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Introduction générale

Le souci de l’homme et de son destin
doit toujours constituer l’intérêt
principal de tous les efforts
techniques ; ne jamais l’oublier au
milieu des diagrammes et des
équations.

Albert Einstein

Le développement économique moderne est issu du processus d’industrialisation des
deux derniers siècles. L’utilisation de l’énergie a largement contribué à ce développement.
La révolution industrielle a d’abord énormément utilisé le charbon puis s’est tourné vers
le pétrole. Ces sources d’énergie étaient considérées comme relativement abondantes et
bon marché. Les combustibles fossiles (charbon, pétrole, gaz naturel) couvrent encore
aujourd’hui 75 % des besoins mondiaux. De plus, de larges parts de la population mondiale
aspirent à un développement économique et social. La demande d’énergie, continuera donc
de croître au cours des prochaines décennies. Eu égard à ces observations, deux problèmes
majeurs se posent :
• Premièrement, compte tenu de la localisation relativement concentrée de ces res-

sources, la maîtrise de la demande d’énergie et des conditions d’approvisionnement
constitue un enjeu politique majeur et reste source de conflits. La première guerre
d’Irak qui fait suite à l’intervention irakienne au Koweït en 1990, en est un exemple
assez flagrant.
• Deuxièmement, il est nécessaire de diminuer d’une part les émissions des gaz à effet

de serre, dues à l’utilisation des combustibles fossiles, et d’autre part, les émissions
d’autres gaz polluants, qui menacent les équilibres climatiques et environnementaux
de notre planète.

Il est donc indispensable de favoriser et de développer de nouvelles filières qui permet-
tront de produire, si possible localement, des énergies décarbonées qui se substitueront
aux ressources fossiles.

Certaines énergies renouvelables (éolienne, hydraulique) sont déjà matures. Elles né-
cessitent donc moins d’efforts de recherche en amont, et plus de veille technologique. En
revanche la production d’énergie à partir de certaines ressources renouvelables, constitue
de véritables verrous scientifiques et technologiques et elle nécessite un surcroît d’effort.
Ces ressources sont :

• La production d’électricité par voie photovoltaïque
• L’exploitation de la biomasse
• La géothermie
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Dans ce travail, nous nous concentrerons plus particulièrement sur l’exploitation de
la biomasse. Cette ressource est renouvelable et abondante. De plus, elle ne conduit à
aucune accumulation de gaz à effet de serre si elle est issue d’une exploitation raisonnée.
Pour cette ressource, la filière enzymatique et microbiologique de transformation de la
biomasse par voie humide représente une des approches prometteuses. Elle permet la pro-
duction de biocarburant et d’hydrogène. Une autre approche, sur laquelle se focalise plus
particulièrement ce travail, est l’exploitation de la biomasse par pyrolyse et gazéification.
La matière végétale est alors transformée en produits, notamment gazeux, qui peuvent
être utilisés pour la production de chaleur, d’électricité, de carburants de substitution ou
d’hydrogène. Cette technique implique une conversion thermochimique de la ressource et
elle doit être améliorée pour faire progresser la qualité de la gazéification de la biomasse.
L’objectif final est ici la production d’un gaz de synthèse facilement exploitable pour les
vecteurs énergétiques sus-nommés 1.

La composition et la structure de la biomasse sont très complexes et dépendent for-
tement de sa nature (forêts, cultures...) et de ses conditions de stockage. Il en résulte des
réactivités variables dont les mécanismes ne sont pas totalement maîtrisés. Les difficul-
tés proviennent des couplages forts existant entre les processus chimiques et le chauffage
(lent ou rapide), la nature et l’état de la biomasse (taille, humidité, composition). Les
modèles que nous développons permettant de vérifier à différentes échelles notre maîtrise
et notre compréhension de ce processus. Notre recherche s’inscrit dans une démarche où
l’objectif final est de contrôler le comportement de biomasses de diverses origines utilisées
dans différentes conditions opératoires, en termes de composition des produits gazeux
notamment.

Les transformations dont nous discuterons, sont mises en œuvre dans des réacteurs
fonctionnant à haute température où le processus réactionnel dépend des conditions de
fonctionnement et du type de réacteur : hydrodynamique, transferts de chaleur et de
matière, capacité. En outre, les effluents doivent contenir un minimum d’impuretés au
regard de leurs utilisations finales. La nécessité de purifier les produits suscite également
des recherches dans le domaine du craquage de sous-produits (goudrons), ainsi que de
l’élimination efficace des poussières, aérosols et alcalins. L’objectif de tous ces travaux est
le dimensionnement, à l’échelle industrielle, de procédés propres et sélectifs, par le biais
de l’établissement de lois d’extrapolation fiables.

Ce travail se focalisant uniquement sur la gazéification il doit, bien entendu, être
intégré à un processus de recherche couvrant l’ensemble de la chaîne, depuis la production
de biomasse jusqu’à l’utilisation énergétique en aval.

Pour que la gazéification ait lieu, des températures très importantes doivent être at-
teintes dans le gazéifieur. Se pose alors la question de la technique à développer pour
atteindre ces températures. Classiquement, l’énergie nécessaire aux réactions endother-
miques est fournie par la combustion d’une partie de la matière première. Ce qui implique
qu’une part importante de la biomasse n’est pas convertie en carburant. (Notons que
pour la gazéification de charbon bitumineux, il faut brûler au moins 35 % en masse du
charbon injecté pour initier les réactions endothermiques [1].) Un moyen d’augmenter
l’efficacité de la conversion consiste à apporter l’énergie nécessaire à ces réactions sans
brûler les réactifs. L’utilisation du rayonnement solaire concentrée rentre dans ce cadre,
et permet d’apporter cette énergie tout en atteignant les hautes températures nécessaires
à la gazéification. Dans ce travail nous avons développé et validé différents modules pour
la résolution des problèmes physiques associés à de tels gazeifieurs solaires :

1. électricité, carburants de substitution, d’hydrogène
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• module volumes finis pour les équations de conservation, méthode de résolution des
équations aux dérivées partielles largement utilisée en chimie et génie des procédés 2.
• module de calcul d’équilibre thermodynamique, méthode utilisée pour approximer

une réaction au 1er ordre ou encore mise en œuvre lorsque les données cinétiques
ne sont pas disponibles.
• module de calcul des propriétés du gaz, nécessaire pour les évaluations associées aux

modèles dimensionnels, ou au calcul en régime de diffusion.
• module de calcul du rayonnement par la méthode des radiosités avec prise en compte

de milieux gris et semi-transparents, associé à un module de calcul dynamique des
facteurs de formes dans le réacteur. Ce dernier permet d’étudier finement la contri-
bution du rayonnement dans le gazeifieur.
• module pour l’évolution de la géométrie du maillage volumes finis dans le gazéifieur

en fonction de l’avancement de la réaction.
• module pour la mise en place d’un échangeur de chaleur sur le réacteur pour étudier

son impact sur notre gazeifieur.
Ces modules sont ensuite couplés pour simuler le comportement d’un gazéifieur solaire.

Une validation et une étude du modèle sont présentées. Pour introduire les possibilités
d’étude générique offerte par ce modèle, une étude originale à l’équilibre thermodynamique
local, ainsi qu’une étude paramétrique en fonction de l’efficacité d’un échangeur air-air est
présentée. Elle souligne les capacités de couplage de notre modèle avec différents systèmes.
Enfin, une modélisation de l’absorbeur solaire associé à notre gazeifieur est présentée puis
validée.

Ce travail est construit autour de trois grandes parties :
• La première se focalise sur la compréhension des phénomènes rencontrés dans les

gazeifieurs notamment à travers :
• les processus de transformation de la biomasse
• la modélisation mathématique de ces processus
• les modes de transfert et leurs modélisations mathématiques dans les milieux

poreux
• la modélisation du rayonnement surfacique par la méthode de radiosité

• La deuxième partie traite de la modélisation et des méthodes numériques associées
à la résolution des équations associées à cette modélisation
• La troisième partie est dédiée à la validation de notre modèle dans le cas d’un

réacteur solaire à lit fixe et à différents cas d’étude, plus spécifiquement l’étude pa-
ramétrique de l’impact d’un échangeur et l’équilibre local thermodynamique. Enfin,
nous présentons la modélisation et la validation d’un absorbeur solaire adapté à
notre gazeifieur.

2. Un module a été développé sous Scilab car il n’y avait pas de paquet disponible sous ce langage.
Pour Python et Julia des modules existaient déjà, Fipy et JFVM respectivement, et ont été utilisé.
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Chapitre 1

Introduction

Ce n’est pas dans la science qu’est le
bonheur, mais dans l’acquisition de la
science.

Edgar Allan Poe

1.1 Introduction
Comme l’indique le titre de ce manuscrit " Contribution à la modélisation d’un gazei-

fieur de biomasse. Application à un gazeifieur allothermique solaire pour la production de
gaz de synthèse." trois des thèmes majeurs de ce travail sont la gazéification, la biomasse
et sa modélisation. Commençons donc par définir ces trois termes :
La gazéification, au sens large, couvre la conversion de tout combustible carboné en

produit gazeux ayant un pouvoir calorifique exploitable. Cette définition exclut donc
les gaz produits de combustion puisque ces derniers n’ont pas de pouvoir calorifique
résiduel. Par contre, la pyrolyse, l’oxydation partielle ou l’hydrogénation rentrent
dans ce cadre. Au cours de l’histoire de la gazéification, on est passé du processus
de pyrolyse, qui était principalement employé à ses débuts, à l’oxydation partielle
qui est actuellement la plus mise en œuvre. Ce dernier procédé produit un gaz de
synthèse (aussi connu sous le nom de syngas dans les publications anglophones) qui
est essentiellement composé de dihydrogène H2 et de monoxyde de carbone CO.
Le rapport entre ces deux espèces dépend de la matière première et des conditions
réactionnelles. L’oxydant est en général de l’oxygène pur, de l’air et/ou de la vapeur
d’eau. L’oxydation partielle peut aussi bien s’appliquer aux solides, aux liquides et
aux gaz. La matière première utilisée dans ce processus peut être par exemple du
charbon, des huiles résiduelles issues de la distillation des produits pétroliers ou du
gaz naturel.

La biomasse, a été définie en France par le décret du 20 mai 1953. Elle se présente à
l’état naturel et n’est ni imprégnée ni revêtue d’une substance quelconque. Elle inclut
notamment le bois sous forme de morceaux bruts, d’écorces, de bois déchiquetés, de
sciures, de poussières de ponçage ou de chutes issues de l’industrie du bois, de sa
transformation ou de son artisanat.

La modélisation, en génie des procédés, consiste en un ensemble d’équations mathé-
matiques construit sur la base de données expérimentales et permettant de repré-
senter les relations entre les sorties et les entrées du système. L’objectif du modèle
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est d’optimiser les conditions de fonctionnement du procédé au regard des diverses
contraintes. Cette approche nécessite des connaissances acquises via la physique et
la chimie du système, et la capacité à résoudre ces équations.

Dans ce chapitre, nous présenterons tout d’abord la gazéification à travers une rapide
mise en contexte historique. Comme nous le verrons, l’essentiel des procédés et analyses
pour la biomasse provient du charbon. Nous décrirons donc les principales différences entre
ces deux matières premières. Nous décrirons ensuite quelques uns des procédés industriels
applicables à la gazéification ainsi que deux prototypes de gazeifieurs solaires. Nous dis-
cuterons enfin de la modélisation en général et plus particulièrement de ces applications
en génie des procédés.

1.2 Histoire de la gazéification
La gazéification est un processus employé depuis plusieurs siècles. Higman et Burgt

[2] ont largement présenté l’histoire de ce processus. La section suivante reprend et syn-
thétise des morceaux choisis de leur travail.

Le premier carburant utilisé par l’homme fut le bois, il est d’ailleurs toujours utilisé
aujourd’hui par des millions de personnes pour cuisiner ou se chauffer. Mais cette ma-
tière première est aussi employée pour d’autres applications allant de la construction à
la réduction de minerai, lorsqu’il est transformé sous forme de charbon. Dans les zones
densément peuplées, cela peut conduire à une pénurie, avec dans certains cas des consé-
quences dramatiques. On peut notamment rappeler que c’est une pénurie de bois qui
causa la chute drastique de la production d’acier en Angleterre entre 1620-1720, celle-ci
passant de 180 000 à 18 000 tonnes par an. La production reprit une croissance normale
lorsque l’on remplaça le charbon de bois par du charbon fossile.

Même si l’extraction de charbon était connue depuis longtemps, c’est seulement dans
la seconde moitié du XVIIIeme avec la révolution industrielle que la production s’envole.

Le four à coke, qui permet la gazéification, fut initialement développé par l’industrie
métallurgique. Celle-ci veut utiliser le charbon fossile comme substitut à la coke de charbon
de bois, mais à l’état brut celui-ci est impropre aux utilisations de cette industrie.

À la fin du XVIIIeme la production de coke par pyrolyse prend une autre dimension. En
effet, avec la fondation en 1812 de la "London Gas, Light and Coke Company" la gazéifica-
tion devient un procédé commercial à grande échelle. Jamais auparavant la gazéification
n’avait joué un rôle important dans le développement industriel.

Le plus important combustible gazeux utilisé dans le premier siècle de l’ère industrielle
fut le gaz de ville. Il était produit grâce à deux procédés : la pyrolyse, qui, grâce à une
discontinuité dans les processus au niveau des fours, produisait du charbon et du gaz avec
un pouvoir calorifique relativement élevé 1 et un craquage de la molécule d’eau avec le
charbon qui produisait un mélange de monoxyde carbone (CO) et de dihydrogène (H2)
avec un pouvoir calorifique plus faible 2.

La première application industrielle fut l’éclairage, suivi du chauffage. Il servit égale-
ment de matière première pour l’industrie chimique et plus récemment pour la production
d’électricité. Au départ, le gaz de ville était coûteux et l’on s’en servait uniquement pour
l’éclairage et la cuisine. Pour ces applications, il avait un net avantage par rapport aux
autres alternatives qu’étaient le charbon et la bougie. Puis dans les années 1900, l’ampoule
remplace le gaz pour l’éclairage et il ne sert plus que pour la cuisine. C’est seulement plus

1. 20 000 kJ m−3–23 000 kJ m−3

2. environ 12 000 kJ m−3
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tard avec la hausse du pouvoir d’achat au XXeme que le gaz prend une place significative
pour le chauffage domestique. Enfin, à la fin de cette période l’utilisation du charbon et
du gaz de ville produit à partir du charbon pour le chauffage domestique disparaît avec
l’arrivée du gaz naturel à faible coût.

Un des points faibles du gaz de ville était son faible pouvoir calorifique qui rendait
son transport sur de grandes distances peu viable économiquement. Il est important de
noter que le développement des machines à vapeur et de beaucoup d’autres procédés in-
dustriels comme la gazéification n’aurait pas été possible sans le développement des tubes
en métaux et de la chaudière à vapeur. Cela montre que des équipements adaptés et
abordables sont primordiaux pour le développement d’une technologie. Les équipements
associés à cette technologie (transport, consommation, stockage) souffraient de problèmes
d’étanchéité si la pression était trop importante. C’est pour cela qu’ils avaient une pres-
sion relativement faible, inférieure à 2 bar. Cela conduit à des équipements relativement
volumineux avec la présence de gazomètre pour faire face aux variations de demande.

Jusqu’à la fin des années 1920, la seule manière de produire du gaz en continu était le
gaz haut-fourneau et le gaz de gazogène. Ce dernier est obtenu par oxydation partielle du
coke avec de l’air humide. Cependant, tous ces gaz avaient un faible pouvoir calorifique 3

et devaient donc être utilisés à proximité de leur lieu de production.
Le succès de la production de gaz par oxydation partielle ne peut pas être attribué au

fait que le gaz est plus facile à manipuler qu’un combustible solide. Il y a une raison plus
chimique à cela. Celle-ci peut être illustrée grâce aux réactions suivantes :

C(s) + 1
2O2 = CO −111 MJ kmol−1 (1.1)

CO + 1
2O2 = CO2 −283 MJ kmol−1 (1.2)

C(s) + O2 = CO2 −394 MJ kmol−1 (1.3)

La réaction 1.1 nous montre qu’en utilisant 28 % du pouvoir calorifique du carbone
pur 4 dans la conversion du carbone solide 5 en gaz CO, 72 % de l’enthalpie de combustion
du carbone est conservée dans le gaz 6. Dans la pratique, ce gaz contient du carbone,
mais aussi de l’hydrogène. Le pourcentage de pouvoir calorifique du combustible original
accessible dans le gaz est de l’ordre de 75 %–90 % dans les procédés modernes.

À ses débuts, dans les années 1900, la gazéification était principalement utilisée pour
l’éclairage. Le gaz utilisé était produit grâce à une oxydation partielle et il était princi-
palement composé de monoxyde de carbone et de dihydrogène. Durant le XXéme siècle
ces deux composés furent de plus en plus utilisés dans l’industrie pétrochimique. Ceci a
largement participé à l’essor de ce procédé. La réaction du gaz à l’eau, qui entre dans ce
processus, s’écrit de la manière suivante :

C(s) + H2O 
 CO + H2 131 MJ kmol−1 (1.4)

La conversion de tout ou partie du monoxyde de carbone en dihydrogène suit la réac-
tion :

3. 3500 kJ m−3–6000 kJ m−3

4. réaction 1.3
5. C(s)
6. réaction 1.2

11



CHAPITRE 1. INTRODUCTION

CO + H2O 
 CO2 + H2 −41 MJ kmol−1 (1.5)

Il est donc possible de transformer la vapeur d’eau en hydrogène ou en gaz de synthèse
(un mélange de dihydrogène et monoxyde de carbone) pour la synthèse d’ammoniac ou de
méthanol respectivement. Une autre application pour les gaz de synthèse est le procédé
de Fischer-Tropsch pour la production d’hydrocarbure et d’anhydride acétique.

C’est seulement après que Carl von Linde ait commercialisé le procédé de séparation
de l’air par cryogénie dans les années 1920 que la gazéification en continu prend son essor.

C’est aussi à cette époque que certains procédés encore largement utilisés aujourd’hui
sont développés. Le lit fluidisé de Winkler (1926), le lit entraîné pressurisé de Lurgi pour
la gazéification (1931) et le processus de Koppers-Totzek (dans les années 1940).

Dans les années 1940, les capacités de production ont augmenté progressivement avec
l’apparition de ces nouvelles technologies permettant notamment à l’Allemagne de déve-
lopper son programme de production synthétique de carburant durant la Seconde Guerre
ou le développement de l’industrie de l’ammoniac à l’échelle mondiale.

C’est aussi durant cette période que la "South African Coal, Oil, and Gas Corporation"
aujourd’hui connut sous le nom de "Sasol" vit le jour. Cette société utilisait la gazéification
du charbon et le procédé de Fisher-Tropsch pour produire des hydrocarbures de synthèse.

Avec l’abondance de gaz naturel et de naphta dans les années 1950, le rôle majeur de
la gazéification s’amoindrit. Mais les gaz de synthèse, eux, sont toujours aussi demandés.
En effet, la demande en ammoniac pour la production d’engrais explose, cette demande
ne peut être satisfaite qu’avec la mise en place du reformage de la vapeur d’eau avec le
gaz naturel et le naphta.

Le reformage de la vapeur d’eau n’est en général pas considéré comme une étape de
la gazéification. Cette étape, valable pour différents carburants, est semblable au "water
gaz shift" réaction :

CH4 + H2O 
 3H2 + CO 206 MJ kmol−1 (1.6)

La chaleur nécessaire à cette réaction est obtenue en brûlant une partie du carburant 7
selon l’équation :

CH4 + 2O2 
 CO2 + 2H2O −803 MJ kmol−1 (1.7)

Comme pour le processus de gazéification, ces deux réactions ont lieu dans des locali-
sations différentes au niveau du réacteur.

Une étape importante de l’histoire industrielle de l’ammoniac fut le développement
d’un second reformage qui transformait le méthane non converti en gaz de synthèse à
l’aide d’un catalyseur :

CH4 + 1
2O2 
 CO + 2H2 −36 MJ kmol−1 (1.8)

L’utilisation de l’air comme oxydant amène l’azote nécessaire à la synthèse de l’am-
moniac :

7. ici CH4
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N2 + 3H2 
 2NH3 −92 MJ kmol−1 (1.9)

D’autres installations furent construites en utilisant de l’oxygène pur comme oxydant.
Ce type d’installation porte généralement le nom de reformage "auto-thermique" ou oxy-
dation partielle catalysée.

Les années 1950 furent aussi celles où Texaco (qui deviendra General Electric) et Shell
développèrent leurs processus de gazéification. Leurs processus, bien que beaucoup moins
utilisés que celui de production de l’ammoniac pour l’industrie chimique, permettaient de
fournir les endroits où l’on manquait de gaz naturel.

Puis dans les années 1970, avec la première crise pétrolière, il y eut un regain d’intérêt
pour la gazéification, qui fut vue comme un moyen de produire des carburants liquides
et gazeux. Des investissements considérables furent consentis pour le développement de
nouvelles technologies. Malheureusement, la plupart de ces procédés, qui fonctionnaient
à haute pression, ne dépassèrent pas le stade du prototype.

Dans les années 1980, la chute du cours du pétrole réduit l’intérêt porté à la gazéifica-
tion et à la liquéfaction du charbon, provoquant plusieurs décennies sans avancée majeure
dans le domaine.

Aujourd’hui, on trouve un regain d’intérêt pour la gazéification. Or les applications
finales restent les mêmes : production de chaleur et de gaz de synthèse pour les applications
que nous avons précédemment évoquées. La principale différence se situe au niveau des
combustibles utilisés. On trouve aujourd’hui des applications avec des déchets, qui se
substituent à l’incinération classique, mais aussi des applications avec de la biomasse,
pour réduire l’empreinte carbone.

1.3 Matière première

1.3.1 Le charbon fossile

Nous avons vu que l’histoire de la gazéification est fortement liée à celle du charbon.
De plus, comme nous le verrons par la suite, la plupart des procédés et analyses pour
la biomasse proviennent du charbon. Une rapide description ainsi que les principales
caractéristiques et variabilités de ce dernier sont présentées ci-dessous.

Le premier élément qui complique la description du charbon et sa combustion/gazéifi-
cation est la grande variabilité de sa composition 8. Le charbon est une roche sédimentaire
principalement constituée de matière organique. Cependant, elle contient également de la
matière minérale de différents types et en différentes proportions. Le tableau 1.1 montre
une analyse primaire du charbon. Ses constituants sont classés suivant quatre catégories.
Ce tableau souligne qu’une grande partie de ses constituants peut être non combustible
(humidité et matière minérale). La partie volatile et le char participent à la valeur éner-
gétique du charbon alors que la partie minérale produit des cendres et du goudron. Ces
derniers conduisent à des problèmes opératoires et environnementaux. La matière minérale
apparaît en général sous forme d’inclusion dans la matrice carbonée.

8. tableau 1.2
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Humidité Matière Matière
fixe volatile minérale Char
(% ) (%) (%) (%)
10–30 10–30 10–30 Le reste

Tableau 1.1 – Analyse primaire du charbon, extrait de An introduction to combustion [3] (ces
valeurs sont caractéristiques pour le charbon, cependant certains types de charbon peuvent sortir
de ce cadre)

Analyse élémentaire (% base sèche sans cendre)
Matière Pouvoir C

H
C + H

O
volatile H C O calorifique
(%) (%) (%) (%) (kJ kg−1)

Anthracite
Meta- 1,8 2,0 94,4 2,0 34 425 46,0 50,8

Anthracite 5,2 2,9 91,0 2,3 35 000 33,6 42,4
Semi- 9,9 3,9 91,0 2,8 35 725 23,4 31,3

Bitumineux
Faible volatilité 19,1 4,7 89,9 2,6 36 260 19,2 37,5

Volatilité moyenne 26,9 5,2 88,4 4,2 35 925 16,9 25,1
Haute volatilité A 38,8 5,5 83,0 7,3 34 655 15,0 13,8
Haute volatilité B 43,6 5,6 80,7 10,8 33 330 14,4 8,1
Haute volatilité C 44,6 4,4 77,7 13,5 31 910 14,2 6,2

Sous-bitumineux
Sous-bit A 44,7 5,3 76,0 16,4 30 680 14,3 5,0
Sous-bit B 42,7 5,2 76,1 16,6 30 400 14,7 5,0
Sous-bit C 44,2 5,1 73,9 19,2 29 050 14,6 4,2

Lignite
Lignite A 46,7 4,9 71,2 21,9 28 305 14,5 3,6

Tableau 1.2 – Classement des différents charbons et analyse de leurs constituants (extrait de
Biofuels and bioenergy [4])

La composition élémentaire de la partie "utile" du charbon minéral composé de la
partie volatile et du char peut aussi fortement varier 9.

Les charbons fossiles sont classés suivant les transformations géologiques qu’ils ont
subies. Les charbons durs (anthracites) ont subi le plus de transformations alors que
les lignites en ont subi le moins. Pour les charbons minéraux les ordres de grandeurs
des pouvoirs calorifiques varient de 36 kJ kg−1 (charbons bitumineux) à 15 kJ kg−1 pour
(lignite B).

9. tableau 1.2
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Carbone Matière Pouvoir
fixe volatile Cendre calorifique
(% ) (%) (%) (kJ kg−1)

Coquille de coton 17,1 77,8 5,1 19 055
Bloc de bois 14,6 88,3 2,1 18 261
Contreplaqué 21,8 74,2 4,0 19 720
Tige de maïs 17,6 78,7 3,7 17 800
Épi de maïs 18,5 80,1 1,4 18 770

Copeaux de bois 23,5 76,4 0,1 19 916
Coquille de noisette 28,3 69,3 1,4 18 770

Séquoia 19,9 79,7 0,4 20 720
Résineux 28,1 70,0 1,7 ≈20 000
Eucalyptus 21,3 75,4 3,3 18 640

Sapin de Douglas 25,8 73,0 1,2 22 098
Noyer 20,8 78,5 0,7 19 967

Paille de blé 23,5 63,0 13,5 ≈17 000
Paille de riz 16,2 68,3 15,5 15 614

Tableau 1.3 – Analyse primaire de certains types de biomasses. (Tous les pourcentages sont en
base sèche, extrait de Biofuels and bioenergy [4])

1.3.2 Analyse et composition de la biomasse
Similarité et différences entre la biomasse et le charbon comme matière pre-
mière

La gazéification de la biomasse est pratiquée depuis longtemps à des échelles très
variées, avec ou sans compréhension scientifique des phénomènes rencontrés. Cette com-
préhension a fortement bénéficié des études préalablement réalisées sur la gazéification du
charbon. La plupart des outils et technologies utilisées pour la gazéification du charbon
(modélisation, conceptions des réacteurs, nettoyage des gaz de sortie...) sont applicables
plus ou moins directement à la gazéification de la biomasse. Cependant, la bonne com-
préhension des différences intrinsèques entre le charbon et la biomasse est essentielle pour
exploiter de manière pertinente à la biomasse, les technologies mises en place pour la ga-
zéification du charbon. Dans ce cadre, les analyses primaire et finale des différents types
de charbon et biomasse nous donnent des informations très utiles pour les comparer.

L’analyse de la composition, nous permet de déterminer le pourvoir calorifique, d’ef-
fectuer des projections sur le taux de cendre, le taux d’humidité, les rendements que
l’on peut espérer pour une gazéification ou une liquéfaction, etc. On procède en général à
deux types d’analyses : l’analyse primaire et l’analyse finale. L’analyse primaire permet de
connaître le taux d’humidité, la teneur en composés volatils, en carbone fixe et en cendre.
L’analyse finale, elle nous permet de connaître la composition élémentaire de la part orga-
nique du composé carboné. Cette analyse est aussi appelée analyse élémentaire. Quelques
analyses primaires et finales caractéristiques pour la biomasse sont présentées dans les
tableaux 1.3 et 1.4. À titre de comparaison, des analyses de charbon sont présentées dans
le tableau 1.2.

Finalement, Lee et Shah [4] résument les différences entre la biomasse et le charbon
comme suit :
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1. La part d’hydrogène contenue dans la biomasse est bien supérieure à celle du char-
bon. Le charbon est un produit très mature issu d’un processus de carbonisation
long et lent, la houillification, qui est une carbonisation sous haute pression, ce qui
n’est pas le cas de la biomasse. La qualité ou le rang du charbon indique générale-
ment son degré de carbonisation. C’est pour cela que le ratio H/C du charbon est
bien plus faible que celui de la biomasse.

2. Le rapport H/C plus important de la biomasse fait qu’elle est en général plus réactive
pour le traitement classique.

3. La biomasse a une teneur en humidité supérieure à celle du charbon. Parmi toutes
les qualités de charbon, le lignite de moindre qualité est aussi le plus jeune. Il a le
taux d’humidité le plus élevé. En conséquence, parmi tous les types de charbon, le
lignite est celui qui est le plus proche de la biomasse en termes d’analyse primaire
et élémentaire.

4. La biomasse contient plus d’oxygène que le charbon. Cela est dû à la structure mo-
léculaire des hydrates de carbone, cellulose, glycérides, acides gras, etc. Le charbon
fossile extrait et exposé à l’environnement atmosphérique montre un taux d’oxygène
plus élevé que celui fraîchement extrait. Cependant, ce taux reste généralement bien
plus faible que celui de la biomasse. Ce taux d’oxygène plus élevé conduit à un pou-
voir calorifique sensiblement plus faible pour la biomasse vis-à-vis du charbon.

5. Le charbon contient entre 0,5 %–8 % de sulfure (S) en masse, alors que la biomasse
n’en a pas ou très peu. Le charbon fossile avec moins de 1 % peut être classé dans
la catégorie charbon à faible taux de sulfure, alors que les charbons avec un taux
supérieur à 3 % peuvent être classés dans la catégorie charbon à taux élevé. Ce type
de classification n’est pas nécessaire pour la biomasse. Pour les gaz de synthèse issus
du charbon, les composés sulfureux non retirés peuvent altérer les catalyseurs ou
corroder des éléments métalliques des équipements. De ce point de vue, la biomasse
peut être considérée comme une matière première exempte de soufre. Typiquement,
les composés sulfureux issus de la gazéification du charbon sont H2S, les sulfures de
carbonyle (COS) et les thiols (R-SH), dont l’abondance dépend pour beaucoup de
l’environnement de gazéification et de la composition du charbon utilisé.

6. Les métaux alcalins tels que le sodium (Na) ou le potassium (K) ainsi que les métaux
à faible température d’ébullition comme le plomb (Pb) ou le cadmium (Cd) sont en
général présents dans les gaz de synthèse issus de la biomasse. Cela est moins le cas
avec les gaz issus du charbon et leurs présences relèvent plus de spécificité sur le
charbon utilisé. Du fait de la présence des oligo-éléments dans la biomasse, en cas
d’utilisation de catalyseur non robuste, la purification du gaz ou de la ressource en
amont peut être nécessaire.

7. La forte teneur en humidité et en oxygène ainsi que la présence d’impuretés non
combustibles dans la biomasse conduit à un pouvoir calorifique bien plus faible que
celui du charbon. La densité énergétique de la biomasse par unité de volume est
donc sensiblement inférieure à celle du charbon fossile.

8. La biomasse contient beaucoup plus de matière volatile que le charbon, mais aussi
une teneur en carbone plus faible que celle du charbon. Cela permet d’extraire de
nombreuses espèces d’hydrocarbures avec un simple dégazage ou une pyrolyse. Les
mêmes procédés appliqués au charbon conduisent eux à un taux élevé de charbon
purifié ou char.

9. La biomasse est généralement formée de composés organiques plus souples que le
charbon, leur broyage et leur pulvérisation ne sont pas adaptés aux équipements
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Analyse élémentaire (% base sèche)

C H O N S C
H

C + H
O

Coquille de coton - - - - - - -
Bloc de bois 46,9 6,07 43,99 0,95 0 7,73 1,2
Contreplaqué - - - - - - -
Tige de maïs - - - - - - -
Épi de maïs 46,58 5,87 45,46 0,47 0,01 7,93 1,15

Copeaux de bois 48,1 5,99 45,74 0,08 0 8,03 1,18
Coquille de noisette 52,9 5,6 42,7 1,4 - 9,45 1,37

Séquoia 50,64 5,98 42,88 0,05 0,03 8,47 1,32
Résineux 52,1 6,1 41 0,2 - 8,54 1,42
Eucalyptus 46,04 5,82 44,49 0,3 0 7,91 1,16

Sapin de Douglas 56,2 5,9 36,7 0 0 9,53 1,69
Noyer 48,2 6,25 43,24 1,61 - 7,71 1,26

Paille de blé 45,5 5,1 34,1 1,8 - 8,92 1,48
Paille de riz - - - - - - -

Tableau 1.4 – Analyse finale de certains types de biomasses. (Tous les pourcentages sont en
base sèche, modifié d’après Biofuels and bioenergy [4])

classiques pour le charbon. Compte tenu des variations de forme et de composition
de la biomasse non traitée, les optimisations de taille ainsi que les traitements en
continu sont des défis technologiques. Le prétraitement de la biomasse est en général
nécessaire pour les applications industrielles.

10. La gazéification du charbon et de la biomasse conduit à la formation de goudron.
La quantité de goudron formé est en général plus importante pour la biomasse que
pour le charbon. De plus, les goudrons sont cancérigènes et se condensent à des
températures réduites. Ce qui conduit à des blocages et colmatages des conduits et
valves ainsi que des encrassements de tout ou parties des équipements.

1.3.3 Estimation du pouvoir calorifique à partir de l’analyse fi-
nale

Pour pouvoir estimer le potentiel des différentes matières premières que nous avons
introduit précédemment, une évaluation du pouvoir calorifique peut être intéressante.

Channiwala et Parikh [5] proposent une corrélation pour estimer le pouvoir calo-
rifique supérieur 10 (PCS) à partie de l’analyse finale. Elle est valable pour le charbon, la
biomasse, les gaz et liquides hydrocarbonés, les biocarburants et les déchets. La précision
est en général de quelques pour cent. Elle est définie comme suit :

HHV
[
MJ kg−1

]
= 0,3491 C + 1,1783 H

+ 0,1005 S− 0,1034 O− 0,015 N− 0,0211 A (1.10)

10. higher heating value (HHV) en anglais
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Où C, H, S, O, N et A sont les pourcentages massiques (en base sèche) de carbone,
hydrogène, sulfure, oxygène, nitrogène et cendre dans le carburant. Cette corrélation est
valable pour :

0,00 % ≤ C ≤ 92,25 %
0,43 % ≤ H ≤ 25,15 %
0,00 % ≤ O ≤ 50,00 %
0,00 % ≤ N ≤ 5,60 %
0,00 % ≤ S ≤ 94,08 %
0,00 % ≤ A ≤ 71,4 %

et

4,745 MJ kg−1 ≤ HHV ≤ 55,345 MJ kg−1

1.3.4 Soutenabilité et utilisation de la ressource
Un des aspects les plus intéressants dans l’utilisation de biomasse est le renouvellement

de la ressource. Lorsque l’on considère les ressources provenant du végétal et de ses dérivés,
la photosynthèse est à la base de toute l’énergie capturée transformée et stockée .

Cependant, l’utilisation de biomasse notamment du bois, lorsqu’elle ne s’inscrit pas
dans une démarche globale, raisonnée et à long terme, ne peut être considérée comme une
énergie viable pour le futur.

En revanche, si son utilisation est raisonnable et/où raisonnée, comme, par exemple
en Bretagne ou la récolte annuelle de bois (1,74× 106 m3 en 2007) est inférieure à la
production biologique de la forêt (3× 106 m3), nous pouvons en même temps assurer le
renouvellement de la forêt et satisfaire les besoins des hommes. Une fois récolté, il faut
convertir cette matière première pour pouvoir l’utiliser facilement.

Différentes technologies pour la conversion de la biomasse sont présentées dans fi-
gure 1.1.

Il existe quatre approches pour la conversion thermique ou thermochimique de la bio-
masse en énergie/combustible : la pyrolyse, la gazéification, la liquéfaction ou l’oxydation
partielle. Ces quatre procédés sont aussi valables pour le charbon. Lorsque la biomasse
est chauffée dans un environnement pauvre en oxygène, elle génère des huiles et des gaz
biologiques. Lorsqu’elle est chauffée à une température plus élevée dans un environnement
adapté à la gazéification, un gaz de synthèse est produit. Ce gaz peut être directement
brûlé ou utilisé ensuite dans d’autres procédés pour produire des carburants liquides ou
gazeux.

Regardons de plus près la gazéification, procédé sur lequel est centré ce travail. Avec ce
processus, le gaz de synthèse produit est similaire dans sa nature et sa composition à celui
issu de la gazéification du charbon ou du gaz naturel. Les différences par rapport aux gaz
précédemment cités sont essentiellement dues aux variations de composition et de nature
(structure, porosités, etc.) de la matière première. Finalement, tous ces gaz sont riches en
hydrogène, monoxyde de carbone, dioxyde de carbone et méthane. Ce type de gaz peut
être utilisé comme base pour la production de carburant de synthèse, mais aussi dans
l’industrie pétrochimique ou comme matière première pour la production d’électricité ou
de chaleur.

18



CHAPITRE 1. INTRODUCTION

Biomasse

Thermique

Gazéification

Oxydation partielle Gaz

Pyrolyse

Liquéfaction

Biologique
Fermentation Carburant liquide et Huiles

Digestion anaérobie
Extraction

Figure 1.1 – Conversion de la biomasse en carburant alternatif (Modifié à partir de Biofuels
and bioenergy [4])

1.4 Les gazeifieurs
1.4.1 Procédés industriels applicables

La plupart des processus appliqués à la biomasse sont dérivés de la gazéification du
charbon. Quelques-uns des procédés industriels applicables sont présentés dans la partie
suivante (figure 1.2).

On classe en général les réacteurs dans les catégories suivantes :
• les lits fixes co- ou contre-courants,
• les lits fluidisés,
• les lits fluidisés circulants,
• les réacteurs à flux entraîné (ou en courant fluide).

Les lits fixes à contre-courant (Updraft)

Comme nous pouvons le voir dans la figure 1.2a, dans un lit fixe à contre-courant
le solide se déplace lentement vers le bas où les réactifs gazeux sont introduits. Dans le
cas d’un réacteur auto-thermique, on rencontre en allant de bas en haut, une zone de
combustion avec des températures élevées (∼ 1200 ◦C), suivie d’une zone de réduction
dans laquelle les réactions endothermiques produisant H2 et CO ont lieu, introduisant
une baisse locale de la température. Enfin, on trouve la zone de pyrolyse où les gaz
chauds et sans oxygène provoquent la carbonisation de la biomasse. Les cendres sont
évacuées en bas du réacteur. Ce type de réacteur favorise la production d’un gaz sale
à basse température avec un fort taux de goudron (∼ 100 g Nm−3) 11 ce qui limite ses
applications. Il est suggéré [6] que ce type de technologie est limité à des débits de l’ordre
de 4 t h−1 (20 MWth).

Les lits fixes à co-courant (Downdraft)

Le lit à co-courant (figure 1.2b) a une configuration proche de lit à contre-courant. Ici,
les réactifs gazeux sont introduits latéralement et/ou par le haut. Les gaz produits quittent

11. Normaux Mètre Cube (Nm−3) : Unité de débit qui permet de comparer des mesures effectuées dans
des conditions différentes et réelles ramenées aux conditions normatives 0 ◦C et 1 bar absolu
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Figure 1.2 – Les principaux types de réacteurs de gazéification
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le réacteur à haute température par le bas. Le gaz produit est relativement propre avec
une faible concentration en goudron (quelques g Nm−3). Cependant, le gaz a tendance à
prendre des chemins préférentiels dans ce type de réacteur ce qui provoque des instabilités
et semble limiter ce procédé à un débit de biomasse de l’ordre de 500 kg h−1 (2,5 MWth).

Les réacteurs à lit fluidisés bouillonnants (Bubbling Fluid Bed)

Dans le lit fluidisé bouillonnant (figure 1.2c), la biomasse est d’abord préséchée puis
introduite dans le réacteur. Les gaz réactifs sont introduits en partie basse. Le lit fluidisé
est formé avec des matériaux inertes ou à effet catalytique. Le lit a une température
uniforme et facile à contrôler. La production de CO et H2 augmente avec la température.
Cependant, des problèmes de fusion des cendres et/ou de tenue des matériaux du réacteur
limitent en général sa température à 950 ◦C. Dans les applications actuelles, la température
est de l’ordre de 700 ◦C–850 ◦C. La quantité de goudron produit est de l’ordre de 10 g Nm−3.
La limite de ces installations se situe autour de 10 t h−1–15 t h−1 de biomasse (∼ 75 MWth).

Les lits circulant (Circulating Fluid Bed)

Pour le lit fluidisé circulant (figure 1.2d), la biomasse est également préséchée. La
recirculation s’effectue grâce à une jambe de descente. La séparation entre l’écoulement
solide et le gaz de synthèse s’effectue en partie haute du réacteur. L’augmentation de la
vitesse de la circulation peut permettre l’augmentation de la cinétique de réaction. Les
avantages et contraintes pour ce type de système sont très proches de ceux du lit fluidisé
bouillonnant. Cependant, compte tenu de sa complexité plus importante, elle ne présente
un intérêt économique que pour des débits de biomasse élevés (> 15 t h−1).

Les lits circulant à double corps (Twin Fluid Beds)

Le lit circulant à double corps (figure 1.2e) est une amélioration du lit circulant
que nous avons vu précédemment. La gazéification et la combustion ont lieu dans deux
chambres séparées, permettant ainsi de séparer les gaz de combustion et les gaz de syn-
thèses. Le matériau recirculant devient alors un caloporteur qui transfère de l’énergie
de combustion vers le réacteur de gazéification. Pour les mêmes raisons que le réacteur
fluidisé, les températures de la chambre de combustion ne doivent pas dépasser les 950 ◦C–
1000 ◦C. La chambre de gazéification est dans la plage de températures 800 ◦C–900 ◦C. Le
faible écart en température entre ces deux zones impose un débit important pour le ma-
tériel caloporteur. Dans la pratique, le débit massique du fluide caloporteur est au moins
dix fois supérieur à celui de la biomasse sèche. Ce type d’installation ne serait viable
économiquement que pour des débits importants de biomasse à traiter (> 10 t h−1).

Les réacteurs à courant fluide ou à flux entraîné (Entrained Flow)

Dans ce type de réacteur (figure 1.2f), la matière, solide ou liquide, introduite doit
être très fine (∼ 100 µm) et entre à haute vitesse. Dans le réacteur, on trouve un gaz de
pyrolyse et un gaz réactif. La zone réactionnelle est portée entre 1300 ◦C–2000 ◦C. Pour ces
températures, les réactions sont très rapides (quelques secondes) et favorisent la formation
de H2 et CO ainsi que le vapoformatage du méthane et la destruction des goudrons.

À cause de la taille des particules impliquées, ce type de réacteur implique des pré-
traitements coûteux pour la biomasse.

Cette technologie est utilisée pour la gazéification du charbon avec des unités de ∼
500 MWth.
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1.4.2 Les gazeifieurs solaires
Comme nous l’avons vu dans la partie précédente, l’énergie nécessaire aux réactions

endothermiques est en général fournie par la combustion d’une partie de la matière pre-
mière. Par exemple pour la gazéification de charbon bitumineux, il faut brûler au moins
35 % en masse du charbon injecté pour initier les réactions endothermiques [1]. Un moyen
d’augmenter l’efficacité de la conversion de la matière première en gaz utile produit est
d’apporter l’énergie nécessaire à ces réactions sans brûler les réactifs. Une des méthodes
permettant d’apporter l’énergie tout en atteignant les hautes températures nécessaires à
la gazéification est l’utilisation du rayonnement solaire concentré.

À ma connaissance, il n’existe pas à ce jour, de site industriel faisant usage de cette
technologie. On trouve en revanche dans la littérature quelques prototypes utilisant ce
principe [1]. Ces réacteurs solaires thermochimiques utilisent une cavité pour capturer
efficacement le rayonnement solaire concentré qui entre à travers une ouverture (fenêtres
en quartz). Parmi ces réacteurs, on trouve deux catégories :
Les réacteurs à concentration directs Les réactifs sont directement exposés au flux

solaire concentré. Un schéma de ce type de réacteur est présenté dans la figure 1.3a.
Dans ce réacteur, la suspension forme un vortex qui peut être chauffé à des tempéra-
tures supérieures à 1300 K. Une des principales difficultés sur ce type de réacteur est
de conserver une fenêtre d’entrée transparente (éviter les dépôts et la condensation
à sa surface notamment). Ce réacteur a été utilisé pour le craquage et le reformage
du méthane (CH4) ainsi que pour la réduction d’oxyde de zinc (ZnO).

Les réacteurs à concentration indirects Le flux solaire est concentré dans une pre-
mière cavité qui contient une plaque émettrice qui sépare la cavité réceptrice de la
cavité où a lieu la réaction. Cette plaque va monter en température et reémettre
dans la cavité où a lieu la réaction. Un schéma de ce type de réacteur est présenté
dans la figure 1.3b. Il présente comme avantage de séparer la partie capteur et la
partie réacteur ce qui évite les variations de transmission du rayonnement dues au
dépôt. De plus, la plaque séparant les deux cavités permet de gommer les variations
du flux dues à l’intermittence du rayonnement solaire. Ce réacteur a été utilisé pour
la gazéification de charbon de bois, charbon bitumineux et de différents déchets
carbonés.
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(a) Réacteur à vortex avec irradiation direct

(b) Réacteur en lit compact avec irradiation indirecte. La cavité haute absorbe le
rayonnement. Les réactions ont lieu en partie basse.

Figure 1.3 – Schémas de réacteurs solaires à irradiation directe et indirecte (extraits de Piat-
kowski et al. [1])
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1.5 Modélisation

1.5.1 Introduction
Un modèle est basé sur un système d’équations mathématiques visant à reproduire le

comportement d’un système. Ces équations sont basées sur des données expérimentales et
permettent de simuler les relations entre les sorties et les entrées du système. Un modèle
est en général conçu pour optimiser les conditions de fonctionnement du procédé au regard
des diverses contraintes. Le modélisateur doit donc maîtriser la physique et la chimie du
système, mais aussi être en capacité de résoudre ces équations. Le modélisateur doit donc
avoir le savoir-faire d’un physicien (au sens large) et d’un mathématicien appliqué, ainsi
que de solides bases en informatique.

Le but d’un modèle est de remplacer la stratégie du type essais-erreurs généralement
basé sur des prototypes. On peut donc voir le modèle numérique comme un "prototype
numérique". La modélisation a montré son potentiel dans différents domaines : médecine,
nucléaire, aéronautique, météorologie... Elle peut s’appliquer à tout système dont des
équations mathématique ou des données peuvent lier l’entrée et la sortie du système.
Ses domaines d’applications sont très variés. Dans tous les cas, il s’agit de construire
une représentation la plus proche possible du fonctionnement d’un système réel afin d’en
prédire et d’en analyser le comportement.

1.5.2 Modèle et modélisation
Les modèles sont utilisés dans toutes les phases d’ingénierie : de l’étape de recherche

et développement, à la conduite du procédé, ou les études économiques. Tant que faire
ce peut, l’activité de modélisation et le développement du procédé doivent s’effectuer de
manière simultanée.

Le type de modèle que l’on cherche à établir dépend essentiellement de l’objectif pour-
suivi et de l’utilisation que l’on souhaite en faire. Aussi, pour une opération donnée, il
n’existe pas un modèle de représentation mais plusieurs modèles possibles, plus ou moins
détaillés suivant l’objectif fixé.

De plus, pour un procédé, différents modèles sont développés pour répondre aux divers
objectifs recherchés à chaque étape du cycle de vie :

• lors de la phase de développement pour démontrer une idée sur une base quantitative
avant de l’appliquer au procédé
• lors de la phase de conception pour déterminer le dimensionnement de l’installa-

tion, et la sélection des conditions opératoires (réduction des coûts de recherche et
développement par diminution du nombre d’expériences)
• lors de l’évaluation des modifications à apporter à une unité existante
• préalablement à la phase opératoire, pour optimiser, contrôler le procédé, et l’en-

traînement les opérateurs
• lors de la phase opératoire pour régler les problèmes de fonctionnement (dépannages

d’installation), de dégoulotage, les études de sécurité...

