le tableau la composition
élémentaire du bois varie assez peu en fonction des essences. Ces moyennes ont été calculées a
partir des données de la base phyllis2 en sélectionnant les analyses du bois de hétre, de bouleau,
de sapin, de pin, d’épicéa, de chéne, de peuplier et de saule. L’incertitude donnée ici correspond
a I'écart-type.

%m, daf
C 50,4 +2.0
H 6.2 +0.4
0 43.1 4923
N 0,29 40,4
S 0,06 40,11

Tableau 1.1 — Composition élémentaire moyenne du bois. Moyenne réalisée sur 315 échantillons
de bois issus de la base de donnée phyllis2 (https://www.ecn.nl/phyllis2)

1.1.2 La pyrolyse de la biomasse

La pyrolyse est le processus de dégradation thermique de la biomasse lors de I’'augmentation

de la température. Celle-ci a lieu a partir d’environ 300 “C. Les produits de réaction sont classi-
quement répartis en trois groupes principaux : les gaz incondensables, les espéces condensables
- especes organiques et vapeur d’eau - et le char qui est le résidu solide.
Les rendements de ces produits et leur composition varient en fonction de la température et de
la vitesse de chauffe. La phase gaz est généralement composée de CO, CO,, Hy, CHy et d’hydro-
carbures légers C, — C3. Les espéces condensables organiques sont souvent appelées goudrons.
Cependant il est intéressant de noter qu’il existe différentes définitions du terme "goudron" dans
la littérature (Kiel et al.[2004). Dans notre travail, sera appelée goudron toute espéce organique
de masse molaire strictement supérieure a celle du benzene. Le benzene et les especes de masse
molaire inférieure seront considérées comme des gaz. Le char est principalement composé de
carbone mais il contient toujours de I’hydrogene, de 'oxygene et des especes inorganiques ; sa
composition varie en fonction de 'avancement et des conditions de pyrolyse. Les rendements
en gaz, condensables et char lors de la pyrolyse de bois dans différentes conditions opératoires
sont présentés sur la figure [1.3]

Cette figure montre que la température et la vitesse de chauffe de la biomasse ont une
influence majeure sur les rendements en différents types de produits. On peut noter que dans
les conditions typiques d'une RFE (T > 1000 °C et vitesse de chauffe rapide) on aura tendance
a favoriser la formation de gaz au détriment du char et des condensables.

On sait aussi que la taille et la masse volumique des particules diminuent lorsque ’avance-
ment de la réaction de pyrolyse augmente. Ainsi, (Chen| (2009) a mesuré une diminution de la
densité de 700 & 200 kg.m™3 et un rétrécissement de la taille de particule d'un facteur de 0,7


https://www.ecn.nl/phyllis2
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FIGURE 1.3 — Rendements en gaz (a), condensables (b) et char (c¢) en conditions de pyrolyse
lente ou rapide en fonction de la température (Di Blasi |[2009)

lors de la pyrolyse de particules de hétre en four a chute entre 800 et 950 “C.

Il est important d’avoir a 'esprit que la pyrolyse peut avoir lieu dans différents régimes
de réaction. La chaleur est apportée a la particule par transferts convectifs et radiatifs et se
propage dans la particule par transferts conductifs dans le solide et convectifs dans les pores.
La comparaison de la vitesse des transferts thermiques dans la particule avec la cinétique
intrinseque de la réaction de pyrolyse permet de définir différents régimes de réaction qui
dépendent entre autres, des propriétés du solide, de la cinétique intrinseque de pyrolyse, du
réacteur utilisé et des conditions opératoires. Ces différents régimes sont :

e le régime chimique :

e le régime intermédiaire

le processus limitant est la cinétique de pyrolyse. Dans ce cas toute

la particule est a la méme température et la réaction de pyrolyse a lieu partout dans la
particule ;
e le régime thermique : les transferts de chaleur sont plus lents que la cinétique de pyrolyse.
La réaction a lieu des que le solide atteint une température suffisante pour que la biomasse
se pyrolyse. La réaction de pyrolyse a alors lieu dans une couche réactive ;

. les deux phénomenes ont des cinétiques du méme ordre de
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grandeur. Ils ont tout les deux une influence sur la cinétique apparente de la pyrolyse.

Cette analyse des temps caractéristiques a été, entre autres, réalisée par Septien (2011). Il
montre que pour des particules de bois de 350 um entre 1000 et 1400 “C la pyrolyse a lieu en
régime intermédiaire. Par contre pour des particules de 800 pm la pyrolyse se déroule en régime
thermique a partir de 1200 °C.

1.1.3 Les réactions en phase gaz

Comme nous 'avons vu, des goudrons et des gaz sont libérés par la particule lors de la
pyrolyse. Ces especes se trouvent a 1’état gazeux dans le réacteur et vont réagir en fonction de
I’atmosphere réactive et de la température. Les principales familles de réactions susceptibles
d’avoir lieu en phase gaz sont présentées dans cette partie.

Les réactions de craquage thermique

Les hydrocarbures produits lors de la pyrolyse peuvent subir des réactions de craquage
thermique qui conduisent a la production de molécules plus petites. Certaines liaisons C-C ou

C-H sont cassées sous l'effet de la chaleur pour former de plus petites molécules d’hydrocarbures,
des hydrocarbures insaturés et du dihydrogene (Equations et .

CoH,, — CyH, + C,H, (1.1)

C,H,, — C,H, + H, (1.2)

Le craquage des goudrons les plus lourds qui sont produits lors de la pyrolyse commence
aux alentours de 500 ‘C (Bitowft et al.|/1989, Fagbemi et al| 2001, |Zhang et al|[2009)), alors
que les molécules plus légeres sont généralement craquées a plus haute température : au-dela
de 700 °C pour le propane (Choudhary et al.|[1998) et de 1200 °C pour le méthane (Abanades
et al[2011)).

Les réactions de reformage

En présence de vapeur d’eau ou de dioxyde de carbone les goudrons et les hydrocarbures
légers peuvent réagir selon les réactions de reformage [I.3] et [L.4]

C\ Hypy + nHy0 — nCO + (n n Z‘) H, (1.3)

CyHy + nCOy — 2000 + %Hg (1.4)

Sans catalyseur, ces réactions ont une influence significative sur la destruction des goudrons
produits lors de la pyrolyse au-dela d’environ 800 “C (Wang et al|2009, Watanabe et al.[2012).
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Les réactions de combustion et d’oxydation partielle

Dans un réacteur de gazéification il est possible d’injecter de l'oxygene afin d’apporter
I'énergie par combustion d'une partie du combustible (réacteur autothermique). Dans ce cas
les gaz peuvent étre briilés partiellement ou complétement selon les réactions [1.5] et [1.0]

cmm&+@+?-90rww@+g&o (1.5)
z

Pour caractériser les conditions de combustion on utilise le facteur d’exces d’oxygene A, défini
comme le rapport entre la quantité d’oxygene injectée dans le réacteur et la quantité d’oxygene
nécessaire et suffisante pour briiler completement le combustible. Lorsque A est inférieur a 1, le
systeme est en défaut d’oxygene et lorsqu’il est supérieur a 1 il est en exces d’oxygene. A peut
s’exprimer selon 1'équation [1.7]

)\ _ QOQ—’ZH _ QOQ—in
m !
QOg—stoech QCnHmOz—i'ﬂ (TL —+ T 5)
Avec Qo,—in €t Qc,H,,0,—in, les débits molaires en entrée du réacteur respectivement du

dioxygene et du combustible et n, m et [ la composition molaire en C, H et O d’une mole de
combustible.

(1.7)

La réaction de gaz a ’eau : Water-Gas-Shift (WGS)

La réaction dite de Water-Gas-Shift met en jeu la vapeur d’eau et le monoxyde de car-
bone qui forment du dihydrogene et du dioxyde de carbone (Equation . Cette réaction est
réversible et légérement exothermique (A, H® = —42 kJ.mol™!).

HyO +CO = COy + Hy (1.8)

Cette réaction est 'une des plus importantes en phase gaz dans les gazéifieurs. A haute
température la vitesse de cette réaction devient significative sans catalyseur (Tingey|/1966). Sa
constante d’équilibre peut étre calculée & partir de la corrélation (Callaghan|[2006]).

2180, 6

log(K.,) = —2,4198 + 0, 00038557 + (1.9)

La constante d’équilibre de la réaction de WGS est tracée en fonction de la température sur
la figure [1.4]

On peut voir que pour des températures inférieures a 800 °C la réaction est favorisée dans
le sens direct - production de CO4 et de Hy - et qu’inversement elle est favorisée dans le sens
indirect - production de CO et de H,O - pour des températures supérieures a 800 °C.

1.1.4 La formation des suies

Les suies sont des particules solides principalement constituées de carbone, qui peuvent
se former a partir de 1000 °C par polymérisation de différents précurseurs en phase gaz. Ces
précurseurs sont des hydrocarbures polyaromatiques ou d’autres hydrocarbures plus légers tel
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F1GURE 1.4 — Constante d’équilibre de la réaction de WGS en fonction de la température selon
la corrélation de |Callaghan| (2006])

que le toluene, le benzene ou l'acétyleéne (Bockhorn|[1994). Une représentation schématique de
la formation de suies dans un mélange homogene est présentée sur la figure [1.5]
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FIGURE 1.5 — Schéma de principe de la formation de suies (Bockhorn!|[1994))

La formation des suies a lieu en plusieurs étapes. Tout d’abord les précurseurs réagissent
entre eux et polymérisent jusqu’a former de petites particules solides, les nuclei. Aprées la nucléa-
tion, les particules solides grossissent selon deux mécanismes principaux que sont la coalescence
des petites particules solides et la croissance a leur surface par réaction avec des réactifs gazeux
comme l'acétyléene (Figure a)). Les particules de suies forment ensuite des agglomérats tels

que représentés sur la photo donnée en figure b).
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FIGURE 1.6 — Photographies a) d’une particule de suies produite en RFE (Wiinikka et al.
2014) et b) d'un agglomérat de plusieurs particules de suies formé dans une flamme (Dobbins
et Subramaniasivam,|1994)

Le rendement en suies dépend fortement de la température et du rapport C/O du gaz réactif.
La figure présente les rendements en suies en fonction du rapport C/O du gaz réactif et de
la température dans une flamme d’éthylene.

FIGURE 1.7 — Production de suies en fonction de la température et du ratio C/O pour une
flamme d’éthyléne & pression atmosphérique (Bohm et al.|[1989)

On peut voir que le rendement en suies est favorisé entre 1200 et 1800 “C. Il atteint un
maximum a environ 1400 °C. En dessous de 1200 °C, les précurseurs radicalaires nécessaires
sont tres peu produits. Au-dela de 1800 °C, les précurseurs de suies sont rapidement craqués
ou oxydés. On observe aussi que moins il y a d’oxygene (ratio C/O plus élevé) plus on est
susceptible de produire des suies, ce qui s’explique aussi par les réactions d’oxydation des
suies qui sont alors défavorisées. Dans un RFE on se situe précisément dans des domaines de



1.1. CONCEPTS FONDAMENTAUX CONCERNANT LA GAZEIFICATION DE
BIOMASSE EN RFE 17

température et de ratio C/O favorables a la production de suies. On peut également noter que
I’augmentation de la pression a tendance a favoriser le formation de suies (Bohm et al.[{1989,
Roth 2006).

1.1.5 La gazéification du char et des suies

Le char est le résidu solide issu de la biomasse, produit lors de la pyrolyse. Comme nous
I’avons mentionné il est majoritairement composé de carbone, et, comme les suies, il peut étre
gazéifié par la vapeur d’eau et le dioxyde de carbone présents dans I’atmosphere. Les réactions
hétérogenes de gazéification du carbone sont données par les équations [I.10]et [I.11] Les vitesses
de ces réactions sont significatives a partir d’environ 800 °C (Di Blasi 2009, \Guizani et al. 2013,
Septien et al|[2014) et la gazéification par la vapeur d’eau est plus rapide que par le COq
(D1 Blasi|2009)).

C + CO, — 2CO (1.11)

Le char et les suies peuvent aussi étre partiellement ou complétement brulés par 'oxygene

injecté (Réactions et [1.13)).

C+ ;02 — CO (1.12)

Les particules de char sont généralement trés poreuses et les réactions hétérogenes de ga-
zéification ont lieu a la surface de ces porosités. Les réactifs gazeux doivent donc migrer de la
phase gaz extérieure jusque dans les pores de la particule et réagir a la surface. On peut décrire
le processus global de réaction en 7 étapes physiques ou chimiques présentées sur la figure [I.8

(/

S - . il
cinétique physique cinétique chimique

FIGURE 1.8 — Schéma de principe représentant les différentes étapes de de la réaction de gazéi-
fication (Scacchi et al.|[1996)

1. Diffusion externe du réactif (H,O, CO2, O3) de 'environnement vers la particule a travers
la couche limite ;
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Diffusion interne des réactifs dans les pores de la particule;
Adsorption des réactifs a la surface du solide carboné;
Réaction de surface;

Désorption des produits de réaction ;

Diffusion interne des produits dans les pores de la particule;

NGt W

. Diffusion externe des produits de la particule vers I’environnement gazeux au travers de
la couche limite.

Comme pour la pyrolyse on peut identifier différents régimes de réaction. Dans le réacteur
de gazéification, la particule de char ou de suie est déja a la température du réacteur puisqu’elle
vient de subir une réaction de pyrolyse pour le char ou de se former a haute température pour
les suies. On néglige donc les limitations au transfert de chaleur dans les particules. On peut
alors identifier trois régimes de réaction différents :

e un régime chimique contrélé par la cinétique chimique de la réaction de gazéification
(Etapes 3, 4 et 5). La cinétique apparente est alors égale a la cinétique intrinseque de la
réaction de gazéification ;

e un régime controlé par les transferts de matiere internes (Etapes 2 et 6) ou externes
(Etapes 1 et 7). La cinétique apparente de gazéification est alors plus lente que la cinétique
intrinseque de la réaction de gazéification ;

e un régime intermédiaire dans lequel les cinétiques de transfert de matiere et la cinétique
chimique sont comparables.

Septien (2011) a aussi réalisé une analyse des temps caractéristiques pour la gazéification
du char en présence de vapeur d’eau. Il obtient qu’en présence de 25 %vol de vapeur d’eau la
réaction de gazéification de particules de char inférieure a 500 ym a lieu en régime chimique
jusqu’a 1400 °C car les transferts de matiere sont suffisamment rapides. Par contre en présence
d’une plus faible concentration de vapeur d’eau de 1 %vol la gazéification a lieu en régime
intermédiaire au-dela de 1000 “C environ.

1.1.6 Comportement des espéeces inorganiques

Les espéces inorganiques sont minoritaires dans le bois, mais leur présence peut avoir une
influence sur la gazéification de biomasse en RFE. La composition des principales espéces dans
le bois est donnée a titre indicatif dans le tableau [I.2] Ces moyennes ont été calculées a partir
des données de la base phyllis2 en sélectionnant les analyses du bois de hétre, de bouleau, de
sapin, de pin, d’épicéa, de chéne, de peuplier et de saule.

Composition en especes inorganiques (mg/kg db)
Cl K Na Ca Si Mg Fe P Mn
306 1772 115 4898 806 467 176 447 138

Tableau 1.2 — Composition moyenne des principales especes inorganiques du bois. Moyenne
réalisée sur 315 échantillons de bois issus de la base de donnée phyllis2 (https://www.ecn.nl/
phyllis2)

On peut voir que les principales especes inorganiques sont le calcium, le potassium, le sili-
cium, le magnésium et le phosphore.


https://www.ecn.nl/phyllis2
https://www.ecn.nl/phyllis2
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Comme nous 'avons déja vu dans I'introduction, une partie des especes inorganiques peut
se dévolatiliser puis se condenser sur les parois du réacteur pour former une couche de cendres
liquides, appelée "slag". Les espeéces inorganiques peuvent aussi jouer un role catalytique ou
inhibiteur sur les réactions de gazéification du char. Ainsi, des especes alcalines comme le
potassium ou le sodium, ou alcalino-terreuses comme le calcium et le magnésium sont connues
pour étre de bons catalyseurs des réactions de gazéification et de combustion du char. Les revues
de Di Blasi (2009) et de Nzihou et al| (2013) sont particulierement intéressantes sur le sujet.
Pour mettre en évidence cette activité catalytique, certains auteurs ont lavé des chars produits
par pyrolyse afin d’en éliminer les especes inorganiques, puis ils ont comparé la réactivité de ces
chars avec celle des chars non-lavés. Mitsuoka et al. (2011) ont ainsi mis en évidence le fait que
le calcium et le potassium présents dans le char de hétre avaient une influence sur la cinétique
de gazéification du char par le CO,. [Zhang et al. (2008) ont également mis en évidence effet
catalytique du potassium, du sodium et du calcium, et ont de plus montré que le calcium avait
une activité catalytique plus faible que le sodium et le potassium. Ils ont aussi montré que la
présence de silicium diminuait I'influence des especes alcalines en formant des silicates alcalins
n’ayant aucune influence catalytique. Les métaux alcalins peuvent aussi catalyser des réactions
de polymérisation des goudrons et favoriser la production de suies (Di Blasi/2009).

1.1.7 Résumé des phénomenes pouvant avoir lieu lors de la gazéifi-
cation de biomasse dans un RFE

Le schéma de principe présenté dans la figure résume et met en relation les différents
phénomenes et réactions précédemment présentés qui peuvent avoir lieu dans un RFE lors de
la gazéification de particules de biomasse.

Lors de l'introduction de la biomasse dans un RFE les particules vont tout d’abord étre
séchées, puis elles vont se pyrolyser et former du char, des gaz, de 'eau et des goudrons.
Différentes réactions vont alors se produire en parallele :

e une partie des goudrons et certains gaz peuvent réagir et produire des suies;

e une partie des goudrons et du gaz va subir un ensemble complexe de réactions en phase
gaz (WGS, craquage, reformage, combustion etc.) dépendant des oxydants injectés en
entrée du réacteur ou produits lors de la pyrolyse (Oz, HoO, COs);

e les produits solides carbonés sont susceptibles de subir des réactions hétérogenes de ga-
zéification et de combustion.

Nous avons maintenant une idée globale des réactions et des phénomenes susceptibles d’avoir
lieu dans un RFE. Nous allons a présent nous intéresser aux résultats expérimentaux disponibles
dans la littérature concernant I’étude a ’échelle laboratoire de la pyrolyse et de la gazéification
en RFE. C’est I'objet de la section
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FIGURE 1.9 — Schéma de principe rassemblant les principaux phénomenes et réactions pouvant
avoir lieu lors de la gazéification de biomasse dans un RFE

1.2 Etudes expérimentales en four a chute

Le four a chute est un dispositif couramment utilisé pour I'’étude du RFE a I’échelle du
laboratoire. Il permet en effet de reproduire des conditions opératoires proches de celles d’un
RFE. Nous présenterons tout d’abord le principe de fonctionnement d’un four a chute, puis
nous discuterons les différents résultats expérimentaux disponibles dans la littérature concer-
nant 'étude de la pyrolyse et de la gazéification de la biomasse. Etant donné que le RFE
est un réacteur qui fonctionne a haute température, seules les études concernant la pyrolyse
ou la gazéification de biomasse lignocellulosique a des températures supérieures a 800 “C sont
présentées.

1.2.1 Caractéristiques du four a chute

Le four a chute désigne un dispositif expérimental générique qui permet entre autre de
réaliser des expériences de pyrolyse, gazéification ou combustion de combustible. Il est possible
de controler différents parametres tels que la température, le temps de séjour du gaz ou la
composition de I'atmosphere. La figure [I.10] présente le schéma du four a chute utilisé par
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Zanzi et al.|(2002).
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FIGURE 1.10 — Four a chute utilisé par Zanzi et al. (2002)

La biomasse est injectée en haut du réacteur avec un flux gazeux qui peut étre inerte (No,
Ar) ou réactif (air, vapeur d’eau, dioxyde de carbone). Le réacteur est allothermique; il est
généralement chauffé par un ou plusieurs fours électriques. Les parois du réacteur sont en ma-
tériau réfractaire. En entrant dans le réacteur, les réactifs sont soumis a un fort flux d’énergie.
Les particules vont alors se pyrolyser et, en fonction des conditions opératoires, les différentes
réactions présentées dans la section [1.1| peuvent avoir lieu : réactions en phase gaz, production
de suies, gazéification du solide carboné. En sortie du four a chute, les produits de réactions
sont échantillonnés et analysés (gaz, goudrons, char et suies).

Les fours a chute qui ont été utilisés pour I'étude de la pyrolyse et de la gazéification de
la biomasse possedent tous leurs spécificités. Leurs principales caractéristiques sont présentées
dans le tableau [L3l

1.2.2 Etudes expérimentales de la pyrolyse en four & chute

Notons bien que nous appelons "pyrolyse', la dégradation de la biomasse sous atmosphére
inerte quelle que soit la température et le temps de séjour des particules. Les principaux pa-
rametres étudiés dans la littérature concernant la pyrolyse de biomasse en four a chute sont
la nature de la biomasse, la taille de particule, le temps de passage des gaz et la température.
En effet, dans une perspective du développement de filieres de valorisation des bioressources,
I'utilisation d’une large gamme de biomasses allant du bois aux résidus agricoles présente un in-
térét évident. Comme nous I’avons mentionné, la taille de particule est un parametre crucial du
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Dimensions | Température de Débit de .
. . Systeme de es
(Longueur fonctionnement biomasse et Références
Diametre) (°C) (g.min™1) chatiiage
L=29m 800 - 1000 4 dlectri Zanzi et al) 2002
D — 4 cm - ~ électrique (anéle oi. ) |
(Chen 2009, Couhert
et al.[2009, |Dupont
L=12m , . 20006, Dupont et al.
D=75cm 800 - 1400 0,5-1,3 électrique 5008, Septien 2011,
Septien et al.[2012;
2013))
L=12m ) : (Hernandez et al.
D=6 cm 750 - 1200 10 - 30 électrique 5013 2010)
L=18m , . (Li et al|2004) Wei
D=2 cm 500 - 800 4-6 électrique ¢t al]2007: [2006)
L=2m , . (Qin/ 2012, Qin et al.
D=8 cm 1000 - 1400 6-16 électrique 2012alh)
L=19m brilleur au | (Sun et al|2010, Zhao
D =10 cm 700 - 1000 ~ 10 propane et al.|2009; [2010)
L=0,6m o —K
D= 48 cm 800 - 1200 ~ 6 électrique (Yu et al. 2913) ]
L =0,954 m , . (Zhang et al.[ 2006}
D=5 cm 600 - 1400 1-1,2 électrique 2010)
L=1lm 1000 - 1400 1-2 dlectri Zhou et al|2009
D — 4 cm - - électrique (Zhou et al. )
L=16m 900 - 1450 0,2-0,6 Slectri F t al|2015
D — 5 em - 2-0, électrique (Farrow et al. )
L=2m 600 - 1000 2-6 Slectri Newalkar et al.|[2014
D =76 cm - - électrique (Newalkar et al. )
L=2m , . .
D=72cm 1000 - 1300 nc électrique (Ueki et al.|2010)

Tableau 1.3 — Caractéristiques de différents fours a chute

point de vue du procédé puisque le cotit de broyage diminue notablement avec 'augmentation
de la taille de particule (Mani et al.[2004)). Enfin I’étude de I'influence du temps de passage et
de la température sont des parametres déterminants concernant les choix de dimensionnement
des réacteurs. Nous avons donc choisi d’analyser les résultats des études sur la pyrolyse en four
a chute selon ces 4 parametres.

Influence de la nature de la biomasse

Nous avons séparé les différentes biomasses étudiées dans la littérature en deux familles :
e les bois : le hétre (Chen [2009)), le bouleau (Zanzi et al.2002), le pin (Wei et al.2006), un
mélange épicéa-pin (Dupont et al.||2008)) et le cypres hinoki (Zhang et al.2000]) ;
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e les biomasses agricoles : les coques de noix (Sun et al.[2010)), les tiges de tabac (Wei et al.
2006), la paille de légumineuse (Li et al|2004, [Wei et al][2006), la paille de mais (Zanzi
et al][2002)), les granulés de paille de mais (Zanzi et al|[2002), la balle de riz (Sun et al.
2010)), les déchets d’olive (Zanzi et al|2002) et les noyaux d’abricot (Li et al][2004, Wei

et al.l{2000]).

Les compositions élémentaires CHO et les analyses immédiates de ces biomasses sont don-

nées dans les figures et [1.12]
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FI1GURE 1.11 — Compositions CHO des biomasses étudiées

Les compositions en carbone, hydrogene et oxygene varient respectivement de 40,9 a 52,7
%m, 5,0 a 7,2 %m et 40,9 & 54,1 %m. On peut remarquer que les compositions des différentes
essences de bois varient moins et sont relativement similaires : %C = [48,7 - 51], %H = [5,6
- 6,7], %0 = [42,8 - 45,7]. Concernant les analyses immédiates on constate que toutes ces
biomasses sont composées majoritairement de matiere volatile (65,9 - 89,3 %m) et que deux
biomasses se démarquent avec des taux de cendres supérieurs a 10 %m (tiges de tabac et balles
de riz). L’analyse de certaines biomasses n’est pas disponible et on peut aussi s’attendre & des
taux de cendres plus élevés pour la paille de mais.

Les conditions des essais présentés par la suite sont données dans le tableau La tempé-
rature de 800 “C a été choisie car c¢’est la température la plus largement étudiée.

On peut noter que les autres parametres majeurs que sont la taille de particule et le temps
de séjour ne sont pas trés homogenes et varient de 100 a 900 ym et de moins de 2 s a 4,5
s respectivement. Ces parametres seront discutés par la suite. Les rendements en gaz sec et
en char pour des essais de pyrolyse & 800 °C sont présentés dans la figure [I.13| Les espeéces
considérées dans le rendement en gaz sec sont le CO, COo, Hy, CHy, CoHy, CoHy, CoHg, C3Hg
et CgHg en fonction des données disponibles dans les publications.
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FIGURE 1.12 — Analyses ultimes des biomasses étudiées

) Taille de Temps de s
Biomasse . passage du gaz Références
particule (pum) s)
Hétre [100 - 313] 3,2 Chen| 2009
Bouleau,
paille de mais, B (Zanzi et al.
granulés de paille de mais [500 — 800] ~ 3,7 2002)
et déchets d’olive
Pin,
ill 1é i
paille de legumineuse, [300 — 450] <2 Wei et al.[2006
tiges de tabac,
noyau d’abricot
A T Dupont et al.
Epicéa-Pin (350 - 430] ~ 3,2 (l__D
’ 2008
Tt 1 Zhang et al
Cypres Hinoki < 500 3-45 5006
Noix, balle de riz < 425 ~ 4.5 Sun et al.|[2010
Paille de légumineuse, [450 - 900] <2 Li et al|2004
noyau d’abricot

Tableau 1.4 — Conditions expérimentales des études sur I'influence de la nature de la biomasse

On observe tout d’abord que certaines biomasses sont nettement moins bien dévolatilisées
(balles de riz, déchets d’olive et noyaux d’abricot). Cela peut s’expliquer par un taux de matieres
volatiles plus faible que les autres biomasses pour la balle de riz (Figure [1.12)) mais pas pour les
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FIGURE 1.13 — Rendements massiques en gaz sec et en char en pyrolyse a 800 “C pour différentes
biomasses

noyaux d’abricot. Wei et al.| (2006)) expliquent cette moins bonne dévolatilisation par une faible
quantité d’inorganiques qui auraient des propriétés catalytiques améliorant la conversion des
goudrons et du char. [Zanzi et al.| (2002)), & 'inverse, avancent que la présence d’inorganiques
aurait pour effet d’augmenter la production de char. Excepté pour ces 3 biomasses, le taux de
dévolatilisation est élevé et le rendement en gaz sec se situe entre 70 et 80 %m de la biomasse
initiale, alors que le rendement en char est inférieur & 15 %m. Les rendements des gaz de
pyrolyse majoritaires sont donnés dans la figure [1.14]

On constate que le CO est le produit majoritaire pour la plupart des biomasses et que le Hy
vient en second. Les rendements en CO et Hy sont relativement proches pour les essences de
bois, a 'exception du Hy pour le pin dans I’étude de Wei et al. (2006). Les rendements en CO4
restent inférieurs & 5 mol.kg™! pour le bois et pour la majorité des biomasses. Il est cependant
difficile de tirer d’autres conclusions générales a partir de ces données analysées uniquement
sous l'angle de la nature de la biomasse. Cela laisse penser que les conditions opératoires, qui
different selon les études, ont aussi une influence significative sur les résultats. De plus, cer-
taines propriétés de la biomasse, telles que la densité ou la porosité, peuvent aussi avoir une
influence sur leur conversion et ne sont pas étudiées et discutées dans la littérature. Une étude
expérimentale en four a chute visant spécifiquement a étudier I'influence de la nature de la
biomasse, basée sur des essais réalisés dans des conditions opératoires identiques, serait donc
tres intéressante. Pour se rapprocher des conditions de fonctionnement d'un RFE, il serait pré-
férable de réaliser les essais a une température supérieure a 1000 °C.

Pour la suite de notre revue bibliographique sur 'influence de la taille de particule et du
temps de passage des gaz, nous utiliserons ’ensemble des résultats récoltés dans la littérature,
quelles que soient les biomasses utilisées. Nous nous limiterons en effet a mettre en évidence une
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FIGURE 1.14 — Rendements de pyrolyse des gaz majoritaires a 800 °C pour différentes biomasses

influence qualitative de ces parametres sur les rendements globaux de conversion de la biomasse.
Les résultats obtenus avec les différents types de bois sont globalement assez proches. Ils seront
utilisés pour tenter de quantifier 'influence de la température sur les rendements en produits
de pyrolyse et de gazéification.

Influence de la taille de particule et du temps de passage des gaz

Avant d’analyser les résultats expérimentaux de la littérature, il nous semble utile de présen-
ter ici quelques considérations théoriques permettant de préciser le lien entre taille de particule
ou temps de passage des gaz et temps de séjour des particules.

La vitesse d’une particule chutant dans un four & chute peut s’écrire selon I'équation [I.14]

Up = Vg + Ugliss (1.14)

v, et vy sont respectivement les vitesses des particules et du gaz par rapport au réacteur et
Vgiiss €st la vitesse de glissement entre les particules et le gaz. Nous allons tout d’abord nous pen-
cher sur I'influence de la taille de particule sur la vitesse de glissement des particules dans le gaz.

Influence de la taille de particule : L’influence de la taille de particule sur sa vitesse et
donc sur son temps de sé¢jour dans le réacteur a été particulierement étudiée par (2009). A
partir de la deuxieme loi de Newton on peut décrire 'accélération du glissement selon 1’équation

110

ﬂwgwﬁ_?+2+ﬁ (1.15)
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%
Avec m,, la masse de la particule, ? la force de pesanteur, X la force d’Archimede et F¥ la
force de frottement de la particule dans ’environnement gazeux. Pour une particule sphérique
on a :

1

my, = pp (67rd2> (1.16)

P=p, (émj‘;) 7 (1.17)
A= —pg (17rdf,) 7 (1.18)

6

Ff) = _Cd (iﬂd;?)) (;pgvgliss> 79”“ (119)

Avec p, et p, les masses volumiques de la particule et du gaz en kg.m ™2, d,, le diametre de la
particule en m, Cy le coefficient de frottement de la particule qui est adimensionnel et 7gli55, le
vecteur unitaire adimensionnel allant dans la direction de 791153. Chen| a utilisé la corrélation
de Turton et Levenspiel (1986), qu’elle a adapté, pour calculer Cy qui dépend du nombre de
Reynolds de particule.

On peut voir que la vitesse de glissement dépend de la taille de particule et de sa masse
volumique. Si I'on consideére la chute d’une particule sans réaction (masse volumique et diametre
constants), I’équation m peut étre simplifiée selon I’équation m

dvgliss (pp B pg) 3 P 1
= — =Cy2 02, 1.20
dt Py g 4 dpp dpvglzss ( )

Chen| a mesuré et calculé la vitesse de glissement de particules de hétre a température
ambiante et a proposé un coefficient correctif dans I’expression du coefficient de frottement C,.
Ses résultats sont présentés sur la figure [1.15

Comme attendu on peut voir que la vitesse de glissement augmente avec la taille de parti-
cule et atteint environ 0,8 m.s~! aprés 0,15 m de chute, pour des particules de 350 ym et 1,4
m.s~! pour des particules de 800 ym. Dans les fours & chute, la vitesse du gaz est généralement
inférieure & 1 m.s™!. La vitesse de glissement est donc une composante non négligeable de la
vitesse de la particule dans le réacteur. Plus la taille de particule est grande, plus son temps de
séjour est court.

Cependant, en conditions réactives la taille et la densité des particules diminuent avec
I'avancement de la réaction de pyrolyse (voir la section . Cela a pour effet de diminuer la
vitesse de glissement et donc d’augmenter le temps de passage des particules par rapport a une
particule non réactive. D’apres ’analyse des temps caractéristiques menée par |Septien| (2011)) la
pyrolyse se déroule en régime intermédiaire pour des températures supérieures a 1000 °C pour
des particules de 350 pum de diametre. Il existe donc des limitations au transfert de chaleur
dans la particule. De ce fait, les particules de plus petites tailles sont chauffées plus rapidement
que les grosses particules, et sont donc plus vite pyrolysées. La densité et le diametre des
petites particules décroissent donc plus rapidement que ceux des grosses particules. La vitesse
de glissement des petites particules va donc diminuer plus rapidement que pour les grosses
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FIGURE 1.15 — Vitesse de glissement calculée et mesurée pour différentes tailles de particule de
hétre en fonction de la distance de chute (Chen|2009)) (points : valeurs expérimentales, traits

fins : valeurs calculées avec la corrélation de Turton et Levenspiel, trait épais : vitesse calculée

avec le facteur correctif de

particules. Les vitesses de chute de particules réactives de différentes tailles ont été calculées
par (2009) et sont présentées dans la figure en fonction de la longueur du réacteur.
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FIGURE 1.16 — Vitesse de chute et temps de séjour calculés pour des particules de hétre de
différentes tailles lors de leur pyrolyse a 800 “C (Chen/2009)

On constate bien que la vitesse des petites particules diminue plus vite que celle des grosses
particules, ce qui accentue la différence de temps de séjour entre les petites et les grosses parti-
cules. Ainsi, la réaction de pyrolyse augmente le temps de séjour des particules par rapport a des
conditions de non réaction, mais ’augmente plus pour les petites particules que pour les grosses.
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Il y a donc un double effet de la taille de particule sur le temps de séjour des particules dans

le réacteur :

e premierement, 'augmentation de la taille de particule augmente la vitesse de glissement
des particules par rapport au gaz, ce qui diminue le temps de passage des particules
(influence physique);

e deuxiemement, la réaction de pyrolyse modifie les propriétés des particules ce qui a pour
conséquence d’augmenter le temps de séjour des particules. Cependant, cette réaction est
limitée par les transferts de chaleur et les petites particules sont pyrolysées plus rapi-
dement. Ceci accentue les différences de temps de séjour du solide dans le réacteur en
fonction de la taille de particule.

Différentes études de la littérature traitent de l'influence de la taille de particule sur la
pyrolyse de biomasse : (Chen! (2009)) et [Septien et al.| (2012) avec du hétre, [Zanzi et al.| (2002)
avec du bouleau et des déchets d’olive et |Wei et al.| (2006) avec du pin et des noyaux d’abricot.
Les conditions expérimentales de ces essais sont réunis dans le tableau [I.5

. Taille de Température Temps de "
Biomasse . . passage du gaz Références
particule (pum) ("C) s)
Bouleau et (Zanzi et al.
déchets d’olive [500 - 1000} 800 - 1000 3-4 2002)
Pin et X
noyau d’abricot [0 - 1200] 800 <2 (Wei et le. 2006])
Hétre [100 - 900] 800 - 950 ~ 3,2 (Chen|2009))
. (Septien et al.
Hétre [315 - 900] 1000 4,3 2012)

Tableau 1.5 — Conditions expérimentales des études sur I'influence de la taille de particule

Les temps de passage du gaz sont similaires et supérieurs a 3 s a part dans 1’étude de |Wei
et al. (2006) pour laquelle le temps de séjour des gaz est inférieur a 2 s. Les rendements en char
et en gaz sec sont donnés en fonction de la taille de particule a 800 "C dans les figures a)
et b) respectivement. Les barres associées a chaque point représentent 1’étendue de la gamme
granulométrique.

On peut voir que le rendement en char augmente brusquement avec la taille de particule
a partir d’environ 500 um avec du pin et du hétre, et a partir de 200 um avec des noyaux
d’abricot. Cette tendance est visible a I'inverse dans I’évolution des rendements en gaz sec qui
diminuent rapidement au-dela de ces tailles de particule. Cela signifie que lorsque la taille de
particule augmente, ’avancement de la réaction de pyrolyse diminue. De fait, le temps de sé-
jour des particules est plus court pour les grosses particules que pour les petites. A partir d’une
certaine taille de particule le temps de séjour est donc trop court pour que les particules se
pyrolysent completement.
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FIGURE 1.18 — Rendements en char et en gaz sec lors de la pyrolyse a 950 et 1000 °C en fonction

de la taille de particule

On observe que ces rendements sont moins sensibles a la variation de taille de particule a
ces températures qu’a 800 °C. En effet, la température plus élevée du réacteur intensifie les
transferts de chaleur dans la particule et donc la cinétique apparente de la réaction de pyrolyse.
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Le temps de séjour des grosses particules est donc plus long et elles sont plus pyrolysées a 1000
°C qu’a 800 “C.

Influence du temps de passage du gaz : L’influence du temps de passage du gaz a été
étudiée par |Chen (2009) et Septien (2011) avec du hétre et par|Sun et al.|(2010) avec des coques
de noix et des balles de riz en conditions de pyrolyse. Comme on I’a vu, le temps de séjour des
particules dépend aussi du temps de passage du gaz dans le réacteur (Equation . Dans les
essais présentés, le temps de séjour des particules varie donc en méme temps que celui du gaz.
Les conditions opératoires de ces essais sont données dans le tableau

. Temps de. sejout Taille de Température J o
Biomasse des particules . . Références
(s) particule (pm) (°C)
Hétre 1,1 - 3,2] [100 - 313] 800 - 1000 (Chen72009)
Hétre [2 - 4] [315 - 450] 800 - 1000 (Septien|2011)
Noix et - — |
balle de riz [0,9 - 2,2] < 425 800 - 1000 (Sun et al.|{2010)

Tableau 1.6 — Conditions expérimentales des études sur I'influence du temps de passage du gaz

La vitesse du gaz dans ces essais variant entre 0,3 et 1 m.s™!, elle n’est pas négligeable par
rapport a la vitesse de glissement des particules qui varie de 0,1 & 0,5 m.s~! dans les essais de
Chenl Le temps de séjour des particules dépend donc du temps de passage du gaz, mais aussi
de la taille de particule et de la température du réacteur. Les rendements en solide (char +
cendres) a 800 “C (jaune) et 1000 “C (rouge) sont présentés sur la figure [I.19]

Le rendement en solide atteint son minimum et se stabilise apres 1 a 1.5 s de temps de
passage du gaz a 800 °C, et apres moins d'une seconde au-dela de 1000 °C. Cela veut dire que
le temps de séjour des particules est suffisant pour que la pyrolyse soit complete. On peut donc
dire qu'avec des particules de hétre inférieures a 425 pm, la pyrolyse est complete pour un
temps de passage du gaz d’environ 1 s.

Influence de la température

La température est sans doute le parametre qui a le plus d’influence sur les produits de
pyrolyse en four a chute. Dans cette partie nous nous limiterons a I’étude d’essais réalisés
avec différentes essences de bois pour des tailles de particules relativement faibles et des temps
de passage de gaz suffisants pour que la réaction de pyrolyse soit complete. Les conditions
opératoires des essais présentés sont données dans le tableau

Les tailles de particules sont inférieures a 500 um a part pour les essais de Zanzi et al.
(2002)) et les temps de passage du gaz sont supérieurs & 2 s hormis pour les essais de Wei
et al.|(2006). D’apres les résultats présentés précédemment, la pyrolyse semble étre complete
pour tous ces essais. Les rendements en gaz et en char sont donnés dans les figures a)
et b). Pour permettre une meilleure lisibilité des tendances observées une courbe de tendance
suivant un polynéme de degré 3 a été tracée (courbe noire en pointillé). Cette courbe n’a pas
de signification physique particuliere.
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FIGURE 1.19 — Rendements en solide (char + cendres) de la biomasse en fonction du temps de
passage du gaz a 800 °‘C (jaune) et 1000 “C (rouge)

. Température Taille de Temps de .
Biomasse . . passage du gaz Références
("C) particule (um) (s)
L (Dupont et al] |
Pin - épicéa [800 - 1000] [355 - 530] 3,2 2008)
Hétre [800 - 950] [100 - 313] ~ 3,2 (Chen/2009))
. (Septien et al.
Hotre [1000 - 1400] (313 - 450] 43 SE]
Cypres Hinoki (600 - 1400] < 500 3 - 4,5] (Zhang et al
2006)
Boul 300 - 1000] 500 - 1000] >3 (Zani et al.
ouleau - - 2002)
Pin (500 - 800] 300 — 450] <2 (Wei et all[2006)
R (Qin et al.
Hétre 1400 < 500 2,6 2012a)

Tableau 1.7 — Conditions expérimentales des études concernant I'influence de la température
sur la pyrolyse

Le rendement en char diminue rapidement entre 500 et 800 °C et atteint des rendements aux
alentours de 2 %m a 1400 “C. La diminution du rendement en char s’explique par la température
de réaction mais aussi par des réactions de gazéification avec la vapeur d’eau et le dioxyde de
carbone dégagés lors de la pyrolyse, la vitesse de ces réactions augmentant avec la température.
Le rendement en gaz sec augmente rapidement entre 500 et 800 "C. Au-dela de 800 °C tous
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FIGURE 1.20 — Rendements en char et en gaz sec en fonction de la température de pyrolyse (la
ligne en pointillés est une courbe de tendance suivant un polynéme de degré 3)

les résultats ne suivent pas les mémes tendances, mais il semble qu’il y ait globalement une
stagnation du rendement en gaz sec entre 70 et 80 %m. Cette stagnation s’explique par la
production de suies a partir de 1000 °C (Qin et al.[2012a) Zhang et al.|[2006).

Les rendements des principaux gaz (CO, COs, Hy et HyO) sont présentés dans les figures
1.21]a), b), ¢) et d) en fonction de la température.

