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Résumé

La biomasse est une matiére biologique, incorporant toute la matiere vivante sur terre. En raison de
sa forte teneur en carbone, la biomasse peut étre brilée directement pour produire de la chaleur ou convertie
en biocarburants a travers divers procédés. Plusieurs techniques sont utilisées pour la production de
biocarburants ; cependant, la liquéfaction hydrothermale (HTL) est établie comme une technique de
conversion prometteuse, produisant des carburants liquides de haute qualité. La liquéfaction hydrothermale
de la biomasse est définie comme la conversion des ressources carbonées en substances huileuses dans de
I'eau liquide chaude sous pression, ou d'autres solvants liquides. Les conditions typiques d’HTL varient

entre 220 et 370 °C et 4 a 22 MPa.

Dans cette these, la conception d'un systéme continu de liquéfaction hydrothermale de la biomasse
est proposée. Pour atteindre cet objectif, un plan a été suivi, commengant par une enquéte sur 1'état de I’art
actuel des systemes de liquéfaction hydrothermale continus, suivie de la proposition et la validation des
modeles thermochimiques représentant les phénomeénes se déroulant au sein d’un réacteur batch, a travers
d’une campagne expérimentale et a I’aide du logiciel de modélisation multiphysique COMSOL. Ensuite,

les modeles validés ont servi a la conception d’un nouveau systéme continu.

L'originalité de ce travail est illustrée par le développement d'un systeme continu a I'échelle du laboratoire
qui peut étre mis a niveau a I'échelle industrielle et commerciale, produisant des quantités notables de

carburants.

Un grand nombre de travaux déja rapportés sur les systemes continus sont étudiés et analysés. Le
composant principal du systeme continu est le réacteur lui-méme, dans lequel la réaction a lieu. Les
réacteurs continus peuvent étre classés en trois catégories principales ; réacteurs tubulaires continus (CTR)
ou réacteurs pistons (PFR), réacteur continu a cuve agitée (CSTR), ou systémes hybrides associant un CSTR
et un CTR en série. En raison de la haute pression de réaction de liquéfaction hydrothermale, un systéme

d'alimentation est nécessaire pour alimenter le réacteur. Pour cette raison, deux techniques différentes sont
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utilisées, soit en pompant les intrants par des gaz sous pression, comme l'azote comprimé, soit en utilisant
des pompes a haute pression. Le chauffage de la biomasse a la température de réaction peut se faire selon
différents modes; le chauffage par résistance électrique, le chauffage solaire, le chauffage par les fumées et
le chauffage par lits fluidisés. De plus, un systeme de séparation est nécessaire pour separer les carburants
liquides produits des solvants, qui peuvent étre recyclés, et des particules solides qui peuvent se trouver

dans les produits.

En plus des composants du systeme, I'étude bibliographique a couvert les effets des paramétres de
réaction sur le processus de liquéfaction, les rendements des produits et la conception systématique. On
remarque que la réaction de liquéfaction requiert une température optimale pour laquelle les rendements en
biohuile seront maximisés. Cette température optimale dépend du choix de la biomasse. L'augmentation de
la température de réaction au-dela de la valeur optimale diminue les rendements, du fait de la présence de
réactions secondaires et tertiaires. De plus, on remarque que la variation de la pression du milieu n'a pas
d'effet direct sur les rendements en produits du procédé de liquéfaction hydrothermale. Cependant, la
pression élevée maintient un milieu monophasique, évitant I'absorption de chaleur latente par les solvants,
augmentant I'efficacité thermique du procédé. La composition de la charge (composition élémentaire, et
composition lignocellulosique) a un grand impact sur les rendements en produits et la température optimale
de conversion. De plus, les temps de séjour des réactions de liquéfaction sont étudiés, et on constate qu'il
existe un temps optimal pour chaque charge, auguel les rendements sont maximisés et au-dela duquel les
réactions secondaires et tertiaires les détériorent. Enfin, on remarque qu'une partie des chercheurs ont utilisé

des solvants et des catalyseurs pour améliorer le rendement et la qualité des produits recherchés.

De plus, une section de I'étude bibliographique est dédiée au passage du traitement par batchs au
traitement continu, ou les effets de la conception du réacteur, la température, la pression, la vitesse de
chauffe et les temps de séjour sur la réaction sont interprétés et comparés entre les systémes de traitement

batch et continu.
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La derniere partie de I'étude bibliographique traite de I'état actuel de la modélisation et de la
simulation CFD des processus de liquéfaction hydrothermale. Les équations gouvernantes avec leurs
conditions aux limites pertinentes sont interprétées, y compris les équations de continuité, de conservation
de la quantité de mouvement, de conservation de I'énergie et des transferts de masse et de chaleur. Cette
section présente également les différents modéles cinétiques adaptés aux équations de transfert de masse,

en se concentrant sur la cinétique d'Arrhenius, reliant la vitesse de réaction a la température de la réaction.

A l'issue de I'étude bibliographique, un modéle de réacteur discontinu est construit et calibré a I'aide
de COMSOL Multiphysics, sur la base des résultats d'une campagne expérimentale menée sur un réacteur
batch. Bien que I'objectif final du projet soit de concevoir un systéme continu, le systéme batch reste une
nécessité, grace a sa capacité a tester les conditions de la réaction et a calibrer ses parametres (température,

pression, charge de lisier, temps de séjour, etc.).