En génie des procédés, on peut distinguer deux objectifs majeurs à la modélisation :

• l’acquisition et la capitalisation de connaissances, d’une part
• le contrôle et la supervision du procédé, d’autre part
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Figure 1.4 – Différents types de modèles en génie des procédes (Modifié à partir de « Modéli-
sation en génie des procédés » [7])

Dans le premier cas, il s’agit d’analyser et de comprendre les phénomènes, puis de
concevoir un procédé optimisé au sens d’un ou de plusieurs critères (productivité, qua-
lité, sécurité, protection de l’environnement...). Idéalement, pour atteindre cet objectif, le
modèle utilisé devrait prendre en compte toute la complexité du système (couplage entre
phénomènes physiques, chimiques et biologiques) et la représenter le plus fidèlement pos-
sible. Ce modèle est le plus souvent utilisé hors-ligne et la simulation peut nécessiter des
temps de calculs importants. Ce modèle permet la phase d’extrapolation : il fait office de
banc test avant le passage sur prototype. Il permet donc de réduire les plans d’expérience,
donc les délais de réalisation ainsi que les coûts de développement.

Dans le second cas, il s’agit de faire fonctionner le procédé dans des conditions op-
timales face à une perturbation. Le modèle doit représenter de manière fidèle le com-
portement du processus pour être capable de prédire l’évolution du système autour d’un
point de fonctionnement optimal. De plus, le temps de réponse doit être très inférieur à
la dynamique du système. On comprend facilement que cette dernière contrainte impose,
dans la plupart des cas, des modèles de complexité différentes pour ces deux applications.

1.5.3 Définition et types de modèle
Comme nous pouvons le voir sur la figure 1.4, on peut, de manière très schématique,

classer les modèles en quatre grandes classes :

• les modèles empiriques, basés uniquement sur l’information expérimentale
• les modèles de connaissance pure basés uniquement sur la connaissance théorique

du système
• les modèles phénoménologiques
• les modèles "hybrides"

Modèles empiriques

Ces modèles sont des boites noires où l’on force une structure mathématique donnée
à obéir à des observations expérimentales.
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Ces modèles nécessitent des quantités importantes de données expérimentales et ont un
faible caractère prédictif en dehors de la plage des données expérimentales. Ils garantissent
par contre une très bonne représentation du système localement.

Pour ce type de modèle on retient essentiellement :
• les réseaux de neurones [8]
• les modèles par analyse dimensionnelle 12

Modèles de connaissance pure

Ce modèle est établi sur la base d’une connaissance très fine des phénomènes régissant
le système à modéliser. Par contre, l’information expérimentale peut se limiter à des
expériences judicieusement choisies pour estimer au mieux les paramètres du modèle. Les
principaux avantages de ces modèles sont donc :

• meilleure extrapolabilité
• meilleure cohérence
• large domaine d’application : conception, conduite, formation d’opérateur, dévelop-

pement de produit, contrôle prédictif
• nombre de paramètres à identifier limité
• nombre moins important d’expériences pour l’identification du modèle
• réutilisation facilitée

L’un des principaux inconvénients de ce type de modèle est le temps de développement
et parfois, la difficulté des simulations associées 13.

Cependant, ils permettent de capitaliser et d’acquérir de la connaissance sur un sys-
tème puisqu’ils nécessitent une réflexion globale sur le système étudié.

Modèles phénoménologiques

La conception, le développement et la résolution d’un modèle de connaissance pure qui
prendrait en compte tous les détails physiques reste difficile. La conception d’un modèle
de connaissance intégrant les aspects hydrodynamiques (loi de Navier-Stockes), matière
(loi de continuité), énergie (premier principe de la thermodynamique) sur des systèmes
complexes non idéaux reste donc un challenge. Même si on peut à l’heure actuelle imaginer
un modèle purement de connaissance en génie des procédés couplant les différentes facettes
présentées précédemment, son application relève encore du défi. C’est pourquoi, à mi-
chemin entre ces deux types de modèles, on trouve donc des modèles qui mêlent lois
phénoménologiques et approches empiriques, palliant ainsi aux inconvénients du modèle
de connaissance pure. Ces modèles se retrouvent dans la littérature sous la dénomination
"first principle models", ce que nous traduirons par "modèle phénoménologique".

Modèles hybrides

Des modèles couplant des équations basées sur le premier principe de la thermodyna-
mique et des réseaux de neurones peuvent également être développés. Ce type d’approche
trouve sa principale application dans la modélisation d’unités mettant en œuvre des sys-
tèmes réactifs complexes et sont appelés "modèles hybrides".

12. corrélations entre différents nombres adimensionnels (Reynolds, Sherwood, Prandtl...)
13. temps de simulations, difficulté à faire converger le systèmes, etc.
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Figure 1.5 – Types d’équations intervenant dans des modèles phénoménologiques (Modifié à
partir de « Modélisation en génie des procédés » [7])

1.5.4 Méthodologie
On peut lister, de manière non exhaustive, les étapes généralement utilisées pour la

construction d’un modèle phénoménologique.
1. identification de l’objectif principal de la modélisation
2. caractérisation du système matériel étudié : comportement thermodynamique, ciné-

tique...
3. identification des principaux phénomènes et des phénomènes limitants à partir d’ex-

périences judicieusement choisies
4. sélection d’une base théorique à partir des différentes théories possibles : énoncé des

hypothèses du modèle
5. formulation des équations
6. choix d’une méthode numérique de résolution
7. validation du modèle sur des données réelles
8. intégration du modèle dans un environnement de simulation pour mesurer l’impact

de cette nouvelle unité sur l’ensemble du procédé industriel
9. développement ultérieur du modèle suivant l’avancement du projet : amélioration,

évolution...

1.5.5 Validation du modèle
La démarche pour le développement d’un modèle est généralement itérative. Le dé-

veloppeur peut avoir à reprendre des étapes en fonction des résultats obtenus lors de
la validation. En effet, la perception des phénomènes régissant le système réel peut être
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erronée et le modèle construit sur des hypothèses fausses. Il est donc indispensable de
confronter les résultats donnés par la simulation du modèle à des données expérimentales
n’ayant pas été utilisées pour construire le modèle.

Le modèle doit être ajusté jusqu’à ce que l’écart entre les variables mesurées sur le
système réel et les variables calculées par le modèle soit d’un niveau d’erreur acceptable
pour les applications prévues.

La plupart du temps, le modèle s’avère plus riche que l’information expérimentale
disponible. Il est souvent impossible alors de valider l’ensemble des résultats du modèle
autrement qu’au travers de quelques propriétés connues.

1.5.6 Conclusion
Ici nous reprendrons la conclusion du dossier « Modélisation en génie des procédés » [7]

qui met en lumière les points importants concernant ce sujet :

Un modèle est un moyen de capitaliser et d’augmenter la connaissance que
l’on a d’un système. Il permet d’optimiser les conditions de fonctionnement
du procédé au regard de diverses contraintes (coût, sécurité, environnement...)
et de le faire fonctionner en le contrôlant pour qu’il reste autour de son point
optimal. La modélisation est un art, mais aussi un processus d’apprentissage :

• un "art", car il ne suffit pas de lire la bibliographie fournie sur le sujet
pour être capable de développer le "bon" modèle (hypothèses formulées,
degré de complexité, précision des résultats...), une certaine créativité et
expertise sont nécessaires.
• un processus d’apprentissage car pour construire un modèle, il faut com-

prendre les causes et les conséquences des effets de chaque phénomène.

La modélisation n’est pas une tâche aisée. Savoir écrire des équations n’est pas
forcément l’étape la plus délicate et surtout suffit rarement à pouvoir exploi-
ter le modèle. Quelques groupes de recherche tentent d’ailleurs d’automatiser
cette tâche en proposant des environnements de modélisation. Cependant, il
manque à ces outils les systèmes experts capables d’amener l’utilisateur jus-
qu’au résultat de simulation. Il faut, en effet, être capable d’écrire un modèle
consistant, identifiable en structure et en pratique et surtout de choisir la
méthode numérique la mieux adaptée à la structure du système d’équations.
Faciliter la résolution nécessite souvent un travail de structuration du système
d’équations afin de lui donner une forme propice à une initialisation facile et
à une résolution précise, stable et robuste. Plus la résolution est simplifiée et
rapide, plus ces modèles pourront voir leur utilisation étendue au contrôle des
procédés.
Enfin, il faut toujours garder à l’esprit qu’un modèle ne reste toujours qu’une
approximation du fonctionnement réel d’un procédé souvent complexe et par-
tiellement compris.

1.6 Conclusion
Dans cette partie, nous présentons quelques unes des notions essentielles qui vont nous

intéresser dans la suite de ce travail.
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Concernant la gazéification. Nous présentons tout d’abord, l’histoire de la gazéification
depuis la révolution industrielle. Quelques processus industriels classiques applicables ont
été présentés et discutés. Des prototypes de gazéification solaire ont été rapidement décrits.

Concernant la matière première. Nous nous sommes intéressés aux différences entre la
biomasse et le charbon fossile. En effet, la plupart des procédés sont développés au départ
pour la gazéification du charbon et une analyse des différences fondamentales entre ces
deux types de combustible est nécessaire pour adapter au mieux les procédés existants.

Concernant la modélisation, les concepts généraux sont rapidement décrits.
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Chapitre 2

La transformation thermochimique
de la biomasse

Je ne veux pas croire, je veux savoir.

Carl Sagan

2.1 Introduction
La transformation thermochimique des composés carbonés est un processus chimique

complexe. Durant cette transformation, des réactions homogènes et hétérogènes ont lieu
simultanément. Les réactions homogènes en phase gazeuse peuvent être décrites par des
équations relativement simples et peuvent se rapprocher de l’équilibre aux températures
et pressions usuelles rencontrées dans les gazeifieurs modernes. En revanche, les réactions
hétérogènes gaz solide sont bien plus complexes, notamment à cause des transferts de
chaleur et de masse qui ont lieu. Les cinétiques rattachées à la gazéification gaz-solide
ont été étudiées de manière approfondie durant les dernières décennies. Malgré tout,
la compréhension de ces cinétiques et leurs nombreux facteurs d’influences ne sont pas
totalement maîtrisés. Cela implique que ces cinétiques ne sont valables que dans des
domaines restreints (plage de température, vitesse de chauffage, type de combustible,
etc.).

Les étapes qui décrivent classiquement la gazéification du charbon et/ou de la biomasse
sont les suivantes :

1. Évaporation de l’humidité
2. Pyrolyse du charbon, avec la libération de composés volatiles tels que le goudron,

CO, CH4, H2, CO2, etc.
3. Réaction des composés volatiles dans la phase gazeuse.
4. Réaction hétérogène du charbon avec les espèces de la phase gazeuse

comme H2O et CO2.
5. Libération et transformation de composés minéraux.
Comme nous l’avons vu dans le chapitre 1, le taux d’humidité des composés est très

variable en fonction de leurs types, provenance et stockage. L’humidité peut jouer un rôle
important puisque l’énergie nécessaire à son évaporation ne peut pas être intégrée dans
les étapes suivantes. On peut cependant noter que la vapeur ainsi générée pourra, par la
suite, servir d’agent de gazéification. L’évaporation a lieu tout au début de la montée en
température, pour des températures comprises entre 400 K et 450 K.
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2.2 Le processus de pyrolyse
La pyrolyse est un processus de décomposition chimique de composés organiques par

la chaleur en absence d’oxygène pouvant être représentée par l’équation (2.1). Les mots
pyrolyse et dégazage sont tous les deux utilisés pour caractériser un tel processus.

CHxOySuNv
chaleur−−−−⇀ C(s) + CO + CO2 + H2 + CwHz + goudrons (2.1)

Le charbon peut être considéré comme un réseau de polymères formé de groupes aro-
matiques reliés entre eux par des liaisons aliphatiques, comme illustré sur la figure 2.1.
Des chaînes latérales de différents groupes fonctionnels peuvent aussi être attachées à la
matrice, comme les groupes méthyle, éthyle, ou carboxylique. Quand la température de la
particule augmente, les liaisons entre les groupes peuvent se rompre. Cela peut conduire
à la décomposition du polymère de charbon en fragments plus petits. Durant le rétrécis-
sement des fragments, la pression du gaz devient suffisante pour que certains fragments
se volatilisent. Ces fragments formeront le goudron 1. De plus, quand la température aug-
mente, les chaînes latérales peuvent aussi se détacher du polymère ou du goudron pour
former des gaz d’hydrocarbures légers. Un grand nombre de liaisons se forment entre les
fragments de charbon ayant partiellement réagi durant la pyrolyse, ce qui conduit à des
particules de carbone stables.

Le processus de pyrolyse dépend des propriétés du combustible et des conditions opé-
ratoires (température, pression, vitesse de chauffe, taille de particules, temps de séjour).
Le contrôle des paramètres opératoires permet d’orienter ces réactions vers la production
de charbon, de gaz ou de liquide. (tableau 2.1). Les conditions de la pyrolyse peuvent
aussi grandement affecter la structure et la composition du charbon obtenu.

La température, à partir de laquelle la réaction de pyrolyse a lieu, dépend fortement
de la vitesse de chauffage. Plus celle-ci augmente, plus la température à partir de laquelle
la pyrolyse a lieu s’accroît. Pour la plupart des charbons, le nombre de particules volatiles
libérées augmente aussi avec l’augmentation de la vitesse de chauffage. Pour des vitesses
de chauffage typiques d’un gazéifieur à lit entraîné (∼ 106 K s−1), la plupart des composés
volatils sont libérés autour de 1000 K.

On distingue en général deux types de pyrolyse en fonction des conditions de transfert
de chaleur et de masse :

• La pyrolyse lente ou carbonisation donnant principalement du charbon
• La pyrolyse dite rapide, qui en fonction des conditions opératoires 2 produit essen-

tiellement des produits liquides (pyroliquéfaction) ou gazeux (pyrogazéification).

2.2.1 Pyrolyse lente
La pyrolyse lente ou carbonisation se caractérise par des temps de séjour de l’ordre

de quelques heures associés à des températures de réaction et des vitesses de chauffage
faibles (inférieures à 600 ◦C et 50 K min−1 respectivement).

1. Le goudron est formé par les matières volatiles qui condensent à température et pression ambiante
2. tableau 2.1
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Chaîne latérale

Structures de liaisons

Groupe aromatique

Figure 2.1 – Une structure hypothétique de charbon, illustrant les groupes aromatiques, les
structures de liaisons, et les chaînes latérales. D’après Hydrogen and syngas production and
purification technologies [9]

Pyrolyse lente,
Carbonisation

Pyrolyse rapide
Pyroliquéfaction Pyrogazéification

Densité de flux de chaleur élevée
(> 100 kW m−2)

Conditions
opératoires
typiques

Vitesse de chauffage
< 50 ◦C min−1

Températures finales
< 600 ◦C

Température gaz
< 500 ◦C Temps de
séjour vapeurs < 2 s

Température gaz
< 800 ◦C Temps de
séjour vapeurs > 5 s

Rendement en
charbon (%)

30–35 10–15 10

Rendements en
liquide (%)

30 70–75 5

Rendements en
gaz (%)

30–35 10–15 85

Rendements
énergétiques

Charbon / biomasse
60 %

Liquides / biomasse
70 %

Gaz / biomasse 80 %

Tableau 2.1 – Conditions opératoires et rendements massiques (sur masse sèche de biomasse)
et énergétiques (rapport des contenus énergétiques) obtenus par pyrolyse du bois. D’après Bal-
lerini et Appert [6].
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En fonction des conditions de pyrolyse les rendements en charbon peuvent varier, mais
ne dépassent généralement pas 35 % en masse à pression atmosphérique. Le reste des pro-
duits étant des gaz incondensables (35 %, surtout du CO2, mais on trouve également CO,
H2 et des hydrocarbures) et des condensables (30 % de goudrons et liquides pyroligneux).

Dans ce cadre, le rendement énergétique maximum est de l’ordre de 60 %. Une aug-
mentation de la pression de plusieurs MPa peut permettre d’améliorer les rendements
avec des limites théoriques de 55 % en masse et 75 % en énergie.

2.2.2 Pyrolyse rapide
La pyrolyse rapide est un procédé relativement récent puisqu’il s’est développé dans les

années 1980. Elle se différencie de la pyrolyse lente, d’un point de vue opératoire, par des
flux de chaleur et des températures plus importantes. Ce procédé produit essentiellement
des composés volatils, liquides ou gazeux et très peu de charbon.

La pyrolyse ablative qui rentre dans cette catégorie est remarquable, car elle permet
sous certaines conditions d’obtenir des rendements en liquide très élevés. De nombreuses
recherches furent faites sur ce procédé. Ceci conduisit au développement de la pyroliqué-
faction permettant de transformer la biomasse en huile de pyrolyse ou bio-oil. Ces liquides
peuvent potentiellement être utilisés comme biocarburant avec un fort rendement mas-
sique et énergétique.

2.2.3 Intérêt de la pyrolyse
L’avantage principal de la pyrolyse est qu’elle permet d’homogénéiser la biomasse. De

ce fait, elle peut être vue comme une étape de préconditionnement. En effet, elle permet
d’obtenir, à partir des matières lignocellulosiques hétérogènes et difficiles à utiliser en
l’état, des intermédiaires énergétiques solides ou liquides plus homogènes et transportables
comme le charbon de bois ou l’huile de pyrolyse.

Il est aussi important de noter que d’un point de vue pratique, les réactions de ga-
zéification que nous présenterons par la suite n’interviennent de façon notable qu’après
que la biomasse ait été décomposée par pyrolyse. C’est donc une étape nécessaire à la
gazéification de la biomasse en plus d’être un procédé qui peut être utilisé séparément
pour la production de combustible et de biocarburant.

2.3 La gazéification
À la différence de la pyrolyse (section 2.2) qui a lieu en absence de gaz de réaction,

la gazéification a lieu en présence d’un réactif gazeux. La gazéification permet la trans-
formation d’un solide en mélange gazeux appelé gaz de synthèse ou "syngaz" avec pour
principaux constituants les espèces H2, CH4, CO, CO2, H2O dans des proportions dépen-
dant du procédé. Les applications pour le gaz de synthèse sont diverses :

• La combustion motrice pour la traction automobile.
• La combustion en vue de la cogénération d’électricité et de chaleur.
• La synthèse de biocarburant.

Pour la combustion, le gaz de synthèse peut contenir d’autres composés plus lourds.
Pour la synthèse de biocarburants il faut un gaz beaucoup plus "pur" et il est recherché
un taux de conversion maximum en CO et H2. Il faut également noter que dans l’idéal le
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rapport molaire H2/CO doit être de l’ordre de 2 pour la fabrication de méthanol, de DME 3

ou encore d’hydrocarbures liquides via la synthèse Fischer-Tropsch. Pour une production
d’hydrocarbures avec une unité de Fisher-Tropsch 4 les impuretés du mélange ainsi que
le CO2 présent doivent être éliminés lors d’une étape de purification avant d’être envoyés
vers l’unité. Durant le processus de conversion à haute température, le rapport H2/CO est
ajusté grâce à la réaction du "gaz à l’eau". Ce procédé produit essentiellement du gazole,
du kérosène, des espèces gazeuses 5 et du naphta.

2.3.1 La réduction du char
Une fois que la pyrolyse a eu lieu, on se retrouve avec des particules de carbone stables

qui participent aux différentes réactions qui ont lieu dans le réacteur. C’est ce que l’on
appelle la réduction du char. Les différentes réactions classiquement mises en œuvre sont
présentées ci-dessous.

Les réactions chimiques entre le carbone et CO2

La réaction du carbone et de CO2 dans le gazéifieur est :

C(s) + CO2 
 2CO 172 MJ kmol−1 (2.2)

Cette réaction est appelée réaction inverse de Boudouard. On notera que cette réaction
est endothermique et qu’elle est ralentie par la présence du produit de réaction CO.

Les réactions chimiques entre le carbone et la vapeur d’eau

Les réactions entre le carbone et H2O sont :

C(s) + H2O 
 CO + H2 131 MJ kmol−1 (2.3)
C(s) + 2H2O 
 CO2 + 2H2 90 MJ kmol−1 (2.4)

CO + H2O 
 CO2 + H2 −41 MJ kmol−1 (2.5)

Les réactions 2.3 et 2.4 sont celles qui génèrent principalement H2 et CO durant
le processus. Ces deux réactions sont endothermiques et ont une énergie d’activation
élevée. Cela implique qu’elles sont relativement lentes par rapport à une réaction avec
une énergie d’activation plus basse et qu’elles ont tendance à ralentir au fur et à mesure
que la température baisse avec l’avancement de la réaction.

La réaction 2.5, dite réaction du "gaz à l’eau", est une réaction exothermique. La
réaction du "gaz à l’eau" a un impact sur le rapport CO/H2 durant le processus de ga-
zéification. Ce rapport est d’une grande importance sur la "qualité" du gaz de synthèse
produit.

3. Dimethyl ether
4. annexe F
5. gaz de tête
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Les réactions de méthanisation

Les réactions conduisant à la formation de méthane dans le gazéifieur sont les sui-
vantes :

C(s) + 2H2 
 CH4 −75 MJ kmol−1 (2.6)
CO + 3H2 
 CH4 + H2O −206 MJ kmol−1 (2.7)

2CO + 2H2 
 CH4 + CO2 −247 MJ kmol−1 (2.8)
CO2 + 4H2 
 CH4 + 2H2O −165 MJ kmol−1 (2.9)

Ces réactions sont relativement lentes sauf à haute pression ou en présence de cata-
lyseur. Une autre source de méthane dans le gaz de synthèse est due au processus de
pyrolyse. Toutes les réactions qui produisent du méthane sont exothermiques. À cause
de la haute température dans le gazéifieur (>1000 K), aucun hydrocarbure autre que le
méthane n’est présent en quantité notable à la sortie.

2.3.2 Représentation de la biomasse et réaction idéale de gazéi-
fication à la vapeur

La composition de la biomasse sèche peut être approximée par une molécule modèle
ayant la composition approximative moyenne C6H9O4. On peut d’ailleurs noter que la
composition des différents types de biomasses s’éloigne relativement peu de cette moyenne.

La chaleur de combustion pour le bois sec à pression constante varie entre 15,5 MJ kg−1–
19 MJ kg−1. Cette dispersion prend en compte la variabilité des données de la littérature,
essentiellement due à la diversité des essences végétales considérées. De part sa teneur
élevée en résine, le bois de pin affiche une valeur supérieure, de l’ordre de 21 MJ kg−1.
L’enthalpie standard de formation de la biomasse a été déterminée à partir des données
de la littérature :

∆Ho = 6,1(15) MJ kg−1 (2.10)
À partir de la formule chimique approximative de la biomasse, la transformation idéale

de gazéification avec un rapport massique H2O/biomasse sèche de l’ordre de 25 %, devrait
s’effectuer selon l’équation théorique suivante :

C6H9O4 + 2H2O ⇀ 6CO + 6,5H2 (2.11)
On remarquera que le rapport molaire H2/CO obtenu par cette réaction idéale est

de l’ordre de l’unité. Il est donc très inférieur au rapport molaire H2/CO nécessité par
la synthèse de carburants. La teneur du gaz en hydrogène peut être augmentée via la
réaction du "gaz à l’eau" qui permet de modifier le ratio H2/CO. L’enthalpie de réaction
endothermique associée à la réaction idéale est de 4,8(15) MJ kg−1 de biomasse sèche.

2.3.3 Réaction à l’équilibre de la gazéification
La figure 2.2 présente les résultats de calcul en terme de composition du gaz produit

à l’équilibre en fonction de la température, à pression atmosphérique. Le modèle utilisé
pour le calcul est présenté dans la section 3.2.4 avec quelques modifications pour tenir
compte de la nouvelle composition d’une mole de solide. Le code pour la résolution est
présenté dans l’annexe E.1.
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Figure 2.2 – Évolution de la composition du gaz à l’équilibre en fonction de la température
pour la réaction de gazéification à pression atmosphérique. ng le nombre de moles de gaz et ns
le nombre de moles de solide.

Nous pouvons observer que la réaction n’est complète qu’après 1200 K à la pression
"standard". En dessous de cette température, on trouve du CH4, CO2, et H2 en quantité
non négligeable. Les quantités mesurées dans les cas réels, pour ces trois espèces, sont bien
plus faibles que celle calculée pour l’équilibre thermodynamique. Ces écarts sont, comme
nous le verrons, dus aux cinétiques de réaction 6.

2.4 Réactivité du charbon
La réactivité, applicable à la plupart des combustibles solides, caractérise la vitesse de

réaction sous différentes conditions telles que la composition du milieu, la température ou
la pression.

Des valeurs de réactivité bien connues sont nécessaires pour toute modélisation d’un
gazeifieur. Cette notion est étudiée de manière importante depuis plus de 60 ans, et un
grand nombre d’informations est disponible dans la littérature, notamment pour le char-
bon minéral. Ces études montrent l’effet de paramètres tels que la taille des particules, la
surface d’échange, la distribution des pores, les effets des catalyseurs de la part d’oligo-
éléments, le prétraitement ou le chauffage. L’origine du charbon et son taux de conversion
influencent également la réactivité.

Il est important de noter qu’en fonction de son origine (vivant ou fossile), le charbon
peut avoir des propriétés qui varient fortement. Une des différences majeures entre la
réactivité de la biomasse et celle du charbon minéral est son évolution au cours de la

6. voir section 3.2.8
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Figure 2.3 – Évolution de la réactivité du charbon de bois et du lignite en présence de vapeur
d’eau en fonction de sa conversion. L’inversion de tendance est attribuée à l’augmentation de
l’activité catalytique des métaux alcalins présents dans la biomasse. (Source : Basu [10])

conversion. En effet, celle de la biomasse a tendance à augmenter avec la conversion alors
que celle du charbon fossile tend à diminuer comme l’indique la figure 2.3.

2.4.1 Effet des conditions de pyrolyse et/ou de chauffage
Les conditions de pyrolyse pour la production du charbon influencent sa réactivité.

Par exemple Heek et Mühlen [11] ont noté que la réactivité du charbon dans l’air
est bien plus faible lorsqu’il est produit au-dessus de 1000 ◦C que lorsqu’il est produit
sous 700 ◦C. La vitesse de pyrolyse et/ou de chauffage modifie la structure de la matrice
carbonée, notamment les sites actifs. Il a notamment été montré que pour la chimisorption
de l’hydrogène sur du carbone activé, le type de site actif était relié a l’écart C-C dans
la matrice [12]. On peut noter que les hautes températures modifient les sites actifs ou
réduisent leurs nombres. Le nombre d’atomes sur les parties extérieures de la matrice est
également modifié. Prolonger la durée de la pyrolyse à haute température réduit donc la
réactivité du charbon.

2.4.2 Effet de la composition du gaz
En fonction de la composition du gaz réactif, la réactivité du carbone à la vapeur

d’eau peut être modifiée. Certaines molécules, notamment CO et H2 dans le cas qui nous
intéresse, peuvent fortement réduire la réactivité du char [13]. Dans la littérature, il est
suggéré que ces molécules s’introduisent dans les sites actifs et empêchent les réactions
conduisant la gazéification de se produire.

2.4.3 Effet des oligo-éléments et de la suie
Les composés inorganiques dans le combustible peuvent jouer un rôle de catalyseur

pour certaines réactions (Zolin et al. [14]). Dans le charbon fossile, les composés inor-
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ganiques sont en général des minéraux, alors que pour la biomasse ce sont en général
des sels. Les métaux alcalins, le potassium, et le sodium sont des catalyseurs pour les
réactions avec des composés contenant de l’oxygène. La présence de métaux alcalins dans
la biomasse contribue à la forte activité catalytique des composés inorganiques pour ce
combustible. Pour le charbon fossile, on trouve le CaO qui est aussi un catalyseur. Cepen-
dant à haute température ce composé se dégrade et se vaporise, conduisant au bouchage
des micros pores.

Les composés inorganiques influencent également la pyrolyse conduisant à une grande
variété de morphologie pour le charbon. Le potassium et le sodium catalysent la poly-
mérisation des composés volatils, augmentant le rendement de la production du charbon.
D’un autre côté, ils conduisent à la production de composés solides qui se déposent dans
les pores et les bloquent. Durant la phase d’oxydation du charbon, les métaux alcalins
catalysent la réaction. La polymérisation des composés volatils prend alors le dessus sur
le blocage des pores.

Pour le bois de hêtre, Mermoud et al. [13] ont d’ailleurs relié les effets catalytiques
décrits ci-dessus avec la concentration de suie. En effet, la suie issue de la gazéification
pour ce combustible est composée à 45,5 % de calcium et à 38 % de potassium. Il parait
acceptable de supposer que plus la concentration de suie sera importante, plus la réac-
tion sera catalysée. Ce dernier point aura son importance dans l’analyse des résultats de
simulation que nous verrons plus tard.

2.4.4 Vitesse de réaction intrinsèque
La gazéification du charbon se déroule en général à la surface du combustible. Cepen-

dant, les particules de charbon sont très fortement poreuses, et la surface des pores inté-
rieurs est de plusieurs ordres de grandeur supérieurs à sa surface extérieure. Par exemple,
la surface de tous les pores présents dans une particule de charbon de bois de 1 mm est
de 660 cm2 alors que sa surface extérieure est de 3,14 cm2. De ce fait, s’il n’y a pas de
restriction physique, le gaz va pénétrer dans les pores de la particule et réagir à sa sur-
face. C’est pour cela que deux particules avec la même surface extérieure peuvent avoir
des vitesses de réaction différentes en raison de leurs structures internes.

C’est aussi pour cela qu’il parait plus pertinent, lorsque cela est possible, de caractériser
la surface réelle de réaction plutôt que la surface externe. La vitesse de réaction qui
est rattachée à la surface réelle d’échange est appelée vitesse de réaction intrinsèque.
Celle qui est rattachée à la surface externe est la vitesse de réaction apparente. Cette
dernière reste difficile à mesurer. C’est pour cela que la surface de réaction est quelquefois
calculée indirectement à l’aide de la vitesse de réaction plutôt qu’à l’aide d’une mesure par
adsorption d’azote qui permet de connaître précisément la surface intérieure des pores.

2.5 Conclusion
Les difficultés à mesurer les paramètres importants vis-à-vis de la réactivité induisent

une grande variabilité de la modélisation des cinétiques hétérogènes dans ce domaine
d’étude. Ces variations de modélisation rendent très difficiles les comparaisons entre les
différentes cinétiques reportées dans la littérature afin de proposer des conclusions géné-
rales ou les inclure dans des modèles plus globaux de procédés. Dans le chapitre suivant
nous allons présenter quelques modélisations pour ce type de réaction ainsi et que leur
sélection.
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Chapitre 3

Modélisation des réactions

Rendez les choses aussi simples que
possible. Mais pas simpliste.

Albert Einstein

3.1 Introduction
Dans ce chapitre, nous présentons la modélisation des réactions chimiques dans le cadre

de la gazéification. Nous nous intéresserons tout d’abord à l’équilibre thermodynamique,
puis nous discuterons de l’écart entre ses prédictions théoriques et les cas réels. Enfin, les
cinétiques de réaction dans les milieux poreux et la modélisation de la conversion de la
phase solide seront présentées.

3.2 Équilibre thermodynamique
Des calculs thermodynamiques basés sur l’utilisation de bases de données peuvent nous

permettre d’identifier les limites théoriques des produits obtenues dans des conditions
générales (pression, température, composition du mélange réactif) pour n’importe quel
système réactif. Par contre, bien que très utiles, ces calculs ne permettent pas d’avoir de
détails sur les mécanismes réactionnels ou sur les vitesses de réaction.

Il est important de noter que certains produits prévus par ces calculs à l’équilibre ther-
modynamique peuvent ne pas apparaître dans la réalité. L’explication vient de l’ordre de
réaction des cinétiques impliquées. Les écarts avec l’équilibre pour le mécanisme réaction-
nel qui nous concerne seront discutés dans la section 3.2.8. Cependant, l’étude thermody-
namique, même si son calcul ne permet pas de garantir qu’une réaction va se produire ou
non, définit les conditions dans lesquelles cette réaction ne peut pas se produire.

3.2.1 La fonction de Gibbs et la constante d’équilibre

Pour calculer la composition d’un mélange à une température et une pression donnée,
on utilise l’enthalpie libre de Gibbs G. Elle diminue au cours de transformation d’un
système réactif. La variation de l’enthalpie libre ∆Go

T , nous indique donc si une réaction
peut avoir lieu. Trois cas sont possibles (figure 3.1) :
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Figure 3.1 – Critère d’équilibre chimique pour une masse fixe à une température et une pression
donnée

• ∆Go
T < 0 implique que la réaction doit avoir lieu.

• ∆Go
T = 0 implique que le système est à l’équilibre.

• ∆Go
T > 0 implique que la réaction ne peut pas avoir lieu.

Ces trois cas proviennent directement de l’analyse de la seconde loi de la thermodyna-
mique. Pour notre problème, le second principe peut s’exprimer de la manière suivante :

(dG)T,P,m ≤ 0, (3.1)

Dans le premier cas, l’expression du second principe indique que la fonction de Gibbs
décroit toujours pour un changement spontané, isotherme et isobare d’un système de
masse fixée en l’absence de travail mécanique.

Le deuxième cas en découle également directement puisque l’on comprend que la fonc-
tion de Gibbs atteint son minimum à l’équilibre, contrairement à l’entropie qui est maxi-
male. Ce qui nous donne, pour l’état d’équilibre :

(dG)T,P,m = 0, (3.2)

Le troisième cas est également trivial, puisque la seconde loi impose la diminution de
l’enthalpie libre lors de l’avancement d’une réaction. Une augmentation est impossible.

Appliquons maintenant cette loi à un mélange de gaz parfait. Pour ce type de mélange,
la fonction de Gibbs de la ieme espèce chimique est donnée par :

gi,T = goi,T +RuT ln(Pi/P o) (3.3)

où goi,T est la fonction de Gibbs pour une espèce pure à la pression standard (Pi = P o)
et Pi la pression partielle 1.

1. Par convention la pression standard est prise à 105 Pa et apparaît au dénominateur du logarithme.
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Dans le cas de système réactif, la "fonction énergie de formation de Gibbs" gof,i est fré-
quemment employée. De nombreuses bases de données thermodynamiques sont construites
autour de cette fonction. Par exemple, les polynômes pour un grand nombre d’espèces
peuvent être trouvés dans le rapport intitulé Nasa Glenn Coefficient for calculating Ther-
modynamic Proprietes of Individual Specie [15]. Quelques espèces extraites et utilisées
dans le cadre de ce travail sont présentées dans l’annexe B. Regardons maintenant com-
ment cette fonction est définie :

gof,i(T ) = goi (T )−
∑

j élements
ν

′

jg
o
j(T ) (3.4)

avec ν ′
j le coefficient stœchiométrique pour l’élément considéré nécessaire à la formation

d’une mole du composé qui nous intéresse. Par exemple, les coefficients sont ν ′
O2 = 1

2 et
ν

′
C = 1 pour former une mole de CO à partir de C et O2, respectivement. Comme pour
l’enthalpie, la fonction énergie de formation de Gibbs d’un élément d’origine naturelle
est fixée à zéro pour son état de référence. En utilisant les tables thermodynamiques
précédemment citées, il est possible de calculer la variation goi,T entre différentes espèces
à la même température.

Regardons maintenant le cas d’un mélange de gaz parfaits et exprimons l’enthalpie
libre du mélange :

Gmix =
∑

Ni g
o
i,T =

∑
Ni

[
goi,T +RuT ln(Pi/P o)

]
(3.5)

avec Ni le nombre de moles de la ieme espèce.
Pour une condition fixe de température et de pression, la condition d’équilibre devient :

dGmix = 0 (3.6)
que l’on peut aussi exprimer sous la forme suivante :

∑
dNi ·

[
goi,T +RuT ln(Pi/P o)

]
+
∑

Ni · d
[
goi,T +RuT ln(Pi/P o)

]
= 0 (3.7)

Le deuxième terme de l’équation (3.7) vaut zéro. Pour arriver à cette conclusion, il
faut remarquer deux choses. Premièrement que d(lnPi) = dPi/Pi, et deuxièmement que
la pression totale reste constante, et cela quelque soit la variation des pressions partielles.
Formellement cette équation s’écrit ∑ dPi = 0. Cela conduit à la nullité du second terme
de l’équation (3.7). Finalement à l’équilibre nous avons :

dGmix = 0 =
∑

dNi

[
goi,T +RuT ln(Pi/P o)

]
(3.8)

Dans le cas général de la réaction suivante :

aA+ bB + · · ·
 eE + fF + · · · (3.9)
le nombre de moles transformées pour chaque espèce est directement proportionnel

aux coefficients stœchiométriques :
dNA = −Ka
dNB = −Kb
... ...

dNE = +Ke
dNF = +Kf
... ...
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En remplaçant les équations précédentes dans l’équation (3.8) et en supprimant la
constante de proportionnalité K nous obtenons :

− a
[
goA,T +RuT ln(PA/P o)

]
− b

[
goB,T +RuT ln(PB/P o)

]
− · · ·

+ e
[
goE,T +RuT ln(PE/P o)

]
+ f

[
goF,T +RuT ln(PF/P o)

]
+ · · · = 0 (3.10)

L’équation (3.10) peut aussi s’écrire de la manière suivante :

−
(
egoE,T + fgoF,T + · · · − agoA,T − bgoB,T − · · ·

)
= RuT ln (PE/P o)e · (PF/P o)f · etc

(PA/P o)a · (PB/P o)b · etc
(3.11)

Les termes de gauche entre parenthèses de l’équation (3.11) sont appelés fonction de
changement d’état standard de Gibbs ∆Go

T :

∆Go
T =

(
egoE,T + fgoF,T + · · · − agoA,T − bgoB,T − · · ·

)
(3.12)

que l’on peut aussi écrire :

∆Go
T ≡ (egoE + fgoF + · · · − agoA − bgoB − · · · )T (3.13)

L’argument de la fonction logarithme népérien est défini comme la constante d’équi-
libre du système Kp pour la réaction de l’équation (3.9) et s’exprime de la façon suivante :

Kp = (PE/P o)e · (PF/P o)f · etc
(PA/P o)a · (PB/P o)b · etc

(3.14)

Avec ces définitions, l’équation (3.11) de l’état chimique à l’équilibre est donnée par :

∆Go
T = −RuT lnKp (3.15)

ou

Kp = exp (−∆Go
T/RuT ) (3.16)

En partant de la définition de Kp
2 et en regardant de plus près sa relation avec ∆Go

T ,
il est possible d’obtenir des informations qualitatives sur la réaction et notamment savoir
si elle favorise les produits ou les réactifs à l’équilibre. Si ∆Go

T est positif, les réactifs
seront favorisés tant que lnKp reste négatif, ce qui implique que Kp lui-même doit être
inférieur à l’unité. De façon similaire, si ∆Go

T est négatif, la réaction tend à favoriser les
produits.

On peut approcher le comportement physique en revenant à la définition en termes de
variation d’enthalpie et d’entropie associée à la réaction et, en partant de G = H − TS,
il est possible d’écrire ∆G à pression et température constante :

∆Go
T = ∆Ho − T∆So (3.17)

que l’on peut remplacer dans l’équation (3.16).

2. équation (3.14)
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Kp = e−∆Ho/RuT · e∆So/Ru (3.18)

Dérivant cette équation en fonction de T on retrouve la loi de van’t Hoff 3. Cette loi
indique qu’une augmentation de la température sur un système fermé en équilibre tend à
faire évoluer une réaction endothermique dans le sens direct et une réaction exothermique
dans le sens inverse.

3.2.2 Construction du système pour une réaction
Pour illustrer la construction d’un système à l’équilibre thermodynamique nous allons

considérer la dissociation de la vapeur d’eau avec le carbone comme réactif, réaction qui
nous intéresse plus particulièrement dans ce travail :

C(s) + H2O 
 CO + H2 (3.19)

Pour trouver les trois fractions molaires inconnues χH2O, χCO et χH2 , nous avons be-
soin de trois équations. La première sera l’équilibre des pressions et pour laquelle les
équations (3.14) et (3.16) seront nécessaires. Les deux autres équations proviendront de
la conservation des éléments, qui postule que le nombre total de C, H et O est constant,
indépendamment de leurs distributions à travers les quatre espèces.

Pour utiliser l’équation (3.16), nous identifions les coefficients stœchiométriques a = 1,
b = 1, c = 1 et d = 1

(1)C(s) + (1)H2O 
 (1)CO + (1)H2 (3.20)

Nous pouvons maintenant évaluer les variations de l’énergie libre de Gibbs à 800 K
par exemple.

∆Go
T =

[
(1)gof,H2 + (1)gof,CO − (1)gof,H2O − (1)gof,C

]
T=800K

(3.21)
= [−(1)112937− (1)277182 + (1)402877 + (1)8219] (3.22)
=20976kJ kmol−1 (3.23)

Les données sont calculées grâce aux polynômes présentés en annexe B.
On notera que, dans les calculs, les solides et liquides purs sont omis. En effet, l’activité

d’un liquide ou d’un composé pur est égale à 1 4 ; de ce fait la valeur de la constante
d’équilibre est la même avec ou sans la prise en compte des solides ou liquides purs. Kp

est définie de la manière suivante :

Kp = (PH2/P
o)1 · (PCO/P

o)1

(PH2O/P o)1 (3.24)

Nous pouvons réécrire Kp en fonction des fractions molaires en utilisant Pi = χiP .

Kp = χH2 · χCO

χH2O
· (P/P o) (3.25)

En substituant l’expression précédente dans l’équation (3.16) nous obtenons :

3. Premier prix Nobel de chimie en 1901
4. Pas de variation de pression ou de concentration dans un composé pur

47



CHAPITRE 3. MODÉLISATION DES RÉACTIONS

χH2 · χCO · (P/P o)
χH2O

= exp
[
−∆Go

T

RT

]
(3.26)

= exp
[
−20976

8, 314 · 800

]
(3.27)

χH2 · χCO · (P/P o)
χH2O

= 0, 04269 (3.28)

Trois nouvelles équations sont nécessaires pour exprimer la conservation des éléments.
Si Nc et Ng, sont le nombre de moles de carbone solide et le nombre de moles de gaz
respectivement, ces équations s’écrivent :

N atomes de carbone =NgχCO +Nc (3.29)
N atomes d’hydrogène =Ng (2χH2 + 2χH2O) (3.30)
N atomes d’oxygène =Ng (χCO + χH2O) (3.31)

Pour obtenir la dernière équation, écrivons que la somme des fractions molaires est
égale à 1 :

∑
i

χi = 1 (3.32)

ce qui donne

χCO + χH2O + χH2 = 1 (3.33)
Comme nous le verrons par la suite le système peut ensuite être résolu par des mé-

thodes de résolution itérative pour les systèmes non linéaires.
Notons que l’on peut également travailler sur les concentrations grâce à la relation :

Kp = Kc (RT/P o)∆ν (3.34)
avec dans ce cas particulier :

Kc = [CO] [H2]
[H2O] (3.35)

3.2.3 Construction du système pour de multiples réactions
Dans la section précédente, nous avons analysé une situation simple impliquant l’équi-

libre d’une seule réaction. Mais dans la plupart des systèmes réactifs, beaucoup d’espèces
sont mises en jeu et de nombreux équilibres doivent être calculés. Nous allons étendre
l’exemple précédent en rajoutant la réaction CO + H2O 
 CO2 + H2 qui fait partie du
système réactionnel classiquement utilisé pour modéliser la réduction du charbon. Le fait
de rajouter cette réaction conduit simplement à ajouter une inconnue χCO2 et une équation
supplémentaire pour tenir compte de la nouvelle réaction.

Kp′ =
χH2χCO2

χCOχH2O
(3.36)

Avec Kp′ la constante d’équilibre à la température considérée pour la réaction :

CO + H2O 
 CO2 + H2 (3.37)
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3.2.4 Modèle pour la zone de réduction
Dans cette sous-partie, nous avons modifié le modèle introduit par Sharma [16] pour

tenir compte de la composition du charbon introduit et de la pression dans la zone de
réaction.

Dans notre cas, nous utilisons les régressions polynomiales d’ordre 9 proposées par
Gordon et McBride [15]. Celles-ci ont l’avantage d’être plus précises que celle d’ordre
7 classiquement utilisées.

La zone de réduction est en général décrite à l’aide de 4 réactions globales 5. Les
données thermodynamiques pour les charbons n’étant pas disponibles, les données du
graphite ont été utilisées pour calculer la constante d’équilibre 6.

Csolid + CO2 
 2CO 172 MJ kmol−1 (3.38)
Csolid + H2O 
 CO + H2 131 MJ kmol−1 (3.39)
Csolid + 2H2 
 CH4 −75 MJ kmol−1 (3.40)
CH4 + H2O 
 CO + 3H2 206 MJ kmol−1 (3.41)

Il nous faut maintenant calculer la constante d’équilibre de chacune de ces réactions.
Considérons une équation stœchiométrique de la forme :

aA + bB + · · ·
 eE + fF + · · · (3.42)
Comme nous l’avons vu dans la partie précédente, la constante d’équilibre se calcule

de la manière suivante :

Kp = exp
[
−
(

∆Go
T

RuT

)]
(3.43)

= exp
[
−
(
e
goE,T
RuT

+ f
goF,T
RuT

+ · · · −a
goA,T
RuT

− b
goB,T
RuT

− · · ·
)]

(3.44)

Les constantes d’équilibre pour les réactions (3.38) à (3.41) sont fixées par les équa-
tions (3.45) à (3.48) ci-dessous, respectivement.

Kp,R1 = exp
[
−
(

2
goCO,T

RuT
−
goCO2,T

RuT
−

goCsolid,T

RuT

)]
(3.45)

Kp,R2 = exp
[
−
(
goH2,T

RuT
+
goCO,T

RuT
−

goH2O,T

RuT
−
goCsolid,T

RuT

)]
(3.46)

Kp,R3 = exp
[
−
(
goCH4,T

RuT
− 2

goH2,T

RuT
−

goCsolid,T

RuT

)]
(3.47)

Kp,R4 = exp
[
−
(
goCO,T

RuT
+ 3

goH2,T

RuT
−

goCH4,T

RuT
−
goH2O,T

RuT

)]
(3.48)

La fonction de Gibbs goi,T/RuT doit être calculée à l’aide de l’équation (B.4). Puisqu’il
n’y a pas de données disponibles pour la biomasse, la constante d’équilibre est calculée
en supposant que la biomasse se comporte comme du carbone pur.

5. équations (3.38) à (3.41)
6. équations (3.45) à (3.47)
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Nous pouvons maintenant écrire les relations entre les fractions molaires à l’équilibre.
Seules les espèces présentes dans la phase gazeuse doivent être prises en compte dans le
calcul à l’équilibre.

En reprenant l’équation (3.14) la forme générale est :

Kp = (PE/P o)e (PF/P o)f · · ·
(PA/P o)a (PB/P o)b · · ·

= χeEχ
f
F · · ·

χaAχ
b
B · · ·

(P/P o)∆ν (3.49)

Pour les équations (3.38) à (3.41), nous avons :

χCO2,eq =
χ2

CO,eq

Kp,R1
(P/P o) (3.50)

χH2O,eq = χCO,eqχH2,eq

Kp,R2
(P/P o) (3.51)

χ2
H2,eq = χCH4,eq

Kp,R3
(P/P o)−1 (3.52)

χH2O,eqχCH4,eq =
χCO,eqχ

3
H2,eq

Kp,R4
(P/P o)2 (3.53)

La conservation des éléments pour les équations (3.38) à (3.41) s’écrit de la manière
suivante :

NC = Fg (χCO + χCO2 + χCH4) + Fcoal (3.54)
NH = Fg (2χH2 + 2χH2O + 4χCH4) + Fcoalx (3.55)
NO = Fg (χCO + 2χCO2 + χH2O) (3.56)

Finalement, il ne nous reste plus qu’à écrire que la somme des fractions molaires est
égale à l’unité.