Les rendements en dihydrogene et en monoxyde de carbone augmentent avec la tempéra-
ture alors que le rendement en vapeur d’eau diminue. L’évolution du rendement en dioxyde de
carbone avec la température n’est pas la méme dans toutes les études. Cependant, ce rende-
ment est toujours inférieur & 5 mol.kg™! et semble globalement diminuer entre 1200 et 1400
°C. L’augmentation du rendement en H, avec la température s’explique par les réactions de
déshydrogénation des goudrons et des hydrocarbures gazeux ainsi que par les réactions de ga-
zéification du char qui sont favorisées par 'augmentation de la température (Zhang et al.[2006]).
Pour [Wei et al.| (2006 I'augmentation du rendement en CO entre 500 et 800 ‘C est di a la
décomposition des fonctions hydroxyle, éther et carbonyle des polymeres constitutifs du bois.
L’augmentation a plus haute température s’explique quant a elle par les réactions de gazéifica-
tion du char et éventuellement de reformage d’hydrocarbures. La décroissance des rendements
en dioxyde de carbone et en vapeur d’eau peut s’expliquer par les réactions de gazéification du
char, les réactions de reformage et par la réaction de gaz a l'eau.

Les rendements en hydrocarbures légers (CHy, CoHs, CoHy et CyHg) et en benzéne sont
donnés dans les figures a), b), ¢), d) et e) en fonction de la température.

Le méthane est I'hydrocarbure léger le plus abondant. Son maximum de production est
atteint entre 800 et 1000 °C, et il n’est presque plus produit & 1400 °C (~ 0,3 mol.kg™').
L’acétylene atteint son maximum de production aux alentours de 1000 °C et n’est pas toujours
détecté a 1400 °C. Le maximum de production de I’éthylene est atteint autour de 800 °C, et il
n’est plus présent a partir de 1200 °C. Le CyHs et le CoHy sont produits dans des proportions
semblables. La production d’éthane est plus faible ; elle atteint sont maximum entre 600 et 800
°C et est nulle a partir de 1000 °C. Enfin le benzene atteint son maximum de production entre
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FIGURE 1.21 — Rendements en Hy, CO, CO4 et HyO en fonction de la température de pyrolyse
(la ligne en pointillés est une courbe de tendance suivant un polynéme de degré 3)

800 et 1000 °C, et n’est plus produit au-dela de 1200 ‘C. L’augmentation du rendement de
ces composés entre 500 et 800 “C est liée a la conversion du bois et aux réactions de craquage
des goudrons. La diminution au-dela du maximum atteint s’explique principalement par des
réactions de craquage et de reformage. On sait aussi que 'acétylene et le benzene jouent un
role prépondérant dans la formation de suies au-dela de 1000 °C.

A notre connaissance, seuls Zhang et al. (2010) ont quantifié et analysé les goudrons produits
lors de la pyrolyse de bois en four a chute. Le rendement global en goudrons diminue quand
la température augmente, et plus aucun goudron n’est détecté a partir de 1200 °C. A 800 °C
la quantité de goudrons totale mesurée est de 0,12 g.g=! db en prenant en compte le CgHg, et
de 0,09 g.g=! db environ en ne le prenant pas en compte. Les principaux composés mesurés a
800 °C autres que le benzene sont le phénol, le naphtaléne, le toluene, 'indene et le styrene
qui représentent 61 %m des goudrons mesurés. On observe aussi que les composés oxygénés
(alcools, aldéhydes, cétones, acides etc.) sont largement majoritaires a 600 “C et représentent
alors 94,3 %m des goudrons analysés. Lorsque la température augmente, ils ne représentent
plus que 22,4 %m & 800 °C et 3,8 %m a 900 °C des goudrons analysés. A partir de 1000 °C les
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FIGURE 1.22 — Rendements en CHy, CoHy, CoHy, CoHg et CgHg en fonction de la température
de pyrolyse (la ligne en pointillés est une courbe de tendance suivant un polynéme de degré 3)

goudrons sont principalement constitués d’hydrocarbures polyaromatiques.

D’apres ces résultats de la littérature, pour avoir un gaz de synthese avec le moins d’hy-



36 CHAPITRE 1. ETAT DE L’ART

drocarbure et le plus d’hydrogene et de monoxyde de carbone possible, il faut augmenter la
température de pyrolyse. Ainsi a la température de 1400 °C les rendements en hydrocarbures
légers sont les plus faibles et inférieurs au total & 0,2 mol.kg™!, et les rendements en Hy et en
CO sont maximum, respectivement entre 23 et 32 mol.kg 'et 23 et 28 mol.kg™!. Cependant
la conversion de la biomasse en gaz sec n’est pas encore optimale et atteint environ 80 %m, a
laquelle s’ajoute environ 10 %m de vapeur d’eau. Il reste donc environ 10 %m de biomasse non
convertie, qui se trouve sous forme de char et de suies.

1.2.3 Etudes expérimentales de la gazéification en four a chute

Dans un RFE autothermique, du dioxygene ou de l'air est ajouté pour briiler une partie
de la biomasse. De plus il peut étre intéressant d’ajouter de la vapeur d’eau afin d’améliorer
la conversion de la biomasse en gaz via la gazéification du char et des suies, et d’augmenter le
rendement en H grace a la réaction de gaz a ’eau. Nous avons aussi vu que 'utilisation de CO,
comme gaz porteur pouvait étre envisagée afin d’éviter de diluer le gaz de synthese produit.
Dans cette partie sont donc recensés et discutés les résultats de la littérature concernant 1’étude
de la gazéification de biomasse avec ajout de HyO, de CO4 et de O5. Ces essais seront appelés
par la suite "essais en présence de HoO, COs ou Oy", méme si on sait que HyO et CO5 sont
également présents dans les essais de pyrolyse en tant que produits.

Influence de I’'ajout de H;O et de CO,

La gazéification en four a chute sous vapeur d’eau a été étudiée par \Wei et al.| (2007)), |[Zhang
et al.|(2010), Couhert et al.|(2009), Dupont| (2006), Qin et al| (2012a) et Septien et al.| (2013)).
Les conditions de leurs essais sont données dans le tableau Le ratio S/B est le rapport
massique entre la vapeur d’eau et la biomasse séche injectés en g.g=t db.

. S/B (g.g~" Talll.e de Temps de Température s
Biomasse db) particule passage du (°C) Références
(pm) gaz (s) —
. (Wei et al.
pin 0- 1] [300 - 450] <2 [750 - 850] 2007)
Cypres (Zhang et al.
Hinoki [0-2,3] < 500 [3 - 4,5] (600 - 1400] 2010)
- (Couhert
Hotre 6,5 [50 - 500] >3 [1200 - 1400} | 3= 5009)
— (Dupont,
Pin - épicéa [0 - 4] [355 - 530] 3,2 [800 - 1000] 20006)
- (Qin et al.
Hatre [0 - 0,75] < 500 2,6 - 2,8] 1400 2012a)
- (Septien
Hétre 0-64] | [313-450] 4,3 [1000 - 1400] | o0 13)

Tableau 1.8 — Conditions expérimentales des études concernant l'influence de la présence de
vapeur d’eau
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Tous les auteurs ont constaté que I'ajout de vapeur d’eau augmentait la conversion du
carbone de la biomasse en gaz, ce qui est expliqué par la gazéification du char par la vapeur
d’eau (Zhang et al|2010), et par la production plus faible de suies a haute température (Qin
et al.|[2012a;, |Zhang et al|2010). L’amélioration du rendement dépend principalement du ratio
S/B et de la température. Les figures a), b), ¢), d), e) et f) présentent I’évolution des
rendements des principaux gaz en fonction de la température pour différents ratio S/B.

On peut voir que I'ajout de vapeur d’eau a une forte influence sur la composition du gaz de
synthese. La présence de vapeur d’eau favorise la production de Hy et de CO,. Dans les études
de Zhang et al.| (2010) et Septien et al. (2013) l'augmentation des rendements en Hy et COq
commence & partir d’environ 1000 “C; dans celle de Wei et al.| (2007), 'influence est observable
des 800 “C. Dans les études de [Zhang et al.| (2010) et de [Wei et al| (2007) les rendements en
CO ne sont pas significativement différents de ceux obtenus en pyrolyse. Cependant les études
de (Couhert et al.| (2009) et de Septien et al.| (2013)), pour lesquelles le ratio S/B est le plus
élevé, montrent une diminution du rendement en CO. Ces tendances peuvent s’expliquer par
la réaction de gaz a ’eau dont 1’équilibre est déplacé vers la production de CO, et de Hy au
détriment du CO. Cet effet est plus fort au-dela de 1200 “C car la réaction de gaz a l'eau est
alors proche de I’équilibre en sortie du four a chute (Septien/2011)). I’influence de la présence de
vapeur d’eau sur les hydrocarbures légers est moins importante. On peut voir que le méthane
est un peu plus produit que sous gaz neutre entre 1000 et 1400 "C (Zhang et al.2010)) alors que
I’acétylene est moins produit en présence de vapeur d’eau a partir de 1000 “C. Par contre il n’y
a pas de différence significative entre les rendements en éthyléne en pyrolyse et en présence de
vapeur d’eau. D’apres |Zhang et al.| (2010), 'ajout de vapeur d’eau diminue significativement
le rendement en goudrons pour des températures inférieures a 1000 “C par rapport aux rende-
ments mesurés en pyrolyse.

A notre connaissance, seules deux publications ont fait I'objet de I'étude de l'influence de
I'ajout de COq sur la gazéification de la biomasse en four a chute : Farrow et al.| (2015) et Ueki
et al.|(2010).

Farrow et al.| (2015) ont étudié la pyrolyse de biomasse en présence de CO d’une part et
de N, d’autre part. Cependant cette étude se situe dans le cadre de la recherche sur 'oxy-
combustion de biomasse. Les conditions opératoires ne sont donc pas adaptées a 1’étude de la
gazéification en RFE, comme par exemple les temps de passage qui sont relativement faibles
entre 200 et 600 ms. Par contre la gamme de température de réaction est représentative d’un
RFE et varie entre 900 et 1450 °C. Dans cette étude les gaz ne sont pas analysés. Cette étude
montre que la conversion de la biomasse en gaz augmente avec la température et le temps de
séjour. Que ce soit a 1100 “C ou 1450 °C, le taux de conversion est stable au-dela de 400 ms, ce
qui suggere que la conversion est terminée. L’ajout de CO, améliore le taux de conversion de
la biomasse en gaz, de respectivement 1 et 4 %m.

Ueki et al.|(2010) ont étudié 'influence de 'ajout de HyO et de COg, ainsi que celui d’'un
mélange HyO-CO5 entre 1000 et 1300 °C sur la gazéification de cedre du Japon. Dans cette
é¢tude seuls le CO et le Hy sont analysés. Le principal résultat est que la conversion de la
biomasse en CO et Hy augmente en présence de CO,. Le rendement en CO augmente avec la
température en présence de CO, comme en atmosphere inerte alors que le rendement en H,
augmente jusqu’a 1200 “C avant de diminuer a 1300 °C. Cette diminution est sans doute due a



CHAPITRE 1. ETAT DE L’ART

80
a) e Pyrolyse
0,6 - Wei 2007
70 | —+-1,4 - Zhang 2010
——[4,9 - 6,4] - Septien 2013 /
o 60 6,5 - Couhert 2009
<
=
&b 50
=
-
=) L
g 40
—
E
g 30
g
< 20
=
Q
o~
10
0 i
400 600 800 1000 1200 1400 1600
Température (°C)
30
<) e Pyrolyse
0,6 - Wei 2007
25 | 1,4 - Zhang 2010
—4—[4,9 - 6,4] - Septien 2013
fron) 6,5 - Couhert 2009
<
< 20 -
2
< CO2
=] L
N
-
g
= 10
3]
=]
=
€ 5 ¢
0 |
400 600 800 1000 1200 1400 1600
Température (°C)
16 r
e) e Pyrolyse
—4—1,4 - Zhang 2010
14 r —+—[4,9 - 6,4] - Septien
. 6,5 - Couhert 2009
o 12
<
=]
e 1
2
o
= L
g 0.8
e
£
5 0.6 r
g
< 04 r
g N
[ N
0.2 °
\
\
0 o g
400 600 800 1000 1200 1400 1600

Température (°C)

25

[ [3~)
&2 (=]
T T

Rendement (mol/kg, daf)
=
(=]

e Pyrolyse
0,6 - Wei 2007
—+—1,4 - Zhang 2010
—+—[4,9 - 6,4] - Septien 2013
6,5 - Couhert 2009 ’

Rendement (mol/kg, daf)
w

600 800 1000 1200 1400 1600
Température (°C)
e Pyrolyse
0,6 - Wei 2007

—4—1,4 - Zhang 2010
—4—[4,9 - 6,4] - Septien
6,5 - Couhert 2009

=
3
T

600 800 1000 1200 1400 1600
Température (°C)
e Pyrolyse
0,6 - Wei 2007

—4—1,4 - Zhang 2010
—4—[4,9 - 6,4] - Septien 2013

800 1000 1200
Température (°C)

1400 1600
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pour différents ratio S/B (en noir sont présentés les résultats de la littérature concernant la

pyrolyse de biomasse, voir les figures et [1.22))

la réaction de gaz a l’eau qui est déplacée vers la consommation de Hy lorsque la température
augmente. Concernant I’étude du mélange HoO-COs», les auteurs ont observé un effet synergique
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favorable pour la production de CO et défavorable pour la production de Hs.

Influence de P’ajout de O,

La gazéification de la biomasse en présence de Oy a été étudiée par |Zhao et al| (2009;
2010), [Zhang et al| (2010), (Qin et al| (2012a;b) et [Yu et al| (2013)). Le tableau [1.9] rassemble
les conditions expérimentales de ces études menées en four a chute.

, Taille de Temps de
- Température _ "
Biomasse A (C) particule passage du Références
(pm) gaz (s) B
Balles de riz | [0,22 - 0,34] | [700 - 1000] nc. 1,5 - 1,96] (Zhao et al.
2009))
Noix 0,22 - 0,34] | [700 - 1000] ne. [1,5-1,89] (Zhao et al.
2010))
Hétre (0,25 - 0,5] [1000 - 1400] < 500 (2,5 - 5,9] (Qin et al
o 0T 2012a4b)
Cypres (Zhang et al.
Hinoki 0,43 [800 - 1200] < 500 [3 - 4,5] 2010)
: : (Yu et al.
Paille de riz | [0,15 - 0,35] [800 - 1200] < 300 (1,9 - 5,5] 2013)

nc. : non connu

Tableau 1.9 — Conditions expérimentales des études sur I'influence de la présence d’O,

D’apres les résultats de la littérature présentés précédemment, les temps de séjour et les
tailles de particules utilisées dans ces études sont suffisants pour avoir une pyrolyse complete de
la biomasse. |Zhao et al. (2010)) ont étudié 'influence du temps de passage du gaz et ont observé
que la composition du gaz était stable au-dela de 1 s. A notre connaissance l'influence de la taille
de particule n’a pas été étudiée en présence de Oy. On remarquera que les biomasses utilisées
sont variées et que les rendements peuvent dépendre de la biomasse. Certaines différences entre
les résultats présentés par la suite peuvent s’expliquer par la différence de la nature de la
biomasse utilisée.

Influence de la quantité de O, ajoutée : L’influence du facteur d’exces d’oxygene, A, a
été étudiée par |Qin et al.| (2012b), Zhao et al. (2009; [2010)) et [Yu et al.| (2013). Les rendements
en CO, CO,, Hy et CH, sont représentés dans les figures a), b), ¢) et d) en fonction de \.
Le rendement en H, semble relativement stable excepté a 1350 “C ou il diminue quand A
augmente. De méme, le rendement en CO ne présente pas d’évolution globale nette en fonction
de X. Le rendement en CO, augmente avec A quelle que soit la température, du fait des réac-
tions de combustion. Enfin, le rendement en CH, diminue significativement lorsque A augmente
dans les études de Zhao et al| (2010) et Qin et al| (2012b), alors qu’il reste stable dans les
deux autres études (Yu et al|2013, [Zhao et al.|2009). La diminution du rendement pourrait
s’expliquer par la combustion de plus en plus importante du méthane lorsque A augmente.
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FIGURE 1.24 — Rendements en Hy, CO, CO, et CH, en fonction de A

Yu et al.|(2013) ont aussi quantifié la production de goudrons lors de la gazéification en pré-
sence d’oxygene (A = 0,2 - 0,35) des composés constituants la biomasse, c’est a dire la lignine,
les hémicelluloses et la cellulose. Les résultats montrent que lorsque A augmente, la production
de goudrons diminue a cause de leur combustion. Un autre résultat intéressant est que, dans
les conditions de I’étude (T = [800 - 1100 "C] et A = [0.2 - 0.35]), la cellulose est le polymere
qui produit le moins de goudrons et la lignine celui qui en produit le plus.

Yu et al|(2013) ont aussi étudié I'influence de la concentration de Oy en entrée de réacteur
a A constant, égal a 0,2. Ils ont observé une augmentation de 7 - 8 %m de la conversion du
carbone en gaz lorsque la concentration en Oy augmente de 21 a 30 %. Ils ont observé aussi

une légere diminution des rendements en CO et CHy et une augmentation des rendements en
Hs et en COs.

Influence de la température en présence d’oxygéne : L’influence de la température en
présence de Og a été étudiée par Zhang et al|(2010), Zhao et al|(2009;2010) et |[Yu et al. (2013)).
La conversion du carbone de la biomasse en gaz en fonction de la température est donnée dans
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la figure [I.25]
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On peut voir que la conversion du carbone de la biomasse a tendance a augmenter avec
la température a partir d’environ 900 - 1000 ‘C. Les rendements en gaz en fonction de la
température sont donnés dans la figure [1.26]

Les tendances observées sont assez similaires a celles observées en pyrolyse. Les rendements
en Hy et en CO augmentent avec la température et le rendement en CHy a tendance a diminuer
a partir de 900 °C. Enfin le rendement en CO, augmente jusqu’a environ 1000 °C avant de
diminuer au-dela. Les réactions de combustion des goudrons et des hydrocarbures légers et
la réaction de gaz a l’eau sont certainement les principaux phénomenes dans ces conditions
opératoires.

Influence de ’ajout de vapeur d’eau en présence de Oy : |Qin et al. (2012a) ont étudié
I'influence de I'ajout de HyO en présence de Oy pour un A de 0,3 a 1400 °C. Les tendances sont les
mémes que celles observées lors de I'ajout de vapeur d’eau sans oxygene. Ainsi, les rendements
en Hy et CO, augmentent avec la quantité de vapeur d’eau ajoutée, alors que les rendements
en CO et en suies diminuent. Dans cette étude les influences du temps de passage du gaz, de la
concentration en oxygene, du facteur d’exces d’oxygene et de la température sont aussi étudiées
dans une atmosphere mixte O9-H5O. Les tendances observées sont similaires a celles observées
en présence d’oxygene et ne sont donc pas détaillées ici.

1.2.4 Conclusion sur les études expérimentales en four a chute

Au-dela de la nature de la biomasse - dont il est difficile d’évaluer précisément 'influence -
les propriétés physiques du solide, telles que la taille ou la densité, ont un impact tres net sur
la pyrolyse. En effet, elles influent sur le temps de séjour des particules ainsi que sur la ciné-
tique apparente de la pyrolyse du fait des limitations aux transferts de chaleur. En pratique,
on constate par exemple qu’a 800 °C en four a chute pour un temps de passage du gaz de 3 a
4.5 s, seules les particules de bois de taille inférieure a 500 um sont completement pyrolysées.
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FIGURE 1.26 — Rendements en Hy, CO, CO45 et CH4 en fonction de la température en présence
d’ O,

La température est aussi un parametre crucial pour la pyrolyse. Ainsi les rendements en char
et en goudrons diminuent fortement lorsque la température augmente alors que le rendement
en gaz produit augmente. On peut aussi noter que la production de suies en quantités non
négligeables a été observée a partir de 1000 “C. Nous avons remarqué une tres bonne cohérence
des résultats obtenus a partir de différentes essences de bois, que ce soit pour les rendements
globaux en char ou en gaz ou pour les rendements des différentes especes gazeuses.

En présence de HyO et de CO; la conversion de la biomasse en gaz est favorisée par rapport
a la pyrolyse grace aux réactions de gazéification et de combustion du char, et a la diminution
de la quantité de suies produites. Les rendements des différents gaz sont fortement influencés
par la présence de HyO, particulierement au-dela de 1000 ‘C. La réaction de gaz a 'eau est
certainement une des principales réactions responsables des tendances observées. Malgré le peu
d’études disponibles dans la littérature, on peut remarquer que la production de CO et de Hy
semble significativement améliorée en présence de COs.

Méme s’il est difficile de dégager des tendances nettes de 'influence de A sur la composition
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du gaz, il est clair que la conversion de la biomasse en gaz est améliorée en présence de O, par
rapport a la pyrolyse. Cela peut étre dii a des réactions de gazéification ou de combustion du
char, des suies et des goudrons. De fait, nous avons pu observer que les rendements en CO,
augmentent avec A dans toutes les études. Par ailleurs, la conversion du carbone de la biomasse
en gaz augmente avec la température, de méme que les rendements en Hy et en CO.

1.3 Etudes expérimentales en RFE pilote

Le four a chute permet de reproduire les principales conditions d'un RFE - excepté la
pression - mais cela reste un équipement a 1’échelle du laboratoire. Il est nécessaire d’étudier
la gazéification de la biomasse dans des RFE pilotes (débit de biomasse > 20 kg.h™') afin
de pouvoir atteindre des conditions plus représentatives d’'un RFE telles que I'autothermicité,
une pression élevée et des conditions dans lesquelles le gaz de synthese est peu dilué. Il existe
actuellement tres peu de RFE pilote fonctionnant avec de la biomasse; a notre connaissance
seuls deux ont fait I'objet de publications. Le premier est un RFE allothermique se trouvant a
I"Université de Nagoya au Japon (Kobayashi et al.|2009)) et le second est un RFE autothermique
construit par le SP Energy Technology Center (ETC) a Pitea en Suede (Weiland et al.|[2013]).

1.3.1 Expériences dans le RFE allothermique de "université de Na-
goya

Le schéma de ce RFE et ses caractéristiques sont présentés sur la figure [1.27]

main burner

ignition burner

*

S A 4>

A

gas exit

A 4

FIGURE 1.27 — Schéma du RFE de 'université de Nagoya (Kobayashi et al.[2009)

Pendant les expériences, de lair est injecté dans le briileur principal (main burner), dans le
briilleur de chauffage (heating-up burner) et dans le briileur au méthane (ignition burner). La
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biomasse est introduite au niveau du briileur principal par un systeme d’injection pneumatique.
Le débit de bois varie entre 19 et 27 kg.h~!. Du fait des limitations du briileur principal et des
pertes thermiques, le briilleur au méthane (ignition burner) reste allumé durant les expériences
pour maintenir la température suffisamment élevée. Le débit de méthane est constant pour tous
les essais (1,8 Nm?.h™!) et le PCI du méthane briilé représente entre 10 et 20 % du PCI de
la biomasse injectée. Ce n’est donc pas a proprement parler un RFE allothermique puisqu’une
partie de la biomasse est aussi briilée au niveau du briileur principal.

Le gaz produit est ensuite refroidi dans un échangeur a eau. Les particules solides sont
séparées du gaz via un cyclone et un filtre; une partie du gaz est récupérée pour étre analy-
sée par chromatographie gazeuse. Le reste du gaz est briilé dans une chambre de combustion
(non représentée). La température est mesurée par 8 thermocouples disposés le long du réacteur.

Pour quantifier la quantité d’O, ajouté les auteurs n’ont pas utilisé le A mais le ratio O/C
défini comme le rapport molaire de l'oxygene injecté (biomasse et Os) et le carbone injecté
(biomasse et méthane). La valeur de O/C correspondant a la combustion stoechiométrique A =
1) est de 2,78. La température logarithmique moyenne, la quantité de gaz produit, la conversion
du carbone en gaz, le rendement sur gaz froid et la composition du gaz dans le réacteur sont
donnés dans les ﬁgures a), b) et ¢). Le rendement sur gaz froid, 7, est défini par I’équation
L2T1

POISyngas mSyngas

Nys (1.21)

PC]biomasse Mpiomasse

Avec PC1I; le PCI massique de i en kJ.kg~tet 7i; le débit massique de i en kg.s™1.

Sur la figure a) on peut voir que la température moyenne mesurée dans le réacteur
augmente comme attendu avec le ratio O/C. La température maximale dans le RFE est mesurée
50 cm apres le briileur ; elle est supérieure d’environ 100 °C a la moyenne calculée. La production
de gaz augmente avec le ratio O/C. Cette augmentation est due en partie a 'augmentation de
la conversion de la biomasse (Figure b)) mais surtout a linjection d’une quantité plus
importante d’air dans le réacteur. La conversion du carbone en gaz augmente légerement avec
la température méme si elle est toujours proche de 100 % malgré une variabilité des résultats
de lordre d’environ 10% de rendement. Ces valeurs de conversion sont plus élevées que les
valeurs obtenues en four a chute aux méme températures. On constate aussi que le rendement
sur gaz froid est peu impacté par la variation de O/C dans cette gamme de fonctionnement. Le
rendement calculé le plus élevé est de 67 %. Les fractions de CO et de CH diminuent légérement
lorsque O/C augmente alors que la fraction de Hy est stable et celle de COy augmente. Les
réactions de combustion et I'augmentation de la température du réacteur permettent d’expliquer
I’augmentation de la fraction de CO; et la diminution de celle du CH4. D’apres | Kobayashi et al.
(2009) la réaction de gaz a I’eau est a I’équilibre thermodynamique en sortie de réacteur a partir
d’'une température au centre du réacteur d’environ 1250 "C. On peut aussi remarquer que les
tendances observées sur les gaz analysés sont similaires a celles observées en four a chute (Figure
1.24).
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FIGURE 1.28 — a) Température et quantité de gaz produit, b) conversion du carbone en gaz
et rendement sur gaz froid et ¢) composition du gaz, en fonction du ration O/C dans le RFE
(Kobayashi et al.[2009)

1.3.2 Expériences dans le RFE autothermique de ’ETC a Pitea

Ce RFE a fait 'objet de nombreuses publications concernant ’étude de la gazéification de
diverses biomasses (Ohrman et al|2013a3b, Weiland et al.|2013; 2014; 2015) ainsi que I'analyse
des suies (Wiinikka et al.|2014), des goudrons (Ohrman et al|[2014), des cendres (Ma et al.
2013)) ou de 'eau de la trempe (Molinder et Ohrman/2014)). Le schéma du RFE autothermique
de 'ETC est présenté dans la figure [1.29] Ce RFE est alimenté en Oy pur et peut fonctionner
entre 1200 et 1500 °C, jusqu’a 7 bara de pression pour une puissance maximale de 1 MWy,.

La biomasse est stockée dans deux trémies étanches (lock-hoppers) d’un meétre-cube chacun,
disposés en parallele. Elle est transportée vers la téte du réacteur et est injectée dans le briileur
avec un flux de O,. La biomasse réagit dans le réacteur, puis le gaz produit est refroidi par
une trempe a ’eau avec deux niveaux de spray et un bullage dans de l'eau liquide. Le gaz
est ensuite envoyé vers une torchere et une petite fraction du flux est analysé par uGC. La
majeure partie du solide reste emprisonnée dans ’eau de la trempe et peut étre récupérée en fin
d’essais. Un tracage a I’hélium est utilisé pour calculer les rendements en gaz; la température
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FIGURE 1.29 — Schéma du RFE autothermique de 'ETC de Pitea (Weiland et al.|2013))

des parois est mesurée par 5 thermocouples. Une caméra située en haut du réacteur permet
de visualiser la lamme. Comme nous I’avons mentionné, de nombreuses études ont été menées
sur ce pilote. Nous nous restreindrons a la présentation des résultats concernant directement
notre travail, c’est a dire ’étude de la gazéification de biomasse lignocellulosique. Pour tous
les résultats présentés par la suite, la biomasse utilisée est constituée de granulés de pin et
d’épicéa broyés. Dans la figure [1.30] est présentée ’évolution de la température en fonction de
A pour deux niveaux de pression (2 et 7 bara) et trois débits d’alimentations en biomasse qui
correspondent a trois puissances différentes : 200, 400 et 600 kWth. La température sélectionnée
est la température maximale mesurée qui est celle au milieu du RFE.

Comme on peut s’y attendre la température dans le RFE augmente avec A a cause de la
combustion d'une plus grande partie de la biomasse. On voit aussi qu’elle augmente avec la
puissance injectée. Par contre 'augmentation de la pression ne semble pas avoir une influence
significative sur la température dans le RFE.

Dans la figure [1.31] sont présentées les évolutions des rendements en CO, CO,, Hy et CHy en
fonction de \. Les lignes pointillées correspondent a des calculs d’équilibre thermodynamique
qui ne seront pas discutés ici.
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FI1GURE 1.31 — Rendements en CO, CO,, Hy et CHy en sortie du RFE autothermique de 'ETC

en fonction de A (Weiland et al.2015))

A 2 bara le rendement en CO est relativement stable entre A = 0,35 et 0,5 alors qu'a 7
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bara on observe une augmentation du rendement entre 0,25 et 0,3 puis un plateau entre 0,3 et
0,43 et enfin une diminution du rendement entre 0,43 et 0,5. Le rendement en CO semble aussi
augmenter avec la puissance et diminuer quand la pression augmente. Cependant les variations
sont relativement faibles. Le rendement en CO5 augmente avec A quelles que soient les condi-
tions opératoires et il semble que cette augmentation soit moins rapide a 2 bara qu’a 7 bara. Le
rendement en Hy augmente de A = 0,25 a 0,3 puis il reste relativement stable avec une légere
décroissance a partir de A = 0,43. Il n’y a pas d’influence significative de la pression et de la
puissance de fonctionnement. Le rendement en CH, diminue lorsque A augmente. Toutes ces
tendances sont principalement expliquées par les réactions de combustion qui sont favorisées
par l'augmentation de A. L’augmentation des rendements en CO et Hy pour A variant de 0,25
a 0,35 peut aussi s’expliquer en partie par les réactions de gazéification du char et des suies qui
sont notablement moins produits au-dela de A = 0,35. Weiland et al.| (2015) ont observé une
tres forte corrélation entre le rendement en méthane et la température, quelles que soient les
conditions opératoires.

Pour caractériser les performances du RFE, Weiland et al.| (2015) ont défini deux manieres
de calculer le rendement sur gaz froid. La premiere est la méthode classique dans laquelle le PCI
du gaz total est pris en compte (rendement noté 7ys_¢e.). La seconde ne prend en compte que
le Hy et le CO pour le calcul du PCI du gaz (rendement noté 7ys_ fyei). La premiere définition
est utile pour caractériser le procédé si le gaz est utilisé pour produire de I’électricité dans une
turbine par exemple, et la seconde s’applique dans le cas ou le gaz produit est destiné a étre
utilisé pour la synthese de biocarburants. Dans cette étude 1, s_ge. est maximal pour A compris
entre 0,3 et 0,35 avec un maximum & 76 %, et 7y rue €st maximal pour A compris entre 0,3
et 0,43 avec un maximum a 71%.

1.4 Les modeles de RFE

Dans cette section nous nous intéressons aux différents modeles qui ont été développés en
lien avec des résultats expérimentaux. Dans un premier temps les modeles utilisant I’hypothese
que l’équilibre thermodynamique est atteint en sortie de RFE sont présentés. Ensuite, des
modeles utilisant des cinétiques chimiques détaillées en phase gaz sont décrits. Finalement,
nous discutons des modeles CFD (Computational Fluid Dynamics) 2D ou 3D développés pour
simuler les RFE.

1.4.1 Modeles basés sur I’hypothese de I’équilibre thermodynamique

Les modeles thermodynamiques sont des modeles 0D. Ce sont les plus simples a mettre en
ceuvre et peuvent étre utilisés quel que soit le réacteur. Dans un premier temps nous regarderons
les modeles considérant plusieurs réactions équilibrées, puis dans un second temps nous nous
intéresserons aux modeles basés sur la minimisation de ’enthalpie libre, ou énergie de Gibbs,
du systeme.

Modeles avec réactions équilibrées

Le principe général de ce type de modele est bien décrit par Huang et Ramaswamy| (2009)
dont nous utilisons le modele pour illustrer nos propos. On considére une réaction de gazéifica-



1.4. LES MODELES DE RFE 49

tion globale pour laquelle on fait une hypothese sur la nature des produits en sortie de réacteur.
Par exemple Huang et Ramaswamy| (2009) considérent la réaction globale de gazéification don-

née par I’équation [1.22

CHaObNCSd + GHQO(Z) + f02 + gN2 = anQ + 71200 + 7’LgCH4 + n4C'02 + n5HgO(g)

6 inconnues apparaissent dans cette équation : nq, ng, ns, ng, ns et ng. En faisant un bilan
sur les éléments C, H et O on obtient 3 équations; il manque donc 3 équations pour résoudre
le systeme. On suppose alors que 3 réactions équilibrées sont a 1’équilibre thermodynamique.
Huang et Ramaswamy| (2009) consideérent les réactions de reformage du méthane (Equation
, de gaz a l'eau (Equation , p et de gazéification du char par 'eau (Equation ,

p[17).

CH, + H,O = CO + 3H, (1.23)

Les expressions des constantes de réaction a 1’équilibre K; (Equation ) , Ko (Equation
1.25)) et K3 (Equation ) peuvent étre écrites pour obtenir les trois équations supplémen-
taires.

3P2
Ky = 2t (1.24)
n3ns
K, = m (1.25)
NoTy
P,
Ky = 2t (1.26)
ny

P, est la pression totale dans le réacteur. L’expression de K; a I’équilibre peut étre écrite
avec la relation qui introduit une nouvelle inconnue : la température.

dinkK AHY.

dl RT?

Un bilan d’énergie sur le réacteur permet d’obtenir une 7¢™¢ équation. Il suffit alors de ré-

soudre ce systeme de sept équations a sept inconnues pour obtenir la température du réacteur
et la composition du gaz en sortie.

(1.27)

Ce principe peut étre décliné de différentes manieres. Ainsi Kobayashi et al. (2009)) consi-
derent le CO,, le CO, le Hy et le HO comme produits et utilisent ’équilibre de la réaction de
gaz a l’eau pour résoudre leur systeme. Les pertes thermiques du RFE sont prises en compte
dans le bilan d’énergie. [Bhattacharya et al. (2012) considérent le méthane en plus dans les
produits et utilisent la réaction de gaz a ’eau et la réaction d’hydrogénation du carbone solide
(Equation . Les pertes thermiques sont aussi prises en compte dans le bilan d’énergie.

C(s)+2H, = CH, (1.28)

Silva et Rouboa) (2013)) ont une approche un peu plus complexe mais basée sur le méme
principe. Ils considéerent que la gazéification a lieu en deux étapes : une étape d’équilibre hété-
rogene et une seconde d’équilibre homogene. Lors de 1'étape d’équilibre hétérogene le char est
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encore présent avec les autres produits considérés, que sont le COs, le CO, le Hy, le H,O et le
CHy. Les réactions considérés sont la réaction d’hydrogénation du char (Equation et les
réactions de gazéification du char (Equations et . Si tout le char est consommé c’est
I’étape d’équilibre homogene qui prend le relai. Les especes considérées dans la réaction globale
sont les mémes hormis le char. Les réactions équilibrées sont la réaction de gaz a l'eau et la

réaction de méthanation du CO (Equation [1.29).

CO+3Hy, = CH,+ H,O (1.29)
On peut donc imaginer différentes configurations pour réaliser ce type de calcul.

Les auteurs ne comparent pas tous leurs résultats de modélisation avec des résultats ex-
périmentaux (Bhattacharya et al.|2012, Silva et Rouboa/2013). Cependant, ceux qui l'ont fait
obtiennent des résultats généralement cohérents avec I’expérience mais assez peu précis. Ainsi,
les deux modeles de Huang et Ramaswamy]| (2009) surestiment généralement les rendements en
H, et CO d’environ 20%, et sous-estiment les rendements en CO, dans une moindre mesure. On
peut noter que les auteurs ont aussi modifié la constante d’équilibre des réactions en utilisant
une pseudo-température afin d’améliorer les résultats de simulation. Le modele de [Kobayashi
et al| (2009) permet de représenter les bonnes tendances des rendements mais n’est pas tres
précis. Ainsi la température est sous-estimée pour des ratios O/C inférieurs a 1,5 alors que
le rendement en Hy est surestimé. Enfin le modeéle proposé ne permet de modéliser que les
évolutions de la température, du CO, du COy et du Hy. C’est donc un type de modélisation
simple et rapide a mettre en place, qui permet d’estimer convenablement les rendements en gaz
considérés mais offre une capacité prédictive limitée. Un des désavantages majeurs est que ces
modeles ne permettent de prendre en compte qu’un nombre limité de produits car cela nécessite
de considérer d’autres réactions équilibrées impliquant chacune des especes. La production de
suies ne peut pas non plus étre prédite.

Minimisation de 1’énergie de Gibbs du systeme réactif

Pour calculer 1’équilibre thermodynamique on peut aussi rechercher I’énergie libre de Gibbs
minimale du systéme. On sait que tout systeme chimique évolue dans le sens d’une diminution
de I'énergie de Gibbs et qu’il atteint 1’équilibre lorsqu’il atteint son minimum. C’est la méthode
qu'ont utilisé Weiland et al| (2015) pour modéliser simplement le RFE de 'ETC. A partir du
bilan d’énergie du RFE et de la composition de I’ensemble des réactifs en entrée, la température
pour laquelle le bilan d’énergie est équilibré a été calculé. Ainsi pour chaque A il est possible
de calculer la température et la composition du gaz en sortie du RFE. Les avantages et les
inconvénients de ce type de modélisation sont les mémes que ceux de ’autre méthode de calcul
thermodynamique, sauf qu’il n’est pas nécessaire de fixer par avance les produits de la réac-
tion. |Adeyemi et Janajreh| (2015 ont aussi utilisé la minimisation de ’énergie de Gibbs pour
calculer la composition du gaz de pyrolyse. Dans ce modele chaque étape de séchage, pyrolyse,
combustion est vue de maniere séparée. Avant le réacteur de combustion la composition du gaz
de pyrolyse est calculée par minimisation de I’énergie de Gibbs.
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1.4.2 Modeles utilisant un schéma cinétique détaillé

D’autres modeles s’appuient sur 'utilisation de schémas cinétiques détaillés pour les réac-
tions en phase gaz. Ces schémas prennent en compte plusieurs dizaines de réactifs et plusieurs
centaines de réactions. Ils sont développés et validés dans différentes conditions opératoires
(température, pression, réactifs). Leur utilisation est intéressante pour connaitre les réactions
principales mises en jeu et ainsi mieux comprendre les mécanismes de production ou de des-
truction de certains produits. Les modeles de four a chute recensés qui utilisent des cinétiques
détaillées sont présentés dans le tableau [I.10}

Modele

Références cinétique Conditions opératoires Validation
T=1 -1 ’
(Ueki et al. GRI-Mech PO£01 at?r(l]o ¢ essais en four a
2010) ver3.0 Ajout de CO, et HyO chute
Mécanisme T = 1200 - 1400 °C . f .
(Qin/[2012) venant de P =1 atm essats en ot a

CHEMKIN III |  Ajout de HyO et O, chute

(Skjoth- T = 1000 - 1400 °C
(Septien|[2011)) Rasmussen P=1atm

et al.[|2004) Pyrolyse et ajout de HyO

essais en four a
chute

Tableau 1.10 — Modeles de four & chute utilisant des schémas réactionnels détaillés

Dans ces modeles la dévolatilisation des particules est prise en compte avec une réaction
globale dont les coefficients sont obtenus empiriquement. On notera que |Qin| (2012) ne prend
pas en compte la production du char car elle modélise principalement des essais réalisés a 1400
°C. Elle fait I'hypothese que le solide produit lors de la pyrolyse est uniquement constitué de
suies et qu’elles sont gazéifiées dans le réacteur. Ueki et al| (2010) eux, ne prennent pas en
compte les réactions de formation des suies. Le modele de Septien (2011)) sera décrit plus en
détail dans la suite de ce manuscrit ; on notera seulement que la production de char est prise
en compte dans la réaction de dévolatilisation et que la formation des suies est modélisée. La
modélisation de ’écoulement et des transferts de chaleur est relativement simple et fait souvent
appel a des corrélations disponibles dans la littérature. Aucun gradient de température ou de
concentration n’est considéré au sein des particules. Ces modeles donnent des résultats satisfai-
sants méme si la prédiction de la production de goudrons et de suies n’est pas encore optimale.
Ueki et al. (2010) ont utilisé leur modele pour mieux comprendre les chemins réactionnels dans
un RFE en présence de CO5 et de H50.

La principale caractéristique de ces modeles est de permettre une description précise des
réactions en phase gaz au détriment d’une modélisation fine de 'hydrodynamique dans le ré-
acteur. Comme on 'a vu, la réaction de pyrolyse est modélisée de maniere tres simple par une
réaction globale. Cela présente le désavantage de devoir recaler empiriquement la réaction de
pyrolyse pour chaque nouvelle biomasse utilisée. Par contre le fait de conserver une seule réac-
tion de pyrolyse quelles que soient les conditions opératoires semble suffisant pour obtenir de
bons résultats. Cela est surement dii au fait que ce sont les réactions en phase gaz qui sont les
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principales responsables des variations de rendements des produits en fonction des conditions
opératoires.

Il existe plusieurs équipes de cinéticiens qui travaillent sur 1’élaboration de schémas réac-
tionnels dans des conditions proches de celles d'un RFE. L’équipe du CRECK de Politechnico
di Milano a développé de nombreux schémas réactionnels validés dans des conditions de pyro-
lyse ou d’oxydation (http://creckmodeling.chem.polimi.it/)). Certains de ces schémas sont
directement liés a la pyrolyse et a I'oxydation des produits de pyrolyse de la biomasse (Ranzi
et al|2014) et d’autres ont été validés pour la pyrolyse et 'oxydation d’espéces pouvant étre
produites lors de la pyrolyse de biomasse (Ranzi et al.[2005, Saggese et al.[2013), avec la prise
en compte de la production de suies (Saggese et al|2014). L’équipe du laboratoire Icare du
CNRS a Orléans a aussi développé de nombreux modeles concernant la pyrolyse et I'oxydation
de goudrons (Dagaut et al.| 2002, |[Dagaut et Togbé| 2010, Diévart et Dagaut|2011). On peut
noter que [Saffaripour et al. (2014) ont développé un modele de formation des suies lors de
la combustion de trois combustibles (jet A-1, kéroséne et n-decane) a partir d’'un mécanisme
élaboré pour I'étude de la combustion d'un kéroseéne de synthese (Dagaut et al.|2014). Une
équipe japonaise de 'université de Kyushu a aussi travaillé sur des schémas réactionnels pour
modéliser les réactions dans des atmospheres proches de celles de RFE (Norinaga et al.| 2009}
2011}, 2013, |Sakurai et al.2013). On peut aussi mentionner les travaux de [Skjgth-Rasmussen
et al.| (2004) concernant 1’étude de la formation d’hydrocarbures polyaromatiques lors de la
combustion de méthane (utilisé par Septien (2011)) ainsi que le schéma cinétique GRI-Mech
qui a été développé pour modéliser la combustion du gaz naturel et a été utilisé par Ueki et al.
(2010)).