Les expériences menées sont détaillées, notamment leurs conditions opératoires, et les méthodes
de caractérisation des produits. De plus, l'approche adoptée pour construire le modéle de simulation est
discutée, en ce qui concerne les équations gouvernantes, les propriétés des matériaux, les hypotheses et
approximations, etc. Le modeéle de simulation est validé selon une méthodologie en trois étapes. D'abord,
en chauffant un réacteur vide et en comparant les courbes de température et de pression simulées et
expérimentales, puis, en chauffant plusieurs types de solvants (eau, méthanol et éthanol), et la derniére
étape est la validation de la cinétique chimigue du traitement hydrothermal de principales macromolécules
modeles telles que les lipides, les glucides, les protéines et la lignine. Dans ce travail, I'étape de modélisation
cinétique s'est limitée a la transestérification des lipides en présence du méthanol. Cette réaction a été
choisie parce que' son mécanisme réactionnel bien connu et établi dans la littérature et parce que ses produits
restent a I'état liquide. Ainsi, apres le processus de validation étape par étape, cette réaction est la plus

simple & modéliser et & utiliser avant de modéliser des réactions plus complexes.

Des expérimentations ont été menées au Laboratoire GEPEA du département DSEE d'IMT
Atlantique a Nantes. Le réacteur hydrothermal utilisé est un réacteur batch de 998 mL de volume de forme
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cylindrique ayant une hauteur de 35,95 cm, 3 cm de rayon intérieur et 8,5 cm de rayon extérieur et fabriquée
en acier inoxydable. La puissance de chauffe est fournie au réacteur par des résistances électriques intégrées
dans ses parois, capables de délivrer jusqu'a 20 kW de puissance de chauffe. La température est limitée a
un maximum de 450 degrés Celsius, et le réacteur supporte une pression maximale de 190 bars, au-dela de
laguelle une soupape de sécurité s'ouvre et le purge. Le réacteur est équipé d'un transducteur de pression
pour mesurer la pression instantanée absolue a l'intérieur de la zone de réaction. De plus, quatre
thermocouples sont installés a quatre positions différentes dans le réacteur. Le réacteur est relié a un systéme
d'alimentation en gaz. Avant de commencer toute expérience, le réacteur est purgé avec de l'azote gazeux
s'écoulant a un débit de 0,1 L/sec (+ 0,005) pendant 10 minutes pour éliminer I'oxygéne et assurer un milieu
inerte. En plus de la purge, le systéme d'alimentation en gaz permet de pressuriser le réacteur avec de l'azote.
Un systeme d'acquisition de données est connecté au réacteur, pour enregistrer la pression (bars), les
températures (degré Celsius) et la puissance d'entrée (Watts) au cours de I'expérience. Le pas de temps de
ce systéme d'acquisition est fixé a une seconde, jugée comme étant le meilleur compromis entre la précision

et les ressources nécessaires au traitement des données.

Dans I'expérience de chauffage du réacteur vide (chauffage a I'azote), le réacteur est purgé avec de
I'azote gazeux, puis le réacteur est fermé a la pression atmosphérique, scellé et mis en marche. L'azote
s'échauffe dans le milieu fermé, ainsi, selon les lois de la thermodynamique, il va subir une montée en

pression.

Pour le chauffage des solvants, I'eau, le méthanol et I'éthanol sont testés. Deux expériences
concernant le chauffage de I'eau ont été menées. Dans la premiére expérience, 300 mL d'eau sont introduits
dans le réacteur a température ambiante, le réacteur est purgé a l'azote, fermé et scellé, et les réchauffeurs
sont allumés. Dans la seconde expérience, le méme volume d'eau est utilisé, le réacteur est fermé et scellé,
et purgé puis pressurisé a 1'azote jusqu’a 42,7 bars pour éviter toute évaporation de I’eau tout au long de
I’expérience ou la température finale peut atteindre les 300 °C. Le méthanol et I'éthanol sont achetés chez

Thermo Fisher Scientific, France, ayant des densités respectives de 792 kg/m3 et 789 kg/ms3, et des masses
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molaires de 32,04 g/mol et 46,07 g/mol respectivement. Dans chaque expérience, 300 mL du solvant sont
introduits dans le réacteur, puis, le réacteur est purgé, fermé et scellé, et pressurisé avec de l'azote a 47 bars,

assurant une phase liquide tout en le chauffant de la température ambiante jusqu’au point critique.

En ce qui concerne la transestérification du méthanol supercritique, I'nuile de colza a été achetée
dans un magasin local. Sa masse volumique est de 915 kg/m?3 et sa masse molaire est de 882 g/mol. Pour
obtenir un rapport de 42:1 de méthanol a I'huile, 100 grammes d'huile de colza, correspondant a 0,11338
moles ont été ajoutés a 152,4 grammes de méthanol, correspondant a 4,7625 moles, avec un volume total
de 300 ml. Le mélange a été agité a l'aide d'un agitateur magnétique a 600 tr/min pendant 10 minutes et
introduit dans le réacteur. Le réacteur a été fermé, scellé et purgé puis pressurisé avec de l'azote, pour
atteindre 47 bars, une pression de départ suffisante pour assurer un méthanol liquide monophasique tout au
long de I'expérience. Une expérience de référence a été réalisée, laissant le réacteur fonctionner pendant
plus de six heures pour assurer la conversion complete de I'huile de colza en biodiesel. Apres avoir terminé
I'expérience, le réacteur est laissé refroidir, puis les produits sont collectés dans un évaporateur rotatif pour
éliminer tout le méthanol du mélange. Les produits restants sont placés dans une ampoule a décanter
pendant environ une heure, temps suffisant pour séparer complétement les produits. On a remarqué que
deux couches apparaissaient clairement dans I'ampoule a décantation apres séparation, la supérieure étant
du biodiesel et I’'inférieure étant du glycérol. Aprés cela, trois expériences différentes ont été réalisées,
visant a stabiliser la température interne du réacteur au-dessus de 270 degrés Celsius. Le temps de séjour
dans la premiére expérience était d'une heure, dans la seconde de deux heures et dans la troisieme de trois
heures. La phase légéere des produits de chaque expérience est censée étre un mélange de biodiesel et d'huile
de colza n'ayant pas réagi. Laquantification du biodiesel produit et de I'huile n'ayant pas réagi dans chaque

expérience a été effectuée a l'aide de la formule de Gambill pour la viscosité d'un mélange liquide-liquide.