∑
i∈gas

χi = χCO + χCO2 + χCH4 + χH2 = 1 (3.57)

3.2.5 Méthode de résolution numérique
Nous avons maintenant à résoudre les équations (3.50) à (3.57). Pour résoudre ce type

de problème, on peut notamment utiliser la méthode de Newton généralisée.
Pour ce travail, des codes de calculs thermodynamiques ont été développés sous Py-

thon [17, 18] et sous Julia [19]. Ces deux langages sont présentés dans la section 7.7.1.
Sous Python, la fonction "root" de la librairie "scipy.optimize" a été utilisée, tandis que
sous Julia la librairie NLsolve [20] a été mise en œuvre.

3.2.6 Validation du modèle thermodynamique
Pour valider notre modélisation, un cas test est comparé au code de référence Can-

tera [21]. Cependant, ce dernier code ne permet pas de faire varier la composition d’entrée
de la biomasse. Le cas test est donc effectué en utilisant du carbone pur comme composé
carboné.

Comme nous pouvons le voir sur la figure 3.2 on note un excellent accord entre les
deux codes. Ce qui confirme la validité de notre modélisation.

50



CHAPITRE 3. MODÉLISATION DES RÉACTIONS

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

Fr
ac
tio

n
m
ol
ai
re

χCO

χCO2

χCH4

χH2

χH2O

600 700 800 900 1000 1100 1200
Température (K)

0.0
0.5
1.0
1.5
2.0
2.5

m
ol Ng

Ns

(a) Cantera, P = 1× 105 Pa

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

Fr
ac
tio

n
m
ol
ai
re

χCO

χCO2

χCH4

χH2

χH2O

600 700 800 900 1000 1100 1200
Température (K)

0.0
0.5
1.0
1.5
2.0
2.5

m
ol Ng

Ns

(b) Code Julia, P = 1× 105 Pa

-1.0
-0.8
-0.6
-0.4
-0.2
0.0
0.2
0.4
0.6
0.8

Éc
ar
t
fr
ac
tio

n
m
ol
ai
re

1e-8

χCO

χCO2

χCH4

χH2

χH2O

600 700 800 900 1000 1100 1200
Température (K)

-0.5
0.0
0.5
1.0
1.5

Éc
ar
t
m
ol

1e-8

Ng Ns

(c) Résultats du code Julia auxquels nous avons soustrait les résultats du code Cantera

Figure 3.2 – Comparaison entre le code Cantera et le code développé sous Julia
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3.2.7 Influence de la température et de la pression sur l’équilibre
thermodynamique dans la zone de réduction

Il faut noter que les calculs à l’équilibre thermodynamique présentés dans cette section
supposent que le composé carboné est du charbon de hêtre 7, dont la composition est
approximée par l’équation (3.60).

charbon = C1HxOySuNs (3.58)
= C1H0.47O0.055S0.022N0.004 (3.59)
' C1H0.47 (3.60)

L’augmentation de la pression à température constante est facilement prévisible en sui-
vant de principe de Le Chatelier. En effet, en suivant ce principe, à température constante,
l’augmentation de la pression provoque une diminution du nombre de moles de gaz. H2O,
CO2 et CH4 sont donc favorisées, comme nous pouvons le voir sur les figures 3.3b et 3.3d.
En revanche à pression constante, une élévation de température favorise les réactions en-
dothermiques et donc la production de H2 et CO (figures 3.3a et 3.3c), comme nous le
laissaient suggérer les équations (3.38) à (3.41). Il est intéressant de noter que plus la
température est importante, moins la pression a d’influence sur la production de H2 et
CO (figures 3.3a et 3.3c).

3.2.8 Éléments de déséquilibre réactionnels
L’analyse des cinétiques des réactions se produisant durant la gazéification permet

d’évaluer les différences entre les cas réels où la dynamique entre en compte et les calculs
réalisés en considérant l’équilibre thermodynamique 8.

Après analyse de la littérature, Ballerini et Appert [6] ont relevé les éléments
suivants :
• la cinétique de vapoformatage du méthane 9 est très lente en dessous de 1000 ◦C.

La réaction ne se produit, en pratique, en phase homogène qu’à des températures
proches de 1500 ◦C. Le vapoformatage du méthane peut s’effectuer en phase hété-
rogène à plus basse température, par exemple vers 800 ◦C en présence de catalyseur
au nickel. Mais dans ce cas, il faut tenir compte du problème "d’empoisonnement"
du catalyseur par l’ensemble des espèces inorganiques présentes dans la biomasse et
partiellement relâchées dans le gaz.
• la cinétique de gazéification du carbone est également très lente en dessous de

1000 ◦C. La vitesse de réaction est de deux ordres de grandeur plus faible que la
réaction de combustion. Il en résulte que les températures dans les installations de
gazéification du charbon sont en général égales, voire supérieures, à 1200 ◦C. La
vitesse de réaction est extrêmement sensible à la température lorsque celle-ci est
inférieure à 1200 ◦C et dépend de la réactivité du solide carboné. Cette réactivité
joue donc un rôle essentiel dans les gazogènes.
• pour les températures inférieures à 500 ◦C la formation de CH4 et CO2, bien que ther-

modynamiquement favorisée, est relativement faible pour des raisons cinétiques [22].

7. voir section 6.3
8. Il est d’ailleurs possible de relier ces deux notions et de tirer partie de la précision de l’équilibre

thermodynamique lors de la construction des cinétiques de réaction, voire annexe I.2.1
9. Transformation de CH4 en CO + H2 en présence de vapeur d’eau

52



CHAPITRE 3. MODÉLISATION DES RÉACTIONS

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

Fr
ac
tio

n
m
ol
ai
re

χCO

χCO2

χCH4

χH2

χH2O

400 600 800 1000 1200 1400
Temperature (K)

0.0
0.5
1.0
1.5
2.0
2.5

m
ol Ng

Ns

(a) P = 1× 105 Pa

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

Fr
ac
tio

n
m
ol
ai
re

χCO

χCO2

χCH4

χH2

χH2O

0 2e5 4e5 6e5 8e5 10e5
Pression (Pa)

0.0
0.5
1.0
1.5
2.0
2.5

m
ol

Ng

Ns

(b) T = 800 K

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

Fr
ac
tio

n
m
ol
ai
re

χCO

χCO2

χCH4

χH2

χH2O

400 600 800 1000 1200 1400
Temperature (K)

0.0
0.5
1.0
1.5
2.0
2.5

m
ol Ng

Ns

(c) P = 10× 105 Pa

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

Fr
ac
tio

n
m
ol
ai
re

χCO

χCO2

χCH4

χH2

χH2O

0 2e5 4e5 6e5 8e5 10e5
Pression (Pa)

0.0
0.5
1.0
1.5
2.0
2.5

m
ol Ng

Ns

(d) T = 1200 K

Figure 3.3 – Évolution de l’équilibre thermodynamique en fonction de la pression et de la
température

53



CHAPITRE 3. MODÉLISATION DES RÉACTIONS

• la pyrolyse et la gazéification produisent, outre un solide et un gaz de synthèse,
des goudrons en quantité d’autant plus importante que la température de trans-
formation est faible. Entre 20 %–30 % de la biomasse sèche peuvent être transfor-
més en goudron vers 500 ◦C. Cette quantité peut être réduite à quelque % vers
850 ◦C, soit environ 10 g Nm−3 de gaz produit. Cette valeur est à comparer aux
0,01 g Nm−3–0,1 g Nm−3 maximum admissible pour une application de cogénération
et aux 0,0001 g Nm−3 maximum admissible pour une utilisation du gaz dans un pro-
cédé de synthèse Fischer-Tropsch de biocarburant liquide. Ces chiffres montrent la
nécessité de mettre en place des dispositifs d’élimination des goudrons pour résoudre
ce problème majeur dans la conception de procédés de gazéification.

3.3 Processus contrôlés par les cinétiques de réac-
tions

Regardons maintenant comment est mesuré et modélisé le caractère dynamique des
réactions chimiques hétérogènes que le calcul à l’équilibre thermodynamique ne nous per-
met pas d’évaluer. Nous allons d’abord présenter très succinctement les techniques de
mesure. Nous regarderons ensuite le processus réactionnel généralement rencontré pour
ce type de réaction. Enfin nous présenterons la modélisation des vitesses de réaction en
fonction du type de processus réactionnel rencontré.

3.3.1 Étude expérimentale des cinétiques de réactions
Pour les cinétiques hétérogènes, la technique expérimentale de référence est la thermo-

gravimétrie qui mesure les changements de masse d’un solide porté à température élevée.
Dans la pratique, l’échantillon est placé au centre d’un four et relié à une balance. Cela
permet de fournir les taux de conversion au cours du temps. Pour une espèce B de masse
mB on définit le taux de conversion XB de la manière suivante.

XB = 1− mB

mB0

(3.61)

La thermogravimétrie peut être utilement complétée par l’analyse des gaz émis (spec-
troscopie ou chromatographie), et par analyse thermique ou calorimétrique différentielle.
Grâce à ces deux dernières études, il est alors possible de déterminer l’évolution des pro-
duits et réactifs ainsi que l’enthalpie de formation au cours de la réaction.

3.3.2 Quels sont les processus réactionnels ?
L’information expérimentale obtenue par la méthode précédente est globale. Elle ren-

seigne sur le déroulement de la réaction à l’échelle macroscopique dans les conditions de
l’expérience.

Il est possible de mieux analyser la cinétique de réaction en identifiant le/les mé-
canismes limitants. Pour cela, on multiplie les essais expérimentaux, en faisant varier les
débits, les compositions gazeuses, le diamètre des particules, et en confrontant les résultats
aux expressions mathématiques rattachées aux différents mécanismes physico-chimiques
susceptibles de contrôler la cinétique.

Regardons maintenant les étapes qui contrôlent classiquement le mécanisme des réac-
tions hétérogènes gaz solide. Pour ces réactions, sept étapes, présentées sur la figure 3.4,
sont généralement prises en compte :
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Figure 3.4 – Les étapes d’une réaction gaz-solide avec un matériau poreux

1. La diffusion des espèces gazeuses réactives du gaz vers la surface du solide
2. La diffusion des espèces gazeuses réactives de la surface du solide vers la "surface

interne" à travers les pores
3. L’adsorption d’espèces gazeuses réactives à la surface du solide
4. La réaction sur la surface
5. La désorption des produits de réactions depuis la surface du solide
6. La diffusion des produits de réactions depuis la "surface interne" vers la surface du

solide
7. La diffusion des produits de réactions depuis la surface du solide vers le gaz

Chaque étape possède son propre temps caractéristique. La vitesse de réaction du pro-
cessus est limitée par la/les étapes ayant les temps caractéristiques les plus importants.
Comme nous l’avons vu auparavant, les cinétiques de réactions sont fortement influencées
par le type de combustible et les conditions réactionnelles (composition du gaz, taux de
conversion, densité de flux de chaleur, etc.). Il est donc impossible de donner une ana-
lyse précise du mécanisme réactionnelle pour la gazéification. Cependant dans l’ouvrage
Hydrogen and syngas production and purification technologies [9] quelques conclusions gé-
nérales concernant le processus réactionnel sont présentées. À basse température (T <
1300 K), la réaction à la surface (étape 4) est l’étape limitant la vitesse de réaction du
processus de gazéification. Quand la température augmente, la vitesse de réaction aug-
mente également et la diffusion à travers la couche limite (étapes 1 et 7) et à travers les
pores (étapes 2 et 6) a de plus en plus d’influence sur la vitesse de réaction apparente.

3.3.3 Les lois des vitesses des réactions
Dans la littérature, les cinétiques pour les réactions hétérogènes peuvent prendre de

nombreuses formes en fonction du choix des auteurs et/ou des étapes limitantes dans le
mécanisme de réaction. Ici, nous présentons quelques formes usuelles, leurs significations
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Réaction irréversible du premier ordre rs = krCA

Réaction réversible d’ordre
quelconque

rs = kr

(
Cn
A −

C l
p

Keq

)

Cinétique de Langmuir-Hinshelwood rs = kr
PA

1 +KAPA +KPPP

Tableau 3.1 – Lois cinétiques usuelles pour la vitesse de réaction surfacique avec kr =
k0 exp (−Ea/RT ), la loi d’Arrhenius.

Modèle du cœur rétrécissant (Yagi et
Kunii [23])

av = a0 (1−XB)m

Aire de surface réactionnelle constante av = a0

Modèle des pores aléatoires où ψ est
un paramètre structural

av = a0 (1−XB)
√

1− ψ ln (1−XB)

Tableau 3.2 – Quelques lois d’évolution de l’aire réactionnelle en fonction de la conversion. (d’
après Patisson [24])

et leurs constructions. La vitesse de réaction caractérise la quantité de matière transformée
par unité d’extensivité 10. Le choix de la quantité de matière (mol, masse) et de la variable
d’extensivité (volume, surface, masse) détermine la variable "vitesse de réaction". On peut
par exemple définir rv la vitesse molaire volumique de transformation en mol s−1 m−3, rs
la vitesse molaire surfacique en mol s−1 m−2 ou rXB la dérivée temporelle du taux de
conversion.

Définissons une loi de vitesse volumique rv en fonction de ses variables :

rv = f(T, P, χ,XB, t, ...) (3.62)

Comme nous l’avons discuté, celle-ci dépend de la nature des processus limitants.
Supposons que la réduction soit contrôlée uniquement par un processus réactionnel de
surface. Nous avons alors :

rv = rs (T, P, χ) · av (XB) (3.63)

Nous voyons que la vitesse volumique globale est le produit de la vitesse surfacique du
processus limitant rs par l’aire spécifique de la surface réactionnelle av.

Les lois les plus utilisées pour les vitesses surfaciques sont présentées dans le ta-
bleau 3.1. L’aire spécifique ne dépend que de la conversion et des caractéristiques du
solide. Le tableau 3.2 donne quelques expressions usuelles simples.

Si le processus limitant est un phénomène de diffusion, rv est toujours lié à une fonc-
tion physicochimique et à une fonction géométrique rattachée à la surface en général.
Les fonctions géométriques présentées précédemment sont toujours valables pour ces cas
d’études.

10. Une propriété d’une chose considérée est extensive si elle est proportionnelle à la quantité de cette
chose : par exemple, la masse ou le volume
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Cas équimolaire, réaction totale,
modèle du cœur rétrécissant,

particules en forme de plaquettes

rv = a2
extDeACA
aXB

Idem avec particules sphériques rv = a2
extDeACA

3a
[
(1−XB)−1/3 − 1

]
Tableau 3.3 – Quelques expressions de vitesses de réaction contrôlées par la diffusion effective
du gaz réactif (d’après Patisson [24]). a : coefficient stœchiométrique.

En régime de diffusion, on peut identifier deux interfaces dans le mécanisme réactionnel
qui sont à l’équilibre [25]. Ces interfaces peuvent être dans le solide ou dans la phase
gazeuse. Les concentrations peuvent donc être calculées à l’aide des calculs à l’équilibre
présentés dans la section 3.2. Pour ce type de problème, la vitesse de réaction surfacique
rs est donnée par le flux de diffusion entre les deux interfaces à l’équilibre.

Pour calculer ce flux dans un milieu séparé par une interface mobile, deux approches
peuvent être envisagées [26]. L’approche de Danckwerts basée sur la résolution des lois de
Fick ou celle approchée de Wagner. Par exemple, l’approximation pseudo-stationnaire de
Wagner pour une couche plane donne le flux suivant :

|J | = D

|x1 − x2|
|C1 − C2| (3.64)

avec J le flux, x les coordonnées, C les concentrations et 1 et 2 les deux interfaces à
l’équilibre. En toute rigueur, ce type de loi nécessite que les deux concentrations n’évoluent
pas au cours du temps.

D’autres formulations pour les mécanismes réactionnels limités par la diffusion tiennent
compte de la dynamique des concentrations. On trouve notamment des formulations qui
tiennent compte du taux de conversion comme dans le tableau 3.3.

Il existe, bien entendu, des cas où le processus est contrôlé par la vitesse de réaction
et la diffusion dans la couche limite. Dans ce cas, les deux phénomènes doivent être pris
en compte. Ce régime est appelé le régime mixte et il ne sera pas détaillé ici 11.

3.4 La conversion du solide
Dans le cadre de la réaction de gazéification, la matrice carbonée est consommée par

la réaction. Il est donc nécessaire de représenter cette consommation par un modèle. Il
en existe beaucoup et chaque modèle possède sa propre représentation mathématique
et ses propres vitesses de réaction associées. On peut notamment citer les deux plus
classiques qui seront présentés ci-après : le modèle de conversion progressive et le modèle de
rétrécissement du noyau. D’autres modèles plus complexes tiennent compte de la structure
interne des particules. On peut notamment citer le modèle grain qui suppose que la
particule poreuse est constituée d’un ensemble discret de petits grains de tailles identiques
et non poreuse initialement. Chaque grain constituant la particule réagit suivant le modèle

11. Le lecteur intéressé par la modélisation des cinétiques de réaction du solide à haute température
pourra dans un premier temps se référer à « Cinétique des réactions du solide à températures élevées
Modèles et applications » [27]. Pour plus de détails, nous pouvons conseiller la collection Cinétique hété-
rogène [28]
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(a) modèle de grains (b) modèle de pores

Figure 3.5 – Modèles de grains et modèles de pores (d’après Patisson [24])

de conversion progressive qui sera présenté par la suite. Enfin, citons le modèle des pores
qui considère une phase solide continue avec un réseau de pores. Durant la réaction, ce
réseau de pores se modifie pour tenir compte de l’évolution géométrique de la structure.

Deux modélisations de la consommation du solide très couramment utilisées sont pré-
sentées brièvement. Ces deux modèles, simples et idéaux, sont :

• le modèle de conversion progressive "progressive-conversion"

• le modèle de rétrécissement du noyau n’ayant pas réagi "shrinking unreacted-core"

D’après Villermaux [29], le modèle de rétrécissement du noyau avec élimination
des produits est en général suffisant pour avoir une modélisation valable du phénomène
lorsque les produits de réaction sont tous fluides, comme c’est le cas pour la gazéification
du charbon. Notons tout de même que les auteurs qui souhaitent modéliser une forte
évolution de la porosité, avec création et ouvertures de pores, comme c’est le cas pour la
gazéification du charbon, ont plutôt recours aux modèles des pores [24].

3.4.1 Aire de surface réactionnelle constante

Dans ce modèle, le gaz entre et réagit dans la particule. Le plus souvent, on trouve
des vitesses de réaction différentes en fonction de la localisation de la réaction. Le solide
est alors converti de manière continue et progressive à travers la particule comme nous
pouvons le voir sur la figure 3.6
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Figure 3.6 – Modèle de conversion progressive. Dans ce modèle, la réaction a lieu de manière
continue à travers la particule solide.

3.4.2 Modèle du cœur rétrécissant

Dans ce modèle, la réaction a lieu sur la surface extérieure de la particule. La zone de
réaction se déplace ensuite dans le solide laissant derrière elle de la matière déjà complè-
tement convertie et du solide inerte. Avec ce modèle, il existe à tout moment un noyau
n’ayant pas réagi et qui se réduit au fur et à mesure de la réaction comme illustré sur la
figure 3.7.

Lorsque l’on néglige l’influence de la couche de cendres, on peut considérer trois étapes
se produisant successivement.

1. Diffusion du réactif A depuis le flux gazeux à travers la couche limite de gaz jusqu’à
la surface du solide.

2. Réaction à la surface entre le réactif A et la surface du solide

3. Diffusion des produits de réaction à travers la couche limite de gaz pour retour-
ner dans le flux gazeux. La couche de cendres étant négligée, elle n’oppose aucune
résistance.
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Figure 3.7 – Modèle de rétrécissement du noyau. Dans ce le modèle de rétrécissement du noyau,
la réaction a lieu suivant un front qui se déplace dans la particule. Une fois le front passé, toute
la matière est convertie.

Comme nous l’avons vu au début de la section 3.4 une autre version avec élimination
des produits existe. Elle reprend le même formalisme avec la disparition de la couche de
cendre et donc des transferts associés à cette phase.

3.5 Conclusion
Dans ce chapitre, nous avons présenté différentes façons de modéliser les réactions

hétérogènes. Tout d’abord, nous avons présenté les calculs à l’équilibre thermodynamique.
Nous avons ensuite discuté des écarts entre l’équilibre et les mesures cinétiques pour les
réactions qui nous intéressent dans ce travail. Nous avons ensuite présenté la modélisation
des vitesses de réaction en phase hétérogène gaz-solide. Enfin, deux modèles de réduction
des grains solides ont été présentés.
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Chapitre 4

Les transferts en milieu poreux

Les causes primordiales ne nous sont
point connues ; mais elles sont
assujetties à des lois simples et
constantes, que l’on peut découvrir
par l’observation, et dont l’étude est
l’objet de la philosophie naturelle.

Jean-Baptiste-Joseph Fourier

4.1 Introduction
Pour décrire de façon acceptable les réactions ayant lieu dans un réacteur, il est né-

cessaire de bien caractériser les transferts de quantité de mouvement, de masse et de
chaleur (conduction, convection, rayonnement) dans le milieu. Pour des géométries com-
plexes, associées à notre cas d’étude, on utilise généralement des coefficients de transfert.
En effet, la complexité de la mécanique des fluides rend très difficile l’obtention de rela-
tions analytiques. Par exemple, pour le transfert de chaleur par convection naturelle sur
une surface, la solution dépend de la géométrie de cette surface, de son orientation, mais
également des variations de température et des propriétés thermo-physiques du fluide im-
pliqué. Pour la convection naturelle, des solutions analytiques existent, elles nécessitent
des simplifications des équations et de la géométrie qui les rendent peu applicables dans
les cas pratiques. C’est pour cela que dans la plupart des cas les relations régissant les
transferts sont basées sur des mesures expérimentales et/ou des simulations numériques.
Les équations régissant ces transferts sont en général construites autour de variables adi-
mensionnées dont les plus communes sont présentées dans le tableau 4.1. On remplacera
l la longueur caractéristique par dp le diamètre des particules.

Dans cette partie, nous présenterons l’essentiel des informations nécessaire à la com-
préhension des transferts dans le modèle du réacteur présenté. Pour aller plus loin dans
ces notions, le livre de Bird et al. [30] fournit une bonne introduction. Pour plus de détails
sur les transferts thermiques, le lecteur peut se référer au livre de Kaviany [31].
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Nombre adimensionné Interprétation physique Utilisation

Nombre de Sherwood βl
D

vitesse du
transfert massique
vitesse de diffusion

Variable classique

Nombre de Stanton β
U

vitesse du
transfert massique
vitesse du flux

Variable classique

Nombre de Schmidt η
ρD

diffusivité de la
quantité de mouvement
diffusivité de la masse

Dans les corrélations pour
les gaz ou les liquides

Nombre de Lewis λ
ρCpD

diffusivité de l’énergie
diffusivité de la masse

Transfert couplé masse
chaleur

Nombre de Prandtl ηCp
λ

diffusivité de la
quantité de mouvement
diffusivité de l’énergie

Transfert de chaleur

Nombre de Reynolds lUρ
η

forces inertielles
forces visqueuses

Convection forcée

Nombre de Grashöf l3g∆ρ/ρ
υ2

poussée d’Archimède
forces visqueuses

Convection naturelle

Nombre de Péclet Ul
D

vitesse du flux
vitesse de diffusion

Dans les corrélations pour
les gaz ou les liquides

Nombre de Nusselt lhechange
λ

transfert thermique
total

transfert thermique
par conduction

Transfert thermique

Tableau 4.1 – Signification des nombres adimensionnés usuels

62



CHAPITRE 4. LES TRANSFERTS EN MILIEU POREUX

4.2 Classification et caractérisation des milieux po-
reux

Pour être viables sur un large domaine, les équations traitant des transferts dans les
milieux poreux doivent faire intervenir les caractéristiques de ce milieu. Nous allons donc
présenter quelques notions rattachées à la caractérisation des milieux poreux que l’on
retrouvera dans les équations de transfert.

4.2.1 Grandeurs caractéristiques locales. Concept de volume élé-
mentaire représentatif

Un milieu poreux possède de grandes variations de sa structure à l’échelle microsco-
pique. Cependant, ces propriétés peuvent être généralisées localement. Pour déterminer
les propriétés générales du milieu, nous utilisons un volume local de mesure dont une
représentation est introduite dans la figure 4.1.

Ce volume, appelé volume élémentaire représentatif, est noté VER. Il est tel que, si d
représente l’échelle de longueur de la microstructure et L l’échelle de longueur du milieu
poreux, sa propre échelle ` doit satisfaire d � ` � L (figure 4.1). La taille minimale
de ce volume dépend de la structure du milieu poreux. Pour des milieux spatialement
périodiques ou non spatialement corrélés (c’est à dire avec une longueur de corrélation
spatiale associée à la géométrie de l’ordre de la taille des pores), ` est de l’ordre de la taille
des grains ou des pores, ou un ordre de grandeur plus grand. Pour des milieux poreux de
microstructures plus complexes, on peut considérer, avec prudence, que ` est d’un ordre
de grandeur plus grand que la longueur de corrélation spatiale associée à la géométrie.

Lorsque les propriétés locales, définies sur le VER, sont indépendantes de la position
de celui-ci au sein de l’échantillon poreux, le milieu est dit homogène à l’échelle macro-
scopique.

Notons qu’en fonction du phénomène de transfert étudié (masse, quantité de mou-
vement, énergie...), la taille du VER peut varier, notamment en fonction de l’échelle
caractéristique du phénomène mis en jeu.

Vf

Vs

`P
P

VER

L

d

−→n sf

Figure 4.1 – A gauche la macrostructure (le réacteur) où le matériau poreux est considéré
comme continu. À droite la microstructure, où l’on distingue les phases. Asf : l’aire interfaciale
solide-fluide, Vf : le volume occupé par le fluide, Vs : le volume occupé par le solide.
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4.2.2 Classification des matrices solides
On classe en général la matrice solide d’un milieu poreux en deux grandes catégories :

les matrices non consolidées dont la phase solide est formée de grains ou de fibres
non soudés entre eux (gravier, sables, limons, billes de verre...)

les matrices consolidées dont la phase solide compacte ne peut pas se diviser en grains
ou fibres (roche calcaire, grès, argiles, bois, céramique...)

4.2.3 Grandeurs caractéristiques du milieu et prise en compte
des variabilités

Comme nous l’avons présenté en introduction, les phénomènes qui se produisent dans
les milieux poreux dépendent fortement de la géométrie de la matrice. Pour tenir compte
de cette géométrie, certaines valeurs qui caractérisent un milieu poreux à l’échelle macro-
scopique peuvent être définies :

La porosité est définie comme le rapport du volume des cavités au volume occupé par
le milieu poreux. On distingue :

la porosité totale εt qui tient compte des cavités bouchées au sein du solide
(pores fermés) :

εt = volume des pores
volume de l’échantillon (4.1)

Cette notion est reliée à la masse volumique apparente de l’échantillon et à la
masse volumique du matériau constitutif (grandeur souvent utilisée dans de
nombreuses applications) par :

εt = 1− masse volumique apparente de l’échantillon
masse volumique du matériau constitutif (4.2)

la porosité accessible ε ou l’espace poreux connecté à travers lequel s’effectue
l’écoulement des fluides :

ε = volume des pores accessibles
volume de l’échantillon (4.3)

La surface spécifique α est définie comme le rapport de la surface totale des interfaces
solide-pores Asf au volume de l’échantillon V :

α = Asf
V

(4.4)

Cette grandeur, homogène à l’inverse d’une longueur, joue un rôle capital dans les
problèmes d’adsorption. Comme pour la porosité, il convient parfois de distinguer
la surface spécifique accessible et la surface spécifique totale comprenant l’aire des
parois des cavités occluses (cas du coke).

La tortuosité géométrique τ est généralement définie par une équation de la forme :

τgeom =
(
Le
L

)
(4.5)
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(a) cubique (b) cubique centré (c) cubique à faces centrées

Figure 4.2 – Arrangement régulier de sphères (d’après Kaviany [31])

c’est le rapport de la longueur moyenne réelle Le des lignes de courant de fluide
traversant l’échantillon à la longueur L de ce dernier. L’effet de tortuosité induit une
diminution de la diffusivité apparente à travers un milieu poreux, que l’on traduira
par la suite par un facteur de tortuosité τ . On ne peut pas relier simplement cet effet
de tortuosité à la tortuosité géométrique, mis à part pour des modèles simplifiés de
milieux poreux.

Bien entendu, toutes ces valeurs sont issues de moyennes sur le VER, mais il peut
être intéressant d’aller un peu plus loin dans la caractérisation du milieu. En utilisant
des méthodes spécifiques de mesures associées à des méthodes d’analyse statistique, il
est possible de déterminer la distribution des dimensions des grains et des pores. Pour les
méthodes, nous pouvons par exemple citer les courbes granulométriques pour les distribu-
tions de taille des particules ou les courbes porosimétriques pour la distribution des pores.
Les méthodes statistiques permettent ensuite de déterminer certaines valeurs comme la
taille médiane, taille moyenne, variance, dissymétrie, aplatissement ou fonction d’auto-
corrélation de la distribution. Ces valeurs permettent de distinguer et de caractériser
les différents milieux. Cependant, ces méthodes nécessitent le choix de configurations ou
modèles géométriques particuliers de grains ou de pores.

À titre d’exemple, quelques modèles géométriques simples d’empilement régulier de
sphères de même diamètre sont rappelés dans la figure 4.2. Dans la pratique, les édifices
réels de grains se distinguent notamment des arrangements théoriques de sphères, par le
fait que tous les grains voisins ne se touchent pas. Cette situation conduit évidement à
des valeurs de ε, α et τ généralement différentes de celles des empilements modèles.

4.3 Détermination des coefficients macroscopiques du
milieu

Nous avons présenté le VER, les valeurs généralement utilisées pour caractériser un
milieu poreux et la prise en compte des variations autour de ces valeurs. Regardons main-
tenant comment sont construites les corrélations traitant des transferts entre une phase
fluide et une phase solide. La technique s’inspire directement des méthodes qui sont tradi-
tionnellement utilisées en mécanique des milieux continus pour rechercher les expressions
locales des lois de conservation. Nous utiliserons d’ailleurs une méthode équivalente pour
déterminer les équations de conservation lors de la modélisation du réacteur.

Comme nous l’avons vu, la complexité géométrique de l’espace des pores impose un
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changement d’échelle, dont l’étape essentielle conduit à définir un VER qui permet d’éta-
blir une équivalence entre le milieu réel dispersé et un milieu continu fictif.

En général, l’établissement des équations auxquelles obéissent les phénomènes à l’échelle
macroscopique est formellement obtenu à partir des équations microscopiques et de la
thermodynamique des milieux continus auxquelles sont appliquées des procédures spéci-
fiques de changement d’échelle, tel que l’homogénéisation et les moyennes volumiques. La
moyenne volumique est la plus classiquement utilisée, regardons maintenant comment elle
est appliquée sur un VER.

< • >= 1
V

∫
V
• dV (4.6)

< ∇• >= ∇ < • > + 1
V

∫
Afs

• dA (4.7)

<
∂

∂t
• >= ∂

∂t
< • > − 1

V

∫
Afs

•
−→
W · −→n fsdA (4.8)

avec

- Afs : surface séparant dans V les phases f et s

- −→W : vecteur vitesse de déplacement des points de l’interface Afs, lorsque celle-ci
varie (milieu déformable, écoulements multiphasiques)

- −→n sf : vecteur normal à l’interface Asf orientée de la phase s vers la phase f .

Une fois établi, le système d’équations macroscopiques évite d’avoir à spécifier la confi-
guration individuelle de chaque phase et il ne nécessite, pour sa résolution, que la connais-
sance des conditions aux limites sur les frontières du milieu poreux. Dans cette description,
la complexité géométrique de la matrice se trouve incluse dans les coefficients des équa-
tions macroscopiques traduisant les interactions entre phases.

4.4 Transfert de chaleur
4.4.1 Conductivités thermiques effectives ou équivalentes λe

Nous allons maintenant traiter du cas particulier des transferts thermiques dans les
milieux poreux. On utilise généralement pour cela la notion de conductivité thermique ef-
fective. La conductivité thermique effective peut tenir compte de différentes contributions
comme le rayonnement à haute température, la convection et la conduction. On considère
en général chaque contribution comme indépendante :

λe = λs + λdis + λr (4.9)

la conductivité effective est donc la somme des conductivités due au gaz, à la conduc-
tion dans la matrice solide (λs), la dispersion 1 (λdis), et le rayonnement (λr). La dernière
contribution est prise en compte seulement si le rayonnement est considéré comme un
phénomène de diffusion. Si le rayonnement est considéré comme un phénomène à "longue
distance", les lois s’appliquant au transfert radiatif peuvent être utilisées mais les carac-
téristiques radiatives du milieu poreux doivent être connues.

1. si le fluide n’est pas immobile
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Dans notre modèle, l’équilibre des phases n’est pas vérifié au début du réacteur. Dans
cette situation, un modèle à deux phases est généralement introduit. Dans cette modélisa-
tion, la conductivité effective traite uniquement la conduction et le rayonnement dans la
partie solide du lit poreux. La partie fluide possède sa propre équation pour la conservation
de l’énergie.

Détermination de la conductivité thermique équivalente

Les modèles utilisés pour évaluer la conductivité thermique effective sont très souvent
fondés sur l’identification du milieu poreux à une structure géométrique simple et régulière.
Celle-ci étant choisie, la conductivité est calculée par résolution théorique rigoureuse, par
calcul numérique ou à l’aide d’hypothèses simplificatrices comme l’explique Kaviany [31].
Dans ce dernier cas, on aboutit généralement à des formulations plus ou moins explicites
de λe en fonction des conductivités thermiques des phases en présence 2 et de la porosité
ε (Tableau 4.2). La comparaison de ces formulations avec des données expérimentales
est présentée sur la figure 4.3. On peut voir sur cette figure que parmi les modèles les
plus usuels (Tableau 4.2), les modèles série 3 et parallèle 4, conduisent respectivement aux
valeurs limites inférieure et supérieure de λe.

Lorsque l’on ne possède pas d’informations spécifiques sur la structure du milieu, les
bornes connues sont celles des modèles en série et en parallèle. L’intervalle entre ces deux
bornes ne peut être resserré qu’en incorporant dans l’analyse des informations sur les
propriétés statistiques des répartitions des phases.

Il convient de souligner cependant que l’exploitation des résultats et des modèles pré-
sentés doit se faire avec précaution, et que, en toutes circonstances, il faut d’abord s’as-
surer qu’ils sont bien applicables aux situations et aux milieux considérés. Tout comme la
conductivité thermique de chaque phase, la conductivité thermique effective dépend de la
température. Dans le cas où le fluide qui sature l’espace des pores est un gaz, λe dépends
également de la pression. Comme l’indiquent en outre les mesures et les simulations numé-
riques, la conductivité de la structure joue un rôle essentiel sur la valeur de λe et celle-ci ne
peut être uniquement déterminée à partir de la connaissance de la porosité et du rapport
des conductivités thermiques de chaque phase. En conséquence, le recours à la détermina-
tion expérimentale est généralement indispensable pour une évaluation vraiment précise
de cette grandeur.

Modèle Expression Remarque

Parallèle
λe
λf

= ε+ (1− ε) λs
λf

Série
λe
λf

=

λs
λf

ε
λs
λf

+ (1− ε)

Suite du tableau sur la page suivante

2. Solide et fluide, indice s et f respectivement
3. Supposant le milieu poreux constitué de strates de solide et de fluide perpendiculaire au flux de

chaleur
4. Supposant les milieux poreux constitués de strates de solide et de fluide parallèle au flux de chaleur
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Modèle Expression Remarque

Géométrique λe
λf

=
(
λs
λf

)1−ε

Maxwell (borne
inférieure)

λe
λf

=
2ε+ (3− ε) λs

λf

3− ε+ ε
λs
λf

• Milieu constitué de
sphères dispersées dans
une phase fluide continue
(ε ≈ 1)
• Pas d’influence entre
particules

Maxwell (borne
supérieure)

λe
λf

=
2
(
λs
λf

)2

(1− ε) + (1 + 2ε) λs
λf

(2 + ε) λs
λf

+ 1− ε

• Milieu constitué d’in-
clusions fluides dans une
matrice solide continue

Batchelor et
O’Brien (point de
contact pris en
compte)

λe
λf

= 4 ln λs
λf
− 11

• Cas particulier de point
de contact λs

λf
> 100

• Ajustement d’une
constante du modèle
à partir des données
expérimentales

Hadley (moyenne
pondérée)

f0 = 0,8 + 0,1ε α0 = α0(ε)

λe
λf

= (1− α0)
f0ε+ λs

λf
(1− εf0)

1− ε (1− f0) + λs
λf
ε (1− f0)

+ α0

2
(
λs
λf

)2

(1− ε) + (1 + 2ε) λs
λf

(2 + ε) λs
λf

+ 1− ε

lnα0 = −4,898ε pour 0 ≤ ε ≤ 0,0827
lnα0 = −0,405− 3,154 (ε− 0,0827)

pour 0, 0827 ≤ ε ≤ 0, 298
lnα0 = −1,084− 6,778 (ε− 0,298)

pour 0,298 ≤ ε ≤ 0,580

• Structure périodique.
Construit à partir du
modèle de Maxwell (borne
supérieure) par introduc-
tion d’une fonction de
calage f0

Suite du tableau sur la page suivante
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ks
kf

ke
kf

103

102

ε = 0.38

Experience

10

1
1 10 102 103 104 105

(Nozad et al.)

Série 1/ε

Homogenization 2 − ε

Moyenne
géometrique

Parallel
(1 − ε) ks

kf

Moyenne
pondérée
d’Hardley

Borne inférieur (Maxwell) 3−2ε
ε

Borne supérieur
(Miller)

Borne inférieur
(Miller)

Borne supérieur
(Maxwell)

point de contact
de Batchelor

Modèle à

et O’Brien

Figure 4.3 – Conductivité thermique effective pour des lits de particules. Prédiction théorique
(Tableau 4.2) et résultats expérimentaux (d’après Kaviany [31])

Modèle Expression Remarque

Kunii et Smith
[32]

λe
λf

= ε1 +
(1− ε)λs

λf
φ

β

λs
λf

+
(

1− φ

β

)
Avec ε1 = εβ − φ

β − φ

et φ = 6,486 · 10−1 − 0,417 · 10−1
(
λs
λf

)

+ 1,585 · 10−3
(
λs
λf

)2

− 0,285 · 10−4
(
λs
λf

)3

+ 0,238 · 10−6
(
λs
λf

)4

− 0,752 · 10−9
(
λs
λf

)5

• β et φ sont des para-
mètres qui dépendent des
caractéristiques du lit po-
reux. β et dépends de l’ar-
rangement des particules.
Il varie entre 0,9 et 1. 0,9
pour un arrangement com-
pact et 1 pour un arrange-
ment aléatoire.

Tableau 4.2 – Quelques modèles de calcul de conductivité thermique effective en milieux poreux
(d’après PRAT et al. [33] et Kunii et Smith [32]). λf et λs conductivité thermique du fluide
et du solide respectivement. λe la conductivité thermique effective ou équivalente.
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4.4.2 Transferts par convection
Dans notre modélisation, le transfert de chaleur dû au mouvement du fluide est traité

grâce à l’équation classique de conservation de l’énergie à l’échelle macroscopique.
Le développement rigoureux de la détermination des conductivités thermiques, avec

présence d’un fluide en mouvement dans un milieu poreux, est présenté dans [34]. Ce
développement nous montre que, dans ce cas, les conductivités thermiques sont reliées à
des termes de dissipation du moment, de la conductivité thermique, de tortuosité, et de
transfert à l’interface entre les phases. Ne disposant pas de données nous permettant de
résoudre de manière rigoureuse ces équations, le choix a été fait de modéliser un transfert
en parallèle entre les phases 5. Chaque phase ayant la conductivité que l’on retrouve dans
le cas d’un fluide stagnant, ce qui, en toute rigueur, est discutable.

Le calcul des propriétés thermophysiques du fluide et leurs évolutions en fonction de
la température et de la composition sont présentés dans l’annexe D.

4.4.3 Solution approchée du transfert radiatif dans un milieu
poreux

Approximation de Rosseland

Lorsque le transfert radiatif peut être considéré comme indépendant des autres modes
de transfert de chaleur, des solutions approchées de l’équation de transfert radiatif peuvent
être obtenues pour calculer le vecteur densité de flux radiatif −→qr . C’est notamment le
cas lorsque le matériau poreux est dit optiquement épais, c’est à dire lorsqu’il satisfait
l’approximation de Rosseland, soit :

épaisseur totale de la couche
libre parcours moyen des photons � 1 (4.10)

et qu’il se présente en couche d’épaisseur uniforme 6.
Dans ces conditions et pour cette géométrie, la densité totale de flux de rayonnement

qr dans la direction Oz perpendiculaire à la couche, avec βR le coefficient d’extinction,
s’exprime :

qr(z) = − 4σ
3βR

d(n2T 4)
dz (4.11)

avec :

β−1
R =

∫∞
ν=0

1
βν

dLν(T )
dL(T )

L = n2σT 4

π
En supposant que l’indice de réfraction n est indépendant de la fréquence ν (et de la

direction Ω), L(T ) est alors la luminance totale du corps noir, σ étant la constante de
Stefan-Boltzman. Si de plus, n ne varie pas avec la température T dans toute l’épaisseur
de la couche, on peut écrire l’équation (4.11) sous une forme similaire à la loi de fourrier,
soit :

qr(z) = −λr
dT
dz (4.12)

5. équation (6.6)
6. modèle du mur semi-transparent
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avec λr = 16n2σT 3

3βR
la conductivité thermique de rayonnement, par analogie avec la

conductivité thermique de conduction.
L’approximation de Rosseland dont il convient de rappeler qu’elle n’est valable que loin

des frontières du matériau, c’est-à-dire des parois, justifie donc formellement l’expression
du transfert radiatif sous forme d’une loi du type Fourier.

Dans le document de PRAT et al. [33] on trouve une amélioration de l’approximation
de Rosseland, incluant les effets de paroi. Elle a été proposée par Deissler et s’applique
lorsque la couche de matériaux poreux est limitée par des surfaces réfléchissantes, diffu-
santes isotropes. Cette approximation dite de Rosseland-Deissler conduit à exprimer λr
par :

λr = 4n2σT
3
H( 1

ε1
+ 1
ε2
− 1

)
+ 3

4βRH
(4.13)

À condition que T1 − T2, différence de température entre les deux parois, soit faible,
T = T1 + T2

2 est la température moyenne. ε1 et ε2 désignent les émissivités des surfaces
frontière supposées indépendantes de la fréquence ν, et H l’épaisseur de la couche (on
notera que lorsque H → ∞, on retrouve l’expression de λr donnée par l’approximation
de Rosseland). Comme observé expérimentalement, l’équation (4.13) met de surcroît en
évidence la dépendance de λr avec H, c’est-à-dire l’effet d’épaisseur.

Caractéristiques radiatives d’un lit poreux Dans le livre Handbook of porous me-
dia [34], on trouve une présentation d’une théorie heuristique pour la détermination des
propriétés radiatives d’un lit poreux composé de grosses particules à partir de certaines de
leurs caractéristiques intrinsèques. Le coefficient d’extinction βR et l’albédo de diffusion
ων sont définis de la manière suivante :

βR = γβind = 2γ2

(
π

4dp
2np

)
(4.14)

et

ων = 1− (1− ωind) /γ2 (4.15)

avec

γ2 = 1 + 1,5 (1− ε)− 0,75 (1− ε)2 (4.16)

Dans ces équations dp représente le diamètre moyen des particules, np est la den-
sité particulaire, et γ2 facteur de pondération de l’extinction. L’indice "ind" indique le
coefficient de diffusion indépendant.

Ce modèle donne des prédictions acceptables pour des sphères opaques, en revanche son
utilisation pour des lits compacts avec des particules transparentes ou semi-transparentes
n’est pas adaptée.

Modèle de van Antwerpen

Van Antwerpen et al. [35] propose une approche semi-empirique de la modélisa-
tion du transfert radiatif pour un lit poreux. Cette approche, comme la précédente, est
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introduite dans l’équation de conservation de l’énergie du solide à travers une conducti-
vité thermique effective associée au rayonnement λre. Cette modélisation prend en compte
deux contributions, le transfert radiatif des sphères en contact direct λr,Se et une deuxième
contribution à travers l’espace vide entre les sphères qui ne sont pas en contact λr,Le . Nous
avons finalement :

λre = λr,Se + λr,Le (4.17)
Avec :

λr,Se = 2N cdpσT
3
solideπ

((2− 2εr)/εr + 1/F1−2)fk sinφc (4.18)

λr,Le = 5,32dpσT
3
solidenlongπ

((2− 2εr)/εr + 1/FL
1−2)fk (4.19)

Dans lesquelles on trouve :
• Le facteur de forme moyen pour la contribution à court terme F1−2 = 0,0756.
• Le facteur de forme moyen pour la contribution à long terme FL

1−2 = 0.0199.
• nlong = 4.7.
• le nombre moyen de sphères en contact N c pour 0,24 ≤ ε ≤ 0,54 :

N c = 25,952ε3 − 62,364ε2 + 39,724ε− 2,0233 (4.20)

• φc l’angle moyen de contact entre sphères qui est donné à travers la corrélation
empirique :

φc = −6,1248N2
c + 73,419N c − 186,68 (4.21)

• La conductivité adimensionnée du solide Λs est donnée par :

Λs = λs/4dpσT 3
solide (4.22)

• Pour fk le facteur de correction non isotherme, nous avons :

• pour 1/Λs < 0,01, fk = 1.
• pour 0,01 ≤ 1/Λs ≤ 10 et pour 0,2 ≤ εr ≤ 1 nous avons :

fk = a1 tan−1
(
a2

( 1
Λs

)a3)
+ a4 (4.23)

Avec :

a1 = 0,0841ε2
r − 0,307εr − 0,1737 (4.24)

a2 = 0,6094εr + 0,1401 (4.25)

a3 = 0,5738ε−0,2755
r (4.26)

a4 = 0,0835ε2
r − 0,0368εr + 1,0017 (4.27)
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4.5 Transferts de masse et de quantité de mouvement
Comme nous pouvons le voir dans le livre de Bird et al. [30], il y a une forte ana-

logie entre les équations fondamentales qui régissent la conduction (lois de Fourier) et
le transfert de masse (loi de Fick) ou de quantité de mouvement (loi de Newton). Les
techniques et modèles utilisés pour les transferts de masse et de quantité de mouvement
sont très proches voir équivalents à ceux que nous avons vus pour les transferts de chaleur.
Pour le transfert de masse par exemple, qui implique la présence de deux régions avec des
concentrations chimiques différentes, il n’est en général (comme pour le transfert de cha-
leur) pas possible d’obtenir les équations analytiques décrivant les transferts de matière
dans un milieu. On utilise donc, là aussi, des techniques de détermination des propriétés
macroscopiques du milieu.

Les transferts de ces quantités sont donc liés, comme pour la chaleur, à des coefficients
empiriques, semi-empiriques ou déterminés numériquement, qui ont en général une plage
de validité et doivent être sélectionnés avec précaution. On notera d’ailleurs que les ciné-
tiques de réaction, vues dans le chapitre 3, peuvent être vues comme une généralisation
de ces coefficients de transfert de masse. Pour plus de détails, le lecteur peut se tourner
vers les ouvrages de Bird et al. [30] et Cengel et Ghajar [36].

4.6 Conclusion
Dans ce chapitre, nous avons présenté les méthodes usuelles de caractérisation des

transferts en milieux poreux. Nous avons d’abord présenté les difficultés liées à de telles
caractérisations. Nous avons ensuite discuté la notion de volume élémentaire représen-
tatif, et les caractéristiques macroscopiques que l’on peut isoler. Puis une méthode de
détermination des coefficients macroscopiques est présentée. Différentes modélisations des
phénomènes de transferts thermiques dans les milieux poreux que nous utiliserons dans
le chapitre 6 ont été présentées. Enfin, les analogies entre transfert de chaleur, de masse
et de quantité de mouvement ont été discutées.
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Chapitre 5

Échanges radiatifs entre surfaces
séparées par un milieu parfaitement
transparent

La densité spectrale d’émission du
corps noir... représente quelque chose
d’absolu, et puisque la recherche de
l’absolu m’a toujours semblé être la
forme la plus noble de la recherche, je
me suis vigoureusement investie pour
trouver sa solution.

