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RESUME

Les gaz issus des procédés de pyrolyse-gazéificdtola biomasse doivent étre épurés. lls
contiennent des vapeurs condensables (goudrors)étesols, des particules solides fines,
des composés soufrés et des métaux alcalins ¢agit €'éliminer avant leur utilisation sur
des turbines (production d’électricité) ou comme da synthése.

Les expériences rapportées dans ce travail contetas vapeurs condensables et leur
conversion par craquage thermique. Les vapeursgoduites par pyrolyse de la biomasse
dans un premier réacteur (RP) a 540°C. Elles sosti® craquées dans un réacteur
parfaitement auto-agité par jets gazeux (RPAA) @ésen seérie avec le RP. Le RPAA
fonctionne a plus haute température (550-1030°@g &#mps de séjour de la phase gazeuse
dans le craqueur est compris entre 0,1 et 1 s. Iesugroduits de réaction (charbon, vapeurs
condensables et gaz permanents) sont récupérémlgsés. Le RPAA étant uniforme en
température et en concentration, la déterminat®icahstantes de vitesse a temps de séjour
donné est assez aisée a partir de bilans de matiérapeurs et gaz.

Des schémas réactionnels globaux rendant compteaduage des vapeurs en gaz mais aussi
de leur possible maturation en composés plus téfras sont proposés et leurs constantes de
vitesse optimisées a partir des résultats expétangn

Ces modeles permettent de simuler le craquage idpeend’'une charge type issue d'un
gazogene. On détermine les conditions optimalefonieionnement (température, temps de
séjour) du réacteur de craquage qui aboutisseneaaoncentration en vapeurs condensables
la plus faible possible. On comparera ainsi I'ef6ité du craquage thermique a celle des
autres procédés d’épuration des goudrons.

Mots clés : biomasse, goudrons, craquage thermique, réactetaitement agité, génie des
procédés, modélisation, énergies renouvelables)ysg et gazéification.

ABSTRACT

Pyrolysis and gasification processes give rise &seg containing by-products such as
condensable vapors (tars), aerosols, dust, sulbanpounds and inorganics which may
considerably lower the efficiency of catalysts ¢liemical synthesis is foreseen) or cause
severe damages to motors and turbines (in cadedifieity production). Hence, efficient gas
treatments are needed.

The experiments reported in the present work degec to thermal cracking of condensable
vapors. These vapors are produced in a first redgtbiomass pyrolysis (PR) at 540°C. They
undergo further cracking in a second vessel, airmoois serf stirred tank reactor (CSSTR),
assembled in series with the PR. The CSSTR is tguked temperatures ranging from 550 to
1030°C and gas phase mean residence times ramgmglf1 to 1 s. Reaction products (char,
condensable vapors and permanent gases) are redamet analyzed. Temperature as well as
composition are uniform at any point of the CSSTRerefore, it is easy to derive values of
kinetic constants from mass balances at a givaderse time.

Global vapor cracking schemes including gas foromatis well as possible maturation into
more refractory compounds are proposed. Their kinginstants are optimized from the
experimental results.

These models are used to simulate the thermal iogck a typical load flowing out from a
gasifier. Optimal operating conditions of the chagkreactor (in terms of temperature and
residence time) are determined to reach the los@stiensable vapors concentration. Thus,
efficiency of thermal cracking can be comparedtteepgas treatment processes.

Key words : biomass, tars, thermal cracking, coutinuous stirt@ok reactor, chemical
engineering, modelling, renewable energy, pyrolgsid gasification.
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Introduction générale

Le développement de nos sociétés modernes (croess#mographique, industrialisation)
s’accompagne d’une augmentation des besoins émprget Selon I’Agence Internationale de
'Energie, la consommation mondiale d’énergie pimmacommercialisable s’élevait a 3
milliards de TEP en 1960, 6,0 en 1970 et 10,6 en Z0(Bn 2003, la part du pétrole
représente 34,4 %, celle du gaz 21,2 %, du chaB@gh%, de I'électricité nucléaire 6,5 %, de
I'électricité hydraulique 2,2 %, des combustibleeguvelables (biomasse et déchets) 10,8 %
et 0,5 % pour I'ensemble géothermie, solaire, éolie

Epuisables, les ressources énergétiques non rdables (pétrole, charbon, gaz, uranium)
sont aussi tres inégalement réparties sur la @awétythme d’exploitation inchangé et dans
les conditions techniques et économiques d’aujbuiid’les réserves prouvées de pétrole
correspondraient selon certaines estimafiénsine cinquantaine d’années de production, a
plus d’'une soixantaine pour le gaz naturel, a pleigleux siecles pour le charbon, et a une
centaine d’années pour I'uranium.

Nécessaire au développement économique, les ésefgssiles (pétrole, gaz naturel et

charbon) et nucléaires ne peuvent étre consomnades isipact sur I'environnement, non

seulement sur le nétre, mais aussi sur celui deérgons futures. Outre les problemes liés
aux déchets nucléaires, la combustion des énefgssiles émet des particules, des gaz
polluants et des gaz a effet de serre (principahi8€), ce qui pose notamment la question
préoccupante du réchauffement de la planéte.

C’est dans ce contexte que le protocole de Kyaditéaatifié en 1997 par de nombreux pays,
dont la France. Il s’agit de réduire globalementédeissions des gaz a effet de serre de 5,2 %
en moyenne en 2008-2012 par rapport a 1990.

Une diversification des sources d’énergies et weld@pement des énergies renouvelables
permettrait d’atteindre ces objectifs. Ces énergigwiori inépuisables (biomasse, solaire,
hydraulique, €éolien, géothermie) perturbent moiesvironnement que les énergies fossiles
et I'échelle de temps nécessaire a leur régénaradd sans commune mesure avec celle
nécessaire a la dégradation des matieres orgarequasitiere fossile.

Ainsi, les états membres de I'Union Européenn@skeengagés a augmenter de 6 % (base de
1995) a 12 % en 2010 la part des sources d'énergiesuvelables dans la consommation
européenne d'énergie. Pour la France, il s’agital@Gitre la part de I'électricité produite a
partir de sources d'énergie renouvelables, de 25 % (directive 2001/77/CE, 27 septembre
2001).

La plupart des énergies renouvelables sont dérigéd&nergie solaire. La terre recoit, au
niveau des continents plus de 2500 fois la consdiomanondiale d’électricité! Cependant
la récupération de cette énergie est plus complégbe-ci peut étre utilisée directement en
vue du chauffage domestique (panneaux solairespien d’'une production d'électricité

! Tonnes Equivalent Pétrole ( 1 TEP = 4,18°10).

% Source : Agence Internationale de I'Energie — Méyrld Energy Statistics 2005.
® L’Agence Internationale de I'Energie et I'Uniteth&s Geological Survey.

* Source : Clefs CEA n°44 — Hiver 2000-2001.



(panneaux photovoltaiques). Elle est concentréer poattre en ceuvre des réactions
chimiques a hautes températures, les produits obteont une forme potentielle de stockage
de I'énergie solaire. Les flux dans I'atmosphénas(dussi au soleil) sont aussi valorisables en
énergie (le vent - énergie éolienne — et I'eauergie hydraulique).

Nous nous intéresserons dans ce travail a la beenasii permet de stocker I'énergie solaire
(diffuse et intermittente) par l'intermédiaire de photosynthése. Son utilisation permet de
respecter le cycle du carbone : les plantes consmhdu CQ pour leur croissance, ce qui
compense en partie celui émis lors de leur dégmaddie CQ est ainsi recyclé en des temps
beaucoup plus courts qu’il ne I'est avec la formratiles énergies fossiles.

La biomasse est tres abondante sur la planeteigie esous différentes formes naturelles
(bois, algues) ou résulte d’'activités agricoleslt(tas énergétiques et sous-produits des
cultures alimentaires) ou d’élevages (lisiers, ®ens). Le bois est la forme la plus utilisée
actuellement dans le monde pour le chauffage owulason. En Europe, la biomasse
permettrait de couvrir 12 % des besoins énergé&iquanaires si les sources potentielles
étaient correctement exploitées, soit 5 fois plu'scjuellement. En France, cette valeur est
encore plus élevée, la ressource de biomasse é&Hulsique « mobilisable » pourrait
représenter jusqu’a 14 % de la consommation aetdé&hergie primaire, c'est-a-dire environ
20 a 30 Mtep/an (ou 60 a 90 Mtonnes de biomassexeCela couvrirait environ 50 % des
besoins en carburant pour les transports.

Les filieres de valorisation de la biomasse les pléveloppées a I'échelle commerciale sont,
a I'heure actuelle, la co-génération électricitéleir par combustion et la production de
biocarburants a partir d’agro-ressources. Les suftliéres de valorisation thermochimique

(pyrolyse et gazéification) permettent aussi dedpme directement de la chaleur et/ou de
I'électricité (co-génération), ou bien des produitlisables a des fins énergétiques ou
chimiques. Cependant ces derniéres filieres sanebement en plein essor, notamment dans
le cadre de projets de recherche européens etfimnaax.

C’est dans ce contexte d’'intérét pour les énengiasuvelables et la biomasse en particulier
que I'lFP (Institut Francais du Pétrole) et TADEMBgence De I'Environnement et de la
Maitrise de [I'Energie) ont décidé de soutenir dexherches sur la valorisation
thermochimique de la biomasse. Dans ces procédésadichimiques de gazéification, le gaz
produit doit étre purifié avant toute utilisatiohe craquage thermique fait partie des
approches possibles pour réduire la teneur du gazomposés organiques condensables.
Cette thése aborde donc le craquage thermiqueapesins issues des procédés de pyrolyse-
gazéification de la biomasse. L'utilisation d'uracéur d’étude original permet de déterminer
des constantes de vitesse et de valider des schéaasonnels rendant compte de la
conversion des vapeurs condensables en gaz pensanen

Le chapitre | fait le point bibliographique sur laspects fondamentaux de la pyrolyse de la
biomasse et du craquage de ses vapeurs condendablasa permis de dimensionner un
réacteur de conversion des vapeurs (chapitre B).chapitre Il est une description du
dispositif sur lequel les expériences de pyrolysebimasse (production des vapeurs) et de
craguage (conversion des vapeurs en gaz permaoentsie réalisées, et du mode opératoire.
Dans le chapitre IV sont présentés et discutéséladtats expérimentaux : bilans de matiere,
principales propriétés des produits de pyrolysaleetcraquage. Le chapitre V aborde les
modeles théoriques du craquage thermique des \&apeant les résultats sont comparés avec
les expériences. Finalement, une discussion génaénadi que les principales perspectives de
ce travail sont énonceées.
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.1 La biomasse

[.1.1 Définition

La notion de biomasse englobe la matiére organitiegine animale, végétale et humaine
mais aussi les résidus organiques générés paivitacthhumaine comme les ordures
ménageres et les boues de station d’épuration.
On en distingue généralement quatre types :

- le bois et les déchets de transformation du boéshets de scieries mais aussi de
I'industrie papetiere comme la liqueur noire),

- les produits de I'agriculture et ses déchets (effta d’élevage),

- les cultures énergétiques,

- les déchets urbains.
Notre étude portera principalement sur la valowsatthermochimique du bois, nous
présenterons cependant rapidement les voies dasation de la biomasse dites « humides ».