1.4.3 Modeles CFD appliqués au RFE

Les modeles CFD (Computational Fluid Dynamics) constituent une grande famille de mo-
deles, majoritairement 2D et parfois 3D, qui permettent de modéliser de maniere détaillée
I’hydrodynamique dans le réacteur. Ce type de modele est encore peu développé pour les RFE
alimentés par de la biomasse, mais de nombreux travaux ont été réalisés sur la modélisation de
RFE au charbon depuis le début des années 2000 (Slezak et al.[2010). La plupart des modeéles
CFD de RFE au charbon utilisent une approche eulérienne pour calculer le mouvement du
gaz et lagrangienne pour modéliser le mouvement des particules (Vascellari et al.2013)). La
turbulence est presque toujours prise en compte. Ainsi, Abani et Ghoniem| (2013]) ont mon-
tré qu'une simulation des grandes échelles LES (Large Eddy Simulation) était effectivement
plus performante qu'une modélisation RANS (Reynolds Averaged Navier-Stokes Simulation).
La pyrolyse est systématiquement modélisée par une réaction globale prenant en compte les
principaux gaz. Les réactions hétérogenes avec le char de charbon sont généralement modéli-
sées par 3 réactions - les réactions de gazéification a la vapeur et au dioxyde de carbone et
les réactions de combustion. Parfois la réaction d’hydrogénation du char en méthane est aussi
considérée (Ma et Zitney|2012)). Les réactions en phase gaz sont généralement modélisées par 5
ou 6 réactions globales comme la réaction de gaz a ’eau et des réactions de combustion totale
ou partielle. Ces schémas simplifiés prennent au minimum en compte Hy, HyO, CO,y, CO et
CHy. Slezak et al|(2010) prennent aussi en compte la formation de HyS alors que |Ma et Zitney
(2012)) prennent en compte le benzéne. Les parametres cinétiques de ces réactions sont généra-
lement tirés de la littérature, mais sont aussi parfois calculés pour correspondre au mieux aux
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résultats expérimentaux. |Watanabe et al| (2015) ont utilisé le mécanisme détaillé GRI-Mech
3.0 pour calculer les parametres cinétiques du schéma réactionnel global préalablement défini.
Ces schémas réactionnels tres simples ne permettent pas de modéliser la production de suies.
La performance générale de ces modeles est tout de méme généralement bonne. Ainsi|Abani et
Ghoniem| (2013), Vascellari et al.| (2013]), Watanabe et al.| (2015]) obtiennent tous des résultats
satisfaisants pour la prédiction des rendements en Hy, CO, CO,, HyO et CHy le long du réac-
teur. Ces modeles sont aussi beaucoup utilisés pour réaliser des calculs prospectifs qui peuvent
permettre de faire des choix techniques sans nécessairement développer tout un banc d’essai
expérimental. Par exemple Chen et al.|(2012)) et |Chen et al|(2000) ont utilisé leur modeles pour
étudier différentes configurations de briileur, et Slezak et al.| (2010) 'ont utilisé pour modéliser
et comparer différentes configurations géométriques du RFE.

Comme nous I’avons mentionné il existe peu de travaux de modélisation CFD sur les RFE
alimentés par de la biomasse, stirement du fait d’'un manque de données expérimentales et d’un
intérét plus récent pour la biomasse. On peut mentionner les travaux de Sun et al.| (2010) et
Ku et al.| (2014) qui ont modélisé des essais de pyrolyse et de gazéification réalisés en four a
chute. Le modele de [Sun et al.|(2010) consiste essentiellement & vérifier les cinétiques de pyro-
lyse obtenues expérimentalement puisqu’aucune réaction en phase gaz n’est prise en compte et
que les coefficients empiriques de la réaction de pyrolyse sont modifiés pour chaque condition
opératoire a partir des résultats expérimentaux. Les résultats sont donc bons mais cela est
di a 'adaptation des coefficients de la réaction de pyrolyse. Ku et al. (2014) ont modélisé le
four a chute utilisé par |Qin| (2012)). Les gaz produits jusqu’au méthane sont prédits avec cing
réactions en phase gaz et trois réactions hétérogenes. La turbulence n’est pas modélisée en tant
que telle et est prise en compte dans les parametres cinétiques des réactions en phase gaz. Les
performances du modele obtenu sont bonnes.

Ce type de modélisation est intéressant et performant car il permet une investigation poussée
de 'influence de certains choix techniques comme le design du réacteur ou du briileur, ce que ne
permettent pas les autres types de modélisation décrits précédemment. Par contre les réactions
en phase gaz sont trés simplifiées pour des raisons de temps de calcul et de convergence. Cela
implique que les goudrons et les suies ne sont par exemple pas pris en compte. Comme le
montre le travail de Watanabe et al.| (2015) les différents types de modélisation peuvent étre
complémentaires. Ainsi une fois les schémas cinétiques complexes validés dans des conditions
opératoires pertinentes ils peuvent étre réduits a des modeles cinétiques tres simples adaptés
aux calculs CFD.

1.5 Présentation de la méthodologie de la these

L’objectif de cette theése est de développer un modele descriptif permettant de simuler la
gazéification de biomasse en RFE, et ainsi de mieux comprendre la phénoménologie dans ces
réacteurs. Pour remplir cet objectif nous avons mis en place et suivi la méthodologie suivante :

1. Comme nous I’avons vu il n’existe pas actuellement de RFE industriel alimenté par de la

biomasse. Dans un premier temps, nous avons donc réalisé un modele simple de RFE en
considérant que 1’équilibre thermodynamique était atteint en sortie du réacteur. Comme
nous 'avons montré au paragraphe|1.4.1] ce type de modele permet - dans le cas des RFE
- de prédire de manieére satisfaisante les principaux produits de gazéification. Ce modele
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nous a permis de déterminer des gammes de fonctionnement probables d’'un RFE alimenté
par de la biomasse en termes de quantités de différents gaz réactifs alimentés, afin de ga-
rantir 'autothermicité tout en garantissant un bon rendement sur gaz froid. Ces premiers
calculs nous ont aussi permis de commencer a étudier I'influence du remplacement du Ny
par le CO5 en tant que gaz porteur et l'ajout de vapeur d’eau;

. Dans un deuxieme temps, nous avons réalisé une étude expérimentale en four a chute

pour étudier la gazéification de la biomasse. Les résultats de cette étude expérimentale
sont le socle sur lequel le modele a été développé en parallele. Nous avons amélioré le
modele GASPAR, précédemment développé par Septien| (2011]). Ce modele 1D s’appuie
sur un schéma cinétique détaillé, afin de comprendre finement la phénoménologie de la
gazéification de la biomasse. Nous avons étudié I'influence de la température qui, comme
nous 'avons vu, est un parametre déterminant lors de la pyrolyse et de la gazéification
de biomasse mais peu étudié au-dela de 1000 “C. Nous avons donc choisi de travailler sur
une gamme de températures allant de 800 a 1400 “C. Nous avons aussi étudié I'influence
de l'ajout de HyO, de CO; et de Os qui sont les trois réactifs oxydants qui interviennent
dans les processus de conversion de la biomasse. Finalement, la taille de particule est le
dernier parametre que nous avons fait varier, car ¢’est un parametre procédé critique pour
la viabilité du procédé. Comme nous I'avons vu dans la littérature, la taille de particules
a une influence primordiale sur leur pyrolyse en four a chute, premiere étape de leur
conversion. Nous avons choisi d’étudier des tailles de particules supérieures au millimetre,
car nous souhaitions aller au-dela des conditions étudiées par Septien (2011)) qui a montré
qu’a une température supérieure a 1200 °C, il n’y avait pas de différence entre la pyrolyse
de particule de 315 et de 800 pm ;

. Apres avoir validé le modele GASPAR dans les conditions opératoires étudiées avec le

four a chute, nous avons eu l'opportunité de réaliser des essais dans le RFE pilote de
SP-ETC décrit au paragraphe [1.3.2l Nous avons étudié l'influence du facteur d’exces
d’oxygene, de la taille de particule et de la pression. Ce dernier parametre ne pouvait en
effet pas étre étudié en four a chute et a été peu étudié dans la littérature. Puis nous
avons adapté le modele GASPAR pour simuler les essais ainsi réalisés.



Chapitre 2

Modélisation d’un RFE industriel
alimenté par de la biomasse

Nous avons comme objectif pour notre étude expérimentale de réaliser des essais dans des
conditions représentatives d’'un RFE fonctionnant avec de la biomasse. Comme nous ’avons vu
ce type de réacteur n’existe pas actuellement a I’échelle industrielle. La premiere étape de cette
these consiste donc a déterminer des gammes de conditions opératoires représentatives d’un
RFE industriel alimenté par de la biomasse, autothermique et ayant un bon rendement sur gaz
froid. C’est 1'objet de ce chapitre, dont la premiere partie présente les hypotheéses du modele
mis en ceuvre dans cet objectif. Dans la deuxiéme partie les résultats obtenus pour différentes
configurations de réacteurs sont présentés, puis une synthese des résultats est proposée dans la
troisieme partie.

2.1 Caractéristiques du RFE et modele utilisé

2.1.1 Description du RFE

Le type de réacteur modélisé est un RFE autothermique alimenté par du bois. Un débit
d’oxygéne pur est injecté avec le bois afin de fournir I’énergie nécessaire a la montée et au
maintien en température du RFE. Les caractéristiques de ce RFE sont tirées de la littérature
et sont présentées dans le tableau [2.1]

La température d’entrée des produits dans le RFE est de 25 °C. Il n’y a donc pas d’étape de
préchauffage des gaz ou de la biomasse comme dans les RFE pilotes présentés dans la section
1.3l La température de sortie de 1500 °C est représentative de la température de fonction-
nement des RFE existants pour la gazéification du charbon. De plus, nous avons vu dans la
littérature qu’augmenter la température permet de produire plus de CO et de H,. La pression
de fonctionnement est fixée a 40 bara pour deux raisons principales. Premiérement, un réacteur
sous pression est plus compact. Deuxiémement, dans la perspective de 1'utilisation du gaz de
synthese produit pour synthétiser du biocarburant, on cherche a ce que la pression des gaz
en sortie soit supérieure a la pression du réacteur de synthese qui est classiquement de 15 a
30 bar pour la synthese Fischer-Tropsch (Huyghe et al|2010). Cela permet d’économiser les
cofits de compression du gaz de synthése. Le débit de biomasse injecté de 20 t.h™! est défini de
maniere arbitraire. Il est plus faible que celui des installations industrielles au charbon dont le
débit est plus proche de 80 t.h~! (Marion et al|2009). Le gaz porteur utilisé est le Ny car il est
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Type de réacteur RFE autothermique
Température d?s réactifs en 95 °C)
entree
Température de‘s produits 1500 °C
en sortie
Pression 40 bara
Débit de biomasse 20 t.h1
Puissance injectée 91 MWy,
Gaz porteur No
Temps de passage moyen
~4s
du gaz
Taux de présence de la
biomasse dans l'injection 20 % vol
pneumatique
Longueur 3,1 m
Diametre 1.5 m
Pertes thgrmlques 100 KW .m—2 int.
surfaciques

Tableau 2.1 — Caractéristiques du RFE

actuellement utilisé pour la majorité des RFE au charbon. Le temps de passage du gaz est fixé
a 4 s dans le cas de référence décrit ici, mais il varie entre 3 et 4,7 secondes dans les différentes
variantes étudiées ci-apres. Ces temps de passage sont représentatifs de ceux des RFE pilote
existants. Le taux de présence volumique de la biomasse dans l'injection pneumatique est issu
d’un rapport d’ECN (Van der Drift et al.|2004). La longueur et le diametre du réacteur ont
été calculés a partir du débit de gaz en sortie dans le cas de référence qui est de 1,38 Nm?.s71
et en gardant un rapport Longueur/Diametre de 2 qui est représentatif des RFE (Basul2010)).
Les pertes surfaciques ont été fixées de maniere arbitraire et la puissance perdue représente 1,6

% de la puissance injectée.

La biomasse considérée pour le modele est le hétre. Ses propriétés sont données dans le
tableau 2.2

Composition massique (g/g de biomasse seche)

C H O cendres
49.1 % 5,6 % 44,3 % 1,0 %
Autres propriétés de la biomasse
Humidité (g/g base humide) Masse volumique (kg.m~3)
9,5 % 650

Tableau 2.2 — Propriétés de la biomasse considérées dans le modele
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On suppose que la biomasse ne contient pas d’azote ni de soufre. Le PCS est calculé a partir
de la corrélation de |(Channiwala et Parikhl (2002) donnée par 1’équation .
PCS =349,1C + 1178,3H + 100,55 — 103,40 — 15, 1N — 21,1ASH (2.1)

Le PCS est calculé en kJ. kg7t et C, H, S, O, N et ASH sont respectivement les pourcentages
massiques en carbone, hydrogene, soufre, oxygene, azote et cendres sur base séche. Le PCS et
le PCI de la biomasse sont respectivement 19,19 MJ.kg™! et 17,95 MJ.kg™!. On en déduit
I'enthalpie de formation de la biomasse a 0 °C qui est de - 108,2 J.g™ 1.

2.1.2 Description du modele

Le RFE modélisé est schématisé dans la figure 2.1]

Débit biomasse = 20 t.h!

Gaz porteur = 1,13 Nm3.s' (N,)
Débit 0, = inconnu

Tesrse = 25 °C

4 N

Temps de séjour P =40 bar

dugaz _4s

:> Pertes thermiques
=100 kW/m?

3,1m

L=

D=1,5m

. J

(_________________________

Débits H,, CO, CO,, H,0
Tyoriie= 1500 ©C

FI1GURE 2.1 — Modele du RFE avec les principales variables d’entrée et de sortie

Le premier principe de la thermodynamique en régime permanent appliqué a ce RFE est
donné par 1'équation [2.2]

du : .

—=0= 44 0 2.2
Fo0- O g T 23
:7Ppertes =0 N——
Flux enthalpiques
T;
Avec h; = AHY , + / CpidT (2.3)
To

Avec Pperies le flux d’énergie perdue aux parois en W, et n; le débit molaire de ¢ en mol.s~ L.

Ce débit est positif pour les flux entrants et négatif pour les flux sortants. T; est la température
de i en entrée ou en sortie du RFE, AH{(i) est 'enthalpie molaire de formation de i en J.mol et
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COp; est la capacité calorifique molaire de 7 en J.mol~'. K~!. Les données thermodynamiques uti-
lisées sont issues de la base de données du NIST (http://webbook.nist.gov/chemistry/) a
part pour I'eau ou les données viennent de [Perry et Green (2008)).

Les inconnues de ce bilan sont le débit d’oxygene en entrée et les débits de produits en
sortie. Ces derniers sont calculés en faisant 1'hypothese que 1’équilibre thermodynamique est
atteint en sortie de RFE et en bouclant le bilan a 0. La composition des produits a 1’équilibre
thermodynamique a 1500 “C est calculé par minimisation de 1'énergie de Gibbs (voir section
. La seule inconnue qu’il reste a déterminer est la quantité de O, nécessaire pour maintenir
le réacteur a la température imposée. On utilise la méthode itérative présentée dans la figure
pour calculer cette quantité.

Données fixées en entrée :
Débit de biomasse
Débit de vapeur d’eau
Débit de gaz porteur (N, ou CO,)
Températures en entrée et en
sortie

Variable du calcul :
Débit d’oxygéne en entrée

Modification du débit N L.
Calcul ds titdés en C, H, 0
d’oxygéne en entrée &5 quan en

Calcul de I'équilibre
thermodynamicque avec GEMINI
{minimisation de I’énergie de Gibbs)

Calcul du Bilan d’énergie du RFE [¢————

Bilan
d’énergie =0
?

Résultats du calcul :
- Débit d’oxygéne en entrée
- Débits des gaz produits

FIGURE 2.2 — Principe de la méthode itérative pour la modélisation du RFE

En plus du cas de référence, cinq autres configurations ont été modélisées : une premiere
configuration dans laquelle on étudie I'influence du remplacement du Ny par du COy comme
gaz porteur, et quatre configurations pour lesquelles on étudie l'influence de ’ajout de vapeur
d’eau en entrée du RFE avec soit le Ny soit le CO, comme gaz porteur. Le tableau présente
ces différentes configurations.

Le cas de référence est le cas 1. Les résultats de ces calculs sont présentés dans la section
suivante.
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Gaz porteur
Ny COq
H.O sioutd 0 Cas 1 Cas 2
2O ajouté
(g.g~" db) 0,27 Cas 3 Cas 4
0,64 Cas 5 Cas 6

Tableau 2.3 — Différentes configurations de RFE simulées

2.2 Résultats de modélisation du RFE

Les résultats du cas de référence (cas 1) sont tout d’abord présentés. Ensuite, les résultats
du cas dans lequel le COy est utilisé en tant que gaz porteur (cas 2) sont discutés. Enfin, 1'in-
fluence de I'ajout de vapeur d’eau est étudiée (cas 1, 2, 3, 4, 5 et 6).

Afin d’évaluer les performances du RFE pour les différents cas étudiés, on définit le taux de
conversion du carbone issu de la biomasse en CO, Conversionc_.co, et le taux de conversion
de I'hydrogene issu de la biomasse en Hy , Conversiony _,,, par les équations et [2.5]

ngo — Nco
Conversiong,co = —_——+> (2.4)
Cbiomasse
205, — 2n8
. Jit H20
Conversiony g, = — -———= (2.5)

Hyiomasse

Avec n;, le débit molaire de ¢ en entrée (exposant e) ou en sortie (exposant s) du RFE. Ces
taux de conversion permettent de quantifier la quantité de CO et de Hy produits provenant
directement de la biomasse.

2.2.1 Résultats dans le cas de référence

Les résultats obtenus pour le cas de référence sont présentés dans le tableau [2.4]

Les especes principales présentes en sortie dans ces conditions sont le Hs, le CO, le CO,
et le HyO. Pour apporter I'énergie nécessaire au RFE, il faut injecter 43 % de 'oxygeéne qui
serait nécessaire pour briiler la totalité de la biomasse. On voit que les 3/4 du carbone sont
convertis en CO mais que seulement la moiti¢ de '’hydrogene de la biomasse est convertie en
H,. Le ratio Hy/CO de 0,51 est trop faible pour une application biocarburant puisqu’il doit
étre d’environ 2 pour une synthese Fischer-Tropsch. Une étape de mise aux spécifications du
gaz sera nécessaire en aval du RFE. Le rendement sur gaz froid est du méme ordre de grandeur
que pour un RFE au charbon (Marion et al.[[2009). Ces premiers résultats nous donnent une
idée des conditions de fonctionnement d’'un RFE industriel alimenté par de la biomasse, ainsi
que de ses performances maximales.

2.2.2 Influence du CO, utilisé en tant que gaz porteur

Comme nous 'avons vu dans 'introduction, 'utilisation de COy plutét que de Ny comme
gaz porteur est une piste qui peut s’avérer intéressante pour la production d’un gaz de synthese
de qualité. La comparaison entre les cas 2 et 1 permet d’étudier ce choix. Les conditions de
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Entrée du RFE
Débit N, 1,13 Nm?3.s7!
Facteur d’exces d’oxygene A 0,43
Sortie du RFE
Débit H, 1,80 Nm?3.s71
Débit CO 3,56 Nm3.s7!
Débit COq 1,09 Nm3.s*
Débit HyO 2,04 Nm3.s~!
Conversionc_,co 76,6 %
Conversiony g, 46,9 %
H,/CO 0,51 mol/mol
Nyt 71,4 %

Tableau 2.4 — Résultats de la modélisation du RFE dans le cas de référence (cas 1)

calcul pour ces deux cas sont strictement identiques a l'exception du remplacement de l'azote
injecté par le CO4 pour le cas 2 (le méme taux volumique de 20 % est utilisé). Les résultats de
ce calcul sont donnés dans le tableau 2.5

Entrée du RFE
Débit CO, 1,13 Nm3.s71
Ratio COy/biomasse 0,44 g.g=t db
Facteur d’exces d’oxygene A 0,45
Sortie du RFE
Débit H, 1,33 Nm?3.s7!
Débit CO 3,83 Nm3.s7!
Débit COq 1,95 Nm3.s~*
Débit H,O 2,51 Nm3.s7!
Conversionc_,co 82,4 %
Conversiony . g, 34,9 %
H,/CO 0,35 mol/mol
Ngf 69,6 %

Tableau 2.5 — Résultats de la modélisation du RFE avec gaz porteur CO; (cas 2)

On constate que le fait de modifier le gaz porteur n’a que tres peu d’influence sur la quantité
de Oq a injecter qui est légerement augmentée (A = 0,45). On constate aussi que I'ajout de
COg en entrée modifie la composition du gaz produit dans le sens d’une production de CO et
de vapeur d’eau et d'une diminution de production de Hy. Cela diminue donc le ratio Hy/CO
et la conversion de I'’hydrogene de la biomasse en Hy, alors que la conversion du carbone en CO
augmente sensiblement.
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2.2.3 Influence de ’ajout de vapeur d’eau en entrée de réacteur

Comme dans le cas de la gazéification du charbon en RFE, 'ajout de vapeur d’eau peut
améliorer la conversion du carbone de la biomasse en gaz. La température d’entrée de la vapeur
d’eau est de 300 °C. D’apres Marion et al|(2009) la quantité de vapeur d’eau ajoutée dans les
RFE au charbon varie selon les procédés de 0,2 & 0,4 g.g~! de charbon. Ici, nous avons choisi de
considérer deux rapports massiques de 0,27 et 0,64 g.g~! db de vapeur d’eau, ce qui correspond
a des débits de vapeur d’eau de 1,7 et 4,0 Nm?.s7!. La quantité d’eau maximale considérée
correspond a 2,6 fois la quantité nécessaire pour convertir la totalité de la biomasse selon la
réaction 2.6

CoH,0, + (6 — ) Hs0 — 6C0 + (6 oy g) , (2.6)

On est donc en exces steechiométrique de vapeur d’eau. Les résultats des calculs sont pré-
sentés sur les figures a) et b). Les résultats des 2 premiers calculs précédemment détaillés y
sont aussi reportés.

a) 7 - b) 100% 2
c->CO
H->H2

80% [ —-H2/C0 1.6

60% T 1.2

Ratio H2/CO

40%

Débit volumique (Nm3/s)
Conversion (%)

20%

0% i i i
0.0 1.0 2.0 3.0 4.0 0.0 1.0 2.0 3.0 4.0
Débit volumique de vapeur d'eau (Nm?/s) Débit volumique de vapeur d'eau (Nm3/s)

FIGURE 2.3 — a) Débits de produits et b) taux de conversion et ratio Hy/CO en sortie du RFE
en fonction du débit de vapeur d’eau injecté, avec de I'azote (lignes pleines) ou du CO, (lignes
pointillées) comme gaz porteur

L’ajout de vapeur d’eau entraine une augmentation de la quantité d’Hy et de CO4 produits
et une diminution de celle de CO. La proportion de carbone de la biomasse convertie en CO
diminue quand on ajoute de la vapeur d’eau et atteint un minimum de 55,5 % avec l'azote
comme gaz porteur. A Popposé, la proportion d’hydrogene de la biomasse convertie en Hy aug-
mente et atteint un maximum de 51,5 % avec un gaz porteur azote. Le ratio Hy/CO augmente
donc avec 'ajout de vapeur d’eau pour atteindre 0,76 avec un gaz porteur azote et un débit

de vapeur d’eau de 4 Nm?.s7!. Ces évolutions suivent logiquement 1’équilibre de la réaction de
WGS.
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L’exces d’oxygene nécessaire, A, et le rendement sur gaz froid en fonction de la quantité de
vapeur d’eau injectée sont présentés sur la figure [2.4]

0.8 -1 0.8

0.6

5
o

0.4

N
kS

Rendement sur gaz froid (-)
Excés d'oxygene nécessaire (-)

0.2

o
o

0.0 0.0

0.0 1.0 2.0 3.0 4.0
Débit volumique de vapeur d'eau injecté (Nm3/s)

FIGURE 2.4 — Rendement sur gaz froid et exces d’oxygene nécessaire en entrée de RFE en
fonction du débit de vapeur d’eau injectée, avec de 1'azote (lignes pleines) ou du COs (lignes
pointillées) comme gaz porteur

L’ajout de vapeur d’eau entraine 'augmentation de la quantité de Oy nécessaire, ce qui
diminue logiquement le rendement sur gaz froid du RFE. En effet, la vapeur d’eau injectée doit
étre chauffée, ce qui implique un besoin supplémentaire d’énergie, et donc un ajout de O,. Les
produits sont alors plus oxydés et le gaz de synthese contient moins d’énergie ce qui diminue
le rendement sur gaz froid.

2.3 Récapitulatif des résultats

L’ensemble de ces calculs préliminaires nous permet d’établir des gammes de fonctionnement
typiques d’'un RFE alimenté par de la biomasse. Ces gammes sont données dans le tableau [2.6
avec le rapport oxydant sur biomasse pour HyO et COy et A pour Og, et avec la fraction
volumique d’oxydant en entrée du RFE.

Une valeur de rapport massique en gaz produit correspond a une plage de fraction volumique
dans le gaz car la fraction volumique dépend des débits en O5 et HyO injectés qui varient selon les
cas. Ces gammes de fonctionnement seront utilisées pour déterminer des conditions opératoires
pertinentes pour 1’étude expérimentale.
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Rapport massique
oxydant sur biomasse

Fraction dans le gaz en
entrée du RFE (%vol)

(g.g~" db)
0,28 (Ny)
Gaz porteur 044 (CO) [15 - 35]
[0,56 - 0,70]
O (soit A = [0,43 - 0,53]) [32 - 64]
Vapeur d’eau [0 - 0,64] [0 - 53]

Tableau 2.6 — Rapports massiques et fraction volumique en oxydant en entrée de RFE
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Chapitre 3

Matériel et méthodes

Pour étudier la gazéification de la biomasse en RFE, une étude expérimentale a été menée,
puis les résultats expérimentaux ont été utilisés pour développer et valider le modele GASPAR.
Le four a chute et les différents outils analytiques utilisés lors de cette étude sont présentés
dans la premiere partie de ce chapitre. Dans la deuxieme partie le choix de la biomasse et des
conditions opératoires est présenté et discuté en s’appuyant sur les résultats de modélisation
présentés dans le chapitre 2 Enfin, la troisiéme partie est constituée de la présentation du
programme GASPAR utilisé pour simuler les essais expérimentaux ainsi que des modifications
qui y ont été apportées durant ce travail de these.

3.1 Dispositifs expérimentaux

Dans cette section le fonctionnement et les caractéristiques du four a chute sont décrits, puis
les dispositifs analytiques pour I'analyse des gaz et des goudrons sont présentés. Cette partie se
termine avec la présentation, la discussion et la validation de la méthode des taux de cendres
utilisée pour le calcul des rendements en char.

3.1.1 Description du Four a chute

Un schéma du four & chute de 'Ecole des Mines d’Albi est donné sur la figure . Le four
est composé d'un tube en alumine chauffé par des résistances électriques formant trois zones
de chauffage indépendantes. Les dimensions du tube sont de 7,5 cm de diameétre interne et de
2.3 m de long pour une longueur totale de zone chauffée de 1,2 m. Il est isolé thermiquement
et peut fonctionner jusqu’a une température de 1400 °C.

La biomasse est injectée a ’aide d’un doseur pondéral qui permet d’assurer un débit continu
et constant dans le temps (de 0,5 & 1,3 g.min™!). Ce doseur est constitué d'une trémie et d’un
tapis roulant posés sur une balance de précision. La vitesse du tapis roulant est asservie au
débit de consigne : c’est la variation de masse donnée par la balance qui commande la vitesse
de rotation du moteur. Un couloir vibrant permet de lisser le débit de particules avant I'injec-
tion dans le réacteur. Un flux d’azote transporte alors la biomasse vers la canne d’injection.
Celle-ci est refroidie a ’eau afin d’éviter que la biomasse ne commence a réagir avant ’entrée
dans le réacteur. Un doéme de dispersion permet la dispersion homogene des particules de bois
dans le réacteur. Le flux principal de gaz est injecté dans le préchauffeur électrique qui permet
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: Systéme d’alimentation gravitaire

: Couloir vibrant

: Ejecteur pneumatique

: Débitmétre

: Préchauffeur électrique

: Générateur de vapeur

: Canne d’'injection refroidie (eau ~30 °C)
: Déme de dispersion

: Four électrique (trois zones)

10 : Canne de prélévement refroidie (huile
~120°C)

11 : Réacteur en alumine (D=75 mm)

12 : Pot de collecte tracé

13 : Filtre tracé

@ M : Débitmétres massiques

LN W =

Analyse des gaz 4 Huile
{nGC, FID, IRND) chanfiée =2

Dispositif de prélévement
des goudrons {Tar protocol)

® @

FIGURE 3.1 — Schéma du four A chute de I'Ecole des Mines d’Albi

d’assurer la température la plus homogene possible dans le réacteur en chauffant le gaz jusqu’a
900 °C. Il est possible d’injecter différents gaz d’atmosphere dans le réacteur : de l'azote, de
I’air, du CO4 ou de la vapeur surchauffée via un générateur de vapeur.

Les produits sont aspirés par une canne mobile de prélevement refroidie par un bain d’huile
(120 °C). Cela permet d’arréter brutalement les réactions par une trempe rapide des gaz mais
de conserver une température suffisamment élevée pour éviter la condensation des goudrons.
Le char est récupéré dans le pot de collecte tracé alors que les suies sont majoritairement en-
trainées par le gaz et se déposent sur le filtre. Les gaz sont envoyés vers les analyseurs de gaz
(micro-chromatographie gazeuse (4GC), Infra-Rouge Non-Dispersif (IRND), psychrometre). Si
le gaz contient une pression partielle de vapeur d’eau supérieure a la pression de vapeur satu-
rante a température ambiante, on utilise un condenseur qui refroidit le gaz a 0 °C afin d’éviter
la condensation d’eau dans le circuit d’analyse des gaz. Il est aussi possible de prélever les
goudrons produits via un dispositif de prélevement (tar protocol).
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Le four est ouvert sur 'extérieur et fonctionne donc a pression atmosphérique. Cette der-
niére caractéristique permet d’observer directement ce qui se passe dans le four mais implique
certaines limitations. Pour des raisons de sécurité, la fraction de Hy doit rester inférieure a 5
%vol, ce qui oblige & limiter les débits de biomasse et de vapeur d’eau et a travailler dans des
conditions diluées.

3.1.2 Description des dispositifs analytiques connectés au four a
chute

Analyse des gaz

Les gaz sont analysés par un uGC excepté 'eau qui est mesurée par un psychometre. Les
colonnes du pGC et les gaz analysés sont donnés dans le tableau (3.1}

Colonne /

chromatographique Gaz vecteur Gaz analysés

i H27 CO7 C:[—:[47
Molsieve 5A Argon 0, N,

CO,, CoH,,

Poly-Pyridyl-Urea (PPU) Helium C,H,, CoHg,
CsHg

Capillaire apolaire )

dimethyl-silicone (OV1) Helium CeHg

Tableau 3.1 — Caractéristiques des colonnes chromatographiques

Trois autres analyseurs permettent de suivre I’évolution de certains gaz en temps réel et de
doubler la mesure du pGC : un IRND (analyseur Infra-Rouge Non-Dispersif) pour le CO et le
CO,, un catharometre pour le Hy et un analyseur paramagnétique pour le O,. Les incertitudes
de mesure relatives associées a chaque gaz sont présentées dans le tableau[3.2] Elles sont estimées
a partir de répétitions de mesures de gaz étalon.

Gaz Erreur relative
H,, CO,
CO,,CHy 5%
C2H27
CyHy,CoHg, 10 %
C3Hg,CsHg
H,O 10 %

Tableau 3.2 — Incertitudes relatives sur les mesures de gaz par le uGC et le psychrometre

La méthode de calcul des rendements en gaz a partir des compositions molaires utilise le
gaz azote comme traceur. Le débit de chaque gaz est calculée d’apres 1’équation [3.1]

hi - xiﬁtotal (31)
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Avec n; le flux molaire de 7 et x; la fraction molaire de ¢ dans le gaz en sortie. Connaissant
le débit d’azote en entrée et sa fraction molaire dans le gaz en sortie, on calcule le débit de gaz
total en sortie selon 'équation [3.2]

NN, Ny,

Niotal = TN =

i#Na

(3.2)

Le calcul des rendements et des erreurs est détaillé en Annexe Bl

Prélévement et analyse des goudrons (Tar protocol)

Le schéma du systéme de prélevement des goudrons, aussi appelé "tar protocol’, est donné
sur la figure 3.2] Il est directement inspiré des recommandations données par [Paasen et al.
(2002).

Canne de préléevement refroidie

)

(

Pompe | ||_

Tar Protocol ) ° Compteur gaz

) Vanne d'arrét
Filtre

Débimétre a bille

i

Pot de collecte
tracé (Char)

Vers analyseurs

40 °C -78°C

FIGURE 3.2 — Schéma du systeme de capture des goudrons, les éléments en rouge sont maintenus
a 210 °C

Une partie du gaz est prélevée (~ 2 NL.min™!) et passe dans un filtre pour éviter que des
particules solides ne soient entrainées et ne bouchent la vanne d’arrét. Ensuite le gaz bulle
dans 5 flacons remplis d’isopropanol maintenus & 40 “C (bain thermostaté) ou -78 “C (bain
d’isopropanol avec de la carboglace) suivant la disposition donnée dans la figure . On note
aussi qu'un lit de billes de verre est disposé au fond de chaque flacon afin d’augmenter la
surface de contact liquide-gaz et donc le transfert des goudrons vers le solvant. Le solvant
chargé en goudrons est ensuite échantillonné et analysé par Chromatographie Gazeuse couplé a
un détecteur a ionisation de flamme (GC-FID). Le détail du calcul des rendements en goudrons
a partir de la concentration des 5 solutions, du temps de prélevement et du volume de gaz
mesuré par le compteur gaz est donné en Annexe [A]
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3.1.3 Méthode de détermination des rendements en char

Comme on I’a vu, le four a chute est ouvert sur 'atmosphere ce qui ne permet pas de prélever
la totalité des produits en sortie. Pour les essais réalisés, environ 4/5“"¢ du gaz est prélevé. Il
n’est donc pas possible de mesurer les rendements en solide par pesée directe. Pour évaluer les
rendements en char on utilise la méthode des traceurs appliquée aux cendres comprises dans
la biomasse. Le principe est simple et se base sur 3 hypothéses. Premiérement, on suppose que
la masse de cendres dans le solide n’évolue pas lors de la pyrolyse, c’est a dire que les cendres,
qui sont ici le traceur, ne sont pas dévolatilisées lors de la pyrolyse ou de la gazéification.
Deuxiemement, on suppose que 1’échantillon de char prélevé est représentatif de I’ensemble du
char produit. Troisiemement, on suppose que la spéciation des especes dans les cendres est
identique pour les cendres de la biomasse et celles issues du char. Il faut donc utiliser le méme
protocole opératoire pour mesurer les deux taux de cendres. D’apres ces hypotheses, le débit
de cendres entrant dans le réacteur avec la biomasse est donc égal au débit de cendres sortant
du réacteur avec le char. On peut alors exprimer les débits massiques de char en fonction du
débit massique de biomasse et des taux de cendres de la biomasse et du char (Equation .

mchar _ mbiomagseebiomasse (33)
char

Avec h le débit massique de i et 6; le taux de cendre de i. Avec cette méthode il est donc

facile de calculer les rendements en char a partir de la mesure du taux de cendres de la biomasse

et de celui du char.

En pratique, on est confronté & deux problémes :

e le choix d'une température pour mesurer les taux de cendres;

e le choix de la méthode de mesure du taux de cendres du char est aussi déterminant. En
effet, la masse des échantillons de char prélevés peut étre tres faible (< 0,1 g). Il faut donc
une méthode précise et répétable utilisant le moins de char possible.

Ces deux points sont discutés ci-dessous.

Choix d’une température pour la détermination des taux de cendres

Le choix de la température a laquelle sont réalisés les taux de cendres est tres importante
pour la précision de cette méthode. Traditionnellement, le taux de cendres de la biomasse est
mesuré a 550 °C et celui du charbon a 815 “C. Comme nous le verrons dans la section [3.2.3] la
température des essais de gazéification dans le four a chute est comprise entre 800 “C et 1400 °C.
Comme on vient de le voir, la méthode des traceurs nécessite ici de connaitre le taux de cendres
de la biomasse et celui du char qui a été produit entre 800 et 1400 “C. Pour respecter I’hypothese
d’une masse de cendres identique dans le char et dans la biomasse, il faut que la variation de
masse des cendres soit négligeable entre la température de production du char et la température
de mesure du taux de cendres. Les cendres ne doivent donc pas se dévolatiliser ou réagir entre
ces deux températures. Le tableau donne la composition massique moyenne des cendres du
bois a 550 “C selon la littérature (Dupont et al.2010) avec en regard les gammes de température
de dévolatilisation des éléments constitutifs des cendres. Ces gammes de température sont issues
de I'étude de Froment et al| (2013) dans laquelle la dévolatilisation des espéces inorganiques
est prédite a 1’équilibre thermodynamique dans les conditions d'un RFE.
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mgiﬁftcaeiies Composition des Température de
dJans los cendres du bois & 550 dévolatilisation de
condros de °C (%m) (Dupont I’élément en RFE
biomasse et al.|2010) (Froment et al.[2013)
CaO 61 > 1500 °C
MgO 6 > 1500 °C
P05 5 > 1500 °C
SiO, 4 > 1500 °C
Al;Os3 1 > 1500 °C
MnO, 3 1200 - 1500 °C
FeyO4 1 900 - 1300 °C
K>O 16 600 - 900 °C
SO; 3 < 600 °C

Tableau 3.3 — Composition des cendres de bois et gamme de température de dévolatilisation
des éléments

Toutes les especes analysées dans les cendres sont des oxydes car les taux de cendres sont
mesurés sous air. On remarque que 4 % des cendres (MnO; et FeoO3) peuvent se dévolatiliser
entre 815 et 1400 °C, ce qui est faible, alors qu’environ 19 % (K20 et SOj3) sont susceptibles
de se dévolatiliser entre 550 et 800 °C. Il existe une incertitude concernant le comportement du
potassium entre 815 et 900 °C, cependant il parait judicieux de choisir de réaliser les taux de
cendres a 815 “C en suivant la norme adaptée au charbon.

Les taux de cendres sont mesurés en réalisant une combustion sous air dans un four de
laboratoire (Four Nabertherm modele LT 15/11/P330) en suivant la rampe de température
présentée sur la figure [3.3] La masse d’échantillon minimale indiquée par la norme est de 1 g
et elle préconise 'utilisation d’une balance avec une précision de 0,1 g. Du fait du peu de char
produit lors des essais, nous avons utilisé des masses d’échantillons de 300 mg au minimum et
une balance plus précise a 0,001 g afin de minimiser 'incertitude de mesure.

Afin de valider cette méthode, deux tests ont été menés avec du bois de hétre. Des chars
ont ainsi été préparés :

e en four cuillére (voir annexes de (Chen| (2009))) : réaction de pyrolyse rapide a 800 “C. Ces

essais ont été répétés 3 fois;

e dans le four Pyrate utilisé par |Gauthier| (2013))

Ces essais ont été répétés 2 fois.

: réaction de pyrolyse rapide a 1050 "C.

Une fois les pyrolyses réalisées le rendement en char a été déterminé par pesée directe d'une
part, et par la méthode des traceurs d’autre part. Le tableau rassemble les résultats de ces
tests.

On constate que 'erreur relative entre la mesure par pesée et la mesure par la méthode des
traceurs sur les cendres est tres faible a 800 °C et a 1050 “C. La méthode est ainsi validée avec
des chars de bois de hétre entre 800 et 1050 “C. On supposera par la suite qu’elle est valable
jusqu’a 1400 °C, ainsi elle a été utilisée pour tous les chars produits avec le four a chute.
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FIGURE 3.3 — Rampe de montée en température de la norme AFNOR NF M03-003 (AFNOR
1994)) pour la mesure du taux de cendres

, Par méthode ,
Température de . Par pesée 2 .
n°du test des traceurs . Ecart relatif
pyrolyse directe (%m)
(Yom)
test cl 15,93 16,71 + 494 %
800 °C test c2 15,60 16,0 + 2,59 %
test ¢3 15,62 15,91 + 1,86 %
test pl 15.17 14.94 -1.52
1050 oC es p ) ) ) %
test p2 15,03 15,05 + 0,12 %

Tableau 3.4 — Rendements en char mesurés par pesée et calculés par la méthode des traceurs
et écarts relatifs entre les deux méthodes

Méthodes de mesure du taux de cendres du char

Dans certaines conditions la quantité de char prélevée est inférieure a 300 mg et il n’est
donc pas possible de mesurer le taux de cendre par la procédure classique. Une procédure a
donc été mise en place pour réaliser ces mesures en ATG (schématisé sur la figure .

Le gaz porteur (air) est injecté par le bas du four, de I’hélium est aussi injecté par le haut
pour inerter la téte de ’'ATG et protéger la balance de la production d’éventuels goudrons ou
de vapeur d’eau. L’échantillon sec est introduit dans ’ATG et subit la montée en température
présentée sur la figure [3.3] La masse initiale d’échantillon est de l'ordre de 10 mg. La masse
d’échantillon est mesurée en continu. Le taux de cendres est calculé a partir des masses initiale
et finale. Le calcul d’erreur sur les rendements en char en fonction de la méthode utilisée est
détaillé dans 'annexe [Bl Pour valider la procédure ATG, des rendements en char de pyrolyse
produits en four a chute a 800 °C ont été déterminés par la procédure classique et la procédure
ATG. Les résultats sont présentés dans le tableau [3.5] avec les écarts relatifs entre les résultats
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FIGURE 3.4 — Schéma de 'ATG

obtenus par les deux procédures.

