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Résumé 

La gazéification de combustibles alternatifs permet la production locale et non-intermittente 

d’énergie renouvelable et peut devenir une contribution majeure à la transition énergétique et à 

la promotion de l’économie circulaire et territoriale. Les réacteurs à lit fixe co-courant sont les 

mieux adaptés aux enjeux territoriaux liés à la valorisation des déchets. Dans ces réacteurs, le 

taux de conversion est élevé mais la conversion homogène du combustible est difficile à 

atteindre et représente une barrière à leur utilisation à des performances optimales. Dans ce 

contexte, le projet ECoGaz (valorisation Énergétique de COmbustibles alternatifs issus de 

déchets par GAZéification) vise à accroître les connaissances afin de développer l’utilisation 

de la gazéification pour la conversion de combustibles alternatifs dans ces réacteurs. Ainsi, le 

principal objectif de ce travail de thèse est de proposer un modèle numérique fiable de 

gazéification en lit fixe co-courant permettant de représenter avec justesse la conversion de 

combustibles complexes. Dans le modèle développé dans cette thèse, les phénomènes 

réactionnels fortement couplés à l’écoulement de la phase gaz et aux phénomènes de transfert 

thermique dans le milieu poreux sont simulés de manière satisfaisante. Le tassement a été pris 

en compte. Le caractère 2D du modèle permet d’observer et de comprendre des phénomènes 

difficiles à mesurer. Ces informations peuvent être précieuses pour comprendre certains 

dysfonctionnements des réacteurs à lit fixe. De plus, ce modèle pourrait être utilisé comme outil 

de dimensionnement du réacteur. L’influence de plusieurs paramètres opératoires pourrait être 

étudiée, tels que le diamètre du réacteur, la composition de l’agent oxydant, le ratio équivalent 

ou l’emplacement de l’injection. D’autre part, la composition du combustible et le diamètre des 

particules sont des paramètres d’entrée du modèle, qui permettent l’étude de différents intrants 

hétérogènes afin de valider la faisabilité de leur conversion dans un gazéifieur à lit fixe co-

courant. 

Abstract 

The gasification of heterogenous fuels enables local, non-intermittent production of renewable 

energy and can become a major contribution to the energy transition and the promotion of 

circular and territorial economy. Fixed-bed downdraft reactors are best suited to local 

challenges of waste recovery. In these reactors, the conversion rate is high, but homogeneous 

fuel conversion is difficult to achieve and represents a barrier to their use at optimum 

performance. In this context, the ECoGaz project (valorisation Énergétique de COmbustibles 

alternatifs issus de déchets par GAZéification) aims to increase knowledge in order to develop 
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the use of gasification for the conversion of heterogenous fuels in fixed bed reactors. Thus, the 

main objective of this work is to propose a reliable numerical model of co-current fixed-bed 

gasification to accurately represent the conversion of complex fuels. In the model developed in 

this work, reaction phenomena strongly coupled to gas phase flow and heat and mass transfer 

in the porous medium are satisfactorily simulated. Bed compaction has also been included in 

the model. The 2D nature of the model makes it possible to observe and understand phenomena 

that are difficult to measure. This information can be invaluable in understanding certain reactor 

malfunctions. Furthermore, this model could be used as a reactor sizing tool. The influence of 

several operating parameters could be studied, such as reactor diameter, oxidizing agent 

composition, equivalent ratio or injection location. On the other hand, fuel composition and 

particle diameter are input parameters of the model, enabling the study of different 

heterogeneous inputs in order to validate the feasibility of their conversion in a co-current fixed-

bed gasifier. 
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Nomenclature et abréviations  

 

Symbole Unité Nom 

𝐴𝑏3 𝑚2 Surface extérieure de la particule   

𝐴𝑗 Unité fonction de 

l’ordre de la réaction 

Facteur pré-exponentiel de la loi d’Arrhenius, 

également appelé facteur de fréquence  

𝐴𝑝 𝑚2. 𝑚−3 Rapport surface sur volume de la particule 

𝐴𝑝𝑣 𝑠−1 Facteur pré-exponentiel dans une réaction de 

pyrolyse 

𝐴𝑠 𝑚2 Surface d’échange du solide (de la particule)  

𝑏 − Constante de décroissance de la macroporosité 

lorsque la distance à la paroi augmente 

𝐵𝑖 − Nombre de Biot 

𝐶𝐹 − Coefficient de Forchheimer 

𝐶𝑐,𝑓 𝑚𝑜𝑙.𝑚−3 Concentration de char dans le combustible initial 

𝐶𝑖 𝑚𝑜𝑙.𝑚−3 Concentration d’une espèce gazeuse 𝑖 

𝐶𝑚,𝑠 𝑘𝑔𝑒𝑎𝑢. 𝑚
−3 Concentration en eau à la surface du solide 

𝐶𝑚,𝑔 𝑘𝑔𝑒𝑎𝑢. 𝑚
−3 Concentration en eau en phase gaz  

𝐶𝑛𝐻𝑚𝑂𝑝 - Composition élémentaire initiale du combustible 

𝐶𝑝 𝐽. 𝑘𝑔−1. 𝐾−1 Capacité thermique massique 

𝐶6𝐻6,2𝑂0,2 - Goudrons 

𝐶𝐻4 - Méthane 

𝐶𝑂 - Monoxyde de carbone 

𝐶𝑂2 - Dioxyde de carbone 

𝑑𝑒 𝑚 Diamètre équivalent 

𝐷𝑖 𝑚2. 𝑠−1 Coefficient de diffusion du gaz 𝑖  

𝐷𝑖
0(𝑇0) 𝑚2. 𝑠−1 Coefficient de diffusion du gaz 𝑖 à la température 

normale 𝑇0 = 273,15 𝐾 et à la pression normale (1 

atm)  
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𝑑𝑝 𝑚 Diamètre de la particule 

𝐷𝑟 𝑚 Diamètre du réacteur 

𝑑𝑠𝑝ℎ 𝑚 Diamètre d’une sphère 

𝑑𝑢 𝑚 Diamètre du cœur réactif de la particule 

𝐸𝑗 𝐽.𝑚𝑜𝑙−1 Énergie d’activation d’une réaction 𝑗 

𝑓 - Facteur de forme 

FRC - Facteur de réactivité du char 

ℎ 𝑊.𝑚−2. 𝐾−1 Coefficient de transfert de chaleur convectif 

ℎℎ𝑡 𝑊.𝑚−2. 𝐾−1 Coefficient global de transfert thermique 

𝐻2 - Hydrogène 

𝐻2𝑂 - Vapeur d’eau 

∆𝐻𝑗 𝑘𝐽. 𝑘𝑔−1 Variation d’enthalpie massique d’une réaction 𝑗 

∆𝐻𝑒𝑣𝑎𝑝 𝐽. 𝑘𝑔−1 Enthalpie d’évaporation de l’eau 

𝑗 𝑘𝑔.𝑚−2. 𝑠−1 Terme de transport par diffusion 

𝑘𝑑 𝑠−1 Constante de vitesse de la réaction de séchage 

𝑘𝑒𝑓𝑓 𝑚. 𝑠−1 Coefficient de transfert de matière dans la couche de 

cendres  

𝑘𝑗 Unité fonction de 

l’ordre de la réaction 

Constante de vitesse  

𝑘𝑗
′
 Unité fonction de 

l’ordre de la réaction 

Constante de vitesse corrigée par le Facteur de 

réactivité du char 

𝑘𝑚 𝑚. 𝑠−1 Coefficient de transfert de matière 

𝑘𝑚
∗
 𝑚. 𝑠−1 Valeur maximale du coefficient de transfert de 

matière 

𝐿𝑐𝑜𝑙 𝑚 Longueur caractéristique d’effondrement 

𝑚 𝑘𝑔 Masse 

𝑀 𝑘𝑔.𝑚𝑜𝑙−1 Masse molaire 

𝑚𝑡 𝑘𝑔 Masse du char à un instant t 
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𝑁𝑎𝑖𝑟 𝑘𝑔.𝑚−2𝑠−1 Flux d’air calculé à partir du débit d’air et la section 

d’entrée d’air 

𝑁𝑢 − Nombre de Nusselt  

𝑁2 − Azote 

𝑂2 − Oxygène 

𝑃 𝑃𝑎 Pression 

𝑃𝑟 − Nombre de Prandtl 

𝑄 𝑊.𝑚−3 Puissance thermique par unité de volume  

𝑟 𝑚 Coordonnée selon l’axe radial 

�̃�𝑗 𝑘𝑔.𝑚−3. 𝑠−1 Vitesse de réaction par volume de solide  

�̅�𝑗 𝑘𝑔.𝑚−3. 𝑠−1 Vitesse de réaction par volume de lit 

𝑅𝑗 𝑚𝑜𝑙.𝑚−3. 𝑠−1 Vitesse de réaction par volume de lit 

𝑟𝑏2 𝑘𝑔. 𝑠−1 Vitesse de pyrolyse du combustible sec  

𝑟𝑐 𝑘𝑔. 𝑠−1 Vitesse d’oxydation du char 

𝑅𝑑 𝑘𝑔.𝑚−3. 𝑠−1 Vitesse de séchage 

𝑅𝑐𝑐ℎ𝑎𝑟 𝑚𝑜𝑙𝑐ℎ𝑎𝑟 .𝑚𝑠
−3. 𝑠−1 Somme des cinétiques des réactions hétérogènes 

𝑟𝑒𝑓𝑓,𝑗 𝑘𝑔𝑐ℎ𝑎𝑟 . 𝑠
−1 Vitesse apparente de consommation du char 

𝑅𝑒𝑓𝑓,𝑗 𝑚𝑜𝑙𝑐ℎ𝑎𝑟 . 𝑚
−3. 𝑠−1 ou  

𝑘𝑔𝑐ℎ𝑎𝑟 . 𝑚
−3. 𝑠−1 

Vitesse apparente d’une réaction 𝑗 consommant du 

char 

𝑅𝑒𝑣𝑎𝑝 𝑘𝑔𝑒𝑎𝑢. 𝑠
−1 Vitesse de séchage 

𝑅𝑒 −  Nombre de Reynolds 

𝑅𝑔  𝐽. 𝑚𝑜𝑙−1. 𝐾−1 Constante des gaz parfaits 

𝑅𝑎𝑝𝑝,𝑖 − Réactivité apparente du char 

𝑅𝑝  𝑘𝑔.𝑚−3. 𝑠−1 Vitesse de la réaction de pyrolyse 

𝑆𝑎𝑖𝑟 𝑚2 Section d’entrée d’air 

𝑆𝑐 − Nombre de Schmidt 

𝑆ℎ  − Nombre de Sherwood 

𝑆𝑝 𝑚2 Surface de la particule 
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𝑆𝑟 𝑚2 Surface réactive disponible pour les réactions 

𝑆𝑅  𝑚2 Section du réacteur 

𝑆𝑅𝑖 𝑘𝑔.𝑚−3. 𝑠−1 Terme source de l’espèce 𝑖 gazeuse 

𝑆𝑠𝑖 𝑘𝑔.𝑚−3. 𝑠−1 Terme source de l’espèce 𝑖 solide 

𝑆𝑥 𝑊.𝑚−3 Terme source des bilans d’énergie 

𝑡 𝑠 Temps 

𝑇 𝐾 Température 

𝑇𝑎𝑠𝑠 − Tassement 

𝑈 𝑚. 𝑠−1 Vitesse 

𝑉 𝑚3 Volume 

𝑉𝐹𝐹 𝑚. 𝑠−1 Vitesse du front de réaction 

∆𝑉𝑐𝑜𝑙 − Tassement dû à l’effondrement 

𝑊 𝑘𝑔. 𝑠−1 Débit massique  

𝑌𝑖 − Fraction massique de l’espèce 𝑖 

𝑋 − Taux de conversion 

 𝑥𝐶 − Fraction massique de char produit pendant la 

réaction de pyrolyse 

𝑋𝑖 − Fraction molaire de l’espèce 𝑖 

Χ𝑝  − Taux de conversion par pyrolyse 

𝑧 𝑚 Coordonnée verticale du domaine 

Symbole grec Unité Nom 

 𝛽 − Coefficient de l’effet de forme de la particule en 

conduction 

𝛾 − Fraction de char 

 𝛿𝑠ℎ𝑟 − Fraction du tassement attribuée à des 

mouvements continus 
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𝜀𝑏 − Macroporosité 

𝜀∞ − Porosité du lit loin de la paroi 

𝜖 − Emissivité 

𝜂𝑐𝑜𝑙 − Nombre d’effondrements 

𝜃 − Fraction de solide 

𝜅 𝑚2 Perméabilité du lit 

𝜆 − Ratio équivalent 

λ 𝑊.𝑚−1. 𝐾−1 Conductivité thermique 

𝜆∗ 𝑊.𝑚−1. 𝐾−1  Conductivité thermique effective  

𝜆𝑟 𝑊.𝑚−2. 𝐾−1  Contribution radiative 

𝜇 𝑃𝑎. 𝑠 Viscosité dynamique 

𝜇𝜀 − Valeur moyenne de la macroporosité 

𝑣 𝑚𝑜𝑙𝑖. 𝑚𝑜𝑙𝑓
−1 Coefficient stœchiométrique 

𝜌 𝑘𝑔.𝑚−3 Masse volumique d’un solide 

𝜌 𝑘𝑔.𝑚𝑔𝑎𝑧
−3  Concentration massique d’une espèce gazeuse 

�̃� 𝑘𝑔.𝑚𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑒
−3  Concentration massique d’une espèce solide 

�̅� 𝑘𝑔.𝑚𝑔𝑎𝑧
−3  Masse volumique du gaz 

�̂� 𝑘𝑔.𝑚𝑙𝑖𝑡
−3 Masse volumique apparente d’un solide 

𝜎 𝑊.𝑚−2. 𝐾−4 Constante de Stefan-Boltzmann 

𝜎𝜀 − Écart-type de la macroporosité 

𝜏 𝑚 Hauteur de contraction du domaine de calcul 

𝜐𝑐 𝑚𝑜𝑙𝑐ℎ𝑎𝑟 . 𝑚𝑜𝑙𝑜𝑥𝑦𝑑𝑎𝑛𝑡
−1  Coefficient stœchiométrique des molécules de 

char consommées par la réaction 

∅ − Facteur de sphéricité 

𝜒 − Teneur en cendres du combustible  

𝜔 − Fraction massique 
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Indice Nom 

0 Initial 

∞ Ambient 

𝑎𝑐 Après effondrement 

𝑎𝑑𝑖𝑚 Adimensionnel 

𝑎𝑖𝑟 Air 

𝑎𝑠ℎ Cendres 

𝑏 Lit  

𝑐 Char 

𝑐1 Combustion du char 

𝑐2 Combustion des goudrons 

𝑐3 Combustion du méthane 

𝑐4 Combustion du monoxyde de carbone 

𝑐5 Combustion de l’hydrogène 

𝑐𝑜𝑙 Critique 

𝑑 Relatif au séchage 

𝑒 Entrée 

𝑒𝑣𝑎𝑝 Évaporation 

𝑓 Combustible 

𝑔 Gaz 

𝑔1 Gazéification au dioxyde de carbone 

𝑔2 Gazéification à l’hydrogène 

𝑔3 Gazéification à la vapeur d’eau 

𝑔4 Reformage de méthane 

𝑔5 Reformage des goudrons 

𝑖 Espèce i 

𝑖𝑛𝑖𝑡 Initial 

𝑗 Réaction j 
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𝑚 Humidité, eau 

𝑚 Nombre d’atomes d’hydrogène dans le 

combustible 

𝑚𝑎𝑥 Maximum / saturation 

𝑚𝑖𝑛 Minimum 

𝑛 Nombre d’atomes de carbone dans le 

combustible 

𝑝 Nombre d’atomes d’oxygène dans le 

combustible 

𝑝 Particule 

𝑝1 Pyrolyse du combustible en gaz 

𝑝2 Pyrolyse du combustible en goudrons 

𝑝3 Pyrolyse du combustible en char 

𝑠 Solide 

𝑠𝑔 Entre gaz et solide 

𝑠ℎ𝑟 Relatif au tassement  

𝑡𝑟 glissement 

𝑥 Phase 

𝑤 ou 𝑤𝑎𝑙𝑙 Paroi 

𝑤𝑔𝑠 Réaction du gaz à l’eau 
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Introduction générale 

La convention cadre des nations unies sur les changements climatiques (CCNUCC) définit les 

changements climatiques d’origine anthropique comme « les changements de climat qui sont 

attribués directement ou indirectement à une activité humaine altérant la composition de 

l'atmosphère mondiale et qui viennent s'ajouter à la variabilité naturelle du climat observée au 

cours de périodes comparables » [1]. 

Les principaux gaz à effet de serre (GES) liés aux activités humaines sont le dioxyde de carbone 

(CO2), le méthane (CH4), le protoxyde d’azote (N2O) et des gaz fluorés. Or, les concentrations 

de CO2, CH4 et N2O dans l'atmosphère sont en constante augmentation depuis 1850 (ère 

industrielle) [2],[3]. D’après le groupe inter-gouvernemental d’experts sur l’évolution du climat 

(GIEC) [4], il est sans équivoque que cette augmentation est le résultat des activités humaines. 

Elle se traduit par un réchauffement global de la planète. En effet, les émissions de GES 

d'origine anthropique renforcent l’effet de serre naturel en modifiant les propriétés radiatives 

de l'atmosphère, ce qui entraîne un réchauffement de l’ensemble du système climatique 

terrestre.  

Selon les dernières estimations du GIEC, pour la décennie 2011-2020, l'augmentation de la 

température à la surface du globe par rapport à 1850-1900 est de l’ordre de 1,09 °C. Le seuil de 

1,5 °C (pour une période de 20 ans) devrait probablement être franchi au début des années 2030. 

De plus, c’est désormais un fait établi que les émissions de GES anthropiques ont conduit à une 

augmentation de la fréquence et/ou de l'intensité de certains phénomènes météorologiques et 

climatiques extrêmes depuis 1850, en particulier les extrêmes de températures tels que les 

canicules et, avec divers niveaux de probabilités, les fortes précipitations, les sécheresses et les 

cyclones tropicaux [4],[3]. D’autres phénomènes sont observés tels que le recul global des 

glaciers, l’élévation du niveau moyen global de la mer, l'acidification des océans ou des 

modifications importantes des écosystèmes. 

Pour lutter contre ce changement climatique, plusieurs conventions ou accords internationaux 

visant à la réduction des GES ont été adoptés. Parmi ceux-ci, il est possible de citer la CCNUCC 

adoptée suite au Sommet de la Terre de Rio en 1992, le protocole de Kyoto (1997) et l’accord 

de Paris adopté par 195 nations lors de la conférence des parties COP21 à Paris le 12 décembre 

2015. L'accord de Paris a pour principal objectif de limiter à 2 °C l’élévation de la température 

moyenne de la planète par rapport aux niveaux préindustriels, tout en poursuivant l’action 

menée pour la limiter à 1,5 °C [5].  
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La prise de conscience à l’échelle de l’Union Européenne (UE) s’est manifestée par le plan 

d’action « paquet climat-énergie » ou « plan climat » adopté en 2008 et révisé en 2014.  Plus 

récemment, le « European Green Deal » (pacte vert pour l’Europe) est un ensemble d'initiatives 

politiques proposées à partir de 2019 par la Commission européenne et qui vise à faire de 

l’Europe le premier continent neutre pour le climat, avec la fin des émissions nettes de GES 

d’ici à 2050. Pour y parvenir, les 27 États membres de l'UE se sont engagés à réduire leurs 

émissions d'au moins 55 % d'ici à 2030, par rapport aux niveaux de 1990 [6]. 

En France, la loi relative à la transition énergétique pour la croissance verte (LTECV) publiée 

au Journal Officiel du 18 août 2015, ainsi que les plans d’action qui l’accompagnent visent à 

permettre à la France de contribuer plus efficacement à la lutte contre le dérèglement climatique 

et à la préservation de l’environnement, ainsi que de renforcer son indépendance énergétique 

tout en offrant à ses entreprises et ses citoyens l’accès à l’énergie à un coût compétitif. Entre 

autres, la LTECV vise à réduire les émissions de GES, réduire la consommation énergétique 

finale, réduire la consommation énergétique primaire d’énergies fossiles, augmenter la part des 

énergies renouvelables et réduire la quantité de déchets mis en décharge [7]. Introduite par la 

LTECV, la stratégie nationale bas-carbone (SNBC) est la feuille de route de la France pour 

lutter contre le changement climatique. Elle donne des orientations pour mettre en œuvre, dans 

tous les secteurs d’activité, la transition vers une économie bas-carbone, circulaire et durable. 

Adoptée pour la première fois en 2015, la SNBC a été révisée en visant d’atteindre la neutralité 

carbone en 2050. La nouvelle version de la SNBC a été adoptée en 2020 [8]. 

À toutes les échelles (internationale, européenne et française), l’énergie est la cible de la 

majorité des actions. En effet, en 2019, la production d'énergie était responsable de 77,1 % des 

émissions de GES dans l’UE des vingt-huit, les transports représentant un tiers de ces émissions. 

Les gaz émis par l’agriculture représentaient 10,5 %, les procédés industriels et l'utilisation des 

produits 9,1 % et la gestion des déchets 3,3 % [9]. Une forte proportion des émissions 

anthropiques de CO2 provient de la combustion de combustibles fossiles, principalement le 

charbon, le pétrole et le gaz naturel. Il est donc urgent de trouver des solutions permettant de 

réduire la consommation de combustibles fossiles dont les ressources sont par ailleurs limitées. 

Ce constat est renforcé par la crise énergétique actuelle liée en grande partie à la guerre en 

Ukraine. Les énergies renouvelables (éolienne, solaire, hydroélectrique, marine, géothermique 

et issue de la biomasse) apparaissent ainsi comme des solutions de substitution aux 

combustibles fossiles ; elles permettent de diversifier l’approvisionnement énergétique et de 
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réduire la dépendance vis-à-vis des marchés des combustibles fossiles [10]. Chacune de ces 

énergies renouvelables a un rôle à jouer dans le mix énergétique. 

 

Nous nous intéressons dans ce travail de thèse à la production d’énergie peu émettrice de GES 

à partir de combustibles alternatifs. Dans ce manuscrit, le terme « combustibles alternatifs » 

désigne la biomasse lignocellulosique (non fermentescible), les résidus de biomasse 

lignocellulosique, les boues de station d’épuration séchées et les déchets solides carbonés non 

recyclables tels que les déchets ménagers et assimilés, les déchets des collectivités, les déchets 

industriels, les déchets agricoles ou les combustibles solides de récupération (CSR). La filière 

conventionnelle de valorisation énergétique de ces combustibles alternatifs est l’incinération 

(ou combustion). Cependant, le procédé de gazéification est une alternative technologique à la 

combustion, moins polluante et plus efficace. 

La gazéification est un procédé thermochimique qui consiste à chauffer un combustible solide 

carboné en présence d’une faible quantité d’un agent gazéifiant (souvent l’oxygène de l’air). 

Le combustible subit plusieurs transformations (séchage, pyrolyse, oxydation et réduction), au 

cours desquelles il est progressivement converti en un gaz que l’on appelle gaz de synthèse ou 

syngaz, riche en hydrogène et en monoxyde de carbone, à fort potentiel énergétique et 

polyvalent. En effet, le syngaz produit peut être valorisé suivant plusieurs filières : production 

de chaleur, d’électricité, cogénération, conversion en méthane pour l'injection réseau ou 

l’utilisation comme gaz carburant, production d’hydrogène, synthèse d'hydrocarbures liquides 

(biocarburants si le combustible est de la biomasse) ou de produits chimiques. Le syngaz est 

donc un vecteur énergétique prometteur ; la gazéification de combustibles alternatifs permet 

ainsi la production locale et non-intermittente d’énergie renouvelable et peut devenir une 

contribution majeure à la transition énergétique et à la promotion de l’économie circulaire et 

territoriale. Plusieurs technologies de gazéifieurs existent. Parmi celles-ci, les réacteurs à lit fixe 

co-courants, compte tenu de leur niveau de puissance (< 5MWth), sont les mieux adaptés aux 

enjeux territoriaux liés à la valorisation des déchets. 

La gazéification est une technologie mature pour la conversion du charbon et du bois, mais 

l’utilisation de combustibles alternatifs nécessite encore des efforts de recherche et de 

développement. En effet, plusieurs verrous technologiques liés à la compréhension des 

mécanismes mis en jeu continuent de freiner le développement de cette filière. Parmi ces 

verrous, l'un des plus importants est lié à la compréhension des processus de gazéification. 

Ceux-ci sont rendus plus complexes par l’utilisation de combustibles alternatifs dont les 
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caractéristiques (composition, masse volumique apparente, granulométrie, comportement 

thermique en particulier) peuvent varier dans de larges gammes et être très hétérogènes. Dans 

ce contexte, le projet ECoGaz (valorisation Énergétique de COmbustibles alternatifs issus de 

déchets par GAZéification), financé par la Région Auvergne-Rhône-Alpes, visait à accroître 

les connaissances afin de développer l’utilisation de la gazéification pour la conversion de 

combustibles alternatifs dans des réacteurs à lit fixe. 

Ainsi, le principal objectif de ce travail de thèse est de proposer un modèle numérique fiable de 

gazéification en lit fixe co-courant permettant de représenter avec justesse la gazéification de 

combustibles complexes. En particulier, ce modèle prend en compte le phénomène de tassement 

du lit. 

 

Ce manuscrit de thèse est organisé en 4 chapitres. 

Le premier chapitre présente le contexte de la valorisation énergétique de la biomasse et des 

déchets, le positionnement de la gazéification par rapport aux autres procédés thermochimiques, 

les différentes technologies de gazéification et les enjeux de la gazéification en lit fixe de 

combustibles alternatifs. 

Le deuxième chapitre dresse un état de l’art des modèles de gazéification en lit fixe. Les 

modèles à l’échelle du réacteur sont décrits ainsi que ceux à l’échelle de la particule. Les 

différentes façons de modéliser le tassement du lit sont ensuite exposées. 

Le troisième chapitre est consacré à la description du modèle et à sa validation grâce à des 

données expérimentales issues de la bibliographie. Dans la littérature, très peu de modèles 

valident les phénomènes transitoires en gazéification. La validation de la dynamique du procédé 

est réalisée à partir de l’avancement du front de réaction dans le réacteur depuis l’ignition. Pour 

ce faire, les profils dynamiques de températures expérimentales et simulées ont été comparés. 

Ensuite, la dynamique des concentrations des espèces solides, gazeuses et du diamètre des 

particules est analysée. Enfin, la distribution radiale des phénomènes de gazéification est 

présentée.  

Le quatrième chapitre présente l’exploitation du modèle pour étudier l’influence de la taille des 

particules sur la dynamique de la gazéification et la distribution radiale des phénomènes 

observés. Deux diamètres différents ont été étudiés. Leur influence sur les températures des 

phases solides et gazeuses, sur la conversion des particules et la concentration des espèces 

solides est analysée. 
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Cette thèse se termine par une conclusion générale qui résume les principaux apports de ce 

travail, et des perspectives concernant l’utilisation du modèle développé et les améliorations 

possibles sont proposées. 
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I Chapitre I - La gazéification de combustibles alternatifs dans la 

transition énergétique 

I.1. Valorisation énergétique de la biomasse et des déchets : quels 

enjeux ? 

I.1.1. La biomasse et les déchets 

La définition du terme « biomasse » a évolué dans le temps. D’autre part, plusieurs définitions 

peuvent être trouvées. Par exemple, le Larousse propose 3 définitions parmi lesquelles « Masse 

vivante, considérée du point de vue de l'énergie que l'on peut en obtenir par combustion ou 

fermentation (gaz de broussaille, gaz de fumier, feu de bois) » et « Partie biodégradable des 

déchets et résidus agricoles, industriels et ménagers, utilisable comme énergie. » [11]. Dans 

l’article L211-2 du Code de l’énergie, la biomasse est définie comme « la fraction 

biodégradable des produits, des déchets et des résidus d'origine biologique provenant de 

l'agriculture, y compris les substances végétales et animales, de la sylviculture et des industries 

connexes, y compris la pêche et l'aquaculture, ainsi que la fraction biodégradable des déchets, 

notamment les déchets industriels ainsi que les déchets ménagers et assimilés lorsqu'ils sont 

d'origine biologique » [12]. Ces définitions peuvent donc être très larges et incluent souvent 

certains déchets. Une grande partie de la biomasse est de type lignocellulosique. Dans ce cas, 

ses principaux constituants sont des polymères : la cellulose, les hémicelluloses et la lignine. 

Elle est généralement difficilement biodégradable et ne fait pas partie de la chaîne alimentaire 

humaine. 

En ce qui concerne les déchets à proprement parler, d’après l’article L541-1-1 du Code de 

l’environnement, un déchet est « toute substance ou tout objet, ou plus généralement tout bien 

meuble, dont le détenteur se défait ou dont il a l'intention ou l'obligation de se défaire ». De 

plus (article L541-1), une hiérarchie des modes de traitement des déchets doit être mise en 

œuvre. Elle consiste à privilégier, dans l'ordre : a) La préparation en vue de la réutilisation ; b) 

Le recyclage ; c) Toute autre valorisation, notamment la valorisation énergétique ; d) 

L'élimination [13]. Les déchets considérés dans cette thèse sont donc des déchets qui ne sont 

pas réutilisés ou recyclés. Parmi eux, les CSR sont des combustibles solides préparés à partir 

de déchets non dangereux en vue d’une valorisation énergétique, généralement par incinération 

ou co-incinération. Ils sont triés, traités, homogénéisés et améliorés afin d’atteindre une qualité 

pouvant faire l’objet d’échanges commerciaux entre les producteurs et les utilisateurs [14]. Le 
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lecteur désireux d’en savoir plus sur les déchets et les CSR peut consulter la thèse de Gwendal 

Vonk [15]. 

La biomasse et les déchets sont une source d’énergie qui peut souvent être considérée comme 

renouvelable (dans le cas des déchets biogéniques) et qui présente l’avantage incontestable de 

pouvoir être stockée. Par conséquent, elle ne souffre pas d’intermittence. De plus, la biomasse 

et les déchets permettent une production d’énergie décentralisée. La valorisation énergétique 

de la biomasse et des déchets peut être réalisée par voie biologique (ou biochimique) ou par 

voie thermochimique. 

Les procédés de conversion biologique concernent la fraction la plus facilement biodégradable 

(fermentescible). Ils utilisent des microorganismes pour convertir l’intrant. Le procédé le plus 

développé est la digestion anaérobie, également appelée méthanisation, qui permet la 

production de biogaz riche en CH4 (et en CO2). La biomasse et les déchets traités sont 

généralement assez humides. La biomasse moins facilement biodégradable (de type 

lignocellulosique) peut être convertie par voie biochimique, au cours de laquelle la cellulose et 

les hémicelluloses sont transformées en sucres par des enzymes. Les sucres produits sont 

ensuite transformés principalement en éthanol par fermentation. 

La voie thermochimique s’applique à la biomasse et aux déchets carbonés plus récalcitrants 

donc moins facilement biodégradables. Les intrants concernés sont généralement relativement 

secs. La biomasse lignocellulosique et les déchets solides carbonés secs ou de type CSR sont 

donc particulièrement adaptés à une valorisation par conversion thermochimique. 

Dans ce manuscrit de thèse, nous nous intéressons à la biomasse et aux déchets susceptibles 

d’être convertis par voie thermochimique. Par la suite, ils sont regroupés sous l’appellation 

« combustibles alternatifs ». 

I.1.2. Part des énergies renouvelables dans le mix énergétique français 

La consommation d’énergie primaire par type d’énergie en France en 2020 est montrée sur la 

Figure I-1. Le total s’élève à 2651 TWh, dont 348 TWh (13,1 %) pour les énergies 

renouvelables. Les énergies renouvelables constituent ainsi la quatrième source d’énergie 

primaire en 2020 derrière le nucléaire (39,2 %), les produits pétroliers (27,5 %) et le gaz naturel 

(16,9 %). Un important développement des énergies renouvelables est donc nécessaire afin 

d’atteindre la neutralité carbone en 2050 comme prévu par la SNBC. 
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Figure I-1. Consommation d’énergie primaire par type d’énergie en France en 2020 

(données corrigées des variations climatiques)[16]. Source : calculs Service des données et 

études statistiques 

D’autre part, la production primaire d’énergies renouvelables, qui correspond à l’ensemble des 

énergies renouvelables primaires produites en France, s’élevait à 322 TWh en 2020. La 

répartition par filière est montrée sur la Figure I-2. Les principales énergies renouvelables 

primaires produites en France sont le bois-énergie (106 TWh en 2020), utilisé principalement 

pour le chauffage, et la production d’électricité hydraulique (62 TWh soit 19,3 % en 2020). À 

cette production s’ajoutent notamment celles d’énergie éolienne (12,7 %), de chaleur 

renouvelable issue des pompes à chaleur (10,1 %) et de biocarburants (8,4 %). 