[.1.2 Le bois

La composition élémentaire du bois résulte de lys® brute du bois abattu dans des
conditions normales, c'est-a-dire en hiver dans pays. En masse, on a une composition
moyenne (écorce, bois du tronc et bois des brahchges abattage [1] de :

- 40 % d’eau,

- 1 % de cendres,

- 59 % d’autres constituants (majoritairement a liesearbone, hydrogéne, oxygene et
azote).

Détaillons un peu cette composition :

.1.2.1 L'eau

Elle forme la majeure partie de la seve, maisigil@be également les parois des cellules. La
teneur en eau est treés variable d’une espéece tég!ainsi pour des arbres abattus a la méme
épogue, on a mesuré des taux en eau de 52 % ppeupdier noir, 45 % pour le sapin, 40 %
pour le hétre, 35 % pour le chéne, 31 % pour lddaauet 19 % pour le charme.

Selon la saison, la différence peut atteindre 1@\ptes une période de stockage a I'air libre,
le bois conserve une teneur en eau de I'ordre €201%.

[.1.2.2 Les cendres

Elles sont principalement composées de soufre, ghtows, chlore, silicium, potassium,
calcium, magnésium, fer et sodium. Ces élémentseomajorité basiques (chaux, potasse,
soude, magnésie, oxydes de fer, etc.). Les élénamidges présents en plus faible quantité
sont l'acide phosphorique et sulfurique. lls imprégt les parois des cellules.

-12 -



Leur fraction respective dans le bois dépend de :

- I'espéce : on trouve par exemple d’avantage deretdans les résineux que dans les
feuillus. De méme, le peuplier contient deux fdisspl’acide phosphorigue que le chéne.

- la partie de I'arbre considérée : I'écorce en emttplus que le bois, les branches plus
que le tronc et le tronc plus que les racines.iligeset la chaux sont plus abondantes dans
I'écorce que dans le bois tandis que la potassénéahans le bois.

- la nature du sol : un chataigner absorbe par exetd®pl% de calcaire en moins sur un
sol silico-calcaire que s’il pousse sur un ter@iyeux.

1.1.2.3 Composition chimique élémentaire a sec

La composition chimique d'un bois sec peut se résutn GHsg 39035401 (Composition
molaire). La composition massique moyenne estilaste :

Carbone : 49,5 %
Hydrogene : 6 %
Oxygene: 43 %
Azote : 0,5 %
Cendres : 1%

On peut le considérer comme un assemblage comgéeieis macromolécules (figure 1.1) :

- La cellulose (40-52 % en masse), dont l'unité deebest le glucose §8:00s), est
structurée en microfibres encerclées par une reatibémicellulose et de lignine. Le
polymére de cellulose est linéaire avec un degr@algmérisation (DP) pouvant atteindre
10000. Les groupes —GEH et —OH forment des liaisons hydrogénes pernmetansi au
polymére de se structurer (tel un cristal) : ldses de cellulose sont donc mécaniquement
tres résistantes et insolubles dans la plupartsdb&nts classiques et dans I'eau. Elle peut
aussi former des liaisons hydrogene avec I'eaus gaur autant étre soluble, elle est tres
hygroscopique. Seuls des mélanges métal/solvantgitemt de dissoudre la cellulose par la
formation de complexes cations métalliques - famsgihydroxyle.

- I'hémicellulose (10-30 % en masse) est constitle@endnomeres a courtes chaines (DP
de 100 a 200) de pentosess (tels le xylose et I'arabinose présents dans lang) et
d’hexoses (gtels le glucose, le mannose et le galactose piedans le mannane), assemblés
de fagon hétérogene. Il n'y a pas de liaisons ajues avec la cellulose mais des liaisons
hydrogéne et des liaisons électrostatiques faddetype van der Waals.

- la lignine (20-25 % en masse) assure la rigiditdaetompacité du bois. C’est un
mélange de polymeéres de structure phénylproparse dég& des liaisons éthers. Dans la
fabrication des péates a papier, les lignines suaésirables a cause de la coloration qu'elles
donnent au papier. Pour obtenir un papier blandesmxtrait par le procédé Kraft. On arrive
rarement a isoler la lignine dans son état nalfgt’on la trouve dans le bois. La structure
OCL (Organocell Lignin) ainsi que les lignines extes du bouleau et du peuplier par la
méthode CIMV s’en rapprochent le plus, le procédé d’extractatérant le moins sa
composition chimique.

® Cette méthode a été brevetée par I'équipe du gsete M. Delmas du Laboratoire de Catalyse, Chifirie et
Polymérisation de I'INP Toulouse.
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a. Unité monomere de cellulose
b., c. Motifs de mannane et xylane (Ac- représenggoupe CHCO-)
d.-f. Unités monomeres de lignine (d. p-hydroxypley guaiacyl ; f. syringyl )
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.2 Valorisation de la biomasse : Voie humide

[.2.1 Digestion anaérobie — Production de méthane

Il s’agit de convertir biologiquement la biomasdédhets végétaux, herbes, rejets de fermes,
bois) en méthane (ClHet en dioxyde de carbone (g(par digestion anaérobie. Dans une
premiére étape, la biomasse est placée dans un#dosohcide (a raison de 3-8 % de
biomasse). En [l'absence d'oxygene, les bactériesdogenes convertissent les
macromolécules en monomeres, acides organiquésoelsa Ces derniers sont dégradés dans
une seconde étape par des bactéries méthanogeeesieartions se déroulent dans un
digesteur dont la température est de l'ordre del®B% et le temps de séjour du solide
variable de 15 & 20 jours. Les meilleurs rendemattegnent environ 0,4 Nhpar kg de
solide avec des concentrations en méthane de 50a 7

Le digesteur est le plus souvent alimenté par des-produits d’élevage ou des fractions
fermentescibles d’ordures ménageres (apres trigi@. On contrdle ainsi la fermentation
naturelle en limitant les émissions de méthane dlatreosphére. Aprées épuration (il s'agit
d’éliminer le CQ et les traces deS), le biogaz peut étre injecté dans le réseauadeog
brdlé dans les moteurs pour produire de I'éledéici

Il s’agit cependant de régler les probléemes lieg #taitements des boues digérées et
d’améliorer le rendement de cette filiere de prdidumcde biogaz par méthanation.

[.2.2 Fermentation alcoolique — Production d’éthanol

Les sucres contenus dans les plantes (canne § betteraves, céréales, etc.) sont d'abord
hydrolysés (enzymatiquement) puis transformés eooblpar fermentation a l'aide de
levures.

L’éthanol obtenu aprés distillation peut étre gélidirectement dans des moteurs de
combustion spécialement adaptés a cet usage @esjue prévoit le plan « Proalcool »
adopté par le Brésil en 1995). Dans les pays inidlisés, au parc automobile conventionnel
déja important, I'éthanol est de préférence inté&mié directement en mélange a 5 ou 10 %
dans les carburants, soit indirectement sous faBEBE (éthyl-tertiobutylether obtenu par
réaction de I'éthanol et de l'isobutyléne). Le simmélange éthanol-essence laisse un dépot
d’eau dans le réservoir. LETBE présente une meilemiscibilité avec I'essence que
I’éthanol, le mélange ETBE-essence une plus faiblatilité.

On préfere l'utilisation de 'ETBE a celle du MTBSsu du méthanol) car ce dernier est un
polluant qui contamine les eaux souterraines.

Les limites de cette filiere de production de brbcaant sont imposées par la concurrence et
les besoins de I'industrie agroalimentaire. Powg application a plus grande échelle, I'enjeu
est de pouvoir utiliser le bois comme matiere pegmi mais cela n’'est pas rentable
actuellement. De plus il s’agit de sélectionner éesences riches en cellulose et pauvres en
lignine et hémicellulose (en effets ces deux desnie contiennent pas de sucres).
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[.2.3 Extraction mécanique et chimique — Production de laidiesels

Les graines des plantes oléagineuses (tournesoh, ®mja, etc.) sont séchées, cuites, broyées
et pressées pour en extraire les huiles végétaleant utilisation comme additifs aux
carburants traditionnels, ces huiles sont estésgfi@avec de I'éthanol ou du méthanol pour
donner des biocarburants tel 'TEMC (ester méthyige colza). L'incorporation d’'EMC dans
les carburants conventionnels est autorisée a dmad® 5 % pour des usages standards et
jusqu’a 30 % pour des parcs de véhicules apparténar@me propriétaire et gérant lui-méme
I'entretien et I'approvisionnement en carburantdeparc.

L’estérification des glycérides se déroule en exd&dcool (rapport molaire alcool sur
glycéride de 6) pour déplacer I'équilibre vers teagommation des réactifs et est catalysée en
milieu acide (acide sulfurique, sulfonique ou chiairique) ou basique (soude, potasse ou
carbonates). Les cinétiques sont plus rapides dieumbasique pour des températures
comprises entre 20 et 60°C, l'idéal étant de ttraen milieu anhydre pour éviter une
saponification.

1.3 Valorisation de la biomasse : Voie thermochimigue

Un taux élevé en oxygene confere a la biomasses hme faible valeur énergétique. Le
pouvoir calorifique inférieur de la biomasse séekede I'ordre de 18 MJ Ky soit environ
trois fois moins que les combustibles pétroli€sur un meilleur rendement énergétique,
celle-ci peut étre convertie, sous I'effet de lalelar en charbon, liquides (huiles) et gaz. La
fraction et les propriétés de chacune de ces plEgeEndent du procédé de transformation et
de ses conditions opératoires.