P:;{Z;éj(jliree Procédure ATG Ecart relatif
7,6 % 73 % 3.9 %
7,6 % 72 % 52 %
7.4 % 71 % 4.0 %

Tableau 3.5 — Rendements en char mesurés par la procédure classique et la procédure ATG et
écarts relatifs entre les 2 procédures

L’erreur relative entre les deux méthodes varie entre - 5.2 et - 3,9 %. Elle est considérée
suffisamment faible pour valider la méthode en ATG. Elle est utilisée lorsque les quantités de
char sont trop faibles pour utiliser la méthode classique (mgpqr < 300 mg).

3.2 Choix de la biomasse et des conditions opératoires
pour I’étude expérimentale en four a chute

Dans cette section sont présentées les propriétés de la biomasse utilisée et les conditions
opératoires de notre étude expérimentale en four a chute. Dans une premiere partie les propriétés
de la biomasse et le choix des gammes de taille de particule sont présentés. Dans la deuxieme
partie, le choix des quantités de HoO, CO4 et O, est discuté. Enfin, la troisieme partie rassemble
I’ensemble des essais réalisés pour cette étude expérimentale.
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3.2.1 Description du bois de hétre utilisé

La biomasse choisie pour cette étude est de la poudre de bois de hétre fournie par la société
SPPS (http://www.sppsfrance.com/). Deux lots de particules sont utilisés pour I’étude expé-
rimentale, désignés "Petites Particules", PP et de "Grosses Particules", GP. La composition puis
la distribution granulométrique de ces deux lots de particules sont successivement présentées
dans cette partie.

Composition du bois de hétre

Les compositions des deux échantillons ont été analysées par le laboratoire SOCOR (http:
//socor.fr). Les résultats de 'analyse immédiate sont donnés dans le tableau

Echantillon PP GP
C (%m db) 49,1 49,2
H (%m db) 5,7 5,7
O* (%m db) 44,5 44,4
N (%m db) <03 <03
S (%m db) 0,014 0,015
Matiere volatile (%m db) 84,3 84,6
Carbone fixe* (%m db) 15,2 14,9
Taux de cendres 550 °C 0,5 0,5
(Yom db) 815 °C 0,46 0,37
Humidité (%m) 8,79 9,2

* calculé par différence

Tableau 3.6 — Composition de la biomasse

On peut voir qu’il n’y a pas de différence significative entre les résultats d’analyse des deux
lots de particules. Le protocole suivi pour 'analyse du taux de cendres du bois a 815 °C est
celui issu de la norme AFNOR]| (1994)), utilisé pour 'analyse du char (Figure . On constate
que le taux de cendres de ce bois est faible. I’analyse élémentaire des inorganiques présents
dans le hétre a aussi été réalisée par SOCOR mais uniquement sur le lot de petites particules.
Les résultats sont présentés dans le tableau [3.7]

Composition du hétre (PP) en inorganiques (mg.kg™' db)

Ca K Mg Mn Cl P F Na Fe Al Si Ti

1243 | 862 279 193 81 61 < 20 24 50 53 249 6

Tableau 3.7 — Composition en inorganiques du bois de hétre

On constate qu'il y a peu d’inorganiques dans la biomasse, ~ 0,31 %m, et que les inorga-
niques principaux sont le Calcium, le Potassium, le Silicium et le Manganese.


http://www.sppsfrance.com/
http://socor.fr
http://socor.fr
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Granulométrie des 2 lots de poudres de bois

Afin d’étudier l'influence de la taille de particule, la poudre initiale a été tamisée pour
ne conserver que deux classes granulométriques : [315-450] pym (venant d’un lot SPPS "Sa-
vour'Hétre Fins") et [1120-1250] pm (venant d'un lot SPPS "Savour’Hétre Moyens"). La pre-
miere classe granulométrique correspond a une gamme de taille de particule déja étudiée dans
la littérature. Nous avons vu que pour des temps de séjour du gaz supérieurs a 2 s, la pyro-
lyse était complete. Nous avons donc choisi cette gamme de taille de particule afin d’étudier
I'influence des autres parametres que sont la température et I'ajout de H,O, de CO4 et de Os.
La deuxieme classe granulométrique a été choisie pour étudier I'influence de la taille de par-
ticule sur la pyrolyse et la gazéification. Nous avons choisi cette gamme de taille de particule
car aucune étude sur la pyrolyse ou la gazéification n’a été menée avec des particules de taille
supérieure & 1 mm au-dela de 1100 °C.

La granulométrie de ces deux lots de poudres a été mesurée avec un Camsizer XT (Société
Retsch) par analyse dynamique des images. Pour réaliser ces analyses, les particules de bois
sont injectées dans 'appareil de sorte que les particules soient le plus dispersées possibles. Des
photos de I’écoulement de particules sont alors prises, puis elles sont analysées afin de mesurer
deux tailles caractéristiques : le diametre maximal de Féret et le diametre minimal de corde.
Le diametre de Féret est la distance entre deux droites paralléles de sorte que ’ensemble de la
projection du grain soit comprise entre ces deux paralléles. En faisant tourner ces droites autour
du grain on peut mesurer un diametre de Féret maximal. Le diametre de corde minimal est
mesuré difféeremment. Premierement, le logiciel mesure la longueur de corde maximale dans 32
directions différentes. Puis, il conserve la plus petite de ces 32 valeurs. Ces mesures permettent
d’évaluer la distribution de la longueur et de la largeur des particules. Les distributions de
diametre maximal de Féret et de diametre minimal de corde des 2 lots de particules sont

données sur les figures [3.5(a) et b).
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FIGURE 3.5 — Granulométrie des lots de petites particules a) et de grosses particules b)
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Pour le lot PP, on constate que seules 2 a 3 % des particules sont de taille inférieure a la
dizaine de pum. Pour chaque lot, on observe une différence marquée entre les distributions de
Do de Féret et de D,,;, de corde. Cela signifie entre autre que les particules ne sont pas
sphériques. Nous avons remarqué que pour nos particules la distribution du diamétre minimal
de corde était proche de la distribution mesurée par tamisage. Le diametre minimal de corde
moyen des petites particules et des grosses particules est respectivement de 370 pym et 1234 pm.

3.2.2 Choix de la quantité d’oxydant - H,O, CO,, O,

Dans cette étude, nous avons choisi d’étudier I'influence de I'ajout de CO,, de HyO et de
O, sur la gazéification du bois de hétre. Nous avons utilisé les résultats de la modélisation
d’un RFE industriel présenté dans le chapitre [2] afin de définir les conditions opératoires de
cette étude. Nous avons vu dans la littérature que le parametre principal utilisé était le rap-
port oxydant/biomasse ou le facteur d’exces d’oxygene. Cependant, [Yu et al.| (2013]) ont aussi
étudié I'influence du pourcentage volumique de O, a facteur d’exces d’oxygene constant. Ils ont
effectivement observé une influence de cette concentration. Il n’est cependant pas possible de
respecter ces deux parametres en méme temps dans le four a chute pour des raisons techniques
et de sécurité. Nous avons donc décidé de conserver un rapport oxydant/biomasse représentatif
d’un RFE industriel pour nos essais expérimentaux plutot qu'une composition de gaz en entrée
représentative.

Quantité de vapeur d’eau

Nous avons vu au chapitre [2] que la quantité d’eau ajoutée dans les RFE charbon variait
entre 0,2 et 0,4 g.g~! db. Dans cette étude nous avons choisi d’injecter 0,55 g.g~* db de H,0.
En effet, les ratios S/B déja étudiés dans la littérature sont supérieurs 1,4 g.g=! db et il est
intéressant d’étudier 'influence de la présence de vapeur d’eau dans des proportions plus proches
de conditions potentiellement envisageables industriellement. Nous n’avons pas pu étudier de
ratios S/B plus faibles pour des raisons techniques. En effet, le débitmetre Coriolis ne permettait
pas d’injecter moins d’eau tout en assurant un débit constant.

Quantité de dioxyde de carbone

Dans les calculs préliminaires, le remplacement du Ny par du CO; en tant que gaz porteur a
été évalué avec une quantité de 0,44 g.g=* db. Pour des raisons techniques il n’a pas été possible
d’injecter une aussi faible quantité de CO, en maitrisant le débit. La quantité de COqy qui a
donc été étudiée est 0,87 g.g! db. Cela correspond a un exces de CO, de 1,4 pour gazéifier la

totalité de la biomasse (Equation , p. .

uantité d’oxygeéne
Q yg

D’apres les calculs précédents le facteur d’exces en oxygene, A, varie dans la gamme [0,43 -
0,53]. Pour cette étude nous avons élargi le domaine d’étude pour bien observer I'influence de
ce parametre. Les conditions définies pour 1’étude sont A = 0,24 - 0,44 - 0,61.



76 CHAPITRE 3. MATERIEL ET METHODES

3.2.3 Conditions opératoires de I’étude expérimentale

Nous avons vu dans la revue bibliographique que la plupart des études expérimentales
avaient été menées a des températures inférieures a 1100 “C. C’est pourquoi dans notre étude,
tous les essais ont été réalisés sur une plage de température comprise entre 800 et 1400 "C. Le
temps de passage du gaz est maintenu a 4,3 s pour tous les essais. Le débit total de gaz en
entrée du four a chute varie donc en fonction de la température de 12,3 & 18,8 NL.min~!. Le

débit de particules de hétre injecté est identique pour tous les essais et de 1 g.min?.

L’influence de I'ajout de H,O, de CO5 et de O, est étudié avec le lot de petites particules. Les
conditions opératoires de cette étude sont présentées dans le tableau [3.8 L’étude de la pyrolyse
de la biomasse n’est pas le coeur de cette these mais les essais réalisés constituent des essais de
références qui nous permettent d’étudier I'influence de ’ajout de chacun des oxydants. L’étude
de l'influence de I'atmosphere réactive sur la gazéification est complétée par I’étude d’'une at-
mosphere mixte Oy + HyO.

Afin d’étudier 'influence de la taille des particules des essais en pyrolyse et en présence de
Oy (A = 0,44) ont été réalisés entre 800 et 1400 °C. Les conditions opératoires de ces essais sont
présentés dans le tableau [3.9] Le temps de passage du gaz est de 4,3 s. On notera que tous les
essais ont été répétés au minimum deux fois.
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L Température Débit gaz Hy0O/biom. | COy/biom.
Conditions Re) total (e.5-1 db) | (g.g! db) A
(NL.min™1) &8 &8
800 18,8
1000 15,9
Pyrolyse ’ - - -
Yoy 1200 13,7
1400 12,1
800 18,8
1,0 1000 15,9 0.5 i ]
1200 13,7
1400 12,1
800 18,8
Co, 1000 15,9 ) 0.87 )
1200 13,7
1400 12,1
800 18,8
0,24
O, 1000 15,9 ] i 0.44
1200 13,7 0, 61
1400 12,1
800 18,8
Mélange 1000 15,9
’ - 0,87 0,44
Oz + H20 1200 13,7
1400 12,1

Tableau 3.8 — Conditions opératoires des essais réalisés avec le lot de petites particules

o Température Débit gaz
Conditions Q) tota'ul . A
(NL.min™!)
800 18,8
Pyrolyse 1000 15,9 -
1200 13,7
1400 12,1
800 18,8
O, 1000 15,9 0,44
1200 13,7
1400 12,1

Tableau 3.9 — Conditions opératoires des essais réalisés avec le lot de grosses particules
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3.3 Modele GASPAR

S’il s’appuie sur des résultats expérimentaux, ce travail a pour objectif final la modélisa-
tion de la gazéification en RFE. Pour ce faire nous avons principalement utilisé le programme
GASPAR (GAsification of Solid PARticle) qui permet de modéliser le four a chute présenté
précédemment. CVest un modele 1-D, tout d’abord développé a I'Ecole des Mines d’Albi pour
I'étude de la combustion de coke de pétrole (Cances 2006, Commandré 2002, Van de Steene
1999)) puis adapté a 1’étude de la pyrolyse et de la gazéification de la biomasse au CEA Grenoble
(Septien|2011)). Dans cette section, le modele GASPAR est présenté avec ses deux versions (dites
"GASPAR PP" - petites particules et "GASPAR GP" - grosses particules), puis les différentes
modifications qui y ont été apportées au cours de cette these sont détaillées.

3.3.1 Présentation de GASPAR
Modele GASPAR pour les petites particules : GASPAR PP

Le modele GASPAR permet de simuler le comportement d’une particule entourée de son
environnement gazeux au cours du temps. Le four a chute est ainsi modélisé par un réacteur
piston en régime stationnaire. Le schéma de principe des phénomenes pris en compte par le
modele GASPAR en 2011, apres la these de |Septien| (2011)) est présenté sur la figure . Cette
version de GASPAR constitue la base a laquelle ont été apportées les modifications présentées
dans le paragraphe [3.3.2) au cours de ce travail de thése.

Carrier gas Soot
l (N,, H,0) gasification |

ot " \
: { Gas and particle ] H,0 co

heating Gas
| Chemical scheme Soot
\ Wood N2 (+ H20) ™ + soot formation Char

Cco
H,0
CO,
cH, H,0
CoH,
CoHy
Colls

- ( Char
T.P Char gasification
)

Particle drying
and pyrolysis

FIGURE 3.6 — Schéma de principe du fonctionnement de GASPAR (Septien|2011))

Les particules de biomasse sont modélisées selon une approche Lagrangienne. Les limita-
tions de transferts de matiere et de chaleur internes aux particules ne sont pas modélisées.
La température des particules est donc uniforme. D’apres 'analyse des temps caractéristiques
menée par Septien| (2011)) la pyrolyse et la gazéification en présence de vapeur d’eau peuvent se
dérouler en régime intermédiaire entre 1000 et 1400 °C avec des particules de 350 pm. Négliger
les limitations de transferts de matiere et de chaleur est donc une hypothese forte mais qui a
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été satisfaisante pour modéliser la pyrolyse de la biomasse par Septien| (2011)).

e Bilan de masse et réactions chimiques
Le bilan de masse sur une particule est donné par 'équation [3.4] :

amp OMequ, OMbiom,da f OMehar
= ’ ’ 3.4
a o oo 34)

Avec m,, la masse de la particule, m.q, la masse d’eau dans la particule (humidité), mupiom,das
la masse de biomasse séche et sans cendres et mgu,,- la masse de char.

Le séchage des particules est pris en compte par une loi d’Arrhenius donnée dans 1’équation
0.0l

a7neau,l

ot

Avec Agpap = 5.10% 571, Edeyep = 5.10* Jmol™! et T), la température de la particule en K.

_Eaeva
= _meau,lAevapexp <MZ7> (35)
p

La réaction de pyrolyse de la biomasse suit la loi d’Arrhenius présentée dans 1’équation [3.6]

8mb~ d —Fa
#ﬂt - _mbiom,dafkpyro - _mbiom,dafAO pyro€TP o (36)

RT,
Avec Ag pyro le facteur pré-exponentiel qui est égal & 74.10% s
qui est de 70 kJ.mol™! et R la constante des gaz parfait.

1 B, pyro énergie d’activation

La réaction de pyrolyse est modélisée par une réaction en une seule étape durant laquelle la
biomasse produit des gaz, des goudrons et du char. Cette réaction est représentée par I’équation

B.17

C.H,O, — aHy+bCO+ cCOy+ dHy0 + eCHy + fCyHy + gCoHy + hCoHgg
+i03H8 + jCGHG + kC + mCHgOH + nC’lng + CSHUOU (37)

Le char est constitué de carbone pur. Les coefficients steechiométriques des gaz et du char
sont déterminés empiriquement a l'aide des résultats de pyrolyse a 800 °C en sortie du four a
chute (Septien et al{2013)). Les goudrons sont modélisés par 2 goudrons modeles (méthanol et
naphtaléne) et leurs coefficients steechiométriques sont calculés de sorte a boucler au mieux le
bilan massique. Il reste toujours une petite partie de la masse de biomasse que 1’on ne peut pas
prendre en compte et qui compose le résidu (représenté par la molécule fictive C;H,O,) qui ne
réagira pas ensuite. Ce résidu représente une faible part de la biomasse entrante (de l'ordre de
5 % massique).

Le char produit par pyrolyse peut étre consommé par les réactions de gazéification du char.
Septien (2011) n’a considéré que la gazéification par la vapeur d’eau. L’évolution de la masse
de char est alors donnée par I’équation [3.8]

amchur

ot

= Canlb'iom,dafk:pva/ro - mchar,maxkgazif,HzO(PHzO7 Tp) (38)
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Avec o la masse de char produite par masse de biomasse seche et sans cendres et mcpar max 12
masse de char maximale produite par la réaction de pyrolyse. L’expression de kgqzif, 1,0 (Pry0, 1))
est donnée par I’équation [3.9

—FEa azif, T EH2
K gazif—char, 120 (Pry0, TP) = Ao gazif,Hs0 €TD (W) PieC f(X) (3.9)
p

Avec Ay gazifmo = 217893 s™'bar %", Eayu.irmo = 149.10° Jmol™!, T, la température
de la particule en K, Pp,o la pression partielle en vapeur d’eau et 'ordre de la réaction ngq0
= 0,7. f(X) est une fonction de surface dépendant de I'avancement de la gazéification X. La
gazéification des suies par la vapeur d’eau est aussi prise en compte par une loi d’Arrhenius.
Les parameétres cinétiques de la réaction sont : Ag gazifm0 = 354915 s™'bar™%", Eagyu.ir.mo
= 178.10% et ny,0 = 0,7. Ces parametres cinétiques ont été déterminées par Septien| (2011) &
partir d’essais menés en ATG sur le char et les suies produits dans le four a chute. Les mesures
de ces cinétiques ont été réalisées a 750, 800 et 850 °C avec 5 et 20 % de vapeur d’eau pour le
char et & 910, 950 et 980 "C avec 5 et 20 % de vapeur d’eau pour les suies. Puis elles ont été
extrapolées et utilisées pour modéliser la gazéification des char et des suies jusqu’a 1400 °C.

Les réactions dans la phase gaz sont modélisées via CHEMKIN II, avec un schéma cinétique
proposé par Skjoth-Rasmussen et al.| (2004)) qui prend en compte 159 espéces et 773 réactions.
Septien y a ajouté les réactions de production de suies et [3.11]

02H2 — 2C'suies + H2 (310)
m
CnHm — ncsuies + 5H2 (311)

Les especes C,, H,, sont le naphtaléne (CjoHg), l'acénaphtylene (Ci2Hg), le phénanthréne
(C14Hyp), le fluoranthéne (CigHig) et le pyréne (CigHig) qui sont modélisés dans le schéma
cinétique en phase gaz. Les suies sont constituées d’'un atome de carbone. Les facteurs pré-
exponentiels de ces réactions sont respectivement 1.10% s71 et 5.10% s7! et I'énergie d’activation
est de 167 kJ.mol~! pour toutes les réactions.

e Bilans d’énergie
Le bilan d’énergie sur une particule est calculé par I’équation [3.12]

oT, .
mpC'ppaitp = Z mi,eCpi (Te — Tp) —+ hpeSp<T€ — Tp) + Pray,p -+ Z (AH]TJ> (312)

gaz J

Avec m;, Cp; et T; respectivement la masse (kg), la capacité calorifique massique (J.kg= 1. K1)
et la température (K) de i. Les indices p et e représentent respectivement la particule et I'envi-
ronnement gazeux. 1m; . représente le débit massique de ¢ entrant dans la particule et provenant
de 'environnement gazeux. hy. est le coefficient de transfert convectif entre la particule et
le gaz (W.m 2. K™!) et S, est la surface de la particule (m?). Enfin AH; et r; représentent
respectivement ’enthalpie et la vitesse de la réaction j a T,.

Dans le membre de gauche, le terme m,Cp, est calculé a partir de I’équation m

mpcpp = mchaTCpchar + mbiom,dafcpbiom,daf + mcendrescpcendres + meau,leeau,l (313)
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Avec Cpepar = 1000 J.kg L K™Y, Cppiom.day = 1500 J.kg ™' K~ tet Cpendres = 2000 J.kg ™ K.
On fait 'hypothese qu'’ils sont constants. Dans le membre de droite de I"équation [3.12] le pre-
mier terme correspond a la puissance apportée a la particule par le flux de gaz entrant dans la
particule. On suppose que seuls les gaz réagissant avec le char peuvent entrer dans la particule
(ici CO4 et Hy0). 10, 4 est alors égal au flux de COy et de HyO consommé lors de la gazéifica-
tion du char. Le deuxieme terme est le flux convectif a la paroi de la particule. Le coefficient
d’échange convectif entre la particule et le gaz est calculé a partir de la relation [3.14]

Nu), (24 0,06Rel Pro33))\
hpe = 5“":( ;” ol (3.14)
P P

Avec Nu le nombre de Nusselt, A, la conductivité thermique du gaz, d, le diametre de la
particule (m). Re, et Pr sont le nombre de Reynolds de particule et le nombre de Prandtl.

Le troisiéme terme du membre de droite de I’équation est la puissance rayonnée par le
gaz et le four, regue par la particule. Il est calculé en considérant certains gaz semi-transparents
(CO, COg, HoO et CHy). Les propriétés radiatives de ces gaz sont issues de Barlow et al.| (2001)).
Les particules sont considérées comme des corps gris d’émissivité e, = 0,9. Les détails du cal-
cul des flux de rayonnement présentés dans Ratel et al.| (2013) sont reproduits dans ’annexe
Dl On peut aussi noter que par hypothése, les particules ne rayonnent pas entre elles. Enfin
le quatrieme et dernier terme de 1’équation [3.12 représente 1’énergie dégagée par les réactions
hétérogenes (gazéification et pyrolyse) et le séchage des particules.

Le bilan d’énergie sur le gaz est calculé par 1’équation [3.15]

oT.
Z m;Cp; ot = Praye+ hreme(Ty —Te) + Z hpe Sp(T), — Te)
gaz N,
5 (S Cn( - 1) + X 0t (@15)
Ny gaz j

Le premier terme du membre de droite est la puissance rayonnée reqgue par le gaz (voir
annexe @ Le deuxieme terme représente les transferts convectifs entre le four et le gaz. T} est
la température du four. Le coefficient hy. a été fixé & 4000 W.kg~".K~! afin de reproduire le
profil de température mesuré par Commandré, (2002). Le troisiéme terme représente les trans-
ferts convectifs entre le gaz et les particules, IV, étant le nombre de particules. Le nombre de
particules est calculé connaissant le diametre des particules, la masse de biomasse injecté et
la densité des particules. Le quatrieme terme correspond a la puissance apportée a ’environ-
nement gazeux par les gaz sortant des particules. 7i7;, est ainsi calculé a partir des flux de
production de ¢ issus des réactions de pyrolyse et de gazéification ainsi que du séchage. Enfin
le cinquieme terme correspond a ’énergie apportée par les réactions en phase gaz.

e Calcul du temps de séjour des particules

Le glissement des particules par rapport au gaz est pris en compte au travers d’une vitesse
calculée avec la corrélation mise en place par Chen lors de sa these (Chen 2009)(Ratel et al.
2013)). Les relations utilisées dans GASPAR sont données dans les équations et [3.17]
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GASPAR permet donc de calculer des temps de passage différents pour les particules et le gaz.

dvslip Pp — Pe 3 Pe 1 2
— e Mol 3.16
dt ( P g 4 dpp des Uslzp ( )
24 0.413
Cy=1,5]— (14 0.173Re"957 3.17
T [Rep( " D) 16300Re;, 109 (3.17)

Avec vy, la vitesse de glissement de la particule par rapport au gaz (m.s™'), p, et p.
respectivement les masses volumiques du solide (bois ou char) et de I'environnement gazeux
(kg.m™3), g lPaccélération de pesanteur (m.s=2), Cy le coefficient de frottement adimensionnel
de la particule dans le gaz et d., le diamétre équivalent en volume de la particule (m). La masse
volumiques considérée pour le bois est de 660 kg.m™3.

Modele GASPAR pour les "grosses particules" : GASPAR GP

La version GASPAR GP est identique & GASPAR PP mais permet de prendre en compte
les transferts de matiere et de chaleur internes a la particule. Pour ce faire les particules sont
maillées comme le montre la figure [3.7]

Maille n+1

Maille n

Maille n-1

Paroi de la particule
de surface S,

FIGURE 3.7 — Schéma d’une particule maillée dans GASPAR GP

Les particules sont représentées par des spheres maillées. Toutes les mailles sont de méme
épaisseur et leurs propriétés (température, pression, concentration en espece gazeuse, avance-
ment des réactions de pyrolyse et de gazéification etc.) sont calculées au milieu de la maille.
Des tests ont permis de montrer que les résultats de simulation sont indépendants du nombre
de maille a partir de 4 mailles dans la particule.
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Le bilan d’énergie sur une maille de la particule est donné par 1’équation [3.18,. L’indice n
indique que la valeur est celle de la ni*™¢ maille.

o,

T > g, Cpi(Toey — T) + D 11,5, Cpi(Trsr — Tn)

gaz gaz

1 1
+Sn-1 (M) (To-1 — T0) + Snta (W) (Trs1 — T0)

21 T 2\ 22 21

+>_ (AH;r;) (3.18)

mnCpp,

Avec 1; g, le flux de gaz entrant dans la maille n a travers la surface n. La conductivité
thermique A, est calculée & partir de I’équation [3.19}

Meharn

(3.19)

)\n = (1 - Oéchar,n))\biomasse + achar,nAchar aveC Achar,n =
Mpiomasse,n + Mcharn

Avec Mpiomasse = 0,2 W.am LK™ et Agpor = 0,1 Wm LKL,

Pour le cas particulier de la maille la plus proche de la paroi le bilan est donné par I’équation
0. 201

or,

a9t Z s, Cpi(Th—1 —T),) + Z m;,s, Opi(Te — T)

gaz gaz

1 1
+Sn71 (M) (Tn,1 — Tn> + Sp (1Arn) (Te — Tn)

2An_1 2Xn hpe 2An

+Prayp + Y (AH;1;) (3.20)
J

mnCpn,

Le bilan d’énergie sur la phase gaz est donné par ’équation [3.21]

oT, 1
Z mchza Pray,e + hfemgaz(Tf - Te) + Z Wsp<Tn - Te)
gaz Np hpe ' 2Xn
+> (Z i Cpi(T. — Tn)> + > (AHr)) (3.21)
N, \gaz J

3.3.2 Modifications apportées a GASPAR au cours de ce travail de
these

Le modele GASPAR PP tel qu’il a été présenté permet de modéliser de maniere satisfaisante
la pyrolyse en four a chute de particules de 315 a 450 pum entre 800 et 1400 °C mais pas la
gazéification de la biomasse en présence de vapeur d’eau (Septien et al.2012). Nous avons donc
apporté des modifications au modele, qui concernent la réaction de pyrolyse, les réactions en
phase gaz, le schéma de production de suies et les cinétiques de gazéification du char. Toutes
les modifications présentées ici ont été faites sur les deux versions de GASPAR (PP et GP).



84 CHAPITRE 3. MATERIEL ET METHODES

Réaction de pyrolyse

Dans la réaction de pyrolyse précédemment présentée I’ensemble des goudrons est représenté
par deux goudrons modeles, que sont le méthanol et le naphtalene. Il s’avere que 1'utilisation
du méthanol est problématique car il réagit de maniere assez différente de la plupart des gou-
drons plus lourds qui sont majoritairement produits au-dela de 800 °C. Cela conduit a une
mauvaise simulation du comportement des goudrons. Par exemple, la production de méthane
est surestimée a 800 et 1000 °C car le méthanol réagit pour en produire massivement. Pour
mieux choisir les goudrons modeles, des essais de pyrolyse ont été réalisés a 800 °C dans le four
a chute. Durant ces essais les goudrons ont été prélevés via le tar protocol puis analysés par
GC-FID. Les résultats sont donnés dans le tableau [3.10] Les résultats d’analyse des goudrons
produits en four a chute avec du Cypres Hinoki, réalisés par [Zhang et al.| (2010]), sont donnés
a titre de comparaison.

Rendements de Zhang*
Espece Rendements_len et al|(2010) (g.kg™!
goudrons (g.kg™' daf) daf)
Naphtaléne 9,24 10,25
Toluene 7,57 7,21
Phénol 5,71 13,55
Indene 4,95 5,40
Styrene 4,31 4,20
Benzofurane 2,36 2,94
Acénaphtylene 1,62 nd
[someres de
méthyl-naphtalene 1,95 L1
Phénanthrene 0,95 nd
Fluorene 0,92 1,5
Anthraceéne 0,91 3,22
Ethylbenzéne 0,59 nd
[someres de xyléne 0,51 1,69
Fluoranthéne 0,49 nd
Biphényl 0,4 1,17
Dibenzofurane 0,29 0,72

Tableau 3.10 — Rendements des goudrons analysés avec le tar protocol en pyrolyse a 800 “C et
comparaison avec la littérature

On constate que les principaux goudrons analysés sont le naphtalene suivi du toluéne puis
du phénol, de I'indéne et du styrene. Nos résultats sont similaires a ceux obtenus par Zhang
et al.| (2010)). La principale différence concerne le phénol qui est moins présent dans nos mesures.
Pour la modélisation de la réaction de pyrolyse, les goudrons modeles qui ont été choisis sont
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les 5 principaux goudrons identifiés - toluene (C;Hg), phénol (C4gH5OH), styréne (CgHg), indéne
(CoHg), naphtaléne (C;oHg)- plus deux goudrons connus pour leur importance dans la formation
d’'HAP - l'acénaphtyléne (Ci2Hg) et le phénanthrene (Ci4Hyg). La réaction globale de pyrolyse
est donc donnée par I’équation [3.22

OxHyOZ — OélHQ + OéQCO + 043002 —+ Oé4OH4 + 01502]']2 + a6C’2H4 + 04702]{6
"‘OégCgHg + OégC(;HG + CUHQO + 6107H8 + BQOGHLL',OH + ﬁgCgHg (322)
+B4CyHg + p5C10Hg + BsCr2Hs + 37C14Hyo + yC(char) + C;H,0O,

Les coefficients stoechiométriques de la réaction globale de pyrolyse sont calculés suivant la
méthode suivante :

e pour les gaz (o) et le char () : Les coefficients sont calculés directement & partir des
résultats expérimentaux de la pyrolyse a 800 “C;

e pour les goudrons (f3;) : Les 7 goudrons sont utilisés pour représenter ’ensemble des
goudrons produits lors de la pyrolyse. Pour ce faire, leurs rendements sont multipliés par
un méme coefficient calculé de sorte que le bilan carbone soit bouclé. Le coefficient ainsi
calculé est de 2,34 ;

e la vapeur d’eau (w) : Le coefficient de la vapeur d’eau est calculé de sorte a boucler le
bilan en hydrogene. En effet c¢’est le produit sur lequel I'incertitude expérimentale est la
plus grande, que ce soit pour 'humidité de la biomasse en entrée ou pour la mesure de la
teneur en eau des gaz produits. La valeur ainsi calculée est 11 % plus élevée que la valeur
mesurée expérimentalement ;

e le résidu non réactif, C;H,0,, est constitué du carbone, de I'hydrogene et de 'oxygene
qui n’ont pas pu étre pris en compte dans les gaz, le char ou les goudrons. Il est calculé
en faisant un bilan élémentaire en C, H et O entre la biomasse en entrée et les produits
de pyrolyse précédemment définis.

Les coefficients de la réaction globale de pyrolyse ainsi obtenus sont donnés dans les tableaux

BT et B.I2

Biomasse
y Z
6 8,21 4,08
Résidu
S u v
1,2.1073 1,45.1073 0.2405

Tableau 3.11 — Composition de la biomasse et du résidu dans I’équation de pyrolyse [3.22

On remarquera que le résidu non réactif ne représente que 2,65 % massique de la biomasse
seche entrante ce qui est tres faible.
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Espece Nom (f,zsz;;e;ﬁ ’%‘I;S Valeur
Hy dihydrogene o 0,753
CO monoxyde de carbone Qo 2,192

COq dioxyde de carbone Qs 0,347
H,O vapeur d’eau w 0,926
CHy4 méthane oy 0,566
CyH, acétylene o5 0,059
CoHy éthylene g 0,256
CoHg éthane oy 0,0231
CsHsg propane Qs 0,0153
CeHg benzene Qg 0,0391
Cr;Hg toluéne ot 0,0326
CgH;OH phénol Ba 0,0243
CgHg styrene B3 0,0164
CoHg indene By 0,0169

CioHg naphthalene Bs 0,0286

CioHg acénaphthylene Be 0,0042

Ci4Hqg phénanthrene (7 0,0021

C Char vy 0,9161

Tableau 3.12 — Coefficients stoechiométriques de la réaction de pyrolyse dans GASPAR

Réactions en phase gaz et production des suies

Comme nous l'avons déja mentionné, le schéma réactionnel de Skjgth-Rasmussen et al.
(2004) n’a pas donné satisfaction pour modéliser les réactions en présence de vapeur d’eau. De
plus, il prend mal en compte certains des goudrons ajoutés dans la réaction de pyrolyse. Nous
avons donc recherché un schéma réactionnel qui respecte les conditions suivantes :

e il doit étre validé pour des réactions de pyrolyse et de combustion de goudrons ou d’especes

représentatives des goudrons;;

e il doit étre validé dans la gamme de température de fonctionnement de 800 a 1400 °C;

e il doit prendre en compte tous les goudrons produits lors de la réaction de pyrolyse

définie dans la partie précédente, c’est a dire le toluene, le phénol , le styréne, I'indéne, le
naphtalene, I'acénaphtyléne et le phénanthrene.
En plus de ces principales conditions, la prédiction des suies nécessite de bien modéliser les réac-
tions entre les goudrons ainsi que la production d’hydrocarbures poly-aromatiques. Le schéma
recherché devra donc aussi répondre a ce type d’exigence.

Une dizaine de schémas ont été identifiés et testés. Celui qui a semblé le plus satisfaisant
est un schéma développé par 1'équipe du Pr. Ranzi de Politechnico di Milano. Il s’agit du
schéma nommé Primary Reference Fuels (PRF) + PAH mechanism (Version 1407, July 2014).
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Il est disponible sur la page internet du CRECK (http://creckmodeling.chem.polimi.it/).
Ce schéma a été utilisé pour modéliser la pyrolyse et la combustion du benzene (Saggese et al.
2013), la pyrolyse du cyclopentadiéne avec une attention particuliére portée a la production des
HAP (Djokic et al|2014)) et la pyrolyse et la combustion de alkanes lourds (nC;Hyg, nCq9Hao,
nCioHoy, nCigHsy) (Ranzi et al.2005). Il permet de prédire la production de HAP jusqu’au Cayg
et a été utilisé pour la modélisation de production de suies (Saggese et al.|2014). La discussion
concernant les performances de ce schéma sera menée lors de la présentation des résultats.

Pour modéliser la production de suies, Saggese et al.| (2014) ont considéré les especes Cag
comme précurseurs de suies et ont utilisé un schéma de croissance des suies. Nous avons aussi
considéré ces espéces dans les réactions et comme précurseurs de suies. Ici Cyyies
est composé d'un seul carbone et est considéré comme une espece gazeuse par Chemkin. Cela
signifie que I'agglomération et la croissance des particules ne sont pas modélisées.

C’20[{16 — 2OCsuies + 8H2 (323)

CaoHig = 20Csyzes + 5Ha (3.24)

Nous savons que 'acétylene joue un role prépondérant dans la formation des suies. Dans le
mécanisme utilisé par [Saggese et al.|(2014])), 'acétylene intervient dans les réactions de croissance
des suies. Ici nous avons ajouté une troisieme réaction impliquant ’'acétyléne pour simuler la
croissance des suies (Réaction . Ce type de réaction est présent dans d’autres modeles
comme celui de D’Anna et Kent| (2006)).

C2H2 + Csuies — 3Cysuies + H2 (325)

Ces 3 réactions ont été ajoutées au schéma cinétique. Les données thermodynamiques concer-
nant l'espece Clyyes sont issues des propriétés des suies dans le schéma de Skjgth-Rasmussen
et al.| (2004). Les parametres cinétiques des deux premieres réactions sont les mémes que ceux
utilisés par [Septien et al| (2013) pour les réactions de 'équation [3.11] Pour la réaction [3.25)
I’énergie d’activation provient de |D’Annal (2008)) et le facteur pré-exponentiel a été adapté pour
que la production d’acétyléne soit bien simulée dans des conditions de pyrolyse. Ces parametres
cinétiques sont donnés dans le tableau [3.13]

Equation [3.23] et [3.24 Equation [3.25
Ea (J.mol™) 167.10° 41,8.10°%
A(s™h 5.106 2.5.108

Tableau 3.13 — Parametres cinétiques du mécanisme de production de suies

Ce schéma est trés simple mais comme nous le verrons dans les résultats, il permet de
modéliser de maniere satisfaisante la production des suies.

Réactions de gazéification du char et des suies

Dans la version précédente de GASPAR la gazéification du char par la vapeur d’eau était
prise en compte et les résultats de simulation étaient satisfaisants. Cependant, deux raisons ont
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remis partiellement en cause les résultats précédents et nous ont obligé a proposer une autre
approche :

1. Dans le modele utilisé par Septien le glissement entre les particules et le gaz n’était
pas pris en compte. Cette amélioration du modele a eu pour effet de diminuer la valeur
du temps de séjour des particules dans le four a chute et donc aussi de diminuer la
consommation du char par gazéification. La cinétique de gazéification a la vapeur d’eau
était alors trop lente pour simuler convenablement la production de char;

2. La cinétique de gazéification par le COy n’était pas prise en compte. Cela pouvait se
justifier pour les conditions opératoires explorées par Septien mais pas pour I’étude de
I'influence du CO4 réalisée dans ce travail.

Nous avons donc décidé de modifier la modélisation de la gazéification du char en prenant
en compte la gazéification par le HyO et le CO,. Bien que le char soit un produit complexe dont
les propriétés varient avec ses conditions de production, il ne représente qu’'une petite partie
des produits dans les conditions d’étude (< 10 % mass. db). Nous avons donc opté pour un
modele simple dans lequel chacune des deux réactions de gazéification suit une loi d’Arrhenius.
L’avancement de la consommation du char s’écrit alors selon 1’équation |3.26]

dX —Fapy,o NH50 —Faco nco
= (AHQOexp (RT2 )PH% + Aco,exp (RT 2) PCO;) f(X) (3.26)
avec X Davancement de la réaction, A le facteur préexponentiel en s~!.bar™, Ea; Iénergie
d’activation de i en J.mol™!, T' la température de la particule en Kelvin, R la constante des gaz
parfait, P; la pression partielle de i en bar et f(X) la fonction de surface du char qui permet
de modéliser la diminution de sites actifs en fonction de I’avancement de la réaction.

Etant donné que les limitations au transfert interne ne sont pas modélisées dans GASPAR,
les réactions de gazéification du char ont lieu dans toute la particule. Nous avons donc utilisé
la fonction de surface correspondant a cette hypothese. Elle est donnée dans I’équation [3.27]

f(X)=1-X (3.27)

Les parametres cinétiques de I’équation [3.26| ont été déterminés par optimisation a partir de
rendements en char déterminés expérimentalement. Les résultats expérimentaux utilisés pour
calculer ces parametres sont les rendements en char obtenus lors des essais de pyrolyse et
avec ajout de HoO et de COy avec de petites particules. Nous avons donc utilisé 12 données
expérimentales pour calculer 6 parametres. La procédure d’optimisation utilisée est donnée
dans 'annexe [C]. Les parameétres ainsi déterminés sont des parametres empiriques de cinétique
apparente de gazéification et sont donnés dans le tableau [3.14]

Ces parametres définissent des cinétiques de gazéification apparentes, la limitation des trans-
ferts de matiere étant aussi prise en compte dans ces parametres. Ils dépendent donc entre autre
de la nature du char, de sa réactivité et de la taille de particule. Ils n’ont que peu d’intérét
pour la compréhension des mécanismes internes qui gouvernent la gazéification du char, mais
ils sont suffisants pour nous permettre de prédire la consommation du char dans nos conditions
opératoires.
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H,0 COq
Ea (J.mol™1) 132,1.103 141,3.103
A (s7!.bar™) 254.10° 218,3.10°
n (-) 1 0,683

Tableau 3.14 — Parametres cinétiques des réactions de gazéification a la vapeur d’eau et au COq

Pour la modélisation des essais en présence de O nous avons fait 'hypothese qu’il n’atta-
quait pas le char. Nous avons en effet supposé que les gaz de pyrolyse étaient briilés plus vite
que le char dans nos conditions opératoires. Cette hypothese sera discutée dans le chapitre [

Septien et al.| (2014) et Qin et al.| (2013) ont mesuré la réactivité de suies produites lors de
la pyrolyse de hétre en les gazéifiant respectivement en présence de HyO et de COs. Septien
et al.| (2014) ont constaté que la réaction de gazéification du char a la vapeur d’eau est 2 a 20
fois plus rapide que celle des suies entre 750 et 950 “C. De méme, (Qin et al.|(2013) ont observé
que les suies se gazéifient de 2 a 30 fois moins vite que le char en présence de CO5 a 1100 °C.
Nous avons donc fait 'hypothese que la gazéification des suies était négligeable dans le four a
chute. La réaction de combustion des suies a également été négligée ce qui sera discuté dans le
chapitre suivant.
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Chapitre 4

Etude de la pyrolyse et de la
gazéification avec ajout de HoO, de CO9
et de O9 en four a chute

Dans ce chapitre, I’ensemble des résultats présentés concerne le lot de particules de hétre
les plus fines (lot PP) lors d’essais réalisés dans le four a chute entre 800 et 1400 "C. Dans la
premiére partie, les résultats de ’étude de la pyrolyse (sous atmosphére neutre) sont présentés.
Les deuxieme, troisieme et quatriéme parties sont respectivement consacrées a 1’étude de 1'in-
fluence de 'ajout de HyO, de CO, et de Oy sur les produits de gazéification. Pour chacune de
ces parties, les résultats expérimentaux et ceux de simulation sont présentés en méme temps.
Les résultats obtenus dans ce chapitre sont finalement résumés dans une cinquieme partie. Les
conditions opératoires de ces essais ont été présentées dans le tableau [3.8 au chapitre [3

La présentation des résultats suit une trame similaire pour les différentes conditions étudiées.
Dans un premier temps, les rendements globaux des principales familles de produits regroupés
en char, gaz et goudrons + suies, sont présentés. En pratique, seuls les rendements en gaz et
en char sont mesurés; ’ensemble des especes non quantifiées directement est rassemblé sous
le terme, "goudrons + suies', qui sont les autres especes produites lors de la pyrolyse. Le
rendement en "goudrons + suies" est donc calculé par différence en faisant un bilan de masse
sur le réacteur. Dans un second temps, les rendements et compositions de chacune de ces trois
familles de produits sont présentés et discutés en détail avec les résultats de simulation. Sauf
si cela est précisé, les barres d’erreurs représentent 'incertitude de mesure dont le calcul est
présenté dans 'annexe [B]

4.1 Etude de la pyrolyse entre 800 et 1400 °C

4.1.1 Rendements de pyrolyse globaux en char, gaz et goudrons +
suies

Les rendements massiques en char, gaz et goudrons + suies sont présentés dans la figure
en fonction de la température. La somme des rendements individuels inclut ’humidité initiale
de la biomasse qui est de 8,8 % ; cette somme rapportée a la masse de biomasse séche initiale est
de 1,096 g.g=! db. Tous les essais ont été répétés au moins deux fois et les résultats présentés
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ici sont la moyenne de ces répétitions. Les barres d’erreur représentent les plages de valeurs
expérimentales.
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FIGURE 4.1 — Rendements massiques expérimentaux des produits issus de la pyrolyse entre 800
et 1400 °C

La famille de produit de pyrolyse majoritaire est le gaz, dont le rendement varie entre 0,84
et 0,89 g.g! db alors que le char est le produit minoritaire et représente entre 0,044 et 0,076
g.g~! db. La somme des goudrons + suies représente entre 0,15 et 0,20 g.g=* db. Il n’y a pas
d’évolution tres significative des rendements en fonction de la température pour le gaz et les
goudrons + suies, méme si on observe un léger maximum du rendement en gaz a 1000 “C et un
minimum du rendement en goudrons + suies a cette méme température. Le rendement en char
diminue légerement lorsque la température augmente. Afin de discuter ces résultats et de mieux
comprendre ces évolutions, ces familles de produits sont étudiées en détail dans les paragraphes
suivants avec l'aide des résultats de simulation.