 

 

Figure I-2. Production primaire d’énergies renouvelables par filière en France en 2020 [16]. 

Source : calculs Service des données et études statistiques. IAA = industries agroalimentaires 
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Si l’on additionne les contributions du bois-énergie, des biocarburants, des déchets 

renouvelables, du biogaz et des résidus de l’agriculture et des industries agroalimentaires, il 

apparaît que la biomasse et les déchets représentaient 51,1 % des énergies renouvelables 

primaires produites en France en 2020. Cela montre le potentiel de ces ressources, qui devraient 

contribuer de manière significative au développement des énergies renouvelables en France et 

dans le reste du monde. 

 

I.2. Conversion thermochimique de combustibles alternatifs  

Les procédés thermochimiques utilisent principalement la chaleur (ou la pression) comme force 

motrice pour réaliser des transformations physiques et chimiques de la matière. Lors de la 

conversion thermochimique, les transformations les plus importantes ont lieu dans la phase 

condensée : la dépolymérisation et la décomposition des composés solides du combustible en 

liquides, gaz, vapeurs et résidus solides. Cependant, les réactions secondaires des espèces 

gazeuses peuvent aussi être déterminantes pour la composition finale du produit.  

Les principaux procédés de conversion thermochimique peuvent être distingués selon le facteur 

d’agent oxydant (également appelé ratio équivalent) mis en jeu (𝜆), représentant le rapport entre 

la quantité d’agent oxydant introduite et la quantité stœchiométrique d’agent oxydant nécessaire 

pour réaliser la conversion : 

• Combustion : 𝜆 > 1 pour assurer une combustion complète ; 

• Gazéification : 𝜆 < 1 correspondant à une oxydation partielle ; 

• Pyrolyse : 𝜆 = 0  caractéristique d’un milieu inerte. 

 

Les produits obtenus lors de chaque procédé et leur valorisation sont différents. La combustion 

permet de produire de la chaleur à haute température et des sous-produits solides et gazeux 

(cendres, fumées) non valorisables. La gazéification produit un gaz à haut potentiel énergétique 

et, dans certains cas, le résidu solide (char réactif) peut être valorisé. La pyrolyse produit un 

liquide combustible et des co-produits gazeux et solides ayant également un potentiel 

énergétique. Les applications de ces produits sont variées : production de chaleur, d’électricité 

ou de combustibles de deuxième génération (méthane, hydrogène, éthanol, méthanol) (Figure 

I-3). 
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Figure I-3. Filières de valorisation de combustibles alternatifs d’après [17] 

 

I.2.1. Combustion 

Actuellement, la filière conventionnelle de valorisation énergétique des combustibles alternatifs 

est la combustion (ou incinération). La combustion est une réaction d’oxydation exothermique 

d’un combustible à haute température, réalisée en présence d’un gaz comburant (généralement 

de l’air) également appelé agent oxydant. Ce procédé permet de produire de la chaleur à 

moyenne ou haute température (de 800 °C à 1600 °C), couramment utilisée pour des 

applications de chauffage industriel, de production de vapeur et de génération d’électricité par 

cogénération (cycle de Rankine). 

 

Figure I-4. Flux de matière et d’énergie de la combustion  
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Dans le cas idéal (Figure I-4), l’énergie chimique contenue dans le combustible est 

complètement convertie en énergie thermique. Les fumées produites sont uniquement 

composées de dioxyde de carbone et de vapeur d’eau. Des cendres sont également produites. 

Pour assurer la combustion complète, la quantité de gaz comburant est toujours supérieure à 

celle requise par la stœchiométrie de la réaction. Toutefois, chaque mole de gaz comburant 

excédentaire augmente la quantité de matière à chauffer sans modifier la quantité d'énergie 

produite. Par conséquent, plus l’excès d’air utilisé est grand, plus le potentiel de valorisation 

énergétique du combustible est faible.  

A contrario, dans le cas d’une combustion incomplète, des composés particulièrement toxiques 

pour l'homme et pour l'environnement sont émis tels que du monoxyde de carbone, des 

hydrocarbures aromatiques polycycliques (HAP), des oxydes de soufre (SO2) et des particules 

toxiques (suies, goudrons) [17]. Un enjeu de la conception des systèmes de combustion consiste 

donc à respecter les normes en vigueur en matière d’émissions polluantes tout en restant 

compétitif [18].  

Actuellement, les technologies de combustion sont matures, largement développées et 

commercialement disponibles. La capacité de production d’électricité à partir de la combustion 

de biomasse propre est de 10 GWe aux Etats-Unis ; ce chiffre est 5 fois plus élevé au niveau 

mondial [19]. De plus, l'incinération est la voie la plus répandue pour la valorisation énergétique 

des déchets : en Europe en 2018, il existait 650 unités d’incinération [20]. Cependant, 

l’encrassement et la corrosion [21] des surfaces de transfert thermique réduisent l’efficacité et 

la durée de vie utile des unités d’incinération de biomasse et déchets. De plus, dans le cas de 

l’incinération d’ordures ménagères contenant une forte proportion de déchets organiques 

humides, le rendement énergétique est nettement inférieur à celui des centrales thermiques 

utilisant d'autres combustibles tels que le charbon [15].  

 

I.2.2. Pyrolyse 

La pyrolyse (également appelée dévolatilisation) consiste à convertir le combustible solide en 

un résidu carboné (appelé coke de pyrolyse ou char), en composés liquides et en un gaz en 

proportions variables selon le type de combustible, la vitesse de chauffe, la température et le 

temps de séjour (Figure I-5). Ce procédé globalement endothermique a lieu dans une 

atmosphère inerte à des températures variant entre 350 et 600 °C et met en jeu des milliers de 

réactions élémentaires se produisant dans les 3 phases (liquide, solide, gaz), incluant une 
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centaine d’espèces volatiles [22]. La pyrolyse peut être classifiée comme rapide ou lente selon 

les conditions opératoires [23]. 

La pyrolyse lente est réalisée entre 350 – 450 °C et se caractérise par des vitesses de chauffe 

lentes et des temps de séjour longs (heures). L’objectif est la production de coke de pyrolyse 

pour sa valorisation, par exemple comme matériau filtrant ou fertilisant agricole. Dans le cas 

où le coke a été produit à partir de déchets, la majorité des composés chlorés et soufrés et les 

métaux lourds initialement contenus dans le déchet traité se retrouvent dans le résidu solide. Le 

coke doit alors être épuré (lavage, décendrage) avant son utilisation ultérieure. La pyrolyse peut 

permettre par exemple la récupération de métaux non oxydés dans le traitement des résidus de 

broyage automobile ou des déchets électriques et électroniques [24]. Les co-produits de la 

pyrolyse lente sont des gaz volatils, souvent brûlés pour alimenter en chaleur les installations 

de pyrolyse, assurant l’auto-thermicité du procédé.  

 

Figure I-5. Flux de matière et d’énergie de la pyrolyse 

 

Dans le cas de la pyrolyse rapide, les vitesses de chauffe sont rapides, le temps de séjour est 

court (1 à 5 secondes) et la température est contrôlée aux alentours de 500 °C avec un 

refroidissement rapide des vapeurs de pyrolyse pour produire de l’huile pyrolytique (Figure 

I-5). L’huile pyrolytique est un liquide visqueux et acide, riche en énergie, composé d’un 

mélange complexe de composés oxygénés tels que des acides carboxyliques, des aldéhydes et 

des alcools. Elle est couramment valorisée dans des moteurs ou des turbines pour la production 

de chaleur et d’électricité, et comme matière première pour la production de combustible pour 

le transport ou de produits chimiques organiques [17]. Le rendement massique peut atteindre 

80 % [24]. 
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Le développement de la pyrolyse est limité par un manque de compréhension des fonctions 

chimiques présentes dans les combustibles, dans l’huile pyrolytique ainsi que dans les produits 

intermédiaires. Ces fonctions sont extrêmement sensibles à la température et leur 

transformation dans le temps est incessante [17]. Une meilleure compréhension de la chimie en 

phase condensée est critique pour améliorer la qualité de l’huile pyrolytique et le coût global 

de la pyrolyse.  

I.2.3. Gazéification 

La gazéification est un procédé thermochimique complexe dans lequel un combustible solide 

carboné est converti en un combustible gazeux appelé gaz de synthèse ou syngaz, par chauffage 

sous une atmosphère partiellement oxydante à des températures comprises entre 700 et 1000 

°C, grâce à l’action d’un agent oxydant (également appelé agent gazéifiant) (Figure I-6). 

L’énergie thermique nécessaire pour réaliser la gazéification peut être apportée par oxydation 

partielle des réactifs et des produits (gazéification directe) ou par transfert thermique à partir 

d’une source de chaleur externe (gazéification indirecte, voir section I.4.4). Un résidu solide 

carboné appelé char et des cendres sont également produits. Le gaz de synthèse est 

principalement composé d'hydrogène (H2), de monoxyde de carbone (CO), de dioxyde de 

carbone (CO2) et de méthane (CH4), ainsi que de vapeur d'eau (H2O). Le syngaz contient 

également des hydrocarbures légers et lourds. Ces derniers sont appelés goudrons et désignent 

un large éventail de composés organiques qui se présentent sous forme vapeur à la température 

de gazéification, mais qui se condensent à des températures comprises entre 250 et 300 °C. 

Enfin, des polluants tels que le sulfure d’hydrogène (H2S) ou l’ammoniac (NH3) sont parfois 

présents dans le syngaz. 

 

Figure I-6. Flux de matière et d’énergie de la gazéification directe 
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La composition du syngaz dépend de plusieurs facteurs :  

• les propriétés physiques et chimiques du combustible (granulométrie, masse volumique 

apparente, composition, taux d’humidité, teneur en polluants, etc.) ; 

• les conditions opératoires (température, pression, ratio agent oxydant/combustible, 

etc.) ; 

• l’agent oxydant : selon le type de gazéification envisagée (directe ou indirecte), l’agent 

oxydant peut être de l’air, de l’oxygène pur, de la vapeur d’eau ou du dioxyde de 

carbone ; l’agent oxydant a principalement un effet sur la teneur du syngaz en azote et 

en hydrogène ; 

• le type de gazéifieur : chaque technologie permet d’atteindre un taux de conversion et 

un rendement énergétique spécifiques, d’opérer dans certaines conditions opératoires, 

et de traiter des charges ayant des caractéristiques spécifiques. 

Les domaines d’utilisation du gaz de synthèse sont la production de chaleur et d'électricité, 

la production de gaz naturel synthétique par méthanation (méthanation catalytique ou 

biométhanation), la production de combustibles liquides (synthèse de Fischer-Tropsch, 

production de méthanol ou de méthoxyméthane (diméthyléther)) et la synthèse chimique. 

Il est important de préciser que chaque application nécessite une composition de syngaz 

spécifique (concentration minimale ou maximale de certains composés), ainsi qu’une teneur 

limitée en goudrons et polluants. 

 

I.2.4. Conclusion 

Comme mentionné précédemment, la principale filière de valorisation énergétique des 

combustibles alternatifs est actuellement la combustion. Une comparaison entre les procédés 

de combustion et de gazéification est ensuite présentée. Plusieurs avantages de la gazéification 

par rapport à la combustion pour les déchets solides ont été identifiés dans la littérature 

([24],[25]), dont les suivants : 

• Le gaz de synthèse permet d’envisager plus d’applications que la combustion directe. 

• La production d’électricité est possible dans des installations à petite et moyenne 

échelles (< 330 t/j). A ces échelles, une installation de combustion directe n’est pas 

rentable. 

• Les gazéifieurs permettent de traiter des déchets à fort pouvoir calorifique inférieur 

(PCI) (PCI > 14 MJ/kg), de type CSR. La combustion de ces déchets dans des fours à 
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grilles conventionnels risque d’endommager la grille (apparition de points chauds et de 

dards thermiques) et nécessite l’utilisation de grilles refroidies.  

• La température de fonctionnement étant plus faible, la volatilisation des métaux lourds 

et des alcalins, est limitée.  

• L’atmosphère réductrice de la gazéification diminue les émissions de dioxines, furanes 

et oxydes d’azote (NOx). 

• Le gaz de synthèse généré par la gazéification est plus facile à manipuler et à brûler que 

les déchets solides hétérogènes. 

• La combustion homogène (syngaz-air) permet de réduire l’excès d’air par rapport à la 

combustion hétérogène (combustible solide-air) et éventuellement de réaliser des 

flammes pré-mélangées. La réduction d’excès d’air limite également les pertes de 

chaleur au niveau de la cheminée (dans une chaudière) et augmente ainsi l'efficacité de 

la récupération d'énergie. 

• Les fumées produites par combustion de syngaz contiennent un ballast d’azote moins 

important que les fumées de combustion facilitant le traitement. En effet, l’atmosphère 

réductrice de gazéification ainsi que la réduction d’excès d’air de combustion 

permettent une réduction d’environ 30%v par rapport aux fumées de combustion d’un 

solide. 

• Les installations de gazéification peuvent être modulaires, ce qui permet de modifier la 

capacité de traitement des déchets solides. 

De plus, les installations de combustion et d’incinération sont à l’origine de l’émission de 

particules fines ayant de graves répercussions sur la qualité de l'air, le climat et la santé 

[26],[27]. 

Des inconvénients de la gazéification peuvent également être mentionnés. Par exemple [25] : 

-  le syngaz est toxique et potentiellement explosif, ce qui engendre des problématiques 

de sécurité ; 

-  les installations ont tendance à être plus complexes et plus difficiles à exploiter et à 

entretenir car la matière première est convertie en plusieurs étapes : gazéification, 

épuration du syngaz (complexité d’épuration en fonction de l’application) et 

valorisation du syngaz ; 

-  le traitement du gaz de synthèse peut être très coûteux et prohibitif pour des installations 

à petite échelle ; 
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- la variabilité de la qualité du gaz de synthèse (PCI, teneur en goudrons, poussières et/ou 

polluants) peut compromettre l’efficacité du procédé et le contrôle des émissions ;  

-  la présence de goudrons peut être problématique. 

Malgré ces inconvénients, la gazéification présente de nombreux avantages et est une 

alternative à la combustion particulièrement prometteuse. Ainsi, la suite de ce manuscrit 

concerne la gazéification. 

 

I.3. Principe de la gazéification 

Le procédé de gazéification a été développé à partir de la fin du XVIIIe siècle par Philippe 

Lebon. A cette époque, le syngaz était utilisé pour alimenter les thermolampes pour l’éclairage 

urbain et le chauffage, notamment de la ville de Paris. Ce système a été ensuite amélioré et est 

devenu le précurseur du moteur à combustion interne, appelé gazogène.  En 1920, Georges 

Imbert a modifié le gazogène pour faire face à la pénurie de carburants conventionnels pendant 

la seconde guerre mondiale. Plus tard, durant la crise pétrolière des années 1970, le syngaz a 

été utilisé pour la production d’électricité et de combustibles liquides par synthèse Fischer-

Tropsch [28]. Cependant, avec la baisse des prix du gaz naturel et du pétrole, la gazéification a 

perdu en compétitivité économique. Actuellement, la gazéification est une solution prometteuse 

pour la production de combustibles gazeux et liquides renouvelables, qui se substituent 

respectivement au gaz naturel et aux combustibles liquides provenant du pétrole [14].  

 

La gazéification, également appelée pyrogazéification, est un procédé complexe qui met en jeu 

des phénomènes fortement couplés : transferts de matière et de chaleur, réactions chimiques 

homogènes (gaz/gaz) et hétérogènes (solide/gaz), écoulement gazeux et écoulement solide. 

Comme l’illustre la Figure I-7, pendant la gazéification, le combustible subit une série de 

transformations thermochimiques. Il n’existe pas de limites clairement définies entre ces 

phénomènes mais ils peuvent être identifiés selon la température à laquelle ils se déroulent. 

Le séchage est une étape endothermique pendant laquelle l'humidité du combustible s'évapore, 

entraînant un dégagement de vapeur d'eau. 

Pendant l’étape de pyrolyse (également appelée dévolatilisation), globalement endothermique, 

le combustible est chauffé, ce qui entraîne la vaporisation des composés volatils. Les gaz 

produits sont principalement : CO, H2, CO2, CH4, des hydrocarbures légers et de la vapeur 

d'eau. La pyrolyse entraîne également la production de goudrons et d’un résidu solide poreux 
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appelé char (principalement composé de carbone et de cendres) qui continuera à réagir avec la 

phase gazeuse à des températures plus élevées. 

L'oxydation (combustion) se produit grâce à l’introduction d’un agent oxydant et a pour but de 

fournir de la chaleur pour les réactions de séchage, de dévolatilisation et de réduction. 

L’oxydation partielle des gaz de pyrolyse combustibles et du char entraîne la formation de CO2 

et de vapeur d'eau.   

La réduction (gazéification) implique plusieurs réactions homogènes et hétérogènes qui sont à 

l’origine de la production de CO et de H2. Ces réactions sont principalement endothermiques.  

 

 

Figure I-7. Etapes de conversion thermochimique lors de la gazéification 

 

I.4. Technologies de gazéification 

Dans un réacteur de gazéification, la charge solide est mélangée à un agent oxydant (dans une 

configuration de gazéification directe, également appelée gazéification autothermique) ou avec 

un matériau transportant de la chaleur (dans le cas de la gazéification indirecte, également 

appelée gazéification allothermique). Le type de gazéifieur et le mode de gazéification 

influencent la qualité du gaz produit en termes de composition et de teneur en goudrons et 

particules. En conséquence, la technologie choisie a aussi un impact sur les étapes ultérieures 

de nettoyage et de mise aux spécifications du syngaz. Le procédé de gazéification peut être 

réalisé dans un réacteur unique ou traité comme un procédé étagé dans plusieurs réacteurs. 
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Les technologies de gazéification sont présentées ici selon le mode de transport de la phase 

solide. Les configurations les plus connues suivant cette classification sont les réacteurs à lit 

fixe (co-courant et contre-courant), les réacteurs à lit fluidisé (bouillonnant ou circulant) et les 

réacteurs à flux entraîné. Les technologies de gazéification offrent une gamme de capacités 

allant de quelques kilowatts (lit fixe co-courant) jusqu’à plusieurs gigawatts (lit entraîné), 

comme le montre la Figure I-8 [29],[30] . 

  

Figure I-8. Classification des technologies et leur gamme de performance 

I.4.1. Gazéification en lit fixe 

Les gazéifieurs à lit fixe sont les réacteurs les plus anciens et ont été utilisés historiquement 

pour des installations de petite échelle [31]. Leur construction, opération et maintenance sont 

relativement simples. Les réacteurs à lit fixe peuvent être classifiés comme co-courant ou 

contre-courant, selon le sens d’écoulement de la phase solide et de la phase gazeuse. 

I.4.1.1. Lit fixe co-courant 

Dans le cas d’un gazéifieur à co-courant (Figure I-9), le solide et le gaz s’écoulent dans le même 

sens. Le combustible solide est alimenté par le haut du réacteur et l’agent oxydant à une hauteur 

intermédiaire. Dans cette configuration, le solide s’écoule lentement vers le bas du réacteur, 

subissant des transformations thermochimiques consécutives (séchage, pyrolyse, oxydation, 

réduction). Les résidus solides (particules (char) non consommées et cendres) et le gaz de 
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synthèse sont extraits au niveau de la grille, en bas du réacteur. Avant de quitter le réacteur, le 

syngaz s’écoule à travers le lit de char chaud. Cette étape permet le craquage des goudrons mais 

diminue l’efficacité énergétique du procédé car le syngaz chaud contient une forte quantité de 

chaleur. Dans certaines configurations, la zone d'injection de l'air présente une réduction de 

diamètre (« throat » en anglais) permettant d’homogénéiser la température, d’atteindre de 

meilleures conditions de mélange, et réduisant la concentration de goudrons dans le syngaz. En 

effet, un désavantage des réacteurs co-courant est la difficulté d’obtenir une conversion 

homogène du solide. Plusieurs phénomènes physiques liés à l’évolution morphologique du lit 

peuvent nuire à l’efficacité de la conversion, comme l’apparition de passages préférentiels 

[32],[33],[34]. Pour cette raison, les réacteurs à co-courant sont très sensibles aux 

caractéristiques de la charge, comme la taille des particules [35]. De plus, leur capacité est 

soumise à des limites de sécurité et de performance. Ainsi, la puissance des gazéifieurs à lit fixe 

ne dépasse généralement pas 1 MW puisque l’augmentation du diamètre du réacteur rend 

difficile l’obtention d’une conversion homogène et la création d’une zone chaude permettant le 

craquage des goudrons [36]. 

 

Figure I-9. Gazéifieur à lit fixe à co-courant 

 

I.4.1.2. Lit fixe contre-courant 

Dans un gazéifieur à lit fixe contre-courant (Figure I-10), contrairement aux réacteurs à co-

courant, l’agent oxydant est introduit par le bas du réacteur (au niveau de la grille) et le syngaz 

produit est récupéré en haut du réacteur. L’alimentation en solide reste inchangée : le 

combustible solide est introduit par le haut. Dans cette configuration, immédiatement au-dessus 

de la grille, le char solide qui s'est formé plus haut dans le gazéifieur est brûlé par combustion. 
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Les cendres tombent à travers la grille et les gaz chauds montent et sont réduits. Plus haut dans 

le gazéifieur, le combustible est pyrolysé et, dans la zone supérieure, séché. Le syngaz chaud 

s’écoule à travers les zones plus froides (séchage et pyrolyse), échangeant de l’énergie 

thermique avec le combustible avant de quitter le réacteur par le haut, à une température 

comprise entre 200 et 300 °C [37]. Les gazéifieurs à contre-courant sont plus flexibles aux 

caractéristiques de la charge (taux d’humidité, granulométrie) [38]. Cependant, le syngaz 

produit par gazéification à contre-courant a une teneur en goudrons (formés lors de la phase de 

pyrolyse) plus importante que celui produit dans un réacteur à co-courant. En effet, le syngaz 

ne traversant pas de zone chaude avant d'être évacué, il n'y a pas de possibilité de craquage 

thermique des goudrons. Le gaz nécessite donc un nettoyage poussé pour des applications autres 

que la combustion directe. 

 

Figure I-10. Gazéifieur à lit fixe à contre-courant 

 

I.4.2. Gazéification en lit fluidisé 

Dans un gazéifieur à lit fluidisé (Figure I-11 et Figure I-12), le combustible solide est fluidisé 

par l’introduction du gaz oxydant (air le plus souvent) à haute vitesse dans un lit constitué de 

particules de faible diamètre. Le solide se comporte alors comme un fluide. Des matériaux 

granulaires inertes sont souvent utilisés, comme le sable ou l’alumine ; toutefois, des matériaux 

ayant des propriétés catalytiques comme l’olivine ou la dolomite sont également employés [38].  

L’air est injecté dans la partie basse du réacteur à l’aide d’un distributeur d’air pour assurer 

l’homogénéité de la fluidisation du lit. Le combustible est souvent introduit à l’aide d’une vis 

sans fin dans la partie basse du réacteur, permettant un meilleur mélange avec le matériau 

granulaire. Du combustible peut également être introduit par le haut du réacteur mais les 

particules risquent d’être entraînées hors du réacteur sans être converties [39]. Le principal 
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avantage des lits fluidisés est leur taux de mélange élevé, résultant en un bon transfert thermique 

et une conversion du carbone élevée et homogène. En effet, ce type de réacteur est flexible aux 

caractéristiques de la charge : distribution granulométrique, taux de cendres et humidité 

[35],[37]. Les lits fluidisés se profilent comme une technologie adaptée pour la valorisation des 

charges hétérogènes de type déchets. Malgré ces avantages, la température d’opération des lits 

fluidisés doit être maintenue inférieure à la température de fusion des cendres, mais doit être 

suffisamment élevée pour éviter la formation de goudrons (minimum 700 °C). Dans le cas où 

cette condition n’est pas respectée, la fusion des cendres peut provoquer l’agglomération du 

matériau granulaire, anéantissant la fluidisation du solide. Dans ce cas, le réacteur doit être 

arrêté, complètement vidé et le matériau granulaire remplacé [33]. 

Les 2 principaux types sont le lit fluidisé bouillonnant et le lit fluidisé circulant. 

I.4.2.1. Lit fluidisé bouillonnant 

Dans un lit fluidisé bouillonnant (Figure I-11), la fluidisation du lit permet d’assimiler le solide 

à un liquide en ébullition. Le solide est maintenu en suspension par le gaz dans un volume de 

lit défini. La partie haute du réacteur (appelée freeboard) est souvent plus large que le reste du 

réacteur. Cette différence de taille permet de diminuer la vitesse du gaz et d’assurer le retour 

des particules vers le lit, mais aussi d’augmenter le temps de séjour des particules dans le 

réacteur. En comparaison avec les réacteurs à lit fixe, le contenu en goudrons et particules dans 

le gaz produit est modéré. 

 

Figure I-11. Gazéifieur à lit fluidisé bouillonnant 
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I.4.2.2. Lit fluidisé circulant 

Dans un gazéifieur à lit fluidisé circulant (Figure I-12), la vitesse de fluidisation est plus 

importante que celle dans un réacteur à lit bouillonnant. Le régime de fluidisation est donc 

considéré comme turbulent [40]. La vitesse du gaz est telle que la charge solide et le matériau 

granulaire sortent du gazéifieur avec le gaz de synthèse. Dans ces conditions, un cyclone 

primaire est nécessaire pour réinjecter le solide dans le réacteur. Le syngaz obtenu peut avoir 

une quantité considérable de poussières, particules fines et goudrons, provoquant 

l’encrassement des équipements en aval. La régulation de la fluidisation du lit est complexe. La 

circulation du solide est régulée selon le besoin du procédé en énergie thermique ou pour 

maintenir la température inférieure à celle de fusion des cendres.  

Ce type de réacteur peut être facilement extrapolable en taille ; il est flexible aux 

caractéristiques de la charge et le taux de conversion du carbone est élevé. Un désavantage de 

cette technologie est le risque d’érosion de la surface des matériaux granulaires à cause des 

hautes vitesses de fluidisation. 

 

Figure I-12. Gazéifieur à lit fluidisé circulant 

 

I.4.3. Gazéification en lit entraîné 

Dans un gazéifieur à lit entraîné (Figure I-13), le combustible solide pulvérisé est mélangé à un 

agent oxydant à haute pression dans la partie haute du réacteur. Un front de réaction s’établit 

près de l’entrée du gazéifieur à très haute température (entre 1300 et 1800 °C). Grâce aux hautes 

températures atteintes, la destruction des goudrons est quasi-totale, et la composition du syngaz 
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est proche de celle à l’équilibre thermodynamique [17],[33]. Les conditions opératoires des lits 

à flux entraîné demandent un matériau de construction adéquat. En général, des matériaux 

réfractaires sont utilisés pour résister aux hautes températures. Cependant, ces matériaux 

augmentent le temps de démarrage et d’arrêt du réacteur. Ces réacteurs sont conçus pour résister 

à la fusion des cendres contenues dans la charge. Les cendres fondues s’écoulent sur les parois 

du réacteur jusqu’en bas du réacteur où elles sont refroidies par un quench à eau et retirées 

vitrifiées. Une technologie alternative consiste à mettre en place un système de refroidissement 

des parois. Une partie des cendres fondues se condense sur les parois froides, formant une 

couche protectrice et isolante des parois. Le reste des cendres fondues s’écoule sur cette couche 

sans abîmer les parois [33]. 

Un désavantage de cette technologie est le coût élevé de prétraitement du combustible. En effet, 

ce type de réacteur nécessite une taille de particules comprise entre 100 m et 1 mm, avec un 

taux d’humidité réduit au minimum. 

 

 

Figure I-13. Gazéifieur à lit entraîné 

 

I.4.4. Gazéification indirecte 

Les technologies de gazéification peuvent être aussi classifiées selon le mode d’apport en 

énergie thermique nécessaire pour les réactions de gazéification. 

Les réacteurs où de l’air ou de l’oxygène pur est injecté sont appelés gazéifieurs à oxydation 

partielle ou réacteurs de gazéification directe (autothermique). Dans ce cas, les réactions 
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d’oxydation fournissent la chaleur nécessaire. L’utilisation de l’air comme agent oxydant 

présente le désavantage de diluer le syngaz du fait de la présence de l’azote. Le PCI moyen du 

syngaz obtenu est compris entre 4 et 6 MJ/Nm3 [17],[37]. Le PCI peut être amélioré jusqu’à 14 

MJ/Nm3 si de l’oxygène pur est utilisé [17], mais la production de l’oxygène pur augmente le 

prix de construction et d’exploitation de l’installation. 

Au contraire, lors de la gazéification indirecte (allothermique), l’apport de chaleur est fait à 

partir d’un transfert thermique par contact (chauffage des parois par exemple) ou en introduisant 

un vecteur de chaleur. Dans ce cas, le syngaz n’est pas dilué par la présence d’azote ou de 

dioxyde de carbone, co-produit des réactions d’oxydation. Le pouvoir calorifique supérieur 

(PCS) du syngaz obtenu dans ces conditions est de 17 à 19 MJ/Nm3 [41]. Les configurations 

les plus courantes sont composées de 2 réacteurs qui séparent les étapes de combustion et de 

réduction (Figure I-14). Dans un premier réacteur, le combustible est mélangé à de la vapeur 

d’eau et à un matériau granulaire. Le résidu solide et le matériau granulaire sont ensuite injectés 

dans un deuxième réacteur alimenté par de l’air pour réaliser la combustion. Le matériau chaud 

est ensuite réinjecté dans le premier réacteur de gazéification pour fournir de la chaleur et 

maintenir le procédé. Dans ces conditions, la température de gazéification est limitée par la 

température de combustion atteinte dans le deuxième réacteur. Les températures d’opération 

des réacteurs de gazéification indirecte peuvent aller de 650 °C jusqu’à 1500 °C. La majorité 

des réacteurs sont opérés à des températures comprises entre 650 et 850 °C à cause de la 

complexité de l’introduction de matière chaude. 

 

Figure I-14. Gazéification indirecte à deux étages 

Cette thèse est accessible à l'adresse : https://theses.insa-lyon.fr/publication/2023ISAL0083/these.pdf 
© [J.B. Ruiz Sanchez], [2023], INSA Lyon, tous droits réservés



Chapitre I - La gazéification de combustibles alternatifs dans la transition énergétique 

 

52 

 

 

I.4.5. Technologies en développement 

D’autres technologies cherchent à limiter les étapes de séparation et de mise aux spécifications 

du syngaz. Dans cette optique, l’université de Chalmers (Göteborg, Suède) étudie une 

configuration où le matériau granulaire est remplacé par un matériau permettant de capter le 

CO2 [42]. De l’oxyde de calcium (CaO) capte le CO2 à l’intérieur du réacteur de gazéification 

et modifie l’équilibre de la réaction du gaz à l’eau (CO + H2O ↔ CO2  + H2) produisant un 

gaz de synthèse avec un contenu en hydrogène d’environ 60 % massique et une teneur faible 

en goudrons puisque le calcium a un effet catalytique sur le craquage [43]. 

La gazéification étagée est aussi développée : les étapes de séchage, pyrolyse, combustion, 

gazéification sont réalisées dans des réacteurs différents. Dans ces configurations, la 

température est mieux maîtrisée à chaque étape, optimisant la conversion thermochimique. La 

réinjection de chaleur fatale dans le procédé est aussi possible, améliorant le rendement 

énergétique. De plus, l’utilisation de différents agents oxydants améliore la qualité du syngaz. 

Par exemple, Bioshare Cortus Energy a développé la technologie WoodRoll® [44]. Le principe 

de ce procédé est illustré dans la Figure I-15.  La gazéification étagée WoodRoll® est composée 

des étapes suivantes :  

• Le combustible est séché et pyrolysé dans 2 réacteurs différentes (étapes 1 et 2). 

• Les produits de la pyrolyse sont séparés. D’une part, les produits volatils sont brûlés 

pour alimenter en chaleur le réacteur de gazéification (étape 3). D’autre part, le char est 

broyé avant d’être injecté dans le réacteur de gazéification (étape 4).   

• Le refroidissement du syngaz permet de produire de la vapeur d’eau utilisée comme 

agent de gazéification (étape 5).  