On distinguera selon la quantité d’agent oxydantpedsence, les procédés de pyrolyse,
gazéification ou combustion.

Néanmoins, on parle aussi deécanismes fondamentaux de pyrolysest-a-dire des
processus de décomposition primaires de la biomasaes I'effet de la chaleur,
indépendamment d’'un effet chimique de I'oxydantnghices processus fondamentaux de
pyrolyse ont lieu aussi bien dans des réacteupyasyse, de gazéification et de combustion.
Ces phénomenes physico-chimiques seront tout diadétaillés avant d’aborder les procédeés
thermochimiques mis en ceuvre pour convertir |la lssa.

[.3.1 La pyrolyse — Aspects théoriques

Pour rendre compte de la décomposition thermiquéada@omasse et de ses constituants,
plusieurs modeles ont été proposés ces 40 derrdarges. Ces modeéles ont le plus souvent
éte établis pour la cellulose, composé pur biemgpgontrairement aux hémicelluloses et

lignines dont la structure varie selon le procéag&tdaction.

Kilzer et Broido [2] mettent en évidence la fornoatide cellulose déshydratée a basse
température (200-280°C) alors que les goudrons faontés a plus haute température par
dépolymérisation. Un modéle avec deux réactioncuwantes a ainsi été proposé (figure
1.2).
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Goudron
Cellulost <
Cellulose déshydratée—» Charbon + Gaz (,O, CC,, CO'

Figure 1.2
Schéma de Kilzer et Broido [2]

Le modele dit de « Broido-Shafizadeh » est progmséBradbury et al. [3]. Le charbon est
obtenu par repolymérisation d’un composé intermésita « cellulose active » (figure 1.3).

Vapeurs
Cellulos¢ — Cellulose activ <

Charbon + Gaz

Figure 1.3
Schéma de Broido-Shafizadeh [3]

Déterminé a partir d’expériences a basse températarschéma est incomplet car il ne rend
pas bien compte de la distribution en vapeurs efagnquand la température dans le réacteur
et/ou la vitesse de chauffage de la biomasse augmies notion de composé intermédiaire
est une référence reprise dans les études ultésieura éte identifié et caractérisé a Nancy au
Laboratoire des Sciences du Génie Chimique (CNRfB)I'pquipe de J. Lédé [4, 5]. Le
schéma de Waterloo [6] propose aussi un modéeledmg&ceactions de dépolymérisation et de
fragmentation en paralléle (figure 1.4). La celkdoactive serait une cellulose a faible degré

de polymérisation (DP).

Défragmentation 4 C,H40,+ H,O + CG + CO + ...

Cellulose
Chauffage rapide /* @ faible DP

Dépolymérisation P
Cellulose poy Lévoglucosane + .... (Sucres anhydres)

Faible température

Chauffage lent Charbon 4H,0 + CC, + CC

Figure 1.4
Schéma de Waterloo [6]

Le modele de Diebold [7] (figure 1.5) est plus gibkt considere les réactions secondaires de
dégradation des produits de dépolymérisation erewapplus légéres et gaz (réactions
homogenes en phase vapeur). Le charbon, obtemegaymérisation dans la matrice solide
est majoritaire a basse température et/ou soushptassions.
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Gaz

Cellulose activ

Cellulose Vapeurs primaires—— Vapeurs secondaires

Charbon +H,0

Figure 1.5
Schéma de Diebold [7]

Cependant, ces modeéles mentionnant la celluloseeasbnt restés longtemps controversés
[8]. En effet, personne n’est arrivé a observecamposé intermédiaire lors d’expériences
avec une thermobalance.

Ainsi pour modéliser le comportement pyrolytiqueldesellulose, Antal et Varhegyi [8-10],

Di Blasi [11-15] et Gronli et Melaaen [16] utiliseplus volontiers le modele de Thurner et
Mann [17] directement dérivé du bopmur un chauffage trés lent entre 20 et 40 K 'min
(figure 1.6). Les réactions considérées sont ipagiculaires, elles tiennent compte de la
décomposition du bois (réactions 1-3) ainsi querdastions de craquage (formation de gaz
par la réaction 4) et de repolymérisation des vegp@darmation de charbon par la réaction 5)
lors du passage a travers les pores du sblilescraquage des vapeurs en phase gazeuse est
aussi a considérer lors du dimensionnement d’unteéa de pyrolyse-gazéification (voir
1.4.1).

Ga:
) L
Bois —2—> Vapeurs
5
3
Charbon
Figure 1.6

Schéma de pyrolyse du bois [17]

Cependant dans un réacteur de type industrieifdase de chauffe est rarement aussi faible
gue dans une thermobalance. Utiliser un modelardé&té dans des conditions de chauffage
lent ne peut pas permettre de prédire le comporterdeine biomasse réelle dans un
gazogene ou la vitesse de chauffage des partieastess moins 100 fois plus importante (voir
[.3.2 et la remarque sur la notion de vitesse @eiifage).

® Thurner et Mann [17] considérent que les réactibres 5 ont lieu au sein méme de la particule denbise.
Ces phénoménes intra-particulaires ne sont pagjeégles pour des grosses particules (quelques mm).

-18 -



Les travaux de Boutin et Lédé [4, 18, 19] ont miséeidence la formation d’'un composé
liquide intermédiaire lors de la pyrolyse de laldeke dans un four a image (pyrolyse flash
avec une vitesse de chauffe initiale estimée a ¥660). Cette espéce est soluble dans I'eau
contrairement a la cellulose et sa compositioréaléterminée par HPLC : elle se compose de
polyméres ayantun DP de 2 a 7.

Les travaux récents de Wooten et al. [20] confirmén présence de ce composé
intermédiaire. Luo et al. [21] en tiennent compte éntroduisent des composés issus de la
dégradation thermique de la cellulose (figure 1. ks derniers avaient déja été mis en
évidence par Lédé et al. [5, 19] en analysant tepmsé intermédiaire et ne sont rien d’autre
que des oligosaccharides anhydres (DP 3 a 7))l@bmsane (rassemblés par Luo et al. [21]
sous le terme « fragments ») et le |lévoglucosane.

« Lévoglucosane——» Vapeurs secondaires + Gaz

’
’
’
’

Cellulose Hydroxyacétaldéhyde +
active N Fragments —» Hydroxypropanone +
Vapeurs secondaires + Gaz

Cellulos¢———»

Charbon + Gaz

Figure 1.7
Modéle de pyrolyse de la cellulose selon Luo ef24l]

Ainsi pour modéliser la pyrolyse de biomasse saugshflux de chaleur, il est indispensable
de tenir compte de I'intermédiaire liquide. Pous Etudes réalisées en thermogravimétrie,
Lédé et al. [5] montrent qu’il n’est pas nécessdiemn tenir compte. En effet, sa durée de vie
est tres courte (environ 0,3 s); la modélisatiensd formation montre qu’il se forme a

température quasi constante proche de 720 K [18].

Cet intermédiaire est directement lié au phénontenéusion du bois mis en évidence par
Lédé et al. [22-25]. Des expériences de pyrolydatigb sur disque tournant ont permis de
déterminer une température de fusion du bois dek740

Un modéle plus complet (figure 1.8) de modélisatioles processus primaires de
décomposition de la cellulosmsé sur le schéma de Broido Shafizadeh a donraésé. i
peut étre considéré comme une extension du modealde bois de Thurner et Mann [17] aux
hauts flux de chaleur. Les étapes 1, 2, 3 et 5 istnat-particulaires ; I'étape 4 se déroule en
phase homogene gazeuse une fois que les produitkfimse a travers les pores de charbon.
On ne peut pas exclure que 4 ait aussi lieu pencamtansport (craquage thermique et/ou
catalytique des vapeurs au contact du charbon dz&lid
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» Gaz
5 .7

Composé -~ 3

o 4
Cellulose———. (— Vapeurs primaires——— Gaz

intermédiair

Charbon

Figure 1.8
Modéle de pyrolyse de la cellulose [27]

L’étape 5 de formation de gaz directement issu @mposé intermédiaire est proposée par
Diebold [7]. Hopkins et Antal [28] ainsi que Lédé &. [19] ont proposé cette voie pour
expliquer la formation de gaz lorsque la biomasse pgrolysée sous haut flux. Pour la
lignine, Baumlin et al. [29] suggerent aussi lacté@m 5 pour justifier les quantités
importantes de gaz mesurées lors de la pyrolydeeiee au four a image. Diebold [30] et
Graham et al. [31] formulent aussi I'existence dg gaz précoces ou pronipts

Les constantes cinétiques des étapes 1-3 ont etiliéees le plus souvent pour la cellulose,
rarement pour la lignine et 'hémicellulose. L'étap est détaillée en 1.3.2. La réaction 5 reste
pour le moment une hypothése de travail : aucunddorvitesse n’'a été proposée pour cette
formation de gaz par décomposition du composérirédraire. Les cinétiques suivent le plus
souvent une loi du®iordre de type Arrhenius :

Ki =Ko, exp(—%). (1.1)

Publiées par Bradbury et Shafizadeh [3, 32] etyméals par Lédé et al. [5], elles sont
rappelées dans le tableau I.1 pour la cellulose.

Réaction ki Es (kJ mot’) Sourct
1 2,8 x10°s" 242 [3]
2,2 x10*g s* 167 [33F
2 1,4 x 16°s™ 151 [3]
3,1 x 163 g°°s? 196 [33f
3 3,2 x10%s* 198 [3]
10t st 238 [9]
9,4 x 16° g°°s? 217 [33f

Tableau I.1 : Constantes cinétiques de décomposition de la oshul

" Cependant, ces auteurs supposent que les gaz tsreom formés avec la méme constante de vitesséequ
charbon, le composé intermédiaire se décomposastiabon een gaz par I'étape 2.
8 Koufopanos et al. [33] supposent un ordre 0 pauwéaction (1) et un ordre 1,5 pour les réactighe( (3).
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Le tableau 1.2 recense les constantes cinétiquegraéyse de lignine et d’hémicellulose.