4.1.2 Rendement et composition du char de pyrolyse

La figure [4.2) a) présente les rendements en char mesurés expérimentalement et simulés avec
GASPAR en fonction de la température. Les rendements expérimentaux ont été déterminés par
la méthode du traceur cendres suivant les deux méthodes détaillées dans le paragraphe [3.1.3]
Une premiere méthode utilise un four classique lorsque la masse de I’échantillon est supérieure a
300 mg (symboles pleins) et une autre utilise I’ATG pour les faibles quantités de char (symboles
vides).

Le rendement en char décroit de 7,6 a 4,4 % en masse lorsque la température augmente
de 800 a 1400 °C. La diminution du rendement en char s’explique par une double influence
de la température. Premierement, I'augmentation de la température favorise la consommation
du char via les réactions de gazéification par le HyO et le CO, produits lors de la pyrolyse.
Deuxiemement, ’augmentation de la température de pyrolyse a un effet direct sur le rendement
massique du char en modifiant sa composition. En effet, lorsque la température augmente, le
carbone s’ordonne et certaines fonctions chimiques contenant majoritairement de 1'oxygene et
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FIGURE 4.2 — Rendements massiques a) et compositions molaires hors cendres en C, H et O b)
des chars obtenus lors de la pyrolyse entre 800 et 1400 °C

de ’hydrogene réagissent pour former des gaz ou des goudrons (Marsh et Rodriguez-Reinoso
2006}, |Zhu et Sheng|2010). Nous pouvons observer une conséquence de ce phénomene sur la
figure b) avec I’évolution de la composition molaire du char en C, H et O en fonction de
la température. La fraction molaire du carbone dans le char passe de 64,5 a 83,6 % lorsque la
température augmente de 800 a 1400 °C alors que la fraction en hydrogene diminue de 27 a 10
% et celle en oxygene diminue plus légerement de 10,3 a 6,1 %. Ces compositions de char sont
cohérentes avec ce qu’avaient observé Chen| (2009)) et [Septien| (2011)).

Etant donné que dans GASPAR la réaction de pyrolyse est identique pour toutes les condi-
tions, la diminution du rendement en char calculée est due uniquement aux réactions de gazéi-
fication. Les parametres cinétiques de ces réactions ont été optimisés en partie a partir de ces
résultats expérimentaux. Les résultats de simulation ainsi obtenus sont tout a fait satisfaisants.
D’apres le modele, a 1400 °C, 65 % de la consommation du char est due a la gazéification par
la vapeur d’eau et 35 % a la gazéification par le CO5. On note que le modele ne prend pas en
compte l'influence de la température sur la composition du char puisque il est supposé n’étre
composé que de carbone pur. Cependant, les rendements en char étant relativement faibles et
la quantité de carbone dans le char élevée, les erreurs induites par cette hypothese sont faibles.

4.1.3 Rendement en especes gazeuses lors de la pyrolyse

La figure rassemble les rendements molaires en Hy, CO, HyO, CO4, CHy, CoHs, CoHy,
CyHg et CgHg obtenus lors de la pyrolyse de particules de hétre entre 800 et 1400 “C.

Pour une augmentation de la température de 800 a 1400 °C, les rendements en H, et en
CO augmentent respectivement de 5 & 27,6 mol.kg™! daf et de 14,3 & 23,6 mol.kg~! daf alors
que le rendement en HyO diminue de 10,3 & 3,9 mol.kg~! daf. Le rendement en CO, augmente
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g), CoHg h) et CgHg 1) lors de la pyrolyse de particules de hétre entre 800 et 1400 “C (symboles :
expériences, lignes : modélisation)

légerement de 2,3 & 2,9 mol.kg™! daf entre 800 et 1200 °C, puis diminue pour atteindre 1,3
mol.kg™! daf & 1400 °C. Le rendement en CHy est stable & environ 3,8 mol.kg™! daf entre 800
et 1000 °C, puis il décroit pour atteindre 0,3 mol.kg=! daf & 1400 °C. Les rendements en CyH,
et en CgHg suivent une évolution similaire et atteignent un maximum de production a 1000 “C.
Ils augmentent respectivement de 0,4 & 1,5 mol.kg™! daf et de 0,26 & 0,33 mol.kg™! daf entre
800 et 1000 °C, puis ils diminuent jusqu’a respectivement 0,13 et 0 mol.kg=! daf & 1400 °C. Les
rendements en CoHy et CoHg diminuent quand la température augmente et ces especes ne sont
plus détectées a partir de 1200 et 1000 °C respectivement. Le C3Hg a uniquement été quantifié
a 800 °C avec un rendement de 0,08 mol.kg™! daf. Les résultats obtenus sont en accord avec ce
que nous avons observé dans la littérature (Paragraphe .
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Le modele GASPAR permet de reproduire les rendements en Hy, CO, CO,, CHy, CoH, et
CyHy de maniere tres satisfaisante. On peut remarquer que I’évolution des rendements en HoO
et en CgHg est bien reproduite mais que les valeurs sont trop élevées. Cela s’explique par les
choix de modélisation au niveau de la réaction de pyrolyse. En effet, certains goudrons choisis
pour représenter la totalité des goudrons se dégradent en CgHg selon le modele. Cette sures-
timation du CgHg est donc due a la modélisation des goudrons produits lors de la pyrolyse.
Cependant, ces écarts entre la modélisation et I’expérience restent minimes au vu des tres bons
résultats obtenus par ailleurs.

D’apres la littérature, la dégradation thermique du méthane produit majoritairement des
Cs en passant par l'intermédiaire radicalaire CH® (Olsvik et al.|[1995). Lorsque la température
augmente, le CoHg se dégrade principalement en CoHy qui lui méme produit du CoHs tout en
libérant du Hy, comme le montre la figure [4.4]

CH, — C;Hs —> C;H, —> C;H;

FIGURE 4.4 — Schéma simplifi¢ de le dégradation thermique du CHy

Ensuite le CoHy réagit en majorité pour produire du CgHg ainsi que des hydrocarbures po-
lyaromatiques (Saggese et al.|2014)). La dégradation du CoHg et du CoHy que nous observons
4 1000 °C serait cohérente avec 'augmentation des rendements en CoHy et en CgHg. A partir
de 1200 °C, le CHy se dégrade probablement en Cs, et le CoHy et le CgHg sont consommés
pour produire des hydrocarbures polyaromatiques qui sont des intermédiaires réactionnels res-
ponsables de la production de suies. Selon la simulation, 78 % du carbone présent dans les
hydrocarbures légers et les goudrons a 800 °C est en effet converti en suies a 1400 “C.

Les réactions de dégradation thermique des hydrocarbures légers et polyaromatiques sont
en grande partie responsables de 'augmentation du rendement en Hy avec la température. La
gazéification du char produit également du Hy. Ainsi d’aprés le modele, 3,3 mol.kg™! daf de H,
sont produits par la gazéification du char avec la vapeur d’eau a 1400 “C. Enfin, la réaction de
gaz a l’eau est connue comme étant primordiale parmi les réactions en phase gaz. Afin de vérifier
son influence, le quotient de réaction expérimental et la constante d’équilibre de la réaction de
gaz a ’eau sont présentés sur la figure en fonction de la température.

La réaction de gaz a l’eau atteint 1’équilibre thermodynamique a partir de 1200 °C. Cela
signifie qu’a partir de cette température les compositions en CO, COq, Hy et HyO sont fixées
par I’équilibre de la réaction de gaz a 1’eau. Il est cependant intéressant de noter que 1’équilibre
thermodynamique n’est pas atteint pour la totalité du systeme réactif comme le montrent les
rendements molaires a 1400 C en Hy, CO, CO,, HyO, CH, et CoHy expérimentaux, simulés et a
'équilibre thermodynamique présentés sur la figure 4.6} Les rendements massiques en carbone
solide simulé (char et suies) et a 1’équilibre thermodynamique sont aussi présentés.

On constate que 'équilibre thermodynamique n’est pas atteint, que ce soit pour les hydro-
carbures légers ou le carbone solide produit. L’approche équilibre thermodynamique ne permet
donc pas de bien modéliser les rendements. Au contraire, le modele GASPAR est beaucoup
plus précis.
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FIGURE 4.6 — Rendements molaires en Hy, CO, CO,, H,O, CH, et CyHy et rendement mas-
sique en carbone solide mesurés expérimentalement et calculés avec le modele et a 1’équilibre
thermodynamique a 1400 °C

4.1.4 Rendements en goudrons + suies en pyrolyse

Les rendements de certains goudrons ont été mesurés a 800 °C et les résultats ont été pré-
sentés précédemment dans le tableau [3.10] avec les rendements obtenus par [Zhang et al (2010)
pour la pyrolyse de cypres hinoki a la méme température. Les principaux goudrons analysés
sont le naphtalene, le toluéne, le phénol, I'indéne et le styréne. A plus haute température les
quantités de goudrons produites étaient trop faibles pour étre prélevées, analysées et quanti-
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fiées. Nous avons tout de méme pu observer que la production de goudrons diminue lorsque
la température augmente. Pour les suies, nous avons observé 1’état du filtre situé apres le pot
de récupération du char. Apreés chaque essai, la couche de suies éventuellement formée a été
récupérée et pesée. Etant donné que seule une partie du flux de gaz est prélevé et qu'une partie
des suies se dépose sur le char et les parois des conduites avant d’arriver au filtre, nous n’avons
pas pu mesurer de rendement en suies. Cependant la masse de suies échantillonnée nous fournit
une indication sur les quantités de suies produites. Le tableau présente qualitativement la
production de suies lors de la pyrolyse de particules de hétre entre 800 et 1400 "C.

Température ("C) 800 1000 1200 1400
Observation des suies 0 - +4++ 4+

0 : pas de suies observées

+ : petite quantité de suies observée (non échantillonable)
++ : quantité de suies observée moyenne (mgyies < 300 mg)

++4+ : quantité de suies observée importante (mgyies > 300 mg)

Tableau 4.1 — Observation qualitative de la production de suies lors de la pyrolyse de particules
de hétre entre 800 et 1400 “C (pour une masse de biomasse injectée de 50 a 70 g)

Des suies sont observées a partir de 1000 “C mais en tres faible quantité, et c’est a 1200 et
1400 °C que les quantités de suies les plus importantes ont été recueillies. Ces observations sont
conformes avec les résultats de la littérature, comme I’étude de Zhang et al| (2010) qui est la
plus complete concernant la production de suies et de goudrons lors de la pyrolyse de biomasse.

La figure [4.7| présente la conversion du carbone de la biomasse en goudrons + suies calculée a
partir des résultats expérimentaux et avec GASPAR en fonction de la température de pyrolyse.

La conversion du carbone de la biomasse en goudrons calculée par GASPAR chute lorsque
la température augmente et atteint 0,5 %m a 1400 °C. La conversion du carbone en suies est
nulle a 800 ‘C et augmente trés rapidement entre 1000 et 1200 “C pour atteindre 33 %m a
1400 °C. Ces évolutions sont tout a fait cohérentes avec les observations expérimentales. La
conversion globale du carbone de la biomasse en goudrons + suies calculée avec GASPAR sous-
estime les résultats expérimentaux a 800 et 1000 °C mais représente bien leur évolution. Cette
sous-estimation est encore une fois liée au choix des goudrons modeles qui, selon le modele, se
dégradent en CgHg, qui est considéré comme un gaz.

Les résultats obtenus en pyrolyse serviront de référence pour la suite de ce chapitre.

4.2 Etude de I'influence de I’'ajout de H,O

L’influence de I'ajout de HyO a été étudiée entre 800 et 1400 “C avec une quantité de vapeur
d’eau en entrée de 0,55 g.g~ ! db, soit 30,6 mol.kg~! daf. La fraction volumique de H,O en entrée
de réacteur varie entre 3,3 et 5,1 % en fonction des conditions opératoires. Les rendements en
produits de pyrolyse ont été mesurés et ces essais ont été simulés avec GASPAR.
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4.2.1 Rendements globaux en char, gaz, goudrons + suies

Les rendements en char, gaz et goudrons + suies provenant de la biomasse, avec ajout de
H,0 entre 800 et 1400 °C sont présentés dans la figure [£.8] Le rendement en gaz ne prend en
compte que le gaz provenant de la biomasse. Il est calculé en soustrayant la masse de H,O
ajoutée en entrée du réacteur a la quantité totale de gaz mesurée en sortie du four a chute. Les
barres d’erreur représentent I’étendue des rendements mesurés expérimentalement. Les résultats
obtenus en pyrolyse y sont présentés a titre de comparaison.

Le rendement en gaz est stable entre 800 & 1000 ‘C et égal a 0,82 g.g~! db environ, puis
il augmente pour atteindre 0,98 g.g=! db & 1400 °C, alors que le rendement en char diminue
de 0,075 & 0,004 g.g=! db entre 800 et 1400 °C. La somme goudrons + suies est relativement
constante de 800 a 1000 °C, puis elle diminue entre 1000 et 1200 °C et atteint 0,107 g.g=! db
a 1400 °C. Comparés aux résultats obtenus en pyrolyse, ces résultats montrent que 'ajout de
H50O augmente la production de gaz a partir de 1200 "C et diminue la production de goudrons
+ suies et de char a partir de cette méme température. Afin de mieux comprendre I'influence
de I'ajout de HyO, les résultats concernant chaque famille de produits de gazéification sont
détaillés dans les sections suivantes.

4.2.2 Rendement et composition du char : influence de P’ajout de
H,O

La figure a) présente le rendement en char produit lors de la pyrolyse et avec ajout de
H50 en fonction de la température.
Quelles que soient les conditions, le rendement en char diminue lorsque la température
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augmente ; cependant il diminue plus vite a partir de 1200 °C avec ajout de HyO. Ainsi, en
comparaison avec la pyrolyse, le rendement en char est divisé par 1,5 a 1200 °C et par 12 a
1400 °C avec l'ajout de HyO et atteint alors 0,4 %m db. Cette diminution s’explique par les
réactions de gazéification du char qui sont favorisées par 'ajout de H,O dans le four a chute.
Les parametres cinétiques des réactions de gazéification utilisés dans GASPAR ont aussi été
optimisés a partir de ces résultats expérimentaux. Les résultats de simulation permettent ainsi
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de reproduire les rendements en char de maniére satisfaisante. A 1400 °C, 79 % de la consom-
mation du char est due a la réaction de gazéification du char par I'eau. On rappelle ici que
ces cinétiques de gazéification sont des cinétiques apparentes. Elles prennent donc en compte
les limitations par les transferts de matiere éventuels et ne sont, a priori, pas extrapolables a
d’autres conditions expérimentales.

La composition en C, H et O des chars est présentée dans la ﬁgureb). Les chars produits a
1400 °C n’ont pas pu étre analysés a cause de la trop faible quantité de char produite. Comme en
pyrolyse, le char produit avec ajout de vapeur d’eau s’enrichit en carbone lorsque la température
augmente de 800 & 1000 °C. A 800 et & 1000 °C la composition du char est & peu pres identique
a celle des chars de pyrolyse. Par contre, a 1200 °C le char est plus pauvre en carbone et plus
riche en hydrogene.

4.2.3 Rendements en espéeces gazeuses : influence de ’ajout de H,O

La figure rassemble les rendements molaires en Hy, CO, HyO, CO,, CHy, CoHs, CyHy,
CsoHg et CgHg obtenus en pyrolyse et avec ajout de HoO en fonction de la température.

Avec ajout de H5O, les rendements en Hy et CO augmentent avec la température et at-
teignent respectivement 39,1 et 25,9 mol.kg=! daf & 1400 °C. Le rendement en H,O diminue de
38,1 & 26,7 mol.kg~! daf lorsque la température augmente de 800 a 1400 °C. La quantité de va-
peur d’eau ajoutée en entrée de réacteur correspond a 30,6 mol.kg™! daf. Le rendement en CO,
augmente de 2,5 & 7,3 mol.kg™! daf de 800 & 1200 °C, puis diminue & 1400 ‘C pour atteindre
un rendement de 5,6 mol.kg™! daf. L’évolution des rendements des autres hydrocarbures est
globalement identique a celle observée en pyrolyse. Les simulations permettent de reproduire
les évolutions des rendements en gaz de maniere tres satisfaisante. Seuls les rendements en
CgHg restent largement surestimés mais le modele reproduit bien 1’évolution du rendement en
fonction de la température.

L’ajout de H,O augmente significativement les rendements en Hy et COy & partir de 1200
°C, et légerement le rendement en CO a partir de 1400 ‘C. Par contre, il n’a que tres peu
d’influence sur les rendements des autres especes analysées. On peut tout de méme remarquer
que par rapport aux résultats de pyrolyse, le rendement en CoHy est plus faible a 1000 °C, le
rendement en CHy est plus élevé a 1200 °C et le rendement en CyHy est plus faible a 1200 “C.
On observe aussi que le CHy et le CoHs ne sont plus détectés a 1400 °C. Ces observations sont
cohérentes avec les résultats de [Zhang et al. (2010)), |Couhert et al| (2009) et Septien (2011)
présentés dans la figure [1.23]

Discussion sur l’'influence de 1’ajout de H,O sur les gaz majoritaires : CO, CO,, Hy
et HQO

D’apres les observations précédentes, I'ajout de HoO influence principalement les rendements
en Hy, CO et en COq, et ce a partir de 1200 °C. Trois phénomeénes permettent d’expliquer ces
évolutions :

e la gazéification du char;

e la consommation des goudrons et des suies;

e la réaction de gaz a l'eau (sens direct et indirect).
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FIGURE 4.10 — Rendements molaires en Hy a), CO b), H,O ¢), CO, d), CHy e), CoH, f), CoHy
g), CoHg h) et CgHg 1) en pyrolyse (bleu) et avec ajout de HyO (rouge) entre 800 et 1400 “C
(symboles : expériences - lignes : modélisation)

Les deux premiers phénomenes induisent une augmentation de la quantité de carbone et
d’hydrogene dans les gaz principaux (CO, COq, Hy, HyO). D’apres les résultats de simulation,
la quantité de carbone supplémentaire dans CO + COq avec ajout de vapeur d’eau a 1200 °C
est de 4,0 mol.kg™! daf; 1,3 mol.kg™! daf viennent de la gazéification du char alors que 2,7
mol.kg~! daf viennent de la consommation des goudrons et des suies. A 1400 °C la quantité
de carbone supplémentaire dans CO + CO, est de 6,7 mol.kg™! daf, dont 2,7 mol.kg™! daf
viennent du char et 3,4 mol.kg™! daf de la consommation des goudrons et des suies, le reste
venant des hydrocarbures légers.
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La gazéification du char et la conversion des goudrons et des suies sont principalement
producteurs de CO et de Hs, or le rendement en CO n’augmente pas a 1200 “C et assez peu a
1400 °C. Cela est dii en grande partie a la réaction de gaz a 'eau. La figure présente le
quotient de réaction expérimental avec ajout de HyO et la constante d’équilibre de la réaction
de gaz a l’eau en fonction de la température.
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FIGURE 4.11 — Quotient de réaction expérimental avec ajout de HoO et constante d’équilibre
de la réaction de gaz a 1’eau en fonction de la température

On constate que la réaction de gaz a l'eau est a ’équilibre a partir de 1200 °C dans ce
réacteur. On peut noter que le modele GASPAR indique aussi que 1’équilibre est atteint en
sortie de four & chute & ces deux températures. A partir de 1200 °C, c’est donc la réaction de
gaz a 'eau qui contrdle la composition en Hy, CO, CO5 et HyO. Lorsqu’on ajoute de l'eau,
I’équilibre de la réaction de gaz a ’eau est déplacé dans le sens de la production de CO, et de
Ha, ce qui explique 'augmentation de leurs rendements a partir de 1200 °C. L’augmentation du
rendement en CO observée a 1400 “C s’explique par la consommation du char et des goudrons
dont nous avons discuté plus haut. Ce carbone supplémentaire fait que méme a 1’équilibre
thermodynamique la production de CO est plus importante avec ajout de vapeur d’eau qu’en
pyrolyse.

Discussion sur 1’influence de ’ajout de H,O sur le méthane

D’apres nos observations expérimentales et d’apres la littérature ((Zhang et al.[|2010)), (Sep-
tien |2011))), ajout de vapeur d’eau favorise la production de CHy entre 1000 et 1400 °C. Nous
avons choisi de nous intéresser plus en détail a& ce phénomene pour deux raisons : la premiere
est que ce résultat est surprenant dans la mesure ou l'on peut s’attendre a ce que l'ajout de
H>O favorise la consommation du CHy par reformage. La deuxieme raison est liée au fait que
le méthane est un produit indésirable pour la synthese catalytique de biocarburant. Il est donc
important de comprendre la raison de cette augmentation afin de I’éviter.
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(2007) a lui aussi observé ce phénomeéne et d’apres lui, I'ajout de vapeur d’eau
déplace la réaction 4.1}, vers la production de CHy.

CH, + OH* = CHS + H,0 (4.1)

Nous avons utilisé les résultats du modele et analysé les flux de production et de consom-
mation du méthane pour tenter d’expliquer cette augmentation lors de I'ajout de H,O. Les
rendements du CHy en pyrolyse et avec ajout de vapeur d’eau a 1200 °C sont présentés dans
la figure [£.12] le long du réacteur. L’analyse des flux de production et de consommation du
méthane a été réalisée pour z = 26 cm (soit un temps de passage du gaz de 0,69 s). C’est en
effet a cette distance que l'influence de ’'ajout de vapeur d’eau est la plus grande sur le flux net
de consommation du méthane. Tous les flux de production et de consommation du CHy ont été
calculés mais seuls les plus importants sont représentés. Le flux dont la valeur est indiquée en
gras est le flux de production nette de CHy.

Flux de production total = 6,63.10° kmol.m3.s71
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FI1GURE 4.12 — Rendements en CH, en pyrolyse et avec ajout de HoO a 1200 °C en fonction de

la longueur du réacteur et analyse des flux de production et de consommation du méthane a z
= 26 cm (t4q. = 0,69 s)

A ce niveau du réacteur, le CHy est majoritairement produit par le CoHy, le CoHg, le CraHig
(phénanthrene) et le C16H;o (fluoranthéne), et il est principalement converti en CHg, en CoHg
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et en C;Hg, que ce soit en pyrolyse ou avec ajout de vapeur d’eau. On constate que le flux net de
consommation du CHy est de 1,59.107° kmol.m3.s7! en pyrolyse et de 9,68.1075 kmol.m3.s7*
avec ajout de vapeur d’eau, ce qui correspond a une diminution de 39 %. Cela est dii en partie au
fait que le flux de production est légerement plus faible avec ajout de vapeur d’eau car le CoHy
produit alors moins de CH,. Cependant ’explication principale est que le flux de consommation
total diminue de 31 % avec 'ajout de vapeur d’eau. Cette diminution est due & une moindre
transformation en CHj. Les deux processus principaux impliqués dans cette conversion du CHy
en CHj sont, dans 'ordre d’importance, la réaction [4.2] et la réaction [4.1]

CHy+ H* = CH} + H, (4.2)

Dans les conditions des essais avec ajout de HyO, ces deux réactions sont significativement
inhibées dans le sens direct. L’ajout de vapeur d’eau déplace en effet la réaction dans le sens
indirect. Nous avons aussi vu que le Hy était plus produit, ce qui déplace la réaction dans
le sens de la production de CHy. D’apres le schéma cinétique de [Ranzi et al.| (2005) - que nous
avons utilisé - c’est donc I'inhibition de ces deux réactions qui est responsable du rendement
en CHy plus élevé lors de 'ajout de vapeur d’eau.

4.2.4 Rendements en goudrons et en suies : influence de ’ajout de
H>O

Aucune quantification des goudrons n’a été effectuée lors des essais avec ajout de HyO. Les
observations expérimentales de la production de suies sont données dans le tableau 4.2

Température ("C) 800 1000 1200 1400
Observation des suies 0 - +++ ++

0 : pas de suies observées

+ : petite quantité de suies observée (non échantillonable)
++ : quantité de suies observée moyenne (mgyies < 300 mg)

++4+ : quantité de suies observée importante (mgyies > 300 mg)

Tableau 4.2 — Observation qualitative de la production de suies avec ajout de HoO entre 800 et
1400 “C (pour une masse de biomasse injectée de 50 a 70 g)

Il semble que la production de suies soit plus faible avec ajout de HoO a 1400 C qu’en
pyrolyse. Aux autres températures nous n’avons pas observé d’influence significative de ’ajout
de HyO. La figure [4.13] présente la conversion du carbone en goudrons + suies issue des résultats
expérimentaux et de la simulation avec ajout de HyO en fonction de la température. Les taux
de conversion du carbone en goudrons et en suies, calculés avec GASPAR, sont aussi présentés.

La conversion du carbone en goudrons + suies déterminée expérimentalement semble étre
stable entre 800 et 1000 °C, autour de 0,2 g.g~!, puis augmenter a 1200 °C et rester stable entre
1200 et 1400 °C, autour de 0,25 g.g~!. Cependant 'incertitude de mesure est trop importante
pour assurer que ces tendances soient significatives. Comme en pyrolyse, la conversion du car-
bone en goudrons calculée avec GASPAR diminue lorsque la température augmente et elle est
presque nulle & 1200 °C. A l'inverse la conversion du carbone en suies est quasiment nulle &
800 et 1000 °C puis elle augmente fortement entre 1000 et 1200 °C et reste relativement stable
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FIGURE 4.13 — Conversion du carbone en goudrons + suies issue des expériences (symboles) et
simulée (lignes) avec ajout de HyO en fonction de la température

entre 1200 et 1400 °C. Les résultats de simulation sous-estiment généralement la conversion du
carbone en goudrons + suies, tout particulierement a 1000 “C.

Pour comprendre I'influence de la vapeur d’eau sur les rendements en goudrons et en suies,
nous avons utilisé le modele GASPAR. La figure présente les rendements massiques en
suies et en goudrons calculés avec le modele en pyrolyse et avec ajout de HyO.

) 02 r 01
——Pyrolyse (GASPAR) ——Pyrolyse (GASPAR)
——H20 (GASPAR)

a

=3
—
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o
—
Rendement en goudrons (g/g db)

0 1 1 ) 0 1 1 )

700 900 1100 1300 1500 700 900 1100 1300 1500
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FIGURE 4.14 — Rendements massiques en suies a) et en goudrons b) simulés avec GASPAR en
pyrolyse et avec ajout de HoO
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D’apres le modele, I'ajout de HoO n’influence pas le rendement en goudrons a 800 “C, mais
le diminue a 1000 et 1200 °C. Le rendement en suies diminue nettement a partir de 1200 °C
avec ajout de vapeur d’eau. Comme nous ’avons vu précédemment, la gazéification des suies
n’est pas prise en compte dans le modele GASPAR. La diminution du rendement en suies dans
le modele est donc due a la consommation des précurseurs de suies que sont les goudrons.
La consommation des goudrons a partir de 1200 “C est certainement due a des réactions de
reformage. Cela diminue la polymérisation des suies en hydrocarbures poly-aromatiques puis en
suies. Les évolutions des rendements en goudrons et en suies calculées avec GASPAR sont tout
a fait cohérentes avec la littérature (Zhang et al2010) et avec les observations expérimentales
de la production de suies.

4.3 Etude de I'influence de I’ajout de CO,

L’influence de 'ajout de 0,87 g.g=! db de CO; a été étudiée entre 800 et 1400 °C. La fraction
volumique de CO, en entrée varie entre 2,1 et 3,3 %. Comme pour 1'étude de l'influence de
I’ajout de H5O, les rendements globaux des familles de produits de gazéification sont présentés,
puis chacune d’entre elle est caractérisée en détail. L’influence de I'ajout de COs est finalement
discutée a l'aide des résultats de simulation.

4.3.1 Rendements globaux en char, gaz, goudrons + suies

Les rendements en char, gaz et goudrons + suies provenant de la biomasse avec ajout de
CO4 entre 800 et 1400 “C sont présentés dans la figure [4.15] Les résultats obtenus en pyrolyse
y sont présentés a titre de comparaison. Le rendement en gaz ne prend en compte que le gaz
provenant de la biomasse. Il est calculé en soustrayant la masse de CO, ajoutée en entrée a
la quantité totale de gaz mesurée en sortie du four a chute. Les barres d’erreur représentent
I’étendue des rendements mesurés expérimentalement.

Le rendement en gaz produit augmente légérement, de 0,83 a 0,89 g.g=! db, entre 800 et
1400 °C, alors que le rendement en char diminue de 0,075 & 0,014 g.g=! db. Le rendement
en goudrons + suies reste stable aux alentours de 0,14 - 0,16 g.g=* db sur toute la plage de
température. La comparaison de ces résultats avec ceux obtenus en pyrolyse nous indique que
I'ajout de COy diminue le rendement en char et en goudrons a partir de 1200 “C et augmente
le rendement en gaz. Toutefois, les différences de rendements pour les gaz et les goudrons +
suies restent dans les barres d’erreur expérimentales.

4.3.2 Rendement et composition du char : influence de I’ajout de
COq

La figure a) présente le rendement en char en fonction de la température en pyrolyse
et avec ajout de COs.

Le rendement en char diminue quand la température augmente et I'ajout de COy améliore
considérablement la consommation du char a partir de 1200 °C par rapport aux essais de py-
rolyse. Le rendement en char est ainsi divisé par 1,3 a 1200 "C et par 3,1 a 1400 °C quand du
COs, est ajouté. Cela s’explique par les réactions de gazéification du char qui sont favorisées par
I'ajout de COy dans le four a chute. Les parametres cinétiques des réactions de gazéification
utilisés dans GASPAR ont aussi été optimisés a partir de ces résultats expérimentaux. Les
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F1GURE 4.15 — Rendements massiques globaux en gaz, char et goudrons + suies issus de la
biomasse lors de la pyrolyse et avec ajout de CO4y entre 800 et 1400 "C
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FIGURE 4.16 — Rendements massiques a) et composition molaire hors cendres en C, H et O b)
des chars obtenus en pyrolyse et avec ajout de CO4 entre 800 et 1400 “C

résultats de simulation permettent ainsi de reproduire les rendements en char de maniere satis-
faisante. D’apres le modele, a 1400 °C, 50 % du char a été gazéifié par le HyO et 50 % par le COs.

La composition en C, H et O des chars produits est présentée dans la figure b). La
composition des chars produits a 1400 °C n’a pas pu étre mesurée a cause de la trop faible
quantité de char produite. L’ajout de CO5 n’a pas d’influence sur la composition du char a 800,
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1000 et 1200 “C.

4.3.3 Rendements en espéces gazeuses : influence de ’ajout de CO,

La figure rassemble les rendements molaires en Hy, CO, H,O, CO,, CHy, CoHy, CoHy,
CsoHg et CgHg obtenus lors de la pyrolyse et avec ajout de COs en fonction de la température.
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FIGURE 4.17 — Rendements molaires en Hy a), CO b), HyO ¢), COy d), CHy e), CoHs f), CoHy
g), CoHg h) et CgHg i) lors de la pyrolyse (bleu) et avec ajout de CO (vert) entre 800 et 1400
°C (symboles : expériences, lignes : modélisation)

Lorsque du CO; est ajouté, les rendements en Hy et CO augmentent avec la température
pour atteindre respectivement 21,5 et 39,6 mol.kg~! daf. Le rendement en HyO est stable entre
800 et 1000 °C (~ 10,3 mol.kg™! daf), puis il augmente entre 1000 et 1200 °C, et diminue lége-
rement & 1400 ‘C (~ 12,4 mol.kg™! daf). Le rendement en CO, est stable entre 800 et 1000 °C
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a 20,7 mol.kg™! daf, puis il diminue et atteint 8,8 mol.kg™! daf & 1400 °C. La quantité de CO,
ajouté en entrée du four a chute correspond a 19,7 mol.kg=! daf, donc du CO, supplémentaire
est produit par la dévolatilisation de la biomasse entre 800 et 1000 °C, alors qu’entre 1200
et 1400 "C, le CO4 est globalement consommé. Les rendements des hydrocarbures suivent des
évolutions identiques a celles observées en pyrolyse et avec ajout de H5O.

Par rapport a la pyrolyse, 'ajout de CO5 augmente les rendements en CO et en H5O, et
diminue le rendement en Hy a partir de 1200 "C. Les rendements en hydrocarbures légers sont
tres peu influencés et seuls les rendements en CoHy et en CoHy diminuent 1égerement, respec-
tivement a partir de 1200 °C et 1000 "C avec ajout de COs.

Les résultats de simulation permettent de reproduire de maniere tres satisfaisante I'influence
de I'ajout de CO; sur les rendements en gaz mesurés, a part pour le CgHg qui est ici encore
surestimé.

A Tinstar de I'ajout de H,O, I'ajout de CO, n’influence significativement que les rende-
ments des especes impliquées dans la réaction de gaz a 'eau. Ainsi, avec 'ajout de COs et en
comparaison avec la pyrolyse, la quantité de carbone issue de la biomasse convertie en CO et
CO, augmente de 3,4 mol.kg™! daf & 1200 °C dont 0,8 mol.kg~! daf viennent du char et 1,8
mol.kg~! daf viennent des goudrons et des suies. A 1400 °C, 4,2 mol.kg~! daf de carbone issu de
la biomasse est converti en CO et CO,, pour 2,0 mol.kg™! daf venant du char et 1,6 mol.kg™*
daf venant des goudrons et des suies. Tout comme en pyrolyse et avec ajout de vapeur d’eau, la
réaction de gaz a 1’eau joue un role prépondérant a partir de 1200 “C. La figure présente le
quotient de réaction expérimental avec 'ajout de CO, et la constante d’équilibre de la réaction
de gaz a l’eau en fonction de la température.
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FI1GURE 4.18 — Quotient de réaction expérimental avec 'ajout de CO, et constante d’équilibre
de la réaction de gaz a ’eau en fonction de la température

On constate que, de méme qu’en pyrolyse ou avec ajout de HyO, la réaction de gaz a I'eau
s’approche de I'équilibre a partir de 1200 °C. L’ajout de CO4 déplace 1’équilibre de la réaction
vers la production de CO et de H,O et la consommation de Hs, ce qui correspond aux tendances
observées expérimentalement a partir de 1200 °C. La gazéification du char et la consommation
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des goudrons et des suies produisent aussi du CO et du Hy supplémentaire.

4.3.4 Rendement en goudrons et en suies : influence de ’ajout de
COq

De méme que pour les essais avec ajout de HyO, les goudrons n’ont pas été quantifiés avec
ajout de CO,y. L’observation expérimentale de la production de suies est présentée dans le
tableau (4.3

Température (°C) 800 1000 1200 1400
Observation des suies 0 + +++ ++

0 : pas de suies observées

+ : petite quantité de suies observée (non échantillonable)
++ : quantité de suies observée moyenne (Mgyies < 300 mg)

+++ : quantité de suies observée importante (mgyes > 300 mg)

Tableau 4.3 — Observation qualitative de la production de suies avec ajout de CO4 entre 800 et
1400 °C (pour une masse de biomasse injecte de 50 a 70 g)

Comme avec 'ajout de HoO, 'ajout de CO, semble diminuer la production de suies a 1400
°C et ne pas avoir d’influence a plus basse température. La figure présente la conversion
du carbone de la biomasse en goudrons + suies issue des résultats expérimentaux et de la
simulation en fonction de la température avec ajout de CO,. Les taux de conversion du carbone
en goudrons et en suies, calculés avec GASPAR, sont aussi présentés.
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FI1GURE 4.19 — Conversion du carbone de la biomasse en goudrons + suies issue des expériences
(symboles) et simulée (lignes) avec ajout de CO en fonction de la température

La conversion du carbone de la biomasse en goudrons + suies augmente de 19 a 29 % entre
800 et 1200 °C, pour ensuite se stabiliser entre 1200 et 1400 °C. L’incertitude sur ces valeurs
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est cependant trop élevée pour assurer que ces tendances soient significatives. De méme qu’en
pyrolyse ou avec ajout de H,O, la conversion du carbone en goudrons calculée avec GASPAR
diminue lorsque la température augmente et est presque nulle a partir de 1200 “C. Toujours
selon les résultats de simulation GASPAR, les suies sont produites a partir de 1000 °C, et leur
rendement augmente fortement entre 1000 et 1200 ‘pour se stabiliser entre 1200 et 1400 °C a
un taux de conversion du carbone de 27 %. Les résultats de simulation sont cohérents avec les
observations expérimentales et permettent de reproduire les taux de conversion du carbone en
goudrons + suies a part a 1000 °C ou ils sont largement sous-estimés.

Les rendements en goudrons et en suies prédits par GASPAR en pyrolyse et avec ajout de
COg sont donnés dans la figure 4.20
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FIGURE 4.20 — Rendements massiques en suies a) et en goudrons b) prédits avec GASPAR en
pyrolyse et avec ajout de COq

D’apres le modele 'ajout de CO, n’a pas d’influence sur la production de suies jusqu’a
1200 °C. A 1400 °C, il entraine une diminution de ce rendement de 0,032 g.g~! db, soit une
diminution de 19 %. Le rendement en goudrons n’est pas non plus influencé par 'ajout de CO,
entre a 800 et 1000 “C. Il est par contre légerement plus faible a 1200 “C avec ajout de COs.

4.4 Etude de la gazéification en présence de O, entre 800
et 1400 °C

L’influence de I'ajout de Os sur les produits de gazéification est étudié entre 800 et 1400
°C avec 3 facteurs d’exces d’oxygene : A = 0,24 - 0,44 - 0,61. Les conditions de ces essais ont
été précédemment présentées dans le tableau [3.8] Les résultats obtenus lors de la pyrolyse de
petites particules de hétre (A = 0) sont aussi utilisés comme référence dans ce chapitre.
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4.4.1 Conversion du carbone de la biomasse en char, gaz et goudrons
+ suies

Les taux de conversion du carbone de la biomasse en char, gaz et goudrons + suies en
fonction du facteur d’exces d’oxygene a 800, 1000, 1200 et 1400 °C sont présentés dans la figure
[4.21] On notera que les valeurs de A utilisées sont les valeurs réelles. Elles sont parfois différentes
de la valeur visée du fait d’écarts a la consigne sur le débit de biomasse injecté.
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FI1GURE 4.21 — Taux de conversion du carbone de la biomasse en char, gaz et goudrons + suies
en fonction du facteur d’exces d’oxygene a 800, 1000, 1200 et 1400 °C

A 800 °C, la conversion du carbone en gaz augmente d’environ 65 & 88 % lorsque \ aug-
mente de 0 & 0,44 puis elle diminue a 83 % lorsque A augmente & 0,61. Cependant, au vu des
incertitudes de mesure cette diminution n’est pas significative. A 1000 °C, elle augmente de
68 a 79 % lorsque A augmente de 0 a 0,24, puis elle reste stable a environ 80 % lorsque A
augmente jusqu’a 0,61. Enfin, a 1200 et 1400 °C, la conversion du carbone de la biomasse en
gaz, augmente d’environ 60 % a 80% entre 0 et 0,44 puis elle reste stable aux alentours de 80 %
entre 0,44 et 0,61. Les évolutions du taux de conversion du carbone de la biomasse en gaz sont
donc tres proches quelle que soit la température. Le taux de conversion maximal du carbone
en gaz est d’environ 80 %, et est atteint & partir d'un facteur d’exces d’oxygene d’environ 0,44.



4.4. ETUDE DE LA GAZEIFICATION EN PRESENCE DE O, ENTRE 800 ET 1400 °C113

A 800 et & 1000 °C la fraction de carbone dans le char n’évolue pas de maniére significative
sur toute la plage de A étudiée. L’ajout de O ne semble pas avoir d’influence a ces températures.
Par contre, a 1200 et a 1400 °C la fraction de carbone dans le char diminue respectivement de

9,6 % a 3,6 % et de 8,0 % a 0,3 % lorsque A augmente de 0 a 0,61.

A 800 et & 1000 °C la fraction de carbone convertie en goudrons + suies diminue pour A
variant de 0 & 0,24 puis reste relativement stable & des valeurs inférieures 20 %. A 1200 et & 1400
°C les taux de conversion du carbone en goudrons + suies sont plus élevés méme si I’on observe
une diminution de ce taux de conversion entre 0 et 0,24 a 1200 “C et entre 0,24 et 0,44 a 1400 °C.