• La chaleur fatale de gazéification est valorisée dans les étapes de séchage et de pyrolyse 

(étape 6). 
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Figure I-15. Principe de gazéification étagée d’après [44]  

 

I.5. Positionnement, objectifs et enjeux de la thèse 

Comme mentionné dans l’introduction, les gazéifieurs à lit fixe co-courants sont les mieux 

adaptés aux enjeux territoriaux liés à la valorisation des déchets. Dans ces réacteurs, le taux de 

conversion est élevé mais la conversion homogène du combustible est difficile à atteindre (cf. 

§ I.4.1.1). En effet, au fur et à mesure de la conversion, la morphologie des particules et du lit 

est modifiée et peut faire l'objet de transformations irrégulières. Le rétrécissement des particules 

se produit pendant le séchage et la pyrolyse, mais plus encore pendant les étapes de combustion 

et de gazéification, en raison des réactions hétérogènes. D'autres modifications de la structure 

des particules sont dues à la fissuration, au gonflement ou à la fragmentation [45]. À l'échelle 

du lit, au fur et à mesure de la consommation des particules de combustible, la porosité du lit 

est modifiée, provoquant parfois des défauts d’écoulement tels que des effondrements du lit 

(collapse) ou des passages préférentiels (channeling). Ces phénomènes affectent l'efficacité et 

le fonctionnement du procédé. Ainsi, différents problèmes opérationnels affectant les 

gazéifieurs à lit fixe ont été rapportés dans la littérature : passages préférentiels [34],[32], 

voûtage (bridging, arching) du combustible [46],[47],[48], tassement (compaction) du lit 

[49],[50],[51], effondrement du lit [52],[53]. Certains de ces dysfonctionnements, tels que les 

passages préférentiels et le voûtage, sont observés en particulier pour les combustibles de faible 

masse volumique apparente [54]. Une conséquence de ces problèmes est l'augmentation de la 

perte de charge. 
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Ainsi, pour améliorer le fonctionnement des gazéifieurs à lit fixe co-courant, de nombreuses 

adaptations de la conception ont été testées. Par exemple, le voûtage et le channeling dus aux 

charges de faible masse volumique peuvent être évités en utilisant une trémie conique avec un 

système d'alimentation vibrant [55], un mécanisme vibrant en haut du réacteur [56], une trémie 

à secousses [57], un agitateur ou un mélangeur à l'intérieur du gazéifieur [58],[59] ou une 

alimentation en air à trois étages [60]. Des systèmes d’évacuation ont également été 

développés : des grilles à secousses [61],[62],[63], des grilles vibrantes [64], des grilles 

rotatives [59], ou des grilles à mouvement alternatif [58]. 

 

Par ailleurs, la modélisation numérique est un outil puissant pour contribuer à la compréhension 

et à l'analyse des processus. Elle aide également à la conception et à l'optimisation. Elle peut 

fournir des informations sur une gamme de conditions beaucoup plus large que celle que l'on 

peut obtenir expérimentalement et aide à analyser le comportement anormal d'un gazéifieur 

lorsqu'il se produit. Pour cela, le principal objectif de cette thèse est de pouvoir proposer un 

modèle numérique fiable de gazéification en lit fixe, prenant en compte non seulement les 

réactions chimiques et les transferts de chaleur et de matière, mais également certains 

phénomènes physiques généralement observés au cours du processus de gazéification, ainsi que 

les caractéristiques de la matière traitée. A cet effet, il était nécessaire de mettre au point un 

modèle en régime transitoire, décrivant la diminution de taille des particules au cours de la 

gazéification. En conséquence, la prise en compte du tassement du lit était un enjeu majeur. 
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II  Chapitre II - Modélisation de la gazéification en lit fixe : état 

de l’art 

La compréhension des phénomènes fortement couplés mis en jeu dans un réacteur à lit fixe 

nécessite leur description mathématique à plusieurs échelles représentatives : 

• Les études à l'échelle du pore permettent la détermination des cinétiques intrinsèques 

des réactions solide-gaz de gazéification. Elles prennent en compte l’évolution de la 

structure des pores en fonction de la conversion. 

• Le passage à l’échelle de la particule permet d’étudier les mécanismes de conversion et 

l’évolution morphologique des particules (porosité, taille) pendant la gazéification.   

• Le passage à l’échelle du réacteur permet quant à lui l’analyse des grandeurs physiques 

macroscopiques telles que la perte de charge, l’écoulement gazeux et la température. La 

modélisation du réacteur de gazéification à partir d’un sous-modèle de conversion 

particulaire permet d’étudier l’évolution morphologique du lit, notamment lors du 

phénomène de tassement.  

Un récapitulatif des phénomènes et de leurs échelles représentatives est illustré sur la Figure 

II-1. 

 

Figure II-1. Représentation des différentes échelles de modélisation de la gazéification 

 

Dans ce chapitre, la modélisation de la gazéification à l’échelle du réacteur et à l’échelle de la 

particule est décrite. De plus, la modélisation du tassement fait l’objet d’un paragraphe dédié. 
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II.1. Modélisation à l’échelle du réacteur 

A l’échelle du réacteur, il existe plusieurs types d’approches : 

• Les modèles à l’équilibre : cette approche permet de prédire la composition finale du 

gaz de synthèse en estimant la conversion maximale des réactifs. Le système est à son 

état le plus stable lorsque l'entropie atteint son maximum, ce qui minimise l'énergie libre 

de Gibbs. La plupart de ces modèles considèrent deux zones de réaction : ils supposent 

que les processus de séchage, pyrolyse et oxydation sont réunis dans une seule zone et 

se concentrent sur les réactions de réduction du char. Des modèles à l'équilibre 

considérant trois zones ont également été proposés. Dans ce type de modèles 0D, chaque 

zone du réacteur est généralement considérée comme parfaitement isolée, agitée et 

isotherme. Avec ce type de modèles, l’influence de la conception du réacteur sur la 

production de syngaz ne peut pas être étudiée.  

• Les modèles cinétiques : ces modèles incluent des schémas réactionnels et leur 

cinétique, le temps de séjour du solide, l'hydrodynamique et certains paramètres 

géométriques du réacteur comme sa longueur. Grâce à cette approche, le 

dimensionnement du réacteur peut être étudié. En général, il s'agit de modèles 1D qui 

supposent un écoulement piston. Dans les modèles cinétiques, les phases solide et 

gazeuse sont considérées comme continues, suivant une approche eulérienne. Les deux 

phases sont supposées coexister en tout point de l’espace et à chaque instant.  

• CFD (Computational Fluid Dynamics) : dans cette approche, le réacteur de 

gazéification est assimilé à un écoulement multiphasique et réactif, généralement étudié 

en 2D ou 3D. Ces modèles se basent sur la résolution des équations de conservation de 

la matière (espèces gazeuses et solides), de l’énergie, et de la quantité de mouvement, 

discrétisées dans un domaine de calcul représentant le réacteur. Des sous-modèles de 

particules peuvent être inclus pour décrire les gradients. On trouve également dans la 

littérature une approche lagrangienne de la phase solide, couplée à une représentation 

eulérienne. Elle consiste à suivre la trajectoire de chaque particule à l'intérieur du 

réacteur, les gradients de température et de concentration.  

 

Dans cette partie, nous présentons la mise en équation générale des phénomènes étudiés à 

l’échelle du réacteur dans les modèles cinétiques et CFD. 

Cette thèse est accessible à l'adresse : https://theses.insa-lyon.fr/publication/2023ISAL0083/these.pdf 
© [J.B. Ruiz Sanchez], [2023], INSA Lyon, tous droits réservés



Chapitre II - Modélisation de la gazéification en lit fixe : état de l’art 

 

57 

 

II.1.1. Conservation de la matière 

II.1.1.1. Phase gaz 

L’équation bilan d’une espèce gazeuse 𝑖 peut être établie sous la forme donnée par l’Eq. (II-1) : 

𝜕𝜌𝑖
𝜕𝑡
+ 𝛻(𝜌𝑖𝑈𝑔) = 𝛻 (�̅�𝑔𝐷𝑖𝛻

𝜌𝑖
�̅�
𝑔

) + 𝑆𝑅𝑖 (II-1) 

Où : 

𝑖 représente une espèce gazeuse ; 

𝜌𝑖 est la concentration massique de 𝑖 en 𝑘𝑔𝑖. 𝑚𝑔𝑎𝑧
−3  ; 

𝑡 est le temps en 𝑠 ; 

𝑈𝑔 est la vitesse du gaz en 𝑚. 𝑠−1 ; 

�̅�𝑔 est la masse volumique du gaz en 𝑘𝑔𝑔𝑎𝑧 .𝑚𝑔𝑎𝑧
−3  ; 

𝐷𝑖 représente la diffusivité de l’espèce 𝑖, calculée à partir de la loi de Fick en 𝑚2. 𝑠−1 ; 

𝑆𝑅𝑖 est le terme source de l’espèce 𝑖 (il correspond à la production et/ou à la consommation de 

l’espèce 𝑖 par des réactions chimiques) en 𝑘𝑔𝑖. 𝑚𝑔𝑎𝑧
−3 . 𝑠−1. 

II.1.1.2. Phase solide 

La phase solide est caractérisée par 3 espèces : l’humidité notée 𝑚, le combustible solide 𝑓 et 

le char 𝑐. Elle est couramment modélisée comme une phase mobile se déplaçant à une vitesse 

d’écoulement 𝑈𝑠 et subissant des transformations chimiques représentées par les termes sources 

𝑆𝑅𝑖. Le bilan de matière pour chaque espèce solide 𝑖 s’écrit (Eq. (II-2)) : 

𝜕�̃�𝑖
𝜕𝑡
+ ∇(𝑈𝑠�̃�𝑖) =  𝑆𝑠𝑖 (II-2) 

Où : 

𝑖 représente une espèce solide (𝑚, 𝑓, 𝑐) ; 

�̃�𝑖 est la concentration massique de 𝑖 en 𝑘𝑔𝑖. 𝑚𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑒
−3  ; 

𝑈𝑠 est la vitesse d’écoulement du solide dans le réacteur en 𝑚. 𝑠−1 ; 

𝑆𝑠𝑖 est le terme source de l’espèce solide 𝑖 (ensemble des transformations chimiques). 

D’autres modèles étudiant la transformation thermochimique de combustibles alternatifs par 

combustion ou par gazéification ne prennent pas en compte le terme de transport dans les bilans 

de matière des espèces solides Eq. (II-3). La mise en équation du transport du solide dans ces 

modèles est explicitée dans la section II.3.2.  
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𝜕�̃�𝑖
𝜕𝑡
= 𝑆𝑠𝑖 (II-3) 

II.1.2. Transformations thermochimiques 

Les modèles de réacteurs à lit fixe décrivent les étapes de transformation thermochimique à 

l’aide de schémas réactionnels qui permettent aux zones réactives de s’établir en fonction des 

conditions opératoires. La production et/ou la consommation d’espèces solides ou gazeuses 

intervient dans les bilans de matière (termes 𝑆𝑅𝑖 et 𝑆𝑠𝑖). Nous présentons ci-après les schémas 

réactionnels les plus couramment utilisés et nous proposons de consulter [65] où un récapitulatif 

des cinétiques des réactions est présenté.  

II.1.2.1. Séchage 

Cette étape consiste à transformer l’humidité du combustible en vapeur d’eau. C’est l’une des 

étapes les plus énergivores de la gazéification puisque la chaleur sensible et la chaleur latente 

doivent être apportées pour chauffer le solide et évaporer l’humidité, respectivement. La vapeur 

d’eau produite est un réactif important des réactions de reformage des gaz et de gazéification 

du char explicitées au paragraphe II.1.2.4. Comme la Figure II-2 le montre, le processus de 

séchage commence par la chauffe de la surface de la particule. Ensuite, la chaleur se propage 

vers le centre de la particule, créant un gradient thermique.  

 

Figure II-2. Séchage d'une particule solide 

Une zone de séchage s’établit dans le haut du réacteur. Trois approches sont utilisées dans la 

littérature pour modéliser le séchage :  

• Modèle de dissipation thermique : le séchage est contrôlé thermiquement et ne 

commence que lorsque la température atteint la température d'évaporation de l’eau 

𝑇𝑒𝑣𝑎𝑝. La vitesse de séchage 𝑅𝑑 s’exprime alors selon l’Eq. (II-4). 

𝑅𝑑 = {

(𝑇 − 𝑇𝑒𝑣𝑎𝑝)�̃�𝑚𝐶𝑝𝑚

∆𝐻𝑒𝑣𝑎𝑝∆𝑡
, 𝑠𝑖 𝑇 ≥ 𝑇𝑒𝑣𝑎𝑝

0, 𝑠𝑖 𝑇 < 𝑇𝑒𝑣𝑎𝑝

 (II-4) 
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Où : 

𝑅𝑑 est la vitesse de séchage en 𝑘𝑔𝑒𝑎𝑢. 𝑚𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑒
−3 . 𝑠−1 ; 

𝑇 est la température en 𝐾 ; 

𝑇𝑒𝑣𝑎𝑝 est la température d’évaporation de l’eau en 𝐾 ; 

�̃�𝑚 est la concentration massique d’eau en 𝑘𝑔𝑒𝑎𝑢. 𝑚𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑒
−3  ; 

𝐶𝑝𝑚 est la capacité thermique massique de l’eau en 𝐽. 𝑘𝑔−1. 𝐾−1 ; 

∆𝐻𝑒𝑣𝑎𝑝 est l’enthalpie d’évaporation de l’eau en 𝐽. 𝑘𝑔−1. 

• Modèle cinétique : l’évaporation de l’humidité est assimilée à une réaction chimique 

(Eq. (II-5)) et sa vitesse 𝑅𝑑 est calculée à l’aide d’une loi d’Arrhenius Eq. (II-6) selon 

une cinétique du 1er ordre. Cette méthode a été adoptée dans [66],[52],[67],[68], . Les 

coefficients 𝐴𝑑 et 𝐸𝑑 couramment employés dans la littérature sont récapitulés dans 

[65]. 

H2Ol  
kd
→  H2Og (II-5) 

𝑅𝑑 = �̃�𝑚𝑘𝑑 = �̃�𝑚 𝐴𝑑  𝑒𝑥𝑝 (
−𝐸𝑑
𝑅𝑔𝑇𝑠

) (II-6) 

𝑘𝑑 est la constante de vitesse de la réaction de séchage en 𝑠−1 ; 

𝐴𝑑 est le facteur pré-exponentiel en 𝑠−1 ; 

𝐸𝑑 est l’énergie d’activation en 𝐽.𝑚𝑜𝑙−1 ; 

𝑅𝑔 est la constante des gaz parfaits en 𝐽.𝑚𝑜𝑙−1. 𝐾−1 ;  

𝑇𝑠 est la température du solide en 𝐾. 

• Modèle à l’équilibre : dans cette approche, l’eau liquide (contenue dans les pores du 

solide, de concentration 𝐶𝑚,𝑠) est considérée comme étant à l’équilibre avec la vapeur 

d’eau (dans les pores du lit, de concentration 𝐶𝑚,𝑔). Dans les modèles à l’équilibre, la 

vitesse de séchage dépend du transfert de chaleur (puissance �̇�𝑐𝑟) et de matière 

(coefficient 𝑘𝑚) dans les pores du combustible Eqs. (II-7), (II-8) et (II-9). Cette 

approche est utilisée dans [69],[70],[71],[72]. 

𝑅𝑒𝑣𝑎𝑝 = 𝐴𝑠 𝑘𝑚(𝐶𝑚,𝑠 − 𝐶𝑚,𝑔)    𝑠𝑖   𝑇𝑠 < 100 °𝐶  (II-7) 
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𝑅𝑒𝑣𝑎𝑝 =
�̇�𝑐𝑟
∆𝐻𝑒𝑣𝑎𝑝

  𝑠𝑖   𝑇𝑠 = 100 °𝐶  
(II-8) 

 

�̇�𝑐𝑟 = 𝐴𝑠ℎ𝑠𝑔(𝑇𝑔 − 𝑇𝑠)+ ∈ 𝜎𝐴𝑠(𝑇∞
4 − 𝑇𝑠

4) (II-9) 

Où : 

𝑅𝑒𝑣𝑎𝑝 est la vitesse de séchage en 𝑘𝑔𝑒𝑎𝑢. 𝑠
−1 ; 

𝐴𝑠 est la surface d’échange du solide (de la particule) en 𝑚2 ; 

𝑘𝑚 est le coefficient de transfert de matière en 𝑚. 𝑠−1 ; 

𝐶𝑚,𝑠 est la concentration en eau à la surface du solide en 𝑘𝑔𝑒𝑎𝑢. 𝑚
−3 ; 

𝐶𝑚,𝑔 est la concentration en eau en phase gaz en 𝑘𝑔𝑒𝑎𝑢. 𝑚
−3 ; 

�̇�𝑐𝑟 est la puissance calorifique reçue par le solide en 𝑊 ; 

ℎ𝑠𝑔 est le coefficient de transfert de chaleur convectif en 𝑊.𝑚−2. 𝐾−1 ; 

𝑇𝑔 est la température du gaz en 𝐾 ; 

∈  est l’émissivité (adimensionnelle) ; 

𝜎 est la constante de Stefan-Boltzmann en 𝑊.𝑚−2. 𝐾−4 ; 

𝑇∞ est la température d’environnement radiatif en 𝐾. 

II.1.2.2. Pyrolyse 

La pyrolyse inclut une série de processus et de réactions combinés, résultant en la libération de 

gaz dans l'atmosphère entourant la particule (Figure II-3). Les produits issus de la pyrolyse 

conditionnent le déroulement des réactions dans les zones d’oxydation et réduction. Par 

conséquent, un modèle fiable de dévolatilisation est fondamental lors de la modélisation des 

réacteurs de gazéification. 

 

Figure II-3. Pyrolyse d'une particule solide 
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Les modèles les plus répandus de pyrolyse ont été développés pour de la biomasse et peuvent 

être classifiés en 3 catégories principales : 

• Pyrolyse en une étape :  c’est le modèle le plus simple de pyrolyse. Il suppose que la 

libération d’espèces volatiles (CO, CO2, H2, CH4, CxHy, CmHnOl) se fait à partir d’une 

seule réaction globale Eq. (II-10). La vitesse de pyrolyse 
𝑑𝑣

𝑑𝑡
 s’exprime alors selon 

l’Eq. (II-11). 

Combustible solide sec → 𝜔𝑣 gaz volatils + (1 − 𝜔𝑣) char (II-10) 

𝑑𝑣

𝑑𝑡
= 𝐴𝑝𝑣 exp(−

𝐸𝑝

𝑅𝑔𝑇𝑠
)(𝑣∞ − 𝑣)  

(II-11) 

Dans l’équation (II-11) : 

𝑑𝑣

𝑑𝑡
  est la vitesse de la réaction de pyrolyse en 𝑠−1 ; 

𝐴𝑝𝑣 est le facteur pré-exponentiel en 𝑠−1 ; 

𝐸𝑝 est l’énergie d’activation en 𝐽.𝑚𝑜𝑙−1 ; 

𝑣 est la quantité de matière volatile dans le solide à un instant t (adimensionnelle) ; 

𝑣∞ représente le rendement final de produit volatil attendu (adimensionnel). 

• Pyrolyse avec réactions parallèles compétitives : ce modèle est connu pour sa flexibilité 

et sa précision pour décrire la dévolatilisation [65]. Le modèle inclut trois réactions du 

premier ordre produisant en parallèle des gaz volatils, des goudrons et du char (Figure 

II-4). Des auteurs ont proposé un modèle permettant le calcul de la composition des 

produits de pyrolyse en réalisant un bilan élémentaire sur C, H et O à partir de la 

composition initiale du combustible solide et de corrélations empiriques. Dans [73], les 

produits de la pyrolyse sont déterminés à partir des fractions de cellulose, hémicellulose 

et lignine du combustible initial. 

 

Figure II-4. Schéma réactionnel de pyrolyse avec réactions compétitives 

• Pyrolyse avec réaction de craquage des goudrons : les goudrons produits à partir d’une 

première étape de pyrolyse sont ensuite convertis en molécules plus petites (sous forme 

de gaz légers et d’aromatiques) et en char lorsqu’ils sont exposés à des températures 
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élevées. La Figure II-5 schématise le cas où la deuxième étape consiste en deux 

réactions parallèles compétitives. 

 

Figure II-5. Schéma réactionnel de pyrolyse avec réaction de craquage 

Les principaux gaz permanents produits lors de la pyrolyse et inclus dans les modèles de 

gazéification sont H2, CO, CO2 et des hydrocarbures légers, principalement du CH4 ou des 

composés sous la forme CxHy. Les goudrons quant à eux sont généralement représentés par une 

seule espèce, sous la forme CmHnOl [74],[67]. Par exemple, la notation C6H6,2O0,2 est adopté 

dans [73],[67]. D’autre part, la composition finale du char produit par pyrolyse varie selon les 

études. Soit il se compose uniquement de carbone, soit il est représenté sous la forme CxHyOz.  

II.1.2.3. Oxydation  

Cette étape est caractérisée par la combustion partielle des produits volatils, des goudrons et du 

char. Dans cette zone, le schéma réactionnel couramment employé est constitué des réactions 

homogènes suivantes pour les produits volatils et les goudrons : 

Réaction de combustion de l’hydrogène H2 + 0,5 O2  → H2O 

Réaction de combustion du monoxyde 

de carbone 
CO + 0,5 O2  → CO2 

Réaction de combustion du méthane CH4 + 1,5 O2  →  CO + 2 H2O 

Réaction de combustion des 

hydrocarbures légers 
C𝑥H𝑦 + (

x

2
+
𝑦

4
) O2  →  𝑥 CO +

𝑦

2
 H2O 

Réaction de combustion des goudrons CmHnOl + (
m

2
−
l

2
)O2  →  m CO +

n

2
H2 

 

Dans le cas où le char est composé de carbone uniquement, les produits de la réaction 

hétérogène de combustion du char sont CO et CO2 selon le degré d’oxydation du char. souvent 

La détermination de la valeur α sont souvent données sous forme d’une loi d’Arrhénius et sont 

donc dépendants de la température [65].  

C + α O2  → 2(1 − α) CO + (2α − 1) CO2 (II-12) 
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II.1.2.4. Réduction 

La zone de réduction est le siège des réactions homogènes et hétérogènes responsables de la 

production des composés d’intérêt dans le syngaz : le monoxyde de carbone et l’hydrogène. 

Les réactions hétérogènes ayant lieu dans cette zone sont : 

Réaction de Boudouard  C + CO2  →  2 CO 

Réaction de gazéification à la vapeur d’eau  C + H2O →  CO + H2 

Réaction d’hydrogénation du char C + 2 H2  →  CH4 

 

Les composés de la phase gazeuse réagissent entre eux, modifiant la composition du syngaz, à 

partir des réactions homogènes suivantes :   

Réaction du gaz à l’eau  CO + H2O ↔ CO2  + H2 

Réaction de méthanation  CO + 3 H2   →  CH4  + H2O 

Réduction du méthane CH4 + H2O →  CO + 3 H2 

Réduction des goudrons C6H6,2O0,2 + 5,8 H2O →  6 CO + 8,9 H2 

La réaction du gaz à l’eau permet d’augmenter la teneur en hydrogène. La méthanation est une 

réaction qui est favorisée par des pressions plus élevées que la pression atmosphérique. 

 

II.1.3. Conservation de la quantité de mouvement 

Le lit est considéré comme un milieu poreux constitué d’un empilement de particules 

représentant la matrice solide et d’espaces vides appelés pores. Nous notons la porosité du lit 

𝜀𝑏 : il s’agit de la porosité macroscopique également appelée macroporosité, qui se différentie 

de la porosité d’une particule. 

La porosité d’un milieux poreux peut être définie comme le rapport entre le volume occupé par 

les pores et le volume total du matériau Eq. (II-13). 

𝜀𝑏 =
Volume des vides

Volume total
= 1 −

Volume du solide

Volume total
 (II-13) 

 

D’autre part, le milieu poreux est caractérisé par sa capacité à être traversé par un fluide, appelée 

perméabilité et notée 𝜅. Elle est calculée à partir de corrélations empiriques. La corrélation de 

Kozeny-Carman Eq. (II-14) est couramment utilisée [49].  

𝜅 =
𝑑𝑝2 𝜀𝑏

3

180(1 − 𝜀𝑏)2
 (II-14) 
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Où : 

𝜅 est la perméabilité du lit en 𝑚2 ; 

𝑑𝑝 est le diamètre des particules en 𝑚. 

Ces paramètres (𝜀𝑏 et 𝜅) dépendent de la taille des particules, qui est contrôlée par le taux de 

conversion. Leur évolution a un impact sur l’écoulement gazeux, la perte de charge et les 

transferts thermiques entre la phase solide et la phase gazeuse. Cela justifie la nécessité 

d’inclure un modèle particulaire. 

A l’échelle du lit, le gaz s’écoule dans les pores du milieu réactif. L’écoulement de la phase 

gazeuse dans un gazéifieur à lit fixe est généralement décrit par la loi de Darcy [49],[75],[70]. 

Cette loi permet de calculer le champ de vitesse du gaz 𝑈𝑔 d’un écoulement laminaire soumis 

à un gradient de pression ∇𝑃 Eq. (II-15). 

𝑈𝑔 = −
𝜅

𝜇𝑔
 ∇𝑃 (II-15) 

Dans l’équation (II-15), 𝜇𝑔 définit la viscosité dynamique du fluide en 𝑃𝑎. 𝑠.  

Dans [76], une relation de Darcy modifiée est utilisée.  

𝑈𝑠 − 𝑈𝑔 = −
𝜅

𝜇𝑔
 
𝜕𝑃

𝜕𝑧
  (II-16) 

D’autres auteurs ([69],[77],[52],[67],[78]) utilisent l’équation d’Ergun Eq. (II-17), valable dans 

des régimes d’écoulement laminaires, transitoires et turbulents. Dans les réacteurs de 

gazéification, le nombre de Reynolds Re est généralement inférieur à 500. La validité de 

l’équation d’Ergun est définie pour 0,4 < Re < 1000. 

∆𝑃

𝐿
=
150𝜇𝑔(1 − 𝜀𝑏)

2

𝑑𝑝2 𝜀𝑏3
 𝑈𝑔 +

1,75�̅�𝑔(1 − 𝜀𝑏)

𝑑𝑝 𝜀𝑏3
 𝑈𝑔

2 (II-17) 

 

Anca-Couce et al.[79] ont utilisé une équation issue de l’équation Brinkman-Forcheimer. 

L’équation de Brinkman étend la loi de Darcy pour décrire la dissipation de la quantité de 

mouvement, de façon similaire à l'équation de Navier-Stokes. Par conséquent, elle est bien 

adaptée pour modéliser les transitions entre l'écoulement lent dans les milieux poreux, régi par 

la loi de Darcy, et l'écoulement rapide dans les canaux, décrit par les équations de Navier-

Stokes. Cette équation comprend également le terme de traînée de Forchheimer, qui est une 

traînée visqueuse sur la matrice poreuse, proportionnelle au carré de la vitesse d'écoulement. 

Ce terme tient compte d'un effet de traînée turbulente inertielle qui entre en jeu pour les 
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écoulements rapides à travers de grands pores. L'ajout du terme de Forchheimer prend en 

compte toutes les contributions de traînée que l'équation d'Ergun couvre (𝑒1, 𝑒2). 

𝜕𝑈𝑔�̅�𝑔

𝜕𝑡
+ ∇ ∙ (�̅�𝑔𝑈𝑔 × 𝑈𝑔) = −∇𝑃 − (𝑒1𝑈𝑔 + 𝑒2𝑈𝑔|𝑈𝑔⃗⃗ ⃗⃗  |) 

(II-18) 

II.1.4. Conservation de l’énergie  

Selon Hobbs et al.[80], les transferts thermiques ayant lieu dans les réacteurs à lit fixe sont : 

1. La conduction à travers d’une particule solide ;  

2. Le transfert thermique par conduction entre les particules en contact ; 

3. Le rayonnement entre les particules solides ; 

4. Le rayonnement dans la phase gazeuse ;  

5. Le rayonnement entre le solide et le gaz ;  

6. La conduction dans la phase gazeuse ; 

7. L’échange convectif entre la phase solide et la phase gazeuse ; 

8. Les échanges dynamiques et statiques de la phase solide avec les parois du réacteur par 

conduction et rayonnement ; 

9. Les échanges dynamiques et statiques de la phase gaz avec les parois du réacteur par 

convection et rayonnement. 

Ces échanges sont illustrés dans la Figure II-6. 

 

Figure II-6. Modes de transferts thermiques en lit fixe d’après [80] 

L’équation de bilan d’énergie prenant en compte ces transferts peut être établie sous la forme 

donnée dans l’Eq. (II-19) .  
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∑𝜌𝑖  𝐶𝑝𝑖
𝑖

(
𝜕𝑇𝑥
𝜕𝑡
+ 𝑈𝑥 ∙ 𝛻𝑇𝑥) = 𝛻 ∙ (𝜆𝑥𝛻𝑇𝑥) + 𝑆𝑥 (II-19) 

(1)        (2)                      (3)       (4)  

Où : 

𝑥 est la phase (solide 𝑠 ou gaz 𝑔) ; 

𝐶𝑝𝑖 est la capacité thermique massique du composé 𝑖 en 𝐽. 𝑘𝑔−1. 𝐾−1 ; 

λ𝑥 est la conductivité thermique de la phase 𝑥 en 𝑊.𝑚−1. 𝐾−1 ; 

S𝑥 est le terme source en 𝑊.𝑚−3. 

Les différents termes correspondent à l’accumulation (1), la convection (2), le transfert 

thermique par rayonnement et par conduction (3) et des termes sources (4) correspondant à 

l’effet thermique des réactions chimiques, et à l’échange de chaleur entre les phases solide et 

gaz et avec la paroi. 

 

II.2. Modélisation à l’échelle de la particule 

L’étude des mécanismes à l’échelle de la particule et de leur mise en équation permet de 

déterminer la vitesse de conversion et l’évolution morphologique des particules (porosité, taille, 

fracturation, fragmentation). Cette échelle est la base pour représenter l’ensemble des particules 

constituant le lit et leurs interactions. Son couplage avec un modèle de réacteur devient 

particulièrement intéressant lors de l’étude d’un lit composé d’une charge ayant des 

caractéristiques morphologiques ou propriétés chimiques variées telle que les déchets. Dans 

cette section, les mécanismes mis en jeu lors de la conversion d’une particule poreuse sont tout 

d’abord présentés. Ensuite, leur mise en équation pour la détermination des vitesses de réaction 

est discutée. Finalement, les modèles de conversion généralement implémentés dans la 

littérature sont décrits. 

II.2.1. Mécanismes de conversion d’une particule poreuse 

Les réactions hétérogènes sont responsables de la conversion des particules de char en gaz sous 

l’action d’un réactif gazeux. Elles ont lieu dans les sites actifs de la particule de char où les 

atomes de carbone disponibles résident. Lors des réactions hétérogènes, plusieurs mécanismes 

successifs interviennent [81] : 

1. Transport du gaz réactif du milieu réactionnel vers la particule (diffusion externe) ; 

2. Transport du gaz réactif dans les pores de la particule (diffusion interne) ; 
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3. Adsorption du gaz réactif sur le site actif ; 

4. Réaction chimique entre l’atome de carbone et le gaz réactif pour former un produit 

adsorbé ; 

5. Désorption du gaz produit du site actif ; 

6. Transport du gaz produit dans les pores de la particule (diffusion interne) ; 

7. Transport du gaz produit de la surface de la particule vers le milieu réactionnel 

(diffusion externe). 

Ces mécanismes sont illustrés dans la Figure II-7. 

Ces étapes conditionnent la vitesse de conversion d’une particule pendant le processus de 

gazéification. Les cinétiques apparentes des réactions hétérogènes résultent d’un couplage entre 

phénomènes chimiques (étapes 3, 4 et 5) et transfert de matière (étapes 1, 2, 6 et 7). 

Les phénomènes chimiques et le transfert de matière sont principalement influencés par les 

conditions opératoires et les propriétés physiques et chimiques de la particule : 

• Propriétés physiques et chimiques de la particule : géométrie (taille, forme), porosité, 

nombre de sites actifs, composition minérale, composition du char liée aux conditions 

de pyrolyse.  

• Conditions opératoires : température, composition de l’atmosphère réactive, vitesse 

d’écoulement dans les macropores et pression. 

 

 

Figure II-7. Mécanismes de conversion d'une particule poreuse 
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Pour comprendre le déroulement et l’influence de ces étapes sur la vitesse de conversion d’une 

particule, la théorie des 3 zones a été proposée par Walker et al. [82]. Cette théorie permet 

d’identifier le mécanisme limitant en fonction des régimes de température (Figure II-8). 