Composé Réactiop Ko Es (kJmol®)  Sources
Lignine 1 3,3 x10°g s" 148 [33]°
9,6 x1¢s* 108 [12]
2 44 x10g°> st 122 [33F
3 8,6 x 10g">s™ 137 [33F
2+3 3,4 x10s™ 82 (347
7,1 x10s* 38 [35F
Hémicellulose 1 3,3x10gs” 72 [33]°
1,3 x103%s* 187 [36]
2 25x%x10° g™ s™ 172 [33F
2,6 x104's?* 146 [12]
3 1,1 x 16° g%~ s* 174 [33F
8,8 x103°s* 202 [36]
Tableau .2

Constantes cinétiques de décomposition de I'hétualosk et de la lignine

Réaction Composé | AH; (kJ kg) | Sources

1 Cellulose 0 [12]
40 [24]

2 Cellulose 418 [37]
-20 [33]

3 Cellulose 418 [37]
255 [33]

210 [38]
4 Cellulose -42 [39]
Bois 1600 + 300 | [40f

Tableau 1.3

Enthalpies de réaction

Les enthalpies de réaction sont indiquées tableéauléur détermination expérimentale est
difficile, comme en témoigne la réaction (2) tanédtdothermique [37], tantbt exothermique
[33].

° Nunn et al. [34] et Caballero et al. [35] étudintlécomposition totale de la biomasse.
% Daugaard et Braun [40] déterminent une enthalpielé de pyrolyse du bois, c'est-a-dire la somme de
énergies nécessaires pour chauffer la biomasse’'§usg température de réaction et de I'énergigdetion.
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La biomasse étant principalement composée de asduld’hémicelluloses et de lignines, on
peut penser que la cinétique de pyrolyse de la &ssm est une combinaison des cinétiques
propres a chaque composé [41-45]. Cependant laudiff réside dans le fait que :

- la lignine et I'hémicellulose isolées sont toujodes composés dégradeés,
- le réle de la fraction minérale n’est pas éviderg@ésenter (réle catalytique).

Le modele proposeé figure 1.8 pour la cellulose sstvent étendu a la pyrolyse de bois. En
effet, on peut rapprocher le composé intermédmiseen évidence pour la cellulose au bois
en « fusion » observé par Lédé et al. [22, 23] tbexpériences de pyrolyse ablative de bois
sur un disque tournant chaud. Les auteurs se basesit sur les constantes cinétiques
déterminées avec de la cellulose et les extrapakertois [27, 46], la cellulose représentant
environ 45-50 % de sa composition massique. Néamsndihurner et Mann [17] et Di Blasi
et Branca [47] ont déterminé des constantes cunétigle pyrolyse du bois (tableau 1.4) selon
le schéma de pyrolyse de la figure 1.6.

‘ . kO,i Eai
Réaction (sY (kJ mof) Sources

1 4 x10 89 [17]

4 x10 153+18  [47]

2 1 x10 113 [17]
1,5 x10° 149 +17  [47]

3 4 %10 107 [17]
3,3 x16 112 +14  [47]

Tableau 1.4

Constantes cinétiques de décomposition du bois

[.3.2 Les procédés de pyrolyse

Convertie sous l'effet de la chaleur et sous athéspinerte, la biomasse donne naissance
principalement a des liquides (appelés huiles delyse, bio-oils, vapeurs condensables ou
encore goudrons), a du charbon et en moindre masdes gaz. La fraction de chaque phase
dépend des conditions opératoires. On distingue :

- la pyrolyse lente : réalisée a basse températgipmasse produit surtout du charbon
de bois.

- la pyrolyse rapide (flash ou éclair selon les atgeuun chauffage rapide (la biomasse
est exposée a de hauts flux de chaleur) donne ita@jement des liquides et des gaz.

La notion de vitesse de chauffage est souvent gm@plabusivement. Lors d’expériences
réalisées en thermogravimeétrie, on indique la sées laquelle le gaz balayant I'échantillon
de biomasse est chauffé (de quelques K & queldeaines de K mirl). Si le nombre de Biot
thermique de la particule est trés inférieur adm(earaison de la résistance au transfert par
conduction au sein de la particule & la résist@aceonvection a sa surfdde la température

" Bin = heDp/Ap
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de toute la particule peut étre supposée unifofdides grains sont plus gros, il y a des
gradients de température internes.

Mais cette vitesse de chauffe n’a de sens qu’aamrs instants de la pyrolyse, lorsque la
particule de biomasse est soumise a une tempématteme imposée ou a un flux de chaleur
extérieur imposé. Par exemple, on peut estimedans un lit fluidisé (température du gaz de
fluidisation imposée) cette vitesse initiale estl'dedre de 100 K $ et jusqu'a quelques
milliers de K & dans les procédés de pyrolyse rapide tel le faorage [19] ou le réacteur
cyclone [48]. Une fois les réactions commencéete ¢wtion n'a plus de sens, un équilibre
s'établissant entre les transferts thermiquestaelgie nécessaire aux réactions (enthalpies de
réaction). Cela conduit & une température de kicpéa inférieure a celle de la source chaude.

1.3.2.1 Pyrolyse lente

La pyrolyse lente se déroule a basse températ0(4au maximum). Selon la température
et la pression, elle conduit & la formation de4@-51] :

- charbon (35 a 40 %),
- goudrons ou liquides pyroligneux (20 a 35 %),
- gaz (30 %), surtout du GQun peu de CO, ikt hydrocarbures.

Plus connue sous le nom de carbonisation, sontdhjeincipal est de produire du charbon a
usage domestique, ou industriel (électrodes, clmadotif, réducteur pour la métallurgie,...).
Les technologies de production sont de type :

- batch (cycle de production allant de quelques reangusieurs jours),

- continue (en four tournant) avec des temps de sé@biomasse entre 30 et 45 minutes
pour des particules ayant des dimensions caraogées (rapport Volume/Surface) de
I'ordre de 10 cm.

1.3.2.2 Pyrolyse rapide

En pyrolyse éclair, la cinétique de décompositles,transferts de chaleur et de matiére et les
transitions de phases sont des facteurs détermsindng’agit de soumettre la biomasse a de
hauts flux de chaleur et de minimiser son expasiiodes températures trop faibles qui
favoriseraient la formation de charbon [52]. Mise @oint aprés le premier choc pétrolier,
I'objectif de la pyrolyse rapide était de produides gaz (éthyléne, acétylene). Une
température modérée (500°C) et un temps de ségmivapeurs dans le réacteur tres court
favorisent la production de liquides. Ces dernpgavent étre piégés par trempe en aval du
réacteur. Scott et Piskorz [53] ont obtenu 60 %ligeides et Broust et al. [27, 54, 55]
obtiennent jusqu'a 75 % de liquides vers 650°C'ofapose, une température (T) et un temps
de séjour §) des vapeurs dans le réacteur plus élevés (T 2C7Q0> 2 s) favorisent la
conversion des vapeurs en gaz (réaction 4 figg Kinsi dans ces conditions, on
« gazéifie » la biomasse par pyrolyse, et Brouat.g§27, 54, 55] produisent 80 % de gaz vers
950°C.

La montée en température se fait soit par coniettdles particules avec une surface chaude
(pyrolyse ablative), soit par l'intermédiaire d'gaz vecteur, ou encore par un contact avec
des particules chaudes inertes ou non (sableysata).
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Actuellement 6 technologies sont utilisées [56; 57]
- Le lit fluidisé : de construction assez simpletdmpérature de réaction et le temps de
séjour des gaz sont aisément controlables. Il garan bon transfert de chaleur a la
biomasse par convection avec le gaz de fluidisa¢idou un matériau inerte pour des
particules de I'ordre de 2-3 mm. Le temps de séjms particules solides dépend de leur
taille et de I'hydrodynamique du réacteur.
- Le lit entrainé : il permet de traiter des quastipéus importantes : 20 kg'tau VTT,
(Finlande) jusqu’a 1,5 thpour Dynamotive (Canada) [58]. Le charbon produitcours
de la réaction de pyrolyse et le sable sont tramépalans un second réacteur ou le
charbon est brilé et le sable réchauffé. Dans uméseteur, les temps de séjour du
charbon, des vapeurs et des gaz sont identiguaéydiddynamique reste néanmoins
complexe ; la taille des particules est de quelgeasimeétres.
- La pyrolyse ablative : mise au point par Lédé [@2$que tournant « spinning disk ») et
Diebold [59] (fil chaud « hot wire »), la chaleustdransférée a la particule par contact
direct avec une surface chaude mobile. On peut dbinser de plus grosses particules qui
sont pressées contre une surface chaude (procédéveloppement par la société Pytec
en Allemagne [60]). La vitesse du phénomeéne d’ablatiépend de la pression exercée
sur la particule, de la température de paroi dadstesse relative entre la particule et la
surface chaude. Le cyclone [48, 54, 61] fonctiorsgton ce principe, produisant
majoritairement des liquides ou des gaz selon tegliions opératoires. De méme le
réacteur Vortex [30] permet de maximiser la producte vapeurs de pyrolyse qui sont
ensuite craquées.
- Le « rotating cone » (inventé a l'université de Tivee Pays-Bas [62, 63]) : son principe
est proche du lit entrainé. Les particules sontagmées hors du réacteur par la force
centrifuge créée par la rotation du réacteur canidgl pyrolyse. Le charbon est brilé dans
un second lit et le sable recyclé par un 'risera $ociété BTG a développé une
installation traitant 200 kghde biomasse.
- La « double vis sans fin » (mise au point par Lurgille est utilisée au centre de
recherche de Karlsruhe (Allemagne) [64]. La bioreagmrticules de quelques cm) est
mélangée a du sable chaud (550°C) avec un rapgiglg/Biomasse compris entre 5 et 20.
Le tout est entrainé par deux vis sans fin donpéssont alternés. Le sable est séparé du
charbon et recyclé. Le débit maximal de biomasstétest de 10 kgh
- La pyrolyse sous vide : la biomasse est transpasriédes plaques chaudes placées dans
un réacteur sous vide (20 kPa). Elle est mélangéenteainée vers I'extérieur par un
systéeme a rateaux. Les vapeurs sont directememuées, elles ne subissent pas de
réaction de craquage. Ce procédé Pyrovac (Caneajgadité : 3 t 1)) a été développé par
des canadiens de I'Université de Laval mais lilast@on de production d’huiles a été
arrétée.