Max Planck

5.1 Introduction
Dans ce chapitre, nous rappelons succinctement les notions communément utilisées

lorsque l’on traite le rayonnement thermique 1 entre surfaces séparées par un milieu par-
faitement transparent. Nous développons les systèmes d’équations que nous avons utilisés
pour modéliser le rayonnement dans les enceintes clauses, sans milieu participatif 2.

5.2 Luminance
Tout milieu émet un rayonnement électromagnétique continu de manière aléatoire dans

toutes les directions à une intensité dépendant de la température locale et des propriétés
du matériau. On définit la luminance, le flux de chaleur émis par rayonnement par une
surface, L.

On distingue la luminance totale L(T ), le flux de chaleur émis sur tout le spectre, et
monochromatique Lλ(T ), le flux de chaleur émis à une fréquence donnée :

L(T ) =
∫ ∞

0
Lλ(T, λ)dλ (5.1)

1. Pour plus de détails, les ouvrages de Modest [37] et Howell et al. [38] traitent ce sujet en
profondeur.

2. Cavité supérieure et partie vide de la cavité basse.
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5.3 Émittance, émission d’un corps noir

5.3.1 Émittance
Nous définissons l’emmitance monochromatique, variable utilisée classiquement lorsque

l’on traite du rayonnement. L’emmitance monochromatique correspond à la densité de flux
radiatif obtenue par intégration sur l’hémisphère représentant l’ensemble des directions
d’émission. La relation entre la luminance et l’emittance est la suivante :

Eλ(T, λ) = πLλ(T, λ) (5.2)

5.3.2 Corps noir
En 1901, Max Planck publie un travail ou il introduit la théorie des quantas. Il suppose

qu’une molécule émet des photons uniquement pour certains niveaux d’énergie distincts,
et découvre la loi d’émission spectrale du corps noir, aussi appelé loi de Planck. Pour une
enceinte isotherme, à température T et parois opaques :

Ebλ(T, λ) = 2πhc2
0

n2λ5
[
exp

(
hc0

nλkT

)
− 1

] (5.3)

avec k = 1,3807 J K−1 la constante de Boltzmann, h = 6,626 069 · 10−34 J s la constante
de Planck, n l’indice de réfraction du milieu.

Par intégration sur tout le spectre, on obtient le flux total du corps noir :

Eb(T ) = n2σT 4 (5.4)

avec σ = 5,670 · 10−8 W m−2 K4 la constante de Stefan-Boltzmann.
Il est parfois nécessaire de calculer le flux sur une bande de longueurs d’onde. Prenons

une bande spectrale contenue entre les longueurs d’onde λ1 et λ2.

Ebλ1→λ2 =
∫ λ2

λ1
Ebλdλ =

∫ λ2

0
Ebλdλ−

∫ λ1

0
Ebλdλ (5.5)

On définit la fonction fnλT , fraction de luminance du corps noir correspondant aux
longueurs d’onde inférieures à λ pour l’indice de réfraction du milieu n :

fnλT =
∫ λ
0 Ebλdλ∫∞
0 Ebλdλ

(5.6)

Dans le livre de Modest [37] on trouve un algorithme de calcul et des valeurs tabulées
de cette fonction qui est très souvent utilisée pour les calculs de rayonnement. Le code
utilisé dans ce travail, écrit sous Julia [19], est présenté dans l’annexe E.3.

Nous avons alors :

Ebλ1→λ2 =
∫ λ2

λ1
Ebλdλ = [fnλ2T − fnλ1T ]n2σT 4 (5.7)
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n

θ

dA

dθ

ψ
ψ

s θj

sin θψ

dAjp

dAj

nj

1

dA′′j

P

Figure 5.1 – Angle solide

5.4 Angle solide
L’angle solide avec lequel une surface infinitésimale dAj est vue du point P est défini

par la projection de la surface sur le plan normal au vecteur de direction, divisé par le
carré de la distance S entre dAj et P (figure 5.1). Si la surface est projetée sur l’hémisphère
unitaire alors :

dΩ = dAjp
S2 = cos θjdAj

S2 = dA′′j (5.8)

Finalement, l’angle solide infinitésimal vaut :

dΩ = dA′′j = sin θdθdψ (5.9)

5.5 Caractéristiques radiatives des matériaux opaques

Considérons le rayonnement thermique incident sur un milieu d’épaisseur finie comme
sur la figure 5.2, d’une manière générale, une partie du rayonnement est réfléchie, une
fraction est absorbée dans la couche et le reste est transmis. À partir de ces observations,
nous définissons trois propriétés radiatives fondamentales :

Reflectance, ρ = Flux réfléchi
Flux incident (5.10)

Absorptance, α = Flux absorbé
Flux incident (5.11)

Transmittance, τ = Flux transmis
Flux incident (5.12)
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Rayonnement incident Rayonnement réfléchi

Rayonnement absorbé

Rayonnement transmis

Figure 5.2 – Propriétés radiatives fondamentales

Puisque tout rayonnement est réfléchi, absorbé ou diffusé :

ρ+ α + τ = 1 (5.13)

Chaque surface émet également, nous définissons donc l’émittance :

Emittance, ε = Flux émis
Flux incident (5.14)

On notera que pour un corps noir ε = 1.

5.6 Facteur de forme

5.6.1 Définition
Le rayonnement thermique est généralement un phénomène à longue distance. En

l’absence d’un milieu participatif, les photons passent sans entrave de la surface émettrice
à la surface réceptrice. Par conséquent, effectuer l’analyse de rayonnement thermique pour
une surface implique toutes les surfaces pouvant échanger de l’énergie par rayonnement,
peu importe leurs éloignements. La quantité d’énergie échangée entre deux surfaces dépend
en partie de leur taille, de leur distance de séparation, et de l’orientation, que l’on prend
en compte à travers une fonction géométrique : les facteurs de formes.

Nous avons besoin de déterminer le flux d’énergie échangée depuis un élément de
surface arbitraire dAi qui se déplace vers un élément dAj. Les relations géométriques qui
régissent ce processus pour des surfaces diffusantes sont connues sous le nom de facteur
de forme. Le facteur de forme entre deux éléments de surface infinitésimale dAi et dAj,
voir figure 5.3, est défini comme il suit :
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rj

dAj
θjnj

S

ri
dAi

θini

Figure 5.3 – Facteur de forme entre deux éléments de surface infinitésimale dAi et dAj

dFdAi−dAj = Rayonnement diffuse quittant dAi et directement intercepté par dAj
Rayonnement diffuse totale quittant dAi

(5.15)
Finalement, le facteur de forme entre deux surfaces infinitésimales est défini comme il

suit :

dFdAi−dAj = cos θi cos θj
πS2 dAj (5.16)

Le facteur de forme entre une surface infinitésimale et une surface finie :

FdAi−Aj =
∫
Aj

cos θi cos θj
πS2 dAj (5.17)

Le facteur de forme entre deux surfaces finies :

FAi−Aj = 1
Ai

∫
Ai

∫
Aj

cos θi cos θj
πS2 dAjdAi (5.18)

5.7 Bilan énergétique sur une surface, définition du
flux net

En faisant le bilan énergétique sur un élément de surface, comme nous pouvons le voir
sur la figure 5.4 on trouve :

q = qémis − qabsorbé = E − αH (5.19)

Suivant la figure 5.4, q est positif si le flux provient du mur vers la cavité, et q est
négatif si le flux va de la cavité dans le mur. On peut aussi écrire le flux de la manière
suivante :
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Rayonnement incident Rayonnement reflechis

Rayonnement émis

E

ρHH

q

Figure 5.4 – Bilan énergétique sur une surface opaque

q = qsortant − qentrant = (qémission + qréfléction)− qincident (5.20)
= (E − ρH)−H (5.21)

5.7.1 Relations entre facteurs de forme
La loi de réciprocité est définie comme il suit :

dAidFdi−dj = dAjdFdj−di (5.22)
dAiFdi−j = AjdFj−di (Ij = constant) (5.23)
AiFi−j = AjFj−i (Ii, Ij = constant) (5.24)

Si la surface réceptrice est constituée de différentes sous-surfaces, les facteurs de formes
sont reliés de la manière suivante :

Fi−j =
K∑
k=1

Fi−(j,k), avec Aj =
K∑
k=1

A(j,k) (5.25)

Finalement, une cavité fermée constituée de N surfaces sans variation de l’intensité
du rayonnement obéit à la règle de sommation :

N∑
j=1

Fdi−j =
N∑
j=1

Fi−j = 1 (5.26)

5.8 Échange radiatif entre surfaces noires
Considérons une enceinte fermée avec des parois considérées comme des corps noirs

présentés sur la figure 5.5.
Un bilan d’énergie sur dA conduit à :
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dA

r

0

r′

dA′ H0

T (r)

Figure 5.5 – Enceinte de géométrie arbitraire

q(r) = Eb(r)−H(r) (5.27)

avec H le flux incident sur dA. En reprenant la définition du facteur de forme, le flux
d’énergie qui quitte dA′ et qui est intercepté par dA est (Eb(r′)dA′)dFdA′−dA. Ceci implique
que le flux incident total sur la surface dA qui provient de l’enceinte et de l’extérieur est :

H(r)dA =
∫
A
Eb(r′)dFdA′−dAdA

′ +H0(r)dA (5.28)

Dans le cas où l’on connaît la distribution des températures de surfaces, le flux local
ce calcule de la manière suivante :

q(r) = Eb(r)−
∫
A
Eb(r′)dFdA−dA′ −H0(r) (5.29)

Si l’on considère que l’enceinte est formée de N surfaces isothermes, l’équation précé-
dente devient :

qi(r) = Ebi −
N∑
j=1

Ebj

∫
A
dFdAi−dAj −H0i(ri) (5.30)

que l’on peut aussi écrire :

qi(r) = Ebi −
N∑
j=1

EbjFdi−j(ri)−H0i(ri) (5.31)

En utilisant l’équation précédente, nous pouvons calculer le flux moyen sur la surface
Ai. Avec

∫
Ai
Fdi−jdAi = AiFi−j nous avons :

qi = 1
Ai

∫
Ai
qi(ri)dAi = Ebi −

N∑
j=1

EbjFi−j −H0i, i = 1, 2, . . . , N, (5.32)

où qi et H0i sont des valeurs moyennes.
En utilisant l’équation (5.26) nous pouvons écrire Ebi = ∑N

j=1EbiFi−j, ce qui permet
de réécrire l’équation précédente de la manière suivante :
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qi =
N∑
j=1

Fi−j (Ebi − Ebj)−H0i, i = 1, 2, . . . , N (5.33)

Finalement, l’équation peut être réécrite sous forme matricielle de manière à être
résolue à l’aide d’un solveur numérique adapté :

N∑
j=1

[δij − Fi−j]Ebj = qi +H0i +
N∑
j=1

Fi−jEbj, i = 1, 2, . . . , N (5.34)

Avec Ebj = σT 4
j et δij le symbole de Kronecker définit de la manière suivante :

δij =
1, si i = j,

0, si i 6= j.
(5.35)

que l’on peut écrire sous la forme :

A · eb = b (5.36)
avec :

A =


1− F1−1 −F1−2 . . . −F1−n
−F1−1 1− F2−2 . . . −F2−n

... . . . ...
−Fn−1 −Fn−2 . . . 1− Fn−n

 (5.37)

eb =


Eb1
Eb2
...
Ebn

 b =


q1 +H01 +∑N

j=n+1 F1−jEbj
q2 +H02 +∑N

j=n+1 F2−jEbj
...

qn +H0n +∑N
j=n+1 Fn−jEbj

 (5.38)

Finalement pour obtenir les températures il suffit d’inverser la matrice A :

eb = A−1 · b (5.39)

5.9 Échange radiatif entre surfaces grises
Supposons maintenant que les surfaces sont grises. Elles émettent absorbent et réflé-

chissent. Dans ces conditions nous avons ε = α = 1− ρ. En reprenant le figure 5.4 le flux
total partant d’une surface localisée en r, que l’on appelle la radiosité, s’écrit :

J(r) = ε(r)Eb(r) + ρ(r)H(r) (5.40)
= ε(r)Eb(r) + [1− ε(r)]H(r) (5.41)

En utilisant la figure 5.5 et en faisant le bilan énergétique sur une surface dA nous
obtenons grâce à l’équation (5.21) :

q(r) = ε(r)Eb(r)− α(r)H(r) (5.42)
= ε(r)Eb(r)− ε(r)H(r) (5.43)
= J(r)−H(r) (5.44)
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Considérons N surfaces discrètes et écrivons les relations entre les flux incidents, les
flux partants et les facteurs de formes :

AiHi =
N∑
j=1

JjAjFj−i (5.45)

En utilisant la relation de réciprocité, l’équation précédente devient :

Hi =
N∑
j=1

JjFi−j (5.46)

En utilisant les équations (5.44) et (5.46) nous pouvons écrire :

qi = Ji −
N∑
j=1

JjFi−j =
N∑
j=1

(Ji − Jj)Fi−j (5.47)

En utilisant les équations (5.41) et (5.44) nous pouvons écrire :

qi = εi
1− εi

(Ebi − Ji) (5.48)

En utilisant les équations (5.41) et (5.46) nous pouvons écrire :

Ji − (1− εi)
N∑
j=1

JjFi−j = εiEbi (5.49)

À partir de équation (5.48) nous pouvons écrire :

Ji = Ebi −
1− εi
εi

qi (5.50)

En injectant l’équation (5.50) dans l’équation (5.49).

qi
εi
−

N∑
j=1

(
1
εj
− 1

)
Fi−jqj =

N∑
j=1

Fi−j (Ebi − Ebj) , i = 1, 2, . . . , N (5.51)

Que l’on peut écrire sous forme matricielle :

N∑
j=1

[
δij
εj
−
(

1
εj
− 1

)
Fi−j

]
qj =

N∑
j=1

[δij − Fi−j]Ebj −H0i (5.52)

Avec Ebj = σT 4
j et δij le symbole de Kronecker défini de la manière suivante :

δij =
1, si i = j,

0, si i 6= j.
(5.53)

que l’on peut écrire sous la forme :

C · q = A · eb − h0 (5.54)

avec :
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Cij = δij
εj
−
(

1
εj
− 1

)
Fi−j (5.55)

Aij = δij − Fi−j (5.56)

Finalement pour obtenir le flux net par surface il faut inverser la matrice C :

q = C−1 · [A · eb − h0] (5.57)

5.10 Approximation par bandes
Dans le cas où certaines propriétés radiatives ne sont pas indépendantes de la longueur

d’onde, il peut être intéressant de tenir compte de cette dernière. Une approche pour
traiter ce type de cas est de séparer le problème radiatif en différentes bandes spectrales.
Dans chaque bande, les propriétés radiatives sont constantes pour toutes les surfaces
impliquées. Si nous considérons M bandes spectrales, l’équation (5.52) devient :

N∑
j=1

[
δij
εmj
−
(

1
εmj
− 1

)
Fm
i−j

]
qmj =

N∑
j=1

[
δij − Fm

i−j

]
Em
bj −Hm

0i (5.58)

i = 1, 2, 3, . . . , N, m = 1, 2, 3, . . . ,M, (5.59)

Ebj =
M∑
m=1

Em
bj , qj =

M∑
m=1

qmj , Hoi =
M∑
m=1

Hm
oi (5.60)

5.11 Modélisation d’une enceinte composée de parois
opaques et semi-transparentes

5.11.1 Modélisation d’une paroi semi-transparente
Avec les figures 5.6 et 5.7, nous pouvons effectuer le bilan énergétique dans le cas d’une

surface semi-transparente.
Le flux partant de la surface intérieure est composé du flux émis, de la part réfléchie

du rayonnement incident, et de la partie transmise du flux extérieur :

Ji = εinti Ebi + ρinti Hi + τ exti qexti (5.61)

De manière similaire, le flux quittant la surface extérieure vaut :

qpertei = εexti Ebi + ρexti qexti + τ inti Hi (5.62)

Le flux incident est le même que pour une cavité fermée.

Hi =
N∑
j=1

JjFi−j (5.63)

Les équations (5.61) et (5.62) sont combinées pour éliminer qperte :

qi − εexti Ebi + qexti
(
1− ρexti

)
= Ji −Hi

(
1− τ inti

)
(5.64)
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qperte

H

qext
ext

int
J

Figure 5.6 – Bilan énergétique global sur une fenêtre semi-transparente

εintEb

εextEb

τ extqext

ρextqextτ intH

ρintH

ext

int

Figure 5.7 – Bilan énergétique détaillé sur une fenêtre semi-transparente, en considérant que
toute les contributions sont diffuses
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En combinant les équations (5.63) et (5.64) nous trouvons :

qi − εexti Ebi + qexti
(
1− ρexti

)
= Ji −

(
1− τ inti

) N∑
j=1

JjFi−j (5.65)

En combinant les équations (5.61) et (5.64) et en utilisant le fait que pour une surface
grise 1− τ inti − ρinti = αint

i = εinti nous trouvons :

qi = 1
ρinti

[[
εexti ρinti +

(
1− τ inti

)
εinti

]
Ebi − εinti Ji

−
[
ρinti

(
1− ρexti

)
− τ exti

(
1− τ inti

)]
qexti

]
(5.66)

En combinant les équations (5.61) et (5.63)

Ji − ρinti
N∑
j=1

JjFi−j = εinti Ebi + τ exti qexti (5.67)

À partir de l’équation (5.66) nous pouvons écrire :

Ji = 1
εinti

[[
εexti ρinti +

(
1− τ inti

)
εinti

]
Ebi − ρinti qi

−
[
ρinti

(
1− ρexti

)
− τ exti

(
1− τ inti

)]
qexti

]
(5.68)

5.11.2 Construction du système
Supposons une enceinte de N surfaces avec m surfaces opaques et N − m surfaces

semi-transparentes.
En injectant les équations (5.50) et (5.68) dans les équations (5.49) et (5.65) Siegel

[39] obtient les équations suivantes :

• Pour les surfaces opaques

m∑
j=1

(
δij
εj
− 1− εj

εj
Fi−j

)
qj −

N∑
j=m+1

ρintj
εj
Fi−jqj =

m∑
j=1

(δij − Fi−j)Ebj

−
N∑

j=m+1

εextj ρintj +
(
1− τ intj

)
εintj

εintj
Fi−jEbj

+
N∑

j=m+1

ρintj (1− ρext)− τ extj

(
1− τ intj

)
εintj

Fi−jqextj

(1 ≤ i ≤ m) (5.69)

• Pour les surfaces semi-transparentes
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−
m∑
j=1

1− εj
εj

Fi−jqj +
N∑

j=m+1

(
δij − ρintj Fi−j

) qj
εintj

= −
m∑
j=1

Fi−jEbj

+
N∑

j=m+1

(
εextj + εintj

)
δij −

[
εextj ρintj +

(
1− τ intj

)
εintj

]
Fi−j

εintj
Ebj

−
N∑

j=m+1

εextj δij −
[
ρintj (1− ρext)− τ extj

(
1− τ intj

)]
Fi−j

εintj
qextj

(m+ 1 ≤ i ≤ N) (5.70)

5.12 Conclusion
Dans ce chapitre nous avons présenté la construction des systèmes d’équations per-

mettant le calcul du rayonnement par la méthode des radiosités. Le rayonnement dans la
partie vide de la cavité basse sera modélisé grâce aux échanges entre surfaces grises. Pour
la cavité supérieure, nous utiliserons la modélisation d’une enceinte composée de parois
opaque et semi-transparente ainsi que l’approximation par bande.
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Chapitre 6

Modélisation d’un gazeifieur à
irradiation solaire indirecte

Tous les modèles sont faux, mais
certains sont utiles.

George E. P. Box

6.1 Introduction
Dans ce chapitre, nous détaillons la modélisation d’un gazeifieur de biomasse allo-

thermique. La modélisation se base sur les équations bilans qui relient la composition du
mélange réactionnel, les flux de matière et de chaleur entrants et sortants du réacteur, les
débits de réaction chimique, enthalpie de réaction et enfin les variations de pression due
à l’écoulement fluide. Bien entendu, toute modélisation nécessite une validation. Dans la
littérature on ne trouve malheureusement qu’un seul gazeifieur de biomasse solaire avec
des données exploitables pour valider de tels modèles. Il s’agit du gazeifieur solaire déve-
loppé a l’ETH Zurich 1 et présenté dans la figure 6.1. Les mesures effectuées au "PSI High
flux simulator" sont remarquables à différents niveaux. Tout d’abord, toutes les mesures
sont faites en dynamique et jusqu’à consommation complète du combustible. Ensuite, ces
expériences fournissent la mesure des températures dans deux zones du réacteur, dans la
partie haute et la partie basse 2. Les compositions de sortie du gaz ainsi que la vitesse de
réduction du lit sont également fournies. Cette dernière donnée nous permettra également
de valider la hauteur du lit durant la simulation. Enfin pour chaque type de combustible
utilisé, l’équipe de l’ETH propose une cinétique associée. Ces cinétiques, même s’il est
possible qu’elles souffrent de quelques limitations 3, permettent de valider notre modèle
dans des conditions réalistes.

6.2 Le réacteur
Le réacteur est présenté schématiquement sur la figure 6.1. Il est conçu pour être utilisé

avec un rayonnement solaire concentré descendant, comme c’est le cas avec une configura-

1. Eidgenössische Technische Hochschule Zürich
2. voir figure 6.1
3. voir le chapitre 8
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Hauteur 16 cm
Diamètre 14,3 cm

Épaisseur carreaux SiC 6mm

Épaisseur Al2O3 70mm

Tableau 6.1 – Caractéristiques géométriques de la partie basse du réacteur (les données pro-
viennent des publications de Piatkowski et Steinfeld [22] et Piatkowski et al. [40])

tion du type Cassegrain 4 sur une centrale solaire à tour. Ce réacteur possède deux cavités.
La cavité haute est utilisée comme absorbeur solaire et possède une fenêtre pour laisser
entrer le rayonnement solaire concentré. La cavité basse est la chambre de réaction. Elle
contient un lit compact posé sur un injecteur de vapeur. Une plaque émettrice sépare les
deux cavités. Le but de cette plaque est d’éviter tout contact entre les produits de réactions
et la fenêtre en quartz. En effet, ces derniers ont tendance à se condenser ou à déposer
des particules sur la fenêtre durant son fonctionnement, limitant le flux solaire incident.
La fenêtre augmente les pertes par réflexion du flux solaire incident. Cependant, la sélec-
tivité spectrale de la fenêtre réduit les pertes dans l’infrarouge comparé à un absorbeur
sans fenêtre. Un concentrateur parabolique (CPC) est inclus au niveau de l’ouverture,
et augmente le flux solaire incident avant la fenêtre. Cette configuration implique que la
plaque émettrice est directement irradiée et réémet dans la cavité basse. La cavité haute
agit également comme un espace tampon qui limite l’influence des variations de flux du
rayonnement solaire. Le réacteur fonctionne en mode Batch avec une réduction du lit au
cours de la gazéification. Le prototype de 8 kW possède une ouverture de diamètre 6,5 cm.
La partie basse est formée d’un cylindre de diamètre 14,3 cm et de hauteur 16 cm. La
plaque émettrice a une épaisseur de 6mm. Elle est en carbure de silicium (SiC) recouvert
de fibre de carbone, ce qui lui permet d’avoir une forte conductivité thermique tout en
résistant à l’atmosphère réductrice. Enfin, il faut aussi noter que les parois latérales de
la chambre de réaction sont également protégées par des carreaux en carbure de silicium.
Le transfert thermique par conduction à travers ces plaques est un mode de transfert
thermique important entre la partie haute et la partie basse de la chambre de réaction.
De plus, au fur et à mesure de la consommation du lit, les parois latérales sont de plus en
plus exposées au rayonnement et participent d’autant plus au transfert thermique. Bien
entendu, le transfert thermique des parois latérales et le couplage avec le rayonnement
seront modélisés 5.

4. Dispositif optique composé de deux miroirs, un miroir primaire concave et parabolique, dit objectif,
et un miroir secondaire convexe hyperbolique

5. Le rajout de ces parois, et son couplage avec le rayonnement et la partie solide augmente considé-
rablement le temps de calcul et est la raison principale du passage du code en langage interprété Python
au code en langage compilé Julia, voir section 7.7
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rayonnement
solaire concentré

lit compact
plaque émettriceThaut

Tbas

sortie gaz

H2O

carreaux
SiC

Al2O3

fenêtre
en quartz

absorbeur

réacteur

Figure 6.1 – Le prototype de gazeifieur solaire développé à l’ETH Zurich (modifié d’après
Piatkowski et al. [1])

6.3 La matière première
Comme l’indique Piatkowski et Steinfeld [22], le charbon de bois de hêtre possède

des caractéristiques intéressantes pour la gazéification. Comme nous pouvons le voir dans
les tableaux 6.2 et 6.3 cette matière première possède un faible taux de matière volatile
(∼20%) et de cendres (∼2%) ce qui permet au processus de se rapprocher de la modé-
lisation de la gazéification du carbone pur et de limiter les problèmes caractéristiques de
la gazéification de la biomasse discutés précédemment dans le chapitre 2.

6.3.1 Résultats expérimentaux et choix de la cinétique
Piatkowski et al. [40] présentent les résultats expérimentaux pour différents types

de matières premières. Les résultats pour le charbon de bois de hêtre sont présentés dans
la figure 6.2. On peut observer que CO et H2 sont les deux principaux composés présents
dans les gaz de sortie. La production de CO2, en quantité mesurable, en fin de réaction
est à noter. Elle est associée à une augmentation du flux de H2O non représentée sur la

Analyse élémentaire (% base sèche)
C H O N S

Charbon de bois de hêtre 82,3 3,21 7,0 0,38 0,05

Tableau 6.2 – Analyse élémentaire de la biomasse utilisée dans le gazéifieur. (Tous les pour-
centages sont en base sèche, d’après Piatkowski et al. [40])

.
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Humidité Matière
fixe volatile Cendres Char
(% ) (%) (%) (%)
4,0 17,3 2,4 80,3

Tableau 6.3 – Analyse primaire du charbon de bois de hêtre utilisé dans le gazéifieur, d’après
Piatkowski et al. [40]
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Figure 6.2 – Évolution de la composition de sortie au cours du temps pour du charbon de bois
de hêtre. En gris, les instants où aucune vapeur n’est injectée dans le réacteur, modifié d’après
Piatkowski et Steinfeld [22]
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Figure 6.3 – Détermination de la cinétique de réaction à partir de la mesure thermogravimé-
trique (modifié d’après Piatkowski et Steinfeld [22])

figure 6.2. On note également que la production de H2 et de CO est quasiment équivalente
tout au long du processus.

Ces observations nous permettent de simplifier le processus de gazéification présenté
dans la section 3.2.4. Dans cette section, le processus était représenté par les quatre
équations (3.38) à (3.41). Ici, compte-tenu des observations précédentes, Piatkowski
et Steinfeld [22] proposent de simplifier ce processus en utilisant seulement l’équation
stœchiométrique présentée dans l’équation (6.1) où x, y, u et v sont les rapports molaires
de H/C, O/C, S/C et N/C respectivement.

C1HxOySuNv + (1− y)H2O =
[
x

2 + 1− y − u
]

H2 + CO + uH2S + v

2N2 (6.1)

Il est évident que cette simplification ne peut s’appliquer que dans des cas particuliers
et résulte de l’analyse des résultats expérimentaux. Parmi tous les composés carbonés
utilisés par Piatkowski et al. [40], c’est le seul cas où ce type de simplification peut être
appliqué.

Finalement, en utilisant les techniques de mesure expérimentale introduites dans la
section 3.3.1 et en les associant à un modèle de réduction du noyau avec élimination des
produits de réaction 6, il est possible d’écrire la loi de réaction sous la forme :

dX

dt
= k′ (1−X)2/3 (6.2)

avec le taux de conversion X = 1−m/m0, comme défini dans la section 3.3.1.
Dans l’équation (6.2), la constante de vitesse k′ suit une loi d’Arrhenius :

k′ = ko exp
(−Ea
RuT

)
(6.3)

6. c’est le cas lorsque les produits de réaction sont fluides d’après Villermaux [29] et Levenspiel
[41]
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Figure 6.4 – Enthalpie de réaction utilisée dans notre modèle.

La détermination de k′ en s−1 dans l’équation (6.2) est issue de l’exploitation des
données thermogravimétriques. Sa détermination est présentée dans la figure 6.3. La me-
sure thermogravimétrique est effectuée sur la plage de températures 1050K–1475K avec
une vitesse de chauffe de 20Kmin−1. Les données sont disponibles dans la publication de
Piatkowski et Steinfeld [22]. L’exploitation des données présentées dans la figure 6.3
nous donne ko = 0,0222 s−1 et Ea = 43 154 kJ kmol−1 pour le facteur de fréquence et
l’énergie d’activation respectivement.

6.3.2 Enthalpie de réaction

L’enthalpie de réaction correspond à la variation d’énergie nécessaire pour passer des
réactifs aux produits par unité de masse. On trouve une présentation des enthalpies de
formation et de réaction dans l’annexe I.3.

Lorsque la composition exacte des réactifs et des produits est connue, l’enthalpie de
réaction peut être calculée à partir de Nasa Glenn Coefficient for calculating Thermody-
namic Proprietes of Individual Specie [15], par exemple.

Cependant avec des compositions de biomasse et de charbon qui varient fortement en
fonction de leurs origine et type, il peut être plus intéressant de déterminer l’enthalpie
de réaction directement en faisant réagir le mélange dans une bombe calorimétrique à
volume constant ou en écoulement stationnaire.

Malheureusement, ces données ne sont pas disponibles pour la cinétique que nous utili-
sons. Nous faisons donc le choix de calculer l’enthalpie de réaction en fonction de la compo-
sition d’entrée et de sortie. L’enthalpie de réaction pour la réaction C(s) + H2O = CO + H2
est présentée sur la figure 6.4.
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6.4 Réacteur en écoulement piston
Pour notre modélisation du réacteur, nous avons fait le choix d’un écoulement piston 7.

Avec cette approche, le mélange réactionnel progresse par tranche parallèle et indépen-
dante n’échangeant pas de matière 8. Les variables d’état sont constantes dans toute sec-
tion normale à l’écoulement et ne dépendent que d’un paramètre d’espace parallèle au sens
de l’écoulement. Villermaux [29] explique qu’une condition nécessaire et suffisante de
l’écoulement piston est que l’ensemble des particules entrées aient le même temps de séjour
dans le réacteur, hypothèse qui semble acceptable dans notre cas. De plus, la traversée
d’un lit de catalyseur fixe, cas qui s’applique à notre réacteur, est explicitement présentée
comme une configuration ou ce type d’approximation peut être faite. L’utilisation de ce
modèle est également possible à condition de raisonner sur des grandeurs moyennes dans
la section droite. Cependant, en présence de gradients thermiques importants avérés dans
une section perpendiculaire au flux, la forte non-linéarité de l’équation d’Arrhénius limite
la portée de cette simplification et oblige à recourir à un modèle à deux dimensions.

Donc, en toute rigueur, des mesures expérimentales ou un modèle à deux dimensions
doivent être examinés pour valider cette modélisation. Ces deux éléments sont analysés
par Piatkowski et Steinfeld [42]. Leur étude montre que la fraction molaire de H2O
et la température varient peu le long d’une section droite du réacteur, ce qui justifie la
modélisation 1D.

Regardons maintenant comment construire les équations de conservation pour notre
modélisation du réacteur.

6.5 Les équations de conservation
La construction des équations est basée sur l’expression locale des lois de conservation

et suit de ce fait le même raisonnement que celui présenté dans la section 4.3. Le volume
de contrôle que l’on peut associer au VER est présenté sur la figure 6.5.

6.5.1 Formulation générale

 Débit d’accumulation
de i dans le

volume de contrôle

 =

 Flux de i
entrant dans le

volume de contrôle



−

 Flux de i
sortant du

volume de contrôle

+

 Débit de production
de i dans le

volume de contrôle


Ci-dessous, nous allons illustrer le principe de construction des équations de conser-

vation sur la conservation de la masse. Cette démarche s’applique à toutes les autres
équations de conservation.

6.5.2 Conservation de la masse
En posant la conservation de la masse dans le volume de contrôle (figure 6.5), nous

avons :
7. plug flow (ou piston flow) réactor en anglais
8. diffusion axiale négligeable
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Figure 6.5 – Schéma du volume de contrôle utilisé pour définir les équations de conservation
dans le réacteur
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Areac∆zε
∂Ci
∂t

= [Fi]z − [Fi]z+∆z +RiAreac∆z (6.4)

avec :

• Areac la surface de la section horizontale du réacteur, m2.

• ∆z la hauteur du volume de contrôle 9, m.

• Ci la concentration de l’espèce i, molm−3.

• Fi le flux molaire de l’espèce i, mol s−1.

• Ri la vitesse de production volumique de l’espèce i dans le volume de contrôle,
cette valeur est positive lorsqu’il y a génération et négative pour la consommation,
molm−3 s−1.

• ε la porosité.

En divisant équation (6.4) par Areac∆z et en faisant tendre ∆z → 0 il vient :

ε
∂Ci
∂t

= − ∂

∂z

[
Fi
Areac

]
+Ri (6.5)

on reconnaît dans cette équation, de gauche à droite, le terme d’accumulation, le flux
convectif, et la génération volumique.

6.5.3 Conservation de l’énergie
Phase gazeuse

Pour la conservation de l’énergie du gaz dans la phase gazeuse, nous avons :

ε
∑
i∈gaz

∂(CiCp,iTgaz)
∂t

= − ∂

∂z

[ ∑
i∈gaz

Cp,iTgaz
Fi
Areac

− ελgaz
∂Tgaz
∂z

]
−Ra/vhg−s (Tgaz − Tsolid) (6.6)

avec :

• Cp,i la capacité thermique de l’espèce i, Jmol−1K−1.

• λgaz la conductivité thermique du mélange gazeux, Wm−1K−1.

• Ra/v le rapport de la surface du solide sur le volume de contrôle, m−1.

• hg−s le coefficient d’échange gaz-solide, Wm−2K−1.

• hs−sic le coefficient d’échange SiC-solide, Wm−2K−1.

• ε la porosité.

on reconnaît dans cette équation, de gauche à droite, le terme d’accumulation, le flux
convectif, la conduction, et le transfert entre les phases gazeuse et solide.

9. figure 6.5
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Asic

Areac

z

Figure 6.6 – Coupe de la chambre de réaction vue de dessus.

Phase solide

De manière équivalente, pour la conservation de l’énergie dans le solide nous avons :

(1− ε) ∂(ρsolideCp,solideTsolide)
∂t

= −λe
∂2Tsolide
∂z2 +Ra/vhg−s (Tgaz − Tsolide)

+RAsic/Areachs−sic (Tsic − Tsolide)−Rj∆Hj (6.7)

avec :
• ρ la masse volumique, molm−3.
• Cp,solide la capacité thermique, Jmol−1K−1.
• λe la conductivité thermique effective ou équivalente, Wm−1K−1.
• Rj la vitesse de réaction volumique de réaction j, molm−3 s−1.
• ∆Hj l’enthalpie de réaction de la réaction j, Jmol−1.
• ε la porosité.
et, de gauche à droite, le terme d’accumulation, la conduction, le transfert entre les

phases gazeuse et solide, le transfert entre les phases SiC et solide, et l’énergie consommée
par la réaction.

Paroi SiC

Finalement, pour la conservation de l’énergie dans la paroi SiC nous avons :

RAsic/Areac

∂(ρsicCp,sicTsic)
∂t

= −RAsic/Areacλsic
∂2Tsic
∂z2

+RAsic/Areachs−sic (Tsolide − Tsic) (6.8)

et, de gauche à droite, le terme d’accumulation, la conduction, et le transfert entre les
phases SiC et solide. Le rapport RAsic/Areac représente le rapport des surfaces représentées
sur la figure 6.6 et s’exprime de la manière suivante :

RAsic/Areac = Asic
Areac

(6.9)
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6.5.4 Équation de fermeture

Les concentrations Ci et les flux molaires Fi des différentes espèces chimiques sont
liés par la relation Fi = QCi avec le débit volumique Q = AreacUgaz, avec Ugaz la vitesse
superficielle du gaz. Pour une phase gazeuse, c’est l’équation d’état qui lie Q au flux
molaire total. Pour un gaz parfait nous avons PQ = RuFTgaz avec F = ∑

i Fi, P la
pression et Ru la constante universelle des gaz parfaits.

Finalement, le système d’équations a besoin d’être complété avec la relation suivante :

Ci = Fi∑
i Fi

P

RuTgaz
(6.10)

6.5.5 Conservation de la quantité de mouvement

Lorsqu’un gaz passe à travers un lit poreux, les particules induisent une traînée qui
conduit à une chute de pression. Cette chute de pression par unité de longueur ∆P/z a
été modélisée pour des sphères uniformes de diamètre dp par Ergun [30, 34, 43, 44, 45].
C’est en fait la somme de deux contributions, l’équation de Blake-Kozeny pour le régime
laminaire et l’équation de Burke-Pulmmer pour le régime turbulent. Cette équation est
la plus utilisée pour les fluides dans un lit poreux [45]. D’après Bird et al. [30] elle est en
bonne adéquation avec de nombreuses données expérimentales.

∆P
z

= 150(1− ε)2

ε3
ηgazUgaz

(ϕdp)2︸ ︷︷ ︸
laminaire

+ 1.75(1− ε)
ε3

ρgazUgaz
2

ϕdp︸ ︷︷ ︸
turbulent

(6.11)

avec, ε la fraction de vide dans le lit, ϕ la sphéricité du lit, ηgaz la viscosité dynamique
du gaz, ρgaz la masse volumique du gaz, et Ugaz la vitesse superficielle du gaz.

6.6 Sélection des coefficients de transfert

6.6.1 Conductivité thermique effective

Il résulte de cette étude que la meilleure combinaison pour la modélisation de la
conductivité effective, dans le lit poreux qui nous concerne, est d’associer la conductivité de
Hadley avec le rayonnement de Rosseland ainsi qu’une conductivité thermique constante
du charbon.

Cependant, il est important de discuter ce résultat. En effet comme nous le verrons en
exploitant le modèle complet du réacteur dans le chapitre 8, la température du réacteur
dépasse rapidement les 900K. Or c’est la limite haute des mesures des conductivité ef-
fectives expérimentales. Au-dessus de cette température, la contribution du rayonnement
prend clairement le pas sur la conduction. En d’autres termes, nous pouvons supposer
que la sélection du modèle pour la conduction est pertinente, en revanche la sélection du
modèle pour le rayonnement est discutable et nécessiterait des prises de mesures sur la
gamme de température comprise entre 900K–1400K.
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Figure 6.7 – En partie haute, l’évolution de différents modèles de conductivité thermique effec-
tive (tableau 4.2) en fonction de la température du lit.][En partie haute, l’évolution de différents
modèles de conductivité thermique effective (tableau 4.2) en fonction de la température du lit.
Lors de ces calculs, la composition est à l’équilibre thermodynamique suivant le modèle présenté
dans la section 3.2.4. Les caractéristiques du lit poreux utilisées sont extraites de Piatkowski
et al. [40]. Les données expérimentales peuvent être trouvées dans Piatkowski et Steinfeld
[22]. Dans la partie basse, nous comparons les différentes modélisations aux données expérimen-
tales grâce au coefficient r2 présenté dans l’équation (G.1). Plus cette valeur est petite, plus la
modélisation est proche de l’expérience.
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6.6.2 Sélections des coefficients de transfert de chaleur entre les
phases

Pour le transfert entre les phases, les problèmes et solutions pour la détermination du
coefficient d’échange sont très proches de ceux présentés au chapitre 4.

Échange gaz-solide

Ranz et Marshall [46] proposent la corrélation suivante pour de petites particules
isolées passant à travers un gaz. Dans leurs définitions ils utilisent la vitesse relative et le
nombre de Reynolds rattaché à la particule, définie comme il suit :

Urela = (Ug − Up) et NRep = Ureladpρg
ηg

(6.12)

Ils donnent la corrélation suivante pour le nombre de Nusselt :

NNu = 2 + 0.6N0.5
RepN

0.33
Pr (6.13)

avec :
• NRep Nombre de Reynolds pour la particule.
• NNu Nombre de Nusselt.
• NPr Nombre de Prandtl.
• dp diamètre de la particule.
• ρg masse volumique du gaz.
• Ug vitesse superficielle du gaz.
• Up vitesse de la particule.
• ηg viscosité dynamique du gaz.
Pour un gaz passant avec une vitesse superficielle U à travers un lit compact avec

un grand nombre de particules, Ranz et Marshall [46] modifie l’équation (6.13) de la
manière suivante :

NNu = 2 + 1.8N0.5
RepN

0.33
Pr (6.14)

Les équations (6.13) et (6.14) donnent le coefficient de transfert thermique pour une
particule à la température moyenne du lit. Cette situation diffère de celle où l’on considère
le lit compact dans son ensemble échangeant avec le gaz. À faible nombre de Reynolds, les
coefficients d’échange entre une particule isolée et le gaz, où le lit complet et le gaz sont
très différents. Celui du lit compact peut être jusqu’à trois ordres de grandeur plus petit
que celui d’une particule isolée. Cependant, et de façon surprenante, pour un empilement
de particules non régulières, l’écart entre le coefficient d’échange pour une particule et le
lit compact est beaucoup plus faible d’après Babu et Sheth [47].

Une fois NNu déterminé grâce aux formules empiriques, nous pouvons calculer hechange
en utilisant la définition de ces nombres adimensionnés. Soit :

hechange = λgNNu

dp
(6.15)

Bien que l’équation (6.14) soit la plus utilisée, on trouve aussi dans la littérature
de nombreuses autres corrélations. À titre d’exemple, on trouve dans la publication de
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Figure 6.8 – Représentation 3D du réacteur et des modes de transfert thermique

Belghit et El Issami [43] une autre corrélation pour caractériser le transfert de chaleur
dans un lit compact. Pour un nombre de Reynolds compris entre 0.7 < NRe < 16 et une
température comprise entre 375K < T < 1300K le nombre de Nusselt NNu est donné
par :

NNu = 0.054NRe
1.48 (6.16)

Le nombre de Reynolds, qui s’applique au transfert de masse et de chaleur doit être
calculé de la manière suivante :

NRe = Ugdpρg
ηg

(6.17)

avec la vitesse superficielle pour un lit compact donnée par :

Ug = ṁ

Aρg
(6.18)

avec :

• Le débit massique ṁ = ∂m

∂t
.

• La surface perpendiculaire à l’écoulement A .

Échange SiC-solide

Le coefficient de transfert entre la phase SiC et le lit compact solide est évalué par
Piatkowski et Steinfeld [22] à 150Wm−1K−1. Ce coefficient est considéré comme
constant.
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6.7 Le rayonnement dans la partie vide de la cavité
Compte tenu des températures importantes misent en jeu et la conductivité de SiC

vis-à-vis de celle du lit poreux, le rayonnement dans la partie vide de la cavité réactive
doit être pris en compte.

Notre approche est basée sur la modélisation du transfert radiatif entre le lit, les pa-
rois latérales et la plaque émettrice séparés par le gaz. Dans notre modélisation, le gaz est
considéré comme transparent et il n’intervient donc pas dans le calcul du rayonnement
entre les surfaces. Les surfaces sont diffusantes en émission et en réflexion, et sont considé-
rées comme des surfaces grises. De plus, les parois latérales sont divisées en sous-surfaces
ce qui permet d’étudier en détail le rayonnement sur les parois.

6.7.1 Rayonnement entre surfaces grises
Comme nous l’avons vu dans la section 5.9 le système d’équations de transfert radiatif

entre surfaces grises peut s’écrire de la manière suivante :

N∑
j=1

[
δij
εj
−
(

1
εj
− 1

)
Fi−j

]
qj =

N∑
j=1

[δij − Fi−j]Ebj −H0i (6.19)

Avec Ebj = σT 4
j et δij le symbole de Kronecker définit dans l’équation (5.53).

Dans ce système nous avons N équations couplées, chaque équation caractérisant une
surface discrète. Dans l’équation (6.19), on trouve H0i qui est le flux net de toutes les
contributions ne provenant pas des N surfaces. On trouve également les facteurs de forme
associés aux surfaces Fi−j dont le calcul est présenté dans la section 7.3.1. La méthode de
résolution numérique associée à ce problème sera donc aussi discutée dans cette section.

6.8 Pertes thermiques sur les parois du réacteur
Compte tenu de la température importante sur les parois latérales (SiC) du réacteur,

les pertes vers l’environnement doivent être modélisées. Nous avons choisi de faire le calcul
des pertes sur les parois latérales du réacteur l’aide d’une résistance équivalente. On trouve
une présentation de cette notion dans l’article de Degiovanni [48]. Pour tous les calculs,
la température extérieure T∞ est considérée égale à 300K.

6.8.1 Résistance par conduction
On peut montrer [48] que la résistance thermique d’un cylindre de longueur unitaire

de conductivité thermique λ et de rayon intérieur rint et extérieur rext se calcule de la
manière suivante :

Rcylindre = ln (rext/rint)
2πλ (6.20)

Les résultats de l’application numérique de cette équation sont présentés dans le ta-
bleau 6.4.

6.8.2 Résistance par convection
En reprenant les données de Padet [49], nous pouvons calculer le coefficient de convec-

tion pour une plaque isotherme plane verticale.
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rint (m) rext (m) λAl2O3 (Wm−1 K−1) Rcylindre (W−1 m2 K)
0,0715 0,1415 0,33 0,329

Tableau 6.4 – Valeurs utilisées pour le calcul de la résistance et application numérique

Régime laminaire Régime turbulent (NRa > 109)

NNu = 0,39N1/4
Ra NNu = 0,12N1/3

Ra

Tableau 6.5 – Corrélations utilisées pour le calcul du nombre de Nusselt sur la paroi verticale
du réacteur

Les propriétés du fluide sont évaluées à la température Tf , définie de la manière sui-
vante :

Tf = Tp + T∞
2 (6.21)

Nous devons ensuite déterminer le nombre de Rayleigh :

NRa = gβT∆T l3
aν

(6.22)

avec :
• ∆T = |Tp − T∞| : la différence entre la température du fluide et celle de la plaque

• βT = 1
T

(pour un gaz parfait) : le coefficient de dilatation thermique

• a = λ

ρCp
: diffusivité thermique

• ν : viscosité cinématique
• l : longueur caractéristique

Nous pouvons maintenant calculer le nombre de Nusselt NNu grâce aux corrélations pré-
sentées sur le tableau 6.5.
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(a) Comparaison entre la résistance de convection
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Figure 6.9 – Évolution des résistances thermiques en fonction de la température extérieure du
réacteur.
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Sur la figure 6.9b, on voit que le rapport Rcond/Rconv varie entre 25 et 55. Étant donné
la faible contribution due à la convection, nous faisons le choix de la négliger.

6.9 Conclusion
Dans ce chapitre nous avons tout d’abord présenté le réacteur que nous avons choisi

de modéliser. Ensuite, nous avons discuté des mesures expérimentales obtenues avec ce
réacteur utilisant pour matière première le bois de hêtre. Nous avons également présenté
la simplification du processus que ces mesures permettent de réaliser. Nous avons ensuite
présenté la cinétique globale de réaction utilisée dans notre modèle et la loi d’évolu-
tion géométrique associée. Puis les équations de conservation et leurs constructions ont
été établies. Les corrélations utilisées pour les transferts thermiques entre les différentes
phases en présence ont également été présentées. Enfin, les équations régissant le transfert
radiatif dans la partie vide de la chambre de réaction et la modélisation des pertes vers
l’environnement extérieur ont été détaillées. Dans le chapitre suivant, nous détaillerons les
méthodes numériques utilisées dans ce travail pour résoudre dynamiquement les équations
que nous venons de présenter.
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Chapitre 7

Discrétisation et résolution
numérique

Les machines un jour pourront
résoudre tous les problèmes, mais
jamais aucune d’entre elles ne pourra
en poser un !