   

 

Figure II-8. Théorie des 3 zones 

La première zone, correspondant au régime chimique, est caractérisée par des températures 

faibles, pour lesquelles la conversion de la particule est limitée par les réactions chimiques et 

non par le transport du réactif gazeux. En effet, les transferts de matière externe (entre le milieu 

ambiant et la particule) et interne (transport dans les pores) sont plus rapides que les cinétiques 

des réactions chimiques. Dans ce cas, ce sont les étapes 3, 4 et 5 qui contrôlent la conversion. 

Lorsque la température augmente, les cinétiques de réaction et la diffusion interne deviennent 

plus importantes. Dans ce régime, connu comme le régime diffusif interne, les cinétiques 

chimiques (étapes 3, 4 et 5) et le transport interne des espèces gazeuses (étapes 2 et 6) limitent 

la vitesse de conversion de la particule. 

Dans la troisième zone, où la température est élevée, le régime diffusif externe s’établit. Les 

réactions chimiques ont lieu dès que le gaz réactif arrive à la surface de la particule. Le transport 

du gaz devient donc le phénomène limitant et les étapes 1 et 7 contrôlent la vitesse de la réaction. 

II.2.2. Modélisation de la conversion d’une particule 

La modélisation de la conversion d’une particule est complexe car de nombreux facteurs 

influencent les cinétiques des réactions hétérogènes. Dans la littérature, la conversion d’une 

particule est modélisée selon deux approches : 
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• Modèles empiriques : ce sont des modèles simples où la vitesse de réaction est exprimée 

en fonction de plusieurs paramètres tels que la température, la pression et des 

caractéristiques géométriques de la particule. À partir des données expérimentales, ces 

facteurs et leur influence sont pris en compte dans les cinétiques de réactions. Certains 

auteurs ont développé des fonctions prenant en compte les évolutions structurales mises 

en jeu au cours de la conversion, comme par exemple des phénomènes de fragmentation 

ou fracturation des particules [83–85]. 

• Modèles physiques : ces modèles expriment la vitesse de conversion des particules en 

fonction des cinétiques intrinsèques ainsi que du transport de matière externe et interne. 

Puisque les modèles physiques sont des modèles généraux ne nécessitant pas la détermination 

expérimentale de certains paramètres, ils répondent mieux aux objectifs de la thèse et sont 

présentés par la suite. Les modèles physiques admettent des simplifications selon le régime de 

conversion atteint (Figure II-8), donnant lieu à trois types de modèles : 

• Les modèles à cœur homogène considérant uniquement la cinétique intrinsèque ; 

• Les modèles à cœur rétrécissant se basant sur les transferts externes et la cinétique 

intrinsèque ; 

• Les modèles semi-homogènes décrivant les transferts internes, externes et la cinétique 

intrinsèque. 

Nous proposons tout d’abord une introduction aux phénomènes pris en compte dans les modèles 

physiques : cinétique intrinsèque et transport de matière.  

Cinétiques intrinsèques 

Les réactions chimiques observées à l’échelle moléculaire sont décrites par les cinétiques 

intrinsèques des réactions. La cinétique intrinsèque prend en compte les mécanismes 

d’adsorption/désorption mis en jeu dans les réactions chimiques. Leur déroulement est décrit 

par les étapes suivantes (étapes 3, 4 et 5 du § II.2.1) : 

1. Le gaz réactif s’adsorbe dans le site actif par le biais de liaisons de Van der Waals ;  

2. Le réactif gazeux réagit avec l’atome de carbone constituant le site actif ; 

3. Le gaz produit est désorbé pour laisser la place à un nouvel atome de carbone. 

La constante de vitesse des cinétiques intrinsèques est généralement décrite par la loi 

d’Arrhenius Eq. (II-21). 

𝑅𝑗 =  𝐴𝑗  𝑒𝑥𝑝 (
−𝐸𝑗

𝑅𝑔𝑇𝑠
) (II-20) 
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Certains auteurs définissent un facteur multiplicatif, appelé Facteur de Réactivité du Char 

(FRC), qui représente la réactivité du char Eq. (II-21). Le FRC est lié au nombre de sites actifs 

dans la particule, qui augmente suite à la diminution de la taille de la particule et à 

l’augmentation de sa porosité. Plus le FRC est élevé, plus la réaction est favorisée [73], [86]. 

Dans certaines études, le FRC est supposé constant (FRC = 10 ou 1000) dans la zone de 

réduction [77], [86] ; dans d’autres, il varie linéairement ou exponentiellement pour une 

prédiction plus fine du profil de température dans cette zone [87]. 

kj
′ = FRC 𝐴𝑗  𝑒𝑥𝑝 (

−𝐸𝑗

𝑅𝑔𝑇𝑠
) (II-21) 

Transport de matière 

Le transport externe des réactifs gazeux correspond au transfert de matière entre le milieu 

réactionnel et la surface de la particule par convection et/ou diffusion. Le coefficient de 

diffusion d’un réactif gazeux 𝑖, 𝐷𝑖, dépend de la température du gaz 𝑇𝑔 et est généralement 

calculée à l’aide de l’équation (II-22) [65]. 

𝐷𝑖(𝑇𝑔) = 𝐷𝑖
0(𝑇0) ∗ (

𝑇𝑔

𝑇0
)
1,81

 (II-22) 

Où :  

𝐷𝑖(𝑇𝑔) est le coefficient de diffusion du gaz 𝑖 à la température 𝑇𝑔 en 𝑚2. 𝑠−1 ; 

𝐷𝑖
0(𝑇0) est le coefficient de diffusion du gaz 𝑖 à la température normale 𝑇0 = 273,15 𝐾 et à la 

pression normale (1 atm) : 

𝐷𝑖
0(𝑇0) = 2 × 10

−5 𝑚2. 𝑠−1 (II-23) 

Un coefficient de transfert de matière 𝑘𝑚 (en 𝑚. 𝑠−1) est utilisé pour décrire le transport de 

matière externe. Il est calculé à l’aide des équations (II-24), ((II-25), ((II-26) et ((II-27). 

 

𝑘𝑚 =
𝐷𝑖
𝑑𝑝
𝑆ℎ (II-24) 

𝑆ℎ = 2 + 1,1 ∗ 𝑆𝑐1/3 ∗ 𝑅𝑒0,6 (II-25) 

𝑅𝑒 =
�̅�𝑔𝑈𝑔𝑑𝑝

𝜇𝑔
 (II-26) 

𝑆𝑐 =
𝜇𝑔

�̅�𝑔 𝐷𝑖
 (II-27) 
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Où : 

𝑆ℎ est le nombre de Sherwood (adimensionnel) ; 

𝑅𝑒 est le nombre de Reynolds (adimensionnel) ; 

𝑆𝑐 est le nombre de Schmidt (adimensionnel) ; 

Le transport interne décrit la diffusion des réactifs gazeux dans le réseau de pores jusqu’à un 

site actif. Dans les cas où ce phénomène est modélisé, il peut être simplifié grâce à l’utilisation 

d’un terme de diffusion effective qui prend en compte les effets de la structure poreuse. 

II.2.2.1. Modèles à cœur homogène  

Le modèle à cœur homogène met en équation la transformation d’une particule sous un régime 

chimique (zone I de la théorie des 3 zones, Figure II-8). Le régime chimique est caractérisé par 

des températures faibles, où les réactions chimiques sont lentes par rapport aux phénomènes de 

transport. Dans ces conditions, comme illustré sur la Figure II-9, la concentration du réactif 

gazeux 𝑖 (𝐶𝑖) à l’intérieur et à l’extérieur de la particule est homogène puisque le gaz diffuse 

dans la particule avant d’être consommé. La conversion de la particule est également 

homogène, résultant en une diminution uniforme de sa masse volumique (𝜌𝑝), tout en 

conservant son diamètre (𝑑𝑝) constant. La cinétique apparente de la réaction hétérogène est 

donc exprimée uniquement à partir de la cinétique intrinsèque. Si l’on considère la réaction 

d’oxydation du char (réaction 𝑗) suivante : 

𝜐𝑐(𝑐ℎ𝑎𝑟) + (𝑜𝑥𝑦𝑑𝑎𝑛𝑡)
𝑘𝑗
→ (𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑖𝑡𝑠 𝑔𝑎𝑧𝑒𝑢𝑥) 

La cinétique apparente s’exprime selon l’équation (II-28)). 

𝑟𝑒𝑓𝑓,𝑗 = 𝑘𝑗𝜐𝑐𝑀𝑐𝐴𝑠𝐶𝑖 (II-28) 

𝑟𝑒𝑓𝑓,𝑗 est la vitesse apparente de consommation du char dans la réaction 𝑗 en 𝑘𝑔𝑐ℎ𝑎𝑟 . 𝑠
−1 ; 

𝑘𝑗 est la constante de vitesse intrinsèque de la réaction 𝑗, exprimée en 𝑚. 𝑠−1 ; 

𝜐𝑐 est le coefficient stœchiométrique des molécules de char consommées par la réaction, en 

𝑚𝑜𝑙𝑐ℎ𝑎𝑟 . 𝑚𝑜𝑙𝑜𝑥𝑦𝑑𝑎𝑛𝑡
−1  ;   

𝑀𝑐 est la masse molaire du char, en 𝑘𝑔.𝑚𝑜𝑙−1 ; 

𝐴𝑠 représente la surface réactive (de la particule) en 𝑚2 ; 

𝐶𝑖 correspond à la concentration molaire de l’espèce gazeuse 𝑖 oxydante (ou réductrice dans le 

cas d’une réaction de réduction) en 𝑚𝑜𝑙.𝑚𝑔𝑎𝑧
−3  (en gazéification, les espèces gazeuses réactives 

sont : 𝑂2, 𝐻2, 𝐻2𝑂, 𝐶𝑂2). 
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Il faut remarquer que la cinétique apparente s’exprime en fonction de la surface de la particule. 

En effet, cette simplification permet de contourner la difficulté, rencontrée dans les modèles à 

l’échelle du pore, de décrire mathématiquement les réseaux de pores dans la particule. 

  

Figure II-9. Conversion d’une particule sous un régime chimique, d’après [83] 

II.2.2.2. Modèles à cœur rétrécissant 

Le modèle à cœur rétrécissant permet de décrire la conversion d’une particule sous un régime 

diffusif externe (zone III de la théorie des 3 zones, Figure II-8). Dans le cas du régime diffusif 

externe, le transport du gaz entre le milieu réactionnel et la particule est le phénomène limitant 

tandis que les températures élevées accélèrent les cinétiques intrinsèques. Ainsi, le gaz réagit 

immédiatement à la surface de la particule. En conséquence, le diamètre de la particule (𝑑𝑝) 

diminue alors que sa masse volumique (𝜌𝑝) reste constante (Figure II-10). La Figure II-10 

illustre également la consommation totale de l’espèce gazeuse 𝑖 (de concentration 𝐶𝑖) au contact 

de la surface de la particule. La validité de ce modèle a été prouvée pour des particules dont le 

diamètre est supérieur à 3 mm [69]. 
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Figure II-10. Conversion d’une particule sous un régime diffusif externe, d’après [83] 

Lorsque la particule est consommée, un résidu inerte sous forme de cendres est produit [18]. La 

modélisation des cendres peut se baser sur deux hypothèses différentes [69],[31] :  

• Modèle à ségrégation de cendres (ou à cœur exposé) : ce modèle suppose qu’une fois que 

les cendres sont formées, elles se détachent de la particule et se désintègrent, créant de 

nouvelles particules plus petites [31]. Alors, la cinétique apparente Eq. (II-29) [69] inclut 

uniquement le terme 𝑘𝑚, qui représente le coefficient de transfert de matière externe 

Eq. (II-24), comme résistance à la conversion de la particule. 

𝑟𝑒𝑓𝑓,𝑗 =
𝜐𝑐𝑀𝑐𝐴𝑠𝐶𝑖
1
𝑘𝑗
+
1
𝑘𝑚

 
(II-29) 

 

Ce modèle est applicable aux lits fixes où chaque particule est en contact avec plusieurs 

autres car l'attrition entre elles impose une contrainte sur la couche de cendres. De plus, à 

des températures élevées (zone d’oxydation), la différence de dilatation entre la couche de 

cendres et le cœur réactif peut provoquer le détachement des cendres.  

• Modèle à cœur réactif non-exposé : ce modèle prend en compte une couche de cendres qui 

se forme autour de la particule et reste attachée à la particule, créant ainsi une résistance 

additionnelle à la diffusion du gaz. La Figure II-11 montre une couche de cendres qui 
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entoure le cœur réactif de la particule. Le diamètre de la particule, composé du cœur réactif 

et des cendres, est considéré comme constant. La diffusion du gaz à travers la couche de 

cendres est prise en compte dans le calcul de la cinétique apparente Eq. (II-30) [69] grâce 

au terme 𝑘𝑒𝑓𝑓 (𝑚. 𝑠−1) qui représente le coefficient de transfert de matière dans la couche 

de cendres. 

𝑟𝑒𝑓𝑓,𝑗 =
𝜐𝑐𝑀𝑐𝐴𝑠𝐶𝑖

1
𝑘𝑗
+
1
𝑘𝑚
+

1
𝑘𝑒𝑓𝑓

 
(II-30) 

 

Figure II-11. Conversion d’une particule incluant la formation d’une couche de cendres 

II.2.2.3. Modèles semi-homogènes 

Dans le cas du régime diffusif interne (zone II de la théorie des 3 zones, Figure II-8), la cinétique 

intrinsèque de la réaction et le transport du gaz à l’intérieur de la particule contrôlent la vitesse 

de conversion. La concentration du gaz réactif (𝐶𝑖) diminue progressivement entre la surface et 

l’intérieur de la particule jusqu’à devenir complètement nulle, comme illustré sur la Figure 

II-12. Des gradients de température s’établissent également à l’intérieur de la particule. Dans 

ces conditions, la taille de la particule et sa masse volumique diminuent parallèlement. 
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Figure II-12. Conversion d’une particule sous un régime diffusif interne 

Ce type de modèles permet une description plus fine de la conversion d’une particule, mais la 

mise en équation est plus complexe et la résolution numérique plus longue.  

L’existence de gradients de température au sein d’une particule peut être négligée en fonction 

du nombre de Biot [88]. Le nombre de Biot (thermique) exprime le rapport entre la résistance 

au transfert thermique par conduction à l’intérieur de la particule et celle due à la convection et 

au rayonnement à la surface de la particule Eq. (II-31). 

 

𝐵𝑖 =
ℎℎ𝑡𝑑𝑝

𝜆𝑠
 (II-31) 

Où :  

ℎℎ𝑡 est le coefficient global de transfert thermique en 𝑊.𝑚−2. 𝐾−1 ; 

𝜆𝑠 est la conductivité thermique de la particule en 𝑊.𝑚−1. 𝐾−1. 

Si 𝐵𝑖 < 1, les gradients de température au sein d’une particule peuvent être négligés et la 

particule est définie comme « thermiquement fine ». Puisque la température est homogène dans 

la particule, une seule transformation thermochimique (séchage, pyrolyse, oxydation, 

réduction) peut avoir lieu, et par conséquent, au niveau macroscopique (niveau du lit), les zones 

réactives s’établissent de manière séquentielle selon la hauteur du réacteur. Cependant, pour un 

nombre de Biot 𝐵𝑖 ≫ 1, des gradients de température importants s’établissent au sein de la 
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particule, et en conséquence, plusieurs transformations thermochimiques se produisent en 

même temps à différentes positions dans la particule. Dans ce cas, les zones réactives dans le 

réacteur ne sont pas clairement définies. Certains auteurs ont développé des modèles décrivant 

les gradients de température à l’intérieur de la particule [89], [90], [91], [92]. 

Dans le modèle proposé par Ström et Thunman [91], la particule est divisée en trois couches 

distinctes représentant le combustible humide, le combustible sec et le char (Figure II-13). Les 

réactions sont supposées avoir lieu aux frontières des couches, représentant les fronts de 

réaction. Une température et une masse sont initialement attribuées à chaque couche, et leur 

évolution au cours du temps est résolue à l’aide de bilans de matière Eq. (II-36) et d’énergie 

Eqs. (II-32)−(II-35). Par exemple, le bilan thermique établi pour la surface extérieure de la 

particule (notée b3) prend en compte un flux de chaleur provenant du milieu réactionnel 

(extérieur) 𝑄𝑖𝑛,𝑏3 et un flux de chaleur échangé avec le char 𝑄𝑜𝑢𝑡,𝑏3 en 𝑊 (Eq. (II-32)). Le flux 

de chaleur reçu à la surface de la particule prend en compte l’échange thermique par convection 

et par rayonnement Eq. (II-33). D’autre part, au sein de la particule, l’échange de chaleur se fait 

par conduction Eq. (II-34). Le gradient de température dans la direction radiale est déterminé 

en supposant que le profil de température à l'intérieur de chaque couche suit la forme d'un profil 

de température en régime permanent dans une couche sphérique. Dans l’équation (II-34), la 

cordonnée radiale 𝑟𝑏3 correspond à la surface extérieure de la particule et la cordonnée 𝑟𝑐3 

désigne la position où se trouve le centre de masse de la couche de char, c'est-à-dire la position 

correspondant à l'emplacement de la moyenne pondérée par la masse de la température de la 

couche 𝑇𝑝3 (voir Figure II-13). 

𝑄𝑖𝑛,𝑏3 = 𝑄𝑜𝑢𝑡,𝑏3 (II-32) 

𝑄𝑖𝑛,𝑏3 = ℎ𝐴𝑏3(𝑇∞ − 𝑇𝑏3) +∑𝑓 ∈ 𝜎𝐴𝑏3(𝑇∞
4 − 𝑇𝑏3

4) (II-33) 

𝑄𝑜𝑢𝑡,𝑏3 = 𝜆𝑝3𝐴𝑏3
(𝑇𝑏3 − 𝑇𝑝3)

𝑟𝑏3 (
𝑟𝑏3
𝑟𝑐3
− 1)

 (II-34) 

𝑉𝑝3𝜌𝑝3𝐶𝑝𝑝3
𝜕𝑇𝑝3

𝜕𝑡
= 𝑄𝑜𝑢𝑡,𝑏3 − 𝑄𝑖𝑛,𝑏2 (II-35) 

 

Où :  

𝐴𝑏3 est la surface extérieure de la particule en 𝑚2 ; 

𝑇∞ est la température de l’environnement extérieur en 𝐾 (voir Figure II-13) ; 
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𝑇𝑏3 est la température de la surface extérieure en 𝐾 (voir Figure II-13) ; 

𝑓 est le facteur de forme (adimensionnel) ; 

𝑇𝑝3 est la température de la couche 3 en 𝐾 (voir Figure II-13) ; 

𝑉𝑝3 est le volume de la particule au niveau de la couche 3 ; 

𝜌𝑝3 est la masse volumique de la couche 3 (température 𝑇𝑝3) ; 

𝐶𝑝𝑝3 est la capacité thermique massique de la couche 3 en 𝐽. 𝑘𝑔−1. 𝐾−1 ; 

𝑄𝑖𝑛,𝑏2 est le flux de chaleur reçu par le combustible sec (couche 2) au niveau de la frontière 

entre le char et le combustible sec (notée b2 et correspondant au front de pyrolyse sur la Figure 

II-13) en 𝑊. 

Pour calculer l’évolution de la masse de la couche de char 𝑚𝑝3, le bilan de matière Eq. (II-36) 

inclut la vitesse de la réaction d’oxydation du char 𝑟𝐶 (𝑘𝑔. 𝑠−1) et la vitesse de production de 

char 𝛾𝑟𝑏2 à partir de la vitesse de pyrolyse 𝑟𝑏2 du combustible sec, correspondant à la couche 

2. Il s’agit d’un modèle de combustion, ce qui explique pourquoi les vitesses des réactions de 

réduction du char ne sont pas prises en compte dans la référence [91]. 

 

𝜕𝑚𝑝3

𝜕𝑡
= 𝛾𝑟𝑏2 − 𝑟𝐶 (II-36) 

Où :  

𝛾 est la fraction de char (adimensionnelle). 

 

Figure II-13. Conversion d’une particule avec gradients de température, d’après [91] 
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II.2.3. Calcul de la diminution de la taille des particules 

Dans les réacteurs à lit fixe, les températures dans les zones d’oxydation et de réduction sont 

de l’ordre de 800 à 1000 °C. Dans ces conditions, le régime diffusif externe est prédominant, 

ce qui valide l’utilisation du modèle à cœur rétrécissant pour décrire les réactions hétérogènes. 

Les équations utilisées dans la littérature pour le calcul de la diminution du diamètre 𝑑𝑝 ou du 

volume 𝑉𝑝 sont rassemblées dans le Tableau II-1 (Eqs. (II-37)−(II-42)). 

Tableau II-1. Équations exprimant le diamètre ou le volume instantané des particules 

Équation Réf. 

𝜕𝑑𝑝

𝜕𝑧
=
−∑𝑅𝑒𝑓𝑓,𝑗

3 ∗ 𝑈𝑔 ∗ 𝐶𝑐,𝑓
𝑑𝑝 (II-37) [67] 

𝑑𝑝 = 𝑑𝑝,𝑖𝑛𝑖𝑡√(1 − 𝑌𝑎𝑠ℎ)
𝑈𝑠
𝑈𝑠,𝑖𝑛𝑖𝑡

+𝑌𝑎𝑠ℎ (II-38) [68] 

𝜕𝑑𝑝
3

𝜕𝑡
= −

∑𝑅𝑒𝑓𝑓,𝑗

𝜌𝑝
∗ 𝑑𝑝

3
 (II-39) [93], [51] 

𝑑𝑝 = ((1 − 𝑌𝑎𝑠ℎ)𝑑𝑢
3 + 𝑌𝑎𝑠ℎ𝑑𝑝,𝑖𝑛𝑖𝑡

3)
1/3

 (II-40) [69] 

𝑑𝑝 = 𝐹
1/3𝑑𝑝,𝑖𝑛𝑖𝑡 (II-41) [69] 

𝑑𝑝 = (
𝑈𝑠
𝑈𝑠,𝑖𝑛𝑖𝑡

)

1
3⁄

𝑑𝑝,𝑖𝑛𝑖𝑡 (II-42) [52], [70], [75],[94]  

 

Dans l’Eq. (II-37), Tinaut et al. [67] établissent une relation entre le diamètre de la particule 

𝑑𝑝, la vitesse du gaz 𝑈𝑔, la somme des vitesses d’oxydation et de réduction 𝑗 consommant le 

char ∑𝑅𝑒𝑓𝑓,𝑗 (𝑚𝑜𝑙.𝑚
−3. 𝑠−1), et la concentration de char dans le combustible initial 𝐶𝑐,𝑓 en 

𝑚𝑜𝑙.𝑚−3. 

L’équation (II-38) exprime le diamètre de la particule 𝑑𝑝 en fonction de son diamètre initial 

𝑑𝑝,𝑖𝑛𝑖𝑡 et inclut la teneur massique en cendres de la particule 𝑌𝑎𝑠ℎ. Ce terme est un indicateur 

souvent utilisé pour arrêter les réactions hétérogènes, quand la particule est uniquement 

composée de cendres. Le ratio 
𝑈𝑠

𝑈𝑠,𝑖𝑛𝑖𝑡
 (𝑈𝑠,𝑖𝑛𝑖𝑡 étant la vitesse initiale du solide, c’est-à-dire en 

haut du réacteur), également inclus dans l’équation (II-42), permet de lier le rétrécissement des 

particules au phénomène de tassement (voir section II.3.1). 
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Dans les modèles proposés dans les références [93] et [51], le volume de la particule est calculé 

en fonction de la vitesse de consommation du char par les réactions hétérogènes ∑𝑅𝑒𝑓𝑓,𝑗 

(𝑘𝑔.𝑚−3. 𝑠−1) et l’équation (II-39) fait intervenir la masse volumique d’une particule 𝜌𝑝 en 

𝑘𝑔.𝑚−3. 

L’équation (II-40) est utilisée pour calculer le diamètre d’une particule dans le cas d’un modèle 

particulaire qui considère une couche de cendres entourant la particule qui reste attachée à la 

particule (modèle à cœur réactif non-exposé, voir section II.2.2.2). Le terme 𝑑𝑢 représente le 

diamètre du cœur de la particule. 

L’équation (II-41) est utilisée pour calculer le diamètre d’une particule dans le cas d’un modèle 

particulaire qui considère que les cendres se détachent (modèle à ségrégation de cendres). Le 

terme 𝐹 représente fraction massique de matière carbonée réactive restant dans la particule (pas 

encore consommée). 

II.3. Approches pour la prise en compte du tassement 

Comme évoqué précédemment, les modèles à l’échelle de la particule permettent de suivre 

l’évolution de sa composition et de sa morphologie pendant la gazéification. Lorsque ces 

modèles sont utilisés dans un modèle à double échelle (lit et particule), le changement de 

structure de la particule doit être transposé à l’échelle du lit. En effet, la consommation des 

particules donne lieu à un réarrangement particulaire qui modifie la macroporosité 𝜀𝑏, la 

perméabilité 𝜅 et le volume du milieu poreux. En conséquence, la conversion du char, 

l’écoulement gazeux, les transferts thermiques et la perte de charge sont également impactés. 

Le phénomène liant les deux échelles est appelé tassement (« compaction » en anglais). Il 

traduit l’évolution morphologique du milieu poreux et sa modélisation est la base pour la 

compréhension de phénomènes perturbateurs tels que la formation de passages préférentiels 

dans le lit. 

Les modèles 1D de gazéification définissent le tassement comme un ralentissement de 

l’écoulement de la phase solide en fonction du rétrécissement des particules. Dans des modèles 

à 2D ou 3D, généralement appliqués à la combustion, le tassement est divisé en deux 

phénomènes parallèles : 

• le tassement continu représenté par une contraction du domaine de calcul représentant 

le lit ou par des routines d’échange de matière entre les mailles discrétisant le domaine 

de calcul ; 
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• l’effondrement brusque du lit résultant d’une augmentation significative de la porosité 

macroscopique. 

II.3.1. Modélisation par ralentissement de la phase solide 

Dans le domaine de la gazéification, le phénomène de tassement est couramment exprimé 

comme un ralentissement de l’écoulement du solide. Teixeira [83] a observé 

expérimentalement le ralentissement des particules solides le long du réacteur en fonction de 

leur conversion. Il propose de quantifier ce phénomène comme le ratio entre la vitesse en haut 

du réacteur 𝑈𝑠(𝑧=0) = 𝑈𝑠,𝑖𝑛𝑖𝑡  et la vitesse à une hauteur donnée 𝑈𝑠(𝑧) Eq. (II-43). 

𝑇𝑎𝑠𝑠 =
𝑈𝑠,𝑖𝑛𝑖𝑡
𝑈𝑠(𝑧)

 (II-43) 

Pour comprendre le phénomène de tassement, Texeira [83] propose deux approches théoriques 

du tassement en fonction du régime de conversion particulaire (section II.2.1). Ces approches 

considèrent la gazéification de particules sphériques monodispersées (de même taille) et 

composées uniquement de carbone. 

Le premier cas concerne le régime chimique de conversion (zone 1 de la Figure II-8) : le 

diamètre des particules reste constant tandis que leur masse volumique (et celle du lit) diminue 

en fonction de la conversion, allant de sa valeur initiale jusqu’à 0, limite théorique pour 100 % 

de conversion. Dans ce cas, la vitesse des particules est constante et il n’y a pas de tassement 

du lit (𝑇𝑎𝑠𝑠 = 1). 

D’autre part, dans un régime de conversion diffusif externe (zone III de la Figure II-8), les 

particules sont consommées uniquement à la surface, donc leur diamètre diminue linéairement 

en fonction de la conversion et leur masse volumique ne varie pas. Si l’on suppose que la 

macroporosité est constante, la masse volumique du lit est également constante. Le 

rétrécissement des particules provoque la diminution de la vitesse des particules jusqu’à 0 

𝑚. 𝑠−1 (pour 100 % de conversion) et en conséquence, le tassement augmente de 1 jusqu’à 

l’infini. 

Ces deux approches sont appliquées dans les modèles de gazéification prenant en compte le 

tassement du lit [52], [68], [70], [75], [76], [78], [94]. En effet, les transformations 

thermochimiques ayant lieu dans chaque zone peuvent modifier la masse volumique du lit (dans 

le cas du séchage et de la pyrolyse) ou la vitesse de l’écoulement (oxydation et réduction). Ces 

modèles établissent un bilan de matière pour chaque espèce solide 𝑖 (humidité 𝑚, combustible 

solide 𝑓 et char 𝑐) prenant en compte un terme de transport axial Eq. (II-44). 
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𝜕𝜌𝑖
𝜕𝑡
+
𝜕𝑈𝑠𝜌𝑖
𝜕𝑧

= 𝑆𝑠𝑖 (II-44) 

La Figure II-14 récapitule et schématise les hypothèses formulées dans chaque zone réactive.  

Lorsque les particules traversent les zones de séchage et de pyrolyse, la masse volumique du lit 

évolue jusqu’à la conversion totale du combustible en char (Χ𝑝 représente le taux de conversion 

par pyrolyse sur la Figure II-14). Dans ces zones, la conversion est assimilée à un régime 

chimique : la taille des particules reste inchangée, et en conséquence, leur vitesse est constante. 

Par contre, dans les zones d’oxydation et de réduction, un sous-modèle de particule à cœur 

rétrécissant est adopté. La porosité du lit et sa hauteur étant considérés constants (alimentation 

en continu de combustible frais), la masse volumique du lit 𝜌𝐶 est égale à celle du char produit 

dans la zone de pyrolyse 𝜌𝐶,𝑝𝑦𝑟𝑜 Eq. (II-45). Dans ces conditions, l’évolution de la vitesse 

d’écoulement 𝑈𝑠 est calculée à partir du bilan de matière établi pour le char Eq. (II-46). Le 

volume d’une particule 𝑉𝑝 est ensuite calculé en supposant une relation linéaire entre la vitesse 

𝑈𝑠, la vitesse initiale 𝑈𝑠,𝑖𝑛𝑖𝑡 (en haut de la zone d’oxydation, égale à celle en haut du réacteur) 

et le volume initial des particules en haut de la zone d’oxydation, égal à celui en haut du réacteur 

𝑉𝑝,𝑖𝑛𝑖𝑡 Eq. (II-47). 

𝜌𝐶 = 𝜌𝐶,𝑝𝑦𝑟𝑜 (II-45) 

𝜌𝐶
𝜕𝑈𝑠
𝜕𝑧
= −∑𝑅𝑒𝑓𝑓,𝑗 (II-46) 

𝑉𝑝

𝑉𝑝,𝑖𝑛𝑖𝑡
=

𝑈𝑠
𝑈𝑠,𝑖𝑛𝑖𝑡

 (II-47) 

La vitesse initiale d’écoulement des particules 𝑈𝑠,𝑖𝑛𝑖𝑡 peut être calculée à partir du débit 

massique d’alimentation 𝑊𝑓 (𝑘𝑔. 𝑠−1) et en considérant une hauteur du lit constante [36] Eq. 

(II-48). 

𝑈𝑠,𝑖𝑛𝑖𝑡 =
𝑊𝑓

�̂�𝑓 ∗ 𝑆𝑅
 (II-48) 

Dans l’équation (II-48), �̂�𝑓 représente la masse volumique apparente du combustible (𝑘𝑔.𝑚𝑙𝑖𝑡
3 ) 

et 𝑆𝑅 la section du réacteur (𝑚2).  

Les réactions hétérogènes sont arrêtées lorsque la particule atteint une taille minimale, qui 

dépend de la teneur initiale en cendres (déterminée à partir de l’analyse immédiate du 

combustible). Sur la Figure II-14, Χ𝑔 représente le taux de conversion par les réactions 

hétérogènes. 
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Figure II-14. Modélisation du tassement à partir de la vitesse d'écoulement du solide 

 

II.3.2. Modélisation par déformation du domaine de calcul 

Dans le domaine de la combustion, plusieurs études se sont concentrées sur l’amélioration de 

la modélisation de l’évolution morphologique de la phase solide au cours de sa conversion afin 

de comprendre certains phénomènes perturbateurs (tels que les passages préférentiels) liés à 

l’hétérogénéité de la conversion dans un lit fixe [74], [72], [18], [95], [51]. Les auteurs de ces 

modèles CFD en 2D ou 3D ont développé des équations pour décrire l’arrangement aléatoire 

des particules et l’évolution de la macroporosité au cours de la combustion, paramètres qui 

peuvent favoriser une conversion non-homogène affectant l’efficacité du procédé. De plus, le 

tassement a été modélisé par une déformation du domaine de calcul. Ces études, appliquées à 

des lits fixes à contre-courant, mettent en évidence le fait que le mouvement de la phase solide 

dans les fours de combustion n’est pas continu ou régulier, à cause du mouvement de la grille 

de combustion ou en raison d’une conversion hétérogène. En conséquence, le lit est susceptible 

de s’effondrer brusquement. 