[.3.2.3 Les bio-oils

Les huiles de pyrolyse sont de couleur brun fotaneune composition élémentaire proche
de celle de la biomasse initiale si elles sont gégradées (en pyrolyse rapide par exemple
[30]). Le mélange complexe est constitué de conmposggénés et d’eau issue de I'lhumidité
originelle et des réactions de décomposition. Dases de charbon et de métaux alcalins
peuvent aussi étre présentes [56]. Cette complestédue au fait que la cellulose mais
surtout 'hémicellulose et la lignine se dégradentun vaste spectre de composés de types
phénoliques, éthers ou aldéhydes. Un ordre de gueinde la composition des bio-oils est
donné dans le tableau I.5.
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Le pH des bio-oils est de 2,5 environ, (contre (p8br I'essence classique), leur pouvoir
calorifique de 17 MJ K (soit 40 % d’un carburant fossile) et leur dendi#él,2. Meier et al.
[65] et Oasmaa et al. [66, 67] ont étudié leuritaldans le temps. Les propriétés physico-
chimiques évoluent: la viscosité augmente, la tiliéa diminue, les réactions de
polymérisation et d’estérification peuvent dégrddegualité des huiles.

L’étude de la toxicité de ces huiles (projet BioTi@8, 69]) est un enjeu important pour
I'existence de la filiere de pyrolyse rapide ; dfetela présence de composés cancérigenes,
d’une forte odeur irritante pourraient rendre lewaniement plus difficile.

Famille de composés Fraction massique (%)
Eau 20 - 30
Fragments de lignine (insolubles) 15-30
Aldéhydes (formaldéhyde, glyoxal,...) 10 - 20
Acides (acétique, pentanoique, ....) 10 -15
Carbohydrates (cellobiosane, |évoglucosane, olgdeaides) 5-10
Phénols (phénol, crésols, guaiacols,...) 2-5
Furfurals 1-4
Alcools (méthanol, éthanol) 2-5
Cétones (acétol, cyclopentanone) 1-5

Tableau 1.5
Composition des huiles de pyrolyse [56, 66]

Diverses utilisations de ces huiles sont envisagées

- en tant que carburant de substitution dans leselwrsil chaudiéres et moteurs de
production d'électricité,

- comme réactif de base d’'une chimie verte (bio-mefie) pour former des produits
chimiques tel I'hnydroxyacétaldéhyde, I'acétate ljde et d’autres composés qui serviront a
synthétiser des résines, des colles, des engrais. désoxygénation plus poussée, par
hydrotraitement, permet de se rapprocher de la ositipn des carburants fossiles.

- La pyrolyse rapide permet, en produisant principalet des huiles, de densifier la
biomasse et d’en rendre son transport et son sjegslus rentables. On imagine donc assez
facilement transporter un meélange bio-oils/charmogduit a I'échelle locale, vers une unité
industrielle centralisée de gazéification [70, 71].

1.3.3 La gazéification

1.3.3.1 Principe — Objectifs

Contrairement a la pyrolyse ou I'on opere en miiigerte, la gazéification de la biomasse se
déroule en présence d’air, d'oxygene ou de vapeauden défaut. Ainsi, seule une partie de
la biomasse est brllée pour fournir de I'énergig Bactions de gazéification proprement
dites. Il s’agit de convertir la biomasse en un maxn de gaz combustibles utilisables
ultérieurement (principalement en CO eb, Hnais on produit aussi du GQt des
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hydrocarbure’$ l1égers< C; dont CH). On opére a des températures plus élevées, pouvan
dépasser 1000°C, et des pressions allant de Isipnestmosphérique a 20 atm.

Si le gaz produit est « propre » (c'est-a-dire guaoéliminé les particules fines, les métaux
alcalins, les vapeurs organiques condensables goledrons, les composés soufrés, chlorés
et nitrés), il pourra se substituer aux énergissifes pour [72] :

- produire de la chaleur (rendement meilleur qu’emlzostion directe),

- la génération d’électricité (procédé IGCC Integia@asification Combined Cycles de
Varnamo — Suede, production de 6 MWe et 9 MWth),

- la synthése chimique. Via un gaz riche en CO g£f@duré des hydrocarbures), on peut
produire du méthanol (procédé CHOREN de FreibeMJemagne) ou des hydrocarbures
pour carburants diesel (procédé Fischer Tropsch),

- de la production d’hydrogene par vapogazéificabarhydrogazéification (réaction de

Water Gas Shift).

[.3.3.2 Les réacteurs

La technologie de la gazéification est connue depomgtemps. A Londres, dés 1839, le

premier gazogene commercial a l'air est installéstinés a produire de I'électricité et de la

chaleur (dans I'industrie), le développement demoganes a continué jusqu’en 1920 avant
d’étre remplaceés par des moteurs a pétrole. Avgmeredant la seconde Guerre Mondiale, des
gazogenes de petite taille, & faible émission ardgms ont été mis au point par I'industrie

automobile. Apres la guerre, le pétrole étant éasént accessible, on les a oublié !

Actuellement on distingue trois types de réactgnirs 73, 74] :
- lelit fixe :

= A courant d’'air descendant (downdraft). La biomassiair sont injectés en téte
du gazogene. Les températures de gaz au sein dgegez sont comprises entre
700 et 1200°C, la concentration en goudrons ernesest faible. lls sont surtout
mis en ceuvre a une échelle locale (< 5 MWth).

= A courant d’air ascendant (updraft). La biomass$éagours introduite en téte et
I'air circule a contre courant. Les températuresrdeail sont situées entre 700 et
900°C. La quantité de goudrons produite est trgsoiante. On ['utilise pour
une production inférieure a 20 MWith.
- le lit fluidisé:
Les lits fluidisés denses et/ou circulants permméttBatteindre des productions de
'ordre de 100 MWth. lls ont prouvé leur efficaci&ec tout type de biomasses
(mélangées ou non a du charbon). Citons les precédé/arnamo (Suéde), Lahti
(Finlande), Gussing (Autriche) et Freiberg (Allema)) Les températures sont de
I'ordre de 900-1000°C et la quantité de goudrormipite est plus faible qu’en lit
fixe a contre courant.
- a flux entrainé:

Cette technologie fonctionnant autour de 1500°Ctype de réacteur nécessite une
granulométrie de biomasse tres faible. Adaptés gnaxdes productions (> 100

12 Selon I'usage envisagé ultérieurement, la présdimerocarbures et surtout du méthane peut émarge.
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MWth), les réacteurs a flux entrainé sont cepengarg difficiles a opérer. lls ont
I'avantage de produire peu de goudrons.

En gazéification a l'air, les gaz sont dilués d#agote, ce qui confere au gaz un faible
pouvoir calorifique supérieur compris entre 4000@20 kJ Nrit [73]. Seuls les gazogénes a
oxygéne pur permettent d’atteindre un pourvoir ifidpie de 14000 kJ N

Cependant, il s'agit de développer des technolodespurification car les gaz bruts du
réacteur contiennent trop d'impuretés qui sontstégapour leurs utilisations avales (turbine,
brlleur ou catalyseur). Les performances du gaageront notamment quantifiées en terme
de production d'impuretés.

[.3.4 La combustion

C’est un procédé trés ancien dont la chaleur pteddoit étre utilisée immédiatement
(stockage non rentable) pour produire de I'éleitériet/ou de la chaleur dans un réseau
secondaire. Contrairement aux procédés de pyrolgse de gazéification, il est
commercialement largement répandu, le risque ligheestissement étant faible lorsqu’on
alimente le procédé par des déchets agricoles oudem rejets de l'industrie papetiére.
L’efficacité globale reste faible, de 15 % pourpigites installations (quelques kW) a 30 %
pour les plus grandes (100 MW) [57].

La combustion peut se décrire en deux étapesyrtdyse du solide (cela dépend du rapport
stoechiométrique combustible/air) puis 'oxydatabes gaz et du charbon. Une opération de la
chambre de combustion en défaut d’air (gazéificatpuis I'injection d’air dans un deuxiéme
étage permet de diminuer la production de,N@h optimum du rapport permet également de
réduire les émissions de CO se situe vers 1,8rdaateurs utilisés sont variables : les petites
installations (installations domestiques) sont laspsouvent des lits fixes ou alors des
réacteurs ou la biomasse réagit sur une grille lmobie plus gros tonnages sont traités dans
des lits fluidisés ou entrainés [75].

Selon les conditions opératoires et la biomassdydifférents polluants dits imbralés sont
émis (CO, hydrocarbures aromatiques, suie). La ass@ herbacée souvent utilisée (paille,
miscanthus, .).est riche en azote, soufre, potassium et chlareppduisent des NQ de
'ammoniac, des acides chlorhydrique ou cyanhydrigt des cendres volantes (KCI). La
présence de métaux lourds dans certains déchetsgitec le post-traitement des gaz
d’échappement [76]. La co-combustion de biomassd'attres énergies fossiles (charbon,
pétrole) permet d’augmenter I'efficacité des pra=edt de réduire les émissions toxiques. La
présence de cendres corrosives dans la biomas#ie lependant I'ajout de biomasse a
hauteur de 20 % maximum de la charge.

[.3.5 Conclusion

En recensant les procédés de pyrolyse et de gaméifi de la biomasse, on voit a quel point
la notion de vapeurs condensables (ou goudronsinesirtante. En pyrolyse rapide, désirant
souvent maximiser les rendements en huiles, ormig#i le procédé pour réduire leur
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conversion en gaz ; a contrario, en gazéificatbonfavorise la production d’'un gaz contenant
trés peu de goudrons. Les deux approches sont néetwiorsqu’on produit localement des
bio-oils que I'on gazéifie ensuite dans des ursergralisées.

Ainsi, la connaissance des cinétiques de craquegi®apeurs, tout comme I'évolution de leur
composition en fonction de la température et dupterde séjour dans le réacteur sont
essentielles.

1.4 Purification des gaz de pyrolyse-gazéification

Les procédés de pyrolyse-gazéification ne sontaejours pas encore industriellement et
surtout commercialement viables. Outre le manqueodepétitivité avec les énergies fossiles
- mais I'impact environnemental est lui bien pluargl -, il subsiste des verrous scientifiques
et technologiques a lever : citant le nettoyage ghes de gazéification, Reed [77] parle de
« talon d’Achille ». En effet, les gaz issus de gaecédés sont trés « agressifs ». Leur
utilisation brute n’est pas envisageable, saufsabléiler directement. Chargés en particules
solides fines, vapeurs condensables (et goudrangsifs), soufre et métaux alcalins, ces gaz
endommageraient les turbines et réduiraient I'affit¢ et la durée de vie des catalyseurs.