On remarque que les rendements en goudrons + suies a 1400 “pour des A\ de 0,44 et 0,61
paraissent anormalement élevés. En effet, d’apres la littérature (Zhang et al.2010), et de méme
que pour tous les autres essais réalisés a 1400 “C, on s’attend a ce que la totalité des goudrons
+ suies soit composée de suies a 1400 “C. Or la production de suies observée durant ces essais
est trés faible et ne peut en aucun cas représenter 20 % du carbone de la biomasse. Nous avons
réalisé des essais de répétition en prenant bien soin de ré-étalonner l'analyseur de gaz et en
récupérant au mieux les suies produites dans toutes les conduites du systeme d’échantillon-
nage mais nous avons obtenu les mémes résultats. Cette surestimation de la quantité de suies
produites doit certainement venir d’une sous-estimation des gaz produits dans ces conditions.
Nous n’avons cependant pas d’explication pour comprendre cette différence. Les rendements en
goudrons + suies sont discutés en détails dans le paragraphe [4.4.4]

4.4.2 Rendement et composition du char produit en présence de O,

Le rendement en char en fonction du facteur d’exces d’oxygene a 800, 1000, 1200 et 1400
°C est tracé sur la figure m a). Les barres d’erreurs représentent l'incertitude de mesure due
a la méthode de quantification du char.

Quelle que soit la température, le rendement expérimental en char diminue lorsque A aug-
mente. Cependant, il diminue moins a 800 et a 1000 “C qu’a 1200 et a 1400 °C. Ainsi, lorsque
A augmente de 0 & 0,61, le rendement en char diminue de 7,6 & 6,6 %m db a 800 °C, de 6,14 a
5,3 %m db a 1000 °C, de 5,5 a 2,0 %m db a 1200 °C et de 4,4 & 0,2 %m db a 1400 °C.

Les résultats de simulation reproduisent de maniere globalement satisfaisante les résultats
expérimentaux. Cependant le rendement en char est surestimé a 1000 “C en présence de O, de
méme qu’en pyrolyse (A = 0) et avec ajout de CO, (figure[4.16). Cet écart est dit aux cinétiques
de gazéification optimisées qui sous-estiment la vitesse de gazéification du char a cette tempé-
rature. L’erreur absolue maximale est de 1,22 %m db & 1000 “C pour A = 0,24. La diminution
du rendement en char est globalement bien reproduite, tout particulierement a 1200 et 1400 °C.
L’hypothese faite dans notre modele que I'oxydation du char par le O, est négligeable semble
donc validée.

Afin de consolider encore plus cette hypothese, nous avons introduit dans GASPAR une
cinétique de combustion du char issue de [Jiménez et al] (2008) suivant 1'équation [4.3]

dm,,

Ea o
o =T d2 A exp <RTp> P5, & (4.3)
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FIGURE 4.22 — Rendements massiques (symboles : expériences, lignes : simulation) a) et com-
positions molaires b) du char en fonction du facteur d’exces d’oxygene a 800, 1000, 1200 et
1400 °C

Avec A =0,46 gm 2.5 ' Pa ™™ Fa =63 kJ.mol . K~! et n =1.T, et d, sont la température
et le diametre de la particule et Fp,, s la pression partielle de Oq a la surface de la particule.
Seuls les rendements en char pour les essais a 1000 “C ont été légerement diminués. Ce dernier
test a confirmé qu’il n’est pas nécessaire d’ajouter de réaction d’oxydation du char par Oy dans
notre modele pour bien prédire les rendements en char. Il est intéressant de noter que dans nos
conditions opératoires les résultats de simulation nous indiquent qu’a 1200 et 1400 “C, 55 a 60
% de la consommation du char est due a la gazéification par la vapeur d’eau, et donc que 45 a
40 % est due a la gazéification par le CO,.

La composition molaire du char en C, H et O est donnée dans la figure b). On remarque
que l'ajout de Os n’influence que tres peu la composition du char.

4.4.3 Rendements en espéces gazeuses produites en présence de O,

La figure présente les rendements en Hy, CO, CO5 et HyO en fonction du facteur d’exces
d’oxygene a 800, 1000, 1200 et 1400 °C.

Le rendement en Hy est stable ou diminue lorsque A augmente ; la diminution est d’autant
plus marquée que la température est élevée. Ainsi lorsque A augmente de 0 a 0,61, le rendement
en Hy diminue de 5 & 2,4 mol.kg™! daf & 800 °C, et de 27,6 a 8,1 mol.kg~! daf & 1400 °C. Le
rendement en CO varie entre 9,1 et 23,6 mol.kg™! daf et atteint un maximum de production
de 23,4 mol.kg™! daf & 800 “C (A = 0,44), de 20,0 mol.kg~! daf a 1000 “C (A = 0,24), de 19,7
mol.kg™! daf & 1200 °C (A = 0,24) et de 23,6 mol.kg~* daf & 1400 °C (A = 0). Les rendements
en CO, et en HyO augmentent quasi-linéairement avec A. Ainsi le rendement en CO5 augmente
de 1,3-2,94 17,8 - 20 mol.kg™! daf, et le rendement en H,O augmente de 3,9 - 10,4 & 20,9 -
25,1 mol.kg~! daf lorsque A\ augmente de 0 & 0,61.
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FIGURE 4.23 — Rendements molaires en Hy a), CO b), CO4 ¢) et H,O d) en fonction du facteur
d’exces d’oxygene a 800, 1000, 1200 et 1400 °C

Les résultats de simulation sont généralement tres satisfaisants et permettent de reproduire
les évolutions des rendements en Hy, CO, CO4 et HyO en fonction de A entre 800 et 1400 “C.
On note simplement que le rendement en Hy est surestimé a 800 °C pour un A de 0,61 et que
le rendement en CO est sous-estimé a 1000 °C pour des A de 0,24 et 0,44, et surestimé a 1400
°C en présence d’oxygene.

La figure [£.24] présente les rendements en CHy, CoHa, CgHg et CoHy en fonction du facteur
d’exces d’oxygene a 800, 1000, 1200 et 1400 °C.
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FIGURE 4.24 — Rendements molaires en CH, a), CoHs b), CgHg ¢) et CyHy d) en fonction
du facteur d’exces d’oxygene a 800, 1000, 1200 et 1400 ‘C (symboles : expériences, lignes :
simulation

Quelle que soit la température, les rendements en hydrocarbures légers mesurés diminuent
quasi linéairement avec A. On constate aussi que ces especes ne sont plus détectées a 1400 °C
en présence de O,. Le rendement en CHy, qui est I’hydrocarbure léger le plus produit, diminue
d’environ 3,9 & 1,2 mol.kg™! daf entre 800 et 1000 °C, et de 1,5 & 0,6 mol.kg™! daf & 1200
°C. Les rendements en CoHy et en CgHg atteignent leurs valeurs les plus élevées a 1000 “C
et diminuent respectivement de 1,5 & 0,6 et de 0,33 & 0,08 mol.kg™! daf lorsque A\ augmente
de 0 & 0,61. Enfin le rendement en CoH, diminue de 1,7 & 0,6 mol.kg~! daf & 800 °C, et de
0,6 & 0,08 mol.kg=! daf & 1000 “C; CyH, n’est plus détecté a 1200 et & 1400 °C en présence de Os.
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Les résultats de modélisation permettent de reproduire les évolutions des rendements en
gaz minoritaires. On peut tout de méme noter quelques différences entre les résultats de si-
mulation et de l'expérience. Par exemple a 800 °C, les rendements du CgHg, CHy, CoHy et
dans une moindre mesure ceux du CoHs sont globalement sous-estimés en présence d’oxygene,
surtout lorsque A augmente. Cela est tres certainement dii & une mauvaise prise en compte de
la combustion a cette température dans le schéma réactionnel. D’autre part, tout comme en
pyrolyse, le rendement en CgHg est surestimé a 1000 et 1200 “C, de méme que le rendement en
CoHy a 1000 °C. Si I'on excepte les résultats a 800 °C, le modele permet de simuler les résultats
expérimentaux de maniere satisfaisante.

Discussion sur ’'influence de ’ajout de O, sur les espéces gazeuses

Il est évident que 'ajout de Oq en entrée de réacteur provoque des réactions de combustion.
Il est par contre moins évident de savoir quels sont les produits de pyrolyse qui vont étre briilés.
Nous avons vu dans le paragraphe précédent que le char était probablement trés peu consommé
directement par le O,. Si nous admettons que la vitesse de combustion du char est beaucoup
plus faible que celle des gaz et goudrons de pyrolyse, nous pouvons envisager deux cas de figures
extrémes :

e si la vitesse de pyrolyse est tres supérieure a la vitesse de combustion des gaz et goudrons
issus de la pyrolyse, ce sont les réactions de combustion des gaz et goudrons qui sont
limitantes. La pyrolyse a donc lieu en premier, puis les gaz et les goudrons réagissent avec
le Oy plus ou moins vite en fonction de la vitesse de combustion des différents produits
de pyrolyse;

e si la vitesse de combustion des gaz et des goudrons est beaucoup plus rapide que la
vitesse de pyrolyse, c’est la réaction de pyrolyse qui est limitante. Les gaz et les goudrons
réagissent alors avec le Oy disponible au fur et a mesure de leur production au cours de
la pyrolyse.

La figure [4.25| présente 1’évolution de la teneur en O dans I’atmosphere, du rendement en
char et des rendements en gaz de pyrolyse a 1000 “C, pour un A de 0,44, en fonction du temps
de passage du gaz (résultats GASPAR).

On peut identifier une premiere période (0 - 0,04 s) pendant laquelle I’'eau contenue dans
les particules s’évapore. A partir de 0,075 s les débits de certaines especes gazeuses (CO, CO,,
H,0) augmentent en méme temps que la fraction volumique en O diminue. Ce n’est qu’apres
0,15 s, alors que la teneur en Oy est devenue nulle, que les rendements en autres especes ga-
zeuses deviennent non nuls car ils sont produits par la pyrolyse. Celle-ci est complete a 0,20 s.
Ainsi entre 0,075 et 0,15 s tous les gaz émis par la pyrolyse sont briilés jusqu’a ce que le Oy soit
totalement consommé. D’apres le modeéle, nous sommes donc dans le deuxieme cas de figure
dans lequel les cinétiques de combustion du gaz de pyrolyse sont beaucoup plus rapides que la
cinétique de pyrolyse. Dans les autres conditions explorées, excepté a 800 °C, le modele conduit
aux mémes interprétations malgré des temps de réactions différents.

Nous avons par ailleurs modifié GASPAR pour réaliser des calculs dans lesquels la pyrolyse
est instantanée. Les résultats du modele sont alors tres différents et ne permettent plus de
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reproduire les résultats expérimentaux. Les goudrons sont totalement briilés en premier et ce
sont le CHy, le CyHsy, le CO et le Hy qui sont briilés ensuite.

Puisque les résultats du modele sont en accord avec les résultats expérimentaux on peut
raisonnablement penser que dans les conditions opératoires explorées (> 1000 °C) la vitesse de
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consommation de Oy est limitée par la vitesse de pyrolyse. On peut alors représenter le pro-
cessus comme deux phases successives que sont 1) la pyrolyse accompagnée de la combustion
d’une partie des gaz de pyrolyse et 2) la gazéification du char et les réactions en phase gaz en
présence de H,O et de COs.

Par ailleurs nous avons réalisé des essais pour étudier une atmospheére mixte O-HyO (A =
0,44 et S/B = 0,55 g.g~! db). Les résultats montrent que comme pour les essais en présence de
H,0, I'ajout de vapeur d’eau en présence de Oy améliore la conversion du char et des goudrons
a partir de 1200 "C, et que la réaction de gaz a I’eau influence les rendements en gaz majoritaires
a partir de 1200 °C. Ces résultats sont présentés dans I"annexe [E]

4.4.4 Rendements en goudrons et en suies

Comme précédemment la production de suies a été caractérisée qualitativement pour les
essais réalisés en présence de O,. Les résultats sont présentés dans le tableau [4.4, avec les
résultats obtenus en pyrolyse.

Température ("C)

A 800 1000 1200 1400
0 (pyrolyse) 0 + +++ +++
0,24 0 + o+ ++
0,44 0 0 o+ +
0,61 0 0 ++ +

0 : pas de suies observées
+ : petite quantité de suies observée (non échantillonable)
++ : quantité de suies observée moyenne (mgyies < 300 mg)

++4+ : quantité de suies observée importante (mgyies > 300 mg)

Tableau 4.4 — Observation qualitative de la production de suies lors de la pyrolyse et de la
gazéification en présence de Oy entre 800 et 1400 “C (pour une masse de biomasse injectée de
50 a 70 g)

Nous n’avons pas observé de suies a 800 “C. A 1000 °C nous avons observé de petites quan-
tités de suies en pyrolyse et pour un A de 0,24, et aucune pour des A de 0,44 et 0,61. A 1200
°C nous observons moins de suies en présence de Oy qu’en pyrolyse mais la quantité produite
reste significative. A 1400 °C nous avons aussi observé une diminution de la quantité de suies

produite lorsque A augmente, et nous n’observons plus que des traces pour des valeurs de A\ de
0,44 et 0,61.

La conversion du carbone de la biomasse en goudrons + suies en fonction de A a 800, 1000,
1200 et 1400 “C est présentée dans la figure [£.26] Les résultats expérimentaux ont déja été
décrits dans le paragraphe [4.4.1]

A 800 et 1000 °C, la simulation sous-estime légérement la conversion du carbone en goudrons
+ suies mais représente bien la diminution observée expérimentalement lorsque A augmente.
D’apres le modele, ce sont principalement des goudrons qui sont produits a ces températures
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avec trés peu de suies, ce qui est cohérent avec observation expérimentale. A 1200 et 1400 °C
le rendement goudrons + suies est plus largement sous estimé en présence de Oy. Contraire-
ment aux résultats a plus basse température, ce sont les suies qui sont majoritaires alors que le
rendement en goudrons est quasiment nul. Le rendement en suies diminue lorsque A augmente
ce qui est aussi cohérent avec 1'observation expérimentale.

D’apres le modele, la diminution des rendements en goudrons et en suies lorsque A augmente
s’explique par les réactions de combustion qui consomment en grande partie les goudrons. Ainsi,
a 1200 et 1400 °C les suies sont moins produites car les précurseurs (goudrons) sont consommés
par les réactions de combustion. D’apres le modele, la formation des suies ne peut débuter dans
le réacteur qu’apres que tout le Oq ait été consommé (figure . Ceci justifie notre hypothese
de négliger 'oxydation des suies par Os.

4.5 Conclusion

L’étude de la pyrolyse et de l'influence de 'ajout de HyO, CO5 et de O, a été menée avec
des expériences dans un four a chute entre 800 et 1400 °C; des simulations ont été proposées
pour l'ensemble des conditions étudiées.
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Le modele permet de reproduire les rendements en char et en gaz de maniere satisfaisante sur
la quasi-totalité des conditions explorées. L’évolution des rendements en suies et en goudrons
calculés sont cohérents avec les observations expérimentales et la littérature.

En pyrolyse, la conversion de la biomasse en gaz est de 0,85 g.g=! db environ sur toute la
plage de température, les autres produits étant le char, les goudrons et les suies. L’augmentation
de la température a plusieurs effets :

e la diminution du rendement en char du fait de sa gazéification par le HyO et le CO,

produits lors de la pyrolyse;

e le craquage d’hydrocarbures légers (CHy, CoHy, CoHg) qui produisent majoritairement
du CyHsy, suivi de la polymérisation du CoHs en CgHg puis en hydrocarbures poly-
aromatiques, et enfin en suies a 1200 et 1400 °C;

e un meilleur avancement de la réaction de gaz a l'eau, qui atteint 1’équilibre a partir de
1200 °C.

L’ajout de HyO (0,55 g.g! db) et de CO;, (0,87 g.g™! db) a une influence significative sur
les produits de conversion de la biomasse a partir de 1200 “C seulement. Ainsi, les principaux
effets de ces ajouts sont :

e 'augmentation de la conversion du carbone en gaz par rapport a la pyrolyse, du fait de
la meilleure gazéification du char, et de la consommation des goudrons qui conduit a la
diminution du rendement en suies ;

e une modification de I’équilibre de la réaction de gaz a ’eau, qui est toujours a I’équilibre
thermodynamique a 1200 et 1400 °C, et qui contrdle la composition en Hy, CO, CO; et
HQO ;

e la tres faible influence sur les hydrocarbures légers dont les rendements sont quasiment
similaires a ceux obtenus en pyrolyse.

L’influence de I'ajout de Oy sur les produits de gazéification a été étudiée avec 3 facteurs
d’exces d’oxygene : A = 0,24 - 0,44 - 0,61. D’apres nos résultats, le O, briile les gaz de pyrolyse
au fur et a mesure de leur production. Puis les produits de pyrolyse qui continuent a étre émis
par le bois réagissent dans une atmosphere ne contenant plus de Os. Nous avons aussi validé
notre hypothese selon laquelle la combustion du char et des suies est négligeable. Les différents
phénomenes observés lors de 1'ajout de Os sont :

e la diminution du rendement en char due aux réactions de gazéification par le CO; et le

H50 produits lors de la combustion des gaz et goudrons de pyrolyse;

e la diminution du rendement en suies principalement due a la combustion des précurseurs

de suies que sont les goudrons;

e la diminution des rendements en hydrocarbures légers également due a leur combustion.
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Chapitre 5

Etude de l’influence de la taille de
particule en four a chute

Dans ce chapitre, I'influence de la taille de particule sur la pyrolyse et la gazéification de
particule de bois de hétre est étudiée. Comme nous ’avons vu précédemment la taille de parti-
cule est un parametre procédé important, car les cofits de broyage augmentent lorsque la taille
de particule recherchée diminue. Des essais ont donc été menés en four a chute avec le lot de
particules GP (1120 - 1250 pm) en pyrolyse et en présence de O (A = 0,44).

Les résultats obtenus sont présentés dans la premiere partie de ce chapitre, et comparés aux
résultats obtenus avec le lot PP. Dans la deuxieme partie, le modele GASPAR est utilisé pour
simuler et discuter les résultats expérimentaux. Enfin, une synthese des résultats de ce chapitre
est présentée dans la derniere partie.

5.1 Etude expérimentale de I’influence de la taille de
particule

5.1.1 Rendement en char et composition : comparaison des résultats
entre les lots PP et GP

Cas de la pyrolyse

Le rendement en char produit a partir du lot GP et sa composition apres pyrolyse sont
présentés sur la figure en fonction de la température. Ils y sont comparés aux résultats
obtenus lors de la pyrolyse du lot PP déja présentés dans la section 4.1} Notons que le rendement
en char produit lors de la pyrolyse du lot GP a 800 “C n’est pas présenté car les valeurs mesurées
sont aberrantes et non répétables. Cela est dii au faible taux de cendres du solide produit a
cette température qui augmente l'incertitude de la méthode de mesure. Nous appelons ici "char'
le solide résiduel hors suies, sans préjuger du taux de conversion de la biomasse. Pour tous les
résultats expérimentaux de ce chapitre, les barres d’erreurs représentent les incertitudes de
mesures calculées selon la méthode donnée en annexe Les chars produits a partir des lots
PP et GP seront respectivement appelés char-PP et char-GP

Le rendement en char-GP diminue de 29 a 6,0 %m db lorsque la température augmente
de 1000 a 1400 °C. Quelle que soit la température, il est plus élevé que le rendement en char-
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FIGURE 5.1 — Rendements massiques a) et compositions molaires hors cendres en C, H et O b)
des chars PP et GP produits lors de la pyrolyse entre 800 et 1400 "C

PP. On peut remarquer que 1’écart entre les rendements en char PP et GP diminue lorsque la
température augmente. Ainsi, alors que cet écart est de 23 %m db a 1000 “C il n’est plus que
de 1,7 %m db a 1400 °C. Les figures a), b), ¢) et d) présentent des photographies des chars
échantillonnés en sortie du four a chute entre 800 et 1400 C.

FIGURE 5.2 — Photographies des chars GP produits lors de la pyrolyse a 800 a), 1000 b), 1200
c) et 1400 °C d)

On observe que les particules récoltées en sortie du four a chute a 800 “C ne sont que légere-
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ment pyrolysées aux extrémités et sont peu friables. A 1000 °C les particules sont un peu plus
pyrolysées et sont plus foncées qu’a 800 “C. Cependant si 1’on retire la couche de carbone tres
friable a la surface de la particule on observe que le cceur de la particule est dur et présente
le méme aspect qu'une particule non-pyrolysée. Le fait que les particules soient pyrolysées en
surface est le signe de la présence d’un gradient de température dans les particules. A 1200 °C
on observe encore une couleur brunatre sur plusieurs particules, ce qui laisse penser que leur
pyrolyse n’est pas achevée méme si la pyrolyse est plus avancée qu’a 1000 °C. Enfin a 1400 °C
les particules échantillonnées sont complétement noires jusqu’au coeur.

Les compositions des char-PP et char-GP sont présentées dans la figure [5.1] en fonction de
la température. On peut remarquer que les compositions des chars-GP a 800 et 1000 “C sont
identiques a celle de la biomasse initiale. Cela confirme le fait que la réaction de pyrolyse est
peu avancée. Il semble que les particules ne sont pas suffisamment pyrolysées pour que leur
composition soit modifiée. Lorsque la température augmente au-dela de 1000 °C, le char-GP
s’enrichit en carbone et s’appauvrit en hydrogene et en oxygene du fait de I'avancement de la
réaction de pyrolyse. On peut noter qu’a 1400 °C les compositions des chars PP et GP sont
proches.

Cas de la gazéification (A = 0,44)

Le rendement et la composition du char produit en présence de Oy (A = 0,44) du lot GP
sont présentés dans la figure[5.3|en fonction de la température. Ils y sont comparés aux résultats
obtenus avec le lot PP déja présentés au chapitre [£.4] Le rendement en char du lot GP a 800
°C n’est pas présenté pour les méme raisons que celles données précédemment dans le cas de la

pyrolyse.

b) @ Hétre
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0% 100 %
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FIGURE 5.3 — Rendements massiques a) et compositions molaires hors cendres en C, H et O b)
des chars PP et GP produits en présence de Oy entre 800 et 1400 °C

Le rendement en char-GP diminue de 32 %m db a 5,0 %m db lorsque la température aug-
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mente de 1000 a 1400 °C. De méme qu’en pyrolyse le rendement en char-GP est plus élevé que
celui en char-PP, et 'écart entre ces rendements diminue lorsque la température augmente.
On peut aussi noter que les rendements en char-GP produits en pyrolyse et en présence de
O, ne sont pas significativement différents, contrairement a ce que I'on a pu observer avec les
petites particules. Il semble donc que la gazéification du char produit avec le lot GP ne soit
pas significative dans les conditions étudiées. Les particules en sortie du four a chute ont des
caractéristiques semblables a celles des grosses particules apres pyrolyse, déja présentées dans
la figure 5.2

L’évolution de la composition du char-GP en présence de Oy est similaire a celle lors de la
pyrolyse. Ainsi a 800 et 1000 “C la composition du char est identique a celle de la biomasse
initiale ; au-dela de ces températures, la fraction de carbone dans le char-GP augmente avec la
température. A 1400 °C la composition du char-GP est quasiment identique a celle du char-PP
produit a 1200 °C. On peut aussi noter que le char-GP a 1400 °C est plus riche en carbone dans
le cas de la pyrolyse qu’en présence de O, (Figures b) et b)).

Ces résultats concernant le char montrent que sous atmosphére neutre ou en présence de
O, la pyrolyse des grosses particules n’est pas terminée en sortie de four a chute en-deca de
1200 °C. Par contre elle semble terminée pour les essais réalisés a 1400 °C.

5.1.2 Conversion du carbone en gaz et rendements en especes ga-
zeuses : comparaison des résultats entre les lots PP et GP

La conversion du carbone de la biomasse en gaz en pyrolyse et en présence de O,, est
présentée dans les figures|5.4/a) et b) respectivement. La conversion du carbone en gaz obtenue
avec le lot PP (résultats du chapitre |4]) est aussi présentée comme référence.

Que ce soit en atmosphere inerte ou en présence de O, la conversion du carbone en gaz
pour le lot GP augmente avec la température. Ainsi lorsque la température augmente de 800
a 1400 °C, la conversion augmente de 12,5 a 65 % en pyrolyse, et de 20 a 80 % en présence de
O,. La conversion du carbone en gaz du lot GP est similaire a celle du lot PP a partir de 1200
°C en pyrolyse, et de 1400 “C en présence de Oy. On peut aussi remarquer que quelle que soit
la température, la conversion du carbone en gaz du lot GP en présence de Oy est plus élevée
que sous atmosphere inerte, ce qui est également le cas pour le lot PP.

Les rendements en especes gazeuses obtenus en pyrolyse avec les lots PP et GP sont donnés
dans la figure [5.5) en fonction de la température.

A 800 °C les rendements en espéces gazeuses sont systématiquement plus faibles avec le lot
GP qu’avec le lot PP. Lorsque la température augmente, ’écart entre les rendements obtenus
avec les deux lots de particules diminue. Finalement la taille de particule n’a pas d’influence
sur les rendements en especes gazeuses a partir de 1000 “C pour le CoHy et le H,O, de 1200 “C
pour le CO,, le CHy et le CgHg et de 1400 °C pour le Hy et le CO. Ces observations ne sont
pas valables pour les rendements en CyoH, et en CyHg. Ainsi les rendements en CoHy produits
avec le lot GP sont plus faibles a 800 et 1000 ‘C mais ils deviennent plus élevés a 1200 et 1400
°C. On observe le méme phénomene pour le CoHg qui est moins produit par le lot GP que par
le lot PP a 800 °C mais qui est encore produit a 1000 °C alors qu’il n’est pas détecté lors de
la pyrolyse du lot PP. Comme on pouvait s’y attendre les rendements en gaz dépendent de
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FIGURE 5.4 — Conversion du carbone de la biomasse en gaz en atmosphere inerte a) et en
présence de Oy b) entre 800 et 1400 “C (lots PP et GP)

I’avancement de la réaction de pyrolyse. L'influence de la taille de la particule devient moins
visible lorsque la température augmente, excepté pour le CoH, et le CoHg.

Les rendements en espéces gazeuses obtenus en présence de Oy (A = 0,44) avec les lots PP
et GP sont donnés dans la figure 5.6 en fonction de la température.

Comme en pyrolyse, la taille de particule a de moins en moins d’influence lorsque la tem-
pérature augmente. On remarque qu’a 800 °C, les rendements en gaz combustibles sont tous
proches de 0. En effet, la quantité de gaz dégagée par la pyrolyse étant faible, la quantité de
O, injectée est suffisante pour briiler la quasi-totalité des gaz. On peut aussi remarquer qu’en
présence de O la taille de particule n’a pas d’influence significative sur le rendement en CO,
quelle que soit la température. Cela est dii au fait que le COq est essentiellement produit par
la combustion des gaz de pyrolyse. Ainsi, a température constante, 1’évolution du rendement
en CO,y ne dépend que de A.
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FIGURE 5.5 — Rendements molaires en Hy a), CO b), HyO ¢), CO, d), CHy e), CoH, f), CoHy
g), CoHg h) et CgHg i) obtenus en pyrolyse entre 800 et 1400 °C (lots PP et GP)
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FIGURE 5.6 — Rendements molaires en Hy a), CO b), H,O ¢), CO5 d), CHy e), CoH, ), CoHy
g), CoHg h) et CgHg 1) obtenus en présence de Oq entre 800 et 1400 °C (lots PP et GP)
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Méme si 'ensemble de ces résultats est discuté plus en détails a 'aide des résultats de
simulation dans la section [5.2] il est intéressant de savoir si I'équilibre de la réaction de gaz
a l'eau est atteint avec le lot GP. Le quotient de réaction expérimental et la constante de la
réaction de gaz a ’eau sont présentés dans la figure en fonction de la température.

a) 1,2 e b) 1,2
——Qwgs (Equilibre) ——Qwgs (Equilibre)
1k —8 - Qwgs - pyrolyse - GP (Exp) 1k —8-Qwgs - 02 - GP (Exp)
0,8 0,8
PT\ ~~
R ‘;‘
go 0,6 % 0,6
& &
0,4 0,4
0,2 0,2
0 0
700 900 1100 1300 1500 700 900 1100 1300 1500
Température (°C) Température (°C)

FIGURE 5.7 — Quotient de réaction expérimental et constante d’équilibre de la réaction de gaz
a l'eau en fonction de la température : a) pyrolyse, b) avec ajout de Oy (A = 0,44)

Comme avec les petites particules, la réaction de gaz a I'eau est a I’équilibre au-dela de 1200
°C en sortie de four a chute avec le lot GP. Ainsi, méme si la pyrolyse n’est pas terminée, les
gaz impliqués dans la réaction de gaz a 1’eau ont tout de méme le temps de réagir pour étre a
I’équilibre thermodynamique.

5.2 Modélisation des essais avec le lot GP

Les essais réalisés avec le lot de particule GP (1,12 - 1,25 mm) ont été modélisés a I'aide du
programme GASPAR. Seuls les résultats de modélisation en pyrolyse sont présentés et discutés
dans cette section. Les résultats de modélisation obtenus en présence de Oy sont rassemblés
dans I'annexe [E.2] Les modeles GASPAR PP et GP sont d’abord briévement comparés, puis
GASPAR GP est mis en ceuvre pour analyser les résultats obtenus avec le lot de particules
GP en comparaison avec le lot PP. Un accent particulier est mis sur ’étape de pyrolyse qui se
révele étre déterminante pour les résultats obtenus.

5.2.1 Comparaison entre les modeles PP et GP

Comme nous l'avons présenté dans la section [3.3) GASPAR PP, que nous avons déja utilisé
dans le chapitre [ ne prend pas en compte les transferts de chaleur et de matiere internes a la
particule. Le modele GASPAR GP est une évolution du modele PP dans lequel les particules
sont maillées et les transferts de matiere et de chaleur internes sont pris en compte. Nous avons
vu dans la description des résultats expérimentaux que l'aspect des particules de solide résiduel
indiquait la présence d'un gradient de température dans les particules. Le modele GASPAR PP
n’est donc a priori pas bien adapté pour la modélisation de ces essais. Cependant, le modele
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GASPAR PP prend bien en compte la vitesse de glissement entre les particules et les gaz pour
estimer le temps de passage des particules dans le réacteur. Comme nous ’avons vu dans I’état
de l'art (Paragraphe , cet aspect est crucial pour bien prendre en compte 'influence de
la taille de particule sur leur conversion en four a chute. Dans une premiere approche, nous
avons donc choisi de tester le modele GASPAR PP et de présenter les résultats obtenus. La
conversion du carbone en gaz et les rendements en char expérimentaux et calculés avec les deux
versions de GASPAR (PP et GP) sont présentés dans les figures|5.8/a) et b) respectivement en
fonction de la température du four a chute. La taille de particule utilisée pour le calcul est de
1136 pm et les particules sont modélisées avec 4 mailles pour la version GP.

a) 100% b)100% [
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FIGURE 5.8 — Conversion du carbone en gaz a) et rendements en char b) expérimentaux et
simulés avec GASPAR PP et GP en fonction de la température

Sans grande surprise, le modele PP ne permet pas de bien reproduire les résultats expé-
rimentaux. Il surestime la conversion du carbone en gaz a 800 et 1000 °C et sous-estime le
rendement en char sur toute la gamme de température. On peut tout de méme noter qu’a 1200
et 1400 °C, 'écart entre les deux versions de GASPAR est plus faible. A 1400 °C notamment,
la version GASPAR PP semble donner une bonne estimation des conversions atteintes. Comme
nous 'avons mentionné, GASPAR PP prend en compte la vitesse de glissement des particules.
Ainsi a 800 °C, le temps de passage des particules dans le four a chute calculé avec le modele
GASPAR PP passe de 2,33 s pour le lot PP a 1,19 s pour le lot GP. En plus de la vitesse
de glissement, le modele PP prend aussi en compte l'effet de 'augmentation de la taille de
particule sur les puissances de convection et de rayonnement. En effet la puissance regue par
convection et rayonnement rapportée a la masse de biomasse diminue lorsque la taille de parti-
cule augmente (Equation . Ces deux effets de la taille de particule sont donc bien pris en
compte dans GASPAR PP mais ne permettent pas de modéliser correctement la conversion du
carbone en gaz ainsi que les rendements en char.

Au contraire, comme le montrent les figures a) et b), le modele GP permet de tres bien
reproduire la conversion du carbone en gaz et les rendements en char, excepté a 1000 °C ou le
rendement en char est surestimé. Le fait de prendre en compte ces transferts internes semble
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donc nécessaire pour bien modéliser la pyrolyse des grosses particules. Dans la suite de ce cha-
pitre seul le modele GASPAR GP est utilisé.

5.2.2 Modélisation de la pyrolyse avec GASPAR GP

Dans ce paragraphe nous avons utilisé le modele GP pour simuler les essais réalisés avec
les lots PP et GP. Le modele a été utilisé pour étudier 1’évolution de la température dans les
particules ainsi que leur temps de séjour dans le réacteur.

Evolution de la température dans la particule

Les températures du cceur et de la maille extérieure des petites et grosses particules pour
les essais a 800 et 1400 °C, sont présentées dans les figures[5.9/a) et b) en fonction de la distance
parcourue dans le four a chute.
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FIGURE 5.9 — Températures au cceur et dans la maille extérieure des particules, calculées avec
le modele GASPAR GP pour les lots PP et GP en fonction de la distance parcourue dans le
four a chute pour des températures de paroi de 800 a) et 1400 °C b)

Ces figures permettent d’illustrer 1) le chauffage progressif des particules tombant dans le
four a chute, et 2) les différences de vitesse de chauffage entre le coeur et la paroi des particules
liées aux limitations de transfert de chaleur interne. On peut également noter que le ralentis-
sement de I'augmentation de la température qui a lieu aux alentours de 450 "C est di a la
réaction de pyrolyse qui est endothermique. La différence entre les évolutions de température
des lots PP et GP est trés importante, tant concernant I’évolution le long du réacteur qu’au
sein des particules. A 800 °C, les petites particules ont déja atteint la température des parois
du réacteur au bout de 32 cm, alors que la température a la sortie du four a chute (1,2 m) n’est
que de 258 °C au cceur et de 390 °C dans la maille extérieure des grosses particules. A 1400
°C les petites particules atteignent aussi la température de paroi beaucoup plus haut dans le
réacteur que les grosses particules. Cependant, les grosses particules atteignent la température
de paroi du four a chute au bout de 1,05 m, soit avant de sortir du réacteur. Pour les grosses
particules, I’écart maximal de température entre le cceur et la maille externe atteint 260 “C
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pour les essais a 800 °C, et 858 “C pour les essais a 1400 “C.

La température des particules influence directement leur cinétique de pyrolyse. Ceci est
illustré sur la figure qui présente en méme temps la température et le rendement massique
en solide résiduel (char et bois non-pyrolysé) en fonction du rayon des grosses particules, en
sortie de four a chute.
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FIGURE 5.10 — Température et rendement en solide résiduel dans la particule pour le lot GP
en sortie de four a chute pour des températures de paroi de 800 a), 1000 b), 1200 ¢) et 1400 ‘C
d) (résultats GASPAR GP)

A 800 °C, la différence de température entre le coeur (maille 1) et la maille extérieure (maille
4) de la particule varie de 258 a 390 °C. Ces températures étant assez faibles, seule la maille ex-
térieure a réellement commencé a se pyrolyser et le rendement en solide résiduel y est de 77 %m
db. A 1000 °C la température dans la particule est plus élevée et la pyrolyse a commencé dans
toutes les mailles de la particule. Cependant elle est beaucoup plus avancée dans les mailles 4
(21,2 %m db) et 3 (75,6 %m db). A 1200 °C, les deux mailles extérieures (mailles 3 et 4) sont
completement pyrolysées mais le rendement en solide dans le coeur de la particule est encore de
70,9 %m db. A 1400 °C, la température est constante dans la particule qui est complétement
pyrolysée. Les transferts de chaleur dans la particule imposent donc une limitation significative
de la vitesse de pyrolyse apparente pour des températures inférieures a 1400 “C. Ces résultats
sont tout a fait en accord avec les observations expérimentales. Nous avions en effet observé
que les particules étaient pyrolysées en surface alors que le cceur ne semblait pas avoir réagi,



CHAPITRE 5. ETUDE DE L'INFLUENCE DE LA TAILLE DE PARTICULE EN FOUR A
134 CHUTE

principalement a 800 et 1000 ‘C (Figure .

Vitesse de glissement et temps de séjour de la particule

Comme nous 'avons vu dans le paragraphe[I.2.2] la vitesse de glissement dépend de la taille
initiale des particules et de la vitesse de pyrolyse. En effet, la masse volumique de la particule
diminue lorsqu’elle est pyrolysée et cela a pour effet de diminuer la vitesse de glissement. Les
vitesses de glissement des petites et des grosses particules pour les essais a 800 et 1000 “C sont
présentées dans la figure [5.11] en fonction de la distance dans le four a chute.
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FIGURE 5.11 — Vitesses de glissement des particules calculées avec le modele GASPAR GP
pour les lots PP et GP pour des températures de paroi de 800 a) et 1400 “C b) en fonction de
la distance parcourue dans le four a chute

A 800 °C la vitesse de glissement des grosses particules est tres supérieure a celle des pe-
tites particules. Elle augmente tout le long du four & chute et atteint 2,31 m.s~! en sortie du
four alors que celle des petites particules augmente les 10 premiers cm puis diminue du fait de
I’avancement de la pyrolyse et se stabilise & une valeur de 0,082 m.s~'. A 1400 °C la vitesse de
glissement des grosses particules augmente durant les 50 premiers cm puis elle diminue pour se
stabiliser & 0,52 m.s~!. La vitesse de glissement des petites particules se stabilise & une vitesse
plus faible de 0,066 m.s~!. Ces différences sont dues d’une part a la taille de la particule qui a
une influence directe sur la vitesse de glissement (Chen|2009), et d’autre part au fait que les
grosses particules sont chauffées moins vite et donc qu’elles sont moins vite pyrolysées que les
petites particules. Leur masse volumique est donc plus élevée et leur vitesse de glissement aussi.

La vitesse moyenne du gaz dans le four a chute est de 0,28 m.s™!. La vitesse des particules
étant la somme de la vitesse du gaz et de la vitesse de glissement, cette derniere représente la
composante principale pour les GP. Les temps de passage des particules pour les essais a 800
et 1000 °C sont présentés dans les figures a) et b) en fonction de la distance dans le four
a chute.

Logiquement, les temps de passage des grosses particules et des petites particules sont tres
différents. Ainsi a 800 °C le temps de passage dans le four a chute est de 0,55 s pour le lot GP
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FIGURE 5.12 — Temps de passage des particules calculés avec le modele GASPAR GP pour les
lots PP et GP pour des températures de paroi de 800 a) et 1400 “C b) en fonction de la distance
parcourue dans le four a chute

et de 2,19 s pour le lot PP. A 1400 °C le temps de passage des particules est de 0,84 s pour le
lot GP et de 2,35 s pour le lot PP. Le temps de passage plus faible des particules GP est une
cause de leur moins bonne conversion.

Rendements en espéces gazeuses pour le lot GP

Les rendements en especes gazeuses expérimentaux et simulés sont présentés dans la figure
en fonction de la température.

Les rendements en Hy, CO, Hy,O, CO,, CHy, CoHy et CoHy sont trés bien reproduits par
le modele GP sur toute la gamme de température alors que ceux en CyHg sont largement
sous-estimés et ceux en CgHg sont surestimés. Hormis ces deux espéces minoritaires, le modele
GASPAR GP permet donc de simuler de maniére tres satisfaisante les rendements en char
(Figure et en especes gazeuses sur toute la plage de température pour le lot GP.

Les rendements en especes gazeuses, expérimentaux et simulés, pour les essais en présence
de Og sont présentés en annexe [E.2] Comme pour la pyrolyse, Paccord entre expériences et
simulations est tres satisfaisant. Les différences de rendements observés précédemment entre
lots PP et GP (Figures et peuvent donc étre reproduites avec la méme description des
phénomenes chimiques mise en ceuvre pour la modélisation des essais avec le lot PP (Chapitre
1)) associée a une description adaptée des limitations physiques et thermiques de la pyrolyse
introduite dans GASPAR GP.

Des calculs exploratoires ont été menés pour estimer le temps minimal nécessaire pour que
la pyrolyse de la biomasse soit complete, pour des tailles de particules de 250 a 2000 ym et des
températures allant de 800 a 1400 °C. Ces résultats sont présentés dans I’annexe [F]
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FIGURE 5.13 — Rendements molaires expérimentaux et simulés en Hy a), CO b), HyO ¢), COq
d), CHy e), CoH, f), CoHy g), CoHg h) et CgHg i) en fonction de la température
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5.3 Conclusion

Dans ce chapitre, l'influence de la taille de particule en atmosphere neutre et en présence
de Oy ont été étudiés entre 800 et 1400 “C. Les gammes de tailles de particules utilisées sont
[315-450] pm et [1,12-1,25] mm.

Nous avons observé que la conversion des grosses particules était moins avancée que celle
des petites particules entre 800 et 1200 “C, ce qui a été mis en évidence en particulier avec des
rendements en solide résiduel nettement plus élevés et 'observation de particules dont le coeur
n’était pas pyrolysé. Contrairement au modele PP qui ne modélise pas les transferts thermiques
dans la particule, le modele GASPAR GP permet de reproduire de maniere tres satisfaisante
les rendements expérimentaux en char et en especes gazeuses. En nous basant sur les résultats
de simulation avec GASPAR GP, nous avons montré que la taille de particule influencait la
vitesse apparente de pyrolyse via plusieurs phénomeénes liés les uns aux autres :

1. la vitesse de glissement, qui dépend de la taille de particule et de leur masse volumique,

et qui influence le temps de passage des particules;

2. les transferts thermiques internes qui dépendent de la taille de particule et qui influencent

la température de la particule, donc la vitesse de pyrolyse;

3. la puissance apportée par la convection et le rayonnement qui dépend de la taille de

particule et qui influence la température de la particule donc la vitesse de pyrolyse.

La prise en compte de ces différents phénomenes limitants associée a la description des
phénomenes chimiques déja mise en oeuvre dans GASPAR PP (Chapitre , permet donc de
bien reproduire les résultats expérimentaux du four a chute.
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Chapitre 6

Etude de la gazéification en RFE pilote

L’objectif de ce travail de these étant de modéliser le fonctionnement d’'un RFE, nous avons
cherché a réaliser des essais de gazéification en RFE pilote. Nous avons ainsi pu mener une cam-
pagne dans le réacteur de SP-ETC a Pited (Suede), dans le cadre du projet européen BRISK
Transnational Access (http://briskeu.com/). Les objectifs de ces essais en RFE pilote étaient
1) de produire des résultats expérimentaux originaux et, 2) de confronter ces résultats a ceux
du modele GASPAR. Les parametres que nous choisi d’étudier sont la quantité de Og injectée
(M), la taille de particules et la pression.