Hermansson et Thunman [18] ont développé un modèle CFD en 2D prenant en compte le 

tassement continu et des effondrements brusques (discontinus). Dans ce modèle, seules les 

étapes d’oxydation et de réduction du char sont modélisées. Les particules de char sont 

représentées sous forme de cylindres et leur conversion est modélisée suivant un modèle à cœur 

rétrécissant dans lequel une couche de cendres se forme autour de la particule. La porosité du 
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lit n’est pas considérée comme constante ou uniforme et une distribution de la macroporosité 

initiale est calculée en considérant les effets des parois et l’arrangement irrégulier des particules. 

L’équation (II-49) définit la densité de probabilité d’une loi normale représentant la distribution 

de la macroporosité initiale (𝜀𝑏0) autour d’une valeur moyenne 𝜇𝜀 avec un écart-type 𝜎𝜀. Ces 

paramètres doivent être déterminés expérimentalement. Au niveau de la paroi, la macroporosité 

augmente en raison des limitations géométriques et mécaniques de l’arrangement particulaire. 

La macroporosité près d'une paroi, 𝜀𝑤𝑎𝑙𝑙, est décrite par un profil de porosité radial exprimé en 

fonction de la distance à la paroi, 𝑟, normalisée par le diamètre de la particule, 𝑑𝑝 Eq. (II-50). 

Dans cette équation, le facteur 𝑏 représente une constante de décroissance de la macroporosité 

lorsque la distance à la paroi augmente et 𝜀∞ représente la porosité du lit loin de la paroi.  

𝑓(𝜀𝑏0) =
1

√2𝜋𝜎𝜀
𝑒
−
(𝜀𝑏0−𝜇𝜀)

2

2𝜎𝜀
2

 (II-49) 

𝜀𝑤𝑎𝑙𝑙 = 𝜀∞ + (1 − 𝜀∞)exp (−𝑏𝑟 𝑑𝑝⁄ ) (II-50) 

Le tassement continu est une contraction instantanée du volume du lit, tandis que 

l’effondrement brusque résulte de la diminution du contact entre les particules, cette dernière 

étant une conséquence de l’augmentation locale de la macroporosité. 

Le tassement est inclus à l’aide d’une routine de maillage mobile qui définit une contraction du 

domaine de calcul 𝜕𝑉𝑠ℎ𝑟 en fonction de la variation du volume solide 𝜕𝑉𝑠, défini par l’équation 

(II-51). Cela force le lit à se contracter suivant la direction gravitationnelle 𝑧 Eq. (II-52) : 

𝜕𝑉𝑠ℎ𝑟
𝜕𝑡

= 𝛿𝑠ℎ𝑟
1

(1 − 𝜀𝑏0)

𝜕𝑉𝑠
𝜕𝑡

 
(II-51) 

𝜕𝑧

𝜕𝑡
=

1

Δ𝑥Δy

𝜕𝑉

𝜕𝑡
 

(II-52) 

Dans l’équation (II-51), le facteur 𝛿𝑠ℎ𝑟 détermine la fraction du tassement attribuée à des 

mouvements continus, le reste contribuant à augmenter la porosité du lit, ce qui, finalement, 

provoquera son effondrement :  

• Si 𝛿𝑠ℎ𝑟 est égal à 1, les mailles se contractent en fonction de la consommation des 

particules et la porosité reste constante. 

• Si 𝛿𝑠ℎ𝑟 est égal à 0, cela implique que le volume de la maille reste constant ; la 

consommation de matière augmente la porosité jusqu’à ce que la maille soit 

complétement remplie de gaz. 
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La valeur du facteur  𝛿𝑠ℎ𝑟 est déterminée expérimentalement. Le terme Δ𝑥Δ𝑦 dans l’équation 

(II-52) représente la surface de la maille discrétisée selon le plan normal à l’axe 𝑧. 

Pour modéliser l’effondrement brusque du lit, des paramètres caractéristiques ont été 

déterminés expérimentalement par les auteurs :  

• Macroporosité critique (𝜀𝑐𝑜𝑙) : valeur de la macroporosité locale qui déclenche 

l’effondrement du lit.  

• Macroporosité après effondrement (𝜀𝑎𝑐) : nouvelle valeur de la macroporosité dans les 

zones du lit affectées par l’effondrement du lit. Les auteurs supposent que la valeur de 

𝜀𝑎𝑐 est égale à la macroporosité initiale 𝜀𝑏0.  

• Longueur caractéristique d’effondrement (𝐿𝑐𝑜𝑙) : représente la longueur moyenne 

parcourue par une particule lors de l’effondrement du lit. Sa valeur est égale à au moins 

un diamètre de particule. 

• Nombre d’effondrements (𝜂𝑐𝑜𝑙) : nombre d’effondrements se produisant pendant la 

conversion dans un volume du lit défini par l’échelle de longueur caractéristique 𝐿𝑐𝑜𝑙  . 

La Figure II-15 illustre la routine complète de tassement et l’évolution de la macroporosité lors 

de la conversion.  

 

Figure II-15. Tassement du lit par déformation du maillage, d’après [95] 
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Dans un premier temps, on observe à la fois le tassement continu et l’augmentation de la 

macroporosité, correspondant au schéma b). Ensuite, quand la valeur de macroporosité critique 

est atteinte, le lit s’effondre et la macroporosité diminue, comme le montre le schéma c). Le 

tassement dû à l’effondrement est noté ∆𝑉𝑐𝑜𝑙. Après validation, le modèle a été utilisé pour 

étudier l’effet de la distribution hétérogène de la macroporosité initiale sur le front de 

combustion. Deux cas ont été étudies : création d’un canal poreux au centre du réacteur et 

présence d’une macroporosité élevée à proximité de la paroi. 

Duffy et Eaton [95] ont également utilisé l’équation (II-49) pour calculer la macroporosité 

initiale, mais l’effet de la paroi est négligé. La mise en équation du phénomène de tassement et 

les paramètres caractéristiques (𝐿𝑐𝑜𝑙, 𝜂𝑐𝑜𝑙 , 𝛿𝑠ℎ𝑟) sont les mêmes que ceux proposés dans [18]. 

Dans ce modèle, les étapes de séchage et pyrolyse sont incluses et leur déroulement provoque 

une variation de la taille des particules en plus de celle due aux réactions hétérogènes 

d’oxydation et réduction du char. Après validation, le modèle a été utilisé pour étudier l’impact 

sur la combustion d’un canal de grande porosité situé au centre du réacteur.  

II.3.3. Modélisation par échange de matière entre cellules de calcul 

Gómez et al. [51] ont développé un modèle CFD sous ANSYS Fluent en 3D, couplant des sous-

modèles écrits en C++ décrivant la phase solide. Ce modèle transitoire inclut les étapes de 

séchage et de pyrolyse et se base sur le modèle de particule à cœur rétrécissant dans les étapes 

d’oxydation et de réduction du char. Le tassement du lit est continu mais, à la différence des 

modèles précédents, ce modèle inclut une routine d’échange de matière entre les cellules de 

calcul : lorsqu’une cellule ne contient pas assez de matière, elle est « vidée » dans la cellule 

inférieure, faisant diminuer le niveau du lit (Figure II-16). Un seuil haut et un seuil bas de la 

quantité de matière dans chaque cellule sont définis à partir de la fraction de solide 𝜃, égale à 

(1 − 𝜀𝑏). Ces seuils déclenchent le mouvement selon les conditions suivantes :  

• Le seuil bas 𝜃𝑚𝑖𝑛 indique que la quantité de matière dans la cellule n’est pas suffisante 

pour qu’elle soit stable. La matière contenue dans cette cellule tombe (s’effondre) dans 

la cellule située au-dessous. 

• Le seuil haut 𝜃𝑚𝑎𝑥 définit la saturation de la cellule. Elle ne peut pas recevoir plus de 

matière. 

• La cellule qui s’effondre perd de la matière et sa fraction de solide peut diminuer jusqu’à 

ce qu’elle soit complétement vide ou jusqu’à ce que les cellules voisines (situées au-

dessous) soient saturées.  

La Figure II-16 montre la dynamique des échanges de matière entre les cellules de calcul. 
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Figure II-16. Tassement du lit par échange de matière entre mailles, d’après [93] 

Avant tassement, correspondant au schéma a), la cellule 1 contient suffisamment de matière 

pour être stable. Les cellules 2 et 3, sont fragiles puisque leur teneur en matière est inférieure 

au seuil bas. La cellule 4 est saturée : elle ne pourra pas recevoir de matière.  La cellule 5 est 

assez stable pour ne pas s’effondrer et peut recevoir de la matière. Après tassement, illustré sur 

le schéma b), la cellule 3 a échangé de la matière avec la cellule 5 jusqu’à sa saturation. La 

cellule 2, considérée comme instable avant tassement, s’est vidée dans la cellule 3. Finalement, 

la cellule 1, qui contenait assez de matière pour être stable, est également vidée dans la cellule 

3. En effet, la routine permet l’échange de matière jusqu’à ce que les cellules soient 

complétement vides ou les cellules voisines situées au-dessous saturées.    

Ce modèle a été repris par Karim et al. [93] et González et al. [96]. Karim et al. [93] ont 

développé le modèle en 3D sous AVL Fire. La phase solide est décrite avec des routines écrites 

sur FORTRAN. González et al. [96] ont adapté le modèle à des conditions de gazéification dans 

un lit à contre-courant sous ANSYS-Fluent. L’objectif de leurs travaux est l’étude de 

l’arrangement aléatoire des particules selon leurs propriétés géométriques. Le combustible 

étudié est du bois sous 3 formes géométriques différentes : copeaux, pellets cylindriques et 

cubes. Le combustible est caractérisé par le ratio de la masse volumique du lit et la massique 

volumique d’une particule, appelé packing factor. La modélisation à double échelle a permis 

aux auteurs d’étudier l’échange convectif entre la phase gaz et la phase solide, l’échange 
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radiatif, et la distribution de la température dans la phase solide. Ces facteurs influencent la 

vitesse du front de gazéification et dépendent des caractéristiques géométriques de la particule.  

II.4. Conclusion 

De nombreux modèles existent dans la littérature pour modéliser le procédé de gazéification en 

lit fixe. Beaucoup d’entre eux sont des modèles à l’équilibre dans lesquels les dimensions du 

réacteur ne sont pas prises en compte. A l’inverse, les modèles cinétiques, généralement 1D, 

prennent en compte certaines caractéristiques géométriques du réacteur telles que sa longueur. 

Les modèles CFD quant à eux sont peu nombreux et permettent une représentation précise du 

réacteur en 2D ou 3D et sont donc particulièrement adaptés aux objectifs de cette thèse. Dans 

ce chapitre, l’étude bibliographique de la mise en équation des phénomènes (dans les modèles 

cinétiques ou CFD) à l’échelle du réacteur d’une part et à l’échelle de la particule d’autre part 

a été exposée.  

De plus, les différentes mises en équation du phénomène de tassement ont été identifiées : 

ralentissement de la vitesse du solide, déformation continue du maillage puis effondrement et 

échange de matière entre les cellules de calcul. L’étude des modèles existant pour la prise en 

compte du tassement a permis de conclure que le tassement par déformation du domaine est le 

plus adapté à notre problématique.  En effet, le tassement par ralentissement de la vitesse du 

solide semble plus approprié pour un modèle où les zones réactives sont déjà établies (état 

stationnaire), alors que l’objectif de cette thèse est d’étudier la dynamique du procédé. D’autre 

part, la modélisation du tassement par échange de matière entre cellules nécessite un 

développement numérique plus poussé et la détermination de seuils critiques validés par des 

études expérimentales et donc dépendants du type de combustible et des conditions opératoires.   

L’intégration du tassement par déformation du domaine permet l’étude plus approfondie de 

l’interaction entre la phase solide et la phase gaz. La description plus fine de l’évolution des 

caractéristiques géométriques du milieu poreux fait de ces modèles un outil puissant pour 

analyser des phénomènes susceptibles d’apparaître lors de la gazéification dans des réacteurs à 

lit fixe qui nuisent au développement du procédé. Comme mentionné précédemment, ces 

phénomènes sont accentués par l’utilisation de combustibles hétérogènes (en forme, 

composition, taille), en particulier issus de déchets. 
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III Chapitre III - Modélisation de la gazéification de 

combustibles alternatifs 

Dans ce chapitre, le modèle développé pendant cette thèse est détaillé. Son implémentation sous 

COMSOL Multiphysics® est ensuite décrite. Enfin, la validation et l’analyse du modèle sont 

présentées. Le modèle a été validé à l’aide d’essais expérimentaux décrits dans la thèse de Maria 

Barrio [36]. 

III.1. Description du modèle 

Le modèle développé dans cette thèse permet de simuler un réacteur de gazéification à lit fixe 

co-courant, dans lequel l’agent gazeux oxydant est introduit à une hauteur proche du haut du 

réacteur. Les phénomènes pris en compte permettent d’étudier les transitoires du procédé depuis 

l’ignition du lit et leur distribution sur l’axe radial puisque le modèle est à 2 dimensions (2D). 

Les principaux phénomènes et hypothèses pris en compte dans le modèle sont : 

1. Dans les zones de séchage et de pyrolyse, le volume des particules est supposé rester 

constant mais la masse volumique du solide diminue. 

2. L’étape de pyrolyse est modélisée comme une réaction de dévolatilisation globale en 

une étape formant des espèces gazeuses (CO, CO2, H2, H2O, CH4), des goudrons 

(C6H6,2O0,2) [67], [73] et du char. La composition des produits de pyrolyse dépend de la 

composition initiale de la charge.  

3. Les réactions hétérogènes sont modélisées selon le modèle de particule à cœur 

rétrécissant. 

4. Les particules de combustible sont considérées comme des sphères et la porosité 

macroscopique est considérée comme constante. 

5. Les particules sont considérées comme thermiquement homogènes (i.e., des particules 

thermiquement minces). 

6. Le tassement du lit est simulé comme une déformation du domaine de calcul, dépendant 

de la conversion des particules. 

7. Le transport du gaz dans le lit suit la loi de Brinkman. 

8. Les phases solide et gazeuse ne sont pas à l’équilibre thermique. 

9. Les échanges thermiques par rayonnement et par conduction dans la phase solide sont 

regroupés en une conductivité thermique effective.  

10. Le réacteur est considéré comme adiabatique. 
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III.1.1. Modèle réactionnel 

Le caractère dynamique du modèle permet l’établissement des zones réactives dans le réacteur 

selon les conditions opératoires.  

III.1.1.1. Séchage 

Le séchage (𝐻2𝑂𝑙 → 𝐻2𝑂𝑔) peut être décrit avec une loi cinétique de type Arrhenius Eq.(II-6) 

d’après [89]. La vitesse d'évaporation de l'humidité du combustible est calculée avec l’équation 

(III-1).   

𝑅𝑑 = �̃�𝑚 𝑘𝑑 (III-1) 

Où :  

l’indice d renvoie au séchage (« drying » en anglais) et l’indice m renvoie à l’eau (« moisture » 

en anglais) ; 

𝑅𝑑 est la vitesse de séchage en 
𝑘𝑔

𝑚3∙𝑠
 ; 

�̃�𝑚 est la concentration massique de l’eau en 
𝑘𝑔

𝑚3 𝑑𝑒 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑒
  ; 

𝑘𝑑 représente la constante cinétique de la réaction de séchage selon la loi d’Arrhenius en 𝑠−1. 

Les valeurs des paramètres de cette loi se trouvent dans le Tableau III-2. 

III.1.1.2. Pyrolyse 

Le modèle de pyrolyse utilisé considère 3 réactions parallèles compétitives comme illustré sur 

la Figure III-1. 

 

Figure III-1. Schéma réactionnel de pyrolyse adopté 

Comme proposé par Thunmann et al. [97], la réaction globale peut s’écrire selon l’équation 

(III-2). 

𝐶𝑛𝐻𝑚𝑂𝑝  
𝑅𝑝
→  𝜈𝐻2𝑂𝐻2𝑂 +  𝜈𝐻2𝐻2 +  𝜈𝐶𝑂𝐶𝑂 +  𝜈𝐶𝑂2𝐶𝑂2 +  𝜈𝐶𝐻4𝐶𝐻4

+  𝜈𝐶6𝐻6,2𝑂0,2𝐶6𝐻6,2𝑂0,2 +  𝜈𝐶𝐶 
(III-2) 

Dans cette équation, 𝐶𝑛𝐻𝑚𝑂𝑝 représente la composition élémentaire du combustible sec qui 

alimente le gazéifieur. Les coefficients de cette formule chimique peuvent être calculés en 

utilisant comme référence un atome de carbone (𝑛 = 1) et la masse molaire de chaque élément. 
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Compte tenu de la composition élémentaire des granulés de bois utilisés par Barrio [36] 

(Tableau III-4), la molécule de combustible s’écrit 𝐶𝐻1,63𝑂0,63. 

La composition des produits de pyrolyse dépend de la composition de la charge puisque le 

coefficient stœchiométrique de chaque produit de pyrolyse  𝜈i est calculé au moyen du bilan 

atomique entre la composition du combustible et les produits de pyrolyse Eqs. (III-3)−(III-5) et 

d'un système d'équations composé de relations empiriques Eqs. (III-6)−(III-11). Ce modèle, 

dont la précision a été prouvée pour décrire la dévolatilisation des combustibles [65], peut donc 

être adapté à différents types de combustibles. 

n = νCO + νCO2 + νCH4 + 6 𝜈𝐶6𝐻6,2𝑂0,2 +  νC (III-3) 

m = 2νH2O + 2νH2 +  4νCH4 + 6,2 𝜈𝐶6𝐻6,2𝑂0,2 (III-4) 

𝑝 =  𝜈𝐻2𝑂 + 𝜈𝐶𝑂 + 2𝜈𝐶𝑂2 + 0,2 𝜈𝐶6𝐻6,2𝑂0,2 (III-5) 

𝜈𝐶𝑂
𝜈𝐶𝑂2

= Ω1
𝑀𝐶𝑂2
𝑀𝐶𝑂

  
(III-6) 

𝜈𝐶𝐻4
𝜈𝐶𝑂2

= Ω2
𝑀𝐶𝑂2
𝑀𝐶𝐻4

 
(III-7) 

𝜈𝐻2𝑂

𝜈𝐶𝑂2
= Ω3

𝑀𝐶𝑂2
𝑀𝐻2𝑂

  
(III-8) 

Ω1 = 1,94 × 10
−6 × 𝑇𝑠

1,87  (III-9) 

Ω2 = 1,305 × 10
−11 × 𝑇𝑠

3,39  (III-10) 

Ω3 = 1  (III-11) 

La fraction de char  𝜈𝐶  est calculée à partir de la teneur en carbone fixe du combustible (Tableau 

III-4) en supposant que tout le carbone fixe forme le char. Ces bilans (6 équations et 6 

inconnues) sont résolus à l’aide d’un programme Matlab en supposant une température de 

pyrolyse 𝑇𝑠 constante et égale à 500 °C. Les coefficients utilisés dans le modèle sont récapitulés 

dans le Tableau III-1. 

La vitesse totale de dévolatilisation est donnée par l'équation (III-12) et correspond à la somme 

des cinétiques de trois réactions chimiques parallèles compétitives, correspondant à la 

production d'espèces volatiles, de goudrons et de char (Figure III-1). 

𝑅𝑝 = �̃�𝑓∑ 𝑘𝑝𝑗
3

𝑗=1
 (III-12) 
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Dans cette équation : 

l’indice p renvoie à la pyrolyse et l’indice f renvoie au combustible (« fuel » en anglais) ; 

𝑅𝑝 est la vitesse de la réaction de pyrolyse en 𝑘𝑔/(𝑚3 ∙ 𝑠) ; 

�̃�𝑓 est la concentration massique du combustible en 𝑘𝑔/(𝑚3  𝑑𝑒 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑒) ; 

et 𝑘𝑝𝑗 représente la constante cinétique de la réaction j selon la loi d’Arrhenius en 𝑠−1. Les 

valeurs des paramètres de cette loi pour les trois réactions se trouvent dans le Tableau III-2. 

Tableau III-1. Coefficients stœchiométriques de la réaction de pyrolyse  

 𝜈𝐻2𝑂 0,2717 

 𝜈𝐻2 0,2758 

 𝜈𝐶𝑂2 0,1236 

 𝜈𝐶𝑂 0,0948 

 𝜈𝐶𝐻4 0,0073 

 𝜈𝐶6𝐻6,2𝑂0,2 0,0816 

 𝜈𝐶 0,2850 

 

III.1.1.3. Oxydation et réduction 

Les zones d’oxydation et de réduction sont caractérisées par des réactions hétérogènes et 

homogènes. Les réactions hétérogènes ont lieu entre le char et les produits gazeux de la 

pyrolyse. Les réactions homogènes ont lieu entre espèces gazeuses et avec l’agent oxydant qui, 

dans cette étude, est de l’air.  

Réactions hétérogènes 

Les réactions chimiques hétérogènes incluses dans le modèle sont : l’oxydation du char 

Eq. (III-13), la réaction de Boudouard Eq. (III-14), la réaction d'hydrogénation du char 

Eq. (III-15) et la réaction entre le char et l’eau Eq. (III-16). 

𝑅c1 ∶ C + 0,5O2  
kc1
→  CO (III-13) 

𝑅g1 ∶ C + CO2  
kg1
→  2CO (III-14) 

𝑅g2 ∶ C + 2H2  
kg2
→  CH4 (III-15) 
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𝑅g3 ∶ C + H2O 
kg3
→  CO + H2 (III-16) 

L’indice c renvoie à la combustion (oxydation) et l’indice g renvoie à la gazéification 

(réduction). 

Une cinétique effective Eq. (III-17) est utilisée pour calculer la vitesse de conversion des 

réactions hétérogènes.  

𝑅𝑗 =
𝐶𝑖

1
𝑘𝑚
+
1
𝑘𝑗

𝐴𝑝  

𝑖 = 𝑂2, 𝐶𝑂2, 𝐻2, 𝐻2𝑂 

𝑗 = 𝑐1, 𝑔1 − 𝑔3 

(III-17) 

La cinétique de conversion du char 𝑅𝑗 dépend de plusieurs paramètres : 

• de la concentration des espèces gazeuses 𝐶𝑖 en 
𝑚𝑜𝑙

𝑚3 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑧
 ; 

• du coefficient de transfert de matière externe des réactifs à travers le film gazeux 

entourant la particule 𝑘𝑚 en 𝑚. 𝑠−1  ; 

• de la constante cinétique intrinsèque de la réaction 𝑘𝑗 en 𝑚. 𝑠−1  ; les valeurs des 

paramètres de la loi d’Arrhenius des réactions (III-13) à (III-16) se trouvent dans le 

Tableau III-2 ; 

• et de la surface spécifique 𝐴𝑝 en 𝑚−1, calculée à l’aide de l’équation (III-18). 

𝐴𝑝 =
𝑆𝑝

𝑉𝑝
=
6(1 − 𝜀𝑏)

𝑑𝑝
 

(III-18) 

Dans l’équation (III-18), 𝑆𝑝 est la surface de la particule en 𝑚2, 𝑉𝑝 est le volume de la particule 

en 𝑚3, 𝑑𝑝 représente le diamètre de la particule en 𝑚 et 𝜀𝑏 est la porosité macroscopique. 

Le coefficient de transfert de matière 𝑘𝑚 est estimé en fonction des propriétés du fluide et des 

caractéristiques de l'écoulement, en accord avec des travaux similaires [76],[70] (équations 

(III-19) à (III-21)). 

𝑘𝑚 =
2,06 𝑈𝑔

𝜀𝑏
 𝑅𝑒−0,575 𝑆𝑐− 

2
3 

(III-19) 

 

𝑅𝑒 =
�̅�𝑔𝑈𝑔𝑑𝑝

𝜇𝑔
 (III-20) 

𝑆𝑐 =
𝜇𝑔

�̅�𝑔 𝐷𝑖
 (III-21) 
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Dans ces équations : 

𝑈𝑔 est la vitesse du gaz en 𝑚. 𝑠−1 ; 

�̅�𝑔 est la masse volumique du gaz en 
𝑘𝑔

𝑚3
 ; 

𝜇𝑔 est la viscosité dynamique du gaz en 𝑃𝑎. 𝑠 ; 

𝐷𝑖 est le coefficient de diffusion, considéré comme constant pour toutes les espèces, égal à 

2 × 10−5 𝑚2. 𝑠−1. 

Les réactions hétérogènes sont modélisées à l'aide du modèle au cœur rétrécissant (cf. II.2.2.2). 

En effet, le volume des particules 𝑉𝑝 diminue au fur et à mesure que les particules de char sont 

consommées par les espèces gazeuses lors des réactions hétérogènes. 

𝜕𝑉𝑝

𝜕𝑡
= (

−𝑀𝐶𝑅𝑐𝑐ℎ𝑎𝑟
�̃�𝑝

)𝑉𝑝   
(III-22) 

𝑑𝑝 = √(
𝑉𝑝 × 6

𝜋
)

3

 

(III-23) 

𝑅𝑐𝑐ℎ𝑎𝑟 = 𝑅c1 + 𝑅g1 + 𝑅g2 + 𝑅g3  (III-24) 

Où : 

𝑉𝑝 est le volume des particules en 𝑚3 ; 

𝑀𝐶 est la masse molaire du carbone en 𝑘𝑔.𝑚𝑜𝑙−1 ; 

𝑅𝑐𝑐ℎ𝑎𝑟 représente la somme des cinétiques des réactions hétérogènes en 
𝑚𝑜𝑙 𝑑𝑒 𝐶

𝑠∙𝑚3 𝑑𝑒 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑒
 ; 

�̃�𝑝 est la masse volumique des particules en 
𝑘𝑔

𝑚3 𝑑𝑒 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑒
 ; 

𝑑𝑝 est le diamètre des particules en m. 

La conversion des particules est limitée par le diamètre minimal des particules 𝑑𝑝𝑚𝑖𝑛, qui 

correspond au diamètre théorique atteint lorsque la particule n’est constituée que de cendres 

Eq. (III-25). En effet, dans le régime de rétrécissement des particules, la taille minimale des 

particules dépend de la teneur en cendres du combustible (𝜒) Eq. (III-26). Le diamètre minimal 

correspond à la taille atteinte lorsque le carbone fixe a été complètement consommé et, en 

conséquence, la vitesse de conversion 𝑅𝑐𝑐ℎ𝑎𝑟 devient nulle. A partir des données expérimentales 

de Barrio et al. [36], le diamètre minimal dans les simulations a été fixé à 1,7 mm. 
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𝑑𝑝 ≥ 𝑑𝑝𝑚𝑖𝑛 (III-25) 

𝑑𝑝𝑚𝑖𝑛 =
√ 𝜒 𝑑𝑝0

33
 (III-26) 

 

Réactions homogènes 

D’autre part, les réactions homogènes incluses sont : la combustion des goudrons Eq. (III-27), 

du méthane Eq. (III-28), du monoxyde de carbone Eq. (III-29), de l’hydrogène Eq. (III-30),  les 

réactions des hydrocarbures (méthane, goudrons) avec l’eau Eq. (III-31)-(III-32) et la réaction 

du gaz à l’eau (notée wgs pour « water gas shift » en anglais) Eq. (III-33). Les cinétiques de 

ces réactions sont récapitulées dans le Tableau III-3. 

 

Rc2 ∶  C6H6,2O0,2 + 2,9O2  
kc2
→  6CO + 3,1H2 

(III-27) 

Rc3 ∶ CH4 +  1,5O2  
kc3
→  2H2O + CO 

(III-28) 

Rc4 ∶  2CO + O2  
kc4
→ 2CO2 

(III-29) 

Rc5 ∶ 2H2 + O2  
kc5
→ 2H2O 

(III-30) 

Rg4 ∶ CH4 + H2O 
kg4
→ 3H2 + CO 

(III-31) 

Rg5 ∶ C6H6,2O0,2 + 5,8 H2O 
kg5
→ 8,9H2 + 6CO 

(III-32) 

Rwgs ∶  CO + H2O 
kwgs
↔   CO2  + H2 

(III-33) 

 

En plus des paramètres cinétiques, les variations d’enthalpies correspondant à chaque réaction 

(notées 𝛥𝐻) sont également incluses dans le Tableau III-2 et le Tableau III-3. 

Les variations d’enthalpie sont considérées comme constantes et calculées à 1000 K. Les 

enthalpies positives indiquent que les réactions sont endothermiques tandis que celles négatives 

correspondent à des réactions exothermiques.  
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Tableau III-2. Cinétiques des réactions dans la phase solide 

Étape de conversion Paramètres cinétiques Réf. 

Séchage 

𝑅d ∶ H2Ol  
kd
→  H2Og 

𝑅𝑑 = �̃�𝑚 𝑘𝑑 

(𝑘𝑔 (𝑚3. 𝑠)⁄ ) 

𝐴𝑑 

 (𝑠−1) 

𝐸𝑑 

 (
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) 

𝛥𝐻𝑑 

(𝑀𝐽
𝑘𝑔 𝑑′𝑒𝑎𝑢⁄ ) 

[67]  

5,13 × 1010 88 2,44 

Pyrolyse 

 

Rp = �̃�𝑓∑ 𝑘𝑝𝑗
3

𝑗=1
 

 

(𝑘𝑔 (𝑚3. 𝑠)⁄ ) 

𝐴𝑝1  

(𝑠−1) 

𝐸𝑝1 

(
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) 

Δ𝐻𝑝1 

(
𝑀𝐽

𝑘𝑔 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒⁄ ) 

[67] 

[90] 

1,44 × 104 88,6 0,42 

𝐴𝑝2 

(𝑠−1) 

𝐸𝑝2 

(
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) 

Δ𝐻𝑝2 

(
𝑀𝐽

𝑘𝑔 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒⁄ ) 

4,13 × 106 112,7 0,42 

𝐴𝑝3  

(𝑠−1) 

𝐸𝑝3 

(
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) 

Δ𝐻𝑝3  

(
𝑀𝐽

𝑘𝑔 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒⁄ ) 

7,38 × 105 106,5 0,42 

Réactions hétérogènes du 

char 

𝑅c1 ∶ C + 0,5O2  
kc1
→  CO 

𝑅g1 ∶ C + CO2  
kg1
→  2CO 

𝑅g2 ∶ C + 2H2  
kg2
→  CH4 

𝑅g3 ∶ C + H2O 
kg3
→  CO + H2 

 

(𝑚𝑜𝑙 (𝑚3. 𝑠)⁄ ) 

𝐴𝑐1 

(
𝑚

𝑠
) 

   𝐸𝑐1 

(
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) 

Δ𝐻𝐶1 

(
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) 

[67]  

1,74 Ts 74,83 −111,9 

𝐴𝑔1  

(
𝑚

𝑠
) 

𝐸𝑔1 

(
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) 

Δ𝐻𝑔1 

(
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) 

3,42 Ts 129,7 170,6 

𝐴𝑔2  

(
𝑚

𝑠
) 

𝐸𝑔2 

(
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) 

Δ𝐻𝑔2 

(
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) 

3,42 × 10−3Ts 129,7 −41,2 
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𝐴𝑔3 

(
𝑚

𝑠
) 

𝐸𝑔3 

(
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) 

Δ𝐻𝑔3 

(
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
) 

5,7114 Ts 129,7 131,4 

  

Tableau III-3. Cinétiques des réactions homogènes 

Cinétique de réaction 

(𝑚𝑜𝑙 (𝑚3. 𝑠)⁄ ) 

Enthalpie de réaction 

(𝑘𝐽 𝑚𝑜𝑙)⁄  

Réf. 