Nous nous intéresserons ici plus particulierement méthodes chimiques et physiques
d’élimination des goudrons.

1.4.1 Vapeurs condensables de pyrolyse-gazéificatibhn

La pyrolyse et la gazéification de la biomasse piseht du charbon, des gaz permanents
(CO, CQ, H,, hydrocarbures légers) et un mélange d’autres oségporganiques liquides a

température ambiante, constitués en particulierrodiatiques (du benzene a des
polyaromatiques lourds a 6 noyaux).

Rappelons qu’en pyrolyse rapide, on veut souvenup&rer ces composés organiques
liquides ; on optimise donc le procédé pour éwviigils ne se craquent. Ainsi, on recueille en
sortie de réacteur des bio-oils issues directemhetd décomposition de la biomasse.

Inversement, en gazéification, le temps de séjeures vapeurs primaires dans le réacteur est
plus grand ; elles peuvent donc étre craquéesamais se recondenser (i.e. maturation). Elles
sont donc plus riches en aromatiques condensépafdmalors ici de goudrons (traduction de
I'anglais « tars ») que I'on veut éliminer pour rmaiser la production d’'un gaz propre.

Les bio-oils sont donc des produits nobles dorpaunra tirer une valeur ajoutée ; a contrario
les goudrons sont des impuretés a éliminer.

Lorsque Brown et al. [78] parlent de goudronscisidérent tous les composés ayant une
température d’ébullition supérieure a 150°C alare rage et al. [79] appelle goudrons les
résidus de I'’évaporation sous vide (50°C sous 3 BBa&omposés condensés.

13 précisons a ce stade que nous parlerons de vaeutensables, d’huiles et de goudrons. Ces &aisets ont
la méme signification scientifique, les deux premigermes étant plutdt utilisés par la communawélad
pyrolyse, le dernier par celle de la gazéification
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Notons que dans le terme vapeurs condensables dodrans), on inclut a la fois les
composés organigues en phase gazensis aussi ceux sous forme d'aéroqoisuttelettes
submicroniques). |l est difficile de les mesurggaa@&ment au sein des réacteurs et d’en définir
la proportion et la composition indépendammentatesposés gazeux. En effet, les analyses
sont toutes effectuées aprés une condensation Bungeéréactionnel gazeux. C’est souvent,
au moment de cette condensation qu’'apparaisseraéiesols : ces derniers ne sont donc pas
représentatifs de leur concentration au sein dotega Cependant, des aérosols sont aussi
éjectés de la biomasse qui se décompose ; leuttiguae peut pas étre négligée dans le
réacteur de conversion.

1.4.1.1 Composition, formation et maturation des goudrons

Aristoff [80] et McNeil [81] divisent des 1981 lg®udrons en deux types selon le procedé :

- les composés oxygénes issus de la décompositiomijpei de la biomasse, obtenus
apres pyrolyse (formés sous 650°C),

- les composés polyaromatiques issus de réacticosdaires des produits primaires, et
ceux formés a plus haute température au cours ghkezkfication.

Milne et Evans [82-84] tentent d’expliquer (figut®) la formation puis I'évolution des
goudrons en fonction de la sévérité des condititengyrolyse (température et temps de séjour
dans le réacteur). Cette figure 1.9 ne peut passremumer ; chaque étape mentionnée est elle-
méme fonction de la pression et de la concentraioagent oxydant (en gazéification). Ce
schéma d’évolution avec la température et le tedgpséjour des vapeurs organiques issues
de la dégradation thermique de la biomasse pewvam®ocher des modeles proposés pour
représenter le craguage des coupes pétrolieresxamn

Evans et Milne [85] proposent pour les vapeursessde la_pyrolysda classification
suivante, issue de I'analyse des produits gazeusodie de réacteur par spectrométrie de
masse :

- les produits primaireddrs 1) : dérivés de la pyrolyse (vers 500°C) de la ¢edle et de
I'hémicellulose (levoglucosane, hydroxyacétaldéhyélefural, furane) et de la lignine
(méthoxyphénols),

- les composés secondairéar$ 1l) : phénols et oléfines,
- les composeés tertiaires(s Ill') se subdivisent en deux sous-classes :
= alkylés (méthylaromatiquesafs Il alkylés),

= condenséstdrs Il polyaromatiqueg : ce sont des composés polyaromatiques
sans substituant, précurseurs de la suie: benmaphtaléne, anthracéne, pyréne
ou coronéne (7 noyaux aromatiques).

L’évolution des fractions massiques des quatresekasle goudrons [84] issus de la pyrolyse
de bois peut étre représentée dans un diagrammgosdion vs température (figure 1.10). On
peut supposer que les composés primaires (taisvads et Milne [85] ou composés issus du
composeé intermédiaire caractérisé par Lédé eball9]) se condensent et se décarboxylent
pour donner des composés tars Il et Il si ils gmmtés a haute température et grand temps de
séjour.
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Figure 1.10

Distribution des goudrons (tars) de pyrolyse ercfiom de la température
pour un temps de séjour de 0,3 s dans un réadstan 84}

4 Ces fractions sont relatives a la quantité toteegoudrons présents a une température donnéesge ba
température (500°C), il y a beaucoup de vapeuramaqges, principalement des composés primairess glda
haute température (1000°C), il reste peu de vapearsposées surtout de polyaromatiques tres réfrastau
craquage thermique.
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Morf et al. [86] étudient I'évolution de quatre fdies de goudrons de pyrolyse en fonction de
la température (440-930°C) et du temps de séjor1B s) dans le réacteur de craquage.
Pour des temps de séjour de 'ordre de 0,5 s, séegeconcentrations en tars | (assimilés au
furane et aux acides organiques) et tars Il (a&ss$maiux phénols) diminuent. La concentration
en composés polyaromatiques (tars Ill) est faililevagie peu avec la température, ils
attribuent cela a des réactions entre composégtte adasse. En travaillant a des temps de
séjour plus élevés, les tars | et Il disparaisgpentr des températures supérieures a 900°C,
remplacés par des tars Il dont la concentratiagreante avec la température du réacteur. lls
confirment ainsi les résultats d’Evans et Milne][84

Van Paasen et al. [87, 88] s'intéressent quantxaaexx goudrons de gazéificatian I'air
qu’ils regroupent en 5 familles (apres analysetenrmatographie gazeuse) :

- Classe 1 : composés les plus lourds (indétectalleshromatographie),
- Classe 2 : composés aromatiques hétérocycliqueslif; phénol, crésol, quinoline),
- Classe 3 : composés aromatiques a 1 cycle (xystyr&ne, toluene),

- Classe 4: composés aromatiqgues a 2-3 cycles @alapbt fluoréne, anthraceéne,
phénanthréne),

- Classe 5: polyaromatiques lourds a 4-7 noyauxoif@iothéne, pyréne, chrysene,
peryléne,....).
lIs étudient aussi I'évolution de la concentratemgoudrons au sein d’un lit fluidisé et dans
I'espace situé au dessus du lit a une températumpiise entre 700 et 900 °C pour un temps
de séjour variant entre 3 et 4 s. lls aboutissatdgsacourbes comparables a celle de la figure
[.10. Dans les gaz de sortie, la concentration c@aposés aromatiques légers (xylene,
toluéene) passe par un maximum vers 830°C, celleal®posés polyaromatiques croit avec la
température, preuve que la classe des aromatigistitaés est un intermédiaire de réaction
et que les polyaromatiques condensés sont des ifgdduminaux. De méme les oléfines
(composés secondaires) réagissent avec les radifares pour aboutir a un noyau
benzénique.

En comparant ces deux classifications, on peutnadfi qu’en gazéification, pour un temps de
séjour environ 10 fois plus élevé qu’en pyrolyss, tars | ont été converties (craquées et/ou
condensées) en goudrons plus réfractaires. En effetine des classes de van Paasen et al.
[87, 88] ne regroupe les composés directement idsuka décomposition de la biomasse
(composés primaires dits tars I). La classe 2 sismye aux tars Il d’Evans et Milne [85], la
classe 3 aux tars Il alkylées et les classeset Haux tars Ill-polyaromatiques.

Ces produits dits tertiaires sont issus aussi Oesta cellulose que de la lignine, mais du fait
de la structure aromatique de la lignine, ils appaent plus rapidement pour cette derniere.
Sharma et Hajaligol [89] et Mc Grath et al. [90] 8fudient la composition des produits de la
pyrolyse de la cellulose et de la lignine (tempéaicomprise entre 500 a 950°C, temps de
séjour des vapeurs variant de 2 a 18 s). Pourllalase, les composés a deux noyaux sont
majoritaires vers 500°C, ceux a 3, 4 ou 5 cyclé8@C. La lignine se décompose en phénols
et en composés aromatiques acides qui se conden8&0°C pour former des composés a 3
ou 4 cycles. Cela confirme les tendances propgseiSvans et Milne [85]. La destruction ou
conversion des goudrons a pour but de les transfoen composés tolérables dans les
applications ultérieures du gaz. L'éthyléne, leZzeme, le toluéne et méme le naphtalene sont
rarement génants dans des chaudiéres et les @irdgsenormes généralement admises sont
données en 1.4.1.4).
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1.4.1.2 Influence de la température et de I'ajout d’'un compsé réactif

l.4.1.2.a Conversion thermique des goudrons

Il s’agit de mentionner quelques études intéressastir la conversion thermique pure des
goudrons, non pas en terme de cinétique (voir)l.4n2is en terme de couple température du
réacteur — temps de séjour. Cette conversion gefdie dans le méme réacteur ou dans un
second réacteur en aval.

Il s’agit de convertir les goudrons en gaz légetgX., CO, Hy, CO et hydrocarbures; €,
principalement). Selon Morf et al. [92], la congatibn en hydrogene augmente sensiblement
au cours du craguage alors qu’elle serait négligea pyrolyse. De méme CO est le produit
gazeux majoritairement obtenu en craquage, entret 50 % en volume [27, 48, 93, 94]. |l
faut souvent dépasser les 1000°C avec des tenggale de quelques secondes pour détruire
les composés aromatiques sans catalyseur. Lesl|phsétables a 700°C, sont décomposés au-
dessus de 900°C; vers 900°C, le naphtaléne estripasé majoritaire.