Un modéle de simulation est construit & l'aide de COMSOL Multiphysics, pour simuler les
phénomeénes thermophysiques et chimiques se produisant a l'intérieur du réacteur discontinu. Les

dimensions du réacteur tirées du manuel du concepteur sont implémentées dans COMSOL a l'aide de
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coordonnées axisymétriques 2D. A chaque seconde du temps de I'expérience, le systéme d'acquisition du
réacteur enregistre la puissance d'entrée (Watts) qui est extraite et importée dans COMSOL en tant que
fonction d'interpolation pour la source d'alimentation. Ainsi, la puissance expérimentale est appliquée avec
précision au modéle de simulation. Une interface de domaine isotherme a été adoptée dans la zone de
réaction en raison du faible gradient de température attendu au sein du mélange. Dans cette interface, des
propriétés homogeénes (température, pression, densité, viscosité, etc.) sont définies. La pressurisation de la
phase gazeuse est simulée a I'aide de I'équation de Van der Waals, décrivant le comportement des gaz réels.
Pour la pression de vapeur des solvants, on remarque qu'elle est en parfaite adéquation avec la courbe de

saturation PT.

Les résultats expérimentaux sont comparés aux résultats obtenus a partir du modéle de simulation.
L'expérience de chauffage du réacteur vide permet de calibrer les phénomeénes de diffusion de la chaleur et
de pressurisation de l'azote. L'erreur de température maximale dans ce cas est restée inférieure a 4 % et

I'erreur relative maximale de pressurisation a atteint 8,88 %.

L'expérience de chauffage de l'eau a partir de la pression atmosphérique aide a calibrer le
phénomene d'évaporation en ajoutant la composante de chaleur latente qui fait converger I'erreur entre les

résultats expérimentaux et de simulation a moins de 0,5 % a I'équilibre.

Les expériences de chauffage au méthanol et a I'éthanol aident a calibrer le comportement

supercritique des solvants, ou I'erreur de température est restée inférieure a 1% a I'équilibre.

Pour la transestérification au méthanol supercritique de I'huile de colza, I'erreur entre les données
de température expérimentales et de simulation est négligeable. Le taux de conversion des lipides a la fin
de chaque expérience est comparée aux résultats du modéle de simulation. Des erreurs de 2,47 %, 5,88 %

et 1,85 % ont été constatés respectivement pour les expériences de 1 heure, 2 heures et 3 heures.

Les résultats du modéle de réacteur batch validé sont utilisés pour concevoir un systéme continu

pour la transestérification au méthanol supercritique de I'huile de colza. La premiére étape consiste a
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concevoir un réacteur tubulaire continu, qui est considéré comme la forme la plus simple d'un réacteur
continu. Le réacteur est compose d'acier inoxydable 316L, résistant a la corrosion et capable de supporter
les conditions de température et de pression élevees du procédé. Une couche d'isolation est utilisée pour
recouvrir le corps du réacteur, pour des raisons de sécurité, et afin de réduire les déperditions thermiques
du systéeme, augmentant ainsi son efficacité globale. Le réacteur a une forme cylindrique de rayon intérieur
de 1 cm, comme un compromis entre les petits diamétres assurant un chauffage rapide, et les grands
diametres évitant les problémes de colmatage dans le réacteur. Bien que dans la transestérification du
méthanol supercritique, le colmatage ne soit pas attendu puisque les réactifs et les produits sont en phases
liquides, le réacteur a néanmoins un role futur a jouer pour divers procédés de liquéfaction hydrothermale
traitant de différents types de matiéres premiéres. Apres avoir fixé le rayon intérieur, I'épaisseur de la paroi
du réacteur a été choisie de tel sorte a supporter les pressions élevées que peut atteindre le systeme. Pour
cette raison, une analyse des contraintes 3D dans des récipients sous pression épais est utilisée, avec un
facteur de sécurité de 1,5, ce qui mene a un rayon extérieur de 1,3 cm. La longueur du réacteur est calculer
de tel sorte a assurer un taux de conversion des lipides de 99 %. En raison des gradients de température
élevés a l'intérieur du réacteur, COMSOL Multiphysics a utilisé pour déterminer cette longueur, pour

différentes températures et différents débits de fonctionnement.

Apres avoir congu un réacteur tubulaire autonome, un réacteur continu parfaitement agité est
proposeé et congu. En raison de la caractéristique d'uniformité et du milieu homogene a l'intérieur du réacteur
agité, des calculs manuels sont applicables. Les temps de séjour et le volume interne du réacteur sont
calculés pour différentes températures de fonctionnement et différents débits de suspension a l'aide des
équations d'état stationnaire. Une étude de démarrage du réacteur agité est menee, ou il est constaté qu'il
est toujours préférable de remplir le réacteur avec le mélange réactif avant son démarrage plut6t que de le

remplir avec le solvant.