Dans la premiere partie du chapitre, le RFE pilote, la biomasse et les conditions opératoires
sont présentés, suivis des résultats expérimentaux dans la deuxiéme partie. Finalement, la
validité du modele GASPAR PP modifié afin de simuler le RFE pilote est testée dans la troisieme
partie.

6.1 Présentation du RFE pilote, de la biomasse utilisée
et des conditions opératoires

6.1.1 Présentation du RFE Pilote

Le schéma du RFE pilote a été présenté précédemment dans la figure (p. . Ce premier
paragraphe est un rappel de la description donnée précédemment dans le paragraphe [I.3.2] Ce
RFE est alimenté en O, pur et peut fonctionner entre 1000 et 1500 °C, jusqu’a 7 bara pour
une puissance maximale de 1 MWy, ce qui correspond & un débit de 200 kg.h~! environ pour
du bois ayant les caractéristiques de celui utilisé pour cette étude. Les dimensions du réacteur,
dont les parois internes sont constituées de céramiques réfractaires, sont de 0,52 m de diametre
interne et 1,67 m de longueur. Les 2 lock-hoppers sont remplis de biomasse avant chaque essai.
La biomasse est transportée vers le RFE avec un débit préalablement calibré. La procédure
de calibration est détaillée dans le paragraphe [6.1.4 La biomasse est ensuite injectée dans le
gazéifieur avec du O, et un petit débit de N,. Une caméra permet de visualiser la flamme et
le fond du réacteur. La température dans le réacteur est mesurée par 5 thermocouples disposés
sur trois niveaux (1 en haut, 3 & mi-hauteur, 1 en bas). Ils dépassent des parois de 2 cm environ.
Ces thermocouples sont de type S, et sont protégés par une capsule en céramique. Les produits
de gazéification sont ensuite refroidis par une trempe a '’eau avec deux niveaux de spray et un
bullage dans de ’eau liquide. La majeure partie du solide (char, suies, slag) reste dans 'eau de


http://briskeu.com/
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la trempe et peut étre récupérée en fin d’essais. Il est aussi possible de réaliser des prélevements
de I'eau de trempe en cours d’essais a ’aide d’une canne de prélevement dont 'extrémité se
situe a environ 6 cm en dessous du niveau de I’eau de trempe. Deux thermocouples permettent
de mesurer la température dans la zone de trempe. Une partie du flux de gaz est envoyée vers
un uGC pour quantifier le CO, COq, Hy, CHy, CoHy et CoHy. Le reste du gaz est envoyé vers
une torchere. Il est possible de réaliser des prélevements ponctuels de gaz dans des sacs de
prélevement afin d’analyser d’autres especes tel que le CgHg par GC-FID. Les débits de gaz
produits sont calculés en utilisant de I’hélium comme traceur. Il est introduit dans le RFE avec
un débit de 4 NL.min~!. Le débit molaire de I’espéce gazeuse i est alors calculée a 'aide de
I’équation [6.1}

Ry = @yl (6.1)

THe

Avec n; le débit molaire de ¢ et x; la fraction molaire de ¢+ dans le gaz mesurée par pGC.

6.1.2 Choix de la biomasse

Nous avons choisi d’utiliser du hétre, I’essence de bois avec laquelle le modele GASPAR a
été validé. De plus, cette biomasse n’avait pas encore été étudiée en RFE pilote. Pour étudier
I'influence de la taille de particule, il n’était pas possible de tamiser plusieurs centaines de kg
de poudre de hétre pour sélectionner des gammes granulométriques étroites. Nous avons donc
choisi 2 lots de poudres de hétre de granulométrie différente vendus par Lignex (a Patornay,
Jura). Les distributions de tailles de particules de ces deux poudres sont données sur les figures
a) et b). Elles sont désignées par leur nom commercial LX-R-355 et LX-30-B.

0 500 1000 1500 2000 2500 3000 0 500 1000 1500 2000 2500 3000
Taille (um) Taille (um)

FIGURE 6.1 — Granulométrie des deux lots de particules utilisés en RFE : LX-R-355 a) et
LX-30-B b)

La distribution de taille de particule du lot LX-R-355 est particulierement étroite avec Dsg
= 310 um et Dgg = 490 pum pour le diametre de corde minimal, et D5y = 715 pm et Dgg = 1040
pm pour le diametre de Féret maximal. Cette distribution est tres proche de celle des petites
particules utilisées lors des essais en four a chute. La distribution de taille de particule du lot
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LX-30-B est plus large et la taille des particules est globalement plus grande. Ainsi, pour le
diametre de corde minimal, on mesure D5y = 510 pum et Doy = 1040 pm, et pour le diametre
de Féret maximal, D5sg = 1120 um et Dgg = 2630 pum. Cette distribution de taille de particule
est différente de celle du lot de grosses particules utilisées dans le four a chute. On peut noter
qu’environ 40 % en masse des particules du lot LX-30-B ont un diametre de corde minimal plus
grand que les particules du lot LX-R-355.

Les analyses de ces deux poudres sont données dans le tableau [6.1

Echantillon LX-R-355 LX-30-B
C (%m db) 49,5 49,5
H (%m db) 6,02 5,93
O* (%m db) 43,8 43,6
N (%m db) <0,3 <03
S (mg.kg™! db) 135 135
Humidité (%m) 9,2 7.8
PCI (MJ.kg™?) 16,6 16,5

* calculé par différence

Tableau 6.1 — Composition de la biomasse gazéifiée en RFE pilote

On constate qu’il n’y a que tres peu de différences de composition entre les deux biomasses.
La principale différence entre les deux lots de poudres de hétre est donc la distribution de taille
de particule.

6.1.3 Conditions opératoires

Hormis la taille de particule, les deux autres parametres étudiés sont la quantité de O,
injectée () et la pression. Trois valeurs de A ont été étudiées : A = 0,27 - 0,36 - 0,45. Ces valeurs
ont été choisies car elles sont représentatives de conditions opératoires d’'un RFE industriel ;
rappelons aussi que le modele GASPAR a été validé dans cette gamme de A. On peut noter
que le RFE étant autothermique, la variation de A fait aussi varier la température moyenne
du réacteur. Nous avons aussi étudié 'influence de la pression en réalisant des essais a 2 et 7
bara, qui sont les pressions minimale et maximale qu’il était possible d’étudier dans ce RFE.
Le tableau présente les conditions des différents essais réalisés.

Tous les essais ont été menés avec un débit de biomasse d’environ 90 kg.h™!, soit une
puissance injectée de 415 kW. On notera que le temps de séjour du gaz est influencé par la
pression et qu’il est 3,5 fois plus long a 7 bara qu’a 2 bara pour une méme température. Dans
les conditions opératoires explorées, le temps de séjour moyen du gaz, estimé en considérant la
température moyenne au milieu du RFE et le débit de gaz mesuré en sortie, varie entre 3,5 et
5,8 s a 2 bara selon la valeur de A et il est de 16,3 s environ a 7 bara et A = 0,36.



142 CHAPITRE 6. ETUDE DE LA GAZEIFICATION EN RFE PILOTE

Lot de particules A Pression (bara)
27 - -04 2
LX.R.355 0,27 - 0,36 - 0,45
0,36 7
LX.30-B 0,27 - 0,36 - 0,45 2
0,36 7

Tableau 6.2 — Conditions opératoires des essais en RFE pilote

6.1.4 Procédure d’essai

La figure présente 1’évolution de la température du réacteur lors des différentes étapes
d’une journée d’essai.
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FIGURE 6.2 — Evolution de la température moyenne au milieu du RFE lors d’une journée d’essai

La veille de la journée d’essai le réacteur est préchauffé par un préchauffeur électrique
(Kanthal Tubothal, 27kW) - période non représentée sur la figure - a la vitesse de 100
°C/h. Le préchauffeur est retiré le lendemain matin, une fois que la température atteint environ
1000 °“C (étape 1). Le réacteur est alors inerté par du Ny pour des raisons de sécurité, puis
pressurisé jusqu’a la valeur visée pour la journée d’essai (étape 2). L’étape suivante consiste a
calibrer le débit d’injection de la biomasse (étape 3) car il n’est pas mesuré par pesée lors de
I'injection. Pour ce faire la biomasse est injectée dans le réacteur en mode combustion (A =
1,35) avec un débit constant. La température du réacteur augmente alors assez brutalement.
Durant cette phase de combustion, les débits de production du CO; et du CO sont mesurés.
En faisant 'hypothese que la biomasse est totalement convertie en CO4 et en CO, le débit de
carbone en entrée est égal au débit de carbone mesuré dans le COy et le CO. Connaissant la
composition de la biomasse en carbone on peut aisément en déduire le débit de biomasse injecté
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avec ’équation [6.2]

mbiomasse - (n;OC_‘_ nCOQ)MC (62)
oC(1—W)

Avec Mpiomasse 1€ débit massique de biomasse injecté en kg.s™, n; le débit molaire en i en
mol.s™!, M la masse molaire du carbone en kg.mol™!, %C la fraction massique de carbone de
la biomasse seche et W I’humidité de la biomasse. Cette calibration est réalisée pour chaque
nouvelle journée d’essai. Apres la calibration, le réacteur est de nouveau inerté par du Ny pour

des raisons de sécurité (étape 4).

1

La biomasse est ensuite injectée au débit de consigne. Afin de chauffer le réacteur un peu
plus vite on injecte d’abord une quantité de O, supérieure a la valeur visée pour 'essai (étape
5). Les essais aux conditions opératoires définies sont ensuite réalisés durant les étapes 6, 7 et
8. Les essais sont toujours réalisés en allant du A le plus élevé vers le plus faible ; la valeur de
la consigne de A\ est modifiée lorsque la température et la composition sont stables pendant
au moins 20 min. Les résultats présentés dans le paragraphe suivant sont calculés en faisant la
moyenne des mesures obtenues lors de ces 20 derniéres minutes.

6.2 Résultats expérimentaux

6.2.1 Evolution de la température dans le réacteur

Comme nous 'avons déja mentionné, ce RFE pilote est autothermique, ce qui signifie qu’il
est chauffé par la combustion d’une partie de la biomasse injectée. La température du réacteur
dépend donc directement de \. La figure présente la moyenne des températures mesurées
par les trois thermocouples disposés a mi-hauteur dans le réacteur, en fonction de A pour
les différentes conditions étudiées. Dans ce chapitre les barres d’erreur représentent toujours
la dispersion des mesures. Celle-ci est évaluée en prenant les valeurs minimales et maximales
mesurées lors des 20 dernieres minutes de chaque essai.

Les essais a 2 bara montrent que, comme attendu, la température au milieu du réacteur
augmente avec A\. On peut remarquer qu’il n’y a pas de différence significative de température
entre les deux lots de particules de tailles différentes. La température moyenne mesurée est de
1040 °C pour XA = 0,27 et de 1305 °C pour A = 0,45. Il semble que la température soit 20 a 30
°C plus faible lors des essais a 7 bara pour A = 0,36. Ces écarts de température restent faibles
et peu significatifs. L’augmentation de la température dans le réacteur avec A est simplement
due aux réactions de combustion exothermiques.

La figure présente I'évolution de la température mesurée le long du réacteur pour diffé-
rentes conditions opératoires. Seuls les résultats obtenus lors de la gazéification du lot LX-R-355
sont présentés.

La température mesurée a mi-hauteur dans le réacteur est toujours la plus élevée. L’écart
entre la température maximale et minimale mesurée le long du réacteur est de 60 °C pour \ =
0,45 et de 30 °C pour A = 0,27. Ces écarts sont relativement faibles méme s’il sont significatifs.
Le fait que la température soit plus faible en bas du réacteur est certainement due au fait que
'on est proche du fond du réacteur dont la partie conique est refroidie par aspersion (voir figure
[1.29). Le fait que la température en haut du réacteur soit plus faible qu’au milieu est moins
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FIGURE 6.3 — Température moyenne mesurée a mi-hauteur dans le réacteur en fonction de A
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FIGURE 6.4 — Température mesurée en haut, au milieu et en bas du réacteur pour les 4 essais
réalisés avec le lot LX-R-355 (A = 0,27 - 0,36 - 0,45 & 2 bara et A = 0,36 a 7 bara)

évident a expliquer puisqu’on est plus proche de la flamme en haut du réacteur. Il est possible
que cela soit dii a la recirculation du gaz qui crée un point légerement plus froid au niveau de
la paroi en haut du réacteur (Gebrewold|2010).
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6.2.2 Conversion du carbone de la biomasse en gaz

La conversion du carbone de la biomasse en gaz est représentée dans la figure [6.5]en fonction

de A.
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FI1GURE 6.5 — Conversion du carbone de la biomasse en gaz en fonction de A

On constate tout d’abord que la pression et la taille de particules n’ont pas d’influence
significative sur la conversion du carbone de la biomasse en gaz. Celle-ci augmente de 89% a
environ 98 % lorsque A augmente de 0,27 a 0,36 et reste stable lorsque A augmente jusqu’a 0,45.
Ainsi le carbone de la biomasse est quasiment totalement converti en gaz a partir de A = 0,36.

Afin d’observer la nature du solide produit en sortie de réacteur, des préléevements de I'eau
de trempe ont été réalisés a l'aide de la canne de prélevement décrite précédemment. L’eau
prélevée était trouble du fait de la présence de particules. Nous avons observé que le temps
de décantation de ces particules était plus faible lorsqu’elles avaient été formées a A = 0,27.
Nous pensons que cela est dii a la présence d’une moins grande quantité de suies. Cette eau a
ensuite été filtrée de fagon a récupérer le solide en suspension et les échantillons ont été pesés.
Le filtrat a été observé au microscope et nous avons constaté la présence de particules de char
dans tous les échantillons. Connaissant le débit d’eau injecté au niveau des sprays de la trempe
nous avons calculé le rendement massique en solide. Ces rendements massiques sont présentés
dans le tableau Nous n’avons pas effectué de prélevement lors des essais a 2 bara avec le
lot LX-R-355.

On remarque que la quantité de solide récupérée diminue lorsque A augmente (lot L.X-30-B,
2 bara), ce qui est cohérent avec I’évolution de la conversion du carbone en gaz. En revanche les
valeurs de rendement ne sont pas cohérentes avec la conversion du carbone en gaz. Par exemple
pour A = 0,27 a 2 bara, 89 % du carbone est converti en gaz (figure . Le rendement massique
en solide résiduel devrait donc étre de 5,4 % si 'on suppose que ce solide n’est composé que de
carbone et que la fraction de carbone dans les goudrons est négligeable. Or, notre estimation
avec I'eau de trempe n’est que de 0,92 %. Les prélevements de ’eau de trempe permettent donc
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A LX’E;:{” 7 LX-30-B, 2 bara | LX-30-B, 7 bara
0,27 - 0,92 % -
0,36 0,12 % 0,39 % 0,23 %
0,45 - 0,24 % -

Tableau 6.3 — Rendements massiques en solide (g.g™! db) calculés a partir de prélevements de
I'eau de trempe

d’avoir une information qualitative mais pas quantitative sur la production de solide. Cela peut
étre di au fait qu’une partie des suies n’est pas capturée dans I’eau de la trempe et reste dans
le gaz comme 1'a observé Wiinikka et al.| (2014).

Pour les essais avec le lot LX-30-B qui a une distribution de tailles de particules plus large que
le lot LX-R-335, nous avons observé la présence de grosses particules de solide a peine pyrolysées
comme le montre la figure [6.6) Ceci n’a pas été observé avec le lot LX-R-355. Il semble donc
que certaines particules de biomasse aient un temps de séjour trop court dans le RFE pour étre
completement pyrolysées. Cependant, comme nous l'avons montré précédemment, cela n’a pas
d’influence significative sur la conversion globale de la biomasse en gaz.

FIGURE 6.6 — Photographie de particules de char échantillonnées dans I’eau de la trempe durant
la gazéification du lot LX-30-B (2 bara, A = 0,27)

L’augmentation de A, et donc de la température, a pour effet d’améliorer la conversion du
solide. Cela peut étre dii a différents phénoménes comme 'amélioration de la gazéification et
de la combustion du char et des suies ou la combustion des goudrons. Nous pouvons remarquer
que la conversion du carbone en gaz observée en RFE est supérieure a celle observée en four a
chute pour les méme gammes de A et de température. Ces points sont discutés dans la section
avec les résultats de modélisation.
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6.2.3 Rendements en especes gazeuses

La figure présente les rendements expérimentaux en especes gazeuses principales en
fonction de A, pour les différentes conditions opératoires étudiées. Ont été rajoutées les valeurs
obtenues a 1’équilibre thermodynamique.
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FIGURE 6.7 — Rendements molaires en CO a), Hy b) et COq ¢) en fonction de A (résultats
expérimentaux et calculs a ’équilibre thermodynamique)

Les rendements expérimentaux en CO, Hy et CO5 ne sont pas significativement influencés
par le lot de particules. A 2 bara, le rendement en CO augmente de 23 & 29 mol.kg~! daf lorsque
A augmente de 0,27 a 0,36 puis il reste relativement stable. Le rendement en Hs suit la méme
tendance en fonction de A avec une augmentation du rendement de 13 & 17 mol.kg™! daf entre
0,27 et 0,36 puis une stagnation. L’augmentation de la pression semble légerement augmenter le
rendement en Hy pour un lambda de 0,36, mais ’écart n’est pas forcément significatif. Le rende-
ment en CO, augmente avec A et passe de 9 & 11 mol.kg~! daf lorsque A augmente de 0,27 & 0,45.
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L’augmentation du rendement en CO et en Hy lorsque A augmente de 0,27 & 0,36, peut étre
due a la gazéification du char. En effet nous avons vu que la conversion du carbone en gaz
augmentait sur cette plage de A, et que la quantité de solide observée diminuait, surement du
fait des réactions de gazéification et peut-étre de combustion. L’augmentation du rendement en
COg avec A est probablement due aux réactions de combustion. Nous avons vu avec les essais en
four a chute que la réaction de gaz a 1’eau jouait un role particulierement important, et qu’elle
atteignait I’équilibre thermodynamique a partir de 1200 °C pour un temps de séjour du gaz de
4 s environ. Etant donné qu’il n’est pas possible de mesurer la quantité de HyO produite dans
le RFE, nous n’avons pas pu calculer la constante de la réaction de gaz a ’eau. Cependant,
il est intéressant de noter que I'équilibre thermodynamique est quasiment atteint en sortie de
réacteur pour A = 0,45. A fortiori, la réaction de gaz & leau est alors elle aussi a Péquilibre.

La figure présente les rendements expérimentaux en CHy, CoHy, CoHy et CgHg en fonc-
tion de . Les valeurs obtenues a 1’équilibre thermodynamique ont aussi été ajoutées.

Comme pour les gaz principaux, les rendements de ces espéces ne sont pas significativement
influencés par le lot de particules. A 2 bara, les rendements en CH, et en CoH, diminuent
quasi-linéairement de 3,1 & 0,7 et de 0,22 & 0,06 mol.kg™! daf respectivement lorsque A\ aug-
mente de 0,27 a 0,45. Les rendements en CoHy et en CgHg diminuent de 0,4 & 0,017 et de 0,11
a 0,006 mol.kg~! daf lorsque A augmente de 0,27 & 0,45. Cette diminution peut s’expliquer a
la fois par I'augmentation de A et de la température. Ainsi ces gaz sont consommés par les
réactions de combustion lorsque A augmente et ils sont sans doute aussi plus craqués du fait de
I’augmentation de la température.

Comme pour les gaz majoritaires, le rendement en CH, ne dépend pas de la pression. Par
contre les rendements en CoHy, CoHy et CgHg sont plus faibles a 7 bara qu’a 2 bara pour un A
de 0,36. Ceci peut étre di a la pression elle-méme, mais aussi au plus long temps de passage
du gaz pour les essais a 7 bara. On peut donc se demander si la diminution des rendements
en CoHs, CoHy et CgHg lorsque la pression augmente est due a 'augmentation de la pression
ou au temps de séjour plus long du gaz dans le RFE. Nous n’avons pas les moyens de dis-
tinguer 'influence de ces deux parametres a partir des résultats expérimentaux. Nous avons
essayé d’apporter des éléments de réponse a I'aide du modele GASPAR dans le paragraphe[6.3.2]

Les prédictions a 1’équilibre thermodynamique donnent des rendements nuls ou quasi-nuls
pour toutes ces especes dans toutes les conditions. Les especes minoritaires ne sont donc jamais
a I’équilibre thermodynamique.

Les performances du RFE sont évaluées avec le rendement sur gaz froid en prenant en
compte tous les gaz mesurés (1yf_cic), ou avec le rendement sur gaz froid en ne prenant en
compte que le Hy et le CO produits (n,7—fue) (définition dans la section . La premiere
définition est plus adaptée pour évaluer les performances du procédé si la totalité du gaz est
utilisée dans une turbine a gaz par exemple, et la seconde définition est utilisée pour évaluer
les performances du réacteur pour la production de biocarburant. Les rendements 1g¢_ce. et
Ngf— fuel SONt présentés dans les figures 6.9/ a) et b) en fonction de A.

Le rendement sur gaz froid 7,s_.. est stable aux alentours de 79 % entre 0,27 et 0,36,
puis il diminue légerement a 75 % lorsque A augmente jusqu’a 0,45. Cela est di au fait que la
production de gaz augmente avec A alors que le PCI du gaz diminue comme cela est présenté
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FIGURE 6.8 — Rendements en CHy a), CoHy b), CoHy ¢) et CgHg d) en fonction de A (résultats
expérimentaux et calculs a ’équilibre thermodynamique)

sur la figure [6.10} Pour simplifier la lecture de cette figure, seuls les résultats des essais de gazéi-
fication avec le lot LX-R-355 a 2 bara sont présentés, mais les tendances sont identiques dans
les autres conditions opératoires. L’augmentation du débit de gaz de synthese et la diminution
de son PCI se compensent entre A = 0,27 et 0,36 ; au-dela de A = 0,36, le PCI diminue plus
vite que la production de gaz de synthése, ce qui fait chuter 7y 7_cec-

Le rendement sur gaz froid 7, s_ fue; augmente de 57 a 69 % entre 0,27 et 0,36, puis augmente
plus modérément & 71 % lorsque A augmente jusqu’a 0,45. Cela est dii au fait que la production
de gaz et le PClgo4n, augmentent entre A = 0,27 et 0,36. Puis le PClcoyp, stagne alors que
le débit de gaz de syntheése augmente légerement entre 0,36 et 0,45, ce qui explique la légere
augmentation de 7y¢— fyer-

Du point de vue du procédé de production de biocarburant, il est intéressant de noter que
le rendement sur gaz froid 7ys_fue est relativement stable sur un plage de A comprise entre
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FIGURE 6.10 — Débit volumique et PCI du gaz de synthese produit en fonction de X lors des
essais de gazéification du lot LX-R-355 a 2 bara

0,36 et 0,45, et peut-étre au-dela. Cela peut constituer un avantage pour le pilotage de ce type
de réacteur, puisqu’une faible variation de A dans cette gamme n’entrainera pas une chute des
performances du procédé.

6.3 Modélisation et simulation des essais en RFE pilote

Une premiere approche de la modélisation de ces essais a été réalisée en modifiant le mo-
dele GASPAR PP. Cette version nommée GASPAR RFE, intégre 2 modifications : la premiere
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concerne les transferts radiatifs entre le four et les particules. En effet, 'hypothese, utilisée dans
GASPAR PP, d’un flux de particules tres dispersées n’est plus pertinente pour la modélisation
du RFE pilote. Nous avons donc considéré un flux dense de particules, ce qui a une influence sur
le calcul des facteurs de forme utilisés pour la modélisation des transferts radiatifs. Le détail de
cette modification est donné dans I’'annexe [Gl La seconde modification concerne les transferts
de chaleur convectif entre la paroi et le gaz (hy.). Nous avons vu dans la section que Ay,
était fixé & 4000 W.kg= . K~! pour permettre de reproduire le profil expérimental de tempéra-
ture dans le four a chute. Etant donné que le four a chute et le RFE sont différents (régime
d’écoulement, matériaux des parois), il est probable que ce coefficient ne soit pas adapté. Pour
la modélisation du RFE pilote, nous avons donc ajusté ce parametre afin d’obtenir des résultats
proches de 'expérience et nous avons choisi la valeur : hy = 4.10° W.kg™1.K~!. Cette valeur
conduit a une estimation de la température maximale dans le réacteur de 2320 °C environ,
qui est proche de la valeur déterminée par un modele CFD du réacteur (Gebrewold 2010)).
Une analyse de sensibilité de ce parametre a été réalisée et les résultats sont présentés dans la
section Enfin, le modele GASPAR n’ayant pas été prévu pour modéliser un réacteur au-
tothermique, nous avons fixé la température des parois a la température mesurée a mi-hauteur
dans le RFE. Une étude paramétrique sur la valeur de la température de paroi est présentée en
Annexe Les résultats de cette étude paramétrique montrent finalement que le choix de la
température a mi-hauteur semble étre le mieux adapté.

Etant donné que l'on n’observe pas expérimentalement d’influence du lot de particules,
nous avons choisi de modéliser les essais réalisés avec le lot LX-R-355 en prenant une taille de
particule égale au D5y du diametre de corde minimal, soit d, = 310 pm. Le débit de biomasse
est fixé & 90 kg.h~!. Les autres conditions de calcul sont données dans le tableau [6.4]

, Débit de gaz Fraction
. Température .
Pression . total en volumique de
A de la paroi , ,
(bara) (C) entrée O, en entrée
(Nm?.min1) (%)
0,27 1038 0,426 79,4
2 0,36 1178 0,539 84,3
0,45 1304 0,652 87,4
7 0,36 1143 0,548 82,8

Tableau 6.4 — Parametres de calculs pour la simulation des essais en RFE pilote

Dans un premier temps les conversions du carbone en gaz obtenues avec GASPAR RFE
sont présentées avec une discussion sur la différence observée entre le RFE et le four a chute.
Les rendements en espéces gazeuses obtenus par le modele sont ensuite comparés aux valeurs
expérimentales avec une discussion plus approfondie sur I'influence de la pression.

6.3.1 Conversion du carbone en gaz en RFE et discussion sur la
différence entre RFE et four a chute

La figure présente les résultats expérimentaux et de modélisation (GASPAR RFE) de
la conversion du carbone de la biomasse en gaz pour le lot LX-R-355 a 2 bara en fonction de A.



152 CHAPITRE 6. ETUDE DE LA GAZEIFICATION EN RFE PILOTE

120%
80% |
60% [

40%

Conversion du C en gaz (%)

20% [

0% 1 L J
0.2 0.3 04 0.5
A

FIGURE 6.11 — Conversion du carbone de la biomasse en gaz pour le lot LX-R-355 a 2 bara en
fonction de A (Symboles : expérience - lignes : simulation, GASPAR RFE)

Le modele reproduit bien la conversion du carbone en gaz pour des valeurs de A de 0,27 et
0,45, mais la sous-estime pour un A de 0,36. D’apres la modélisation, le char est completement
converti en sortie de RFE pour A = 0,36 et 0,45, et le carbone non converti est exclusivement
composé de suies.

Comme nous 'avons déja mentionné, la conversion du carbone en gaz mesurée en RFE est
nettement plus élevée que celle mesurée dans les mémes gammes de température et de A en four
a chute. Nous avons cherché a comprendre les raisons de cette différence a 1’aide du modele.
Nous avons réalisé des simulations en four a chute avec GASPAR PP en imposant les valeurs
de températures, de A et de temps de séjour du gaz des essais en RFE (valeurs du tableau .
Le débit de biomasse est fixé & 1 g.min~! et la pression a 1 bara. La figure présente les
conversions du carbone en gaz dans le RFE a 2 bara (GASPAR RFE) et dans le four a chute
(GASPAR PP) en fonction de A.

On constate que les conversions obtenues en RFE et en four a chute pour les mémes valeurs
de températures, A et temps de séjour du gaz, sont bien différentes, ce qui est en accord avec
les résultats expérimentaux. Pour comprendre cette différence, la distribution du carbone non-
gazéifié entre le char, les suies et les goudrons calculée par les modeles est donnée dans la figure
pour le four a chute a) et le RFE b).

La principale différence concerne la production de char, qui est bien plus élevée en four a
chute qu’en RFE. Cela s’explique par le fait que les pressions partielles de HyO et de CO5 sont
plus élevées dans le RFE que dans le four a chute qui fonctionne en conditions diluées, ce qui
favorise les réactions de gazéification du char. Ainsi pour le cas A = 0,36, les pressions partielles
en HyO et en CO, sont respectivement de 41,2 et 27,8 kPa en sortie du RFE (GASPAR RFE)
et de 2,45 et 1,67 kPa en sortie du four a chute (GASPAR PP).

Les conversions du carbone en suies obtenues dans les deux configurations sont également
différentes. Pour A = 0,27 les suies sont moins produites dans le four a chute que dans le RFE,
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FIGURE 6.12 — Conversion du carbone de la biomasse en gaz en four a chute (GASPAR PP) et
en RFE a 2 bara (GASPAR RFE) en fonction de A
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FIGURE 6.13 — Distribution du carbone non gazéifié entre le char, les suies et les goudrons en
four & chute (GASPAR PP) a) et en RFE (GASPAR RFE) b) en fonction de A

et inversement dans les cas ou A = 0,36 et 0,45.

D’autre part, les rendements en goudrons obtenus sont plus élevés avec la modélisation du
four a chute qu’avec celle du RFE. Cela est certainement di au fait que 'élévation de la tem-
pérature du gaz due a ’énergie dégagée lors de la combustion des gaz et des goudrons (zone de
flamme) qu’on reproduit dans le calcul "RFE", est plus élevée que dans le four a chute. En effet,
le gaz de synthese étant plus dilué dans le four a chute que dans le RFE, I’énergie dissipée par
la combustion de ce dernier rapportée a la quantité de gaz inerte (Ny) est largement inférieure.
Ainsi, la température maximale du gaz calculée en RFE varie entre 2013 et 2322 °C, alors qu’en
four a chute elle varie de 1063 a 1304 °C.
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6.3.2 Rendements en espéces gazeuses et discussion sur ’influence
de la pression

La figure [6.14] présente les rendements expérimentaux et simulés en Hy, CO, CO,, CHy,
CoHs, CoHy et CgHg pour le lot LX-R-355 a 2 bara, en fonction de .
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FIGURE 6.14 — Rendements molaires en Hy, CO, CO,, CHy, CoHy, CoHy et CgHg pour le lot
LX-R-355 & 2 bara en fonction de A (Symboles : expérience - lignes : simulation)

Les rendements en Hy, CO et CO4 sont tres bien reproduits par le modele. On peut vérifier
en comparant le quotient de réaction et la constante d’équilibre de la réaction de gaz a 'eau
que, d’apres le modele GASPAR RFE, la réaction de gaz a ’eau atteint 1’équilibre thermody-
namique en sortie de RFE pour toutes les conditions étudiées. Les rendements expérimentaux
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étant bien reproduits par le modele, il est tres probable que I’équilibre de cette réaction soit
effectivement atteint en sortie de RFE lors des expériences. La diminution du rendement en
CH4 quand A\ augmente est bien reproduite, mais le modele sous-estime les valeurs de rende-
ments pour des A de 0,36 et 0,45. Le modele sous-estime aussi trés largement les rendements
en CoHs et CoHy, et ne reproduit ’évolution du rendement en C4Hg que tres approximativement.

Comme a 2 bara, le modele reproduit tres bien les rendements en Hy, CO et COy a 7
bara pour un A de 0,36, alors que ceux des hydrocarbures minoritaires sont sous-estimés. Nous
avons tout de méme utilisé les résultats de ces calculs pour chercher a répondre a la question
posée précédemment, a savoir : la diminution des rendements en CoHo, CoHy et CgHg lorsque
la pression augmente (Figure est-elle due a 'augmentation de la pression ou au temps de
séjour plus long du gaz dans le RFE? La figure présente les rendements en CoHy, CoHy et
CgHg en fonction du temps de séjour des gaz a 2 et 7 bara pour A = 0,27 calculé par GASPAR
RFE.
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FIGURE 6.15 — Rendements molaires en CoHy, CoHy et CgHg a 2 et 7 bara en fonction du temps
de passage du gaz (Symboles : expérience - lignes : simulation, GASPAR RFE)
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D’apres le modele, le rendement en CoHy diminue plus vite a 7 bara qu’a 2 bara, alors que
les rendements en CoHy et CgHg sont peu influencés par le changement de pression. D’apres ces
résultats, la diminution du rendement en CyHs entre 2 et 7 bara serait en partie due a un effet
direct de la pression, alors que la diminution des rendements en CoHy et CgHg serait plutot due
a I'augmentation du temps de séjour du gaz.

Ces premiers résultats de simulation sont prometteurs, méme si la simulation des rendements
en hydrocarbures légers n’est pas satisfaisante. Comme nous ’avons déja dit des analyses de
sensibilité sur deux parametres que sont le coefficient de transfert de chaleur convectif entre la
paroi et le gaz et la température de la paroi ont été réalisées, et sont présentées dans I’annexe
Hl Ces analyses de sensibilité ont montré que les résultats du modele étaient tres sensibles
a la température du gaz. Une attention particuliere doit donc étre portée a la simulation de
I’évolution de la température du gaz dans le RFE. Il sera peut-étre aussi nécessaire de développer
un modele CFD du RFE afin de mieux modéliser 'hydrodynamique dans le réacteur et les
gradients de température du gaz.

6.4 Conclusion

Dans ce chapitre, la gazéification de poudre de hétre a été étudiée en RFE pilote. Les para-
metres étudiés sont la taille de particules avec 2 lots de poudres de granulométrie différente, la
quantité d’oxygene injectée (A = 0,27 - 0,36 - 0,45) et la pression entre 2 et 7 bara.

La granulométrie des particules n’a pas d’influence significative sur la conversion du carbone
en gaz, les rendements en gaz et la température du réacteur. Cela laisse penser que des parti-
cules de bois dont la granulométrie est centrée sur 500 pm et étendue jusqu’a 1 mm pourraient
étre converties aussi efficacement dans un RFE que des particules plus fines.

La quantité de O, ajoutée a une tres forte influence sur les résultats expérimentaux. Ainsi
la température augmente avec A. La conversion du carbone en gaz la plus élevée est proche
de 100 %, et est atteinte pour des valeurs de A de 0,36 et 0,45. Les rendements en H, et en
CO atteignent leurs maximum pour ces mémes valeurs de A. Les rendements en hydrocarbures
légers diminuent lorsque A augmente du fait de leur combustion. Les performances du RFE
pilote ont été évaluées a ’aide des rendements sur gaz froid. Le rendement sur gaz froid calculé
en prenant en compte tous les gaz (1,7_ciec) atteint pres de 80 % pour un A de 0,36 et celui

calculé en prenant en compte le Hy et le CO uniquement (77— fyer) atteint 71 % environ pour
des A de 0,36 et 0,45.

Enfin la variation de pression entre 2 et 7 bara n’a pas d’influence significative sur la tem-
pérature du RFE, la conversion du carbone en gaz et les rendements en CO, Hy, CO5 et CHy.
Par contre les rendements en CoHy, CoHy et CgHg sont fortement diminués lorsque la pression
augmente. D’apres le modele GASPAR RFE, seul le rendement en CoHs est influencé directe-
ment par la température. Les rendements en CoHy et en CgHg diminueraient du fait du temps
de séjour du gaz plus long a 7 bara qu’a 2 bara.

En premiere approche, le modele GASPAR a été utilisé pour simuler ces essais expéri-
mentaux. Les résultats sont prometteurs et les rendements en CO, Hy, CO5 et CHy sont bien
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reproduits. Cependant, les rendements en CoH,, CoHy et CgHg sont largement sous estimés.
Nous avons vu que la température du gaz était un parametre fondamental pour bien simuler
les rendements en produits de gazéification. Une approche CFD pour la modélisation du RFE

pilote sera peut-étre nécessaire afin de mieux prendre en compte I’hydrodynamique dans le
RFE.
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Conclusion et perspectives

L’objectif de ce travail était de développer un modele descriptif de la gazéification de la
biomasse en réacteur a flux entrainé (RFE).

Pour ce faire nous avons mené en paralléle, une étude expérimentale avec un four a chute, et
la modélisation de ces essais a ’aide d’un modele 1D auquel nous avons apporté des développe-
ments spécifiques. Les parameétres que nous avons choisi d’étudier sont 1) la température, qui
est le parametre influencant toutes les cinétiques de réaction, 2) I'ajout d’oxydant (HyO, CO4
et O), qui influence les processus de conversion de la biomasse et les réactions en phase gaz et
3) la taille de particule qui est un parametre important pour la viabilité économique du procédé.

Pour déterminer des conditions opératoires pertinentes pour ’étude de la gazéification de
biomasse en RFE, nous avons développé un modele simple de RFE industriel dans lequel nous
avons fait I’hypothese que I’équilibre thermodynamique était atteint en sortie de réacteur. Nous
nous sommes appuyés sur les résultats de cette modélisation pour définir les conditions de notre
étude. Ainsi nous avons fait varier la température entre 800 et 1400 °C, et les quantités de H,O
et de CO, ajoutées étaient respectivement de 0,55 et de 0,87 g.g=* db. Nous avons étudié des
facteurs d’exces d’oxygene de 0,24, 0,44 et 0,61. Enfin, nous avons étudié I'influence de la taille
de particule avec deux lots de particules de [315 - 450] et [1120 - 1250] pm.

L’analyse du char - via la méthode du traceur cendres validée jusqu’a 1050 °C au cours de
ce travail -, des gaz et de certains goudrons nous a permis de confirmer les résultats disponibles
dans la littérature pour la pyrolyse, et de produire un ensemble original de résultats expéri-
mentaux concernant 'influence de 'ajout de HyO, de CO5 et de Os, et de la taille de particule.
Des améliorations ont été apportées aux deux versions de GASPAR : version PP pour la mo-
délisation des petites particules (pas de limitations par les transferts internes a la particule) et
GP pour le modélisation des grosses particules (modélisation des limitations par les transferts
internes dans la particule). Les modifications de la réaction de pyrolyse, du schéma de réaction
en phase gaz, du modele de production de suies et des réactions de gazéification nous ont permis
de tres bien simuler les résultats expérimentaux. L’ensemble de cette étude nous a permis de
montrer que :

e l'ajout de HyO et de CO, influence les rendements en char, en suies et en especes gazeuses

a partir de 1200 °C. Ainsi la conversion du carbone en gaz est plus élevée du fait de la
gazéification du char et de la consommation des goudrons, cette derniere conduisant aussi
a la diminution des rendements en suies. Les seuls rendements en gaz qui sont influencés
par 'ajout de HyO ou de CO, sont le Hy, le CO, le CO5 et le HyO du fait de la réaction
de gaz a l'eau;

e l'ajout de Oy diminue les rendements en goudrons et en hydrocarbures légers par com-
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bustion. Nous avons montré que le char n’était certainement pas directement briilé par
le Oy, mais qu’il était plutot gazéifié par le HyO et le CO5 produits essentiellement par
la combustion des hydrocarbures. On peut noter que le char est totalement consommé a
1400 "C et A = 0,61;

e 'augmentation de la taille de particule diminue la conversion de la biomasse. Nous avons
mis en évidence, a l'aide du modele GASPAR GP, le role joué par 1) la vitesse de glisse-
ment entre les particules et le gaz, 2) la diminution de la puissance massique regue par la
particule par convection et rayonnement et 3) les limitations par les transferts de chaleur
a lintérieur de la particule. Les résultats expérimentaux et les calculs réalisés avec le
modele nous laissent penser qu’il est tout a fait envisageable de convertir des particules
de 1 mm dans un RFE.

L’objectif de notre travail étant de valider un modele de gazéification de la biomasse en
RFE, nous avons réalisé des essais expérimentaux sur un RFE pilote situé a Pitea en Suede.
Ces essais nous ont permis d’étudier l'influence du facteur d’exces d’oxygene (A = 0,27 - 0,36
- 0,45), de la pression (2 et 7 bar) et de la taille de particule (Dso = 310 et 510 ym). A partir
de ces résultats expérimentaux nous avons montré que :

e 'augmentation de A permet de mieux convertir le carbone de la biomasse en gaz, et que
la quasi-totalité du carbone est convertie en gaz a partir de A = 0,36;

e la taille de particule n’a pas d’influence et les rendements sont identiques pour les deux
lots de bois utilisés. Les plus grosses particules (Dso = 510 pum et Dgy = 1040 pm) sont
donc elles aussi presque totalement consommées. Ce résultat est tres intéressant du point
de vue du procédé, et va dans le sens des résultats obtenus en four a chute avec les grosses
particules : il est certainement possible de gazéifier des particules de taille millimétrique
dans un RFE;

e 'augmentation de la pression n’influence que les rendements en CoHy, CoHy et CgHg, qui
diminuent. Les rendements des autres especes gazeuses ainsi que la conversion du carbone
en gaz ne sont pas influencés.

Le modele GASPAR PP a été modifié afin de simuler ces essais et les résultats sont satis-
faisants et prometteurs. Ainsi la conversion du carbone en gaz et les rendements en Hy, CO,
COy et CHy sont bien reproduits. Nous avons montré que la bonne prédiction de la tempéra-
ture du gaz était déterminante pour bien modéliser les rendements des différents produits de
gazéification.

D’un point de vue expérimental il nous semble important de développer deux axes :

e en four a chute : I’étude de l'influence de la nature de la biomasse parait primordiale.
Les propriétés de la biomasse qui peuvent avoir une influence sont évidemment la com-
position chimique en C, H et O et le taux de matiere volatile. Toutefois, il faudra aussi
préter attention a la quantité et a la nature des cendres (possibilité d’un effet catalytique)
ainsi qu’aux propriétés physiques de la biomasse (densité, conductivité thermique et ca-
pacité calorifique) qui jouent directement ou indirectement sur la vitesse de glissement
des particules ;

e en RFE pilote : les essais en four a chute sont tres utiles pour développer des modeles et
acquérir des données intéressantes pour le développement du procédé de gazéification en
RFE, mais comme nous 'avons vu, il existe des différences importantes entre le fonction-
nement du RFE et celui du four a chute. Il s’agit donc, comme nous ’avons initié dans
ce travail, de changer d’échelle et de se confronter aux problématiques propres a la taille
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pilote, telles que la mise sous pression de poudres de bois et leur injection, la gestion des
cendres et des propriétés du slag (corrosion, propriétés rhéologiques etc.). Cela permettra
aussi de poursuivre I’étude de 'influence de la pression sur la gazéification. Enfin le travail
en RFE pilote est ’étape clé pour vérifier la viabilité énergétique et économique d’un tel
procédé pour la production de biocarburants.