Hellgren et al. [95] étudient la pyrolyse de scideebois sec a haute température dans un lit
entrainé descendant (un seul réacteur dans leautelien la pyrolyse la biomasse et le
craqguage des vapeurs) pour déterminer la distabuties produits en fonction de la
température et du temps de séjour des particules l@daréacteur. Comme I'on pouvait s'y
attendre, la quantité de gaz produite augmente lavempérature du réacteur et inversement,
celle de vapeurs diminue. Une disparition quasaléotles vapeurs (a 98 % en masse) est
observée a 1400°C pour un temps de séjour de yartiie 1 s. Le tableau 1.6 reprend les
données aux bornes de lintervalle de températieda phase gaz). A plus haute température,
on produit un peu moins de charbon, par contre @oraverti les vapeurs condensables,
majoritaires a 800°C, en gaz.

Température 800°C 1400°C

Charbon 20 15

Liguides condensables 48 10

Gaz (B, CO, CQ, hydrocarbures) 20 72

Eau 9 I

Bilan total 97 104
Tableau 1.6

Produits (% massique) de pyrolyse de bois
pour un temps de séjour de particules de 0,5 s [95]

Houben et al. [96] étudient aussi le craquage tlprendes vapeurs contenues dans les gaz
émis par un gazogene en lit fluidisé. lls utilisemt réacteur tubulaire et font varier la
température (900-1150°C) et le temps de séjoulgdeg1-12 s). Un temps de séjour de 4 s
dans un four a 1150°C permet de convertir 98 %vdegurs. La quantité totale de goudrons
diminue largement mais on forme beaucoup de s@id¢ahleau |.7 présente la composition en
gaz en entrée et sortie de craqueur. La concentrati hydrogéne augmente et celle e, CO
diminue, comportement fréquemment observé dantdaature. La somme {CO+ CO} est
quasi constante.
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Analyse des gaz (vol%) Entrée Sortie
H» 6 14
CO 12 19
CO, 15 9
CH, 4 1
Complément (M de I'air de gazéification 63 57

Tableau 1.7
Conversion des vapeurs (issues d’'un gazogenepetetg piston a 1150°C et
un temps de séjour de 4 s [96]

1.4.1.2.b Reformage et/ou craquage a la vapeur

L’addition de vapeur d’eau permet de produire desdgons avec des liaisons de type
phénoliques et -C-O-C- plus facilement réformabfesicipalement en benzeéene, toluene et
phénol. Jess [97] étudie la conversion du napheal®éenzeéne et toluene en présence de
vapeur d’eau et d’hydrogéne dans un réacteur tibutous 1,6 bar et 700-1400°C. Le
naphtaléne est un précurseur de la suie, et laeqmrésd’hydrogéne semble inhiber sa
formation (ordre de réaction négatif) et 'eau permuant a elle de gazéifier rapidement une
partie de la suie. La conversion du toluene eslienee en présence deH

Herguido et al. [98] ont étudié, en lit fluidisérser00°C, I'effet du rapport vapeur d’eau —
biomasse sur les produits de gazéification. En aumgamt ce rapport de 0,5 a 2,5, la quantité
de goudrons résiduels est tres faible put atteindre des fractions de 60 vol%, CO diminu
de 35 & 10 vol%, et CQroit de 10 a 30 vol%, CHestant stable autour de 5 vol%.

1.4.1.2.c Oxydation partielle

L’ajout supplémentaire d’oxygene dans un réactdéacépen aval du gazéifieur assure une
meilleure conversion des goudrons primaires. Cegariéds goudrons produits aprés injection
de vapeur d’eau sont plus facilement dégradablegout d’oxygene pour des températures
comprises entre 500°C-800°C influe sur le cragude® goudrons en CO, methoxyphénol,
hydroxyacetaldehyde et naphtaléne avant oxydatimmptete de ces derniers [84]. En
travaillant en présence d’oxygene a des tempématunférieures a 650°C, il est possible
d’éviter la formation de goudrons plus réfractaires

Deés que I'on ajoute de l'air a la vapeur d’eaugueantité de goudrons diminue d’un facteur
deux au moins. En effet selon Gil et al. [99], demcentrations en goudrons en sortie d’'un lit
fluidisé sont situées dans les gammes suivante803PNM?® sous vapeur d’eau, 4-30 g Nm
avec un mélange vapeur d’eau — oxygéne et enfid @42m?* sous air. Cependant, la fraction
de composeés réfractaires augmente et le pouvairifi@lie inférieur du gaz produit diminue :
en gazéification sous vapeur d’eau pure il vauirenvl3 MJ Nn?® contre 4 MJ Nif sous
air.

Le souci de produire un gaz utilisable comme gazyghése donne aussi naissance a de
nombreuses recherches. Certains préconisent deisawda production de Het CO dés
I'étape de conversion de la biomasse. Franco ¢1@0] étudient la vapogazéification de la
biomasse en lit fluidisé ; ils atteignent un rappoolaire H/CO proche de 1,5 a 900°C pour
un rapport vapeur d’eau/biomasse de 0,8. Panigiahl. [101] vapogazéifient en réacteur
piston des huiles de pyrolyse obtenues par Dynam{@Ganada). lls mesurent une conversion
des huiles de 83 % a 800°C sous azote. L’ajout@gp@rmet de produire un gaz plus riche
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en H et CO (80 vol%) avec un rapport/B0O proche de 2, di en partie aux réactions de
reformage des hydrocarbures. L'ajout de vapeundpgaduit sensiblement le méme effet.

Ce rapport proche de 2 est assez encourageandis le probléme des aérosols et des
goudrons plus réfractaires produits reste entigre purification avale s’impose si on veut
faire de la synthese chimique. En présence d’aleetapeur d’eau, Lv et al. [102] atteignent
au mieux un rapport ##CO de 1,2 (la somme;H CO représentant 70 vol%), et cette relation
n'évolue plus une fois que I'on dépasse le rappapieur d’eau/biomasse de 1,3. Il est
cependant assez difficile de comparer ces rés@tdte eux car trop de parametres varient : la
biomasse utilisée, les débits d’alimentation, lage de séjour des vapeurs et des particules
solides dans le réacteur, etc....

1.4.1.3 Influence du réacteur sur la composition du gaz esuies et goudrons

Selon le procédé de gazéification, la quantitéaetdmposition des goudrons et des suies
varient. Elliott [103] a répertorié les goudrongestus selon le procédé de conversion de la
biomasse (tableau 1.9). En se référant a la clagasdn d’Evans et Milne [84], on peut
compléter ce tableau en y ajoutant la nature dedrgas produits.

Pyrolyse Flash Pyrolyse Flash Gazéification Gazéification
sous vapeur d’eau sous vapeur d’eau

450°C - 500°C 600°C - 650°C 700°C - 750°C 900°C - 1000°C
Acides Benzénes Naphtalenes Naphtalene
Aldéhydes Phénols Acenaphthylénes |Acenaphthyléne
Cétones Catéchols Fluorenes Phénanthrene
Furannes Naphtalenes Phénanthrénes Pyrene
Alcools Biphényls Benzaldehydes Acephénanthryléne
Fonctions oxygénéegPhénanthrenes Phénols Benzanthracénes
Phénols Benzofuranes Naphthofuranes Benzopyrénes
Guaiacols Benzaldéhydes Benzanthracénes |PAH 226 MW
Syringols PAH 276 MW
Mélange Tars | et Il | Tars Il majoritaires Tars Il minoritaires | Tars 1l

Tars Ill minoritaires| Tars Ill majoritaires

Tableau 1.9
Composition des vapeurs condensables de pyrolyde gazéification [103]

Le tableau 1.10 donne un ordre de grandeur desectrations en goudrons selon le réacteur
de gazéification. Dans le procédé a contre-coutargaz chaud ascendant (1000°C-1400°C)
transfere de I'énergie a la biomasse descendargteréhction exothermique air-charbon
fournit de I'énergie pour sécher, pyrolyser puigéjaer la biomasse ; la température de sortie
des gaz est plus faible, favorisant la productiergdudrons primaires et des teneurs en suie
faibles. Ces goudrons sont riches en énergieewsi dondensation dans la tuyauterie avale
peut étre évitée, ce gaz pourra étre utilisé poodyire de la chaleur.

Dans la gazéification a co-courant, I'air et larbasse sont introduits en téte du gazéifieur, et
brdlent selon le procédé de «flaming pyrolysis». fllanme est localisée au niveau des

1> Un gaz ayant un rapport molaire/60 proche de 2 pourra étre utilisé pour réaliser synthése chimique de
type Fischer-Tropsch.
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interstices des particules (500°C-700°C) et uneoriigjdes goudrons primaires est détruite
par craguage thermique, et brllée en traversardria chaude située en bas du réacteur, juste
avant la sortie des gaz. Le nettoyage des gazrs'@anc moins colteux dans les procédés a
co-courant, on les associe ainsi a des unitésatkiption d’électricite.

Les lits fluidisés sont alimentés en solide pandat. L'obtention d’'une température uniforme

pour des installations de grande échelle n’étaist giaee, on y produit deux classes de
goudrons (secondaires et tertiaires) tout commecdesentrations en suie et en sels alcalins
élevées. Les spécifications des appareils en ales @ormes de rejets dans I'atmosphére des

goudrons étant plus faibles, le traitement dessgagpose.

_ Concentration en Concentration en
Technologie goudrons (g Nn®) particules solides (g Nr)
Min Max I.R Min Max l.R.
Lit fixe -Prédominance des
- Updraft 1 150 20-100| 0,1 3 0,1- 1,0|goudrons primaires
(contre-courant)
- Downdraft 0,04 6.0 01-12 0,01 10 0,1 - 0,2|-Exclusivement des
(co-courant) goudrons tertiaires
Lit mobile -Mélange de
- Lit fluidisé <0,1 23 1-15 1 100 2 -20 |goudrons
. s secondaires et
- Lit entraine <1 30 1-15 8 100 10 - 35 |iertiaires

Tableau 1.10[85]
Concentrations en goudrons et en suie des gaazdgfigation.

l.R. : intervalle représentatif, gamme dans lagusdl situent la plupart des procédés étudiés

1.4.1.4 Seuils de tolérance des procédeés placés en aval dexcteurs de pyrolyse-
gazéification

La sélection de la méthode optimale de purificatles gaz se fait en fonction de I'utilisation
finale du gaz.