Rc2 ∶  C6H6,2O0,2 + 2,9O2  
kc2
→  6CO + 3,1H2 

𝑅𝑐2 = 59,8  exp (
−12200

𝑇𝑔
) 𝑇𝑔 P𝑎𝑡𝑚

0,3𝐶𝐶6𝐻6,2𝑂0,2
0,5𝐶𝑂2 

Δ𝐻𝐶2 = −630,6 [67] 

Rc3 ∶ CH4 +  1,5O2  
kc3
→  2H2O + CO 

𝑅𝑐3 = 9,2 × 10
6exp (

−9650

𝑇𝑔
) 𝑇𝑔𝐶𝐶𝐻4

0,5𝐶𝑂2  

Δ𝐻𝐶3 = −566,5 [76] 

Rc4 ∶  2CO + O2  
kc4
→ 2CO2 

𝑅𝑐4 = 10
17,6 exp (

−20000

𝑇𝑔
) 𝐶𝐶𝑂𝐶𝑂2

0,25𝐶𝐻2𝑂
0,5  

Δ𝐻𝐶4 = −565,2 [76],[66] 

Rc5 ∶ 2H2 + O2  
kc5
→ 2H2O 

𝑅𝑐5 = 10
11 exp (

−5051

𝑇𝑔
)𝐶𝐻2𝐶𝑂2 

Δ𝐻𝐶5 = −495,7 [76] 

Rg4 ∶ CH4 + H2O 
kg4
→ 3H2 + CO 

𝑅𝑔4 = 3015 exp (
−15097

𝑇𝑔
)𝐶𝐶𝐻4𝐶𝐻2𝑂 

Δ𝐻𝑔4 = 177,1 [67] 

Rg5 ∶ C6H6,2O0,2 + 5,8 H2O 
kg5
→ 8,9H2 + 6CO 

𝑅𝑔5 = 70 exp (
−2013

𝑇𝑔
)𝐶C6H6,2O0,2

0,25𝐶𝐻2𝑂
1,25 

Δ𝐻𝑔5 = 177,1 [67] 

Rwgs ∶  CO + H2O 
kwgs
↔   CO2  + H2 

Δ𝐻𝑤𝑔𝑠 = −41,2 [76] 

[67] 
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𝑅𝑤𝑔𝑠 = 2,78 exp (
−1513

𝑇𝑔
)(𝐶𝐻2𝑂𝐶𝐶𝑂 −

𝐶𝐶𝑂2𝐶𝐻2
𝑘𝑤𝑔𝑠𝑒

) 

𝑘𝑤𝑔𝑠𝑒 = 0,0265 exp (
3966

𝑇𝑔
) 

 

III.1.2. Bilans de matière 

III.1.2.1. Bilans de matière en phase solide 

La phase solide est modélisée comme un milieu poreux composé de particules de masse 

volumique �̃�𝑝. Les particules sont composées à la fois d’humidité de concentration massique 

dans le solide �̃�𝑚, de combustible sec de concentration massique �̃�𝑓 et de char de concentration 

massique �̃�𝑐 Eq. (III-34). Leur composition évolue au fur et à mesure qu'elles réagissent 

chimiquement avec la phase gazeuse Eqs. (III-35)-(III-37). Les bilans de matière de la phase 

solide sont dressés à l’échelle de la particule, et transposés à l’échelle du lit en multipliant par 

la fraction de solide du lit 𝜃 = 1 − 𝜀𝑏.  

�̃�𝑝 = �̃�𝑚 + �̃�𝑓 + �̃�𝑐 (III-34) 

𝜃
𝜕�̃�𝑚
𝜕𝑡

= −𝑅𝑑𝜃 (III-35) 

𝜃
𝜕�̃�𝑓

𝜕𝑡
= −𝑅𝑝𝜃  (III-36) 

𝜃
𝜕�̃�𝑐
𝜕𝑡
= 𝜈𝐶

𝑀𝑐
𝑀𝑓
𝑅𝑝𝜃 − 𝑅𝑐𝑐ℎ𝑎𝑟𝑀𝑐 (III-37) 

III.1.2.2. Bilans de matière en phase gaz 

Le bilan de matière des espèces gazeuses s’écrit selon l’Eq. (III-38) : 

𝜀𝑏�̅�𝑔
𝜕𝜔𝑖
𝜕𝑡
+ ∇ ∙ (𝑗𝑖) + �̅�𝑔(𝑈𝑔 ∙ ∇)ω𝑖 = 𝑆𝑅𝑖 (III-38) 

Dans cette équation : 

𝜀𝑏 est la macroporosité ; 

�̅�𝑔 est la masse volumique du gaz en 𝑘𝑔.𝑚−3 ; 

𝜔𝑖 est la fraction massique des espèces gazeuses 𝑖 dans le gaz ; 

𝑗𝑖 correspond au terme de transport par diffusion calculé par la loi de Fick Eq. (III-46) en 

𝑘𝑔𝑖. 𝑚
−2. 𝑠−1 ; 
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𝑈𝑔 est la vitesse du gaz en 𝑚. 𝑠−1 ; 

𝑆𝑅𝑖 est le terme source de l’espèce 𝑖 en en 𝑘𝑔𝑖. 𝑚𝑙𝑖𝑡
−3. 𝑠−1. 

Les espèces produites pendant le séchage et la pyrolyse ainsi que celles intervenant dans les 

réactions homogènes et hétérogènes sont incluses dans le bilan de la phase gaz avec les termes 

sources suivants Eq. (III-39)-(III-45) : 

𝑆𝑅𝐻2𝑂 = ((𝑅𝑑 +  𝜈𝐻2𝑂
𝑅𝑝

𝑀𝑓
)𝜃 + 2𝑅𝑐3 + 2𝑅𝑐5 − 𝑅𝑤𝑔𝑠 − 𝑅𝑔4 − 5,8𝑅𝑔5)𝑀𝐻2𝑂  (III-39) 

𝑆𝑅𝐻2 = ((𝜈𝐻2
𝑅𝑝

𝑀𝑓
− 2𝑅𝑔2 + 𝑅𝑔3)𝜃 + 3,1𝑅𝑐2 − 2𝑅𝑐5 + 𝑅𝑤𝑔𝑠 + 3𝑅𝑔4

+ 8,9𝑅𝑔5)𝑀𝐻2 

(III-40) 

𝑆𝑅𝐶𝐻4 = ((𝜈𝐶𝐻4
𝑅𝑝

𝑀𝑓
+ 𝑅𝑔2)𝜃 − 𝑅𝑐3 − 𝑅𝑔4)𝑀𝐶𝐻4  (III-41) 

𝑆𝑅𝐶𝑂 = ((𝜈𝑐𝑜
𝑅𝑝

𝑀𝑓
+ 𝑅𝑐1 + 2𝑅𝑔1 + 𝑅𝑔3)𝜃 − 2𝑅𝑐4 + 6𝑅𝑐2 + 𝑅𝑐3 − 𝑅𝑤𝑔𝑠 + 𝑅𝑔4

+ 6 𝑅𝑔5)𝑀𝐶𝑂 

(III-42) 

𝑆𝑅𝐶𝑂2 = ((𝜈𝑐𝑜2
𝑅𝑝

𝑀𝑓
− 𝑅𝑔1)𝜃 + 2Rc4 + 𝑅𝑤𝑔𝑠)𝑀𝐶𝑂2 (III-43) 

𝑆𝑅𝐶6𝐻6,2𝑂0,2 = ((𝜈𝐶6𝐻6,2𝑂0,2
𝑅𝑝

𝑀𝑓
)𝜃 − 𝑅𝑐2 − 𝑅𝑔5)𝑀𝐶6𝐻6,2𝑂0,2 (III-44) 

𝑆𝑅𝑂2 = ((−0,5𝑅𝑐1)𝜃 − 𝑅𝑐4 − 2,9 𝑅𝑐2 − 1,5 𝑅𝑐3 − 𝑅𝑐5)𝑀𝑂2 (III-45) 

𝑗𝑖 = −�̅�𝑔𝐷𝑖∇𝜔𝑖 (III-46) 

III.1.3. Bilan de quantité de mouvement 

L’équation de Brinkman Eq. (III-47) est adoptée pour décrire l’écoulement de la phase gazeuse 

[98]. 

�̅�𝑔

𝜀𝑏

𝜕𝑈𝑔

𝜕𝑡
= −∇𝑃 + ∇ ∙ [

1

𝜀𝑏
{𝜇𝑔(∇𝑈𝑔 + (∇𝑈𝑔)

Τ) −
2

3
𝜇𝑔(∇𝑈𝑔)𝐼}]

− (
𝜇𝑔

𝜅
+
𝐶𝐹

√𝜅
 �̅�𝑔|𝑈𝑔| +

𝑆𝑅𝑖
𝜀𝑏2
)𝑈𝑔 

(III-47) 
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La perméabilité du lit 𝜅 et la viscosité dynamique 𝜇𝑔 sont calculées avec les corrélations (III-48) 

et (III-49), comme proposé dans [75]: 

𝜅 =
𝑑𝑝2 𝜀𝑏

3

180(1 − 𝜀𝑏)2
 

(III-48) 

𝜇𝑔 = 1,98 × 10
−5 (

𝑇𝑔

300
)

2
3
  

(III-49) 

Le gaz est considéré comme un gaz parfait. La masse volumique du gaz est donc calculée grâce 

à l’équation (III-50) et la masse molaire du gaz à l’aide de l’équation (III-51):  

�̅�𝑔 =
𝑃𝑀𝑔

𝑅𝑔𝑇𝑔
  

(III-50) 

M𝑔 = ∑𝑋𝑖𝑀𝑖 

 

(III-51) 

Dans l’équation (III-51), 𝑋𝑖 et 𝑀𝑖 correspondent à la fraction molaire et à la masse molaire des 

composés de la phase gazeuse, respectivement.  

Finalement, pour un écoulement considéré incompressible, l’équation de continuité s’écrit 

selon (III-52) : 

�̅�𝑔 ∇𝑈𝑔 =∑𝑆𝑅𝑖 
(III-52) 

Le terme source ∑𝑆𝑅𝑖 correspond à la somme des termes sources des espèces gazeuses 

Eqs. (III-37),(III-39)-(III-45). 

III.1.4. Bilans thermiques 

III.1.4.1. Bilan thermique de la phase solide 

Il est considéré dans le modèle que le solide et le gaz ne sont pas à l’équilibre thermique. Des 

bilans thermiques indépendants sont donc résolus pour chaque phase avec un terme de couplage 

représentant les échanges de chaleur entre ces deux phases. Ce terme de couplage est considéré 

comme uniquement convectif en adéquation avec des travaux précédents [75],[67,96]. En effet, 

le gaz est considéré comme transparent donc le rayonnement dans cette phase n’est pas pris en 

compte.   

Le bilan thermique de la phase solide est défini par l’équation (III-53). 

𝜃
𝜕∑ �̃�𝑖,𝑠 𝐶𝑝𝑖𝑖 𝑇𝑠

𝜕𝑡
+ 𝜃∇ (∑ �̃�𝑖,𝑠 𝐶𝑝𝑖𝑇𝑠

𝑖
) = ∇ ∙ (𝜆𝑠

∗∇𝑇𝑠) + 𝑄𝑠 − 𝑄𝑠𝑔  

𝑖 = 𝑚, 𝑓, 𝑐 

 

(III-53) 
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Dans cette équation : 

𝜃 est la fraction solide dans le lit ; 

�̃�𝑖,𝑠 représente la concentration massique volumique d’un composé 𝑖 de la phase solide 

(biomasse sèche, char ou humidité) en 
𝑘𝑔

𝑚3 𝑑𝑒 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑒
 ; 

𝐶𝑝𝑖 est la capacité thermique massique du composé 𝑖 en 
𝐽

𝑘𝑔∙𝐾
 ; 

𝑇𝑠 est la température de la phase solide en 𝐾 ; 

𝜆𝑠
∗
 est la conductivité thermique effective de la phase solide en 

𝑊

𝑚∙𝐾
, déterminée grâce à l’Eq. 

(III-58) ; 

𝑄𝑠 est la puissance thermique due aux réactions chimiques, incluant le séchage, la pyrolyse et 

les réactions hétérogènes (cf. Tableau III-2) en 
𝑊

𝑚3
; 

𝑄𝑠𝑔 est la puissance thermique échangée entre la phase solide et la phase gaz en 
𝑊

𝑚3
. 

Le terme source 𝑄𝑠 est calculé d’après l’équation (III-54) : 

𝑄𝑠 =∑Δ𝐻𝑗𝑅𝑗
𝑗

𝜃 

𝑗 = 𝑑, 𝑝, 𝑐1, 𝑔1 − 𝑔3 

(III-54) 

L’échange de chaleur entre les deux phases est supposé avoir lieu par convection. La puissance 

thermique 𝑄𝑠𝑔 est calculée d’après l’équation (III-55).  

𝑄𝑠𝑔 = 𝐴𝑝ℎ𝑠𝑔(𝑇𝑠 − 𝑇𝑔) (III-55) 

Selon [100], le coefficient interstitiel de transfert de chaleur ℎ𝑠𝑔 dans un lit constitué de sphères 

est estimé par l’Eq. (III-56) : 

ℎ𝑠𝑔 = [𝑑𝑝 (
1

𝜆𝑔𝑁𝑢
+

1

𝛽𝜆𝑠
∗ 
)]

−1

 
(III-56) 

Dans cette équation : 

ℎ𝑠𝑔 est le coefficient interstitiel de transfert de chaleur en 
𝑊

𝑚2∙𝐾
 ; 

le coefficient β est égal à 10 dans le cas de particules sphériques et le nombre de Nusselt 𝑁𝑢 

est calculé avec la corrélation (III-57), selon [101]. 

𝑁𝑢 = 2 + 1,1𝑃𝑟
1
3 ∗ 𝑅𝑒0,6 

(III-57) 

𝜆𝑔 est la conductivité thermique de la phase gazeuse en 
𝑊

𝑚∙𝐾
, déterminée grâce à l’Eq. (III-68). 
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L'estimation de la conductivité thermique d'un combustible poreux dans un système réactif est 

complexe. Elle dépend de plusieurs caractéristiques physiques telles que la masse volumique, 

la porosité, la teneur en eau et la température. De plus, le rayonnement thermique dans les 

milieux à haute température a aussi une influence sur la conductivité thermique. En 

conséquence, une conductivité thermique effective 𝜆𝑠
∗
 est adoptée, telle que proposée dans 

([70,76]). La conductivité thermique effective est calculée à l’aide de l’équation (III-58) : 

𝜆𝑠
∗ =  𝜀𝑏𝜆𝑟𝑔 + 𝜀𝑏

𝜆𝑠

(𝜆𝑠/(𝑑𝑝𝜆𝑟𝑠) + 1,43(1 − 1,2𝜀𝑏))
 

(III-58) 

Où :  

𝜆𝑠 représente la conductivité de la phase solide en 𝑊/(𝑚 ∙ 𝐾) calculée avec (III-59) ; 

𝜆𝑟𝑔 et  𝜆𝑟𝑠 représentent la contribution radiative des deux phases en 𝑊/(𝑚2 ∙ 𝐾). Ces deux 

termes sont calculés avec les équations (III-60) et (III-61) : 

𝜆𝑠 = 0,0013 + 0,05 (
𝑇𝑠
1000

) + 0,63 (
𝑇𝑠
1000

)
2

 (III-59) 

𝜆𝑟𝑔 = 4𝜎0,05𝑇𝑔
3 (III-60) 

𝜆𝑟𝑠 = 4𝜎0,85𝑇𝑠
3 (III-61) 

Les capacités thermiques massiques de la biomasse  𝐶𝑝𝑓 et de l’eau  𝐶𝑝𝑚 sont évaluées avec les 

équations (III-62) et (III-64) respectivement, comme proposé dans [65]. La corrélation (Eq. 

(III-63)) permettant de calculer la capacité thermique du char  𝐶𝑝𝑐 provient de [102] :  

 𝐶𝑝𝑓 = −91,2 + 4,4 𝑇𝑠  (𝐽. 𝑘𝑔
−1. 𝐾−1) (III-62) 

 𝐶𝑝𝑐 = 420 + 2,09 𝑇𝑠 − 6,85 × 10
−4 𝑇𝑠

2 (𝐽. 𝑘𝑔−1. 𝐾−1)  (III-63) 

 𝐶𝑝𝑚 = 4180 𝐽. 𝑘𝑔
−1. 𝐾−1 (III-64) 

III.1.4.2. Bilan thermique de la phase gazeuse 

Le bilan thermique de la phase gazeuse s’écrit : 

𝜀𝑏�̅�𝑔𝐶𝑝𝑔
𝜕𝑇𝑔

𝜕𝑡
+ �̅�𝑔𝐶𝑝𝑔𝑈𝑔 ∙ ∇𝑇𝑔 = ∇ ∙ (𝜆𝑔∇𝑇𝑔) + 𝑄𝑔 + 𝑄𝑠𝑔  

(III-65) 

Où : 

�̅�𝑔 représente la masse volumique du gaz, incluant toutes les espèces gazeuses, en 
𝑘𝑔

𝑚3 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑧
 ; 

𝐶𝑝𝑔 est la capacité thermique massique de la phase gazeuse en 
𝐽

𝑘𝑔∙𝐾
 ; 

𝑇𝑔 est la température du gaz en 𝐾 ; 
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𝑈𝑔 correspond à la vitesse interstitielle du gaz en 𝑚/𝑠 ;  

𝑄𝑠𝑔 est la puissance thermique échangée entre la phase solide et la phase gaz en 𝑊/𝑚3. 

Le terme source 𝑄𝑔 est calculé d’après l’équation (III-66) : 

𝑄𝑔 =∑Δ𝐻𝑗𝑅𝑗
𝑗

 

𝑗 = 𝑐2 − 𝑐5, 𝑔4, 𝑔5,𝑤𝑔𝑠 

(III-66) 

Les propriétés thermiques de la phase gazeuse sont calculées à l’aide des corrélations (III-67) 

et (III-68) : 

 𝐶𝑝𝑔 = 990 + 0,122 𝑇𝑔 − 5,68 × 10
6 𝑇𝑔

−2  (III-67) 

𝜆𝑔 = 𝜀𝑏4,8× 10
−4 𝑇𝑔

0,717
 

(III-68) 

La capacité thermique de la phase gazeuse  𝐶𝑝𝑔 inclut toutes les espèces, comme dans [103], et 

la corrélation de la conductivité thermique 𝜆𝑔 provient de [68] et [65]. 

III.1.5. Tassement du lit 

Le tassement est inclus à l’aide d’une routine de maillage mobile qui provoque la contraction 

du domaine de calcul en fonction de la consommation des particules, comme dans [18]. Il est 

possible de calculer la hauteur de contraction du domaine de calcul 𝜏, à partir de la diminution 

de volume des particules 𝑉𝑝, transposée au volume du lit en multipliant par la fraction solide 𝜃. 

La contraction du domaine est intégrée sur l’axe z, afin de forcer le lit à se tasser suivant la 

direction gravitationnelle Eq. (III-69). 

𝜕𝜏

𝜕𝑡
= −

𝜕𝑉𝑝

𝜕𝑡

1

𝜃 ∙ ΔxΔy
 

(III-69) 

Où :  

ΔxΔy correspond à la discrétisation d’une cellule de calcul.  

III.2. Simulation numérique 

Le logiciel COMSOL Multiphysics® est utilisé pour la résolution du modèle décrit ci-dessus, 

en se basant sur les données expérimentales de la thèse de Barrio [36]. En effet, ces données 

expérimentales sont bien renseignées et ont déjà été utilisées par d’autres auteurs pour valider 

leurs modèles [75]. 
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III.2.1. Description des essais expérimentaux de la thèse de Barrio [36] 

Le dispositif expérimental utilisé est un lit fixe à co-courant d'une puissance thermique en entrée 

de 30 kW. Le réacteur, représenté sur la Figure III-2, est un cylindre de 100 mm de diamètre 

interne et 500 mm de hauteur, équipé de 7 capteurs de température (T1-T7) placés à différentes 

hauteurs dans le gazéifieur et insérés à 5 mm à l'intérieur du réacteur. Le gazéifieur fonctionne 

à une pression légèrement supérieure à la pression atmosphérique. L’alimentation en 

combustible est réalisée de manière semi-continue grâce à une trémie. De l'air chaud (à 220 °C 

environ, avec un débit 𝑊𝑎𝑖𝑟 = 9 𝑘𝑔/ℎ) est introduit par l’entrée d'air A2, située à 190 mm sous 

le haut du gazéifieur, où le combustible est alimenté. Un distributeur circulaire autour du 

gazéifieur muni de cinq tubes répartis uniformément permet l’injection de l’air. Les résidus 

solides de la gazéification ainsi que le gaz de synthèse sont récupérés en bas du réacteur. 

 

Figure III-2. Schéma du dispositif expérimental 

Le combustible gazéifié pendant ces expériences est du bois sous forme de granulés (pellets). 

Selon Barrio [36], les granulés avaient des propriétés assez uniformes en termes de taille, de 

composition et de résistance mécanique. Les principales caractéristiques chimiques et 

physiques du combustible sont présentées dans le Tableau III-4. 

Avant de débuter l’expérience, le réacteur est préchauffé à environ 250 °C. En début 

d’expérience, il est tout d’abord rempli jusqu’à approximativement 1/5e de la hauteur totale 

avec du char (pellets pyrolysés) ou du charbon de bois du commerce. Ensuite, quelques 

morceaux de charbon de bois incandescent sont introduits dans le réacteur pour initier l’ignition. 
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Lorsqu’une augmentation de température est constatée (environ 1000 °C pour les 

thermocouples T4-T7), le réacteur est rempli jusqu’en haut avec du combustible brut. 

Tableau III-4. Caractéristiques du combustible gazéifié [36] 

Analyses ultimes  

C (%m sec) 50,7 

O (%m sec) 42,4 

N (%m sec) < 0,3 

H (%m sec) (par différence) 6,9 

Formule équivalente CH1,63O0,63 

Analyses immédiates 

Humidité (%m) 7,5 

Taux de cendres (%m sec) 0,39 

Matière volatile (%m sec) 83,3 

Carbone fixe (%m sec) 15,4 

Propriétés physiques 

Masse volumique vrac (𝜌𝑏0) 668 kg/m3 

Masse volumique pellet (�̃�𝑝0)  1058 kg/m3 

Diamètre des pellets  6 mm 

Longueur des pellets  6-15 mm 

Pouvoir calorifique  18,9 MJ/kg pellet brut 

%m sec = pourcentage massique en base sèche 

III.2.2. Influence de la géométrie et maillage 

Le domaine de calcul est une géométrie rectangulaire axisymétrique à 2D, comme illustré dans 

la Figure III-3. Le logiciel COMSOL permet de réaliser une révolution sur l’axe permettant 

d’observer le réacteur sous forme cylindrique. La hauteur (axe z) est de 0,5 m et le rayon (axe 

r) est de 0,05 m. Il est important de noter que la cote 𝑧 = 0 correspond au haut du réacteur, la 

cote 𝑟 = 0 est le centre du réacteur et la cote 𝑟 = 0,05 correspond à la paroi. 

Le maillage appliqué est composé par des carrés homogènes de 1,4 mm de côté.  La taille des 

mailles a été calibrée à partir de la bibliothèque du logiciel qui propose des maillages adaptés 

selon les phénomènes modélisés.  
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III.2.3. Conditions initiales et aux limites 

Les conditions initiales sont aussi représentatives que possible de celles utilisées dans l'étude 

expérimentale. On considère que le réacteur contient des particules de char sur 1/5e de sa 

hauteur, le reste étant des particules de bois brut. Les vides sont occupés par de l’air à la pression 

atmosphérique. Les particules sont supposées être des sphères. Pour cela, le diamètre équivalent 

initial des pellets cylindriques est calculé à l’aide de l’équation (III-70) : 

𝑑𝑝0 = ∅ 𝑑𝑠𝑝ℎ (III-70) 

Où : 

∅ est le facteur de sphéricité qui représente le rapport entre la surface d'une sphère (ayant le 

même volume qu'un granulé) et la surface réelle d'un granulé ;  

𝑑𝑠𝑝ℎ est le diamètre d'une sphère ayant le même volume que les granulés. 

Le taux de vide initial est calculé comme suit Eq. (III-71) : 

𝜀𝑏0 = 1 −
𝜌𝑏0
�̃�𝑝0
  (III-71) 

La température initiale pour les deux phases est égale à 220 °C selon les données 

expérimentales de Barrio [36]. 

Les conditions initiales implémentées sont récapitulées dans le Tableau III-5.   

Tableau III-5. Conditions initiales 

Fractions molaires des composés du gaz (air) 𝑥0,𝑂2 = 0,21 

𝑥0,𝑁2 = 0,79 

Température de la phase solide et de la phase gaz 𝑇𝑔0 = 𝑇𝑠0 = 220 °𝐶 

Diamètre des particules 𝑑𝑝0 = 6,9 𝑚𝑚 

Pression 𝑃0 = 𝑃𝑎𝑡𝑚 = 101325 𝑃𝑎 

Masse volumique des particules au-dessus de la 

source de chaleur (bois) 

�̃�𝑝0(𝑧 < 0,4) = �̃�𝑓0 + �̃�𝑚0 = 1058 𝑘𝑔 𝑚3⁄  

Masse volumique des particules au-dessous de la 

source de chaleur (char) 

�̃�𝑝0(𝑧 > 0,4)
= �̃�𝑐0 = 141,2 𝑘𝑔 𝑚3⁄  

Porosité macroscopique 𝜀𝑏0 = 0,37 
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Le domaine de calcul est délimité par 6 frontières comme le montre la Figure III-3. 

 

Figure III-3. Représentation du domaine de calcul 

Les conditions aux limites associées à chaque frontière sont récapitulées dans le Tableau III-6. 

 

Tableau III-6. Conditions aux limites 

Frontière Conditions aux limites 

2, 3, 5 Flux nul  

−𝑛 ∇𝑗𝑖 = 0 

𝑖 = 𝐻2𝑂,𝐻2, 𝐶𝑂, 𝐶𝑂2, 𝑂2, 𝑁2, 𝐶𝐻4,  C6H6,2O0,2 

(III-72) 

 

Adiabatique 

−𝑛 ∇𝑞𝑥 = 0 

Avec 𝑥 = 𝑠 𝑒𝑡 𝑔 

(III-73) 
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Condition à la paroi (pas de glissement de vitesse) 

𝑢𝑡𝑟 = 0 

(III-74) 

4 Fraction molaire des composés du gaz oxydant  

𝑥0,𝑂2 = 0,21 

𝑥0,𝑁2 = 0,79 

(III-75) 

Température constante du gaz oxydant 

𝑇𝑔𝑒 = 220 °𝐶 

(III-76) 

Flux de matière de gaz oxydant 

𝑁𝑎𝑖𝑟 =
𝑊𝑎𝑖𝑟
𝑆𝑎𝑖𝑟

 

(III-77) 

6 Flux sortant 

−𝑛 �̅�𝑔𝐷𝑖∇𝜔𝑖 = 0 

𝑖 = 𝐻2𝑂,𝐻2, 𝐶𝑂, 𝐶𝑂2, 𝑂2, 𝑁2, 𝐶𝐻4, C6H6,2O0,2 

(III-78) 

Condition de continuité de la pression 

𝑃0 = 𝑃𝑎𝑡𝑚 = 101325 Pa 

(III-79) 

Adiabatique 

−𝑛 ∇𝑞𝑥 = 0 

Avec 𝑥 = 𝑠 𝑒𝑡 𝑔 

(III-80) 

 

III.2.4. Hypothèses simplificatrices entre l’expérience et la modélisation 

Le caractère transitoire du modèle permet la simulation du procédé depuis l'étape d'ignition. 

Cependant, plusieurs hypothèses simplificatrices par rapport aux conditions opératoires de 

l’expérience ont été mises en place afin d’accompagner le développement du modèle : 

• Tout d’abord, le réacteur est rempli avec du char sur 1/5e de sa hauteur (comme dans 

l’expérience) mais le combustible brut est introduit dès le début (avant l’ignition) dans 

le modèle, alors que dans l’expérience, la partie haute du réacteur ne contient pas de 

combustible. En effet, modéliser le remplissage du réacteur par de la biomasse fraîche 

nécessite, tout d’abord, la modélisation du freeboard (le volume du réacteur occupé 

uniquement par le gaz) ainsi que des échanges de transfert de matière et thermiques à 

l’interface des deux combustibles (char introduit avant l’ignition et biomasse introduite 

Cette thèse est accessible à l'adresse : https://theses.insa-lyon.fr/publication/2023ISAL0083/these.pdf 
© [J.B. Ruiz Sanchez], [2023], INSA Lyon, tous droits réservés



Chapitre III - Modélisation de la gazéification de combustibles alternatifs 

 

109 

 

à la fin de l’ignition). Cela complexifie le modèle et provoque des changements 

brusques dans le domaine de calcul, difficiles à gérer d’un point de vue numérique. 

• Cette même complexité a motivé l’absence, dans le modèle, de réalimentation en 

combustible brut une fois que le combustible présent dans le gazéifieur a été consommé.  

• Dans le modèle, il n’y a pas d’extraction du solide par la grille, alors que c’est le cas 

dans l’expérience. 

• Le réacteur est considéré comme adiabatique, alors que Barrio [36] estime entre 30% et 

40% de pertes thermiques à la paroi. Dans des versions précédentes du modèle, les 

pertes thermiques ont été prises en compte comme proposé dans [104]. Cette mise en 

équation n’est pas compatible avec la modélisation du tassement par déformation du 

domaine ; en conséquence, les pertes thermiques ont été négligées.  

• En ce qui concerne l’ignition, une source de chaleur est modélisée à l'interface 

combustible brut/char pour démarrer l’ignition du lit. Cette étape simule l’effet des 

morceaux de charbon de bois incandescents utilisés dans l’expérience. Puisque les 

caractéristiques de la source d’ignition de l’expérience sont inconnues comme souvent, 

la puissance de la source appliquée dans la simulation est telle que la montée en 

température est similaire à celle constatée dans l’expérience. Plusieurs tests ont été 

réalisés en faisant varier la puissance de la source jusqu’à trouver un comportement 

similaire à celui de l’expérience. Pour l’arrêt de la source, une fonction rampe est définie 

pour diminuer sa puissance de manière progressive et éviter une discontinuité brusque 

lorsqu’une température suffisante a été atteinte pour maintenir le procédé. Pour 

déterminer l’arrêt de la source, plusieurs tests numériques ont été réalisés pour 

déterminer une durée suffisante pour que le front de réaction avance dans la biomasse 

fraîche. Il est important de préciser qu’une simulation complète dure environ 15 jours, 

limitant le nombre de tests. La fonction rampe appliquée à la source de chaleur est 

montrée dans l’Annexe 1. 

 

III.3. Validation du modèle et analyse des résultats 

Peu d’études dans la littérature simulent et valident l’état transitoire des modèles de 

gazéification [71],[96].  

Dans cette thèse, la validation de la dynamique du procédé est réalisée à partir de l’avancement 

du front de réaction dans le réacteur depuis l’ignition. Pour ce faire, les profils de températures 

dynamiques expérimentaux et simulés ont été comparés.  
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III.3.1. Profils dynamiques de températures 

La Figure III-5 montre les profils de températures expérimentaux en pointillées et les profils 

simulés avec des traits complets. Trois zones sont identifiées sur la Figure III-5 : l’ignition (de 

0 à 13 min environ), l’avancée du front de réaction (de 13 min à 53 min environ) et l’extinction 

(au-delà de 53 min). 

Les thermocouples T5, T6 et T7 sont placés dans le char, au-dessous de la source de chaleur. 

Ce sont les premiers thermocouples à enregistrer la montée de température lors de l’étape 

d’ignition. Nous pouvons observer un écart d’approximativement 200 K entre les températures 

maximales expérimentales et simulées en ces 3 points, les températures maximales simulées 

étant supérieures à celles expérimentales. Cet écart reste néanmoins du même ordre de grandeur 

que ceux constatés dans des études similaires [51],[96]. Dans la Figure III-4, les profils 

dynamiques de températures obtenus par Gonzalez et al. [96] sont reportés. Ces auteurs ont 

modélisé un gazéifieur à contre-courant. Les profils à gauche correspondent aux profils simulés 

et ceux à droite sont les profils expérimentaux. On peut constater un écart d’environ 250 K entre 

les températures maximales.  

 

Figure III-4. Profils dynamiques modélisés (à gauche) et expérimentaux (à droite) dans [96]. 

 

Comme évoqué par Gómez et al. [51], la complexité et le couplage fort des phénomènes mis 

en jeu dans les procédés de conversion thermochimique rendent difficile l’identification des 

facteurs de divergence entre les modèles proposés dans la littérature et les expériences. 

Plusieurs éléments permettent d’expliquer cet écart. D’une part, les mesures réalisées par les 

thermocouples dans le dispositif expérimental mesurent la température de l’environnement non 

homogène qui les entoure. Au contraire, le modèle suppose un milieu poreux homogène. 