Cependant, les systémes autonomes ont des dimensions extrémes, une grande longueur pour le

réacteur tubulaire et un grand volume pour le réacteur agité, méme pour les systémes a I'échelle du
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laboratoire. Pour cette raison, une combinaison de ces 2 types de réacteurs en série, peut étre envisagée
comme compromis, ou le réacteur agité assure une conversion primaire en chauffant les réactifs pendant
un temps défini, aprés quoi la réaction se poursuit dans le réacteur tubulaire jusqu'a la fin de la réaction.
Cette combinaison diminue significativement la taille et la consommation d'énergie de I'ensemble de l'unité
de réaction. Deux grandes approches seront étudiées ; le premier utilise le réacteur agité pour une
conversion a 80 % et compléte le reste dans le réacteur tubulaire, alors que le second utilise le réacteur agité
pour une conversion a 90 % et compléte le reste dans le PFR. Aprés avoir examiné les différentes
configurations possibles, un réacteur agité de 1,02 L de volume et un réacteur tubulaire de 2,44 m de
longueur seront utilisées pour assurer un débit maximal de 10 L/h & une température de 350 degrés Celsius.
Le dimensionnement et la pale du réacteur agité sont congus selon les régles de 1’état de 1’art lui permettant

de fonctionner dans des conditions idéales.

Une pompe est sélectionnée pour alimenter la suspension dans les réacteurs, ce qui est optimal pour
le processus de transestérification du méthanol supercritique. Cependant, une liste d'autres pompes est
proposée, qui sont applicables pour une large utilisation de différentes propriétés de la charge
d'alimentation, puisque I'objectif principal de ce systéme est de fonctionner efficacement pour divers

procédés de liquéfaction hydrothermale.

De plus, un systéme de séparation est congu, intégré a un systeme de récupération de chaleur.
L'avantage de ce systéme est de récupérer 92,8 % du méthanol nécessaire au processus de transestérification

supercritique et de diminuer de 37,7 % l'apport d'énergie nécessaire au chauffage du méthanol.

Ainsi, un systéme continu & I'échelle du laboratoire pour la transestérification au méthanol
supercritique de I'huile de colza est étudié et concu. Ce systéme peut étre mis a niveau pour traiter

différentes matieres premiéres et peut étre adapté aux applications commerciales et industrielles.

Cependant, plusieurs points peuvent encore étre abordés et résolus pour améliorer la conception,

notamment :
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« Etude des performances du systéme pour d'autres macromolécules : glucides, protéines, cellulose,

hémicellulose, lignine, etc.

« Etudier la solubilité du dioxyde de carbone (en tant que principal produit gazeux des réactions HTL) dans

I'eau au sein du réacteur a différentes températures et pressions
* Réalisation d'un bilan énergétique total, améliorant l'efficacité thermique totale

* Mise a l'échelle du systéme, remplacement du chauffage électrique par d'autres modes de chauffage (gaz

de combustion et énergie solaire)
« Optimisation des systémes de récupération de chaleur

* Optimisation de la topologie du réacteur pour maximiser le transfert de chaleur et réduire les pertes de

chaleur
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Abstract

In this thesis, a design of a continuous biomass hydrothermal liquefaction system is proposed. After a study
of the different existing hydrothermal liquefaction processes and the different mechanisms involved,
models simulating the different underpinning thermochemical phenomena have been proposed. These
phenomena were studied at the scale of a 1L batch reactor and modeled using COMSOL Multiphysics
software. To do so, an experimental campaign is carried out, starting from the heating of the empty reactor
and ending with a complete elementary chemical reaction; supercritical transesterification of rapeseed oil.
The experimental curves of temperature at different places in the reactor and of pressure helped to calibrate
different models of heat diffusion, pressurization, evaporation and transport of species. Finally, the
chemical kinetics model of the supercritical transesterification of lipids was experimentally validated using
the conversion rate as a comparison parameter. The maximum relative error on the different modeled
parameters is less than 6%. The validated batch reactor model helps in the design of a continuous system.
A process combining a continuous stirred tank reactor (CSTR) and a plug flow reactor (PFR) has been
proposed. After scanning the different temperature and flow rate ranges,al L CSTRanda2.44 mx 1cm
diameter PFR were chosen to handle a flow rate of 10 L/h of reactive mixture. After the dimensioning of

the various organs, a complete and integrated system was proposed.
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Introduction

Biomass is a biological matter that incorporates all living matter on earth. Normal human activity
produces daily huge quantities of mixed biomass, such as cooking wastes, sewage sludge, sawdust, manure,
etc. [1]. The annual global production of land based biomass is in the range of 50 billion tons [2]. Based on
its origin, biomass can be classified into agricultural residues, forest residues, animal manure & human
excreta, municipal solid wastes, industrial wastes, aquatic plants and algae, etc. [3]. Biomass consists
mainly of cellulose, hemicellulose, lignin, small extractives, fats, proteins, sugars, water, ash, beside
additional mixtures [4]. Typical biomass contains carbon (C), hydrogen (H), oxygen (O), sulfur (S) and

Nitrogen (N).

Since biomass is rich in carbon, which is the core element of any fuel, it can be burned directly for
heat production, or converted to renewable fuels via various processes [5]. The continuous increase in the
global energy demand, and the essential needs of renewable energy sources guided researchers to process
biomass into bioenergy. Biomass processing techniques include biochemical and thermochemical
conversions. Biochemical conversions of biomass utilize enzymes, microorganisms and bacteria to
decompose biomass into gaseous or liquid fuels [6], whereas, thermochemical conversions are based on
heating the biomass, sometimes in a pressurized - oxygen deprived medium to produce biofuels, which is
established as a fast process, producing higher quality fuels compared to the biochemical conversion

products [7].