Albert Einstein

7.1 Introduction
L’ensemble des équations aux dérivées partielles qui régissent le réacteur n’ont pas de

solutions analytiques connues. Elles doivent donc être résolues numériquement. Pour la
résolution de tels systèmes, trois méthodes sont généralement utilisées :

• les différences finies

• les volumes finis

• les éléments finis

Les différences finies ne sont pas conservatives et n’ont donc pas été considérées. Les
volumes finis et les éléments finis ne souffrent pas de ce problème. Les éléments finis sont
particulièrement adaptés aux géométries irrégulières, mais sont mathématiquement plus
lourds que les volumes finis. Compte tenu de la géométrie relativement simple de notre
réacteur, la méthode des volumes finis est particulièrement adaptée.

Dans ce chapitre, nous décrirons rapidement cette méthode popularisée par Patankar
[50]. D’autres ouvrages plus récents et exhaustifs peuvent compléter ce livre de référence,
notamment ceux de Ferziger [51] et Versteeg [52]. De plus, nous nous limiterons au
cas monodimensionnel puisque notre modèle est de cette forme 1.

1. Pour notre modélisation de l’absorbeur dans la section 10.6 nous avons utilisé la méthode des
volumes finis en 2D pour traiter la conduction. Le cas 2D n’est pas développé dans ce chapitre, le lecteur
s’orientera donc vers les ouvrages de Ferziger [51] et Versteeg [52] pour le développement du cas 2D
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Figure 7.1 – Schématisation du volume de contrôle pour la discrétisation

7.2 Discrétisation des équations aux dérivées par-
tielles

Pour introduire les notions et la méthode associées aux volumes finis, nous présentons
le traitement de l’équation de la chaleur 1D en stationnaire et en coordonnées cartésiennes.

Avec :
• ρ : La masse volumique
• Cp : La capacité thermique
• λ : La conductivité thermique
• S : Le terme source

7.2.1 Cas général
L’équation de la chaleur en 1D s’écrit :

ρCp
∂T

∂t
= ∂

∂x

(
λ
∂T

∂x

)
+ Sr (7.1)

Dans un premier temps, nous considérons le cas ou il n’y a pas de génération de chaleur
dans le domaine. Cela revient à discrétiser l’équation sans terme source.

7.2.2 Résolution de l’équation sans terme source

ρCp
∂T

∂t
= ∂

∂x

(
λ
∂T

∂x

)
(7.2)

On intègre l’équation (7.2) entre e et w pour l’espace, voir figure 7.1, et entre t et
t+ ∆t pour le temps.

En intégrant la partie gauche on obtient :

ρCp

∫ e

w

∫ t+∆t

t

∂T

∂t
dtdx = ρCp

(
T 1
P − T 0

P

)
∆x (7.3)

Avec :
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• T (t) = T 0

• T (t+ ∆t) = T 1

De même pour la partie droite on obtient :
∫ t+∆t

t

∫ e

w

∂

∂x

(
λ
∂T

∂x

)
dxdt =

∫ t+∆t

t

[
λe

(TE − TP )
(δx)e

− λw
(TP − TW )

(δx)w

]
dt (7.4)

À partir d’ici, il faut choisir une méthode de discrétisation temporelle. Nous avons
choisi la méthode implicite 2. Ceci conduit à l’équation suivante :

∫ t+∆t

t

∫ e

w

∂

∂x

(
λ
∂T

∂x

)
dxdt =

[
λe

(T 1
E − T 1

P )
(δx)e

− λw
(T 1

P − T 1
W )

(δx)w

]
∆t (7.5)

Il est pratique de réécrire l’équation précédente sous une nouvelle forme qui nous
permettra d’écrire de manière plus lisible le système matriciel.

aPTP = aETE + aWTW + bo (7.6)
Avec :

aE aW a0
P bo aP

λe
(δx)e

λw
(δx)w

ρCp∆x
∆t a0

PT
0
P aE + aW + a0

P

7.2.3 Terme source
Dans le cas général si le terme source de l’équation (7.1) est rattaché à la température,

il peut être linéarisé et s’écrit sous la forme :

Sr = SrC + SrPTP (7.7)
Il faudra alors rajouter au terme aP et b que nous avons vu précédemment les termes

suivants :

aP b

−SrP∆x SrC∆x

7.2.4 Prise en compte des conditions aux limites
Condition de flux imposé

Écrivons l’équilibre des flux entre le demi-volume de contrôle à la limite du domaine
(B) et son volume de contrôle voisin (I) ( figure 7.2)

qB − qI = ρCp
∂T

∂t

Ceci qui conduit à :

qB −
λi (TB − TI)

(δx)i
= ρCp

(
TB − T 0

B

) ∆x
2∆t (7.8)

2. La partie de droite ne dépendant pas de l’itération précédente
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Figure 7.2 – Schématisation du volume de contrôle pour la discrétisation des conditions aux
limites

L’équation pour TB devient :

aBTB = aITI + b (7.9)
avec :

aI a0
B b aB

ki
(δx)i

ρc∆x
2∆t qB + a0

PT
0
B aI + a0

B

Si le flux qB est défini en termes de transfert thermique grâce à un coefficient d’échange
convectif h et un fluide à température Tf nous avons :

qB = h (Tf − TB)
Et les coefficients pour l’équation (7.9) deviennent :

aI a0
B b aB

λi
(δx)i

ρCp∆x
2∆t hTf + a0

PT
0
B aI + h+ a0

B

Considérons maintenant le cas d’un flux connu qL d’un deuxième flux défini grâce un
coefficient d’échange h, connaissant la température Tf du fluide à l’extérieur.

Reprenons l’équation (7.8) et replaçons qB par la somme des flux qui nous intéressent.
qB = qL + h (Tf − TB)

Les coefficients pour l’équation (7.9) deviennent :

aI a0
B b aB

λi
(δx)i

ρCp∆x
2∆t qL + hTf + a0

PT
0
B aI + h+ a0

B

Condition de symétrie ou d’isolation

En écrivant que qB = 0 en x = 0, on trouve une condition aux limites de Neumann.

∂T

∂x

∣∣∣∣∣
x=0

= 0
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Figure 7.3 – Schématisation des réacteurs en série (modifié d’âpres Patankar [50])

Condition aux limites avec termes sources

Finalement la méthode la plus souple et générique pour imposer des conditions aux
limites est de fixer une condition d’isolation et de générer une source volumique apportant
la même quantité que la condition à la limite pour la maille concernée directement dans
les équations aux dérivées partielles discrétisées. C’est la méthode utilisée par notre code,
et elle s’adapte très facilement aux variations de domaines avec la méthode des masques 3.

7.2.5 Convection
Pour calculer l’évolution des propriétés due au mouvement convectif, la méthode clas-

sique de discrétisation 4 n’est pas valable et provoque, dans certains cas, des oscillations
autour de la solution réelle (voir Versteeg [52]).

On peut montrer que pour représenter la physique d’un problème les schémas convectifs
doivent respecter trois propriétés :

Conserver la variable : La quantité qui entre doit être égale à la quantité qui sort,
hors génération ou destruction.

Encadrer les valeurs : Dans le cas de la conduction par exemple si un nœud est encadré
par une valeur A et une valeur B, le résultat doit être compris entre ces deux valeurs.

Conserver les propriétés de transport : Si le fluide se déplace rapidement dans un
sens, on ne doit pas voir la variable se déplacer dans une autre direction.

Le schéma le plus simple respectant ces propriétés est le schéma dit "upwind". De
nombreux autres schémas existent [51, 52] (Hybrid, loi de puissance, QUICK). Ils peuvent
être plus subtils dans leurs liens entre la convection et la conduction, et/ou dans leur ordre
de discrétisation.

Ici, seul le schéma upwind, que nous avons utilisé dans les calculs, sera présenté. Ce
schéma est souvent utilisé en génie des procédés, car on l’associe au modèle du "réacteur
en série", très employé dans ce domaine.

Une représentation du schéma que nous avons utilisé est présentée sur la figure 7.3.
Les volumes de contrôle peuvent être vus comme des réacteurs parfaitement agités reliés
entre eux par des tubes. Le flux à travers les tubes représente la convection alors que
la conduction à travers les murs séparant les réacteurs représente la diffusion. Chaque
réacteur étant parfaitement agité, il est à une température uniforme. Il est alors acceptable

3. Analogue à la méthode des frontières immergées, voir la figure 8.11
4. dénommée en anglais "central différenting scheme"
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de supposer que la température dans chaque tube ne dépend que de la température du
réacteur en amont. Le fluide dans le tube ne possède aucune information sur le réacteur
en aval, mais il apporte à celui-ci les informations provenant du réacteur en amont.

Regardons maintenant comment appliquer ce principe concrètement. Prenons le cas
très simple où nous sommes en régime permanent avec de la convection et de la diffusion.
L’équation qui régit la convection et la diffusion en régime permanent est :

d

dx
(ρuφ) = d

dx

(
λ
dφ

dx

)
(7.10)

avec λ le terme de diffusion, u la vitesse du fluide et ρ sa masse volumique et φ la
variable pour laquelle nous cherchons la solution.

Dans le formalisme matriciel associé aux volumes finis, il est commun de poser :

F ≡ ρu, D ≡ λ

δx
(7.11)

avec ∆x la largeur du volume de contrôle (figure 7.1).
En reprenant le formalisme de l’équation (7.6) appliqué à l’équation (7.10) nous avons :

aPφP = aEφE + aWφW + b (7.12)

En reprenant la représentation du volume de contrôle de la figure 7.1 la mise en
place du schéma upwind induit une modification des fonctions permettant de construire
le système matriciel. Lorsque celui-ci est employé, il faut définir les termes aW et aE de
la manière suivante :

aW aE

Dw + max (Fw, 0) De + max (0,−Fe)

7.3 Discrétisation du rayonnement
Le transfert radiatif dans la partie vide de la cavité est un mode de transfert important

dans le réacteur. Nous avons choisi de construire une modélisation détaillée de ce trans-
fert dans la cavité. Pour ce faire, la cavité est divisée en sous-surfaces pour lesquelles le
facteur de forme est calculé à l’aide d’expression analytiques 5. Finalement, la résolution
du transfert radiatif est couplée avec le solveur volumes finis.

Dans la section 6.7 nous avons rappelé le système d’équations régissant le rayonnement
dans une cavité fermée. Il est intéressant d’écrire l’équation (6.19) sous forme matricielle 6

C · q = A · eb − h0 (7.13)

avec :

5. Compte tenue de l’évolution des sous surfaces au cours de la simulation (voir section 7.5) l’approche
analytique du calcul des facteurs de forme est bien moins coûteuse en temps de calcul que la méthode de
Monte Carlo [37, 38] appliquée au calcul des facteurs de forme.

6. Cette mise en forme permet de résoudre facilement le système à l’aide d’un solveur matriciel. Nous
avons utilisé Julia [19] que nous présenterons rapidement dans la section 7.7. On pourra aussi noter que
l’utilisation de la forme matricielle permet à Julia [19] de choisir, en fonction du type de matrice [53], le
meilleur solveur entre les bibliothèques optimisées LAPACK [54] et SuiteSparse [55].
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h3

h1

h2
A3

A2

r

A4

A1

Figure 7.4 – Facteurs de formes et surfaces associés utilisés pour le calcul du rayonnement dans
la partie vide de la cavité

Aij = δij − Fi−j (7.14)

Cij = δij
εj
−
(

1
εj
− 1

)
Fi−j (7.15)

avec q, eb, et h0 les vecteurs du flux de chaleur inconnu qj, la puissance émettrice Ebj
et l’irradiation extérieure H0j

Pour obtenir le flux net par unité de surface nous devons résoudre l’équation (7.16)

q = C−1 · [A · eb − h0] (7.16)
Une fois l’équation (7.16) multipliée par la surface concernée et divisée par le volume

du volume de contrôle, il peut être introduit dans les équations (6.7) et (6.8) comme terme
source.

7.3.1 Facteur de forme
Pour évaluer l’équation (7.16), nous avons besoin de calculer le facteur de forme de

chaque surface discrétisée de la cavité. À l’aide de la figure 7.4 et des formulations ana-
lytiques des facteurs de formes que l’on trouve dans les publications de Modest [37],
Leuenberger et Person [56] et Buschman et Pittman [57] nous pouvons construire
la matrice des facteurs de forme dans la cavité. Les paramètres de hauteur utilisés étant
disparates d’une publication à l’autre, nous avons utilisé le package de calcul formel
SymPy [58] pour homogénéiser ces dimensions et les présenter sous la forme suivante :

Facteur de forme de la surface 1 à 4

En utilisant les équations de Modest [37] et en les adaptant à notre problème, nous
avons :

F1−4 = h2
3

2r2 −
1
2

(
h4

3
r4 + 4h

2
3
r2

)1/2

+ 1 (7.17)
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Facteur de forme de la surface 3 à 3

En utilisant les équations de Modest [37] et en les adaptant à notre problème, nous
avons également :

F3−3 = h1

2r −
1
2

√
h2

1
r2 + 4 + 1 (7.18)

Facteur de forme de la surface 2 à 4

En utilisant les équations de Leuenberger et Person [56] et en les adaptant à notre
problème, nous trouvons :

F2−4 = 1
4r (h2 − h3)

−h2
2 + h2r

√
h2

2
r2 + 4 + h2

3 − h3r

√
h2

3
r2 + 4

 (7.19)

Facteur de forme de la surface 2 à 3

Ce facteur de forme est introduit par Buschman et Pittman [57] :

Li = hi/r (7.20)

Xf23(L) = (L2 + 4)1/2 (7.21)

F2−3 = 1
4(L3 − L2) [2L1(L3 − L2)

+ (L3 − L1)Xf23(L3 − L1)
− (L2 − L1)Xf23(L2 − L1)

− L3Xf23(L3) + L2Xf23(L2)] (7.22)

La figure 7.5 illustre les hauteurs associées à ce calcul. Les matrices associées aux
hauteurs pour le calcul des facteurs de formes F2−3 sont présentées ci-dessous, avec dz la
hauteur d’une surface discrète pour le rayonnement et Ndz le nombre de surfaces :

h0 =



0 . . . 0
dz . . . dz
2dz . . . 2dz
... ... ...

(Ndz − 1)dz . . . (Ndz − 1)dz

 (7.23)

h1 =


dz . . . dz
... ... ...
dz . . . dz

 (7.24)

h2 =



0 dz . . . (Ndz − 2)dz (Ndz − 1)dz
dz 0 . . . (Ndz − 3)dz (Ndz − 2)dz
2dz dz . . . (Ndz − 4)dz (Ndz − 3)dz
... ... . . . ... ...

(Ndz − 2)dz (Ndz − 3)dz . . . 0 dz
(Ndz − 1)dz (Ndz − 2)dz . . . dz 0


(7.25)
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h3

h1

h2

h0

Figure 7.5 – Hauteurs utilisées pour le calcul du rayonnement dans la partie vide de la cavite
.

h3 = h2 + dz (7.26)
Finalement, en utilisant les éléments de la section 7.3.1 et les relations entre les facteurs

de forme que l’on peut retrouver dans la section 5.7.1 nous pouvons construire la matrice
des facteurs de forme Fi−j utilisés dans l’équation (7.16).

7.3.2 Mise en place dans le modèle
La résolution du système est très lourde dès lors que le nombre de surfaces discrétisées

est important. Pour avoir un temps de calcul acceptable, nous avons séparé la surface
latérale de la cavité vide en cent zones. La localisation et la taille de chaque zone évoluent
au cours du temps avec la réduction du lit. Dans ce calcul, la température moyenne
de chaque zone est considérée et chaque zone est composée de nombreuses mailles de
la partie volumes finis. On calcule ensuite un terme source pour chaque maille depuis
l’équation (7.16), et on injecte le terme source dans le système volumes finis pour le calcul
suivant. La figure 7.6 résume le système de résolution du rayonnement.
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Calcul de la hauteur des zones en fonction de la hauteur du lit

Calcul de la température moyenne dans chaque zone à partir du calcul volumes finis

Calcul des facteurs de forme

Calcul des surfaces associées

Résolution du système matriciel

Calcul et injection des termes source par rayonnement dans le solveur volumes finis

Figure 7.6 – Organigramme du module de calcul du rayonnement dans la partie vide de la
chambre de réaction. Module "Rayonnement cavité" dans la figure 7.10
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7.4 Présentation du maillage pour le réacteur

dz
Rayonnement

Conduction

Convection

Ssic

Sreac

Sreac(1− ε) Sreacε

Pertes

Plaque
émettrice

Gaz

SiC

Solide

Figure 7.7 – Schéma représentant les couplages entre les phases et les modes de transferts
thermiques dans notre modélisation de la chambre de réaction.
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7.5 Prise en compte de l’évolution de la hauteur du
lit durant la résolution

Au cours de la réaction, le lit est consommé. Cette consommation du lit implique
des variations de géométrie dans le réacteur. Pour tenir compte de ces variations, nous
calculons la hauteur du lit au début de chaque pas de temps par rapport aux résultats de
conservation de la masse du solide des itérations précédentes. À partir de cela, la position
des masques ainsi que la localisation du terme source par rayonnement pour la partie
supérieure du lit est déterminée. Les masques fixent à zéro tous les transferts et sources et
permettent de modéliser la variation de hauteur du lit sans redéfinir un nouveau maillage
à chaque variation de hauteur. La figure 7.8 résume le système de résolution de la variation
de la hauteur du lit.

Par ailleurs, comme nous pouvons le voir sur la figure 7.9, la consommation du lit
va faire que les surfaces latérales exposées au rayonnement vont évoluer au cours de la
simulation.

Détermination de la masse solide consommée à partir des itérations précédentes

Calcul de la hauteur du lit

Détermination de la maille limite supérieur pour le lit

Mise en place des masques sur les maillages

Figure 7.8 – Organigramme du module de calcul de réduction du lit. Module "Réduction lit"
dans la figure 7.10

1 1

6

6

2

3

4

5

Figure 7.9 – Schéma représentant l’évolution des surfaces latérales pour le calcul du rayon-
nement dans le réacteur au fur et à mesure de la consommation du lit. 1 la plaque émettrice,
2,3,4,5 la surface latérale discretisée en 4 zones et 6 la surface du lit poreux.
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7.6 Résolution numérique
7.6.1 Représentation du système sous forme matriciel

La mise en place de la méthode des volumes finis conduit à une équation pour chaque
nœud de la grille. Chaque équation fait intervenir la valeur de la variable φ en ce point,
mais aussi celle de ses voisins. Ce qui permet la construction d’un système matriciel résolu
numériquement.

Finalement, notre système peut s’écrire de la manière suivante.

Mφ = b (7.27)



. . . . . .

. . . . . . . . .
−aW aP −aE

. . . . . . . . .
. . . . . .


·



...
φW
φP
φE
...

 =



...

...
b
...
...


(7.28)

7.6.2 Outils de discrétisation utilisés
Le système représenté par l’équation (7.27) peut s’écrire sous la forme :

Mt (φ− φold) +Mconvφ−Mdiffφ+Mslφ+Mclφ = b0 + bcl (7.29)

Équation dans laquelle on retrouve les termes transitifs, de convection, de diffusion de
source linéarisée et de conditions aux limites. Pour chaque terme, on écrit une fonction qui
nous donnera la matrice M en fonction du schéma des coefficients de l’équation générale
et du maillage.

Pour obtenir ces matrices, il est en général conseillé d’utiliser un module de discrétisa-
tion. L’utilisation de tels modules rend le code bien plus souple puisque les modifications
des équations et de leurs coefficients ou des schémas mis en œuvre modifient directement
le système matriciel à résoudre. Nous avons choisi d’utiliser les modules Fipy [59] pour
Python et JFVM [60] pour Julia 7. Pour les applications complexes avec sous-relaxation
et des modifications de coefficients dynamiques, le module Fipy [59] présente des limita-
tions dues aux spécificités de Python qui en réduit l’utilisation pour certaines applications
complexes. Le module JFVM [60] ne souffre pas de ces limitations, mais est plus complexe
à mettre en œuvre.

7.6.3 Résolution du système d’équations linéaires
La complexité de la modélisation (couplage, taille des maillages, etc.) dépend dans la

plupart des cas des ressources disponibles pour sa résolution. Il existe deux familles de
solutions pour résoudre ce type de système, les méthodes directes et les méthodes indi-
rectes ou itératives. Les méthodes directes permettent d’obtenir la solution en appliquant
l’algorithme une seule fois sur le système à résoudre. Les méthodes itératives, elles doivent
être répété un certain nombre de fois pour converger vers une solution. En fonction de la
taille du système de la puissance de calcul disponible, de la mémoire et de l’organigramme

7. Un exemple très simple de code en conduction est présenté dans annexe E.2.
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de résolution, le choix de la méthode peut avoir un impact important sur le temps de cal-
cul. Le lecteur désirant aller plus loin dans ce domaine s’orientera vers les ouvrages de
Ferziger [51] et Versteeg [52]. Ces auteurs présentent de manière assez exhaustive les
méthodes généralement utilisées en CFD.

Notons qu’il est en général déconseillé de développer soi-même les solveurs pour la
résolution de tels systèmes. L’utilisateur se tournera vers des bibliothèques et autres
sous-programmes existants écrits par des spécialistes du domaine. Pour les cas avec des
matrices creuses comme c’est le cas en CFD on peut notamment citer Suitesparse [55].
LAPACK [54] est aussi largement utilisée.

7.6.4 Sous-relaxation
Lors de la résolution itérative d’un système fortement non linéaire (couplage avec du

rayonnement par exemple), il peut être nécessaire de ralentir les variations du système
entre les différentes itérations. Ce processus s’appelle la sous-relaxation. Il consiste sim-
plement à pondérer la solution de l’itération précédente avec un terme α compris en 0 et
1 avant de le réinjecter dans le système. La sous-relaxation est utilisée dans notre code
pour l’énergie du solide et du gaz. La mise en place du rayonnement et la non-continuité
des polynômes pour le calcul des propriétés du gaz, qui sont présentés dans l’annexe C,
imposent des sous-relaxations très importantes 8 pour converger.

La sur-relaxation existe également, elle sert à accélérer le processus itératif avec un α
supérieur à 1.

7.7 Les langages de programmation utilisés

7.7.1 Présentation des langages
Comme nous l’avons vu précédemment la résolution du système matriciel se fait numé-

riquement. Il faut donc faire le choix d’un langage de programmation. Durant ce travail,
deux langages ont principalement été utilisés. Ces deux langages, "open source" et multi-
plate-forme, sont Python [17, 18] et Julia [19].

Python est un langage relativement ancien (1990), c’est un langage de script, inter-
prète, et il n’est pas spécifiquement prévu pour les applications scientifiques. Cependant,
la grande lisibilité du code, sa taille réduite comparée aux langages compilés classiques
(C, C++, Fortran), et l’ajout de bibliothèque scientifique écrite en langage compilé pour
compenser sa lenteur en font un langage largement utilisé par la communauté scientifique.
Ces spécificités font qu’il faut en général s’affranchir de l’écriture classique séquentielle
dans le code et travailler sous forme vectorielle [17, 18]. En d’autres termes, les boucles
sont à proscrire, ce qui peut poser problème pour certaines applications.

Julia [19] est très récent (2012) et encore en phase de développement (v0.4). Il a
été spécialement développé au MIT pour les applications scientifiques. La syntaxe est
très proche de Python et il possède les mêmes avantages (seul manque une bibliothèque
graphique de haut niveau directement intégré de type matplotlib). Il est également compilé
à la volée grâce à son compilateur construit autour d’une machine virtuelle de bas niveau
(LLVM). Cela permet de s’affranchir de l’écriture vectorielle de Python tout en apportant
des optimisations au code directement au niveau du compilateur. Il possède lui aussi de
nombreuses bibliothèques pour les applications scientifiques. Elles sont en général écrites

8. De l’ordre de 1 · 10−2 pour le gaz et 1 · 10−1 pour le solide et SiC
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dans le langage Julia lui-même ce qui permet de les modifier aisément pour des applications
spécifiques. On trouve aussi des bibliothèques matures en C et Fortran pour l’algèbre
linéaire, la génération des nombres aléatoires, les FFT et le traitement de chaînes de
caractères.

Nos programmes ont d’abord été codés sous Python, puis ont été portés sous Julia en
raison de temps de calcul très important sous Python lors du couplage avec le rayonnement
discrétisé. La plupart des codes et des modules existent donc sous les deux langages. Seules
la partie rayonnement avec plusieurs zones et la modélisation de l’absorbeur n’ont pas été
développées sous Python. Pour nos applications, le temps de calcul du code sous Julia
est d’un à deux ordres de grandeur plus rapide que celui sous Python. De plus, le code
sous Python est largement optimisé alors que celui sous Julia ne l’est pas, ce qui permet
d’envisager un gain en temps de calcul pour la version Julia de notre code.
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7.8 Organigramme de résolution

START

t = t+ ∆t Réduction lit

Espéces gazeuses

Rayonnement cavitéEnergie du solide

Masse solide

Rayonnement cavité Energie SiC

Propriétés gazEnergie gaz

|T ′g − Tg| < εg

|T ′sic − Tsic| < εsic

|T ′s − Ts| < εs

∑
|F ′i − Fi| < εf

Sauvegarde

n < Nt

STOP
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Figure 7.10 – Organigramme de résolution dans la cavité basse. Avec εi la tolérance sur le
résidu de l’équation de conservation i et Nt le nombre de pas de temps. L’indice ′ fait référence
à l’itération précédente.
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7.9 Conclusion
Dans ce chapitre, nous avons présenté la discrétisation et la résolution numérique des

équations contrôlant la physique du réacteur modélisé. Nous avons premièrement présenté
la méthode des volumes finis que nous avons utilisée pour calculer l’évolution des équa-
tions de conservation. Nous avons ensuite présenté la construction du système d’équations
pour le rayonnement dans la partie vide de la cavité. Nous avons aussi discuté des or-
ganigrammes de résolution et des langages de programmation utilisés. Dans le chapitre
suivant, nous allons présenter les résultats d’un cas test que nous avons utilisé pour valider
notre modélisation de la chambre de réaction.
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Chapitre 8

Résultats et validation

La seule vraie science est la
connaissance des faits.

Buffon

8.1 Introduction
Dans cette partie, nous mettons tout d’abord en contexte notre travail vis-à-vis de

la littérature. Puis, nous présentons les résultats d’un cas test que nous avons utilisé
pour valider notre modélisation de la chambre de réaction. Les résultats sont extraits de
[22]. Nous discuterons ensuite des profils dans le réacteur. Ensuite, nous regarderons la
répartition du rayonnement dans la partie vide de la chambre de réaction. Enfin nous
étudierons l’évolution de la répartition de l’énergie dans le réacteur au cours du temps.

8.2 Mise en contexte
8.2.1 Bibliographie
Généralité

Baruah et Baruah [61] et Patra et Sheth [62] proposent des "revues" concernant
la gazéification de la biomasse. Seuls les modèles qu’ils estiment d’intérêt dans chaque
catégorie sont détaillés et présentés. Ces articles présentent également les différents type
de modèles que l’on trouve dans la littérature pour la modélisation de gazeifieur. On peut
retenir trois modélisations communément utilisées :
• Modèle à l’équilibre thermodynamique
• Modèle tenant compte des cinétiques et du transport
• Modèle CFD
Chaque modèle ayant une précision et un champ d’application restreint. Le modèle

thermodynamique fixe les limites théoriques pour un mélange parfaitement agité à une
température fixe pendant un temps infini alors que le modèle CFD calcule un grand
nombre d’équations caractérisant tout ou partie de la physique dans le réacteur. Les
modèles CFD sont donc en général les plus précis, mais ils nécessitent un temps de déve-
loppement et de calcul très important.
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Pour établir l’état de l’art, nous avons retenu les articles suivants. Pour les calculs
à l’équilibre thermodynamique, nous pouvons citer Hydrogen and syngas production and
purification technologies [9], Basu [10, 44], Gumz [63], Altafini et al. [64], Melgar
et al. [65] et Higman et Burgt [66]. Pour des approches tenant compte des cinétiques
et/ou des phénomènes de diffusion dans la couche limite nous citerons Babu et Sheth
[47], Wang et Kinoshita [67], Di Blasi [68], Giltrap et al. [69], Gøbel et al. [70] et
Gordillo et Belghit [71].

Au cours de notre travail, nous avons développé un modèle pour le calcul à l’équilibre
thermodynamique dans la zone de réduction 1, et un modèle tenant compte des cinétiques
et du transport 2. Ce dernier se rapproche d’une modélisation CFD.

Cinétiques

Puisque les modèles à l’équilibre thermodynamique sont basés sur la minimisation de
l’énergie de Gibbs, les résultats sont invariables. En revanche, dans le cas des modèles
cinétiques, certaines remarques peuvent être faites.

La cinétique la plus utilisée pour la gazéification de la biomasse est celle de Wang
et Kinoshita [67]. Ce modèle cinétique dépend de la taille des particules, du nombre de
sites actifs, des coefficients d’absorption, des constantes thermodynamiques et des vitesses
de réaction apparente. D’après Giltrap et al. [69], cette modélisation se rapproche de
celle d’un lit fluidisé parfaitement mélangé.

Giltrap et al. [69] ont développé un modèle pour la zone de réduction dans un
gazeifieur co-courant. Ils utilisent pour cela la cinétique de Wang et Kinoshita [67],
mais les auteurs ne font varier que la constante d’équilibre et la vitesse de réaction. Pour
cela, ils introduisent un facteur CRF (char reactivity factor 3) qui est censé tenir compte
des facteurs attachés à la cinétique et non pris en compte dans la modélisation.

Babu et Sheth [47] réutilise la version simplifiée de la cinétique introduite par Gil-
trap et al. [69], mais ils font évoluer le CRF avec la position de la particule dans le lit.
Ils comparent différentes lois d’évolution du CRF (constant, linéaire, exponentiel) aux
données expérimentales de Jayah et al. [72] et concluent qu’une variation exponentielle
du CRF avec la hauteur du lit donne les résultats proches de l’expérience. Cependant,
en toute rigueur, compte tenu de la méthode de construction du CRF, l’utilisation de ces
coefficients doit se faire en régime stationnaire, avec une géométrie de réacteur et une
matière première proche de celle de Jayah et al. [72].

Gøbel et al. [70] propose aussi une cinétique pour la réduction du char. Comme pour
la cinétique précédente, l’évolution de la réactivité du char est prise en compte. La ré-
activité évolue en fonction de la composition du gaz (par exemple, comme nous l’avons
vu dans la section 2.4.2, la présence de H2 peut fortement modifier la réactivité du char)
et taux de conversion. L’évolution de la réactivité du char semble plus généralisable que
dans la cinétique précédente puisqu’elle est basée cette fois-ci sur des mesures thermogra-
vimétriques.

Quelques modèles remarquables

Di Blasi [68] propose l’un des modèles les plus complets. Ce dernier tient compte
de l’évaporation, la pyrolyse, la combustion, la réaction du gaz à l’eau et les réactions

1. section 3.2.4
2. chapitre 6
3. coefficient de réactivité du charbon
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hétérogènes avec le char. La plupart des phénomènes modélisés sont associés à des ciné-
tiques. Cependant, les cinétiques restent d’origine disparates, et n’ont pas forcément été
mesuré dans les mêmes conditions ce qui peut avoir une influence sur la pertinence globale
du modèle. On notera aussi que même si ce modèle n’a pas été confronté à des données
expérimentales, il semble avoir les bonnes tendances.

Sharma [16] propose une comparaison des résultats obtenus via l’équilibre thermody-
namique et un modèle cinétique en régime stationnaire. Il conclut que la hauteur critique
pour un flux gazeux de 10 g s−1 est de l’ordre de 25 cm. La température critique elle, se
situe autour de 950K. Au-dessus ce ces limites, si la composition du gaz de sortie est
la donnée qui nous intéresse, le modèle à l’équilibre thermodynamique peut être utilisé
comme une alternative peu coûteuse en temps de calcul, vis a vis d’un modèle cinétique.

Modèles allothermiques solaires

En ce qui concerne la gazéification solaire, très peu de modèles ont été publiés. Piat-
kowski et Steinfeld [22] ont modélisé leur gazeifieur [40] en se focalisant sur la vitesse
de réduction du lit et les températures. L’évolution du flux gazeux et des compositions
n’est, par exemple, pas étudiée. Leur modèle suppose l’équilibre thermique entre les phases
gazeuse et solide et prend en compte le transfert thermique dans les parois latérales SiC.
Le transfert dans la partie vide de la cavité est modélisé à l’aide par un modèle de ra-
diosité à 3 équations couplées à la paroi latérale SiC. Ce modèle est validé en termes de
températures en haut et bas de la cavité, ainsi qu’en termes de vitesse de réduction du
lit.

Gordillo et Belghit [71] ont également proposé un modèle pour le même réacteur
avec prise en compte des échanges de chaleur et de masse entre la phase gazeuse et so-
lide. Le transfert de chaleur à travers les parois latérales n’est pas pris en compte et le
rayonnement dans la cavité vide est modélisé à l’aide d’un modèle de radiosité à deux
équations postulant des plaques infinies. De plus, le réacteur est considéré adiabatique.
Le gaz et le solide sont préchauffés à 473K à l’aide d’un gaz inerte. La pyrolyse n’est pas
prise en compte, il est considéré qu’elle a lieu durant la phase de préchauffage du solide.
La cinétique utilisée est celle de Wang et Kinoshita [67] avec la variation exponentielle
introduite par Babu et Sheth [47]. Le modèle suppose qu’un régime stationnaire est
atteint dans le lit et ne prend pas en compte la réduction dynamique du lit. La compa-
raison des simulations du modèle avec des données expérimentales est faite en termes de
température sur la géométrie de Jayah et al. [72]. Compte tenu du réacteur modélisé, une
comparaison avec les données extraites de la publication Piatkowski et al. [40] aurait
été intéressante. Il faut noter que ce modèle présente les bonnes tendances.

8.2.2 Contribution de ce modèle
Nous pouvons énumérer quelques spécificités de notre modèle vis a vis des deux autres

modélisations du gazéifieur solaire de Piatkowski et Steinfeld [22] :

1. Les trois phases, gaz, solide, parois et leurs échanges sont modélisés.
2. Les coefficients de transfert thermique dans le réacteur on été établis sur la base

d’une large comparaison entre les modèles de la littérature et les données expéri-
mentales.

3. L’évolution de la vitesse du gaz en fonction de la température et de la production
de matière est prise en compte.
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4. Une résolution détaillée du rayonnement dans la cavité vide avec calcul dynamique
des facteurs de forme et du rayonnement en fonction de l’évolution de la température
et de l’évolution de la hauteur du lit est établie.

5. La validation des compositions de sortie et de la hauteur du lit en régime dynamique
est réalisée.

6. Des propositions de pistes pour améliorer la modélisation des cinétiques de réactions
dans ce type de réacteur sont faites.

8.3 Validations

Pour cette simulation la température d’entrée de la vapeur est de 400K, le flux de
gaz est de 0,28mol s−1. Les coupures d’injection de vapeur, que nous pouvons trouver sur
la figure 6.2, n’ont pas pu être simulées. La coupure de l’injection de vapeur, dans nos
simulations, ne permet pas d’obtenir, en l’état actuel du code, une solution convergée. La
température de la plaque émettrice considérée est issue de mesures expérimentales.

8.3.1 Hauteur du lit

La variation de la hauteur du lit dans la cavité modifie considérablement les modes de
transfert thermique dans le réacteur. Une validation de la hauteur du lit dans le réacteur
est donc importante. Sur la figure 8.1, on peut voir que les hauteurs simulées et mesurées
dans l’expérience sont très proches puisque l’écart maximal est de l’ordre de 0,5 cm. Ceci
valide donc notre modélisation de la réduction du lit au cours de la réaction.

8.3.2 Compositions

L’évolution de la composition du gaz en sortie du réacteur simulée et mesurée est
présentée sur la figure 8.2. On peut voir que pour les 50 premières minutes les écarts
entre simulation et expérience sont acceptables. Après ce laps de temps, les écarts entre
la simulation et l’expérience augmentent progressivement et la composition de sortie de
notre modèle n’est plus satisfaisante. Dans la section 8.3.4, nous discuterons des raisons
pouvant expliquer cet écart.
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Figure 8.1 – Comparaisons de la hauteur du lit mesurée (exp) et simulée (sim).
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Figure 8.2 – Comparaisons des compositions en sortie du réacteur mesurées (exp) et simu-
lées (sim). Les zones en gris représentent les zones où le flux de vapeur est interrompu dans
l’expérience. Cette interruption n’est pas simulée.

8.3.3 Températures
La comparaison entre les températures mesurées et simulées dans le réacteur est pré-

sentée dans la figure 8.3. On peut voir que l’évolution de la température en haut de la
phase SiC est en bonne adéquation avec les mesures expérimentales. La température de
la partie basse de la plaque de SiC semble surévalué, notamment durant les 80 premières
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Figure 8.3 – Comparaisons des températures mesurées (exp) et simulées (sim). B pour bas, H
pour haut, M pour milieu

minutes. Au-delà, elle est proche des valeurs expérimentales. Malgré nos nombreuses ap-
proches numériques 4, nous n’avons pas été en mesure de justifier l’écart entre la mesure
et la simulation pour la température basse de SiC durant les 80 premières minutes de
simulation.

8.3.4 Discussions de la validation
Comme nous pouvons le voir sur les trois figures 8.1, 8.2 et 8.3 notre modèle a les

bonnes tendances. Deux points concernant les validations en composition, figure 8.2, mé-
ritent d’être discutés. Tout d’abord, il est intéressant de remarquer que la composition
de sortie du réacteur est très bien modélisée lorsque la vitesse de chauffage du lit est de
l’ordre de 20Kmin−1, comme nous pouvons le voir sur la figure 8.3. En revanche lorsque
la vitesse de chauffage se réduit à 1,3Kmin−1 notre modélisation de composition de sortie
s’éloigne progressivement des mesures expérimentales. Ceci s’explique relativement bien,
car comme nous l’avons signalé dans la section 6.3.1, la mesure de cinétique a été faite
avec une température de 20Kmin−1. Dans la section 2.4.1, nous avons aussi discuté le
fait que les conditions de pyrolyse peuvent modifier la structure de la matrice carbone et
sa réactivité. À partir de ces deux observations, nous pouvons proposer une explication
sur l’écart entre la mesure de composition de sortie et la simulation. Lorsque l’on s’écarte
des conditions de la prise de mesure thermogravimétrique, la réactivité du charbon est
modifiée et provoque les écarts entre la prise de mesure et le modèle. Une autre explica-
tion toujours rattachée à la réactivité du charbon peut aussi être proposée. Nous avons
vu dans la section 2.4.3 que la concentration de suie pouvait également influencer la ré-
activité du char. Nous pouvons donc supposer qu’au fur et à mesure que le charbon est

4. Augmentions des pertes extérieures, variation des capacités et des conductivités thermiques mise
en place du rayonnement détaillé pour la partie vide de la cavité, augmentation du débit de fluide, etc.
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consommé la concentration de cendres dans le réacteur augmente. Cette augmentation
de concentration, que l’on ne retrouve pas dans les mêmes proportions lors de la mesure
thermogravimétrique, n’est donc pas prise en compte dans la cinétique. Ceci pourrait éga-
lement expliquer les écarts de composition entre les mesures et les simulations pour des
durées supérieures à 40min. En effet, comme nous pouvons le voir sur la figure 8.1, le lit
n’est consommé de manière mesurable qu’au-delà de ce temps.

8.4 Profils dans le réacteur
Dans la section suivante, nous présentons et discutons l’évolution des différents profils

dans le réacteur. Afin de mieux situer leurs localisations, les deux longueurs de profils
associés à un schéma de la chambre de combustion sont représentées sur la figure 8.6.

8.4.1 Température
Les figures 8.4a et 8.4b présentent l’évolution des profils de température dans la

chambre de réaction. On observe que les températures du gaz et du lit poreux s’équi-
librent quasiment instantanément. On observe également que la température du solide
sous l’injecteur de vapeur est plus chaude que la température du solide au niveau du
point d’injection. Cela implique un transfert parallèle avec la phase SiC et montre l’im-
portance de cette contribution dans le transfert thermique. Pour la phase SiC que l’on
retrouve dans la figure 8.4b, on observe un écart important, compris entre 150K et 300K,
entre le haut et le bas de la chambre de réaction. On peut aussi noter que la localisation
de l’inflexion en température est directement reliée à la localisation de la limite de hauteur
du lit.

8.4.2 Compositions
La figure 8.4c représente l’évolution du flux molaire de H2 dans la chambre de réaction.

L’évolution de ce flux est reliée à l’évolution de la source molaire de génération/destruction
que l’on retrouve dans la figure 8.4d.

On peut observer que le flux de H2 augmente jusqu’à la 3734 s. Durant cette première
phase et malgré la réduction progressive du lit jusqu’à 1,5 cm, le flux augmente grâce à
la montée en température de la phase solide. Ceci implique une augmentation du terme
source et compense la réduction du lit. Au delà, le terme source continue de voir sa valeur
moyenne augmentée jusqu’à 5601 s, mais le lit est maintenant trop petit pour que le flux
de H2 augmente, ce qui conduit à une lente diminution du flux.

8.4.3 Vitesse du gaz
En appliquant la conservation de la masse pour un gaz parfait, on peut montrer que

la vitesse du gaz est fixée par l’équation suivante :

Ugaz =
∑N
i Fi ·Ru · Tg
P · A

(8.1)

La vitesse du gaz est impliquée dans la plupart des corrélations pour le calcul des
nombres addimentionnés contrôlant les coefficients de transfert dans le réacteur. Comme
on peut le voir dans l’équation (8.1) la vitesse du gaz dépend de trois paramètres qui
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Figure 8.4 – Profils dans la chambre de réaction. Le numéro associé à chaque profil est le temps
en seconde. La distance indique la hauteur par rapport au bas du réacteur.
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(c) terme source pour le transfert thermique entre
le solide et SiC
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(d) terme source pour le transfert thermique entre
la phase solide et la phase gazeuse
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(e) source par rayonnement sur la paroi latérale
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Figure 8.5 – Profils dans la chambre de réaction. Le numéro associé à chaque profil est le temps
en seconde. La distance indique la hauteur par rapport au bas du réacteur.
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évoluent dans notre modélisation : la pression P , la température du gaz Tg et l’évolution
du flux molaire total dans le réacteur ∑N

i Fi.
Sur la figure 8.5a on remarque que, durant la simulation, la vitesse superficielle du gaz

varie de l’ordre de 1 à 5 entre l’entrée et la sortie du réacteur.

8.4.4 Conductivité thermique
Comme nous l’avons vu dans la section 4.4 la conductivité thermique du lit poreux

dépend de deux facteurs : le rayonnement et la conduction. L’évolution de la conductivité
thermique du lit poreux durant la réaction est principalement due à l’augmentation de la
conduction thermique par rayonnement. On peut noter qu’elle ne dépasse pas 1Wm−1K−1

alors que pour les parois latérales, elle est de 25Wm−1K−1. Ceci explique le comportement
que nous rencontrerons dans la partie suivante.

8.4.5 Transfert thermique entre les phases
Dans notre code, les termes sources, qui ont été présentés dans la section 6.5, gou-

vernent les différentes équations de conservations. Pour calculer ces termes, nous calculons
la puissance perdue sur chaque volume de contrôle, que nous divisons par le volume du
volume de contrôle. Les m3 associés au terme source sont donc des m3 de volume de
contrôle. On retrouve :

• Le terme source de transfert entre la phase solide et la phase SiC 5 :

Ss to sic = RSsic/Sreachs−sic (Tsolid − Tsic) (8.2)

• Le terme source de transfert entre la phase solide et la phase gazeuse 6 :

Ss to g = Ra/vhg−s (Tsolid − Tgaz) (8.3)

En analysant le comportement de ces termes, nous pouvons voir leurs impacts sur
l’évolution du transfert entre les phases.

Comme nous l’avons vue dans la section 8.4.1, la phase gazeuse et solide s’équilibre
quasiment instantanément. On retrouve cela dans l’analyse de la source entre ces deux
phases, voir la figure 8.5d, avec un transfert de l’ordre de 2,2 · 107Wm−3 lors de la mise
en contact. Le transfert est ensuite négligeable jusqu’au dernier cm du lit ou il augmente
progressivement jusqu’à environ 0,4 · 107Wm−3.

Le transfert entre la phase solide et la phase SiC montre qu’en bas du réacteur la
phase SiC transfère de l’énergie à la phase solide, cette énergie servant à chauffer le gaz.
Sur les 0,5 cm supérieurs du lit, c’est la phase solide qui transfère de l’énergie à la phase
SiC.

Finalement, la figure 8.6 schématise l’ensemble de ces observations.

8.4.6 Rayonnement dans la partie vide de la chambre de réac-
tion

La figure 8.8 nous montre l’évolution du rayonnement dans la partie vide de la chambre
de réaction au cours du temps.

5. figure 8.5c
6. figure 8.5d
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Figure 8.6 – Schématisation des transferts de chaleur entre les phases dans la chambre de
réaction. À droite on retrouve les figures 8.5c et 8.5e qui montrent le terme source entre le solide
et SiC et le terme source par rayonnement dans la partie vide de la chambre de réaction. Les
hauteurs sont en cm et les sources en W m−3.

On peut voir que le rayonnement suit bien le même comportement que la température
de la plaque émettrice avec une montée progressive du flux jusqu’à la 50e minute. Au
delà, il se stabilise autour de 1100W. La baisse du flux que l’on observe au-delà de la 100e
minute est associée à la variation de la surface SiC visible par le rayonnement au cours
du temps. Ceci est mis en évidence sur la figure 8.7.

On remarque que le flux se répartit de la manière suivante :
• 2/3 sur les parois latérales
• 1/3 sur la partie supérieure du lit
La figure 8.5e nous montre l’évolution de la source par rayonnement dans la paroi

latérale SiC. L’évolution est aussi représentée sur la figure 8.6. On observe que l’essentiel
de l’énergie est transmis dans les premiers cm avant la limite du lit.
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Figure 8.7 – Évolution du flux rayonné dans la partie vide de la chambre de réaction en fonction
de la hauteur du lit. Les températures des surfaces sont considérées à 1450K, 1400K, 1000K et
les émissivités 0,85, 0,85, 0,94, pour la plaque émettrice, les parois latérales et la température
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8.5 Consommation de l’énergie dans le réacteur
La figure 8.10 présente l’évolution des flux d’énergie dans le réacteur au cours du

temps.
Durant les 15 premières minutes, l’essentiel de l’énergie est utilisé pour faire monter en

température les parois du réacteur. L’énergie n’est réellement mise à profit par la réaction
qu’à partir de 30min. Après 50min, la montée en température du réacteur s’arrête. L’es-
sentiel de l’énergie est alors perdu par les parois du réacteur, consommé pour faire monter
le gaz en température et maintenir la réaction. À partir de la 100e minute, on constate
que le flux présent dans le réacteur est supérieur à celui fourni par le rayonnement. Nous
attribuons cet écart à la méthode utilisée pour modéliser la réduction du lit 7.

La figure 8.11 montre la répartition des énergies dans le réacteur pour les 140min
premières minute. L’essentiel de l’énergie est consommé par trois contributions :
• L’énergie utilisée par la réaction endothermique pour produire le gaz de synthèse.
• L’énergie emportée sous forme de chaleur par le gaz de synthèse.
• Les pertes vers l’environnement extérieur à travers les parois du réacteur.
Les deux dernières contributions peuvent effectivement être considérées comme de

l’énergie perdue. Pour diminuer la part de ces contributions, différentes solutions peuvent
être envisagées. Pour l’énergie emportée sous forme de chaleur par le gaz de synthèse, la
mise en place d’un échangeur pour préchauffer le gaz d’entrée semble être la solution la plus
simple et la plus adaptée. Pour les pertes vers l’environnement à travers les parois deux
solutions peuvent être envisagées. Augmenter la résistance due à l’isolation, en changeant
ou en augmentant l’épaisseur de l’isolant. Augmenter la taille du réacteur, de manière
à ce que le rapport surface volume diminue, les pertes thermiques étant rattachées à la
surface d’échange.