 

Cette thèse est accessible à l'adresse : https://theses.insa-lyon.fr/publication/2023ISAL0083/these.pdf 
© [J.B. Ruiz Sanchez], [2023], INSA Lyon, tous droits réservés



Chapitre III - Modélisation de la gazéification de combustibles alternatifs 

 

111 

 

 

 

Figure III-5. Profils de températures dynamiques expérimentaux et modélisés
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D’autre part, la différence entre la puissance de la source d’ignition modélisée et celle utilisée 

lors de l’expérience, qui est inconnue, peut expliquer le décalage entre les températures 

maximales. De plus, dans le modèle, les pertes thermiques vers l’extérieur ont été négligées. 

D’autres sources d’écart peuvent être liées aux cinétiques de réactions utilisées dans les modèles 

ou à la simplification des phénomènes de transport et de réaction à l’intérieur des particules. 

Enfin, dans le modèle proposé dans cette thèse, le combustible frais est présent pendant l’étape 

d’ignition, contrairement à l’expérience où le combustible est introduit environ 7 minutes après 

le lancement de l’ignition. Dans la configuration du modèle, le séchage et la pyrolyse du 

combustible ainsi que les réactions de combustion peuvent débuter de manière anticipée, 

provoquant l’augmentation de la température.  

Les thermocouples T4, T3 et T2 montrent l’avancée du front dans le combustible frais. On 

observe que le front de réaction dans la simulation est en avance dans le temps par rapport à 

l’expérience. L’arrivée du front au niveau de T4 est en avance de 5 minutes par rapport à 

l’expérience.  

Certains auteurs [96] ont évalué la précision de leur modèle à partir de l’avancement du front 

de réaction. La vitesse du front de réaction 𝑉𝐹𝐹 peut être calculée en divisant la distance 

verticale entre deux points par le temps écoulé pour que ces deux points atteignent la même 

température Eq. (III-81). Dans cette thèse, la température choisie est 600 °C. 

𝑉𝐹𝐹 =
𝑧1,600°𝐶 − 𝑧2,600°𝐶

∆𝑡
  (III-81) 

 

La vitesse du front de réaction, expérimentale et modélisée, a été calculée entre les 

thermocouples T5/T4 et T4/T3. Pour évaluer la précision du modèle, l’écart absolu et relatif 

entre les valeurs expérimentales et simulées est calculé (Tableau III-7). 

 

Tableau III-7. Ecart relatif et absolu de la vitesse du front expérimentale et modélisée  

 Expérimental Modèle Ecart absolu Ecart relatif 

𝑉𝐹𝐹5 4⁄  2,6 mm/min 3,4 mm/min -0,8 mm/min -31% 

𝑉𝐹𝐹4 3⁄  4,3 mm/min 3,5 mm/min 0,8 mm/min 19% 

𝑉𝐹𝐹5 3⁄  3,5 mm/min 3,4 mm/min 0,1 mm/min 3% 
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La vitesse du front modélisée et celle expérimentale ont un écart de +/-0,8 mm/min. L’écart 

relatif entre la vitesse du front de réaction expérimentale et simulée lors de l’étape d’ignition 

est de -31%. Cet écart peut être dû à la puissance de la source de chaleur, inconnue dans 

l’expérience et imposée par tâtonnement dans la simulation. Lorsque le front de réaction avance 

dans le combustible frais, l’écart relatif est de 19%. Cet écart peut être en partie expliqué par 

les cinétiques de réactions utilisées et les températures plus élevées atteintes dans la simulation, 

qui accélèrent la combustion du char produit par pyrolyse. Finalement, en calculant la vitesse 

du front depuis l’ignition jusque dans la biomasse fraîche (entre T5 et T3), l’écart relatif s’élève 

à 3%.  

 

Lors de la simulation, nous observons l’extinction du front au niveau du thermocouple T2, placé 

sous l’entrée d’air. L’arrivée du front à cette hauteur est également en avance (environ 10 

minutes) par rapport à l’expérience. Dans l’étude expérimentale, quand le front arrive à ce 

niveau, du combustible frais est introduit dans le réacteur pour continuer le procédé et atteindre 

l’état stationnaire. Dans le modèle, la réalimentation n’est pas incluse en raison de la complexité 

de la simulation du freeboard (espace libéré par le combustible consommé, ensuite occupé 

uniquement par du gaz). Ainsi, en l’absence de réalimentation en biomasse fraîche, le front 

s’éteint car les réactions de combustion ne se font plus, ce qui ne permet pas de maintenir le 

réacteur en température. 

En conclusion, le modèle simule un avancement du front un peu plus rapide que celui de 

l’expérience. Cet écart peut être expliqué par la différence des conditions initiales entre la 

simulation et l’expérience :  

- de la biomasse est présente lors de l’étape d’ignition dans la simulation, ce qui accélère 

le séchage et la pyrolyse, enlevant deux phénomènes endothermiques au cours de 

l’avancée du front ; 

- la puissance et la durée de la source d’ignition sont différentes dans l’expérience et la 

simulation, ce qui provoque des températures plus élevées dans la simulation, 

accélérant les réactions de combustion devant les réactions de gazéification ; 

- le gazéifieur est considéré comme adiabatique dans la simulation, ce qui entraîne 

également des températures plus élevées que dans l’expérience. 

Enfin, dans la simulation, il n’y a pas de renouvellement de combustible frais ni d’extraction 

de combustible consommé (dans l’expérience, les résidus solides sont évacués par la grille).  
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III.3.2. Comparaison des profils de températures  

Afin de pouvoir être plus facilement comparés, les profils dynamiques de températures ont été 

adimensionnalisés. Ceci permet de visualiser les écarts relatifs de température entre modèle et 

expérience tout en éliminant les écarts temporels. L’adimensionnalisation de la température est 

réalisée à partir de l’équation (III-82) et celle du temps avec l’équation (III-83).  

𝑇𝑎𝑑𝑖𝑚 =
𝑇 − 𝑇𝑚𝑖𝑛
𝑇𝑚𝑎𝑥 − 𝑇𝑚𝑖𝑛

  
(III-82) 

𝑡𝑎𝑑𝑖𝑚 =
𝑡

𝑡50%
  

(III-83) 

Où :  

𝑇𝑚𝑖𝑛 est la température la plus basse atteinte dans la simulation ou l’expérience ; 

𝑇𝑚𝑎𝑥 est la température la plus élevée enregistrée dans la simulation ou l’expérience ; 

𝑡50% est le temps auquel la température simulée ou expérimentale est égale à  
𝑇𝑚𝑖𝑛+𝑇𝑚𝑎𝑥

2
. 

 

Les profils adimensionnalisés des températures T1 à T4 sont montrés sur la Figure III-6. 

Les profils adimensionnalisés de la température T1, expérimentale et simulée, sont très 

différents. Sur le profil simulé, le séchage est réalisé dans les premières minutes de simulation 

(phénomène identifié dans la zone a) sur la Figure III-6 et ensuite, la température ne fait 

qu’augmenter lors de l’avancée du front vers le haut du réacteur. Au contraire, dans 

l’expérience, la température diminue progressivement. En réalité, il est peu pertinent de 

comparer les profils de la température T1 du fait que dans le modèle, le réacteur est rempli de 

combustible dès le départ alors que ce n’est pas le cas dans l’expérience. De plus, la température 

T1 étant située au-dessus du point d’injection d’air, les variations de T1 sont faibles par rapport 

aux variations des autres températures. 

Le phénomène de séchage est également visible dans les premières minutes de simulation pour 

les thermocouples T2, T3 et T4 (phénomène identifié par les zones a) sur la Figure III-6 : une 

chute de température d’environ 100 K est observée, ce qui confirme le déclenchement du 

séchage pendant l’étape d’ignition. Dans l’expérience, le séchage peut être identifié par une 

pente moins prononcée durant quelques minutes, signalée avec les zones b), au début de la 

montée de la température, d’après [96].  
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L’adimensionnalisation des profils de la température T2 permet d’observer que malgré 

l’extinction prématurée du front de réaction, sa dynamique est simulée de manière satisfaisante. 

Sur le profil de température simulée, la zone c) montre l’extinction du front alors que la zone 

d) indique l’extinction du front pendant l’expérience, confirmant le décalage temporel de ce 

phénomène.  Dans l’expérience, une augmentation de la température est ensuite observée (zone 

e)), correspondant à l’introduction de biomasse fraîche, ce qui permet la reprise (et la poursuite) 

du procédé. L’introduction de biomasse fraîche n’étant pas incluse dans le modèle, nous 

pouvons conclure que le comportement du modèle est cohérent. 

 

Les profils de la température au niveau du thermocouple T3 sont confondus. Cette courbe 

confirme que le modèle est capable de transcrire de manière précise la dynamique de la 

gazéification. Ainsi, même les oscillations observées sur le profil expérimental se retrouvent 

simulées, leur existence pouvant être expliquée par la compétition entre les réactions chimiques. 

La différence de l’amplitude des oscillations peut également être expliquée par les cinétiques 

des réactions, issues de la littérature, utilisées dans le modèle, qui peuvent provoquer des 

variations plus fortes que celles expérimentales.  

 

Le profil de température T4 modélisé présente une pente moins prononcée que celle du profil 

expérimental. Cet écart peut être une conséquence de la dévolatilisation prématurée du 

combustible pendant l’étape d’ignition, réduisant le volume de gaz volatils présents lors de 

l’arrivée du front à ce niveau, ralentissant les réactions exothermiques et finalement résultant 

en une montée en température moins prononcée. Sur le profil simulé, nous observons le séchage 

dans la zone a) et la pyrolyse dans la zone f). 

 

Les profils adimensionnalisés des températures T5 à T7 sont montrés sur la Figure III-7. 

L’emplacement du thermocouple T5 se trouve au niveau de la source de chaleur. Bien que sa 

puissance soit inconnue dans l’expérience, la dynamique du procédé simulé possède une allure 

similaire à celle de l’expérience, en retranscrivant les oscillations de la température 

correspondant à la compétition entre les réactions. 
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Figure III-6. Profils de températures adimensionnalisés T1, T2, T3, T4 
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Figure III-7. Profils de températures adimensionnalisés T5, T6, T7 
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La Figure III-8 montre l’évolution de la température T5 pendant les premières minutes 

d’ignition, ainsi que l’évolution des pourcentages molaires d’oxygène et de monoxyde de 

carbone (respectivement réactif et produit principaux des réactions de combustion) au même 

niveau. Il est possible d’observer qu’une augmentation de la température coïncide avec une 

augmentation du pourcentage molaire de CO2 et une diminution du pourcentage molaire 

d’oxygène. 

 

Figure III-8. Oscillations de la température T5 et des pourcentages molaires de CO2 et d’O2 

lors de l’étape d’ignition 

Finalement, les températures T6 et T7 ont des comportements similaires (Figure III-7) : la pente 

des montées est assez raide au début de la simulation et nous observons la stabilisation de la 

température après la période d’ignition (zone g)). Les profils simulés montrent également des 

oscillations. Ces oscillations se produisent autour d’une valeur moyenne qui correspond à 

l’ordre de grandeur des températures expérimentales stabilisées. 

  

Grâce à ces premiers résultats, nous pouvons conclure que le modèle est capable de reproduire 

de manière fiable les transitoires de la gazéification : les phénomènes réactionnels fortement 

couplés à l’écoulement de la phase gaz et aux phénomènes de transferts thermiques dans le 

milieu poreux sont simulés de manière satisfaisante. Les écarts retrouvés entre les données 

expérimentales et simulées peuvent être expliqués de manière cohérente par les différences 
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entre les conditions opératoires, en particulier par la présence de combustible dès l’ignition et 

par l’absence de réalimentation en combustible frais lorsque le front s’éteint dans le modèle.  

III.3.3. Analyse des grandeurs dynamiques 

Le caractère dynamique du modèle permet d’analyser l’évolution des profils de concentrations 

des espèces gazeuses, de concentrations des espèces solides, de la température, de la pression, 

de la vitesse du gaz, et de la taille des particules. Tous les profils présentés dans cette section 

sont des profils axiaux (𝑟 = 0 𝑚), c’est-à-dire au centre du réacteur. Les profils sont tracés avec 

un pas de temps de 500 secondes. Pour rappel, le haut du réacteur correspond à la cote 𝑧 = 0, 

tandis que la sortie correspond à la cote 𝑧 = 0,5 𝑚. Pour rappel également, dans le modèle, le 

réacteur est initialement rempli de biomasse pour des cotes 𝑧 de 0 à 0,4 m et de char pour des 

cotes 𝑧 de 0,4 à 0,5 m. 

III.3.3.1. Température des phases solide et gazeuse 

La Figure III-9 permet de visualiser le profil de la température des phases gazeuse et solide. 

Une représentation du profil de la température en fonction de la hauteur du réacteur permet de 

visualiser la position des principales transformations à différents temps.  

 

Figure III-9. Profil dynamique axial des températures des phases solide et gazeuse 

En haut du réacteur, la température est assez faible malgré le fait que la température initiale de 

la phase solide et de la phase gaz ait été fixée à 220 °C ; en effet, de la biomasse a été introduite 

dès le début de la modélisation et le séchage de la biomasse (endothermique) entraîne une 
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diminution de la température. Une augmentation modérée de la température jusqu’à 140 à 

220 °C est ensuite observée (plus bas dans le réacteur). Elle est due à l’injection continue d’air 

à 220 °C à la cote 𝑧 = 0,19 𝑚 (Figure III-2). A une hauteur 𝑧 < 0,19 𝑚, la température monte 

par conduction. En parallèle, le séchage de la biomasse se produit également. Son effet est 

notable sur le profil à 500 s et explique le fait que la température reste inférieure à 150 °C dans 

cette zone. Une augmentation brusque de la température est ensuite observée. Elle indique la 

position du front de pyrolyse et combustion. Après un pic, la température diminue légèrement, 

du fait que les réactions de gazéification (majoritairement endothermiques) se produisent. 

III.3.3.2. Concentrations massiques des espèces solides 

Concernant la concentration des espèces solides, la Figure III-10 illustre la concentration 

d’humidité dans la phase solide. Comme il a été précédemment expliqué, dans la simulation, le 

séchage de la biomasse est réalisé prématurément, pendant l’étape d’ignition. Le combustible 

contient initialement 7,5 % massique d’humidité, ce qui correspond à une concentration initiale 

en humidité de 79,4 kg/m3 de solide. Après 500 s (8 min 20 s), la teneur en humidité est 

inférieure à 2 kg/m3 de solide, ce qui montre que presque toute l’eau a été évaporée.  

 

Figure III-10. Profil dynamique axial de la concentration en humidité du combustible 

La Figure III-11 montre l’évolution des concentrations de la biomasse sèche et du char dans la 

phase solide. Au temps initial, le réacteur est rempli de biomasse humide dans sa partie haute 

(cotes 𝑧 de 0 à 0,4 m) et de char dans sa partie basse (cotes 𝑧 de 0,4 à 0,5 m). L’observation des 

profils de concentration de biomasse sèche permet de visualiser le front de pyrolyse. En effet, 
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en haut du réacteur, la concentration en biomasse sèche est de 978,7 kg/m3 de solide. La 

biomasse sèche est entièrement consommée lors de la pyrolyse afin de produire du char (entre 

autres), ce qui explique que sa concentration devient nulle. Ces profils sont en accord avec ceux 

de la température montrés sur la Figure III-9. En ce qui concerne les profils de concentration 

du char, au niveau du front de pyrolyse, nous constatons sa formation par pyrolyse (conversion 

de la biomasse sèche en char), suivie très rapidement de sa consommation, ce qui explique les 

pics observés. Pour rappel, la masse volumique du char est de 141,2 kg/m3 (Tableau III-5).  

 

Figure III-11. Profil dynamique axial des concentrations du char et de la biomasse sèche 

dans la phase solide 

Pendant l’étape d’ignition (500 secondes), le char produit est rapidement consommé par la 

réaction de combustion (𝑹𝐜𝟏 : 𝐂 + 𝟎, 𝟓𝐎𝟐 
𝐤𝐜𝟏
→  𝐂𝐎) à une hauteur de 0,4 m, tandis que la 

consommation du char de 0,45 à 0,5 m est plus lente car cette dernière est due aux réactions de 

gazéification, principalement par la vapeur d’eau et le CO2 (𝑹g1 ∶ 𝐂 + 𝐂𝐎𝟐  
𝐤𝐠𝟏
→  𝟐𝐂𝐎 et 𝑹g3 ∶

𝐂 + 𝐇𝟐𝐎 
𝐤𝐠𝟑
→  𝐂𝐎 + 𝐇𝟐). En effet, les profils de concentrations des espèces gazeuses décrits par 

la suite montrent qu’il n’y a plus d’oxygène dans cette zone du réacteur au temps 500 s (Figure 

III-13) mais que le CO2 et l’H2O sont consommés (Figure III-14 et Figure III-19 

respectivement) pendant que le CO et l’H2 sont produits (Figure III-15 et Figure III-16 

respectivement). Le profil de concentration du char à 1000 secondes a une allure similaire mais 
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il est possible de constater que la consommation du char produit par pyrolyse ralentit. En effet, 

les réactions de combustion impliquant les espèces volatiles libérées lors de la pyrolyse (Rc2 à 

Rc5) entrent en compétition avec la réaction de combustion du char qui était jusque-là la réaction 

dominante. D’autre part, la consommation du char produit par pyrolyse correspondant aux 

profils allant de 2000 à 3000 secondes n’est pas « homogène » comme sur les profils 

précédents. En effet, sur ces 3 courbes, nous pouvons constater que la conversion du char se 

fait par différentes réactions, ce qui est mis en évidence par des changements de pente. Ce 

phénomène est particulièrement marqué dans le profil à 3000 secondes : la conversion du char 

est plus lente et s’étend sur une hauteur plus importante que dans les autres profils. Cette 

tendance confirme qu’à cet instant, les réactions de gazéification sont en phase de stabilisation. 

L’évolution du char dans le réacteur peut être également analysée par la diminution de la taille 

des particules. La Figure III-12 montre le diamètre des particules dans le réacteur. 

 

Figure III-12. Profil dynamique axial du diamètre des particules 

Le front de combustion du char est visible par la diminution brusque du diamètre des particules 

de sa valeur initiale (6,9 mm) à la valeur seuil de 1,7 mm. Pour rappel, le diamètre minimal des 

particules dans les simulations a été fixé à 1,7 mm (elles sont alors uniquement composées de 

cendres). Lors de l’ignition (500 secondes), la consommation du char par les réactions 

hétérogènes de combustion est totale entre 0,41 et 0,45 m environ. La consommation des 

particules de char par gazéification est caractérisée par une cinétique plus lente. Elle peut être 

observée en zone basse du réacteur pour les profils à 500 et 1000 s. La diminution du diamètre 
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des particules devient moins prononcée lorsque le front de combustion avance vers le haut du 

réacteur. Il est également possible d’observer plusieurs pentes de consommations, permettant 

de conclure que différentes réactions sont responsables de la consommation du char (réaction 

de combustion Rc1 et réactions de gazéification Rg1, Rg2 et Rg3). En particulier, le profil à 3000 

secondes met ce phénomène en évidence. 

III.3.3.3. Fractions molaires des espèces gazeuses 

Les Figure III-13, Figure III-14 et Figure III-15, montrent l’évolution des profils axiaux (r = 0) 

de l’oxygène, du dioxyde de carbone et du monoxyde de carbone respectivement. Sur ces 

figures, nous pouvons observer que les profils suivent la même tendance tout le long de la 

simulation et sont complémentaires. En effet, la consommation d’oxygène correspond à la 

production de CO et de CO2 par les réactions suivantes : 𝑹𝐜𝟏 : 𝐂 + 𝟎, 𝟓𝐎𝟐 
𝐤𝐜𝟏
→  𝐂𝐎, 𝐑𝐜𝟒 :  𝟐𝐂𝐎 +

𝐎𝟐 
𝐤𝐜𝟒
→ 𝟐𝐂𝐎𝟐. 

 

 

Figure III-13. Profil axial dynamique du pourcentage molaire d’O2 

Sur le profil du CO2 (Figure III-14), pour des valeurs de z > 0,2 m, nous pouvons observer 

également sa production par pyrolyse et sa participation dans les réactions de gazéification. En 

effet, il y a une première augmentation du pourcentage molaire du CO2 correspondant à sa 

production par pyrolyse puis par les réactions Rc4 (principalement) et Rwgs, caractérisée par une 
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pente raide. Une rupture de pente est ensuite observée ; elle définit la zone du réacteur où les 

réactions de gazéification s’établissent pour produire les molécules d’intérêt dans le syngaz : 

CO et H2. Ces remarques sont en accord avec celles réalisées au §III.3.3.1 concernant les profils 

de température. Les profils à 500 et 1000 secondes ont des allures différentes des autres profils 

sur la partie basse du réacteur (z > 0,4 m). La diminution de la concentration du CO2, correspond 

au déclenchement des réactions de gazéification qui consomment du CO2 (𝑹g1 ∶ 𝐂 + 𝐂𝐎𝟐  

𝐤𝐠𝟏
→ 𝟐𝐂𝐎). La tendance contraire et complémentaire peut être observée sur le profil du CO 

(Figure III-15). Suivant ce même raisonnement, nous observons que la concentration du CO2 

diminue dans la partie basse du réacteur entre les profils à 2500 et 3000 secondes.  

Pour des valeurs z < 0,1 m, les profils à 500 et 1000 secondes montrent une teneur en CO2 entre 

6% et 8%. En effet, en plus du séchage prématuré de la biomasse, la pyrolyse a été aussi 

déclenchée. La présence de vapeur d’eau à ce moment a pu avoir pour conséquence la 

production de CO2 par la réaction 𝑹wgs. Sur la Figure III-16, nous observons aussi la production 

d’H2 à cette hauteur du réacteur.  

 

Figure III-14. Profil axial dynamique du pourcentage molaire du CO2 

En analysant les profils de CO sur la Figure III-15, nous observons un comportement similaire 

au CO2. Les profils sont caractérisés par une production (pyrolyse et Rc1) et une consommation 

(Rc4 et Rwgs) rapides. Les profils à 500 et 1000 secondes montrent une augmentation de la 

teneur du CO dans la partie basse du réacteur, expliquée par la présence de char chaud et à 
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l’absence d’agent oxydant, permettant le déroulement des réactions de gazéification (𝑹g1 et 

𝑹g3 : 𝐂 + 𝐇𝟐𝐎 
𝐤𝐠𝟑
→  𝐂𝐎 + 𝐇𝟐). Pour le reste des profils (1500 à 3000 secondes), après la 

production de CO par pyrolyse et oxydation, les profils se stabilisent sur la longueur du réacteur, 

avec une teneur en CO qui tend à augmenter lorsque la simulation avance car les réactions de 

gazéification deviennent dominantes dans la partie basse du réacteur. 

 

Figure III-15. Profil axial dynamique du pourcentage molaire du CO 

L’interprétation des profils d’H2 est assez complexe car ce dernier intervient en tant que produit 

ou réactif de nombreuses réactions. La Figure III-16 montre la dynamique du pourcentage 

molaire d’hydrogène. Nous pouvons constater sa production par pyrolyse et sa consommation 

immédiate par l’oxygène (𝐑𝐜𝟓 : 𝟐 𝐇𝟐 + 𝐎𝟐 
𝐤𝐜𝟓
→  𝟐 𝐇𝟐𝐎), d’où la présence d’un premier (petit) 

pic. En effet, la réaction de combustion de l’hydrogène est très rapide ; dans certains modèles, 

elle est considérée comme instantanée [105]. Ensuite, on assiste à une faible production 

d’hydrogène, résultant de l’oxydation et la gazéification des goudrons (𝐑𝐜𝟐 :  𝐂𝟔𝐇𝟔,𝟐𝐎𝟎,𝟐 +

𝟐, 𝟗 𝐎𝟐 
𝐤𝐜𝟐
→  𝟔 𝐂𝐎 + 𝟑, 𝟏 𝐇𝟐, 𝐑𝐠𝟓 :  𝐂𝟔𝐇𝟔,𝟐𝐎𝟎,𝟐 + 𝟓, 𝟖 𝐇𝟐𝐎 

𝐤𝐠𝟓
→  𝟔 𝐂𝐎 + 𝟖, 𝟗 𝐇𝟐). La réaction 

𝐑𝐜𝟓 consomme l’hydrogène produit par ces réactions, donnant lieu au deuxième pic observé.  

Dans les profils à 500 et 1000 secondes, nous observons l’augmentation de la teneur en 

hydrogène dans la partie basse du réacteur. Comme expliqué précédemment, dans cette zone, 
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les réactions de gazéification sont responsables de la production d’hydrogène, en particulier 

Rg3.  

La concentration d’H2 dans la partie basse du réacteur, entre 1500 secondes et 3000 secondes, 

tend à augmenter dans la zone de gazéification, jusqu’à la teneur maximale en H2 correspondant 

au dernier profil (3000 s). 

 

Figure III-16. Profil axial dynamique du pourcentage molaire d’H2 

Il est possible également d’analyser les profils des hydrocarbures : les goudrons (tar) et le 

méthane.  

La Figure III-17 permet d’analyser le profil du méthane. Le méthane produit par pyrolyse (𝐑𝐩) 

est oxydé partiellement par l’oxygène disponible, n’étant pas une réaction prioritaire dans le 

schéma réactionnel implémenté (𝐑𝐜𝟑 : 𝐂𝐇𝟒 + 𝟏, 𝟓 𝐎𝟐 
𝐤𝐜𝟑
→  𝟐 𝐇𝟐𝐎 + 𝐂𝐎). Sur les profils à 500 et 

1000 secondes, nous pouvons observer la diminution de la concentration du méthane dans la 

partie basse du réacteur, liée à la réaction suivante : 𝐑𝐠𝟒 : 𝐂𝐇𝟒 + 𝐇𝟐𝐎 
𝐤𝐠𝟒
→  𝟑 𝐇𝟐 + 𝐂𝐎. Il faut 

noter que les pourcentages molaires maximums de CH4 sont environ 100 fois plus petits que 

ceux du CO ou du CO2. 
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Figure III-17. Profil axial dynamique du pourcentage molaire du CH4 

 

La dynamique de la concentration en goudrons peut être observée sur la Figure III-18. 

 

Figure III-18. Profil axial dynamique du pourcentage molaire des goudrons (tar) 

Après avoir été produits par pyrolyse, les goudrons sont oxydés et gazéifiés entièrement, suivant 

les réactions suivantes : 𝐑𝐜𝟐 :  𝐂𝟔𝐇𝟔,𝟐𝐎𝟎,𝟐 + 𝟐, 𝟗 𝐎𝟐 
𝐤𝐜𝟐
→  𝟔 𝐂𝐎 + 𝟑, 𝟏 𝐇𝟐 et 𝐑𝐠𝟓 :  𝐂𝟔𝐇𝟔,𝟐𝐎𝟎,𝟐 +
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𝟓, 𝟖 𝐇𝟐𝐎 
𝐤𝐠𝟓
→  𝟔 𝐂𝐎 + 𝟖, 𝟗 𝐇𝟐, d’où les pics observés, qui se déplacent vers le haut du réacteur 

au cours du temps. Il faut noter que les pourcentages molaires maximums de goudrons sont 

environ 10 fois plus petits que ceux du CO ou du CO2. 

 

Sur la Figure III-19, nous pouvons observer le profil dynamique de la vapeur d’eau. En plus de 

la production de vapeur d’eau par séchage (dans la partie haute du réacteur en particulier), elle 

est également produite par pyrolyse (augmentation brusque observée pour des cotes z > 0,2 m). 

La stabilisation des profils dans le bas du réacteur lorsque le front se déplace vers le haut du 

réacteur est cohérente avec les autres profils de concentrations des espèces gazeuses.  

 

Figure III-19. Profil axial dynamique du pourcentage molaire d’H2O  

III.3.3.4. Vitesse du gaz et perte de charge 

Les profils de vitesse du gaz (Figure III-20) montrent de fortes oscillations. Elles peuvent avoir 

3 possibles explications :  

• La température : les pics correspondant aux vitesses maximales coïncident avec les 

températures maximales du front (Figure III-9).  

Cette thèse est accessible à l'adresse : https://theses.insa-lyon.fr/publication/2023ISAL0083/these.pdf 
© [J.B. Ruiz Sanchez], [2023], INSA Lyon, tous droits réservés



Chapitre III - Modélisation de la gazéification de combustibles alternatifs 

 

129 

 

 

• Production et consommation des espèces : les oscillations correspondent à 

l’emplacement du front réactif, où les diverses réactions créent et consomment de la 

matière, modifiant la masse volumique du gaz.  

• Il est également possible que la limite du modèle d’écoulement ait été atteinte. En effet, 

le phénomène de turbulence n’est pas pris en compte dans le modèle tandis que certains 

auteurs [51,93,96], modélisant la combustion avec des conditions opératoires similaires, 

incluent des modèles turbulents de type k-𝜀. 

 

Figure III-20. Profil axial dynamique de la vitesse du gaz 

Sur la Figure III-21, nous pouvons observer le profil de pression dans le réacteur. La perte de 

charge augmente avec le temps. En effet, la diminution de la taille des particules a pour 

conséquence la diminution de la perméabilité du milieu poreux, limitant le passage du gaz.   

Il est également possible d’identifier plusieurs changements de pente dans la partie basse du 

réacteur, correspondant à la granulométrie qui compose le milieu poreux (particules de taille 

différente selon l’avancement des réactions). 
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Figure III-21. Profil axial dynamique de la pression 

 

III.3.4. Caractérisation des gradients radiaux 

Le modèle permet également d’analyser la distribution radiale des phénomènes dans le 

gazéifieur. La Figure III-22 montre la distribution de la température du milieu poreux à 1000 et 

2000 secondes. Il est possible d’observer que la distribution du front n’est pas homogène 

suivant l’axe r. De la même manière, le gradient radial de température évolue avec le temps. La 

distribution radiale de la température du gaz et du solide à plusieurs temps sont inclus dans 

l’Annexe 3.  
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Figure III-22. Distribution radiale de la température à 1000 secondes (gauche) et 2000 

secondes (droite) 

 

L’évolution radiale des profils de température, de distribution de taille de particules et du 

pourcentage molaire d’oxygène suivant une coupe à une hauteur égale à 0,37 m (correspondant 

à l’emplacement du front à 1000 secondes comme indiqué avec des pointillés sur la Figure 

III-22) est reportée sur la Figure III-23.  

Nous pouvons observer que la température à la paroi (𝑟 = 0,05 𝑚) est égale à 750 °C tandis 

que la température au centre du réacteur (𝑟 = 0 𝑚) n’est que de 540 °C. Cette différence de 

température peut être attribuée à la distribution non homogène de l’agent oxydant. En effet, 

nous pouvons également constater l’existence d’un gradient d’oxygène, avec une fraction 

molaire moins élevée à la paroi (8% à la paroi et 14% au centre). Un gradient du diamètre des 

particules suivant la même tendance que le pourcentage d’oxygène peut également être observé. 

Nous pouvons en déduire que les réactions de combustion se font d’abord au plus proche de la 

paroi (i.e. de l’arrivée de l’agent oxydant), consommant l’oxygène et les particules de char. 
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Figure III-23. Distribution radiale de la température, de la taille des particules et du 

pourcentage molaire d’oxygène (1000 secondes)  

Les mêmes profils ont été tracés pour un temps de simulation de 2000 secondes (coupe à une 

hauteur de 0,31 m indiquée en pointillés sur la Figure III-22). La Figure III-24 montre que le 

gradient de température est plus important que pour le front à 1000 secondes (environ 350 K). 

Également, le gradient du pourcentage d’oxygène s’étend aussi sur une gamme plus grande 

(10,5 à 19 %). 
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Figure III-24. Distribution radiale de la température, de la taille des particules et du 

pourcentage molaire d’oxygène (2000 secondes) 

 

III.4. Conclusion 

La validation des transitoires de la gazéification a été réalisée en comparant les profils 

dynamiques de températures expérimentales obtenus par Barrio [36] et ceux obtenus grâce au 

modèle. La comparaison de ces profils permet d’observer un écart d’approximativement 200 K 

entre les températures expérimentales et simulées, les températures maximales simulées étant 

supérieures à celles expérimentales. Cet écart reste néanmoins du même ordre de grandeur que 

ceux constatés dans des études similaires [51], [96]. Les vitesses de l’avancement du front (en 

plusieurs points) expérimentales et simulées ont aussi été comparées. L’écart relatif entre la 

vitesse du front de réaction expérimental et celle du front simulé lors de l’étape d’ignition est 

de -31 %. Cet écart peut être dû à la puissance de la source de chaleur, inconnue dans 

l’expérience et imposée par tâtonnement dans la simulation. Lorsque le front de réaction avance 
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dans le combustible frais, l’écart relatif est de 19%. Cet écart peut être en partie expliqué par 

les cinétiques de réactions utilisées et les températures plus élevées atteintes dans la simulation 

qui provoquent une combustion plus rapide du char produit par pyrolyse. Finalement, en 

calculant la vitesse du front depuis l’ignition jusqu’à son arrivée dans la biomasse fraîche, 

l’écart relatif s’élève à 3%.  