Thermochemical conversion techniques of biomass include combustion, pyrolysis, and
hydrothermal processes [7]. Hydrothermal processes can be classified into carbonization, fractionation,
liquefaction and gasification. Among these processes, the products of hydrothermal liquefaction are known
for their higher energy content compared to the products of other processes [8]. The hydrothermal
liquefaction process is defined as the conversion of carbonaceous resources into oily substances in hot

pressurized liquid water or other liquid solvents. During this process, constitutive biomass molecules
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decompose into thousands of organic compounds, following complex reaction mechanisms [9]. It is
considered as an established process for producing liquid fuels, at a temperature ranging between 250 and
370 °C, and a pressurized medium, ranging from 4 up to 25 MPa. In addition to the main product of
hydrothermal liquefaction, biocrude oil, other components are produced in solid, aqueous, and gaseous
phases. Hydrothermal liquefaction of biomass has been investigated in a lot of previous works, including
its process mechanism [9], [10], operating parameters [11]-[16], and process optimization through the
effect of operating parameters on its products. The majority of works on the hydrothermal liquefaction
process are reported on a lab-scale. However, to produce significant amounts of biofuels, this process needs

to be commercialized and scaled up to an industrial scale.

Due to its elevated temperature and pressure values, hydrothermal liquefaction of biomass requires
heavy duty reactors. Reactors are classified into two broad types; batch reactors and continuous reactors.
Batch reactors are the simplest types of reactor vessels used for chemical or industrial processes. A typical
batch reactor is a closed tank where chemical reactions occur. On the other side, continuous reactors,
commonly referred as flow reactors, carry material as a flowing stream, where the reactants are
continuously fed, and the products are continuously extracted. The choice of a reactor type depends on the
reason behind it; studying the process and investigating for its optimization through calibrating the
parameters is preferred to be done in a Lab-scale batch reactor, whereas, commercializing the process and

scaling it up to produce large amounts of biofuels requires a continuous reactor.

The main goal of this thesis is to design a continuous reactor for the hydrothermal liquefaction of
biomass. This is achieved through a set of pre-fixed milestones. A survey on the hydrothermal liquefaction
of biomass will be conducted. The majority of studied works are oriented towards the continuous systems.
The process operating parameters will be presented, including the temperature, pressure, residence time,
and biomass composition, in addition to the use of solvents and catalysts for enhancing the products yields.
Previous continuous systems will be presented and discussed, including the types and geometries of the

reactors, pumping systems, heating modes, heat recovery systems and separation systems. In addition, the
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approaches for transitioning from batch to continuous processing will be discussed. Moreover, a part of this
survey will aim for the CFD simulations and modelling of the hydrothermal liquefaction, including the
governing equations and boundary conditions describing the phenomena occurring in this process, material
properties, kinetic models and software adaptation. The next step is the validation of a batch reactor model,
since batch reactors are simpler in calibration. This step, when validated, will help in modelling the
continuous reactor based on the results achieved. For this reason, an experimental campaign will be
conducted on a 1L batch reactor. The aim of these experiments is to collect sufficient data, including
temperature profiles, pressurization curves and chemical reactions conversions for building and calibrating
a simulation model, which, when calibrated, will be used for modelling the hydrothermal liquefaction
process, and proposing a new design for a continuous system, ready for scaling up. A simulation model will
be built using COMSOL Multiphysics, and calibrated using the results of the experiments conducted. Step-
by-step methodology for building and validating the model will be followed, by comparing the experimental
and numerical results, starting from the simplest phenomena (heat diffusion experiments), ending with a
full chemical reaction process occurring inside the reactor. The validation is based on the results of
supercritical methanol transesterification of rapeseed oil to produce biodiesel. Finally, based on the
experimental results and numerical results achieved, and the validation of the thermophysical and chemical
phenomena using COMSOL Multiphysics, a new design for a continuous reactor for the hydrothermal
liquefaction of biomass will be proposed, studied, and simulated. A standalone plug flow reactor is
proposed first, after which a standalone continuous stirred tank reactor is proposed. Then, a hybrid design
consisting of a continuous stirred tank reactor — plug flow reactor (CSTR — PFR) connected in series is
proved to be more efficient. The system is capable of processing slurries up to 350 Celsius degrees at

pressures up to 250 bars, with a flow rate of 10 L/hr.
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Figure 1 shows the thesis methodology followed to achieve its final objective.
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Figure 1: Methodology followed for achieving the main goal of the project

This thesis is divided into four main chapters:

Chapter 1, Literature Review — State of the Art: is a literature review presenting the HTL process
parameters, systematic designs, CFD simulations and modelling of the continuous hydrothermal
liquefaction of biomass.

Chapter 2, Materials and Methods: is a description of the setup used for conducting the experiments,
characterizing the products and building the simulation model using COMSOL Multiphysics.
Chapter 3, Results and Discussions: is a comparison between the experimental and simulation

results achieved for the modelling of the batch reactor, and validating the results.
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e Chapter 4, Design of a Continuous System for the Supercritical Methanol Transesterification of
Rapeseed Oil: is a detailed step-by-step design of a continuous system, tuned for optimizing the
supercritical methanol transesterification process, and capable of processing other hydrothermal

liquefaction reactions.
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Chapter 1. Literature Review — State of the
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1. Introduction

Biomass is an organic matter, involving both flora and fauna. It includes many resources such as
wood and its wastes, animals and agricultural wastes, aquatic plants, and energy crops. Normal human
activity produces daily huge quantities of mixed biomass, such as cooking wastes, sewage sludge, sawdust,

manure... Typical biomass contains mainly carbon (C), hydrogen (H), oxygen (O), sulfur (S) and nitrogen

(N).