Du point de vue de la modélisation, les deux axes suivants devraient étre explorés :

e le modele proposé dans ce travail permet de simuler le four a chute de maniere tres
satisfaisante. Les points d’améliorations du modele concernent la modélisation des especes
minoritaires tel que le CgHg, qui est plutot surestimé par le modele GASPAR. Il nous
parait important de valider la modélisation de la production des goudrons et des suies a
partir de données expérimentales supplémentaires ;

e la modélisation d'un RFE pilote : cette étape a été abordée dans ce travail, et il nous
semble déterminant de bien modéliser 'évolution de la température dans le réacteur.
Pour ce faire il peut étre nécessaire de développer un modele CFD. La contrepartie de ce
type de modélisation est qu’il ne sera pas possible d’utiliser un schéma réactionnel aussi
détaillé que celui utilisé dans GASPAR. Une étape de réduction du mécanisme réactionnel
semble inévitable, et le compromis qui sera fait entre la précision du schéma et sa taille
sera déterminant pour les performances du modele.
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Annexe A

Calculs des rendements en goudrons
avec le tar protocol

Comme cela a été présenté dans le paragraphe[3.1.2] le dispositif de prélevement de goudrons
est constitué de 5 flacons remplis d’isopropanol dans lesquels les goudrons sont échantillonnés.
La masse de solution de chacun des flacons est pesée a la fin de 'expérience et chacune des
solutions est analysée par GC-FID. Nous mesurons aussi le volume de gaz échantillonné ainsi
que le temps d’échantillonnage. La concentration massique du goudron ¢ dans le gaz est calculé

par la relation [A.1]

(A.1)

[m] = Z

Ci;V;
Vg

Avec [m;] la concentration massique du goudron i dans le gaz prélevé en g.Nm=3, C;; la
concentration massique du goudrons 7 dans le flacon j en g.L ™!, V; le volume de solution dans
le flacon j en L et V le volume de gaz prélevé pendant l'essai en Nm?.

De la méme maniére que pour des rendements en gaz on peut calculer le débit de gaz +
goudrons avec la relation [A.2]

Vi,

(1—2@-— > xl)

‘./‘g:

(A.2)

i=gaz i=goudrons

Avec V;, le débit volumique total de gaz et de goudrons en Nm?.s71, VN2 le débit volumique
de Ny en Nm?.s7let z; la fraction volumique de i. Pour les goudrons z; est calculé a partir de
[m).

—_— A.
M. Py (A.3)

€T; =

Avec Ty et Py la température et la pression normale, R la constante des gaz parfait et M;
la masse molaire de 1.
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Finalement, connaissant le débit de biomasse i le rendement du goudron 7 peut étre calculé

avec I'équation
Vs (A.4)

= —
Mbiomasse,daf
Avec n; le rendement massique de i en g.kg™! daf, et Mpiomasse,daf 1€ débit massique de bio-

masse seche et sans cendres injecté en kg.s™1.



Annexe B

Calcul des incertitudes de mesures

B.1 Incertitudes sur les rendements en gaz
On cherche a calculer le rendement molaire en gaz défini par I’équation [B.1]

n;

mbiomasse(]- - W)(]- - ASH)

1

Y

Avec 1;, le rendement molaire de i en mol.kg™! daf, n; le flux molaire de 4 en mol.min~
Mpiomasse 1€ flux massique de biomasse en g.min™!, W la fraction massique d’humidité dans la
biomasse brute et ASH la fraction massique de cendres sur base seche. Le flux molaire n; est

calculé avec I'équation (voir p. [175)).

TLN2

M =T (B.2)
i#N
L’incertitude de mesure peut donc étre calculée par 'équation [B.3]
A A A AAS NN 2 A
) m iomasse w H ZT; n i
* o + + - (B.3)
i Mpiomasse (1 - W) (1 - ASH) Z; nNQ 1 — Z T
i#Na

Les incertitudes relatives de mesure de I’humidité et du taux de cendres de la biomasse ainsi
que 'incertitude relative sur la fraction molaire de Ny sont négligeables par rapport aux autres
(< 1%). L’expression utilisée pour calculer les incertitudes est alors :

An; Ay, Az, A7
m; _ Mbiomasse + Z; + .nNg (B4)

m; Mpiomasse X ny,

- An . ,
Avec Afbiomasse — 9 ) ot WN? = 3 %. Les valeurs de % sont données dans le tableau .
1

Mpiomasse 2
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B.2 Incertitudes sur les rendements en char

Le rendement en char est calculé par I'équation et le taux de cendres du char est calculé
a partir de I’équation [B.6]

Qbiomasse
Nehar = (B5)
6)char
Meoupelle+cendres — Meoupelle Meendres
echar - - (B6)
Meoupelle+char — Meoupelle Mchar

L’incertitude de mesure Am de la masse est donnée par la balance utilisée, et est de 1 mg.
On peut écrire 'incertitude relative sur le taux de cendres du char avec ’équation [B.7]

A0 har 2Am 2Am
har. ( + ) (B.7)
echar Mchar Meendres
L’expression de l'incertitude du rendement en char est alors :
ADchar 2Am 2Am 2Am 2Am
ehar < + ) + ( + ) (B.8)
Tchar Mchar Meendres, char Mpiomasse Meendres, biomasse



Annexe C

Procédure d’optimisation des
parametres cinétiques des réactions de
gazéification

Les parametres cinétiques des réactions de gazéification du char par HyO et CO5 utilisés
dans le modele sont au nombre de 6 : 3 pour la gazéification au HyO et 3 pour la gazéification
au COs,. Ces parametres ont été optimisés a partir des rendements en char obtenus en pyrolyse,
et en présence de HoO ou de CO, pour 4 températures entre 800 et 1400 °C, soit 12 points
expérimentaux. Nous avons fait I’hypothése que la teneur en H,O et en CO, était constante dans
le réacteur et égale a la quantité mesurée en sortie de four a chute. Cette hypothese est cohérente
avec les résultats de simulation selon lesquels les teneurs en HyO et en CO, sont relativement
constantes une fois que la pyrolyse est finie. Les données utilisées pour l'optimisation sont
fournies dans le tableau [C.1l
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Rendement
Essais char (g.g7' | % H,O % COq
db)
800 °C 0,0756 1,15 0,253
1000 °C 0,0614 1,26 0,299
Pyrolyse
1200 °C 0,0549 0,972 0,409
1400 °C 0,0439 0,639 0,219
800 °C 0,0754 3,99 0,259
Ajout de 1,0 1000 °C 0,0602 4,06 0,429
1200 °C 0,0368 4,17 1,01
1400 °C 0,0037 4,06 0,856
800 °C 0,0758 1,07 2.17
Ajout de CO, 1000 °C 0,0586 1,26 2.50
1200 °C 0,0431 1,82 1,91
1400 °C 0,0142 1,89 1,35

Tableau C.1 — Résultats expérimentaux utilisés pour I'optimisation des parametres cinétiques
des réactions de gazéification

La fonction objectif & minimiser est donnée par 1'équation [C.1]

2
E = Z (mea:p,i - mcalqi) (Cl)

i Mezp,i

Avec Megp i €t Meqre,i les masses de char expérimentales et calculées pour I'expérience 7. Nous
avons utilisé la fonction fmincon de Matlab pour optimiser les parameétres. Nous avons aussi
soumis les contraintes suivantes pour ’optimisation :

e 100 < Fa; < 200 kJ.mol~'.K~!
e 100 < A; < 100000000 s~t.Pa™™
e 04 <n; <1

La procédure de calcul utilisée pour identifier les parametres est présentée dans la figure

[C.1l
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I
o

Parametres:
Pyrolyse '.4' .
Ajout de H,0[,

:_Ajout de CO, ,

———g ===

-

1°r® optimisation :
gazéification au H,0

1er® optimisation :
gazéification au CO,

Optimisation :
gazéification au H,0

(kq, Eag, nq)yyz0

(ky, Eag, ny)coz

(ki Eay, n)ygo

Optimisation :
gazéification au CO,

(k;, Eay, n))co2

(ks Eag ng)uzo

(kg Eag ngco,

F1GURE C.1 — Procédure d’identification des parametres cinétiques des réactions de gazéification
au HyO et au CO,

Ainsi, les parametres cinétiques de la réaction de gazéification a la vapeur d’eau sont op-
timisés a partir des données obtenues en pyrolyse et en présence de vapeur d’eau. Puis les
parametres de la réaction de gazéification au CO4 sont a leur tour optimisés avec les 12 points
expérimentaux. Enfin, les parameétres cinétiques des réactions de gazéification par HyO et par
COg sont tour a tour optimisés jusqu’a ce que les parametres cinétiques ne varient plus. Nous
avons utilisé cette procédure car si nous cherchons a optimiser directement les 6 parametres
avec les 12 points expérimentaux cela donne des résultats aberrants. Nous avons aussi vérifié
I'unicité de la solution en utilisant différentes initialisations.
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Annexe D

Equation d’énergie pour le transfert
radiatif

Cette annexe est directement tirée de la note technique de Ratel et al. (2013). Les équations
qui y sont présentées concerne la modélisation des transferts radiatifs dans GASPAR. Nous
rappelons que tous les résultats de simulation GASPAR présentés dans cette thése ont été
obtenus en considérant les especes CO, COy, H,O et CHy comme des gaz semi-transparents.
Les autres gaz sont supposés étre transparents.

6. Equation d’énergie pour le transfert radiatif

Nous retenons la notation suivante :
o E, :I'éclairement de la surface 1
e J;:laradiosité de la surface 1

La puissance P;recue par la surface i est P ;= S; (E;- Ii)
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ANNEXE D. EQUATION D’ENERGIE POUR LE TRANSFERT RADIATIF

6.1. Rayonnement en présence de gaz semi-transparent

Les éléments modélisés sont le four, le gaz et les Np; particules de chaque type 1.
La radiosité de la surface 1. Ji, est la somme de ce qu'émet la surface Mi (Mi est
proportionnel 4 la température en K a la puissance 4) et la part de son éclairement qu’elle
réfléchit :

J, =M, +(1-&)E, = ,0Ti" +(1-g,)E,
L éclairement de la surface i, Ei. est la somme de ce que transmettent les autres surfaces au
travers du gaz et de ce que transmet le gaz

B=Yai aeM =% s Kol vesule
i Fl

L:éclairement du gaz, est la somme de ce qu’ils captent des flux transmis par les surfaces et
de ce que transmet le gaz

En appliquant cette méthode sur toutes les particules. le four et le gaz. ona:
J,—(1-¢)E, = g,0Ti"

2 4
-1, J,+E =¢,0Ig

J,—(-z,)E, =£_,,GI:1”

J, =¢&0Ti’ +(1-¢))E,
4
E =t1,J,+¢,00Tg

oun
J, =500 +(1-5,)E,

E, =1, (F, . J,+> Np,F, J)+e,0Tg" —t1,(F, . J,+> Np,F, J)+E,=+¢,0Tg"
parf part
1. Soit si on suppose 2 types de particules. le systéme devient
1 -(1-5) (LY [ 50Tt |
1 -(l-¢,) J, &,0T;}
1 -(-g.) | J, L &,0T, :
=i 1 E, ngTg“
—T 1 E, sgfﬂ"g4
4
| rngzFf_,z —rngzF Lo —rgF;_,f 1 Ef \ £,0Tg J,
Par ailleurs. on notera que

o 1g=l-gg
o les particules ne rayonnent pas entre elles (que ce soient entre particules d une
méme classe ou entre particules de classes différentes) done chaque particule ne
voit que le four
Fir=l et Fe =Sp/Sfdonc F¢ ~1-Sp/SE

2. Sion aun seul type de particule (cas de la modélisation « grosse particule ») et que
cette particule n’est présente que pendant une fraction de temps © (=vitesse
gaz/vitesse part) et absente pendant une fraction de temps (1-@), le systéme devient :
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1 —-(1-g) A ONp, | ( 5,(71",4 I ONp, |
1 -(-zg;) || J, 1 | | EfGT; | 1
-7, 1 E, | ONp, i_ g,0Tg" | ONp,
| I = |
|\ -7, ONp\F,,; -1,(0F,,, +(1-9)) 1 NE N 1 ) lgoTg*) 1

Et
Fo = OSI(EI _JI)

F, four = Sf(Ef —JJ.)
P,gaz = (S, + ONp,S,)s,0T," —ONp,S,5,J, - S ,5,J,

3. Siiln’yapas de particule ce qui est équivalent a dire que la particule est absente (soit

© =0)

(1 J, (OnNp, | [ 50T |(ONp, )
1 —-(-£,)| J; 1 EJ-GT; 1 |

1 E, | ©Np, |_ 5,0Tg" | ONp; |

-7, 1 E, 1 )| sgo’fg" 1)

P, =0OS,(E,-J,)=0
P, four = S, (E, —J,)
P,gaz = (Sf)agc;}"; ey
E;=(-¢)e,0T, I1-(1-5)(1-¢,))
Ou directement : 7 =& O'T; +(1-¢,)E,

P

R

. . _ _ 4
, =0, P, four =SJ(E}, —Jf),}fqga; =S,e,0T, -S5,6,J,

6.2. Rayonnement en présence d’un gaz transparent

Les éléments modélisés sont le four. et les Np; particules de chaque type i.

FE=05/(E-J)= O:’Sz'gr'g(r; - Tr-‘)
Pfour = —Z O©,Np,S,e,0(T; -T)

7. Bilans d’énergie

7.1 Bilan d’énergie du transfert radiatif

Le bilan d’énergie du transfert radiatif indique par ailleurs que la puissance transmise par le
four doit étre égale a la somme de la puissance absorbée par le gaz et de la puissance regue

par les particules.

P,

R, four + ‘P

R paz

+ NpPy e =0
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Annexe E

Détail des résultats expérimentaux

Dans cette annexe tous les résultats expérimentaux obtenus et présentés dans ce manuscrit
sont détaillés. Les conditions opératoires sont décrites dans les tableaux et [3.91 Pour le lot
GP, les résultats de la simulation (GASPAR GP) non présentés dans le corps du manuscrit
sont également montrés.

E.1 Pyrolyse et gazéification en four a chute (lot PP)

E.1.1 Pyrolyse

Température Rendement molaire (mol.kg™ daf)
("C) Hy | CO | COy, | CHy | CoHy | CoHy | CoHg | CyHg | CeHg | HyO
800 496 | 14,30 | 2,30 3,77 | 0,403 | 1,73 | 0,156 | 0,079 | 0,259 | 10,28
1000 10,47 | 15,80 | 2,39 3,79 1,46 | 0,576 nd nd 0,333 | 9,83
1200 22,26 | 18,10 | 2,88 | 149 | 0,710 | 0,031 | nd | nd | 0,041 | 7,07
1400 27,56 | 23,59 | 1,34 | 0,283 | 0,135 nd nd nd nd 3,90

Tableau E.1 — Rendements molaires moyens en gaz mesurés en pyrolyse entre 800 et 1400 °C
pour le lot PP

Température Rendement massique (g.g=! db)
("C) Gaz Char Goudrons + Suies
800 0,845 0,076 0,176
1000 0,887 0,061 0,148
1200 0,852 0,055 0,189
1400 0,853 0,044 0,199

Tableau E.2 — Rendements massiques moyens en gaz, char et goudrons + suies obtenus en
pyrolyse entre 800 et 1400 °C pour le lot PP
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E.1.2 En présence de H,O

Température Rendement molaire (mol.kg™! daf)
(C) Hy, | CO | COy | CHy | CoHy | CoHy | CoHg | C3Hg | CoHg | HoO
800 547 | 14,82 | 2,47 | 3,92 | 0,422 | 1,75 | 0,146 | 0,087 | 0,273 | 38,11
1000 13,39 | 16,0 | 3,52 | 3,87 | 1,26 | 0,394 | nd nd | 0,345 | 33,222
1200 29,08 | 17,70 | 7,33 | 2,13 | 0,453 | 0,038 | nd nd | 0,033 | 30,29
1400 39,06 | 25,95 | 5,64 nd nd nd nd nd nd | 23,63

Tableau E.3 — Rendements molaires moyens en gaz mesurés en présence de HyO entre 800 et

1400 °C pour le lot PP

Température Rendement massique (g.g! db)
("C) Gaz net Char Goudrons + Suies
800 0,824 0,075 0,197
1000 0,811 0,060 0,225
1200 0,922 0,037 0,138
1400 0,985 0,004 0,107

Tableau E.4 — Rendements massiques moyens en gaz net, char et goudrons + suies obtenus en
présence de HyO entre 800 et 1400 °C pour le lot PP

E.1.3 En présence de CO,

Température Rendement molaire (mol.kg™! daf)
(C) Hy, | CO | COy | CHy | CoHy | CoHy | CoHg | CsHg | CoHg | HoO
800 5,40 | 15,37 | 20,82 | 4,04 | 0,438 | 1,86 | 0,156 | 0,086 | 0,289 | 10,27
1000 11,15 | 16,91 | 20,56 | 3,73 | 1,55 | 0,432 | nd nd | 0,329 | 10,40
1200 18,12 | 29,77 | 13,87 | 1,45 | 0,411 | 0,025 | nd nd | 0,022 | 13,25
1400 21,48 | 39,65 | 8,84 | nd nd nd nd nd nd | 12,37

Tableau E.5 — Rendements molaires moyens en gaz mesurés en présence de CO, entre 800 et

1400 °C pour le lot PP
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Température Rendement massique (g.g=! db)
("C) Gaz Char Goudrons + Suies
800 0,832 0,075 0,158
1000 0,856 0,059 0,152
1200 0,886 0,043 0,138
1400 0,896 0,014 0,157

Tableau E.6 — Rendements massiques moyens en gaz, char et goudrons + suies obtenus en
présence de CO, entre 800 et 1400 °C pour le lot PP

E.1.4 En présence de O,

Température Rendement molaire (mol.kg™! daf)
("C) Hy | CO | COyp | CHy | CoHy | CoHy | CoHg | CsHs | CeHg | HyO
800 5,13 | 20,92 | 438 | 291 | 0,297 | 1,28 | 0,079 | nd | 0,162 | 15,79
1000 8,67 | 19,97 | 6,10 | 3,02 | 1,03 | 0,308 | nd nd | 0,146 | 14,59
1200 16,22 | 19,75 | 7,67 | 1,31 | 0,438 | 0,015 | nd nd | 0,015 | 12,06
1400 17,80 | 22,72 | 5,39 nd nd nd nd nd nd 11,34

Tableau E.7 — Rendements molaires moyens en gaz mesurés en présence de Oy (A = 0,24) entre
800 et 1400 °C pour le lot PP

Température Rendement molaire (mol.kg™! daf)
('C) Hy, | CO | CO, | CHy | CoHy | CoHy | CoHg | CsHg | CoHg | HoO
800 0,17 | 23,44 | 8,66 2,13 | 0,131 | 0,711 | 0,038 nd 0,096 | 21,0
1000 6,93 | 13,45 | 15,13 | 1,89 | 0,832 | 0,152 nd nd 0,127 | 18,84
1200 11,64 | 16,65 | 14,38 | 0,851 | 0,215 nd nd nd nd 19,63
1400 13,20 | 21,04 | 12,05 nd nd nd nd nd nd 17,76

Tableau E.8 — Rendements molaires moyens en gaz mesurés en présence de O (A = 0,44) entre
800 et 1400 °C pour le lot PP
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Température Rendement molaire (mol.kg™" daf)
(C) Hy | CO | COy | CHy | CoHy | CoHy | CoHg | CsHg | CoHg | HoO
800 243 | 11,48 | 19,33 | 1,21 | 0,23 | 0,595 | 0,030 nd 0,104 | 23,55
1000 5,06 | 9,10 | 21,65 | 1,15 | 0,604 | 0,080 | nd nd | 0,084 | 24,43
1200 8,15 | 13,42 | 18,56 | 0,582 | 0,110 nd nd nd nd 20,92
1400 8,11 | 15,98 | 17,77 | nd nd nd nd nd nd 25,11

Tableau E.9 — Rendements molaires moyens en gaz mesurés en présence de Oy (A = 0,61) entre
800 et 1400 °C pour le lot PP

Température \ Conversion du carbone (%)

("C) Gaz Char Goudrons + Suies
0,24 78,5 12,1 9.4

800 0,44 88,4 11,3 0,3
0,61 83,0 11,1 5,9
0,24 78.9 9,7 11,4

1000 0,44 80,2 9.5 10,3
0,61 81,4 9,3 9,3
0,24 71,8 7,7 20,5

1200 0,44 78,1 2,1 16,9
0,61 79,2 3,7 17,1
0,24 67,9 2,05 30,0

1400 0,44 80,0 nd 20,0
0,61 81,5 0,3 18,2

Tableau E.10 — Répartition moyenne du carbone en gaz, char et goudrons + suies obtenus en
présence de Oy entre 800 et 1400 °C pour le lot PP
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E.1.5 En atmosphere mixte O,-H>O

2,5 7 ] ]
— - CH4 (02)
C2H2 (02
~ (02)
- C2H4 (02)
20 : | i ;
2 : — - C6H6 (02)
o o RN —=—CH4 (02+H20)
3 = '~ C2H2 (02+H20)
& 5 - C2H4 (02+H20)
< 5 = >
= 15 ) <ol ~ = 15 . —=—C6H6 (02+H20)
£ % e E \,
= s ~. = !
g i s g N
=) & . £ \
2 10 4 g 14 2
g -// H2 (02) g \
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— €02 (02) .
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FIGURE E.1 — Rendements molaires des gaz en présence de Oo-HoO(A = 0,44 et S/B =
0,55)(traits pleins) et en présence de Oy (A = 0,44) (traits pointillés) entre 800 et 1400 °C

Température Rendement molaire (mol.kg™! daf)
(°C) Hy, | CO | CO;, | CHy | CoH, | CoHy | CoHg | CgHg | CoHg
800 4,89 | 21,06 | 868 | 1,95 | 0,129 | 0,570 | 0,025 | nd | 0,079
1000 734 | 12,56 | 14,67 | 1,95 | 0,831 | 0,122 | nd | nd | 0,114
1200 15,20 | 13,92 | 16,84 | 1,23 [ 0211 | nd | nd | nd | nd
1400 17,51 | 17,83 | 14,13 nd nd nd nd nd nd

Tableau E.11 — Rendements molaires moyens en gaz mesurés en présence de Oy + HoO entre
800 et 1400 °C pour le lot PP
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E.2 Pyrolyse et gazéification en four a chute (lot GP)

E.2.1 Pyrolyse

Température Rendement molaire (mol.kg™! daf)
(C) Hy | CO | CO; | CHy | CoHy | CoHy | CoHg | C3Hs | CoHg | HoO
800 0,932 | 2,62 | 0,795 | 0,579 | 0,102 | 0,303 | 0,080 | nd | 0,035 | 7,45
1000 494 | 938 | 1,55 | 2,10 | 0,926 | 0,682 | 0,032 | nd | 0,173 | 3,80
1200 16,34 | 1448 | 2,90 | 1,57 | 1,41 | 0,096 | nd nd | 0,090 | 8,840
1400 25,79 | 22,82 | 142 | 0443 | 0672 | nd | nd | nd | nd | 4,68

Tableau E.12 — Rendements molaires moyens en gaz mesurés en pyrolyse entre 800 et 1400 “C

pour le lot GP

E.2.2 En présence de Oy
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FiGure E.2 — Conversion du carbone en gaz et rendements en char expérimentaux et simulés
(GASPAR GP) en présence de Os pour le lot GP en fonction de la température
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FIGURE E.3 — Rendements molaires expérimentaux et simulés (GASPAR GP) en H, a), CO
b), HyO ¢), COy d), CHy e), CoH, ), CoHy g), CoHg h) et CgHg i) en présence de Oy pour le
lot GP en fonction de la température

Température Rendement molaire (mol.kg™! daf)
(C) Hy, | CO | COy | CHy | CoHy | CoHy | CoHg | CsHg | CoHg | HoO
800 0,098 | 0,953 | 7,32 nd 0,003 | 0,025 | 0,008 nd nd 11,88
1000 1,09 | 2,70 | 16,41 | 0,352 | 0,208 | 0,170 | 0,015 nd | 0,035 | 17,55
1200 6,03 | 8,77 | 17,54 | 0,725 | 0,561 | 0,069 | nd nd | 0,035 | 20,64
1400 11,58 | 18,76 | 14,21 | 0,178 | 0,101 nd nd nd nd 20,22

Tableau E.13 — Rendements molaires moyens en gaz mesurés en présence de Oy entre 800 et
1400 °C pour le lot GP
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E.3 Gazéification en RFE pilote

Pression Température ("C) Conversion
Lot A
(bara) haut milieu bas de C en gaz
0,27 1032 1038 1007 88,3 %
2
LX-R-355 0,36 1137 1178 1153 97,3 %
0,45 1242 1304 1278 100,6 %
7 0,36 1106 1143 1106 99,6 %
0,27 1042 1048 1006 89,8 %
2
[X.30.B 0,36 1142 1178 1142 100,0 %
0,45 1238 1305 1276 98,9 %
7 0,36 1133 1158 1116 98,0 %

Tableau E.14 — Températures et conversion du carbone en gaz moyennes dans le RFE pilote

Pression \ Rendement molaire (mol.kg™! daf)
(bara) H, CO COy CHy GCoHy, CoH; CgHg
0,27 13,1 | 23,1 | 9,05 | 3,13 | 0,235 | 0,384 | 0,117
2 0,36 16,1 | 28,1 | 997 | 1,81 | 0,139 | 0,068 | 0,030
0,45 16,1 | 29,3 11,4 | 0,744 | 0,069 | 0,016 | 0,005
7 0,36 17,4 | 28,7 | 10,4 | 2,16 | 0,003 | 0,013 | 0,014

Tableau E.15 — Rendements molaires en gaz mesurés en sortie du RFE pilote (lot LX-R-355)

Pression \ Rendement molaire (mol.kg™! daf)
(bara) H, CO CO, CHy GCyH, CH, CgHy
0,27 13,2 24,1 8,71 3,15 | 0,209 | 0,411 | 0,104
2 0,36 16,6 | 29,1 | 981 | 1,96 | 0,145 | 0,092 | 0,033
0,45 15,5 | 289 11,2 | 0,661 | 0,062 | 0,018 | 0,006
7 0,36 17,2 | 28,7 | 10,1 1,95 | 0,003 | 0,014 | 0,013

Tableau E.16 — Rendements molaires en gaz mesurés en sortie du RFE pilote (lot LX-30-B)
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Lot Pression A\ Débit syngaz s;;(;;z 0 0
3 -1 gf—elec gf—fuel
(bara) (Nm”.min~") (MJ.Nm~%)
0,27 1,60 12,2 77,2 % 56,0 %
2
LX-R.355 0,36 1,81 10,9 77,9 % 67,6 %
0,45 1,87 10,0 74,4 % 70,2 %
7 0,36 1,94 10,8 82,7 % 72,2 %
0,27 1,62 12,2 78,7 % 57,6 %
2
[X.30.B 0,36 1,85 11,0 80,8 % 69,6 %
0,45 1,95 9,98 77,1 % 73,1 %
7 0,36 1,89 10,7 80,4 % 71,0 %

Tableau E.17 — Débit volumique et PCI du gaz de synthese, et rendement sur gaz froid en RFE
pilote
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Annexe F

Calculs exploratoires vers des tailles
plus élevées

La problématique industrielle qui a motivé I’étude de I'influence de la taille de particule
est le colit de broyage de la biomasse. Il serait donc intéressant de savoir quelle est la taille de
particule maximale qu’il est possible de convertir dans un RFE. Nous avons réalisé des calculs
exploratoires avec le logiciel GASPAR GP pour estimer le temps minimal nécessaire pour que
la pyrolyse de la biomasse soit complete, pour des tailles de particules de 250 a 2000 pm et
des températures allant de 800 a 1400 ‘C. Les temps de passage minimaux des particules et
les longueurs de four a chute correspondantes sont présentés sur la figure en fonction de la
température.
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FIGURE F.1 — Temps de passage a) et longueur de four a chute b) nécessaires pour la pyrolyse
complete des particules selon leur taille (en pm) (résultats GASPAR GP)

Logiquement, plus la température est élevée et plus la taille de particule est faible, plus le
temps de séjour ou la distance de chute nécessaire a la pyrolyse totale sont faibles. Selon la
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figure [F.1] la pyrolyse complete de particules de 2 mm dans un four a chute a 1400 °C nécessite
un temps de passage de 1,4 s, ce qui correspond a une longueur de four a chute de 4 m. Pour
des particules de 1 mm dans un réacteur a 800 ‘C, le temps de passage nécessaire est de 1,5
s ce qui correspond a une longueur de four a chute de 2,7 m. Nous n’avons cependant pas
intégré dans nos estimations la cinétique de gazéification des chars produits, qui devra étre
également considérée pour déterminer le temps de passage nécessaire a la conversion complete
des particules de solide résiduel en gaz.
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Modification de la modélisation des
transferts radiatifs dans GASPAR RFE

Le modele GASPAR validé avec les essais en four a chute a été utilisé pour simuler les essais
réalisés en RFE. Ces deux réacteurs sont pourtant tres différents de par leur taille, leur mode
de chauffage, la pression etc. Le modele GASPAR n’est donc pas validé pour modéliser le RFE
pilote. Cependant, en premiere approche de modélisation nous avons utilisé GASPAR avec une
version "adaptée" qui integre, entre autre, une modification concernant les transferts de chaleur
radiatifs. Cette modification concerne le calcul des facteur de forme. Dans le four a chute les
particules sont tres dispersées, on suppose donc qu’elles ne se "voient" pas les unes les autres
et ne voient que les parois du four. Les facteurs de forme de la particule ¢ prennent les valeurs

suivantes (G.1] et |G.2) :

Fiy=1 (G.2)

Avec F;_,; le facteur de forme de la particule ¢ vers la particule j et F;_,; le facteur de forme
de la particule i vers le four. On peut alors en déduire les facteurs de forme du four vers la

particule i (Equation D et du four sur lui méme (Equation .

S.
f—= Sf
S

Avec S; la surface de la particule ¢, Sy la surface du four et NV, le nombre de particules.

Pour la modélisation du RFE, I’hypothese de particules tres dispersées n’est plus valide. Le
modele a donc été modifié en considérant que le flux de particules est trop dense pour que le
four rayonne sur lui méme. Le facteur de forme du four sur lui méme est donc nul ce qui permet

de déduire le facteur de forme du four sur la particule i (Equations et [G.6)

Frop+ ) Fryi=1 (G.5)

Np
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1
Ny
On peut alors déduire le facteur de forme de la particule ¢ sur le four qui est donné par

'équation

Fi%f = (G?)

S:N,



Annexe H

Analyse de sensibilité sur le modele de

GASPAR RFE

Une analyse de sensibilité a été réalisée avec le modele GASPAR adapté au RFE afin de
mieux comprendre l'influence de différents parametres que sont le coefficient de transfert de
chaleur convectif entre les parois et le gaz d’une part, et la température de paroi du RFE
d’autre part. Ces calculs ont été réalisés pour le cas A = 0,45 et P = 2 bar.

H.1 Influence du coefficient de transfert de chaleur convec-
tif entre les parois et le gaz

Le transfert de chaleur entre les parois du four et le gaz influence tres fortement la tempé-
rature du gaz dans le RFE. La modélisation des transferts de chaleur dans GASPAR utilise le
coefficient hys. en W.kg 1. K™ qui peut étre modifié¢ par I'utilisateur.

Nous avons fait varier hy, autour de 4.10° W.kg='. K 'qui est la valeur finalement utilisée
dans GASPAR RFE. Ainsi, les valeurs de h;, étudiées sont 1.10%, 4.10° et 1.10°8 W.kg LK1
La température de paroi est fixée a 1304 “C, qui est la température mesurée expérimentalement.
La température du gaz et la conversion du carbone en gaz simulées sont présentées dans les
figures a) et b) en fonction du temps de séjour des gaz.
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FIGURE H.1 — Température du gaz (zoom sur les 0,5 premiéres secondes) a) et conversion du
carbone en gaz b) en fonction du temps de séjour du gaz pour différentes valeurs de hy. (en
Wkg LK)

L’évolution de la température du gaz est tres différente selon la valeur du coefficient de
transfert h .. Ainsi pour un faible coefficient d’échange, hy. = 1.10* W.kg7'. K™, la tempéra-
ture du gaz en entrée du réacteur fixée a 800 "C, diminue tout d’abord jusqu’a 691 “C a cause
du séchage des particules. Ensuite, elle augmente tres brutalement jusqu’a 2630 °C du fait de
la combustion des gaz de pyrolyse. Enfin la température du gaz diminue jusqu’a la tempéra-
ture imposée aux parois. On peut noter que la température du gaz reste supérieure a 1500°C
entre 0,12 et 0,36 s. Lorsque I'on augmente hy. les transferts de chaleur entre les parois et le
gaz augmentent et la température du gaz tend plus vite vers la température des parois. Ainsi
lorsque hye = 4.10° W.kg LK1, la température du gaz augmente brievement jusqu’a 2322 °C
puis elle diminue rapidement pour atteindre la température des parois. Ainsi la température
du gaz n’est supérieure a 1500 °C que durant 0,017 s. Enfin, lorsque le coefficient de transfert
est le plus élevé, hye = 1.10° W.kg 1. K™!, les transferts de chaleur sont tellement importants
que le séchage des particules et la combustion des gaz n’ont plus d’influence sur la température
du gaz qui reste stable a 1304 °C. On voit donc ici I'importance du choix de ce parametre qui
influence fortement la température du gaz et donc aussi les rendements finaux en produits de
gazéification puisque les cinétiques de réaction dépendent directement de la température du
gaz. Il est intéressant de noter que la température maximale calculée avec le modele CFD du
RFE développé par |Gebrewold, (2010) est d’environ 2200-2250 °C, donc relativement proche de
la température maximale calculée avec GASPAR RFE et hy, = 4.10° W.kg 1. K™!

Quel que soit hy. la conversion du carbone en gaz augmente avec le temps puis se stabilise
(Figure b)). Cependant la conversion finale du carbone en gaz dépend de la valeur de hy..
Ainsi elle est de 99,5 % pour hy. = 1.10* Wkg 'K, de 98,4 % pour hy, = 4.10° Wkg 1. K™
et de 94,5 % pour hy. = 1.10° W.kg~1.K~!. Cette différence s’explique par le fait que les précur-
seurs de suies sont craqués lorsque la température du gaz augmente. Pour hy, = 1.10% et 4.10°
W .kg=t. K1, ils sont totalement consommés dans la zone chaude. L’absence de forte élévation
de température pour hy, = 1.10® W.kg 1. K™ fait que des suies sont produites, ce qui diminue
la conversion du carbone en gaz.
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Les rendements molaires en Hy, CO, COq, CHy, CoHy, CoHy et CgHg (valeurs expérimentales
et résultats de simulation pour différents valeur de hy.) sont présentés dans la figure en
fonction du temps de séjour des gaz.
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FIGURE H.2 — Rendements molaires en Hy a), CO b), CO, ¢), CHy d), CoHs €), CoHy f) et
CeHg g) en fonction du temps de séjour du gaz (valeurs expérimentales et simulations pour
différentes valeurs de hy.)

La variation de hy. influence assez peu les rendements en Hy, CO et CO,. Cela est di en
grande partie au fait que I’équilibre de la réaction de gaz a ’eau est atteint en sortie du réacteur.
On constate tout de méme que les rendements expérimentaux en Hy, CO et CO4 sont globale-
ment mieux représentés avec hy, = 4.10° W.kg 1. K~!. Les rendements des hydrocarbures légers
pour hy = 4.10° et 1.10> W.kg™'.K™! sont assez proches. Les rendements en hydrocarbures
sont sous-estimés par le modele. On remarque que lorsque hy, = 1.10* W.kg™'. K 'les rende-
ments des hydrocarbures légers sont nuls a la sortie du RFE. Cela est dii au craquage de ces
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especes dans la zone ou la température est tres élevée.

Pour conclure sur I'influence du coefficient de transfert hy., il faut souligner qu’il influence
tres fortement la température du gaz calculée par le modele et que les meilleurs résultats ont
été obtenus avec le coefficient hp, = 4.10° W.kg= 1. K.

H.2 Influence de la température des parois

Dans le modele, nous avons fait le choix de fixer la température des parois a la valeur me-
surée expérimentalement a mi-hauteur dans le réacteur. Pour cette étude de sensibilité, nous
avons donc fait varier la température des parois autour de la température moyenne mesurée au
milieu du réacteur qui est de 1304 °C. Les températures étudiées sont 1204 - 1254 - 1304 - 1354
°C. Le coefficient h;, est pris égal a 4.10° W.kg 1. K.

La température du gaz et la conversion du carbone en gaz sont présentées dans les figures
a) et b) en fonction du temps de séjour des gaz.

a)2500 | b)105%
/\ hp — -1354°C
i
2000 |- / 1l 130%5C 100% |- A
-l - = 1254°C N g i M ——
G / 4, | ‘ a) / P i I
o HALE — - 1204°C = 1, —— e 17777
® 1500 /,/\‘\\ S os5% T
2 /)1, N —————————. = '/'
g /——’—’./ e R R T R 1.
0 / =T — g I,’/
£1000 | S 90% |-
) = I
=1 g -
> ’l
S il
) I
500 © 85% i
¢
!
0 1 1 1 | 80%
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0 1 2 3 4 5
Temps de séjour du gaz (s) Temps de séjour du gaz (s)

FIGURE H.3 — Température du gaz (zoom sur les 0,2 premieres secondes) a) et conversion du
carbone en gaz b) en fonction du temps de séjour du gaz pour différentes températures de paroi

Quelle que soit la température de paroi, I’évolution de la température du gaz est tres si-
milaire. Ainsi elle augmente d’abord puis diminue brusquement en passant par un maximum
compris entre 2240 et 2370 °C. Ensuite la température du gaz se stabilise a la température de
la paroi.

La conversion du carbone en gaz atteinte en sortie du RFE augmente avec la température de
la paroi. Il semble que cela soit majoritairement di au fait que plus la température est élevée,
moins les suies sont produites du fait de la consommation des précurseurs par craquage.

Les rendements molaires en Hy, CO, CO,, CHy, CoHy, CoHy et CgHg sont présentés dans la
figure [H.4] en fonction du temps de séjour des gaz.
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FIGURE H.4 — Rendements molaires en Hy a), CO b), CO, ¢), CHy d), CoHs e), CoHy f) et
CgHg g) en fonction du temps de séjour du gaz pour différentes températures de parois

Les rendements en Hy, CO et COy dépendent de la température de paroi. Les résultats de
simulation qui donnent la meilleure représentation des résultats expérimentaux sont obtenus
pour une température de paroi comprise entre 1254 et 1304 °C. La décroissance des rendements
en hydrocarbures légers quand le temps de séjour augmente est d’autant plus rapide que la
température augmente. Les meilleurs résultats sont obtenus pour une température de paroi de
1204 °C, notamment pour le CHy.

Pour conclure sur l'influence de la température de la paroi, les effets sont proches de ceux
discutés dans la section précédente. Ainsi lorsque la température augmente la conversion du
carbone en gaz augmente mais les rendements en hydrocarbures diminuent. Le choix de la
température mesurée a mi-hauteur dans le réacteur comme consigne aux parois (1304 ° C dans
le cas discuté ici) semble étre le meilleur compromis pour représenter au mieux les rendements
en gaz majoritaires et en CHy.









Gazéification de biomasse en réacteur a flux entrainé : études expérimentales et
modélisation

Ce travail porte sur 'étude de la gazéification de biomasse en Réacteur a Flux Entrainé
(RFE), dans le contexte du développement de procédés pour la production de biocarburants de
deuxieéme génération. L’objectif de cette these est de modéliser les différents phénomenes qui
régissent la conversion de la biomasse dans des conditions représentatives d’'un RFE.

La pyrolyse et la gazéification de particules de hétre de taille comprise entre 315 et 415 pum ont
été étudiées entre 800 et 1400 ° C en four a chute de laboratoire. L’influence de ’ajout de H5O,
de CO4 et de O5 sur les produits de gazéification a été explorée, et les essais ont été simulés a
partir d’'un modele 1D. L’ajout de HoO ou de CO, permet de diminuer les rendements en char
de maniere significative. En phase gaz, I'influence principale de ces deux especes est la modifi-
cation de la composition en especes majoritaires avec la réaction de gaz a I’eau. L’ajout de O, a
pour effet d’améliorer la conversion du carbone de la biomasse en gaz, et de réduire de maniere
significative la production de suies et de char. Le modeéle, basé sur une chimie détaillée, permet
de simuler ces essais de fagon tres satisfaisante sur toute la gamme de variation des conditions
opératoires.

La pyrolyse et la gazéification de particules de hétre tamisées entre 1,12 et 1,25 mm a été
étudiée en présence de Oy. A 800, 1000 et 1200 ° C, la conversion de ces « grosses » particules
est plus faible que celles des petites particules, mais a 1400 ° C la taille de particule n’a pas
d’influence.

Enfin, une étude expérimentale a été menée dans un RFE pilote pour étudier 'influence de la
quantité de O, de la taille de particule et de la pression sur la gazéification de particules de
bois. Ces essais ont été simulés de fagon satisfaisante en adaptant le modele 1D.

Mots-clés : Biomasse, Gazéification, Réacteur a flux entrainé, Modélisation, Taille de parti-
cule, Four a chute

Biomass gasification in entrained flow reactor : experiments and modeling

The present work deals with biomass gasification in Entrained Flow Reactor (EFR) in the
context of the development of new Biomass-to-Liquid processes. The objective of this study
is to develop a comprehensive model to better understand the phenomena controlling biomass
gasification in conditions representative of an EFR.

Biomass pyrolysis and gasification of beech particles sieved between 315 and 450 pm have been
studied between 800 and 1400 ° C in a drop tube furnace. The influence of H,O, CO5 and Oy
addition on gasification products has been investigated and the tests have been simulated with
a 1D model. The addition of HyO or COs leads to a significantly lower char yield. The main
influence of these two oxidants in gas phase is the modification of major species composition with
water gas shift reaction. With the addition of O, the carbon conversion into gas is improved
and the char and soot yields are significantly lower. The simulations are in very good agreement
with the experimental results.

Biomass pyrolysis and gasification of beech particles sieved between 1.12 and 1.25 mm have
been studied in presence of O,. Between 800 and 1200 ° C the carbon conversion into gas is
lower than with the smaller particles but at 1400 ° C the particle size has no influence.

At last, the influence of O, addition, particle size and pressure on biomass gasification has been
studied in a pilot scale EFR. These experimental results have been satisfactorily simulated by
adapting the 1D model.

Keywords : Biomass, Gasification, Entrained flow reactor, Modelling, Particle size, Drop tube
furnace
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