7. Voir figure 8.9. Pour valider cette proposition, il faudrait relancer une simulation avec un maillage
plus fin pour le lit et vérifier que l’écart par rapport à la simulation présentée ici diminue.
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Figure 8.9 – Schéma du maillage et de la mise en place du masque pour le lit compact
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Figure 8.10 – Flux consommé dans la chambre de réaction au cours du temps. Rayonnement :
le flux rayonné par la plaque émettrice. Perte ext : les pertes sur les parois du réacteur. gaz
ext : l’énergie emportée par le gaz sous forme de chaleur. réaction : l’énergie consommée par les
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Figure 8.11 – Energie consommée dans la chambre de réaction durant 140min. perte ext :
les pertes sur les parois du réacteur. gaz ext : l’énergie emportée par le gaz sous forme de
chaleur. réaction : l’énergie consommée par les réactions chimiques. SiC : l’énergie nécessaire
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8.6 Conclusion
Dans ce chapitre, nous avons tout d’abord mis en contexte ce travail vis-à-vis de

la littérature. Nous avons ensuite comparé les résultats de nos simulations aux données
expérimentales de Piatkowski et al. [40]. La hauteur du lit est très proche des mesures.
Les compositions sont aussi proches des mesures pour les 60 premières minutes. Au-delà,
notre modèle s’écarte des données expérimentales. Nous attribuons ces écarts à la variation
de la réactivité du charbon, pour lequel nous avons identifié deux paramètres d’influence
possible :
• La vitesse de chauffage
• La concentration en cendre

Nous avons également comparé les températures de la partie haute et de la partie basse
réacteur. Si les températures de la partie haute sont proches de celles mesurées, celle de
la partie basse est éloignée durant les premiers instants de la simulation, mais est de plus
en plus proche à partir de la 80e minute. Nous avons ensuite :
• présenté les profils dans le réacteur
• discuté des modes de transfert thermique dans le réacteur
• présenté la répartition dynamique des flux dans le réacteur
Dans le chapitre suivant, nous reprenons le modèle pour effectuer deux études com-

paratives. L’une avec un réacteur en équilibre thermodynamique local, et l’autre avec un
échangeur de chaleur.
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Chapitre 9

Deux études spécifiques montrant les
possibilités offertes par le modèle

Dans des conditions normales, le
chercheur n’est pas un inventeur,
mais résout des puzzles. Et les
puzzles sur lesquelles il concentre son
attention sont ceux qui peuvent être
posés et résolus selon la tradition
scientifique existante.

Thomas Kuhn

9.1 Introduction
Dans ce chapitre, notre modèle de réacteur est utilisé pour réaliser deux études spéci-

fiques :
• Premièrement, nous introduisons un calcul à l’équilibre thermodynamique local 1.

Lorsque les cinétiques de réaction ne sont pas disponibles, ou lorsque l’on estime que
l’équilibre est atteint très rapidement, la modélisation des réactions chimiques ayant
lieu dans le réacteur peut se faire à l’aide d’une approche à l’équilibre thermodyna-
mique. Le calcul de l’équilibre thermodynamique a été introduit dans la section 3.2.
Cette approche est en général utilisée autour d’un modèle 0D où la composition
de sortie du gaz dépend de la température moyenne dans le réacteur. Nous nous
proposons d’évaluer une modélisation de l’équilibre thermodynamique en tout point
du réacteur et en régime dynamique. Cette approche peut-être vue comme résultant
de la mise en série de micro réacteurs 2 où la composition de sortie de chaque réac-
teur est à l’équilibre thermodynamique en fonction de la composition d’entrée, de
la pression et de la température. En d’autres termes, la composition à l’équilibre est
atteinte en tout point et à tout instant dans le réacteur. Nous comparons ensuite
cette simulation aux résultats du chapitre 8.
• Dans la section 8.5 nous avons vu qu’une part importante de l’énergie était utilisée

pour faire monter en température le gaz. Nous nous proposons d’étudier l’impact de
la mise en place d’un échangeur air-air pour le préchauffage du gaz d’entrée, grâce au

1. L’équilibre thermodynamique est atteint en tout point du réacteur.
2. figure 7.3
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gaz de sortie. Nous regarderons comment l’énergie est redistribuée dynamiquement
dans le réacteur en fonction de l’efficacité de l’échangeur mis en place, et comment
optimiser l’énergie récupérée par l’échangeur.

Ces études sont intéressantes, car elles soulignent le réel potentiel de notre modèle
pour l’analyse des cinétiques ou la mise en place de systèmes couplés. Ces deux études
sont par ailleurs originales et n’ont pas, à notre connaissance, fait l’objet de publication
pour ce type de réacteur.

9.2 Comparaison avec l’équilibre local thermodyna-
mique

Dans cette section, nous allons tout d’abord présenter le terme source que nous avons
construit pour ce calcul. Nous discuterons ensuite des différences avec le modèle tenant
compte des cinétiques dont les résultats ont été présentés dans le chapitre 8.

9.2.1 Construction du terme source
Compte tenu du fait que la cinétique de réaction est modélisée à l’aide d’une équation

stœchiométrique simplifiée 3 nous faisons ici le même choix pour le calcul de l’équilibre
thermodynamique local. Le système réactionnel est simplifié à la réaction suivante :

C(s) + H2O 
 CO + H2 (9.1)

Les détails du calcul de l’équilibre pour cette réaction sont présentés dans la sec-
tion 3.2.2. La résolution du système pour chaque maille, combiné aux nombreuses ité-
rations dues aux sous-relaxations importantes, ne permet pas d’intégrer directement le
système.

Pour faire cette simulation dans un temps acceptable, nous avons donc choisi de faire
le calcul à l’équilibre pour une plage de température dans le réacteur, puis d’interpoler
linéairement le résultat 4. Le flux à l’équilibre pour les températures entre 250K–1600K
et un flux de H2O en entrée de 0mol s−1–4,7 · 10−3mol s−1 est présenté sur la figure 9.1.
Le terme source injecte l’écart entre le flux entrant et l’équilibre thermodynamique divisé
par le volume du volume de contrôle. En sortie du volume de contrôle, le flux est donc à
l’équilibre thermodynamique. Finalement, le terme source est calculé à l’aide de la relation
suivante :

S équi
mol =

F entrée
H2O − F équi

H2O
Areac∆z

(9.2)

9.2.2 Résultats des simulations
Nous allons tout d’abord comparer les résultats des simulations aux données expé-

rimentales. Par la suite, nous étudierons les profils des variables qui influencent des dé-

3. équation (6.1)
4. Dans le cas où l’on souhaiterait modéliser un terme source avec de nombreuses réactions et espèces,

la construction d’une banque d’interpolation des résultats n’est pas le meilleur choix en raison du grand
nombre de combinaison possible. La mise en place d’une approche avec réseau de neurones [8] sur le
modèle thermodynamique semble plus adaptée et devrait permettre des simulations avec un temps de
calcul acceptable. La librairie de "Deep Learning" Mocha [73] permet ces applications.
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Figure 9.1 – Flux molaire de H2O à l’équilibre en fonction du flux molaire de H2O en entrée
et de la température.

viances vis à vis de l’étude précédente. Ceci nous permettra d’expliquer les écarts avec la
modélisation tenant compte de la cinétique, que nous avons vus précédemment 5.

Données utilisées pour la validation

Regardons l’évolution des compositions en sortie du réacteur au cours du temps, pré-
senté sur la figure 9.2. La figure représentant cette évolution sur le modèle précédent est
la figure 8.2. Avec notre modèle à l’équilibre thermodynamique local, la production du
gaz de synthèse démarre plus tôt 6 et elle est rapidement plus importante 7 par rapport au
modèle cinétique. Cette observation n’est pas surprenante, puisque en effet la cinétique
de réaction limite la vitesse à laquelle une réaction atteint l’équilibre. Autour de la 40e
minute la production de H2 se stabilise à 0,28molmin−1. Cela est dû au fait que tout le
gaz réactif H2O a été consommé dans le réacteur. Dans les conditions opératoires de notre
modèle cet état se maintient jusqu’à consommation complète du lit solide.

A l’aide de la figure 9.3 8, regardons maintenant l’évolution de la hauteur du lit au
cours du temps. La production de gaz étant plus importante, cela conduit inévitablement
à une consommation du lit plus rapide : 5 · 10−2 cmmin−1 et 7,5 · 10−2 cmmin−1 pour les
modèles cinétiques et à l’équilibre thermodynamique respectivement.

Concertant les températures, on peut remarquer sur la figure 9.4, que la température
du lit est en moyenne plus importante que celle dans la précédente simulation 9. La tem-
pérature en haut du lit est elle notablement plus haute 10 par rapport à celle du calcul
précédent. Nous verrons durant l’étude des profils l’origine de ces différences.

5. chapitre 8
6. 20e et 30e minute pour l’équilibre et pour la cinétique respectivement
7. 1,75molmin−2 et 1molmin−2 pour l’équilibre et pour la cinétique respectivement
8. La figure équivalente pour le modèle cinétique est la figure 8.1
9. figure 8.3

10. ∆T ' 100 K
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Profils dans le réacteur

Nous allons tout d’abord regarder l’évolution du terme source. Ce terme est le seul
élément que nous avons modifié par rapport au modèle cinétique. Ce sont donc les varia-
tions du terme source vis-à-vis du modèle cinétique qui provoquent les variations globales
du modèle à l’équilibre. Les figures 9.5d et 9.5f nous montre l’évolution du terme source
molaire dans le lit poreux au cours du temps 11. En comparant les figures 8.4d et 9.5d
on remarque deux éléments importants. Tout d’abord les amplitudes maximales pour un
pas de temps donné sur le modèle à l’équilibre sont bien supérieures à celles du modèle
cinétique. L’amplitude maximale sur le modèle cinétique ne dépasse jamais 15mol s−1m−3

alors que sur le modèle à l’équilibre cette valeur est systématiquement dépassée, avec des
maximums compris entre 30mol s−1m−3 et 60mol s−1m−3, sauf au tout début de la simu-
lation où les températures sont trop basses pour activer le terme source. Ensuite, il est
intéressant de remarquer la localisation de ce terme source. Au début de la simulation,
l’essentiel de la production de gaz se situe en sortie du réacteur. C’est le comportement
que nous pouvons observer sur le modèle cinétique. Puis au cours du temps, la production
se déplace vers le point d’injection du gaz réactif. Le comportement du terme source est
directement relié à l’équilibre thermodynamique et à l’évolution de la température dans
le réacteur. La figure 9.6 nous montre l’évolution de la fraction molaire de H2, χH2O, en
fonction de la température à l’équilibre thermodynamique. Sur cette figure on constate
qu’à partir de 600K la réaction s’enclenche. En reliant la figure 9.6 à l’évolution du profil
de température dans le réacteur, que l’on trouve sur la figure 9.5a, nous pouvons expliquer
ce comportement. Il faut remarquer que la température est toujours plus élevée en haut
du réacteur. Ensuite, on remarque que la température au début 12 de la simulation ne

11. Le profil du terme source pour le modèle cinétique est présenté sur la figure 8.4d
12. profil à 1556 s
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(a) Température des phases gazeuse (pointillé) et
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(b) Température dans la paroi latérale SiC
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(c) Flux molaire d’ H2 et CO

0 1 2 3 4 5 6 7 8
Distance (cm)

0

20

40

60

80

S m
ol

(m
ol

/s
/m

3)

23
34

15
56

(d) Source de génération molaire de H2 et CO
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Figure 9.5 – Profils dans la chambre de réaction. Le numéro associé à chaque profil est le temps
en seconde. La distance indique la hauteur par rapport au bas du réacteur.
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Figure 9.6 – Evolution des fractions molaires à l’équilibre en fonction de la température

dépasse 600K que dans la partie haute du réacteur. Dans ce cas de figure, le comporte-
ment est très proche de celui que nous avons observé pour le modèle avec cinétique. Pour
le profil à 2334 s la température moyenne se situe autour de 800K, température pour
laquelle la production de H2 reste modeste, comme nous pouvons le voir sur la figure 9.6.
Le comportement reste donc le même que pour le profil précèdent. Pour les autres profils,
la température devient tellement importante, que tout le gaz réactif H2O est consommé
avant d’atteindre le haut du réacteur, comme nous pouvons le voir sur les figures 9.5c
et 9.5e. Plus le temps s’écoule, plus le lit se réduit et plus les températures dans le réac-
teur deviennent importantes. Ceci conduit alors à une consommation de tout le gaz réactif
au voisinage immédiat du point d’injection.

Cette consommation du gaz au niveau du point d’injection provoque un autre phé-
nomène. L’augmentation du gradient de température entre le haut et le bas du réacteur.
En effet, l’essentiel de l’énergie consommée par la réaction se situant en bas du réacteur,
cela provoque une baisse de la température à ce niveau, alors que dans le modèle ciné-
tique, l’essentiel de la consommation se situé en haut du réacteur, ce qui avait tendance
à homogénéiser la température dans le réacteur.

Enfin concernant les températures de la paroi latérale, que l’on peut trouver sur fi-
gure 9.5b, on remarque qu’elles sont peu influencées par la modification du terme source,
puisqu’elles sont très proches de celle simulée pour le modèle cinétique, que l’on retrouve
sur la figure 8.5c.

9.2.3 Conclusion

Compte tenu des observations précédentes, ce type de modélisation pour notre gazei-
fieur doit être exploité avec une grande précaution. On note notamment que les composi-
tions de sortie et la vitesse de réduction du lit sont surévaluées. De plus la localisation de
la réaction, quand les températures dépassent 800K dans une grande partie du réacteur,
et assez éloignée de celle observée pour le modèle cinétique. Il peut être intéressant de re-
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prendre cette étude en incluant la diffusion dans la couche limite 13. Sa mise en place doit
réduire l’amplitude du terme source et donc réduire les écarts entre le modèle à l’équilibre
et le modèle cinétique que nous avons observé. Une autre modification, que l’on trouve
avec certains modèles thermodynamiques[74, 75], peut être mise en place pour améliorer
les résultats. Elle est moins généralisable que la précédente et consiste en une modifica-
tion des valeurs des constantes d’équilibre pour mieux représenter une expérience. Cette
approche est semblable à celle du CRF [47, 69] qui s’appliquait aux vitesses de réaction.
La détermination des valeurs peut s’effectuer à l’aide d’optimisation sur les données de
sortie si l’on exploite les données expérimentales, ou sur les profils des simulations avec
notre modèle cinétique.

9.3 Impact de la mise en place d’un échangeur pour
le préchauffage du gaz d’entrée

Comme nous pouvons le voir sur la figure 8.4a, la température du gaz de sortie est su-
périeure à 1000K durant 80% du temps de simulation. Ce gaz est en général refroidi pour
être traité [9]. Si un système de récupération de chaleur n’est pas installé, cette énergie
est perdue. Pour recycler cette énergie, nous nous proposons d’utiliser un échangeur air-
air qui permettra de préchauffer le gaz d’entrée injectée dans le réacteur. Nous étudions
notamment l’impact de l’efficacité de cet échangeur air-air. À titre indicatif, Al-attab
et Zainal [76] ont également dans un autre contexte étudié un échangeur air-air haute
température très simple adapté à un brûleur de biomasse dont l’efficacité εeff était de
62,5%.

Notre échangeur est modélisé de manière très simple à l’aide des équations 9.3, 9.4 et
9.5

On calcule le flux énergétique par degré de chaque fluide et l’on sélectionne le flux
limitant.

Cmin = min {F1Cp,1, F2Cp,2} (9.3)

On obtient ainsi le flux échangé maximum en faisant le produit Cmin par l’écart en
température entre les fluides :

Q̇max = Cmin |T1 − T2| (9.4)

Pour obtenir le flux échangé, on pondère cette efficacité :

Q̇ = εeffQ̇max (9.5)

Les températures de sorties des deux fluides en fonction de la température des fluides
en entrée sont calculées comme il suit :

• Si T1,entrée > T2,entrée :

T1,sortie = T1,entrée −
Q̇

F1Cp,1
(9.6)

T2,sortie = T2,entrée + Q̇

F2Cp,2
(9.7)

13. Nous avons discuté du régime de diffusion dans la section 3.3.3. Ce régime est illustré à travers les
étapes 1 et 7 sur la figure 3.4
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Figure 9.7 – Température du gaz d’entrée en fonction de la température du gaz de sortie pour
différentes efficacités d’échangeur. Le flux molaire de sortie est le double du flux molaire en
entrée. La capacité thermique est considérée comme constante à 34 kJmol−1K−1

• Si T1,entrée < T2,entrée :

T1,sortie = T1,entrée + Q̇

F1Cp,1
(9.8)

T2,sortie = T2,entrée −
Q̇

F2Cp,2
(9.9)

Une fois que le calcul a convergé pour un pas de temps, on effectue le calcul présenté
ci-dessus puis on impose la condition aux limites pour la température du gaz à l’entrée
du réacteur pour le pas de temps suivant. La figure 9.7 présente les températures du gaz
d’entrée dans le réacteur en fonction des températures de sortie du gaz et de l’efficacité
de l’échangeur.

9.3.1 Résultats des simulations
La figure 9.8 présente quelques profils simulés avec un échangeur ayant une efficacité de

90%. Sur la figure 9.8a on observe que la température de la phase solide est globalement
plus importante, surtout en bas du réacteur où le gaz préchauffé est injecté. Pour le dernier
pas de temps, l’écart en bas du réacteur pour la phase solide est de l’ordre de 100K. La
figure 9.8b nous montre le terme source entre la phase solide et la phase gazeuse. On
observe que le gaz chaud, transfère sa chaleur à la phase solide au niveau de la mise
en contact. Pour la partie haute du réacteur, on observe que c’est le solide, chauffé par
le rayonnement de la plaque émettrice qui transfère de la chaleur au gaz, comme on
l’observait déjà lors de la validation du modèle.

Les graphiques de la figure 9.11 nous montrent que la dynamique des transferts dans
le réacteur est très semblable au cas de référence, en revanche les amplitudes varient.
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Figure 9.8 – Profils dans la chambre de réaction avec une efficacité de 90% pour l’échangeur.
Le numéro associé à chaque profil est le temps en seconde. La distance indique la hauteur par
rapport au bas du réacteur.

Comme nous pouvons le voir sur la figure 9.9, la température plus élevée durant la
simulation conduit à une production plus importante de H2. Avec un échangeur d’une
efficacité de 90% l’écart maximum est de 14% par rapport au cas de référence. Comme
nous pouvons le voir sur la figure 9.10 la production plus importante de H2 conduit à
une réduction plus rapide du lit. Avec un échangeur d’une efficacité de 90% l’écart est de
0,7 cm par rapport au cas de référence après 140min.

Les figures 9.12 et 9.13 nous montre la consommation énergétique durant 140min de
chaque partie du réacteur en fonction de l’efficacité de l’échangeur. On peut noter une
très faible évolution de l’énergie pour la montée en température des phases SiC et du lit
poreux en fonction de l’efficacité de l’échangeur. Les pertes vers l’extérieur évoluent, elles
aussi, très peu. On observe également une évolution pratiquement linéaire entre l’efficacité
de l’échangeur et l’évolution de l’énergie gagnée par la réaction. Il faut noter que le fait
que cette contribution ne tende pas vers zéro est due au fait que le débit molaire de gaz
en sortie soit le double du débit d’entrée. Les capacités thermiques entre ces deux gaz
étant relativement proches, on ne récupère que la moitié de l’énergie emportée par le gaz
de sortie. On peut donc conclure que dans cette configuration l’ajout d’un gaz inerte au
gaz d’entrée, permettrait de diminuer l’écart de débit entre l’entrée et la sortie et donc
d’augmenter la récupération de chaleur.

154



CHAPITRE 9. DEUX ÉTUDES SPÉCIFIQUES MONTRANT LES POSSIBILITÉS
OFFERTES PAR LE MODÈLE

0 20 40 60 80 100 120 140 160
temps (min)

0.00

0.05

0.10

0.15

0.20

0.25

0.30
F H

2
(m

ol
/m

in
)

0%
50%
90%

Figure 9.9 – Evolution du flux de sortie de H2 au cours du temps en fonction de l’efficacité de
l’échangeur
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Figure 9.10 – Evolution de la hauteur du lit au cours du temps en fonction de l’efficacité de
l’échangeur
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Figure 9.11 – Flux consommé dans la chambre de réaction au cours du temps. perte ext :
les pertes sur les parois du réacteur. gaz ext : l’énergie emportée par le gaz sous forme de
chaleur. réaction : l’énergie consommée par les réactions chimiques. SiC : l’énergie nécessaire
pour faire monter la phase SiC en température. lit : l’énergie nécessaire pour faire monter le lit
en température.
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Figure 9.12 – Comparaison de l’énergie consommée dans la chambre de réaction durant 140min.
On retrouve le cas de référence avec 0%, ainsi que les deux extrêmes pour l’efficacité de l’échan-
geur dans notre étude. perte ext : les pertes sur les parois du réacteur. gaz ext : l’énergie emportée
par le gaz sous forme de chaleur. réaction : l’énergie consommée par les réactions chimiques. SiC :
l’énergie nécessaire pour faire monter la phase SiC en température. lit : l’énergie nécessaire pour
faire monter le lit en température
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Figure 9.13 – Énergie consommée dans la chambre de réaction durant 140min en fonction de
l’efficacité de l’échangeur. perte ext : les pertes sur les parois du réacteur. gaz ext : l’énergie
emportée par le gaz sous forme de chaleur. réaction : l’énergie consommée par les réactions
chimiques. SiC : l’énergie nécessaire pour faire monter la phase SiC en température. lit : l’énergie
nécessaire pour faire monter le lit en température
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9.3.2 Conclusion
Dans cette étude, nous avons étudié l’impact de la mise en place d’un échangeur air-

air pour préchauffer le gaz d’entrée. Il en résulte que la dynamique des transferts dans
le réacteur est conservée, seule l’amplitude des pertes due au gaz de sortie est modifiée.
On peut aussi noter que dans cette configuration la mise en place d’un échangeur air-air
entre le gaz de sortie et le gaz d’entrée permet au maximum de récupérer 50% de l’énergie
contenue sous forme de chaleur dans le gaz de sortie. Pour dépasser cette limite, l’ajout
d’un gaz inerte en entrée est nécessaire. Enfin, on note que l’énergie récupérée par la
réaction évolue linéairement avec l’efficacité de l’échangeur, malgré la forte non-linéarité
de l’équation d’Arrhenius.

9.4 Conclusion
Dans ce chapitre nous avons mis à profit notre modèle de réacteur pour réaliser deux

études spécifiques. La première étude concerne la prise en compte de l’équilibre thermo-
dynamique local dans le réacteur en régime dynamique. Notre étude indique que cette
approche doit être utilisée avec précaution pour le type de configuration que nous avons
modélisé. La prise en compte de la diffusion dans la couche limite doit permettre de se
rapprocher des résultats obtenus avec le modèle cinétique et offrir une meilleure approxi-
mation lorsque les données associées à cette dernière ne sont pas disponibles. Cette étude
montre aussi les possibilités d’étude générique des cinétiques de réaction possible avec
notre modèle 14. La deuxième présente la mise en place d’un échangeur de chaleur air-air
pour le préchauffage du gaz d’entrée. Elle montre les possibilités de couplage avec des
systèmes de notre modèle. Cependant, si le nombre de systèmes couplés est important,
le couplage de notre modèle avec un langage adapté à cette problématique peut être in-
téressant. On peut notamment citer Modelica [77, 78] qui possède, tout comme Julia,
une interface C [79, 80]. Ce qui permettra un couplage efficient entre les deux codes,
tout en facilitant l’étude d’impact d’un grand nombre de systèmes disponibles dans les
bibliothèques standard de Modelica.

14. La mise en place de système réactif complexe homogène hétérogène est possible en construisant un
terme source avec l’annexe I.2.1.
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Chapitre 10

Modélisation d’un absorbeur cavité
pour le couplage
réacteur-concentrateur solaire

Ainsi le Soleil semble siéger sur son
trône royal, régnant sur sa
progéniture, les planètes qui tournent
autour de lui.

Nicolas Copernic

10.1 Introduction
Dans ce chapitre, nous présentons, tout d’abord, succinctement les types de collec-

teurs communément utilisés pour l’énergie solaire. Nous présenterons ensuite une variable
importante qu’est le facteur de concentration. Nous détaillerons alors la modélisation sim-
plifiée de la température du récepteur en fonction du facteur de concentration. Celle-ci
permet d’évaluer celui qui est le plus adapté pour nos applications.

Ensuite, nous modéliserons l’absorbeur utilisé sur le prototype de gazeifieur que nous
avons modélisé dans la chapitre 6. Cette étude doit permettre de modéliser plus en détail
l’impact des systèmes solaires sur le réacteur en fonction du collecteur utilisé. La modéli-
sation du collecteur permet l’évaluation optimale du facteur de concentration. Le couplage
avec la librairie PySolar [81], qui évalue le flux solaire et le système de coordonnées al-
tazimutales pour un ciel clair à tout endroit et à tout moment sur la terre, permet par
ailleurs une évaluation du potentiel de notre réacteur et des systèmes associés en fonction
d’une durée variable (journée, mois, année) et de sa localisation.

10.2 Présentation
Pour obtenir des températures élevées à partir du rayonnement solaire, l’utilisation

d’un concentrateur est nécessaire. Des températures élevées ne sont obtenues qu’en rédui-
sant la surface via laquelle les pertes de chaleur ont lieu 1 vis-à-vis de la surface captant le

1. surface captatrice
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rayonnement 2. Pour ce faire, on place généralement un dispositif optique entre la source
de radiation et la surface absorbante.

De nombreux concepts de concentrateur solaire peuvent être trouvés dans le livre de
Duffie et Beckman [82]. Un concentrateur peut être construit autour de récepteurs
plats ou de surfaces de révolution, utiliser la réfraction ou la réflexion, être continu ou
discret. Le récepteur peut être convexe, plat ou concave, couvert ou découvert. De nom-
breuses méthodes d’alignement sont possibles. Le facteur de concentration 3 peut varier
de plusieurs ordres de grandeur. Avec une telle diversité de concentrateur, il est difficile
de proposer une analyse générale applicable à tous les types de concentrateurs.

Les concentrateurs peuvent avoir des facteurs de concentration allant de valeurs in-
férieures à l’unité jusqu’à des valeurs de l’ordre de 105. L’augmentation du facteur de
concentration se traduit par une augmentation de la température de fonctionnement, mais
il nécessite aussi une augmentation drastique de la précision des instruments optiques mis
en place. De ce fait, le coût de l’énergie délivrée par un concentrateur est fonction de la
température à laquelle elle est délivrée. Pour les facteurs de concentrations les plus éle-
vées, correspondant aux systèmes optiques les plus performants, les concentrateurs sont
appelés fours solaires.

Regardons maintenant quelques types de collecteurs communément utilisés pour les
applications solaires.

10.3 Collecteurs
De nombreux types de concentrateurs sont utilisables pour augmenter le flux reçu

par le récepteur. Ils peuvent être du type réflecteur ou réfracteur. Ils peuvent être cy-
lindriques pour focaliser sur une ligne ou circulaires pour focaliser sur un point. Les
récepteurs peuvent être concaves, plats ou convexes. À titre d’exemple, six configurations
sont présentées dans la figure 10.1.

Les deux premiers sont composés de tubes d’évacuation associés à des absorbeurs
cylindriques avec réflecteurs arrière pour le flux direct qui passe entre les absorbeurs. Le
tout premier, utilise un réflecteur arrière diffus, pour le second des réflecteurs spéculaires
paraboliques sont utilisés. Pour la figure 10.1c, nous avons un récepteur plan associé à
des réflecteurs qui sont également plans. Les facteurs de concentration pour ce type de
réflecteur sont généralement faibles, avec des valeurs maximales inférieures à 4. Ce type de
collecteur peut être vu comme une collecteur plat avec un flux radiatif plus important. La
figure 10.1d nous montre un réflecteur de type parabolique. Ces réflecteurs peuvent avoir
une surface cylindrique ou une surface de révolution associée à des récepteurs tubulaires
ou hémisphériques, respectivement.

Le réflecteur parabolique continu peut être remplacé par un réflecteur de Fresnel ou
un équivalant. Ce type de réflecteur est composé d’un jeu de réflecteurs plat et mobile
comme nous pouvons le voir sur la figure 10.1e. Les facettes du réflecteur peuvent aussi
être montées et ajustées de manière individuelle comme on peut le voir sur la figure 10.1f.
Le champ d’héliostats de ce type, associés à un récepteur monté dans une tour, sont à la
base de la conception des centrales solaires.

Pour les concentrateurs présentés sur les figures 10.1c à 10.1f, un récepteur plat uni-
latéral peut être utilisé. Bien sûr d’autres formes de récepteur peuvent être utilisés, no-
tamment des récepteurs à surface convexe (cylindrique, hémisphérique) ou des récepteurs

2. miroir, lentille, etc.
3. voir section 10.4
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(a) absorbeur tubulaire avec ré-
flecteur diffus

(b) absorbeur tubulaire avec ré-
flecteur parabolique spéculaire

(c) récepteur plan avec réflec-
teurs plans

(d) concentrateur parabolique (e) réflecteur de Fresnel (f) héliostat avec centrale de ré-
ception

Figure 10.1 – Différents types de collecteurs (d’après Duffie et Beckman [82])
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cavités 4.
En général les concentrateurs avec un récepteur beaucoup plus petit que l’ouverture ne

sont efficaces que lorsque le rayonnement est bien focalisé. Il est de plus évident que l’angle
d’incidence du rayon sur le concentrateur est important. Ceci implique qu’un système
d’alignement avec le soleil doit être utilisé avec ce type de collecteur. Il existe de nombreux
mécanismes pour focaliser les collecteurs et ainsi avoir le rayon incident réfléchi sur le
récepteur. On notera que les mouvements nécessaires pour suivre le soleil dépendent du
type du système optique.

Les systèmes optiques linéaires (cylindriques) focaliseront les rayons solaires sur le ré-
cepteur à condition que le soleil soit dans le plan central du concentrateur. Ces collecteurs
peuvent tourner autour d’un seul axe de rotation qui peut être, nord-sud, est-ouest, ou
incliné et parallèle à l’axe de la terre. En fonction du mode d’orientation choisi, il peut y
avoir des variations significatives du flux reçu par le récepteur en fonction du temps.

Les réflecteurs avec des surfaces de révolution doivent en général être orientés pour
être alignés avec le soleil et doivent donc être capables de tourner autour de deux axes.
Ces axes peuvent être horizontaux, verticaux, ou, un des axes de rotation peut être in-
cliné de manière à être parallèle à l’axe de rotation de la Terre alors que les autres sont
perpendiculaires à cet axe.

Les systèmes utilisés pour l’orientation peuvent s’ajuster de manière continue ou quasi
continue, avec un déplacement des collecteurs qui vient compenser le mouvement du soleil.

Il faut noter que pour nos types d’applications, on utilise généralement une centrale
à tour [83]. Pour caractériser un collecteur solaire, on utilise, entre autres, le facteur de
concentration. Nous allons maintenant regarder sa définition et ses limites théoriques.

10.4 Facteur de concentration
La définition la plus classique du facteur de concentration, qui sera utilisée ici, est

un facteur de concentration surfacique, entre la surface de l’ouverture et la surface du
receveur.

Le facteur de concentration surfacique est défini de la manière suivante.

C = Aa
Ar

(10.1)

Ce ratio possède une limite maximale qui varie en fonction du type de concentrateur,
3D (circulaire) ou 2D (linéaire). Le développement du facteur de concentration qui va
suivre est basé sur la seconde loi de la thermodynamique appliquée aux échanges radiatifs
entre le soleil et le récepteur.

Considérons un concentrateur circulaire avec une surface d’ouverture Aa, une surface
de récepteur Ar voyant un soleil de rayon r à une distance R comme nous pouvons le voir
sur la figure 10.2. Le demi-angle formé avec le soleil est noté θs.

En considérant un concentrateur parfait, les radiations du soleil reçues par l’ouverture
sont égales à la fraction de rayonnement émis par le soleil et intercepté par l’ouverture.
Par souci de simplification le soleil est considéré comme un corps noir à la température
Ts :

4. Récepteur qui est utilisé sur le prototype de l’ETH et qui sera modélisé dans la section 10.6
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R

r
θs
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Figure 10.2 – Schéma du soleil à la température Ts à une distance R du concentrateur qui a pour
une surface d’ouverture Aa et Ar pour la surface du récepteur (d’après Duffie et Beckman
[82])

Qs→r = Aa
r2

R2σT
4
s (10.2)

Un récepteur parfait (corps noir) rayonne une énergie égale à ArT 4
r , et une partie Er−s

atteint le soleil.

Qr→s = ArσT
4
rEr−s (10.3)

Lorsque Tr et Ts sont égales, la seconde loi implique que Qs→r doit être égale à Qr→s.
Donc à partir des équations (10.2) et (10.3) et avec Er−s le facteur d’échange spéculaire
nous avons :

Aa
Ar

= R2

r2 Er−s (10.4)

la valeur maximale de Er−s étant égale à 1, le facteur de concentration maximale pour
un concentrateur circulaire est :(

Aa
Ar

)
circulaire,max

= R2

r2 = 1
sin2 θs

(10.5)

Un développement similaire pour un concentrateur linéique donne :(
Aa
Ar

)
linéique,max

= 1
sin θs

(10.6)

Donc avec θs = 0.27 deg, le facteur de concentration maximal pour un concentrateur
circulaire est de 45000 et 212 pour un concentrateur respectivement circulaire ou linéaire.

Dans cette partie, nous avons discuté du facteur de concentration, une valeur im-
portante caractérisant les collecteurs solaires. Regardons maintenant comment utiliser ce
facteur de concentration pour évaluer les températures envisageables sur l’absorbeur.
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Figure 10.3 – Graphique représentant l’évolution de la température du récepteur en fonction
du facteur de concentration. Ce calcul est fait pour un récepteur carré de taille variable. Les
échanges pris en compte sur le récepteur sont les échanges radiatifs et l’échange convectif avec
l’air ambiant. Il n’y a pas d’echange avec un fluide caloporteur et de ce fait le calcul donne la
température maximale théorique atteignable par le récepteur. Le calcul est effectué pour une
ouverture fixe de 1000m2, le récepteur a une émissivité de 0,31. La température ambiante est de
10 ◦C et la température du ciel est de 2 ◦C. La limite basse sur le graphique représente la valeur
pour laquelle les apports sont égaux aux pertes avec un concentrateur d’une efficacité de 1. La
zone grisée représente la même chose, mais pour un concentrateur ayant une efficacité comprise
entre 0,4 et 0,6, soit des valeurs classiques pour un concentrateur. Ce graphique s’inspire du
graphe "Relationship between concentration ratio and température of receiver operation" du
livre de Duffie et Beckman [82]
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10.5 Les performances thermiques des concentrateurs
solaires.

Pour déterminer la température sur le récepteur, les pertes thermiques sur le récepteur
doivent être évaluées. On utilise classiquement un coefficient d’échange avec l’environne-
ment h, qui est généralement corrélé en fonction de la surface du récepteur et d’un nombre
adimensionné rattaché au fluide environnant.

Il n’est pas évident de donner une méthode générale pour calculer les pertes thermiques
sur un récepteur. En effet, les formes et conceptions des récepteurs sont très variables,
les températures sont élevées, les effets de bords ne sont pas forcément négligeables et le
flux radiatif sur le récepteur peut être non uniforme, ce qui peut provoquer un gradient
thermique. Tous ces facteurs font qu’il est préférable d’étudier chaque système au cas par
cas.

La figure 10.3 présente cependant l’évolution de la température d’une plaque en fonc-
tion du facteur de concentration utilisée, et les systèmes optiques que l’on peut utiliser.
Comme l’indique la légende de cette figure, la modélisation est très approximative et les
résultats doivent être utilisés avec précaution. Malgré tout, les résultats situent le domaine
de température envisageable en fonction du facteur de concentration.

Nous pouvons maintenant évaluer le facteur de concentration nécessaire pour nos
applications et ainsi déterminer, les collecteurs les plus adaptés. Comme nous l’avons vu
dans la figure 3.3, pour que la réaction soit complète à l’équilibre thermodynamique et
maximise la production de H2, une température supérieure à 1200K est nécessaire. En
utilisant la figure 10.3 on voit qu’un facteur de concentration de l’ordre de 103 est requis
pour atteindre ces températures qui nous intéressent. Les concentrateurs paraboliques et
les centrales à tour semblent donc les plus adaptés à nos applications.

Comme nous l’avons signalé, proposer une méthode générale pour évaluer les proprié-
tés thermiques d’un récepteur est difficile. Nous nous concentrons donc sur le récepteur
cavité montée sur le prototype de réacteur à l’ETH que nous modéliserons dans la partie
suivante.

10.6 Modélisation de l’absorbeur

10.6.1 Présentation

Le prototype de l’ETH est conçu pour des applications avec des centrales à tour.
Durant la phase de mesure, le facteur de concentration atteint un maximum de 2600. Il
est donc associé avec un récepteur cavité, comme nous pouvons le voir sur la figure 6.1. Ce
récepteur est placé sur la partie supérieure de la cavité où a lieu la réaction. Le récepteur
est fermé sur la partie supérieure par une fenêtre en quartz. Sur la partie inférieure, une
plaque en carbure de silicium permet le couplage entre les deux cavités. Les parois latérales
sont isolées avec 70mm de Al2O3 en bas du récepteur et 109mm en haut. La figure 10.4
schématise la cavité supérieure. La fenêtre en quartz 5 est séparée du reste de la cavité par
un anneau de 16mm de hauteur maintenue à 300K. Les caractéristiques géométriques et
les propriétés radiatives de la cavité sont données dans les tableaux 10.1 et 10.2..

5. Surface 4
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Surface 1 2 3 4
Rayon (m) 7,15 · 10−2 - - 3,25 · 10−2

Hauteur (m) - 16 · 10−2 16 · 10−3 -
Aire (m2) 1,61 · 10−2 5,38 · 10−2 3,27 · 10−3 3,31 · 10−3

Tableau 10.1 – Dimensions associées aux surfaces dans l’absorbeur

Surface 1 2 3 4
Bande spectrale (µm) 0-∞ 0-∞ 0-∞ 0-3.5 3.5-∞

ε 0,88 0,66 0,88 0,028 0,866
τ 0,0 0,0 0,0 0,835 0,0
ρ 0,12 0,34 0,12 0,136 0,134

Tableau 10.2 – Propriétés radiatives dans l’absorbeur (d’après Piatkowski et Steinfeld [42])

10.6.2 Construction du modèle
Ce modèle est une simplification du modèle proposé par Piatkowski et Steinfeld

[42]. Notre modélisation est construite de la manière suivante. Pour le rayonnement dans la
cavité, chaque surface est considérée comme un milieu gris opaque 6 ou semi-transparent 7
ayant une température uniforme. Compte tenu des propriétés radiatives de la fenêtre en
quartz 8 une approximation par bande spectrale a été mise en place. Pour déterminer
la température de chaque surface, on utilise une équation différentielle ordinaire couplée
au rayonnement. Enfin, l’isolation est modélisée à l’aide d’un maillage 2D résolu par
la méthode des volumes finis, couplé aux températures des surfaces et aux pertes par
convection aux limites du domaine. La figure 10.5 schématise les volumes de contrôles
considérés dans notre modélisation.

Facteurs de formes

Les facteurs de forme utilisés sont présentés dans le tableau 10.3. Ils sont obtenus en
utilisant les équations (5.24), (5.26), (7.18), (H.4) et (H.11).

6. Pour les surfaces 2,3 et 4
7. Pour la surface 1
8. tableau 10.2

Surface 1 2 3 4
1 0,0 0,966 572 0,006 086 9 0,027 341 3
2 0,288 509 0,659 798 0,021 977 0,029 716
3 0,029 920 9 0,361 927 0,216 304 0,391 848
4 0,132 332 0,481 848 0,385 82 0,0

Tableau 10.3 – Facteurs de formes dans l’absorbeur avec les dimensions du tableau 10.1
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Figure 10.4 – Représentation des surfaces et dimensions pour le calcul des facteurs de formes
de l’absorbeur
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Figure 10.5 – Représentation du maillage pour le couplage rayonnement conduction dans l’ab-
sorbeur
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Construction du système pour le rayonnement

En utilisant les équations (5.69) et (5.70) et les tableaux 10.2 et 10.3, on peut construire
le système décrivant le rayonnement.

Convection naturelle

Comme nous pouvons le voir sur la figure 10.5 le flux perdu par convection naturelle
sur les parois extérieures est pris en compte. La convection naturelle est calculée à l’aide
de corrélations que l’on présente ci-dessous :

Le nombre de Nusselt moyen pour la paroi latérale d’un cylindre vertical est extrait
du livre de Taine et al. [84], avec H la hauteur et D le diamètre :

NNu = 4
3

( 7NRaNPr

100 + 105NPr

)1/4
+ 0.1143

(272 + 315NPr

64 + 63NPr

)
H

D
(10.7)

Le nombre de Nusselt moyen pour une plaque plane horizontale chauffé vers le haut
est extrait du livre de Giovannini et Bedat [85] :
• Régime laminaire 1 · 105 < NGrNPr < 2 · 107

NNu = 0.54 (NGrNPr)1/4 (10.8)

• Régime turbulent 2 · 107 < NGrNPr < 3 · 1010

NNu = 0.14 (NGrNPr)1/3 (10.9)

En revenant à la définition du nombre adimensionné, nous pouvons maintenant calculer
h, avec lc la longueur caractéristique :

héchange = λgNNu

lc
(10.10)

Le coefficient h est utilisé pour calculer le flux perdu aux limites du domaine, comme
nous l’avons présenté dans la section 7.2.4.

Détermination du rendement de l’absorbeur

Le rendement de l’absorbeur est défini de la manière suivante :

ηabsorbeur = 1− qperte
qext

(10.11)

Avec qperte,i les pertes pour le vitrage i définies comme la somme des pertes sur les J
bandes de fréquence bj.

qperte,i =
J∑

bj=1
qpertebj,i (10.12)

Les pertes extérieures de la bande de fréquence bj sur le vitrage i sont composées de
trois contributions : du flux émis par le vitrage, du flux extérieur réfléchi par le vitrage et
du flux intérieur transmis à travers le vitrage :

qpertebj,i = εextbj,iEbbj,i + ρextbj,iqextbj,i + τ intbj,iHbj,i (10.13)
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Figure 10.6 – Comparaison entre le rendement de la cavité haute pour notre modélisation et
celle de Piatkowski et Steinfeld [42]
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Figure 10.7 – Évolution de la fraction de luminance du corps noir en fonction de la température
pour les deux bandes spectrales utilisées
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En considérant que les propriétés radiatives du vitrage sont les mêmes pour la partie
interne et la partie externe et en utilisant les équations (5.61) et (5.64), nous arrivons à
l’expression suivante pour le flux incident sur le vitrage à l’intérieur de la cavité 9 :

Hbj =
qbj − 2εbjEbbj − qextbj(τbj + ρbj − 1)

τbj + ρbj − 1 (10.14)

Validation du système pour le rayonnement

La figure 10.6 présente une comparaison du rendement de l’absorbeur pour notre mo-
délisation et celle de Piatkowski et Steinfeld [42]. On constate que les deux modélisa-
tions ont les mêmes tendances. L’écart maximal entre les rendements est de 9,66%. Pour
réaliser ce calcul, nous avons imposé les températures des surfaces. Cette approche permet
d’avoir les modifications de fréquence dans la cavité. En revanche, l’énergie consommée
par les surfaces pour atteindre ces températures n’est pas considérée. Cela implique que
le flux réémis par les surfaces est surévalué en comparaison d’une approche où ce cou-
plage serait pris en compte. Ensuite, dans leur modèle Piatkowski et Steinfeld [42]
divisent les surfaces 1 et 2 en un grand nombre de sous-surfaces, ce qui n’est pas le cas de
notre modèle. Ces deux remarques peuvent donc expliquer la part de flux plus importante
réémise par notre modélisation.

On peut noter que parmi les trois contributions qui contribue à qperte les pertes par
réflexion sont constantes et se situent autour de 13%. Les pertes par émission du vitrage
sont négligeables vis-à-vis des deux autres contributions. Les pertes dues au flux sortant
de la cavité évoluent au cours de la simulation. Elles sont de 1,8% au début de la si-
mulation et passent par un maximum à 15,5% avant de terminer à 13,8%. La variation
de cette contribution est due à l’évolution des températures des surfaces 1 et 2 au cours
de notre simulation. Le vitrage étant opaque sur la bande [3.5-∞] µm. De plus, comme
nous pouvons le voir sur la figure 10.7, à basse température tout le rayonnement est émis
dans cette bande de fréquence, ce qui explique qu’il y ait très peu de perte au début de
la simulation. Plus la température des surfaces est importante, plus la contribution de
la bande [0.0-3.5] µm aux pertes devient importante. En effet, cette bande est très bien
transmise par le vitrage.

Dans la partie suivante, nous couplons le modèle de rayonnement avec les températures
des parois et de l’isolant.

Couplage température de surface, rayonnement, température de l’isolant

Regardons maintenant la méthode utilisée pour le couplage des températures de sur-
faces, températures dans l’isolant, et le rayonnement. Le processus de résolution est le
suivant :

1. Calcul du rayonnement pour chaque bande de fréquence et sommation de l’ensemble
des flux.

2. Calcul des températures de surface : chaque surface est régi par une ODE 10 et est
couplée au rayonnement. De plus, l’ODE de la surface 2 est couplée au flux de
conduction avec l’isolant et celle de la surface 4 est couplée au flux convectif avec
l’environnement. L’ODE de la surface 1 permet le couplage entre la cavité haute et
la cavité basse.

9. toutes les variables sont rattachées au vitrage i
10. Équation différentiel ordinaire
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Figure 10.8 – Organigramme de résolution dans la cavité haute. Avec εi la tolérance sur le
résidu de l’équation i et Nt le nombre de pas de temps. L’indice ′ fait référence à l’itération
précédente.
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Figure 10.9 – Évolution des températures de surface pour un flux extérieur de 500 · 103Wm−2

sans couplage avec la cavité basse

3. Résolution des températures dans l’isolant.
4. Itération jusqu’à ce que les flux (rayonnement net et conduction) ainsi que les tem-

pératures dans l’isolant soient stabilisés.
Le critère d’arrêt est une variation inférieure à 1 · 10−3 entre deux itérations, tant

pour les flux rayonnés que pour les températures. La figure 6.8 présente organigramme de
résolution. Analysons maintenant les résultats obtenus avec cette modélisation.

Simulation sans couplage avec la cavité basse

Même si, par manque de temps, nous n’avons pas simulé le couplage de la cavité haute
avec la cavité basse, nous présentons une simulation de la cavité haute avec une condition
d’isolation sur S1. Cette simulation nous permet à minima d’évaluer les tendances et les
valeurs limites que l’on peut obtenir grâce à cette modélisation. Bien entendu, compte
tenu de l’inertie de la cavité basse, les temps caractéristiques sont très éloignés de ceux
que l’on pourrait obtenir si l’on tenait compte du couplage.

Pour cette simulation reprenons le flux maximal utilisé dans [42]. Le flux solaire est
de 8 kW ce qui est équivalent à une densité de flux de 500 · 103Wm−2. Sur figure 10.9 on
peut voir que les températures des parois à l’équilibre thermique sont proches de celles
observées dans figure 10.6. On note cependant que T1 et T2 sont sous-évalués d’environs
100K alors que T4 est surévalué de 150K. Sur la figure 10.11, on observe également que
le rendement suit la bonne tendance, avec un rendement un peu plus faible que dans la
figure 10.6 notamment en raison de la température plus élevée de S4 : celle-ci émettant
donc plus vers l’environnement extérieur. La figure 10.10 nous montre l’évolution du flux
incident sur le vitrage à l’intérieur de la cavité. On note, comme nous l’avions discuté
précédemment, que la contribution de la bande [0-3.5] µm augmente progressivement
avec la montée en température des surfaces 1 et 2.