Fossil fuels that humans extract had undergone a long process; thousands of years of geochemical

process converting raw biomass to crude oil and gas. To facilitate this process, researchers have focused on
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the conversion pathways of biomass to crude oil. Biomass conversion technologies are broadly classified
into two main categories: thermochemical conversion, and biochemical conversion [17]. Biochemical
conversion of biomass utilizes enzymes, microorganisms and bacteria to decompose biomass into gaseous
or liquid fuels [18]. In general, the unprocessed biocrude derived from biochemical conversion has low
energy output, high moisture content, and creates problems in the reciprocating engines due to its physical
properties. The main goal of thermochemical conversion is to upgrade biomass to crude oil by heating, and
in some cases under pressurized and oxygen-deprived medium. Researchers focused on thermochemical
conversions, which are much faster and applied at higher degrees of temperature compared to the
biochemical process, producing higher quality fuels. Thermochemical conversions could involve catalysts
and include combustion, pyrolysis, and hydrothermal processes [7]. Hydrothermal processes can be

classified into carbonization, fractionation, liquefaction and gasification.

Hydrothermal biomass carbonization is an effective, environment friendly technigue that produces
high energy density solid fuels (with high carbon density). It converts different biomass feedstock into high
carbon content, smokeless solid fuels at a pressure ranging from 2 to 10 MPa and temperature ranging
between 180 and 250 Celsius degrees [19]. Hydrothermal fractionation is a process where biomass can be
transformed into energy carriers and other chemicals, in which certain types of biomass are fractioned back
into their initial block compositions, producing hydrocarbons and other chemical products at subcritical or
supercritical water conditions [20]. Hydrothermal liquefaction is a chemical process used to convert wet
biomass into crude oil, known as biocrude, under high temperature condition (280-370 Celsius degrees) in
a pressurized medium (10-25 MPa) [21]. Along with the main product, which is biocrude oil, other
components are produced in solid, agueous and gaseous phases. The products of this process have high
energy contents and unique feature of enhanced heat recovery compared to other processes [21].
Hydrothermal biomass gasification aims to benefit from the special properties of near and supercritical

water as solvent and its presence as reaction partner to achieve a special gas composition, in addition to
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high gas yields [22]. Figure 2 shows the different operating parameters of water in each specific region

where a thermochemical conversion takes place.
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Figure 2: Phase diagram of water showing the regions of thermochemical processes

Hydrothermal processes can be grouped based on reactor type i.e., batch or continuous. In a batch
reactor, the biomass is stored in a closed tank, where it is subjected to the required pressure and temperature,
and left long enough so the liquefaction reaction occurs completely [23]. While in a continuous reactor, the
biomass slurry is pumped continuously to a pressurized heat exchanger, where the reactants are heated and
the products are separated and collected. Batch reactor systems are efficient to use in small scales, where
the investigation of the reaction conditions to obtain optimum product yields is required but they have some
drawbacks, such as transient thermal conditions, difficulties in decoupling pressure and temperature, since
the pressure is obtained by increasing the temperature of the batch tank, and different contact pattern [23].
When it comes to the process design and non-dimensional analysis for commercial systems, the continuous

systems studies give more reasonable basis.

Recently, several works have been interested in understanding the full aspects of hydrothermal
liquefaction, focusing on upgrading the process to commercial scales. Table 1 shows the recent surveys

covering this topic.
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Table 1: Recent surveys covering the hydrothermal liquefaction of biomass

Title Topics covered Year Ref
Elemental composition of biomass
A review on Biomass feedstock
hydrothermal Evolution of HTL over decades 2018 [21]
liquefaction of biomass HTL process mechanism
Energy efficiency of HTL process
Catalytic hydrothermal liquefaction of algae
Catalytic hydrothermal y . y . _q g
. . Catalytic upgrading of biocrude
liquefaction of algae and . o )
. . _ Reaction mechanism in algae HTL and its 2018 [24]
upgrading of biocrude: a . .
.. . biocrude upgrading
critical review ]
Perspective and challenges
A review on . Biomass to biofuel conversion techniques
hydrothermal processing . .
. . Effect of hydrothermal liquefaction process
of microalgal biomass to .
. conditions 2019 [25]
biocrude, knowledge Knowled d directions for fut
gaps and recent now E[: ge gaps and directions for future
advantages researc
Fundamentals of HTL
A review on Hydrothermal co-liquefaction
hydrothermal co- HTL of biomass model compounds 2019 [26]
liquefaction of biomass Modelling of HTL of biomass
Challenges and recommendations
Reaction pathways in algal HTL process
Direct HTL of algae for biocrude
Recent development of production
hydrothermal A novel modified HTL process — sequential
. . 2020 [27]
liquefaction for algal HTL (SEQHTL)
biorefinery High value co-products from algae
Technoeconomic analysis and life cycle
assessment
Hydrothermal Advantages and weaknesses of using water
liquefaction of biomass as reaction media
to fuels and value-added Characteristics of HTL products
chemicals: Product Potential applications of HTL products 2020 [28]
applications and Continuous HTL and key challenges for its
challenges to develop industrialization
large — scale operations Future perspectives
Review on sustainable HTL biochar
production of biochar Mechanism
through hydrothermal Biochar yield 2020 [29]

liquefaction:

Physical properties of HTL biochar
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Physiochemical
properties and