Pour comparer plus facilement les profils dynamiques de température lors de l’avancée du front 

dans le réacteur, les courbes expérimentales et modélisées ont été adimensionnalisées par 

rapport au temps et à la température. Cette comparaison a permis de conclure que le modèle est 

capable de reproduire de manière fiable les transitoires de la gazéification : les phénomènes 

réactionnels fortement couplés à l’écoulement de la phase gaz et aux phénomènes de transferts 

thermiques dans le milieu poreux sont simulés de manière satisfaisante. Les pentes des courbes 

ont des allures très similaires et il est possible d’identifier les phénomènes réactifs. Même les 

oscillations de température observées dans l’expérience résultant de la compétition entre les 

réactions sont reproduites dans les profils simulés. Les écarts constatés entre les données 

expérimentales et simulées peuvent être expliqués de manière cohérente par les différences 

entre les conditions opératoires, en particulier par la présence de combustible dès l’ignition, par 

l’absence de réalimentation en combustible frais lorsque le front s’éteint. 

En outre, comme le modèle a été développé en 2 dimensions, il permet d’étudier la distribution 

radiale des phénomènes de gazéification dans le réacteur : gradients de température, de 

conversion des particules, de concentration des espèces gazeuses et distribution de l’agent 

oxydant. Ainsi, ce modèle permet d’observer et de comprendre des phénomènes difficiles à 

mesurer expérimentalement.  Ce modèle pourrait être utilisé comme outil de dimensionnement 

du réacteur. Par exemple, le diamètre du réacteur, qui limite sa puissance, pourrait être étudié 

ainsi que des conditions opératoires liées à l’agent oxydant comme sa composition, son débit 

ou l’emplacement de l’injection. D’autre part, la composition du combustible, la sphéricité et 

le diamètre des particules sont des paramètres d’entrée du modèle, qui permettent l’étude de 

différents intrants hétérogènes afin de valider la faisabilité de leur conversion dans un réacteur 

à lit fixe co-courant. 
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IV  Chapitre IV. Etude de l’influence du diamètre de particule sur 

la dynamique de la gazéification 

Dans ce chapitre, le modèle développé dans le Chapitre III est utilisé afin d’étudier l’influence 

du diamètre des particules de biomasse sur la dynamique de la gazéification. Pour rappel, dans 

le Chapitre III, le diamètre des particules était de 6,9 mm. Deux tailles de particules ont été 

étudiées, à savoir 10 mm et 15 mm.  

Pour ces simulations, les conditions initiales restent inchangées (Tableau III-5), à l’exception 

du diamètre initial des particules 𝑑𝑝0. De la même manière, l’étape d’ignition est réalisée dans 

les mêmes conditions que dans la simulation précédente : la source de chaleur est appliquée à 

l’interface biomasse/char, sa puissance et durée (arrêt à 1300 secondes) sont les mêmes que 

celles utilisées lors de la simulation de validation. De même, le diamètre minimal des particules 

(déclenchant l’arrêt des réactions) a été fixé à 1,7 mm.  

La Figure IV-1 montre les profils de température des phases solide et gazeuse à 1000, 2000 et 

3000 secondes.  

 

 

Figure IV-1. Évolution de la température solide et gaz pour un diamètre initial de 10 mm 
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Lors de l’étape d’ignition (1000 secondes), au niveau du front de réaction (correspondant au 

fort gradient de températures), il est possible d’observer que la température la plus élevée est 

atteinte dans la phase gaz (de l’ordre de 950-990 °C). Nous pouvons aussi constater un écart 

significatif de température entre les deux phases. Le gradient radial de la température de la 

phase gazeuse au niveau du front est de 600 K, tandis que celui dans la phase solide est de 

300 K. L’écart de température entre les 2 phases peut être expliqué par un faible échange 

thermique convectif entre les phases solide et gazeuse, directement lié à la taille des particules 

(Eqs. (III-55) et (III-56)). En effet, lorsque le diamètre de la particule augmente, le coefficient 

de chaleur hsg diminue.  

A 2000 secondes, entre les côtes z = 0,3 m et z = 0,5 m, une zone de température homogène 

s’est établie pour les deux phases. La température est proche de 700 °C, dans une plage de 

température représentative des réactions de gazéification.  

La Figure IV-2 illustre les pourcentages molaires d’H2O, de CO, de CO2 et d’H2 à 2000 s. Sur 

cette figure, dans la moitié basse du réacteur, assez près de la paroi du réacteur, il est possible 

d’observer la production de CO et d’H2 alors que H2O est consommé à partir de la 

réaction  𝑹g3 ∶ 𝐂 + 𝐇𝟐𝐎 
𝐤𝐠𝟑
→  𝐂𝐎 + 𝐇𝟐. Vers le centre (suivant l’axe radial) du réacteur, nous 

observons la consommation du CO et du H2 pour former du CO2 et du H2O, principalement 

selon les réactions 𝐑𝐜𝟒 ∶  𝟐𝐂𝐎 + 𝐎𝟐  
𝐤𝐜𝟒
→ 𝟐𝐂𝐎𝟐 et 𝐑𝐜𝟓 ∶  𝟐𝐇𝟐 + 𝐎𝟐  

𝐤𝐜𝟓
→ 𝟐𝐇𝟐𝐎. 

 

Figure IV-2. Pourcentages molaires des espèces gazeuses à 2000 secondes pour un diamètre 

initial de 10 mm 
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D’autre part, au niveau du front réactif (Figure IV-1, 𝑇𝑔), une zone de combustion s’étend de 

manière hétérogène sur une dizaine de centimètres sur l’axe z, caractérisée par des températures 

comprises entre 850 et 950 °C. L’allure du profil de température 𝑇𝑔 dans cette zone correspond 

à celle du pourcentage molaire du CO2. En effet la réaction de combustion du CO (𝐑𝐜𝟒 ∶  𝟐𝐂𝐎 +

𝐎𝟐  
𝐤𝐜𝟒
→ 𝟐𝐂𝐎𝟐) est prédominante dans cette zone.  

Finalement, à 3000 secondes (Figure IV-1), le front de réaction a dépassé l’entrée d’air, située 

à z = 0,190 m. Au-dessus de l’entrée d’air, une zone de pyrolyse/séchage s’établit à des 

températures comprises entre 50 et 450 °C. Au-dessous de l’entrée d’air, la température dans 

les 2 phases augmente avec z, et plusieurs gradients de température allant de 550 °C à 950 °C 

peuvent être observés. Sur le profil de la température gazeuse, nous observons la formation 

d’un canal de combustion, commençant à l’entrée d’air et s’étalant sur 0,90 m vers le bas du 

réacteur. 

 

La Figure IV-3, montre les pourcentages molaires du CO, de l’O2, et du CO2 à 3000 secondes. 

Ces molécules sont les principaux réactifs et produits des réactions de combustion.  

 

Figure IV-3. Pourcentages molaires des espèces gazeuses à 3000 secondes pour un diamètre 

initial de 10 mm 
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L’oxygène est consommé rapidement lorsqu’il est introduit dans le réacteur. En effet, il réagit 

avec le char chaud selon la réaction 𝑹c1 ∶ 𝐂 + 𝟎, 𝟓𝐎𝟐  
𝐤𝐜𝟏
→  𝐂𝐎 puisque les produits volatils ont 

été précédemment consommés. Le profil du CO est complémentaire de celui de l’oxygène. Le 

CO est ensuite converti en CO2 par la réaction 𝐑𝐜𝟒 ∶  𝟐𝐂𝐎 + 𝐎𝟐  
𝐤𝐜𝟒
→ 𝟐𝐂𝐎𝟐, ces deux réactions 

donnant lieu au canal de combustion observé sur la Figure IV-1 et évoqué précédemment. 

 

Les profils de concentration des espèces solides et du diamètre des particules sont présentés sur 

la Figure IV-4.  

 

Figure IV-4. Concentration massique des espèces solides et diamètre des particules pour un 

diamètre initial de 10 mm 
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Le profil de la biomasse permet de repérer la position au cours du temps du front de 

oxydation/pyrolyse, au cours de laquelle la biomasse (de concentration initiale �̃�𝑓0 = 978,7 

kg/m3 de solide) est convertie en char (�̃�𝑐0 = 141,2 kg/m3). 

Dans les trois profils tracés pour la concentration en char, nous constatons des gradients 

importants sur la hauteur du réacteur. Tout d’abord, le char initialement introduit dans le 

réacteur pour assurer l’ignition (z > 0,4 m), a été complétement consommé près de la source de 

chaleur, alors que la conversion est incomplète dans la partie basse du réacteur (0,45 < z < 0,5 

m). De même, nous observons un gradient de concentration dans le char produit par pyrolyse 

lors de l’avancée du front (z < 0,4 m). Sous le front de pyrolyse oxydante, le char est 

partiellement converti, d’abord par la réaction de combustion (𝑹c1 ∶ 𝐂 + 𝟎, 𝟓𝐎𝟐  
𝐤𝐜𝟏
→  𝐂𝐎). Le 

char est ensuite converti par les réactions de gazéification, plus lentes (z > 0,4 m). Lorsque le 

front de pyrolyse avance vers le haut du réacteur, la zone de char non consommé s’étend sur 

une hauteur plus grande. Finalement, à 3000 secondes, le front de pyrolyse a dépassé l’entrée 

d’air. L’air oxydant rencontre du char chaud lors de son introduction dans le réacteur. Les 

particules de char sont complètement consommées. Cette consommation a pour conséquence 

la diminution du niveau du lit, et ce de manière non homogène suivant l’axe radial. 

Nous pouvons également constater que le front de pyrolyse (au-dessus de l’entrée d’air) à 

3000 s s’étale sur quelques centimètres, a contrario des profils à 1000 et 2000 secondes. En 

effet, étant donné que le front a dépassé l’entrée de l’agent oxydant, les réactions de combustion 

n’ont pas lieu dans la partie haute du réacteur (z < 190 mm) ; l’échange de chaleur se fait donc 

principalement par conduction, ralentissant la propagation du front de pyrolyse.  

Les profils du diamètre des particules permettent d’observer aussi la consommation hétérogène 

du char lors de l’avancée du front. D’après la simulation, les particules sont partiellement 

consommées sous le front de pyrolyse oxydante (diamètre minimal de 8,5 mm). Dans la zone 

de gazéification précédemment identifiée, le diamètre des particules atteint maximum 5 mm, la 

consommation par gazéification est plus importante dans le centre du réacteur (z = 0). En effet, 

les réactions de combustion homogènes consomment davantage les réactifs gazeux des 

réactions de gazéification au niveau de la paroi, limitant leur déroulement sur cette zone.  

 

La Figure IV-5 monte l’évolution de la température des phases solide et gazeuse, du diamètre 

des particules et des concentrations massiques en phase solide des espèces solides à 1500 
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secondes, pour un diamètre initial de 15 mm. Ce temps de simulation correspond à l’arrivée du 

front de réaction près de l’entrée d’air, permettant l’analyse des différentes zones réactives dans 

le réacteur. L’augmentation de la taille initiale des particules accentue le caractère hétérogène 

de la conversion des particules. Comme pour la simulation avec un diamètre initial de particules 

de 10 mm, la combustion en phase homogène est prédominante (température du gaz plus élevée 

que celle du solide). L’écart de température entre les deux phases au niveau du front de réaction 

est plus élevé que pour la simulation à 10 mm (100 K à 1500 secondes) ; ici, l’écart s’élève à 

500 K (au point le plus chaud, situé près de la paroi), montrant que l’inertie thermique est plus 

grande dans cette simulation. La consommation des particules est également ralentie par rapport 

aux simulations précédentes : les particules les plus petites se trouvent près de la source de 

chaleur et la taille minimale est de 7 mm. 

 

Figure IV-5. Température des phases solide et gazeuse, concentrations massiques des espèces 

solides et diamètre des particules pour un diamètre initial de 15 mm (1500 secondes) 

 

IV.1. Analyse de l’influence du diamètre initial de la particule sur la 

dynamique de la gazéification 

Dans cette partie, l’impact de la taille initiale de la particule sur l’avancement du front de 

réaction, la consommation de la taille des particules et les températures des phases solides et 

gazeuse sont étudiés. 
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IV.1.1. Profils de température des phases solide et gazeuse 

Les profils axiaux (au centre du réacteur, en r = 0) dynamiques de la température du gaz et du 

solide sont présentés sur les Figure IV-6, Figure IV-7, Figure IV-8 pour des diamètres initiaux 

de particules respectivement de 6,9 mm, 10 mm et 15 mm. 

Les profils de la température des phases solide et gazeuse lors de la gazéification avec des 

particules de diamètre initial de 6,9 mm ont la même allure (Figure IV-6). La montée en 

température de la phase gazeuse se fait légèrement en avance par rapport à la montée en 

température de la phase solide. Il est possible d’observer que la température du gaz est plus 

élevée que celle du solide lorsque la température maximale a été atteinte, ce phénomène est 

plus prononcé à 1500 secondes. En effet, à ce moment la source de chaleur, qui auparavant 

maintenait en température le milieu poreux, est arrêtée.   

 

Figure IV-6. Profil axial dynamique de la température du gaz et du solide pour un diamètre 

initial de particules de 6,9 mm 

Sur la Figure IV-7, nous observons que la température de la phase gaz est toujours plus élevée 

que celle du solide. La montée en température de la phase gazeuse est toujours en avance par 

rapport à celle de la phase solide, mais de manière plus marquée que dans la simulation avec 

un diamètre initial de 6,9 mm. Il est possible d’observer également que la pente des courbes de 

la température du gaz est un peu plus raide que celle des courbes de la température du solide. 
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A 1500 secondes, il y a une rupture de pente (température du gaz) qui pourrait être due à la 

compétition entre les réactions. Le pic de température de la phase gazeuse s’étend sur plusieurs 

centimètres. Comme le montraient les profils de concentrations du char (Figure IV-4), la zone 

de gazéification s’établit sous le front de réaction et elle s’étend lorsque le front se déplace vers 

le haut du réacteur. En partie basse du réacteur, après le pic, la température de la phase gaz 

diminue et se stabilise ; cela correspond à ce phénomène (réactions de gazéification 

endothermiques). Sur le profil à 1500 secondes (lorsque l’étape d’ignition est terminée), nous 

observons que la pente de la température du solide est un peu moins prononcée que celle de la 

température du gaz et au point maximal, le gradient est de 150 K. Cet écart peut être expliqué 

par l’inertie thermique entre les deux phases, liée à la taille des particules. 

D’autre part en comparant les profils à 1500 secondes des simulations avec un diamètre initial 

de 6,9 mm et 10 mm, nous observons que les températures maximales sur le front de 

combustion et dans la zone de gazéification sont plus basses pour des particules de plus grand 

diamètre. Ces températures plus basses que celles atteintes lors de la simulation de validation 

ont limité la combustion du char. 

 

 

Figure IV-7. Profil axial dynamique de la température du gaz et du solide pour un diamètre 

initial de particules de 10 mm 
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La simulation avec une particule de diamètre initial de 15 mm (Figure IV-8) permet d’observer 

une accentuation des phénomènes cités précédemment : la montée de température est en avance 

et est plus prononcée pour la phase gazeuse par rapport à la phase solide avec de plus un gradient 

plus important des températures maximales entre les deux phases. Sur les profils à 1000 et 1500 

secondes, il est possible d’observer une rupture de la pente du profil de la température du solide 

à environ 500-550°C. Cette rupture de pente peut être expliquée par le déroulement des 

réactions de gazéification et l’échange thermique entre les deux phases, qui ralentissent la 

montée en température de la phase solide jusqu’à la mise en place de l’équilibre thermique entre 

les deux phases. 

 

Figure IV-8. Profil axial dynamique de la température du gaz et du solide pour un diamètre 

initial de particules de 15 mm 

Des tendances similaires ont été retrouvées par Tinaut et al. [67] qui ont étudié la gazéification 

de particules de diamètre 4, 9 et 15 mm dans un lit à contre-courant. Sur les profils obtenus par 

ces auteurs et reportés sur la Figure IV-9, nous observons que la température modélisée du gaz 

(Tg) est largement supérieure à celle modélisée du solide (Ts), et que le pic de température 

devient de plus en plus large lorsque la taille de la particule augmente. Pour la simulation faite 
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avec une particule ayant un diamètre de 4mm (profil identifié comme C2), la montée de la 

température solide est presque confondue avec celle de la phase gazeuse. Contrairement à la 

courbe de température avec une particule de 9 (profil identifié comme C11) et 15 mm (profil 

identifié comme C4), les courbes de la phase solide présentent plusieurs ruptures de pente avant 

la montée en température du gaz (déroulement du séchage, pyrolyse). La combustion des gaz 

volatils fait augmenter la température de la phase gazeuse et la montée en température plus 

limitée de la phase solide est expliquée par les auteurs par le début des réactions de gazéification 

et l’échange thermique lent entre les phases jusqu’à trouver l’équilibre thermique. 

 

 

Figure IV-9. Influence de la taille initiale de la particule sur la température de la phase solide 

et gazeuse dans [67] 

IV.1.2. Conversion des particules 

Les profils axiaux (au centre du réacteur, en r = 0) dynamiques du diamètre des particules sont 

présentés sur les Figure IV-10, Figure IV-11 et Figure IV-12 pour des diamètres initiaux de 

particules respectivement de 6,9 mm, 10 mm et 15 mm. 

Lorsque le diamètre initial de la particule augmente, nous pouvons observer que la conversion 

des particules est plus hétérogène dans le réacteur. Même si la vitesse de conversion est plus 
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rapide (augmentation de la surface d’échange), la conversion complète des particules est plus 

longue. Pour la simulation avec un diamètre initial de 6,9 mm et 10 mm, à 500 secondes, les 

particules proches de la source de chaleur (z=0,4 m) ont été complétement consommées. Pour 

la simulation avec un diamètre initial de 15 mm, la conversion à cette hauteur est partielle : les 

particules les plus consommées ont un diamètre égal à 12 mm. 

 

Figure IV-10. Profil axial dynamique du diamètre des particules pour un diamètre initial de 

6,9 mm 

Lorsque le front s’éloigne de la source de chaleur, la zone dans laquelle les particules sont 

partiellement consommées s’étend entre l’emplacement du front et le bas du réacteur. Pour 

1500 secondes, le diamètre des particules diminue jusqu’à 6,5 mm (vers z = 0,3 m), par 

combustion (Rc1) et ensuite on peut identifier des particules à 8 mm dans la zone de 

gazéification sous le front de pyrolyse oxydante. Il est également possible d’observer que 

l’avancement du front de consommation par des réactions de gazéification sous le front de 

combustion se propage plus lentement une fois que la source de chaleur est arrêtée (entre 1000 

et 1500 secondes). 
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Figure IV-11. Profil axial dynamique du diamètre des particules pour un diamètre initial de 

10 mm 

Lorsque le diamètre initial des particules est de 15 mm, la conversion complète des particules 

n’est pas atteinte lors des 1500 premières secondes de simulation.  

 

Figure IV-12. Profil axial dynamique du diamètre des particules pour un diamètre initial de 

15 mm 

La zone où la conversion est la plus avancée se trouve près de la source de chaleur, comme pour 

la simulation à 10 mm. La consommation des particules par combustion est moins prononcée 

que pour les simulations précédentes : on observe une première diminution du diamètre des 
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particules d’environ 0,5 mm (1500 s), caractérisée par une pente moins prononcée que lors de 

la consommation de particules plus petites par combustion.   

IV.1.3. Evolution de la concentration massique de la biomasse et du char  

Les profils axiaux (au centre du réacteur, en r = 0) dynamiques des concentrations de biomasse 

et de char en phase solide sont présentés sur les Figure IV-13, Figure IV-14 et Figure IV-15 

pour des diamètres initiaux de particules respectivement de 6,9 mm, 10 mm et 15 mm. 

Sur ces figures, le front de pyrolyse est bien visible : il correspond à la diminution brusque de 

la concentration en biomasse qui est convertie en char par pyrolyse. 

Les températures élevées dans la simulation avec un diamètre initial de 6,9 mm ont provoqué 

la conversion complète du char par combustion. Le front a avancé à partir de la source de 

chaleur du fait de la réaction de combustion du char (𝑹c1 ∶ 𝐂 + 𝟎, 𝟓𝐎𝟐  
𝐤𝐜𝟏
→  𝐂𝐎), laissant un 

front de char non (entièrement) consommé sur quelques centimètres sous le front de pyrolyse 

oxydante (pics observés sur la Figure IV-13 à z = 0,39 m (500 s), z = 0,35 m (1000 s) et z = 

0,32 m (1500 s)).  

 

Figure IV-13. Concentration massique des espèces solides pour une diamètre initial de 6,9 

mm 
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Lorsque le diamètre des particules augmente (Figure IV-14 et Figure IV-15), nous observons 

que le front réactif se propage plus vite vers le haut du réacteur, mais la consommation de char 

sous le front réactif est plus lente et hétérogène :  des gradients de concentration du char sont 

visibles dans la partie basse du réacteur, comme évoqué précédemment. Il est également 

possible d’observer que la conversion de la biomasse par pyrolyse est plus lente (pente moins 

raide) par rapport à la simulation avec un diamètre initial de particules plus petit.  

 

Figure IV-14. Concentration massique des espèces solides pour une diamètre initial de 10 

mm 

Ces phénomènes sont particulièrement visibles pour des particules de 15 mm de diamètre initial 

(Figure IV-15) : jusqu’à 1500 secondes de simulation, le char n’a pas été complétement 

consommé dans le réacteur, ce qui est cohérent avec le diamètre des particules montré sur la 

Figure IV-12. En ce qui concerne le front de pyrolyse oxydante, à 1500 secondes de simulation, 

il se trouve à z = 320 mm pour un diamètre initial de 6,9 mm, à z = 270 mm pour des particules 

de 10 mm de diamètre initial, et à z = 210 mm pour des particules de 15 mm de diamètre initial.  
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Figure IV-15. Concentration massique des espèces solides pour une diamètre initial de 15 

mm 

IV.2. Conclusion 

Le modèle a été utilisé pour étudier l’influence de la taille des particules sur les températures 

des phases solide et gazeuse, l’évolution des concentrations des espèces solides et la conversion 

des particules. Lorsque le diamètre initial des particules est augmenté, le modèle prend bien 

compte de l’augmentation de l’inertie thermique entre les deux phases : l’échange de chaleur 

est ralenti. D’autre part, le modèle permet d’observer une conversion plus hétérogène sur la 

longueur et le rayon du réacteur lorsque les particules sont plus grandes. Bien que le 

ralentissement de l’échange de chaleur et de la conversion des particules soient cohérents avec 

ceux retrouvés dans la littérature [67,96], la vitesse de propagation du front de réaction 

augmente avec la taille des particules, ce qui est contraire aux tendances retrouvées dans la 

littérature. Cette différence peut être expliquée par l’hypothèse forte sur l’adiabaticité du 

réacteur ainsi que par la durée et la puissance de la source de chaleur intégrée dans la simulation 

qui maintient le réacteur en température. D’autre part, le diamètre minimal des particules 

(déclenchant l’arrêt des réactions) déterminé à l’aide de l’équation (III-26) en fonction de la 

teneur en cendres du combustible, n’a pas été ajusté (fixé à 1,7 mm pour les 3 simulations). En 

conséquence, les simulations avec des particules plus grandes admettent une teneur plus grande 
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de matière volatile dans les particules. De ce fait, la combustion de ces dernières devient plus 

importante, provoquant une propagation plus rapide du front de température dans le réacteur. Il 

serait pertinent de modifier ce paramètre et d’évaluer la précision du modèle pour vérifier la 

cohérence des vitesses de front obtenues (ralentissement du front lorsque la taille de particules 

augmente). Cette étude de sensibilité n’a pu être menée de façon satisfaisante dans le cadre de 

cette thèse du fait de problèmes de modélisation de l’ignition à faible diamètre. La finalisation 

de ce travail passe sans doute par une meilleure représentation des conditions opératoires de 

démarrage et notamment de la modélisation de la source de chaleur (durée et intensité). 
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Conclusion générale  

Dans le cadre de la transition énergétique, les gazéifieurs à lit fixe co-courants représentent une 

solution technologique intéressante à l’échelle des territoires pour la valorisation des déchets. 

Dans ces réacteurs, le taux de conversion est élevé mais la conversion homogène du 

combustible est difficile à atteindre et représente une barrière à leur utilisation à des 

performances optimales. L’hétérogénéité de la conversion est notamment due aux phénomènes 

de rétrécissement, de fissuration, de gonflement et de fragmentation des particules. En 

conséquence, la porosité du lit est modifiée, provoquant parfois des défauts d’écoulement tels 

que des passages préférentiels ou des effondrements du lit. Pour progresser dans la 

compréhension et la prédiction de ces phénomènes, le principal objectif de cette thèse est de 

proposer un modèle numérique de gazéification en lit fixe, prenant en compte les réactions 

chimiques, les transferts de chaleur et de matière, l’écoulement de la phase gazeuse et le 

tassement du lit et ce en dynamique. 

 

L’étude bibliographique présentée dans le Chapitre II a mis en évidence que la compréhension 

des phénomènes fortement couplés mis en jeu dans un réacteur de gazéification à lit fixe 

nécessite leur description mathématique à plusieurs échelles représentatives. L’échelle de la 

particule permet d’étudier les mécanismes de conversion et l’évolution morphologique des 

particules (porosité, taille). Le passage à l’échelle du réacteur permet quant à lui l’analyse des 

grandeurs physiques macroscopiques telles que la perte de charge, l’écoulement gazeux et la 

température. La modélisation du réacteur de gazéification à partir d’un sous-modèle de 

conversion particulaire permet d’étudier l’évolution morphologique du lit, notamment lors du 

phénomène de tassement. Différentes mises en équation du phénomène de tassement ont été 

identifiées. L’étude bibliographique a permis de conclure que parmi celles-ci, la modélisation 

du tassement par déformation du domaine est la plus adaptée à notre problématique. C’est cette 

approche qui a été intégrée dans cette thèse.  

 

Le Chapitre III présente le développement du modèle et sa validation. Le modèle inclut les 

phénomènes de gazéification à l’échelle de la particule ainsi qu’à l’échelle du lit. Le schéma 

réactionnel proposé permet l’établissement des zones réactives selon les conditions opératoires 

et l’avancement du front. La diminution de la taille des particules a été modélisée à l’aide d’un 
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modèle de particule à cœur rétrécissant. Le niveau du lit diminue en fonction de la conversion 

des particules (phénomène de tassement). À l’échelle du lit, le transport des espèces gazeuses, 

l’écoulement du gaz et les transferts thermiques sont modélisés. Le modèle permet de simuler 

la gazéification depuis l’ignition du réacteur et d’étudier l’avancement du front réactif dans le 

combustible. Il s'agit d'une avancée significative, car peu d'études dans la littérature modélisent 

et valident l'état transitoire en gazéification. La validation est réalisée à l’aide de données 

expérimentales issues de la littérature [36]. Cependant, certaines conditions expérimentales 

n’ont pas pu être reproduites à l’identique dans la simulation. La validation de la dynamique du 

procédé est réalisée à partir de l’avancement du front de réaction dans le réacteur depuis 

l’ignition. Pour ce faire, les profils dynamiques de températures expérimentales et simulées ont 

été comparés. Un écart d’approximativement 200 K entre les températures expérimentales et 

simulées est observé, les températures simulées étant supérieures à celles expérimentales. Cet 

écart est du même ordre de grandeur que ceux constatés dans des études similaires [51], [96]. 

Les vitesses de l’avancement du front de réaction expérimentales et simulées ont aussi été 

comparées. L’écart relatif est compris entre 3 et 31%.  

Pour comparer plus facilement les profils dynamiques de température lors de l’avancée du front 

dans le réacteur, les courbes expérimentales et modélisées ont été adimensionnalisées par 

rapport au temps et à la température. Cette comparaison a permis de conclure que le modèle est 

capable de reproduire de manière fiable les transitoires de la gazéification. Les pentes des 

courbes ont des allures très similaires et il est possible d’identifier certains phénomènes réactifs. 

Les oscillations de température observées dans l’expérience et résultant de la compétition entre 

les réactions sont retrouvées dans les profils simulés. Les écarts constatés entre les données 

expérimentales et simulées peuvent être expliqués de manière cohérente par les différences 

entre les conditions opératoires du modèle et de l’expérience : 

- la puissance de la source de chaleur, inconnue dans l’expérience, a été imposée par 

tâtonnement dans la simulation. La durée d’une simulation complète (environ 15 jours) limite 

le nombre d’essais réalisables ; 

- dans le modèle, l’hypothèse forte de considérer le réacteur comme adiabatique a été faite ; 

- dans le modèle, le combustible est présent dès l’ignition, ce qui provoque prématurément le 

séchage de la biomasse ; 

- dans le modèle, la réalimentation en combustible frais lorsque le front s’éteint n’a pas été 

modélisée.  
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Le modèle ayant été développé en 2 dimensions, il permet d’étudier la distribution radiale des 

phénomènes de gazéification dans le réacteur : gradients de température, du diamètre des 

particules, de concentration des espèces gazeuses et distribution de l’agent oxydant.  

Dans le chapitre IV, le modèle a été utilisé pour étudier l’influence de la taille des particules 

sur les températures des phases solide et gazeuse, l’évolution des concentrations des espèces 

solides et la diminution de la taille des particules. Lorsque le diamètre initial des particules 

augmente, le modèle traduit de façon satisfaisante l’augmentation résultante d’inertie thermique 

entre les deux phases : l’échange de chaleur est ralenti de même que la distribution non-

homogène des particules, reconnue comme une source de disfonctionnement des lits fixes. Ces 

travaux d’exploitation du modèle devront être complètes par l’étude de diamètres des particules 

faibles.  Ces difficultés sont probablement liées à la modélisation de la source de chaleur initiale 

dont l’amélioration ou tout du moins la réalisation d’une étude de sensibilité seraient des pistes 

intéressantes à poursuivre.  

D’autre part, la précision de la modélisation du tassement doit être également vérifiée. Sur les 

simulations, nous pouvons observer que la déformation du lit suit la tendance des zones de 

consommation des particules plus prononcées. Néanmoins, la diminution du niveau du lit 

semble sous-estimée. L’inclusion de l’extraction du combustible consommé ainsi que la 

réalimentation en combustible frais restent à intégrer pour améliorer encore la représentativité 

du modèle et permettre l’étude de la gazéification depuis l’ignition jusqu’à l’état stationnaire 

ainsi que des variations de chargement.  

Dans le modèle développé dans cette thèse, les phénomènes réactionnels fortement couplés à 

l’écoulement de la phase gaz et aux phénomènes de transfert thermique dans le milieu poreux 

sont simulés de manière satisfaisante. Le tassement a été pris en compte. Le caractère 2D du 

modèle permet d’observer et de comprendre des phénomènes difficiles à mesurer. Ces 

informations peuvent être précieuses pour comprendre certains dysfonctionnements des 

réacteurs à lit fixe. De plus, ce modèle pourrait être utilisé comme outil de dimensionnement 

du réacteur. L’influence de plusieurs paramètres opératoires pourrait être étudiée, tels que le 

diamètre du réacteur, la composition de l’agent oxydant, le ratio équivalent ou l’emplacement 

de l’injection. D’autre part, la composition et masse volumique du combustible, et le diamètre 

des particules sont des paramètres d’entrée du modèle, qui permettent l’étude de différents 

intrants hétérogènes afin de valider la faisabilité de leur conversion dans un réacteur à lit fixe 

co-courant. 
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Annexes 

Annexe 1 

Fonction rampe appliquée à la source de chaleur pour l’étape de démarrage (ignition).  

La puissance de la source 𝑸𝒊𝒏𝒈 appliquée au domaine en fonction du temps correspond à la 

puissance initiale 𝑸𝒊𝒏𝒈,𝟎 (déterminée par tâtonnement) multipliée par un coefficient 𝝅 qui 

permet de réguler la puissance de la source en évitant des changements très brusques de 

température. 

𝑸𝒊𝒏𝒈 = 𝑸𝒊𝒏𝒈,𝟎 ∗ 𝝅 
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Annexe 2 

Profils des pourcentages molaires des espèces gazeuses à 500 et 1000 secondes pour un 

diamètre initial de 6,9 mm.  
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Annexe 3 

Distribution radiale de la température des phases gazeuse et solide pour un diamètre 

initial de 6,9 mm. 
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