Pour avoir un rendement maximal, les températures des surfaces dans l’absorbeur
doivent être les plus basses possibles. On peut noter que les effets de la montée en tempé-
rature ne sont pas les mêmes pour toutes les surfaces. Pour les surfaces 1 et 2, la montée en
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Figure 10.10 – Évolution des flux incidents sur la surface intérieure du vitrage pour un flux
extérieur de 500 · 103Wm−2 sans couplage avec la cavité basse
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Figure 10.11 – Évolution du rendement de l’absorbeur pour un flux extérieur de 500 · 103Wm−2

sans couplage avec la cavité basse
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Figure 10.12 – Évolution du profil de température dans l’isolant pour un flux extérieur de
500 · 103Wm−2 sans couplage avec la cavité basse.

température implique une part plus importante du rayonnement sur la bande [0-3.5] µm.
Cette bande est transmise par le vitrage, ce qui implique une perte de rendement. Pour la
montée en température de la surface 4 c’est l’émission directe vers l’extérieur qui participe
à la perte de rendement de l’absorbeur.

Enfin, deux profils de températures dans l’isolant sont présentés dans la figure 10.12.
L’évolution des isothermes sur les profils nous semble cohérente et globalement parallèle à
la surface 2. On remarque un léger effet de bord en haut de cette surface, due à la surface
3 maintenue à 300K. Compte tenu des profils de températures que l’on retrouve sur les
figures 10.6 et 10.9 une étude en régime permanent avec une température de la surface
2 autour de 1600K serait intéressante, notamment pour évaluer les pertes par les parois
pour l’absorbeur.

On notera que la cavité basse nécessite une température élevée pour avoir une pro-
duction de H2 maximale alors que la cavité haute nécessite les températures les plus
basses possible pour augmenter le rendement de l’absorbeur. À partir de ces observations,
nous pouvons suggérer que l’utilisation du modèle complet (cavité haute et cavité basse)
doit permettre d’évaluer le point optimum favorisant le rendement de l’absorbeur et la
production de H2.

10.7 Conclusion
Dans ce chapitre, nous avons tout d’abord rapidement décrit les types de collecteurs

communément utilisés pour l’énergie solaire. Nous avons très simplement évalué leurs
potentiels pour nos applications. Nous avons ensuite modélisé un absorbeur adapté au
prototype de réacteur pour une centrale à tour. Une simulation de l’absorbeur sans cou-
plage avec la cavité où a lieu la réaction est présentée.

Elle nous montre d’une part que les tendances sont bonnes, et d’autre part les para-
mètres que l’on peut extraire de ce modèle. Bien évidement, ce travail nécessite d’être
approfondi en validant plus rigoureusement le modèle et en le couplant avec la cavité
basse.
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Conclusions et perspectives

On ne fait jamais attention à ce qui a
été fait ; on ne voit que ce qui reste à
faire.

Marie Curie

Conclusions
Dans ce travail nous avons traité de la modélisation gazéification solaire à lit fixe. Pour

cela, nous avons tout d’abord présenté les différents phénomènes intervenant lors de la
transformation de la biomasse, dans un gazéifier, notamment la pyrolyse et la gazéification.
Nous avons aussi discuté de la réactivité, qui est un paramètre primordial de ces systèmes.
En effet, en fonction de paramètres tels que la composition du gaz entourant la particule,
la vitesse de chauffage ou la présence de suie la composition et la production de gaz
peuvent évoluer fortement. Nous avons également détaillé la modélisation des réactions
associées à la gazéification. Pour cela, nous avons décrit et modélisé les approches à
l’équilibre thermodynamique et cinétique. Nous avons ensuite souligné la modélisation
des transferts dans les milieux poreux. Une large revue des corrélations classiquement
utilisées pour les transferts thermiques (rayonnement et conduction) dans ce domaine a été
proposée. Nous avons utilisé ces données pour sélectionner la modélisation la plus adaptée
à notre gazeifieur. Nous avons proposé une modélisation du rayonnement surfacique par
la méthode des radiosités. Puis nous avons présenté les approximations faites pour la
modélisation du gazeifieur solaire et la construction des équations associées. Nous avons
également exposé les méthodes de résolution numérique utilisées pour chaque phénomène
physique nécessaire pour simuler notre gazeifieur. La validation de notre modélisation a
été faite sur la base de la composition de sortie et de l’évolution de la hauteur du lit
dans le réacteur durant la conversion du solide. Une étude des profils extraits grâce à la
modélisation nous a permis de mieux comprendre l’amplitude des phénomènes mis en jeux
et leurs couplages. Une étude fine des transferts thermiques dans le réacteur amorçant le
processus thermochimique a également été décrit. Nous avons utilisé ensuite notre modèle
pour faire deux études de cas. Le premier cas est dédié à une étude dans laquelle l’équilibre
thermodynamique local dans chaque point du réacteur est considéré. Nous démontrons que
cette approche doit être utilisée avec précaution si la température locale dépasse 800K.
Le deuxième cas est une étude paramétrique en fonction de l’efficacité d’un échangeur
air-air sur ce type de gazéifieur. Nous montrons que les autres phénomènes consommant
de l’énergie dans le réacteur sont très faiblement impactés par cette modification. La
part d’énergie transférée à la conversion de la biomasse évolue donc linéairement avec
l’efficacité de l’échangeur. Enfin, nous avons présenté une modélisation et une validation
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de l’absorbeur solaire associé à notre réacteur, indispensable dans le cas d’une application
avec une centrale solaire à tour.

Perspectives et développement du modèle
Nous pouvons classer les perspectives et évolutions de notre modèle dans trois catégo-

ries. La validation de notre code, son amélioration et son couplage avec différents modules
développés ou non dans le cadre de ce travail :
La validation : La comparaison avec un code validé multi physique peut être intéres-

sante à différents niveaux :
• Vérifier que les approximations que nous avons faites sont acceptables en les

comparant à une modélisation 3D du réacteur.
• Vérifier que les méthodes de résolution numériques proposées sont bien im-

plantées et donnent des résultats comparables. De nombreux tests sur des cas
simples où des solutions analytiques étaient disponibles, ont été conduits. Ce-
pendant, une validation avec le couplage des différents phénomènes mis en jeu
permettra de conforter notre code.

Les codes validés multi physiques Code Saturne [86] et le Code Syrthes [87] semblent
particulièrement adaptés à cette application. En effet, ces codes sont open source et
de très nombreuses validations ont été effectuées par EDF.

L’amélioration : Différentes améliorations peuvent être apportées à notre modélisation.
• Tout d’abord, il faut certainement introduire un module pour le calcul du ré-

gime diffusionel. Il permettra d’améliorer la modélisation lorsque les cinétiques
pour les réactions que nous voulons étudier ne sont pas disponibles.
• Il faudrait également mesurer et construire la modélisation d’un processus ré-

actionnel tenant compte des phénomènes faisant évoluer la réactivité 11 12 de
la matière première (vitesse de chauffage, composition du gaz environnant,
concentration de suie, etc.). Cela permettra d’améliorer les résultats de nos
simulations, mais également d’étudier l’impact d’actions dont la modélisa-
tion n’est pas pertinente avec la cinétique que nous avons utilisée. Citons,
par exemple, l’impact de la réinjection du gaz de sortie dans le réacteur, ou
l’injection de chaleur ou de gaz réactif à différent endroit du réacteur.

Couplage du modèle Finalement, le couplage de notre modèle avec différents systèmes
classiquement utilisés dans les complexes de production de gaz est nécessaire pour
étudier les meilleures combinaisons et l’impact de leur couplage. Un cas évident
concerne le couplage de l’absorbeur solaire avec le réacteur que nous avons modélisé.

11. Comme le souligne Lefort et Valette [27] en conclusion de leur dossier : « La réactivité du solide
à température élevée et sa branche "cinétique" en particulier sont certainement bien loin d’être arrivées
à maturité, en tant que disciplines. La complexité conceptuelle de cette branche de la chimie physique
n’est pas très grande, mais elle est relativement méconnue, ce qui a pour conséquence de très nombreuses
erreurs et contresens aussi bien dans des publications scientifiques, même de haut niveau, que dans des
bureaux d’études. La cause en est un enseignement insuffisant en université et en écoles d’ingénieurs. »
Notre domaine d’étude ne fait pas exception et la réactivité du charbon qui, comme le laisse supposer ce
travail, est un facteur d’influence important dans un gazeifieur dont l’impact est souvent minimisé lors
de sa modélisation.
12. On peut d’ailleurs noter que dans le dossier CNRS Focus : L’energie [88] il est explicitement discuté

du fait que la réactivité variable de la biomasse, en fonction de son origine et des conditions opératoires,
lors du processus de gazéification est un des domaines de recherche important pour maîtriser le processus.
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Pysolar

Absorbeur Collecteur

Réacteur

Systèmes

Flux solaire

Position
du soleil

de concentration
Facteur

Température de plaque

Variables entrée sortie (Fi,Tg, . . . )

Figure 10.13 – Organigramme avec les modules et leurs couplages pour la modélisation d’un
système global pour la gazéification solaire

Le couplage avec PySolar, qui permet d’évaluer la position du soleil et le flux solaire
par temps clair sur tout endroit et à tout instant sur la planète, est également
possible. Les prémisses à sa mise en place sont présentées en annexe en appelant ce
module Python depuis Julia. La modélisation du/des concentrateurs envisagés 13,
bénéficiera également de ce couplage puisque PySolar renvoie la positon du soleil
nécessaire à un calcul précis du facteur de concentration au cours du temps. Enfin,
le couplage avec d’autres systèmes (échangeur, compresseur, système de nettoyage
des gaz de sortie, etc.) est également possible. On recommandera l’utilisation de
Modelica que l’on couplera à nos modèles grâce à l’interface C qui est disponible
dans les deux langages et permettra un couplage efficient des codes de calculs. La
figure 10.13 schématise ces couplages ainsi que les variables qui seront échangées
par les différents modèles.

La mise en place de ces différentes améliorations doit permettre à terme de concevoir
des systèmes pour produire des gaz de synthèse de haute qualité avec une conversion
efficiente de la matière première tout en ayant un rendement énergétique important. Ce
type de système s’inscrira dans la production d’énergies décarbonées, et contribuera aux
deux enjeux majeurs qu’est la réduction des gaz à effet de serre tout en répondant à la
demande énergétique croissante qui nous attend durant les prochaines décennies.

13. Une modélisation d’une centrale solaire à tour, adaptée à notre absorbeur, est présentée par Wei
et al. [89]
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Annexe A

Résumé des équations résolues dans
le réacteur

Résumé des équations résolues dans le réacteur

Équations de conservations
Conservation de la masse
Phase solide

dX

dt
= k′ (1−X)2/3

avec :

k′ = ko exp
(−Ea
RuT

)
et X = 1−m/m0

Phase gazeuse

ε
∂Ci
∂t

= − ∂

∂z

[
Fi
Areac

]
+Ri

avec :

Ri = νi
(1− ε)
Msolide

∂m

∂t

avec νi le nombre de moles générées ou détruites pour une mole de carbones consom-
mée.

Conservation de l’énergie
Phase gazeuse

ε
∑
i∈gaz

∂(CiCp,iTgaz)
∂t

= − ∂

∂z

[ ∑
i∈gaz

Cp,iTgaz
Fi
Areac

− ελgaz
∂Tgaz
∂z

]
−Ra/vhg−s (Tgaz − Tsolid) (A.1)
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ANNEXE A. RÉSUMÉ DES ÉQUATIONS RÉSOLUES DANS LE RÉACTEUR

Phase solide

(1− ε) ∂(ρsolideCp,solideTsolide)
∂t

= −λe
∂2Tsolide
∂z2 +Ra/vhg−s (Tgaz − Tsolide)

+RAsic/Areachs−sic (Tsic − Tsolide)−Rj∆Hj (A.2)

avec :

RAsic/Areac = Asic
Areac

Paroi SiC

RAsic/Areac

∂(ρsicCp,sicTsic)
∂t

= −RAsic/Areacλsic
∂2Tsic
∂z2

+RAsic/Areachs−sic (Tsolide − Tsic)

Conservation du moment
Phase gazeuse

∆P
z

= 150(1− ε)2

ε3
ηgazUgaz

(ϕdp)2 + 1.75(1− ε)
ε3

ρgazUgaz
2

ϕdp

avec :

Ugaz =
∑
i Fi

Areac

Équation de fermeture
Phase gazeuse

Ci = Fi∑
i Fi

P

RuTgaz

Coefficient de transfert thermique
Gaz-solide

hg−s = λgNNu

dp
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ANNEXE A. RÉSUMÉ DES ÉQUATIONS RÉSOLUES DANS LE RÉACTEUR

avec :

NNu = 2 + 1.8N0.5
RepN

0.33
Pr

SiC-solide

hs−sic = 150 W m−1 K−1

Conditions aux limites
Pour une variable φ.

Entrée du réacteur

φ = valeur d’entrée imposée

Sortie du réacteur

∂φ

∂z
= 0

Haut du lit poreux et parois latérales internes de la partie
vide de la cavité
Terme source injecté dans les équations des conservations de l’énergie en fonction
de la résolution du rayonnement par la méthode de radiosité.

Pertes thermiques sur les parois externes
Terme source injecté dans les équations des conservations de l’énergie grâce à une
résistance équivalente tenant compte de l’isolation et une température extérieure
de 300K.

Conditions initiales
Flux molaires
Tous les flux molaires sont fixés à 0mol s−1 sauf le flux de H2O qui est à la valeur
du flux à l’entrée du réacteur (0,28molmin−1).

Températures
Toutes les températures sont fixées à 300K au début de la simulation.
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Annexe B

Variables thermodynamiques

Coefficients des polynômes utilisés pour le calcul des variables thermodynamique. (extrait de [15].)

cop(T )/Ru = a1T
−2 + a2T

−1 + a3 + a4T + a5T
2 + a6T

3 + a7T
4 (B.1)

h
o(T )/RuT = −a1T

−2 + a2 ln(T )/T + a3 + a4T/2 + a5T
2/3 + a6T

3/4 + a7T
4/5 + b1T

−1 (B.2)

so(T )/Ru = −a1T
−2 − a2T

−1 + a3 ln(T ) + a4T + a5T
2/2 + a6T

3/3 + a7T
4/4 + b2 (B.3)

go(T )/RuT = h
o(T )/RuT − so(T )/Ru (B.4)

185



A
N

N
EX

E
B

.
VA

R
IA

B
LES

T
H

ER
M

O
D

Y
N

A
M

IQ
U

ES

Species T (K) a1 a2 a3 a4 a5
CH4 200-1000 -1.766850998E+05 2.786181020E+03 -1.202577850E+01 3.917619290E-02 -3.619054430E-05

1000-5000 3.730042760E+06 -1.383501485E+04 2.049107091E+01 -1.961974759E-03 4.727313040E-07
Species T (K) a6 a7 b1 b2

CH4 200-1000 2.026853043E-08 -4.976705490E-12 -2.331314360E+04 8.904322750E+01
1000-5000 -3.728814690E-11 1.623737207E-15 7.532066910E+04 -1.219124889E+02

Species T (K) a1 a2 a3 a4 a5
CO 200-1000 1.489045326E+04 -2.922285939E+02 5.724527170E+00 -8.176235030E-03 1.456903469E-05

1000-5000 4.619197250E+05 -1.944704863E+03 5.916714180E+00 -5.664282830E-04 1.398814540E-07
Species T (K) a6 a7 b1 b2

CO 200-1000 -1.087746302E-08 3.027941827E-12 -1.303131878E+04 -7.859241350E+00
1000-5000 -1.787680361E-11 9.620935570E-16 -2.466261084E+03 -1.387413108E+01

Species T (K) a1 a2 a3 a4 a5
H2 200-1000 4.078323210E+04 -8.009186040E+02 8.214702010E+00 -1.269714457E-02 1.753605076E-05

1000-5000 5.608128010E+05 -8.371504740E+02 2.975364532E+00 1.252249124E-03 -3.740716190E-07
Species T (K) a6 a7 b1 b2

H2 200-1000 -1.202860270E-08 3.368093490E-12 2.682484665E+03 -3.043788844E+01
1000-5000 5.936625200E-11 -3.606994100E-15 5.339824410E+03 -2.202774769E+00

Table continued on next page
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Species T (K) a1 a2 a3 a4 a5
CO2 200-1000 4.943650540E+04 -6.264116010E+02 5.301725240E+00 2.503813816E-03 -2.127308728E-07

1000-5000 1.176962419E+05 -1.788791477E+03 8.291523190E+00 -9.223156780E-05 4.863676880E-09
Species T (K) a6 a7 b1 b2

CO2 200-1000 -7.689988780E-10 2.849677801E-13 -4.528198460E+04 -7.048279440E+00
1000-5000 -1.891053312E-12 6.330036590E-16 -3.908350590E+04 -2.652669281E+01

Species T (K) a1 a2 a3 a4 a5
H2O 200-1000 -3.947960830E+04 5.755731020E+02 9.317826530E-01 7.222712860E-03 -7.342557370E-06

1000-5000 1.034972096E+06 -2.412698562E+03 4.646110780E+00 2.291998307E-03 -6.836830480E-07
Species T (K) a6 a7 b1 b2

H2O 200-1000 4.955043490E-09 -1.336933246E-12 -3.303974310E+04 1.724205775E+01
1000-5000 9.426468930E-11 -4.822380530E-15 -1.384286509E+04 -7.978148510E+00

Species T (K) a1 a2 a3 a4 a5
N2 200-1000 2.210371497E+04 -3.818461820E+02 6.082738360E+00 -8.530914410E-03 1.384646189E-05

1000-5000 5.877124060E+05 -2.239249073E+03 6.066949220E+00 -6.139685500E-04 1.491806679E-07
Species T (K) a6 a7 b1 b2

N2 200-1000 -9.625793620E-09 2.519705809E-12 7.108460860E+02 -1.076003744E+01
1000-5000 -1.923105485E-11 1.061954386E-15 1.283210415E+04 -1.586640027E+01

Species T (K) a1 a2 a3 a4 a5
Csolid 200-600 1.132856760E+05 -1.980421677E+03 1.365384188E+01 -4.636096440E-02 1.021333011E-04

600-2000 3.356004410E+05 -2.596528368E+03 6.948841910E+00 -3.484836090E-03 1.844192445E-06
Species T (K) a6 a7 b1 b2
Csolid 200-600 -1.082893179E-07 4.472258860E-11 8.943859760E+03 -7.295824740E+01

600-2000 -5.055205960E-10 5.750639010E-14 1.398412456E+04 -4.477183040E+01
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Annexe C

Conductivité et viscosité du gaz

Coefficients des polynômes utilisés pour le calcul de la conductivité et de la viscosité (extrait de [90]).

ln λ = a1 lnT + a2T
−1 + a3T

−2 + a4 (C.1)

Species T (K) a1 a2 a3 a4
CO 200-1000 0.83001480E+00 0.59139032E+02 -0.98639405E+04 0.70962875E+00

1000-5000 0.65030086E+00 -0.15100725E+03 -0.16723855E+05 0.21699139E+01
Species T (K) a1 a2 a3 a4

H2 200-1000 0.10240124E+01 0.29709752E+03 -0.31396363E+05 0.10560824E+01
1000-5000 0.10611992E+01 0.25885783E+03 0.63163191E+04 0.79973205E+00

Species T (K) a1 a2 a3 a4
H2O 200-1000 0.15541443E+01 0.66106305E+02 0.55969886E+04 -0.39259598E+01

1000-5000 10.79349503E+00 -0.13340063E+04 0.37864327E+06 0.23591474E+01
Species T (K) a1 a2 a3 a4

N2 200-1000 0.94306384E+00 0.12279898E+03 -0.11839435E+05 -0.10668773E+00
1000-5000 0.65147781E+00 -0.15059801E+03 -0.13746760E+05 0.21801632E+01
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ln η = a1 lnT + a2T
−1 + a3T

−2 + a4 (C.2)

Species T (K) a1 a2 a3 a4
CO 200-1000 0.62526577E+00 -0.31779652E+02 -0.16407983E+04 0.17454992E+01

1000-5000 0.87395209E+00 0.56152222E+03 -0.17394809E+06 -0.39335958E+00
Species T (K) a1 a2 a3 a4

H2 200-1000 0.74553182E+00 0.43555109E+02 -0.32579340E+04 0.13556243E+00
1000-5000 0.96730605E+00 0.67931897E+03 -0.21025179E+06 -0.18251697E+01

Species T (K) a1 a2 a3 a4
H2O 200-1000 0.78387780E+00 -0.38260408E+03 0.49040158E+05 0.85222785E+00

1000-5000 0.50714993E+00 -0.68966913E+03 0.87454750E+05 0.30285155E+01
Species T (K) a1 a2 a3 a4

N2 200-1000 0.62526577E+00 -0.31779652E+02 -0.16407983E+04 0.17454992E+01
1000-5000 0.87395209E+00 0.56152222E+03 -0.17394809E+06 -0.39335958E+00
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Annexe D

Méthode de calcul des propriétés du
mélange gazeux

Poling et al. [91] présente une revue exhaustive des méthodes de calcul pour les
mélanges gazeux. Cette revue détaille les méthodes de calcul pour toutes les propriétés
importantes dans un mélange gazeux, compare leurs complexités et présente les écarts avec
des mesures expérimentales. De cette lecture, nous avons essayé d’extraire les méthodes
qui minimisent à la fois l’écart avec l’expérience et la complexité de la modélisation .

D.1 Viscosité du mélange gazeux, la méthode deWilke
Cette méthode, d’après Poling et al. [91], elle donne une prédiction raisonnable de

la viscosité du mélange gazeux et ne nécessite que la viscosité des composées pures ainsi
que leurs masses molaires. On notera que c’est la méthode utilisée par Cantera [21] :

ηmix =
N∑
i=1

χiηi∑n
j=1 χjφij

(D.1)

avec

φij =

[
1 + (ηi/ηj)1/2(Mj/Mi)1/4

]2
[8 (1 +Mi/Mj)]1/2

(D.2)

φji peut être trouvé en intervertissant j et i, ou grâce à :

φji = ηj
ηi

Mi

Mj

φij (D.3)

D.2 Conductivité thermique du mélange gazeux
Pour le calcul de la conductivité thermique du mélange gazeux, deux méthodes ont

été sélectionnées. La méthode de Kee a été utilisée dans le code de simulation dont les
résultats sont présentés dans ce travail.

D.2.1 La méthode de Wassiljewa
Elle a une forme analogue de la méthode de Wilke pour la viscosité. Les modifications

apportées par Mason et Saxena sont prises en compte par Poling et al. [91].
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ANNEXE D. MÉTHODE DE CALCUL DES PROPRIÉTÉS DU MÉLANGE
GAZEUX

λmix =
N∑
i=1

χiλi∑n
j=1 χjφij

(D.4)

avec φij provenant de l’équation (D.2)

D.2.2 La méthode de Kee
C’est la méthode utilisée par Cantera [21] pour calculer les conductivités thermiques

des mélanges gazeux. Elle provient du livre de Kee [92] :

λmix = 1
2

(
N∑
n=1

χnλn + 1∑N
n=1 χn/λn

)
(D.5)

avec N le nombre de composant du mélange.

D.3 Coefficient de diffusion binaire
La méthode de Fuller a été choisie et est introduite dans l’équation (D.6). D’après

Poling et al. [91] l’erreur moyenne est de l’ordre de 4%, de plus l’analyse des résultats
montre que c’est la méthode avec la plus faible erreur lorsqu’on utilise de l’hydrogène.

DAB = 0.00143T 1.75

PM
1/2
AB

[
(∑ν)

1/3
A + (∑ν)

1/3
B

]2 (D.6)

DAB : coefficient de diffusion binaire (cm2 s−1)
T : Température (K)
MA,MB : masse molaire de A et B (gmol−1)
MAB : 2[(1/MA) + (1/MB)]−1

P : La pression (bar)

Espèce ∑
ν

He 2,67
H2 6,12

H2O 13,1
CO2 26,9
CO 18,0
CH4 25,14

Tableau D.1 – Volume de diffusion atomique
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Annexe E

Code Julia

E.1 Calcul de l’équilibre thermodynamique

""" Pour la construction de la base donnée BD_NASA
la structure est la suivante :On construit un
vecteur qui concatène [T1 ,T2][a1 ,a2 ,... , b2][T2 ,T3][a1 ,a2 ,...
,b2 ]... Il est important de bien suivre cette syntaxe ,

car les fonctions sont construites avec.

##### Références
La référence suivante a été utilisée pour
construire cette base de données :

- Gordon , Sanford , et Bonnie J. McBride . 2002.
*NASA Glenn Coefficient for Calculating
Thermodynamic Proprietes of Individual Specie *\
. National Aeronautics and Space Administration .
"""

#Les masses molaires de chaque espèce en g/mol
BD_M_g_mol = Dict("CH4"= >16.0424600 , "N2"= >28.0134000 ,
"CO"=> 28.0101000 , "CO2"= >44.0095000 , "H2O"= >18.0152800 ,
"H2"= >2.0158800 , "Ar"= >39.948 , "C" = >12.0107000)

#On crée un vecteur avec toutes les valeurs des polynômes
# pour une espèce considérée .
CH4 = [200 ,1000]
CH4 = vcat(CH4 , [ -1.766850998 e+05, 2.786181020 e+03,

-1.202577850e+01, 3.917619290e-02, -3.619054430e-05,
2.026853043e-08, -4.976705490e-12, -2.331314360e+04,

8.904322750 e+01])
CH4 = vcat(CH4 ,[1000 ,6000])
CH4 = vcat(CH4 ,[3.730042760 e+06, -1.383501485e+04,
2.049107091 e+01, -1.961974759e-03, 4.727313040e-07,
-3.728814690e-11, 1.623737207e-15, 7.532066910 e+04,
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-1.219124889e+02])

#On crée une base de données dans laquelle on place CH4
BD_NASA = Dict("CH4"=>CH4)

#On crée un vecteur avec toutes les valeurs des polynômes
# pour une espèce considérée .
H2O = [200 , 1000]
H2O = vcat(H2O ,[ -3.947960830 e+04, 5.755731020 e+02,
9.317826530e-01, 7.222712860e-03, -7.342557370e-06,
4.955043490e-09, -1.336933246e-12, -3.303974310e+04,
1.724205775 e+01])
H2O = vcat(H2O ,[1000 ,6000])
H2O = vcat(H2O ,[1.034972096 e+06 , -2.412698562e+03,
4.646110780 e +00 ,2.291998307e -03 , -6.836830480e-07,
9.426468930e -11 , -4.822380530e -15 , -1.384286509e+04,
-7.978148510e+00])

#On ajoute une nouvelle espèce à la base donnée
setindex !( BD_NASA ,H2O ,"H2O")

H2 = [200 ,1000]
H2 = vcat(H2 ,[4.078323210e+04, -8.009186040e+02,
8.214702010 e+00, -1.269714457e-02, 1.753605076e-05,
-1.202860270e-08, 3.368093490e-12, 2.682484665 e+03,
-3.043788844e+01])
H2 = vcat(H2 ,[1000 ,6000])
H2 = vcat(H2 ,[5.608128010 e+05, -8.371504740e+02,
2.975364532 e+00, 1.252249124e-03, -3.740716190e-07,
5.936625200e-11, -3.606994100e-15, 5.339824410 e+03,
-2.202774769e+00])
H2 = vcat(H2 ,[6000 ,20000])
H2 = vcat(H2 ,[4.966884120 e+08, -3.147547149e+05,
7.984121880 e+01, -8.414789210e-03, 4.753248350e-07,
-1.371873492e-11, 1.605461756e-16, 2.488433516 e+06,
-6.695728110e+02])

#On ajoute une nouvelle espèce à la base donnée
setindex !( BD_NASA ,H2 ,"H2")

CO2 = [200 , 1000]
CO2 = vcat(CO2 ,[4.943650540 e+04, -6.264116010e+02,
5.301725240 e+00, 2.503813816e -03 , -2.127308728e-07,
-7.689988780e-10, 2.849677801e-13, -4.528198460e+04,
-7.048279440e+00])
CO2 = vcat(CO2 ,[1000 , 6000])
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CO2 = vcat(CO2 ,[1.176962419 e+05, -1.788791477e+03,
8.291523190 e+00 , -9.223156780e-05, 4.863676880e-09,
-1.891053312e-12, 6.330036590e-16, -3.908350590e+04,
-2.652669281e+01])
CO2 = vcat(CO2 ,[6000 , 20000])
CO2 = vcat(CO2 ,[ -1.544423287e+09, 1.016847056 e+06,
-2.561405230e+02, 3.369401080e -02 , -2.181184337e-06,
6.991420840e-11, -8.842351500e-16, -8.043214510e+06,

2.254177493 e+03])

#On ajoute une nouvelle espèce à la base donnée
setindex !( BD_NASA ,CO2 ,"CO2")

CO = [200 ,1000]
CO = vcat(CO ,[1.489045326e+04, -2.922285939e+02,

5.724527170 e+00 , -8.176235030e-03, 1.456903469e-05,
-1.087746302e-08, 3.027941827e-12, -1.303131878e+04,
-7.859241350e+00])

CO = vcat(CO ,[1000 , 6000])
CO = vcat(CO ,[4.619197250 e+05, -1.944704863e+03,

5.916714180 e+00 , -5.664282830e-04, 1.398814540e-07,
-1.787680361e-11, 9.620935570e-16, -2.466261084e+03,
-1.387413108e+01])

CO = vcat(CO ,[6000 , 20000])
CO = vcat(CO ,[8.868662960 e+08, -7.500377840e+05,

2.495474979 e+02 , -3.956351100e-02, 3.297772080e-06,
-1.318409933e-10, 1.998937948e-15, 5.701421130 e+06,

-2.060704786e+03])

#On ajoute une nouvelle espèce à la base donnée
setindex !( BD_NASA ,CO ,"CO")

N2 = [200 , 1000]
N2 = vcat(N2 ,[2.210371497 e+04, -3.818461820e+02,

6.082738360 e+00, -8.530914410e-03, 1.384646189e-05,
-9.625793620e-09, 2.519705809e-12, 7.108460860 e+02,

-1.076003744e+01])
N2 = vcat(N2 ,[1000 , 6000])
N2 = vcat(N2 ,[5.877124060 e+05, -2.239249073e+03,

6.066949220 e+00, -6.139685500e-04, 1.491806679e-07,
-1.923105485e-11, 1.061954386e-15, 1.283210415 e+04,

-1.586640027e+01])
N2 = vcat(N2 ,[6000 , 20000])
N2 = vcat(N2 ,[8.310139160e+08, -6.420733540e+05,

2.020264635 e+02, -3.065092046e-02, 2.486903333e-06,
-9.705954110e-11, 1.437538881e-15, 4.938707040 e+06,

-1.672099740e+03])
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#On ajoute une nouvelle espèce à la base donnée
setindex !( BD_NASA ,N2 ,"N2")

Ar = [200 , 1000]
Ar = vcat(Ar ,[0., 0., 2.5, 0., 0., 0., 0.,

-7.453750000E +02 ,4.379674910 E+00])
Ar = vcat(Ar ,[1000 , 6000])
Ar = vcat(Ar ,[2.010538475E+01, -5.992661070E-02,
2.500069401 E+00 , -3.992141160E-08, 1.205272140E-11,
-1.819015576E-15, 1.078576636E-19, -7.449939610E+02,
4.379180110 E+00])
Ar = vcat(Ar ,[6000 , 20000])
Ar = vcat(Ar ,[ -9.951265080E+08, 6.458887260 E+05,
-1.675894697E+02, 2.319933363E-02, -1.721080911E-06,
6.531938460E-11, -9.740147729E-16, -5.078300340E+06,

1.465298484 E+03])

#On ajoute une nouvelle espèce à la base donnée
setindex !( BD_NASA ,Ar ,"Ar")

C = [200 , 600]
C = vcat(C ,[1.132856760 e+05, -1.980421677e+03,
1.365384188 e+01, -4.636096440e-02, 1.021333011e-04,

-1.082893179e-07, 4.472258860e-11, 8.943859760 e+03,
-7.295824740e+01])

C = vcat(C ,[600, 2000])
C = vcat(C ,[3.356004410e+05, -2.596528368e+03,
6.948841910 e+00, -3.484836090e-03, 1.844192445e-06,
-5.055205960e-10, 5.750639010e-14, 1.398412456 e+04,

-4.477183040e+01])
C = vcat(C ,[2000 , 6000])
C = vcat(C ,[2.023105106e+05, -1.138235908e+03,
3.700279500 e+00, -1.833807727e-04, 6.343683250e-08,

-7.068589480e-12, 3.335435980e-16, 5.848134850 e+03,
-2.350925275e+01])

#On ajoute une nouvelle espèce à la base donnée
setindex !( BD_NASA ,C,"C")

""" Cette fonction construit un tableau avec , pour chaque
valeur de température d’une espèce choisie , les
9 coefficients des polynômes pour le calcul des
variables thermodynamiques
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##### Arguments
- ‘T:: Vector ‘ : La température pour laquelle on veut
le polynôme (K)
- ‘Espece :: String ‘: Une chaine de caractère décrivant
l’espèce considérée dans la
base de donnée.

##### Returns
- ‘NASA9 :: Array ‘: Un tableau qui pour chaque valeur de
‘T‘ associe les 9 coefficients

##### Exemple
‘‘‘julia
T = linspace (300 ,1500 ,3)
NASA_9(T,"H2")
‘‘‘
"""
function NASA_9(T,Espece :: AbstractString )

#On importe la base de données
BD = BD_NASA
#On construit le message d’erreur si jamais l’on
# dépasse les limites de températures
msg_erreur = " Temperature non compris entre Tmin K
et Tmax K"
msg_erreur = replace (msg_erreur , "Tmax",
string(BD[Espece ][end - 9]))
msg_erreur = replace (msg_erreur , "Tmin",
string(BD[Espece ][1]))
NASA9 = zeros(length(T),9)
#Le découpage des plages de température n’étant pas
#le même pour toutes les espèces , il faut les tester !
if length(BD[Espece ]) == 22

for i =1: length(T)
if (T[i]>=BD[Espece ][1]) & (T[i]<=BD[Espece ][2])

NASA9[i ,:] = BD[Espece ][3:11]
elseif (T[i]>BD[Espece ][12]) & (T[i]<=BD[Espece ][13])

NASA9[i ,:] = BD[Espece ][14:22]
else

println ( msg_erreur )
end

end
elseif length(BD[Espece ]) == 33

for i =1: length(T)
if (T[i]>=BD[Espece ][1]) & (T[i]<=BD[Espece ][2])

NASA9[i ,:] = BD[Espece ][3:11]
elseif (T[i]>BD[Espece ][12]) & (T[i]<=BD[Espece ][13])

NASA9[i ,:] = BD[Espece ][14:22]
elseif (T[i]>BD[Espece ][23]) & (T[i]<=BD[Espece ][24])

NASA9[i ,:] = BD[Espece ][25:33]
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else
println ( msg_erreur )

end
end

end
return NASA9

end

""" Cette fonction calcule Cp/R en fonction du tableau des
coefficients et de la température . Avec a et b les
coefficients dans ‘NASA9 ‘ nous avons:

C_p(T)/R = a_1 T^-2 + a_2 T^-1 + a_3 + a_4 T + a_5 T^2
+ a_6 T^3 + a_7 T^4

##### Arguments
- ‘T:: Vector ‘ : La température pour laquelle on veut
le polynôme (K)
- ‘NASA9 :: Array ‘: Un tableau qui pour chaque valeur
de ‘T‘ associe les 9 coefficients

##### Returns
- ‘Cp_R :: Vector ‘: Un vecteur qui pour chaque valeur
de ‘T‘ renvoi Cp/R

##### References
La référence suivante a été utilisée pour construire
cette fonction :

- Gordon , Sanford , et Bonnie J. McBride . 2002. *NASA
Glenn Coefficient for calculating Thermodynamic
Proprietes of Individual Specie *\ . National
Aeronautics and Space Administration .
"""
function Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9)

if length(T) > 1
Cp_R = zeros(T)
end
Cp_R = NASA_9 [: ,1].*T.^-2 + NASA_9 [: ,2].*T.^( -1)

+ NASA_9 [: ,3] + NASA_9 [: ,4].*T
+ NASA_9 [: ,5].*T.^2 + NASA_9 [: ,6].*T.^3
+ NASA_9 [: ,7].*T.^4

return Cp_R
end

""" Cette fonction calcule H/RT en fonction du
tableau des coefficients et de la température .
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Avec a et b les coefficients dans ‘NASA9 ‘ nous avons:

H(T)/RT = a_1 T^-2 + a_2 ln(T)/T + a_3 + a_4 T/2
+ a_5 T^2/3 + a_6 T^3/4 + a_7 T^4/5 + b_1/T

##### Arguments
- ‘T:: Vector ‘ : La température pour laquelle on
veut le polynôme (K)
- ‘NASA9 :: Array ‘: Un tableau qui pour chaque
valeur de ‘T‘ associe les 9 coefficients

##### Returns
- ‘H_RT :: Vector ‘: Un vecteur qui pour chaque
valeur de ‘T‘ renvoi H/RT

##### References
La référence suivante a été utilisée pour construire
cette fonction :

- Gordon , Sanford , et Bonnie J. McBride . 2002. *NASA
Glenn Coefficient for calculating Thermodynamic Proprietes
of Individual Specie *\ . National Aeronautics and
Space Administration .
"""
function H_RT_NASA_poly (T, NASA_9)

if length(T) > 1
H_RT = zeros(T)
end
H_RT = -NASA_9 [: ,1].*T.^-2 + NASA_9 [: ,2].* log(T)./T
+ NASA_9 [: ,3] + NASA_9 [: ,4].*T./2.
+ NASA_9 [: ,5].*T .^2./3. + NASA_9 [: ,6].*T .^3./4.
+ NASA_9 [: ,7].*T .^4./5. + NASA_9 [: ,8]./T
return H_RT

end

""" Cette fonction calcule S/R en fonction du tableau
des coefficients et de la température . Avec a et b les
coefficients dans ‘NASA9 ‘ nous avons:

S(T)/R = -a_1 T^ -2/2 - a_2 T^-1 + a_3 ln(T) + a_4 T
+ a_5 T^2/2 + a_6 T^3/3 + a_7 T^4/4 + b_2

##### Arguments
- ‘T:: Vector ‘ : La température pour laquelle on veut

le polynôme (K)
- ‘NASA9 :: Array ‘: Un tableau qui pour chaque valeur
de ‘T‘ associe les 9 coefficients

##### Returns
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- ‘S_R :: Vector ‘: Un vecteur qui pour chaque valeur
de ‘T‘ renvoi S/R

##### References
La référence suivante a été utilisée pour construire
cette fonction :

- Gordon , Sanford , et Bonnie J. McBride . 2002. *NASA
Glenn Coefficient for calculating Thermodynamic Proprietes

of Individual Specie *\ . National Aeronautics
and Space Administration .

"""
function S_R_NASA_poly (T, NASA_9)

if length(T) > 1
S_R = zeros(T)
end
S_R = -NASA_9 [: ,1].*(T.^ -2)/2. - NASA_9 [: ,2].*T.^-1
+ NASA_9 [: ,3].* log(T) + NASA_9 [: ,4].*T
+ NASA_9 [: ,5].*T .^2./2. + NASA_9 [: ,6].*(T .^3)/3.
+ NASA_9 [: ,7].*(T .^4)/4. + NASA_9 [: ,9]
return S_R

end

""" Cette fonction calcule G/RT en fonction
‘H_RT_NASA_poly ‘ et ‘S_R_NASA_poly ‘
en utilisant la relation suivante :

\\[ G(T)/RT = H(T)/RT - S(T)/R \\]

##### Arguments
- ‘T:: Vector ‘ : La température pour laquelle on veut
le polynôme (K)
- ‘NASA9 :: Array ‘: Un tableau qui pour chaque valeur
de ‘T‘ associe les 9 coefficients

##### Returns
- ‘G_RT :: Vector ‘: Un vecteur qui pour chaque valeur
de ‘T‘ renvoi G/RT

##### References
La référence suivante a été utilisée pour construire
cette fonction :

- Gordon , Sanford , et Bonnie J. McBride . 2002. *NASA
Glenn Coefficient for calculating Thermodynamic Proprietes

of Individual Specie *\ . National Aeronautics
and Space Administration .

"""
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function G_RT_NASA_poly (T, NASA_9)
G_RT = H_RT_NASA_poly (T, NASA_9) - S_R_NASA_poly (T, NASA_9)

end

""" Cette fonction calcule le Cp du graphite en
fonction du tableau des coefficients et de la
température en utilisant ‘Cp_R_NASA_poly ‘.

##### Arguments
- ‘T:: Vector ‘ : La temperature (K)

##### Returns
- ‘Cp:: Vector ‘: Un vecteur qui pour chaque
valeur de ‘T‘ renvoi Cp

##### Note

- L’unité dépend de l’unité de R, ici J/mol/K

"""
function Cp_C_mol (T)

Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"C" ))*8.3144621
end

"""Cp en du mélange en J/Kg/K
L’unité dépend de l’unité de M"""
function Cp_C_kg (T)

Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"C" ))*8.3144621
./( BD_M_g_mol ["C"]*1e -3)

end

function Cp_R_mix_X (X,T)
X[1].* Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"H2"))
.+ X[2].* Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"H2O"))
.+ X[3].* Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"CO"))
.+ X[4].* Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"N2"))

end

function Cp_R_mix_X (X,T)
X[1].* Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"H2"))
.+ X[2].* Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"H2O"))
.+ X[3].* Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"CO"))
.+ X[4].* Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"N2"))

end

function Cp_R_mix_X_vec (X,T)
X[: ,1].* Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"H2"))
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+ X[: ,2].* Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"H2O"))
+ X[: ,3].* Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"CO"))
+ X[: ,4].* Cp_R_NASA_poly (T, NASA_9(T,"N2"))

end

"""Calcul de la masse molaire du mélange gazeux"""
function M_mix_X (X,M)

res = 0
for i = 1: size(X)[2]

res += X[i]*M[i]
end
return res

end

function M_mix_X_vec (X,M)
Mmix = zeros(size(X)[1])
for i = 1: size(X)[1]

Mmix[i] = M_mix_X (X[i,:],M)
end
return Mmix

end

"""Cp en du mélange en J/Kg/K
L’unité dépend de l’unité de M"""
function Cp_mix_kg_X (X,T,M)

Cp_R_mix_X (X,T ).*8.3144621./ M_mix_X_vec (X,M)
end

"""Cp en du mélange en J/Kg/K
L’unité dépend de l’unité de M"""
function Cp_mix_kg_X_vec (X,T,M)

Cp_R_mix_X_vec (X,T ).*8.3144621./ M_mix_X_vec (X,M)
end

"""Cp en du mélange en J/mol/K
L’unité dépend de l’unité de M"""
function Cp_mix_mol (X,T)

Cp_R_mix_X (X,T ).*8.3144621
end

"""Cp en du mélange en J/mol/K
L’unité dépend de l’unité de M"""
function Cp_mix_mol_vec (X,T)

Cp_R_mix_X_vec (X,T )*8.3144621
end

""" Cette fonction calcule la constante d’ équilibre Kp
d’une réaction chimique en fonction de la température

en utilisant ‘G_RT_NASA_poly ‘.
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##### Arguments
- ‘T:: Vector ‘ : La temperature (K)
- ‘Espece :: String ‘ : Les espèces présentes dans
la réaction
- ‘Coefficient :: Vector ‘ : Les coefficients
socheometriques associés à chaque espèces pour
la réaction considérée

##### Returns
- ‘Kp:: Vector ‘: Un vecteur qui pour chaque valeur
de ‘T‘ renvoie Kp

##### References
La référence suivante a été utilisée pour construire
cette fonction :

- Turns , Stephen R. 2012. *An Introduction to Combustion :
Concepts and Applications *\ . New York: McGraw -Hill.
"""
function Calcul_KP_reac (T, Espece , Coefficient )

if length(Espece) != length( Coefficient )
println ("Il n’y a pas autant de coefficients
que d’ espèces ")

end
DeltaG = 0.
for i=1: length(Espece)

DeltaG += Coefficient [i]
* G_RT_NASA_poly (T, NASA_9(T,Espece[i]))

end
return exp(-DeltaG)

end

""" Cette fonction calcule l’ enthalpie d’une réaction chimique
en fonction de la température en utilisant ‘H_RT_NASA_poly ‘.