Chemical properties of HTL biochar
Applications of HTL biochar

applications Life cycle assessment (LCA) and energy
analysis
Opportunities, challenges and perspectives
Liquefaction mechanism of lignocellulose
Hydrothermal

liquefaction of
lignocellulose for value

Process parameters of hydrothermal
liquefaction
Hydrothermal liquefaction products and

added products: L 2021 [30]
Mechanism, parameters applications . .
and production Techng—economlc and environmental
application analysis .
Perspectives and prospects
Elemental composition of biomass
Types of biomass
Evolution of HTL process over decades
Hydrothermal HTL process mechanism and
liquefaction of biomass depolymerization reaction of biomass 2022 [13]
for biocrude production: Effect of operating parameters
areview Description and evaluation of products and
process advancements
Energy efficiency of HTL
Kinetic analysis
Macroalgae as a sustainable source of
valuable compounds
Current challenges for the cultivation and
extraction of high-value compounds from
Hydrothermal systems to macroalgae
obtain high value-added Engineering principles of hydrothermal
compounds from systems to obtain high value-added 9022 [31]

microalgae for bio-
economy and bio-
refineries

compounds

High-value added compounds from
macroalgae obtained with hydrothermal
treatments

Potential of hydrothermal systems to obtain
valuable compounds from macroalgae
Perspectives

Referring to the above table, several aspects of hydrothermal liquefaction were studied in previous

literature, but no review was directly oriented on continuous systems used for hydrothermal liquefaction of
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biomass, regarding all the systematic design and the effect of operating parameters, in addition to the
transition from batch to continuous processing, and the challenges facing the commercialization of such a

process.

The next section describes the different types of continuous hydrothermal liquefaction systems,
their main components, their mode of operation, and the effect of operating parameters and biomass
composition on reaction product yields and system design. It also discusses previous research works
concerning this technology, by comparing and analyzing them, trying then to achieve a common base for

design and operating conditions choices leading to the conception of continuous reactors.

2. Continuous Systems, Components and Operation

Any continuous liquefaction system consists of a set of typical components: a feeding system,
where the biomass slurry is introduced into the reactor at a high pressure capable of reaching the desired
temperature of the reaction, a reactor, where the pressurized biomass is heated through an external heating

source and the liquefaction reaction takes place, and a separator for collecting the products.

2.1. Reactor

The reactor may be considered as the heart of the continuous hydrothermal liquefaction systems, it
is the part where the chemical reaction takes place. Continuous reactors can be classified into two main

broad types; plug flow reactors (PFRs) and continuous stirred tanks reactors (CSTRS).

2.1.1. Plug Flow Reactor

The most common reactor type used for continuous hydrothermal processing is the plug flow
reactor (PFR), known also as piston flow reactor, or continuous tubular reactor (CTR). It is used to study
the chemical reactions accompanied with the heat transfer occurring due to these chemical reactions,
whether they are endothermic or exothermic [32]. A typical plug flow reactor could be a tube packed with
catalyst, called packed bed reactors of PBR’s. Sometimes, the reactor’s setup can be a shell and tube heat

exchanger. Figure 3 shows a cylindrical section of a plug flow reactor.
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Figure 3: A plug flow reactor section

The simplest example of a plug flow reactor may be considered in Prapaiwatcharapan’s et al [33]
experiment for the hydrothermal liquefaction of microalgae to produce biocrude, as shown in Figure 3. The
reactor has a 0.5” outer diameter, and 0.083” steel pipe thickness, placed in an electric heater, capable to

increase the biomass slurry temperature to 360 Celsius degrees [33].

Heater Tube Reactor

/

NN .
NNSNSNSNS

Figure 4: Tube Reactor of Prapaiwatcharapan et al, redrawn from [33]

Researchers used many simple lab-scale reactors of this form. For example, Vo. TK et al [34] used
a 7.5 mL micro tube reactor for the liquefaction of microalgae, Xiu S et al [35] used a 1 L PFR in the
liquefaction of swine manure. Bi Z et al [36] used also a simple 25 mL tubular PFR in the liquefaction of

Sorghum.
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Other reactors might be scaled up even though they are still at lab scale. As an example, the semi-

pilot scale continuous reactor built by Makishima et al [37] is shown in Figure 5.

T — — “) Heat-up division
<< — — | P
)

Reaction division.
— —— | S—

Figure 5: Continuous plug flow reactor of Makishima et al, redrawn from [37]

This reactor is a plug flow type; it is an assembly of different sections in a transportable box shape.
It consists of three main divisions; a heating division, in which six identical Metalock heaters (electric
resistances), 1.25 kW each, are placed to ensure the preheating on the biomass slurry, a reaction division in
which four super sheathed heaters, 1 kW each, are placed to rise the temperature to about 230 Celsius
degrees, and finally, a cool down division, where double chilled water pipes are used to bring back the

products to ambient temperature [37].

Wadryzka et al [38] used a cylindrical reactor, plug flow type, for the hydrothermal liquefaction of
microalgae; the reactor was made of stainless-steel, with a length of 5.5 m, 6 mm outer diameter and 3 mm
inner diameter. The reactor was coiled in 22 rings for compacity reasons. A vertical tubular electric furnace

was used for heating. Figure 6 shows a schematic representation of the reactor’s setup.
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Figure 6: Wadryzka coiled tubular reactor, redrawn from [38]

Another coiled reactor was used by Jazrawi et al. [39] for the hydrothermal liquefaction of
microalgae. The reactor consists of four stainless steel coils placed in a heated fluidized bed; each is 16 m

in length, 9.5 mm outer diameter and 1.65 mm wall thickness. Four electric heaters, 6 KW each, are used
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for heating. The reactor’s setup allowed varying the residence time between 0 and 30 minutes. The reactor’s

configuration is shown in Figure 7.
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Figure 7: Jazrawi's reactor, redrawn from [39]

In addition to electric heaters, flue gases and solar energy can be used to heat up the hydrothermal

reactors, which will be discussed in the Heating Modes section 2.3. For example, Chao Xiao et al [40] used

a parabolic trough collector to collect solar energy and heat up their reactor for the liquefaction of

microalgae, as shown in Figure 8Error! Reference source not found.. The absorber of this collector,

which acts as a plug flow reactor, is a double tube, where the microalgae slurry passes through the internal

tube, and a glass vacuum tube surrounds it.
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Figure 8: Parabolic trough reactor and absorber acting as a plug flow reactor, redrawn from [40]

In addition, Tippayawong et al [41] had built a continuous plug flow reactor for the carbonization
of cassava rhizome, as shown in Figure 9. The reactor is made of 6 mm thick tube of stainless steel SS400,
of 1.4 meters length and 1.05 cm internal diameter, heated by the flue gases coming from the furnace due

to the combustion of diesel in a separate combustion chamber [41].

X Reactor , H

.
.....
......

Flue Gases
Furnace

Figure 9: Cassava Rhizome Continuous Carbonization Reactor, redrawn from [41]

Another PFR reactor was used by Hammerschmidt [42] in the hydrothermal treatment of waste
biomass. The reactor is up-flow type, half a meter long and 18 mm internal diameter, equipped with an

integrated heater.
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Haverly et al [43] used a stainless-steel vessel in their experiments of biomass liquefaction in a
hydrocarbon solvent. The vessel is a 108.1 cm length and 8.9 cm internal diameter pipe, having a volume
of 7.1 L. The reactor was made of 316 series stainless steel to reduce corrosion.

Wagner et al [44] used a continuous-type reactor in the liquefaction of microalgae. The reactor has
a double tube, heated by a furnace. Feedstock entered through the inner tube from the top, the products then
flowed back up the outer tube of the reactor and to exit again from the top.

The plug flow reactors have some dominating advantages. The maintenance of those reactors is
easy due to the fact that they have no moving parts, they are mechanically simple, and have high conversion
rate per reactor volume. They are practical for studying rapid reactions and ensure unvarying product
quality. Also, they can be used for large capacity processes because of their efficient use of reactor volume,
and low pressure drops. On the other hand, these reactors are considered difficult to control due to the
composition and temperature variations [45]. This means, in these continuous reactors, reactions have no
unique temperature range; they differ from each other according to the biomass used, and according to the

required final composition of products.

The operating temperature of a liquefaction system has a direct influence on the material used to
build the reactor. For example, high liquefaction temperatures (300 Celsius degrees and above) require
stainless steel reactors, regardless of the reactor’s type. Although some other metals may have higher
conductivity, such as copper, but may have high thermal expansion ratios which are not favored in such
applications [46]. When Keerati et al [33] reached 360 Celsius degrees in their hydrothermal liquefaction
of microalgae, they used a 30 mL stainless steel tube as a reactor. Also, when Mariusz et al [38] reached
350 Celsius degrees in their hydrothermal liquefaction of microalgae, they used a coiled steel reactor.
Whereas in the experiment of Chao et al [40], the required temperature did not reach 200 Celsius degrees,
then the use of a copper was more efficient than steel, in order to enhance the heat transfer between the

solar collector and the biomass slurry.
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The operating pressure of the hydrothermal liquefaction system creates internal forces and stresses
in the materials used to build the reactor. Usually, stainless steel is suitable for any range of operating
pressure based on the reactor’s design to hold these conditions. Many researchers, [33], [37], [42], [43],[44]

used stainless steel reactors in their experiments with operating pressures ranging from 30 to 250 bars.

2.1.2. Continuous Stirred Tank Reactor

Continuous stirred tank reactors (CSTRs) are open systems through which the feedstock flows and
can enter and exit the reactor. CSTRs usually operate in a steady state phase, where the conditions in the
reactor are assumed constant with time. Reactants and products are continuously added and removed from

the system.

The slurry’s properties inside the reactor, such as the pressure, density, temperature, etc....are
considered uniform, because of the perfect mixing the CSTRs undergo. In addition, the products conditions

at the exit are the same as those inside the reactor.

CSTRs are used in chemical engineering to estimate the key unit operation variables in a chemical
reaction such as residence time[25][39]. Figure 10 shows an example of a stirred tank reactor used by

Kumara et al [47] for the production of biocrude through the liquefaction of microalgae.
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Figure 10: Continuous stirred tank reactor
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Bingfeng Guo et al [48] worked on the production of biocrude from microalgae, and upgrading it
using a nickel catalyst. The liquefaction reaction took place in a stirred tank reactor, as shown in Figure 11,

at 350 Celsius degrees, and 24 MPa.

o .’-- B J.‘ ) Reactor
b —

Double Screw
Press folet _—

Outlet
- Jq_

l Cooling Water

AN
ng

Feed —

—

.——’--— —

Biocrude
Solid residue
Aqueous phase

Product Separation

Figure 11: CSTR continuous reactor for the production of bio-oil, redrawn from [48]

While Osfemia et al [49] chose a CSTR to achieve an easier temperature control in the reactor to

produce biocrude from swine manure through hydrothermal liquefaction.

The CSTRs are considered as simple reactors, cheap to construct, and their interior is easily
accessed. On the other hand, they have large heat capacities and the conversion of reactants per unit volume
in a CSTR is too small compared to PFRs; it can also develop dead zones, where no mixing occurs.

Furthermore, if the outlet is improperly placed, reactants can bypass [45].

The material used in building the CSTRs is mainly stainless steel, which is used in Kumar’s [47],
Guo’s[48], and Osfemia’s [49] reactors. This is due to its relatively high heat transfer coefficient, capability

to hold high temperatures, and its resistance to internal forces caused by the reaction’s pressure.
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2.1.3. Combined CSTR — PFR Reactors

In 2013, Elliott et al [50] built a catalytic continuous hydrothermal liquefaction system, in which
they used a stirred tank and a plug flow reactor combined together, as shown in Figure 12. Here, the CSTR

is considered as a perfect preheater for the biomass slurry.
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