##### Arguments
- ‘T:: Vector ‘ : La temperature (K)
- ‘Espece :: String ‘ : Les espèces présentes dans la réaction
- ‘Coefficient :: Vector ‘ : Les coefficients socheometriques
associés à chaque espèce pour la réaction considérée

##### Returns
- ‘DeltaH :: Vector ‘: Un vecteur qui pour chaque valeur de
‘T‘ renvoi DeltaH

##### References
La référence suivante a été utilisée pour construire

cette fonction :
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- Turns , Stephen R. 2012. *An Introduction to Combustion :
Concepts and Applications *\ . New York: McGraw -Hill.
"""
function DeltaH_reac (T, Espece , Coefficient )

if length(Espece) != length( Coefficient )
println ("Il n’y a pas autant de coefficients
que d’ espèces ")

end
DeltaH_RT = 0.
for i=1: length(Espece)

DeltaH_RT += Coefficient [i]
* H_RT_NASA_poly (T, NASA_9(T,Espece[i]))

end
return DeltaH_RT *8.3144621* T

end

#On construit le système à résoudre pour l’ équilibre
# thermodynamique
function syst_equilibre_minimal (x, fvec , T, N_C , N_H , N_O , P)

# Pression standard
P0 = 1e5
fvec [1] = x[1] - x[2]*x[3]
/ Calcul_KP_reac (T, ["H2","CO","H2O","C"]
, [1 ,1 , -1 , -1])[1] * (P/P0)
fvec [2] = x[4]*x[3] + x[5] - N_C
fvec [3] = x [4]*(2* x[2] + 2*x[1]) + 0.5*x[5] - N_H
fvec [4] = x[4]*(x[1]+x[3]) - N_O
fvec [5] = x[1] + x[2] + x[3] - 1

end

function syst_equilibre_maximal (x, fvec , T, N_C , N_H , N_O , P)
# x[1] = X_H2O
# x[2] = X_CO
# x[3] = X_H2
# x[4] = X_CO2
# x[5] = X_CH4
# x[6] = n_gaz
# x[7] = n_solide
### Pression standard
P0 = 1e5
fvec [1] = x[1] - x[2]*x[3]
/ Calcul_KP_reac (T, ["H2","CO","H2O","C"]
, [1 ,1 , -1 , -1])[1] * (P/P0)
fvec [2] = x[4] - x[2]^2
/ Calcul_KP_reac (T, ["CO","CO2","C"]
, [2 , -1 , -1])[1] * (P/P0)
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fvec [3] = x[3]^2 - x[5]
/ Calcul_KP_reac (T, ["CH4","H2","C"]
, [1 , -2 , -1])[1] * (P/P0 )^( -1)
fvec [4] = x[1]*x[5] - x[2]*x[3]^3
/ Calcul_KP_reac (T, ["CO","H2","CH4","H2O"]
, [1 ,3 , -1 , -1])[1] * (P/P0 )^2
fvec [5] = x[6]*(x[2] + x[4] + x[5]) + x[7] - N_C
fvec [6] = x [6]*(2* x[3] + 2*x[1] + 4*x[5]) + 0.5*x[7] - N_H
fvec [7] = x[6]*(x[2]+ 2*x[4] + x[1]) - N_O
fvec [8] = x[1] + x[2] + x[3] + x[4] + x[5] - 1

end

# Résolution des systemes

using NLsolve

function calcul_equilibre_min_TP (T,P)
# solution [X_H2O , X_H2 , X_CO , n_gaz , n_solide ]
#nombre de mols
N_C = 1.
N_H2O = 1.
N_H = 2. * N_H2O + 0.5* N_C
N_O = N_H2O
#La variable pour la solution
solution = zeros(length(T),5)
for i = 1: length(T)

sys_a_resoudre (x, fvec) =
syst_equilibre_minimal (x, fvec , T[i], N_C , N_H , N_O , P)
solution [i ,:] =
nlsolve ( sys_a_resoudre , [1.0 , 0.0, 0.0, 1.0, 1.0]). zero

end
return solution

end

function calcul_equilibre_max_TP (T,P,var_P =0)
# solution [X_H2O , X_CO , X_H2 , X_CO2 , X_CH4 , n_gaz , n_solide ]
#nombre de mols
N_C = 1.
N_H2O = 1.
N_H = 2. * N_H2O + 0.5* N_C
N_O = N_H2O
#La variable pour la solution
if var_P == 0

solution = zeros(length(T),8)
for i = 1: length(T)

sys_a_resoudre (x, fvec) =
syst_equilibre_maximal (x, fvec , T[i], N_C , N_H , N_O , P)
solution [i ,:] =
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nlsolve ( sys_a_resoudre ,
[1.0 , 0.0, 0.0, 0.0, 0.0, 1.0, 1.0, 1.0]). zero

end
elseif var_P == 1

solution = zeros(length(P),8)
for i = 1: length(P)

sys_a_resoudre (x, fvec) =
syst_equilibre_maximal (x, fvec , T, N_C , N_H , N_O , P[i])
solution [i ,:] =
nlsolve ( sys_a_resoudre ,
[1.0 , 0.0, 0.0, 0.0, 0.0, 1.0, 1.0, 1.0]). zero

end
end
return solution

end

E.2 Exemple simple de diffusion pour simuler la va-
riation de température en bas du lit

λ (Wm−1K−1) ρ(kgm−3) Cp(J kg−1K−1) Surface(m2)
Paroi SiC 25 3200 35 0,002 81

Lit compact 0,4 290 1933 0,016 06
Chambre réaction 4,02 723,1 1650,5 0,018 87

Tableau E.1 – Valeurs utilisées pour le calcul du temps caractéristique thermique. ρsolide×(1−
ε) = 500× 0,58 = 290 kg m−3. Cpsolide× (1− ε) = 3333× 0,58 = 1933 J kg−1 K−1

Nous nous proposons ici de modéliser de façon la plus simple possible le comportement
thermique du bas la chambre de réaction. Cela va permettre d’introduire le code de calcul
utilisé et confirmer les tendances que nous avons vues sur le modèle plus global. Nous
modéliserons le problème avec une seule phase moyenne 1 et dont les propriétés peuvent
être trouvées dans le tableau E.1. Le problème est adiabatique et la convection est négligée.
Comme condition aux limites, nous imposons la température mesurée en haut de la phase
SiC.

using JFVM

# cd ("/ home/ valerian / vfreysz@gmail .com/Julia/JReac/v0 (2).4")
#
# include (" Ray_cavi .jl")

# include (" fonction_reacteur .jl")

# Définition paramétres physiques

1. Ce qui revient à considérer toutes les phases à l’équilibre thermique les unes par rapport aux autres
sur une même maille
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rho = 2*723. #kg/m3
Cp = 2*1650.5 #J/kg/K
lambda = 4.02 #W
D_val = lambda /( rho*Cp) # coefficient diffusivite

# Définition paramétres geometriques
Nx = 1000
Lx = 8e-2 #m
dx= Lx/Nx

# Création maillage
m = createMesh1D (Nx , Lx)
BC = createBC (m)

# Definition des CL
BC.left.a [:]=0.0
BC.left.b [:]=1.0
BC.left.c [:]=300.0
BC.right.a [:]=1.0
BC.right.c [:]=0.0
BC.right.b [:]=0.0

# Creation variable
T_old = createCellVariable (m, 300.0)
D_cell = createCellVariable (m, D_val)

# moyenne harmonique pour le calcul sur les faces
D_face = harmonicMean (D_cell)

#Pas de temps
dt= 10.0

# Construction matrice diffusion
M_diff = diffusionTerm (D_face)

# Construction matrice et RHS pour CL
(M_bc , RHS_bc )= boundaryConditionTerm (BC)

#Nombre de pas de temps
N_dt = 100*8

#Pour sauvegarder le calcul
save_T = T_old.value

for i =1: N_dt
# Nouvelle Temperature en CL
BC.left.c[:] = T_emmiter_t_2 (i*dt )[1]
(M_bc , RHS_bc )= boundaryConditionTerm (BC)
# Nouvelle matrice transitive
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(M_t , RHS_t )= transientTerm (T_old , dt , 1.0)
# Construction matrice total
M=M_t -M_diff+M_bc
# Construction RHS total
RHS=RHS_bc+RHS_t
# Resolution
T_old = solveLinearPDE (m, M, RHS)
# Sauvegarde resultat
save_T = hcat(save_T , T_old.value)
#
# println (i)

end

T_bas = [ 1.35863149e -01 2.90886392 e+02;
3.33663909 e+00 2.90886392 e+02;
6.68290486 e+00 2.90886392 e+02;

9.88349917 e+00 2.92634207 e+02 ;
1.33747098 e+01 2.97877653 e+02 ;
1.67200674 e+01 3.06616729 e+02 ;
2.00645168 e+01 3.24094881 e+02 ;
2.32632948 e+01 3.43320849 e+02 ;
2.64617095 e+01 3.66042447 e+02 ;
3.00958671 e+01 3.95755306 e+02 ;
3.32924654 e+01 4.35955056 e+02 ;
3.66347352 e+01 4.74406991 e+02 ;
3.98306070 e+01 5.21598002 e+02 ;
4.31717870 e+01 5.70536829 e+02 ;
4.68039466 e+01 6.19475655 e+02 ;
4.99998184 e+01 6.66666667 e+02 ;
5.33409983 e+01 7.15605493 e+02 ;
5.65374150 e+01 7.57553059 e+02 ;
5.98795032 e+01 7.97752809 e+02 ;
6.33681710 e+01 8.27465668 e+02 ;
6.65658591 e+01 8.57178527 e+02 ;
6.99086738 e+01 8.90387016 e+02 ;
7.32505803 e+01 9.32334582 e+02 ;
7.64480868 e+01 9.63795256 e+02 ;
7.99372995 e+01 9.88264669 e+02 ;
8.32813857 e+01 1.00923845 e+03 ;
8.64794371 e+01 1.03545568 e+03 ;
8.98231599 e+01 1.05992509 e+03 ;
9.31665195 e+01 1.08789014 e+03 ;
9.66559139 e+01 1.11061174 e+03 ;
9.99994551 e+01 1.13682896 e+03 ;
1.03199504 e+02 1.14382022 e+03 ;
1.06545407 e+02 1.14731586 e+03 ;
1.09746001 e+02 1.14906367 e+03 ;
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1.13382520 e+02 1.15605493 e+03 ;
1.16728423 e+02 1.15955056 e+03 ;
1.19928472 e+02 1.16654182 e+03 ;
1.23128158 e+02 1.17702871 e+03 ;
1.26473516 e+02 1.18576779 e+03 ;
1.29964000 e+02 1.19800250 e+03 ;
1.33163686 e+02 1.20848939 e+03 ;
1.36507227 e+02 1.23470662 e+03 ;
1.39696923 e+02 1.34132335 e+03 ;
1.43041918 e+02 1.35355805 e+03]

# plot(save_T [:,end ])
plot(save_T[end ,:][:])
plot(T_bas [: ,1]*6 , T_bas [: ,2])
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Figure E.1 – Comparaisons des températures mesurées (exp) et simulées (sim). B pour bas, H
pour haut

On observe un comportement proche entre la modélisation très simplifiée de la tempé-
rature du lit et le modèle complet. Ce qui tend à montrer que les réactions, les pertes et
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la convection du gaz ne sont pas les modes de transfert thermique principaux pendant les
premières minutes du réacteur, puisque la conduction seule montre des valeurs proches
du modèle complet.
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E.3 Calcul de la fraction de luminance du corps noir

function bbfn(X)
"""
Cette fonction calcule la fraction de rayonnement
du corps noir entre 0 et n*lambda*T, avec lambda
la longueur d’onde [micro -m] T la température [K]
et l’indice de réfraction n [-]
"""
CC = 15/ pi^4# [-]
C2 = 1.4388 e4#[cm K]
eps = 1e -16

V = C2/X #limite d’ intégration
EX = exp(V)

M = 1.
BBFN = 0.
EM = 1.
VM = M*V
while (VM ^3* EM > eps)

BM = (6.0 + VM *(6.0 + VM *(3.0 + VM )))/M^4
EM = EM/EX
BBFN = BBFN + BM*EM
M = M + 1
VM = M*V
if M > 1000000

break
end

end
CC*BBFN

end

function fraction_corp_noir (T, lambda_1 , lambda_2 , n)
"""
Cette fonction calcule la fraction de rayonnement
du corps noir dans la bande de longueurs d’onde [micro -m]
donné pour une températature T [K] et l’indice
de réfraction n [-]
"""
if lambda_1 < lambda_2

lambda_depart = lambda_1
lambda_fin = lambda_2

else
lambda_depart = lambda_2
lambda_fin = lambda_1

end
if lambda_fin > 1e6
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lambda_fin = Inf
end
if ( lambda_depart == 0) && ( lambda_fin == Inf)

res =1
elseif lambda_depart == 0

res = bbfn( lambda_fin *T*n)
elseif lambda_fin == Inf

res = 1 - bbfn( lambda_depart *T*n)
else

res = bbfn( lambda_fin *T*n) - bbfn( lambda_depart *T*n)
end
res

end

E.4 Couplage avec PySolar
L’irradiation directe en ciel clair est obtenue grâce à la librairie Python PySolar [81].

Cette librairie est couplée au code sous Julia en utilisant le module PyCall. Le couplage
est présenté ci-après. La figure E.2 présente une comparaison entre une mesure du flux
solaire direct à l’université de La Rochelle et le calcul à l’aide de PySolar [81] pour la
journée du 24 septembre 2014. On constate que le modèle est très proche de la mesure.
ENV["PYTHON"] = "/usr/bin/ python3 "
Pkg.build("PyCall")

using PyCall
@pyimport pysolar .solar as solar
@pyimport datetime
d = datetime . datetime [: now ]()

# positive in the northern hemisphere
latitude_deg = 46.1621533
# negative reckoning west from prime meridian in Greenwich
longitude_deg = -1.246473
#d = datetime . datetime (2015 , 12, 22, 9, 13, 1, 130320)
altitude_deg = solar. get_altitude (latitude_deg , longitude_deg , d)
solar. radiation [: get_radiation_direct ](d, altitude_deg )
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Figure E.2 – Comparaison du flux solaire mesuré et calculé théoriquement à l’aide de PySolar
pour la journée du 24 septembre 2014 à l’université de La Rochelle





Annexe F

Synthèse Fisher-Tropsch

Le procédé allemand Fischer-Tropsch date du début du XXe siècle. Le principe du
procédé F-T consiste à :
• extraire les goudrons primaires des cokes utilisés,
• gazéifier le coke pour obtenir un gaz de synthèse, qui comme nous l’avons vu est

principalement composé de CO, CO2 et H2.
• purifier le gaz de synthèse par extraction de l’eau, des poussières, de l’hydrogène

sulfuré et des composés organique soufrés,
• assurer la synthèse des hydrocarbures par réaction du gaz de synthèse sur des cata-

lyseurs spécifiques, selon l’une des réactions :

nCO + 2nH2 ⇀ CnH2n + nH2O (F.1)
2nCO + nH2 ⇀ CnH2n + nCO2 (F.2)

• condenser les hydrocarbures du gaz produit,
• raffiner les hydrocarbures pour en assurer le fonctionnement afin d’atteindre les

caractéristiques requises des gasoiles ou des essences.
Pour plus de détail sur le procédé et sont application à la biomasse le lecteur se

tournera vers les ouvrages de Ballerini et Appert [6] et Damien [93].
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Annexe G

Divers

G.1 Coefficient pour le choix du modèle de conduc-
tivité thermique dans le lit poreux

Pour le choix de la modélisation de la conductivité thermique, nous avons utilisé un
coefficient r2 présenté par Lejeune [94]. Ce coefficient est défini de la manière suivante :

r2 =
∑n
i=1 (ŷi − y)2∑n
i=1 (yi − y)2 (G.1)

yi, y, ŷi représentent les valeurs expérimentales, la moyenne, et les valeurs calculées
respectivement.
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Annexe H

Facteur de forme

H.1 Superposition de deux cylindres de rayons diffé-
rents

Les facteurs de formes sont extraits du document de Stevenson et Grafton [95].
Une représentation schématique des surfaces utilisées pour le calcul des facteurs de formes
est présentée sur la figure H.1.

• Si L2

L1
≤ 1

2

(
R

r
− 1

)
, alors la surface 2 ne reçoit pas d’irradiation directe depuis la

surface 3 et les facteurs de formes sont :

F1−2 = r

4L1
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• Si L2

L1
≥ 1

2

(
R

r
− 1

)
, alors la surface 2 reçoit une irradiation directe depuis la

surface 3 et les facteurs de formes sont :
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π

 Z2 + 2r2

r
√
Z2 + 4r2

tan−1
√
Z2 + 4r2

√
R2 − r2√

r2 (2L2 + Z)2 −R2Z2
− Z

r
sin−1 Z

√
R2 − r2

2r
√
L2 (L2 + Z)



+ 1
π

(
Z + L2

2r

) R2 + r2 +
(
R2 + r2 + (Z + L2)2

)
√[

(Z + L2)2 +R2 + r2
]2
− 4R2r2

×

cos−1 2r2L2
[
R2 − r2 − (Z + L2)2

]
+ Z (R2 − r2)

[
R2 − r2 + (Z + L2)2

]
2Rr (Z + L2) [L2 (Z + L2) +R2 − r2]

− cos−1 Z (R2 − r2)− 2L2r
2

2RrL2

]
(H.3)
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Figure H.1 – Représentaion des surfaces pour le calcul des facteurs de formes. 1 Surface latérale
du cylindre supérieur. 2 Surface latérale du cylindre inférieur. 3 Haut du cylindre supérieur. 4 Bas
du cylindre inférieur. a Elément différentiel vertical du cylindre supérieur. b Element differentiel
de a. z hauteur de b à partir de la base du cylindre supérieur.
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H.1.1 Valeurs limites
Si Z → 0.
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Si Z → 0 et r → R.

Fb−4 = L2
2 + 2R2

2R
√
L2

2 + 4R2
− L2

2R (H.7)

Si r → R.
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Figure H.2 – Représentaion des surfaces pour le calcul des facteurs de formes de deux disques
de rayons différents.

H.2 Disques de rayons différents
Le facteur de forme est extrait du livre de Cengel et Ghajar [36]. Une représentation

schématique des surfaces utilisées pour le calcul des facteurs de formes est présentée sur
la figure H.2.

Ri = ri
L

(H.9)

S = 1 + 1 +R2
1

R2
2

(H.10)

F2−1 = 1
2

{
S −

[
S2 − 4

(
r1

r2

)]1/2
}

(H.11)
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Annexe I

Compléments sur les réactions
chimiques

I.1 Gazéification et produits de la réaction
I.1.1 Stœchiométrie

Les quantités stœchiométriques d’une oxydation sont les quantités limites pour les-
quelles tout le combustible est consommé. Si les quantités stœchiométriques sont dépassées
pour l’oxydant, le mélange est dit pauvre. Par contre, si l’on est en dessous des quantités
stœchiométriques pour l’oxydant on dit que le mélange est riche.

Le rapport massique de réaction stœchiométrique d’oxydant 1 est déterminé en écrivant
simplement l’équation de la réaction en supposant que le réactif réagit en produisant
uniquement un jeu de produits idéaux.

I.2 Les cinétiques chimiques
Les réactions bimoléculaires et la théorie des collisions

La réaction bimoléculaire est une des réaction chimique les plus classique, on la re-
trouve notamment dans les jeux d’équation régissant la réduction du "char". Regardons
une théorie simple qui donnera un peu de sens aux equations contrôlant ces réactions.

Deux molécules se choquent et réagissent pour former deux nouvelles molécules.

A + B→ C + D (I.1)

La vitesse de la réaction est directement proportionnelle à la concentration (kmol/m3)des
deux espèces réactives.

d [A]
dt = −kbimolec[A][B] (I.2)

Les réactions élémentaires bimoléculaires sont toutes du second ordre pour la réaction
globale en étant à l’ordre 1 pour les deux espèces qui réagissent. Le coefficient caractérisant
la vitesse de réaction kbimolec est encore une fois une fonction de la température, mais
contrairement au coefficient d’une réaction globale, on peut lui trouver une signification
théorique.

1. ici la vapeur d’eau
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2σ

Figure I.1 – Volume de collision balayé par une molécule de diamètre σ percutant des molécules
identiques

La théorie des collisions moléculaires peut être utilisée pour nous éclairer sur l’équa-
tion (I.2) et mieux comprendre la dépendance du coefficient de vitesse vis-à-vis de la
température. Comme nous le verrons, la théorie des collisions pour des réactions bimo-
léculaires comporte beaucoup de lacunes. Mais cette approche est importante pour des
raisons historiques et permet de visualiser la réaction.

Pour déterminer la fréquence de collision d’une paire de molécules, nous prendrons
le cas simple ou une seule molécule de diamètre σ se déplaçant à vitesse ν considérée
comme constante percute des molécules identiques, mais statiques. Le parcourt libre d’une
molécule est illustré sur la figure I.1. Si la distance entre deux collisions, le libre parcourt
moyen, est grande, alors la molécule balaye, durant ∆t un volume cylindrique égal à
νπσ2∆t dans lequel les collisions sont possibles. Si les molécules statiques sont réparties
aléatoirement avec une densité égale à n/V , le nombre de collisions subit par la molécule
par unité de temps peut s’exprimer de la manière : suivante

Z ≡ nb de collisions
temps = (n/V )νπσ2 (I.3)

Dans un gaz, toutes les molécules sont en mouvement. On suppose une distribution
de Maxwell pour les vitesses de toutes les molécules. Dans la littérature pour la fréquence
de collision de molécule identique, on trouve

ZC =
√

2(n/V )πσ2ν (I.4)

avec ν la vitesse moyenne qui dépend de la température.
L’équation (I.4) s’applique à des molécules identiques. Nous pouvons étendre notre

analyse à la collision de molécules avec des diamètres différents σA et σB. Le diamètre du
volume de collision (Figure I.1) devient alors σA + σB ≡ 2σAB. L’équation (I.4) devient

ZC =
√

2(n/V )πσ2
ABνA (I.5)

qui représente la fréquence de collisions d’une molécule A avec toutes les molécules
B. Mais nous nous intéressons à la collision de toutes les molécules A avec toutes les
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molécules B. Le nombre total de collision par unité de volume et unité de temps est
obtenu en multipliant la fréquence de collision d’une seule molécule A (équation (I.5)) par
le nombre de molécules par unité de volume, et en utilisant la vitesse moyenne moléculaire
appropriée

ZAB/V = Nb de collisions entre tous les A et tous les B
Volume · temps (I.6)

= (nA/V )(nB/V )πσ2
AB

(
ν2

A + ν2
B

)1/2
(I.7)

qui peut s’exprimer de la manière suivante

ZAB/V = (nA/V )(nB/V )πσ2
AB

(
8kBT
πµ

)1/2

(I.8)

avec

kB = la constante de Boltzmann = 1,381 · 10−23 JK−1

µ = mAmB

mA +mB
= la masse réduite avec mA et mB les

masses de A et de B respectivement
T = la température absolue en Kelvin

Pour relier ce que nous avons vu au problème de vitesse de réaction, nous écrivons :

− d[A]
dt =


Nb de collisions
entre A et B

Volume · Temps

 ·
 Probabilité qu’une

collision conduise
à une réaction

 ·
 kmol de A

Nb de molécules
de A

 (I.9)

ou

− d[A]
dt = (ZAB/V )PN−1

AV (I.10)

avec NAV le nombre d’Avogadro (6,022 · 1026 kmol−1). La probabilité que la collision
conduise à une réaction peut s’exprimer comme le produit de deux facteurs : un facteur
énergétique, exp[−EA/RuT ], qui indique la proportion de collision ayant lieu avec une
énergie supérieure, celle nécessaire pour déclencher la réaction EA, ou énergie d’activation ;
et un géométrique ou facteur stérique, p, qui tien compte de la géométrie de la collision
entre A et B. Par exemple, avec la réaction de OH et H pour former H2O, intuitivement
on s’attend a ce que la réaction soit plus probable si l’atome H frappe le coté O de la
molécule OH plutôt que coté H, puisque les atomes doivent se lier pour former H-O-H.
En général le facteur stérique est bien plus petit que l’unité, mais il y a bien entendu des
exceptions. Maintenant l’équation (I.10) devient

− d[A]
dt = pNAV σ

2
AB

[
8πkBT
µ

]1/2

exp[−EA/RuT ][A][B] (I.11)

ou les substitutions nA/V = [A]NAV et nB/V = [B]NAV ont été utilisée. En comparant
les équations (I.2) et (I.11) on peut voir que le coefficient de vitesse bimoléculaire basé
sur la théorie des collisions est
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k(T ) = pNAV σ
2
AB

[
8πkBT
µ

]1/2

exp[−EA/RuT ] (I.12)

Malheureusement, la théorie des collisions ne permet pas de déterminer l’énergie d’ac-
tivation ou le facteur stérique. Des théories plus avancées, qui postulent de la structure
des molécules dans le processus de cassure et formation de liaison ou complexe activé
pour permettre le calcul de kbimolec à partir du premier principe ce qui n’est pas utile pour
nous.

Si la plage de température qui nous intéresse n’est pas trop grande, le coefficient de
vitesse bimoléculaire peut s’exprimer à travers la forme empirique d’Arrhenius,

k(T ) = A exp(−EA/RuT ) (I.13)

Avec A une constante appelée facteur pré-exponentiel ou facteur de fréquence. En
comparant les équations (I.11) et (I.12) on peut voir que, selon la théorie des collisions A
n’est pas strictement constant, mais dépend de T 1/2. Des tracés de log k par rapport à 1/T
de données expérimentales sont utilisés pour donner une valeur à l’énergie d’activation
puisque la pente d’un tel tracé est −EA/Ru. Enfin notons que les tableaux avec des co-
efficients pour l’équation d’Arrhenius provenant de données expérimentales sont courants
et utilisent fréquemment une fonction à trois paramètres de la forme :

k(T ) = AT b exp(−EA/RuT ) (I.14)

où A, b, et EA sont les trois paramètres empiriques.

I.2.1 Calcul des vitesses de réaction
Comme nous l’avons vu dans la section 3.3.2 lorsque la température est relativement

basse, la durée caractéristique de la réaction à la surface est grande devant celle de la
diffusion. On peut alors simplifier le problème et ne tenir compte que de la réaction à
la surface. La modélisation des phénomènes de diffusion est alors négligée et seule la
cinétique de réaction est prise en compte pour la modélisation de la réaction hétérogène.

Il faut cependant noter qu’en fonction des modèles, des techniques et précautions
prises durant les mesures des cinétiques, elles peuvent tenir compte d’une ou plusieurs
des étapes présentées précédemment comme le suggère Di Blasi [96]. On veillera donc
à bien analyser les cinétiques de réaction choisies de manière à ne pas modéliser une des
étapes alors qu’elle est déjà prise en compte dans les cinétiques.

Pour modéliser le régime chimique, c’est-à-dire le régime contrôlé par les cinétiques de
réaction, l’utilisation d’une ou plusieurs cinétiques est nécessaire. Regardons maintenant
les différentes approches et façons de calculer une vitesse de réaction.

Les réactions globales ou élémentaires

La réaction complète d’une mole de réactif avec a moles d’oxydant pour former b moles
de produit de réaction peut s’exprimer à travers un mécanisme de réactions globale :

F + aOx→ b Pr (I.15)

En exploitant des mesures expérimentales, la vitesse à laquelle le réactif réagit peut
s’exprimer à travers la relation suivante :
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d [XF ]
dt = −kG(T ) [XF ]n [XOx]m (I.16)

Où [Xi] indique la concentration molaire (kmolm−3) de la ieme espèce dans le mélange.
L’équation (I.16) indique que la vitesse de disparition d’un réactif est proportionnelle à
tous les réactifs pondérés par une puissance. Le coefficient de proportionnalité kG est ap-
pelée coefficient de vitesse de réaction globale. Ce coefficient de proportionnalité n’est pas
constant dans la plupart des cas, et est en général fortement dépendant de la température.
Le signe (−) indique que la concentration décroît au cours du temps. Les exposants n et
m sont les ordres de réaction. L’équation (I.16) montre que la réaction est d’ordre n par
rapport à F et d’ordre m par rapport à Ox, la réaction entière est, elle, d’ordre (n+m).
Pour des réactions globales les coefficients n etm ne sont pas nécessairement des entiers et
proviennent de régression à partir de données expérimentales. Pour des réactions élémen-
taires, les ordres de réactions seront toujours des entiers. En général, lorsqu’une équation
du type équation (I.16) caractérise une réaction globale particulière, elle n’est valable
que pour des plages de pression et de température limitées et dépend de la précision de
l’appareil de mesure utilisée pour définir la vitesse de réaction. Par exemple, si l’on veut
couvrir une grande plage de température, différentes expressions de kG(T ) et différentes
valeurs de n et m doivent être utilisées.

L’utilisation de la réaction globale pour caractériser la chimie d’un problème spécifique
revient en général à utiliser une "boite noire" pour la réaction considérée. Même si cette
approche peut être très utile dans certains cas, elle ne permet pas d’aller plus loin dans
la compréhension des processus chimiques mis en jeu dans la réaction. Par exemple, il est
totalement irréaliste de croire qu’une molécule de produit a entre en collision instantané-
ment avec une seule molécule de réactif pour former b molécule de produit de réaction. En
fait, cela nécessite la cassure de nombreuses liaisons puis la création de nombreuses autres.
En réalité, de nombreuses réactions élémentaires, impliquant de nombreuses espèces in-
termédiaires, peuvent avoir lieu séquentiellement pour former les produits de réactions.
Les différentes réactions élémentaires nécessaires pour décrire toute la réaction sont ap-
pelées le mécanisme de réaction. Certains mécanismes de réaction impliquent seulement
quelques réactions élémentaires alors que d’autres en implique des centaines.

Vitesse de production nette

Supposons maintenant que nous disposons d’un mécanisme de réaction dont les ciné-
tiques de chaque réaction élémentaire ont été mesurées. En sachant exprimer les vitesses
des réactions élémentaires, nous pouvons mathématiquement exprimer la vitesse nette
de production ou de destruction de n’importe quelle espèce impliquée dans les réactions
élémentaires en série. Par exemple, reprenons le mécanisme de la réaction C− H2O, et
considérons les réactions directe et opposée comme l’indique le symbole 
. On notera
que dans cet exemple toutes les réactions sont réversibles ce qui n’est pas forcement le cas
pour ces réactions dans la réalité. De plus la molécule de carbone est considérée en excès
et n’intervient pas dans le calcule de la vitesse de la réaction, comme c’est le cas dans la
publication de Babu et Sheth [47]. Cette approche est, bien évidement, discutable.

C(s) + H2O
kf1


kr1

CO + H2 (R.1)

C(s) + 2H2O
kf2


kr2

CO2 + 2H2 (R.2)
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CO + H2O
kf3


kr3

CO2 + H2 (R.3)

où kfi et kri sont les vitesses de réaction élémentaire directe et opposée de la ieme

réaction. La vitesse nette de production de H2, par exemple, est la somme de toutes
les vitesses de réaction élémentaire produisant H2 moins la somme de toutes les vitesses
consommant H2,

d[H2]
dt =kf1[H2O] + kf2[H2O]2 (I.17)

+ kf3[CO][H2O] + · · ·
− kr1[CO][H2]− kr2[CO2][H2]2

− kr3[CO2][H2]− · · ·

et pour l’espèce CO,

d[CO]
dt =kf1[H2O] + kr3[CO2][H2] (I.18)

+ · · ·
− kr1[CO][H2]− kf3[CO][H2O]
− · · ·

Nous pouvons écrire une expression similaire pour toutes les espèces participant au
mécanisme de réaction, cela conduit à un système d’équations différentielles d’ordre 1 qui
décrit l’évolution du système chimique à partir des conditions initiales :

d[Xi](t)
dt = fi ([X1](t), [X2](t), . . . , [Xn](t)) (I.19)

avec

[Xi](0) = [Xi]0 (I.20)

Pour un système particulier, le jeu d’équations (I.19) et (I.20) couplé avec les équations
de conservation de la masse, du moment et de l’énergie peut être intégré numériquement à
l’aide d’un ordinateur. Dans la partie suivante, nous allons introduire la notation compacte
qui facilite la programmation de tel système.

La notation compacte

Puisque le mécanisme implique de nombreuses réactions élémentaires, une notation
compacte a été développée. Elle permet de représenter tout le mécanisme sous forme de
matrices. Nous allons l’appliquer au mécanisme régi par les équations (R.1) à (R.3) associé
aux vitesses de réaction de chaque espèce (équations (I.19) et (I.20)).

Nous écrivons les équations stœchiométriques sous forme matriciel :

N∑
j=1

ν ′jiXj ⇐⇒
N∑
j=1

ν ′′jiXj avec i = 1, 2, . . . , L, (I.21)

avec ν ′ji et ν ′′ji sont les coefficients stœchiométriques sur les réactifs et les produits, pour
la jeme espèce et la ieme réaction. Par exemple, considérons les trois réactions R.1-R.3, qui
impliquent les quatre espèces H2O, CO, H2, CO2. En définissant j et i comme il suit
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j Espèce i Réaction
1 H2O 1 R.1
2 CO 2 R.2
3 H2 3 R.3
4 CO2

et en utilisant l’indice j pour les colonnes et i pour les lignes, nous pouvons écrire la
matrice des coefficients stœchiométriques comme il suit,

ν ′ji =

 1 0 0 0
2 0 0 0
1 1 0 0

 (I.22)

et

ν ′′ji =

 0 1 1 0
0 0 2 1
0 0 1 1

 (I.23)

Puisque les réactions impliquent un nombre limité d’espèces réactives, la matrice des
coefficients stœchiométrique sera toujours creuse quand le nombre d’espèces chimiques im-
pliquées est grand. Les trois relations suivantes permettent d’exprimer de manière com-
pacte la vitesse de production nette de chaque espèce dans un mécanisme à plusieurs
étapes.

ω̇j =
L∑
i=1

νjiqi avec j = 1, 2, . . . , N, (I.24)

avec

νji =
(
ν ′′ji − ν ′ji

)
(I.25)

et

qi = kfi
N∏
j=1

[Xj]ν
′
ji − kri

N∏
j=1

[Xj]ν
′′
ji (I.26)

La vitesse de production, ω̇j, correspond à la partie de gauche dans les équations (I.17)
et (I.18) par exemple. Pour des systèmes dont la concentration des espèces est seulement
affectée par les réactions chimiques, ω̇j ≡ d[Xj]/dt pour tout le mécanisme. L’équa-
tion (I.26) définie la vitesse d’avancement, qi, pour la ieme réaction élémentaire. Par
exemple pour la réaction équation (R.1), qi s’exprime de la façon suivante

qi = kf1[H2O]1[CO]0[H2]0[CO2]0 (I.27)
− kr1[H2O]0[CO]1[H2]1[CO2]0

= kf1[HO2]− kr1[CO][H2]

Pour calculer la vitesse de production ω̇j pour toutes les espèces j, il nous faut
écrire les relations similaires à l’équation (I.27) pour les réactions i=2 et 3. Il faut en-
suite tenir compte de la génération ou destruction de la jeme espèce chimique à travers
l’équation (I.25). Enfin dans l’équation (I.24), nous sommons les vitesses d’avancement

229



ANNEXE I. COMPLÉMENTS SUR LES RÉACTIONS CHIMIQUES

de chaque réaction pondérées par les coefficients stœchiométriques associés à l’espèce j.
Nous obtenons ω̇j, qui est aussi la source par génération chimique dans les équations de
conservation pour toute les espèces j.

La notation compacte qui implique les équations (I.21) et (I.24) à (I.26) est particu-
lièrement pratique pour résoudre des problèmes de cinétique chimique à l’aide d’un ordi-
nateur. Dans le cadre de ce travail, pour les cas ou il n’y a pas de dépendance spatiale,
nous utiliserons ODEPACK qui est intégré à Python à travers "scipy.integrate.odeint".
L’interface Python du logiciel Cantera dédié au calcul des variables thermodynamiques,
des réactions et des coefficients de transport est une autre alternative.

La notation compacte pour les réactions hétérogènes

Pour les réactions hétérogènes, une notation compacte peut aussi être introduite. Pour
avoir une relation compacte similaire, il faut considérer le nombre de sites actifs disponibles
comme une espèce et le traiter comme tel. Il faut aussi que les espèces présentes à la
fois dans la phase solide et dans la phase gazeuse soient traitées comme deux espèces
différentes.

Dans un système hétérogène la vitesse de génération de l’espèce j est associée à une
vitesse surfacique de réaction ṡj qui a pour unité molm−2 s−1.

Pour un système hétérogène impliquant N espèces et L réactions :

ṡj =
L∑
i=1

νjiq̇
s
i pour j = 1, 2, ...N (I.28)

avec

νji =
(
ν ′′ji − ν ′ji

)
(I.29)

et

q̇si = kfi
N∏
j=1

[Xj]ν
′
ji − kri

N∏
j=1

[Xj]ν
′′
ji (I.30)

Il est important de noter que le jeu d’équation présenté ci dessus ne s’applique qu’aux
réactions hétérogènes du mécanisme réactionnel.

Si une espèce j se trouve dans des réactions homogènes dans un volume V , et hétéro-
gènes sur une surface A, sa vitesse de génération molaire s’écrit :

ṅj = ω̇jV + ṡjA (I.31)
avec ω̇j la vitesse de production volumique définie dans l’équation (I.24) (molm−3 s−1)

et ṡj la vitesse de production surfacique (molm−2 s−1)

Relation entre le coefficient de vitesse et la constante d’équilibre

La mesure du coefficient de vitesse pour des réactions élémentaires est une tâche dif-
ficile qui conduit fréquemment à des résultats avec une large plage d’incertitude. D’un
autre côté, la constante d’équilibre qui est basée sur des mesures ou des calculs ther-
modynamiques est, dans la plupart des cas, très précise. Nous pouvons tirer partie de
la précision des données thermodynamiques dans la résolution de problème cinétique en
reconnaissant, qu’à l’équilibre, la vitesse de réaction dans les deux sens doit être la même.
Par exemple, prenons la réaction bimoléculaire suivante avec les vitesses de réaction kf
et kr.
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A + B
kf


kr

C + D (I.32)

Pour l’espèce A nous pouvons écrire

d[A]
dt = −kf [A][B] + kr[C][D] (I.33)

Considérons maintenant l’équation (I.32) à l’équilibre. Dans cette état la concentration
[A] ne varie pas au cours du temps, il en est de même pour les espèces B, C et D. Nous
pouvons donc écrire :

0 = −kf [A][B] + kr[C][D] (I.34)

que nous pouvons réarranger de la façon suivante

[C][D]
[A][B] = kf (T )

kr(T ) (I.35)

Nous avons vu précédemment que la constante d’équilibre se définissait en fonction
des pressions partielles de la façon suivante

Kp = (PC/P o)c · (PD/P o)d . . .
(PA/P o)a · (PB/P o)b . . .

(I.36)

où les exposants sont les coefficients stœchiométriques ν ′
i = a, b, . . . et ν ′′

i = c, d, . . . De
plus la concentration molaire est reliée à la fraction molaire et la pression partielle comme
il suit

[Xi] = χiP/RuT = Pi/RuT (I.37)

Nous pouvons définir une constante d’équilibre basée sur la concentration molaire, Kc.
La relation entre Kc et Kp est

Kp = Kc (RuT/P
o)c+d+···−a−b−··· (I.38)

ou

Kp = Kc (RuT/P
o)
∑

ν
′′−
∑

ν
′

(I.39)

avec

Kc = [C]c[D]d . . .
[A]a[B]b . . . =

∏
prod[Xi]ν

′′
i∏

reac[Xi]ν
′
i

(I.40)

Grâce aux équations précédentes, nous voyons que le rapport entre kf et kr est égal à
la constante d’équilibre Kc

kf (T )
kr(T ) = Kc(T ) (I.41)

et que pour une réaction bimoléculaire, Kc = Kp. En utilisant l’équation (I.41) nous
pouvons calculer la vitesse de réaction opposée à partir de la vitesse de réaction di-
recte et de la constante d’équilibre de la réaction. Lorsque l’on effectue des calculs ciné-
tiques, les données expérimentales les plus précises sur la plage de température considérée
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doivent être utilisée. De plus la vitesse de réaction opposée doit être calculée à partir de
la constante d’équilibre, à condition que la cinétique caractérise la réaction proche de son
état d’équilibre. C’est dans ces conditions que les calculs des vitesses de réaction seront
les plus pertinents.

I.3 Enthalpie de formation et enthalpie de réaction
I.3.1 Enthalpie standard de formation

Lorsque l’on traite des réactions chimiques, le concept d’enthalpie standard est d’une
grande importance. Pour toutes espèces, il est possible de définir l’enthalpie standard qui
est la somme des enthalpies associées aux liaisons chimiques, l’enthalpie de formation, hf ,
et une enthalpie associée uniquement à la variation de température, l’enthalpie sensible,
∆hs. Nous pouvons alors écrire l’enthalpie standard de l’espèce i comme :

hi(T ) = h
o

f,i(Tref ) + ∆hs,i(T ) (I.42)

Enthalpie standard à
la température T

Enthalpie de forma-
tion dans l’etat de ré-
férence (Tref, P o)

Enthalpie sensible de
changement de Tref à
T

avec ∆hs,i ≡ hi(T )− hof,i(Tref).
Pour utiliser l’équation (I.42), il est nécessaire de définir l’état de référence. Nous

utiliserons comme température de l’état standard Tref = 25 ◦C (298,15K), et pour la
pression de l’état standard, Pref = P o = 1 atm (101 325Pa), pour être en accord avec
Nasa Glenn Coefficient for calculating Thermodynamic Proprietes of Individual Specie
de Gordon et McBride [15]. Par la suite, nous adopterons la convention suivante.
L’enthalpie de formation est égale à zéro pour les éléments dans leurs états naturels à la
température et la pression de référence.

Enthalpie de réaction et chaleur latente

Maintenant que nous pouvons exprimer l’enthalpie d’un mélange de réactif et d’un
mélange de produits, il nous est possible de définir l’enthalpie de réaction. Considérons
un réacteur piston dans son régime stationnaire. Dans ce réacteur, une combustion a lieu
avec les quantités stœchiométriques, et nous considérons la réaction comme complète.
Pour que les réactifs et les produits soient dans leurs états il est nécessaire de retirer une
partie de l’énergie dégagée. La quantité de chaleur q qu’il faut retirer dans le volume de
contrôle peut être reliée aux enthalpies standards des produits et des réactifs de la manière
suivante :

qvc = ho − hi = hprod − hreac (I.43)
La définition de l’enthalpie de réaction, ∆hR (par unités de masse du mélange), est

∆hR ≡ qvc ≡ hprod − hreac (I.44)
où, avec les propriétés extensives

∆HR = Hprod −Hreac (I.45)
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Lorsque la composition exacte des réactifs et produits et connue, l’enthalpie de réac-
tion peut être calculée à partir de Nasa Glenn Coefficient for calculating Thermodynamic
Proprietes of Individual Specie [15] par exemple. Mais, dans notre cas, avec des composi-
tions de biomasse et de charbon qui varie fortement en fonction de leurs origine et type,
il peut être plus pratique de déterminer l’enthalpie de réaction directement en faisant
réagir le mélange dans une bombe calorimétrique à volume constant ou en écoulement
stationnaire.

233





Annexe J

Les définitions réglementaires de la
biomasse

Comme le souligne Damien [93] la définition de la biomasse énergie présente aujour-
d’hui certaines ambiguïtés. Dans La biomasse énergie [93] il balaye la réglementation puis
la normalisation pour éclairer cette définition. Ces précisions sont importantes notamment
dans le cas d’une réponse à un appel à projets pour se situer dans le cadre réglementaire.
Cette sous-section reprend son analyse.

La réglementation de l’Union européenne

Directive 2001/77/CE (modifiée par la directive 2009/28/CE et abrogée au
1er janvier 2012) Cette directive du 27 septembre 2001 relative à la promotion de
l’électricité produite à partir de sources d’énergie renouvelable sur le marché intérieur de
l’électricité définit dans son article 2 :

"Énergie produite à partir de sources renouvelables" (alinéa a) : une éner-
gie produite à partir de sources non fossiles renouvelables, à savoir : énergie
éolienne, solaire, aérothermique, géothermique, hydrothermique, marine et hy-
droélectrique, biomasse, gaz de décharge, gaz des stations d’épuration d’eaux
usées et biogaz.

La production de chaleur et d’électricité s’obtient à partir de toutes ces formes de SER,
alors que les biocarburants sont constitués d’atomes de carbone que l’on ne trouve que
dans la biomasse : le biogaz de décharge, le biogaz des stations d’épuration et le biogaz
de méthanisation.

La "biomasse" (alinéa b) : la fraction biodégradable des produits, déchets
et résidus provenant de l’agriculture (comprenant les substances végétales et
animales), de la sylviculture et des industries connexes, ainsi que la fraction
biodégradable des déchets industriels et municipaux.

Cette définition constitue le référentiel des réglementations ultérieures visant à favo-
riser le développement des bioénergies.

"biocarburant" (alinéa i) : un combustible liquide ou gazeux utilisé pour le
transport et produit à partir de la biomasse.

"bioliquide" (alinéa h) : un combustible liquide destiné à des usages éner-
gétiques autres que pour le transport, y compris la production d’électricité, le
chauffage et le refroidissement, et produit à partir de la biomasse.
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Directive 2001/80/CE La directive 2001/80/CE du 23 octobre 2001, relative à la li-
mitation des émissions dans l’atmosphère de certains polluants en provenance des grandes
installations de combustion, confère aux déchets issus de la biomasse un caractère de com-
bustible lorsqu’ils sont employés pour la production d’énergie. Font partie de la « biomasse
» les produits composés de la totalité ou d’une partie d’une matière végétale agricole ou
forestière susceptible d’être utilisée comme combustible en vue de reconstituer son contenu
énergétique et les déchets suivants, utilisés comme combustible :

1. Déchets végétaux agricoles et forestiers.
2. Déchets végétaux provenant du secteur industriel de la transformation alimentaire,

si la chaleur produite est valorisée.
3. Déchets végétaux fibreux issus de la production de pâte vierge et de la production

de papier à partir de pâte, s’ils sont co-incinérés sur le lieu de production et si la
chaleur produite est valorisée.

4. Déchets de liège.
5. Déchets de bois, à l’exception des déchets de bois qui sont susceptibles de contenir

des composés organiques halogénés ou des métaux lourds à la suite d’un traitement
avec des conservateurs du bois ou du placement d’un revêtement, y compris en
particulier les déchets de bois de ce type provenant de déchets de construction ou
de démolition.

Directive 2003/30/CE Cette directive du 8 mai 2003 vise à promouvoir l’utilisation
de biocarburants ou autres carburants renouvelables dans les transports, elle mentionne :
• La définition des biocarburants : combustible liquide ou gazeux utilisé pour le trans-

port et produit à partir de la biomasse.
• La liste des biocarburants : bioéthanol, biodiesel, biogaz, biométhanol, bio- dimé-

thyléther, bio-ETBE, bio-MTBE, biocarburants synthétiques (issus de la biomasse),
biohydrogène et huile végétale pure.
• Des objectifs de production à atteindre par État membre : 2 % sur la base de la

teneur énergétique de la quantité totale d’essence et de gazole mise en vente (...)
pour le 31.12.2005 et 5,75 % (...) pour le 31.12.2010.

Ces biocarburants sont employés à l’état pur ou mélangés avec l’essence et le gazole.

La réglementation française

Les décrets et arrêtés reprennent les définitions européennes. Une synthèse de ces
définitions adoptées au niveau français est fournie par l’ADEME :

En France, la définition de la biomasse est la suivante : "la biomasse se
présente à l’état naturel et n’est ni imprégnée ni revêtue d’une substance
quelconque. Elle inclut notamment le bois sous forme de morceaux bruts,
d’écorces, de bois déchiquetés, de sciures, de poussières de ponçage ou de
chutes issues de l’industrie du bois, de sa transformation ou de son artisanat"
(décret du 20 mai 1953).

Depuis la directive européenne sur l’incinération (4 décembre 2000), la
définition européenne de la biomasse a été élargie aux "déchets de bois, à l’ex-
ception des déchets de bois susceptibles de contenir des composés organiques
halogénés ou des métaux lourds à la suite d’un traitement avec des conserva-
teurs du bois ou du placement d’un revêtement, y compris en particulier les
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déchets de bois de ce type provenant de déchets de construction ou de démo-
lition". Cette définition a été reprise au niveau français en 2002 et 2003 avec
les arrêtés régissant les grandes installations de combustion, mais pas intégrée
dans la rubrique ICPE 2910.

Face à la difficulté d’identifier les déchets de bois susceptibles d’être intégrés
dans la rubrique biomasse, un groupe de travail associant l’ADEME, le CTBA,
l’UIPP, l’UFC, le SYPAL et l’UNIFA a proposé en 2004, au ministère de
l’Écologie et du Développement Durable, un cahier des charges combustible
bois.

Par ailleurs, les cendres issues de la combustion du bois sont des déchets
non dangereux pouvant être valorisés en agriculture lorsque les caractéris-
tiques des cendres le permettent (intérêt agronomique, innocuité vis-à-vis de
l’homme, des animaux et de l’environnement). Ceci étant, les textes réglemen-
taires encadrant la valorisation agronomique des cendres sont inexistants en
France...

L’article 19 de la loi n 2009-967 de programmation relative à la mise en œuvre du
Grenelle de l’Environnement, du 3 août 2009, résume la définition européenne (directive
de 2001) de la biomasse en :

La fraction biodégradable des produits, déchets et résidus provenant de
l’agriculture, y compris les substances végétales et animales, issues de la terre
et de la mer, de la sylviculture et des industries connexes ainsi que la fraction
biodégradable des déchets industriels et ménagers.

Les précisions de l’ONU

L’annexe 18 de l’executive board du « clean development mechanism » considère la
biomasse renouvelable si l’une des conditions suivantes s’applique :
• La biomasse provient de surfaces forestières qui le demeurent. Des pratiques de

gestion durable permettent d’y maintenir un stock de carbone ne décroissant pas
régulièrement avec le temps (ce stock peut varier provisoirement lors des récoltes).
Les réglementations forestières nationale ou régionale y sont respectées.
• La biomasse bois provient de surfaces cultivées ou de prairies qui le demeurent

ou sont reconverties en forêts. Des pratiques de gestion durable permettent d’y
maintenir un stock de carbone ne décroissant pas régulièrement avec le temps (ce
stock peut varier provisoirement lors des récoltes). Les réglementations forestières,
agricoles ou de protection de la nature, nationale ou régionale y sont respectées.
• La biomasse non-bois provient de surfaces cultivées ou de prairies qui le demeurent

ou sont reconverties en forêts. Des pratiques de gestion durable permettent d’y
maintenir un stock de carbone ne décroissant pas régulièrement avec le temps (ce
stock peut varier provisoirement lors des récoltes). Les réglementations forestières,
agricoles ou de protection de la nature, nationale ou régionale y sont respectées.
• Les résidus de la biomasse collectée ne doivent pas impacter le stock de carbone local

(bois mort, couverture morte, carbone organique du sol de la surface de collecte).
Ce sont des déchets de la production agricole qui auraient été employés ou mis en
décharge, mais pas les rémanents demeurant habituellement sur place en exploitation
forestière et participant au maintien de la teneur en carbone des sols.
• La biomasse provient de la fraction non fossile des déchets organiques industriels ou

municipaux.
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