On recense selon les applications les seuils deatate suivants :
- les moteurs Stirling, les turbines supportent e lgait (combustion externe),
- les compresseurs tolérent entre 100 et 500 mg Mengoudrons [77],

- pour les systémes a combustion internes [104],ame& comme limite supérieure 30
mg Nmi®, valable aussi bien pour les particules solides gour les goudrons. Pour
Kleinhappel [105], la concentration maximale endyoms lourds est de 5 mg Nhet de 50
mg Nmi® pour les plus légers.

- les turbines & gaz ont un seuil beaucoup plusefaiphs plus de 0,5 mg Nhpour les
goudrons et le naphtaléne [106].

- les piles a combustibles tolérent peu les hydragash: éthylene moins de 0,25 vol% et
aromatiques moins de 0,5 vol% [107]. Le reformaxferae préalable est conseillé. En effet,
on risque de déposer du coke sur les anodes.
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- Pour une utilisation comme gaz de synthése [188}phcentration en particules solides
doit étre inférieure & 0,02 mg Nincelle en goudrons inférieure & 0,1 mgRim

1.4.1.5 Protocoles d’échantillonnage et d’analyse des gouains

Parler de goudrons sans en donner une définitiéciga ne permet aucune comparaison entre
les études menées par des laboratoires distinctsadit de décrire avec précision les
conditions de condensation des vapeurs, la prépardes échantillons et les méthodes de
caractérisations employées.

Les protocoles d’échantillonnage des vapeurs egdegroduits au cours de la gazéification
sont rassemblés dans les rapports du NREL [85, Ha®s le protocole du VTT [110] ainsi
que le protocole européen [111, 112].

Le principe d’échantillonnage des goudrons recont@acomporte principalement quatre

modules associés en série :

— Module 1 : orifice de prélévement (4 mm, 0,17%Nms?).

— Module 2 : les particules de suie sont séparéagadudans un cyclone puis dans un filtre a
particules chauffé a 400°C. Le premier point sdasdes analyses est la température ;
choisir la température du filtre a particules revié trouver un compromis entre la
nécessité de garder le gaz a des températuresegl@odir éviter la condensation des
hydrocarbures lourds et le besoin de limiter toaitération des goudrons suite a des
réactions radicalaires avec les oléfines. Les @des sont récupérables par extraction
Soxhlet pour une quantification plus précise.

— Module 3: le gaz chargé de vapeurs est ensuiteidefpour condenser les vapeurs. La
encore des méthodes distinctes apparaissent ssl@yliipes. Les uns réalisent une trempe
directe du gaz dans un solvant organique (dichlétbeme a 0°C, isopropanol a -15°C ou
encore acétone a -55°C), les autres condensewapesirs indirectement par passage dans
un bain de glace. Si I'on opére a des températinogs basses, on piégera, en plus des
goudrons, des alcanes légers. La comparaison deafiers plus difficile. Si la trempe
directe dans un solvant a été choisie, commentaiextie solvant sans altérer la
composition chimigue du mélange (une distillatiomn@ température trop élevée n’est pas
souhaitable) pour une analyse ultérieure en HPLC ?

Enfin, les aérosols et les composés organiquedtilgokont filtrés. Les aérosols sont
difficilement récupérables car ils polymérisent kasrfiltres et sont peu solubles.

— Module 4 : un systeme de mesure du débit de gaz.

Selon la nature de la charge réactionnelle etdeypératures du procédé, les gaz peuvent
comporter des produits soufrés,@;l thiols) ou des composés tels quesNHCN ou HCI
souvent récupérés avant analyse par barbotaged#ansolutions ou ils réagissent selon un
équilibre acido-basique.

On détermine ensuite soit

- la quantité totale de goudrons ("gravimetric tady pesée du résidu apres évaporation du
solvant sous vide (2 kPa et 50°C pour Brage diLaB, 114]; 8 kPa et 30°C pour Neeft et
al. [111)),

soit

- la concentration de chague composé présent danglége condensé. Cela est possible
en combinant I'adsorption sur phase solide amiidd] et la chromatographie en phase
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gazeuse (temps d'analyse de l'ordre de 30 min)teCetromatographie d’adsorption

permet de séparer les especes en composés aliygstigromatiques et polaires. La
chromatographie en phase gazeuse peut étre caupigeespectrometre de masse [82]. La
complexité du mélange permet de caractériser aifl®o (en masse) des goudrons.

Les recommandations générales des auteurs satilesites :

— une condensation a des températures tres bassedviteu toute réaction radicalaire,

— une analyse directe des huiles. Méme si les huileges dans un solvant organique
vieillissent sans trop s’altérer, les composés lserenferment peuvent réagir pour
former des polyméres et autres composés pontésadsenmolaire élevée. Notons que,
selon le VTT, le mélange groudrons-&H, serait stable plusieurs mois si on le conserve
a des températures inférieures a 5°C.

.4.1.6 Conclusions

La détermination des cinétiques de craquage (aleapd.2) et/ou de la maturation des
goudrons est complexe. Plusieurs facteurs entrentc@mpétition et influent sur la
composition chimique des goudrons :

- la composition de la biomasse (les proportionsutmke-hémicellulose-lignine, la
présence d'azote, de chlore et de cendres),

- la nature du gaz vecteur (inerte en pyrolyse, iféactgazeéification),
- le type de réacteur utilisé,

- la température et le temps de séjour des gaz @afmilles) réacteur(s), si on associe
deux réacteurs en série, le premier pour condarbiomasse, le second pour purifier les gaz,

- la présence ou non d’'un catalyseur.

[.4.2 Craquage thermigue pur de vapeurs de pyrolyse de bmasse

L’étude des cinétiques de craquage thermique desuwva de pyrolyse-gazéification est
intéressante pour :

- la purification des effluents de gazéification. Effet, on doit alors déterminer les
conditions opératoires et le procédé qui maxinmese traquage ;

- les procédés de pyrolyse rapide. Lorsque I'objeesif de maximiser la production
d’huiles, il faut alors éviter le craguage des wape

Les études cinétiques portant sur le craquage theerconcernent quasi exclusivement les
vapeurs condensables produites dans des procegdsaligse. Ceci peut sembler paradoxal,
en ce sens que c’'est en gazéification qu’'on ventirdr ces vapeurs. Cependant I'étude du
craguage thermique des vapeurs primaires (c'esedhdectement issues de la décomposition
de la biomasse figures 1.5 et 1.8) peut se justifie

- pour optimiser les réacteurs de pyrolyse,

- pour modéliser les réactions de craquage thermiqueein d’'un gazéifieur, ou les
réactions de craquage thermique sont en compéttiea les réactions d’oxydation,

- pour modeéliser les réacteurs de conversion themnigs mélanges (slurries huiles de
pyrolyse-charbon).
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1.4.2.1 Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois ou de sesistituants

Le schéma global le plus souvent employé pour ohéter une constante de craquage
considére la conversion de I'espece « vapeursgaen

Vapeurs — Gaz permanents

Figure 1.11
Modéle de disparition de vapeurs le plus communémngisé

La réaction est supposée d’'ordre 1 par rapportréegtifs « vapeurs ». Bien gu’ils soient
arrivés a interpréter leurs résultats comme unétigue d’ordre zéro, Stiles et Kandiyoti
[115] reconnaissent que cela n'a aucun fondemeyighe.

Wurzenberger et al. [116] envisagent un modeéle em plus complet (figure 1.12) pour
modéliser un lit mobile.

Vapeurs — 0,22 Vapeurs inertes + 6,£0 + 0,11 CQ + 0,09 CH, + 0,02 K

Figure 1.12
Modéele de Wurzenberger [116]

La constante de craquage et les coefficients simmétriques sont calculés a partir de la
composition moyenne des gaz donnée par Borosdn[84Ht Rath et Staudinger [93].

Antal [117] (pour la cellulose et la lignine) etdbiold [30] (pour le bois) proposent un modele
associant deux réactions en paralléle (figure )J.18ne formant des gaz et l'autre des
goudrons plus réfractaires au craquage par destimdéac de condensation et de
décarboxylatiof. Ce modéle serait une amorce de modélisation dengmeénes de

maturation et/ou craquage des goudrons mentiorlngput.

/ Vapeurs plus réfractaires
Vapeurs \

Gaz permanents

Figure 1.13
Schéma de décomposition des vapeurs de pyrolyseal’17] et Diebold [30]

Morf et al. [92] proposent un modéle un peu plutaitlé, s’'inspirant directement de celui
proposé par Antal [117] et Diebold [30] pour mosdétiles résultats de craquage des vapeurs
de pyrolyse. Une premiére réaction représentedpadition de I'espéce « vapeurs » en gaz,
une seconde réaction parallele produit des compplsésréfractaires et de la suie (figure
[.14). Une analyse en chromatographie liquide Iparmet de quantifier les goudrons

'8 Boroson et al. [94] étudient le modéle figure letdéterminent une énergie d’activation de 93,/&l* et un
facteur pré-exponentiel de 9,55 x° H0.

7 Selon Diebold [30], 'hypothése d’une seule réactdonnant naissance a des vapeurs plus réfraceste
simplificatrice : elle est la somme d’une sérierélaction de condensation et de décarboxylationoempétition
avec les réactions de craquage des vapeurs. Cearsagecondaires plus réfractaires n'ont pas fozoémne
masse molaire plus élevée, elles sont simplemestdifficiles a craquer.
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intermédiaires (composeés type tars 1) et le ndphta La cinétique de formation de la suie a
partir du naphtaléne ayant été déterminée paussli@ess [97]), ils optimisent les paramétres
cinétique$®. Cependant, alors que la présence de suie a gééimentalement observée, leur
modéle la prédit mal.

Gaz permanents
Vapeurs Primaire

Goudrons intermédiaires—» nagmnel—s» suie

Figure 1.14
Schéma de décomposition des vapeurs de pyrolyseisiselon Morf et al. [92]

Outre cette différence d’approche théorique du ph#me de craquage, d’autres paramétres
permettent de classer les publications sur ce tis&ioe que I'on considere :

— la nature de la biomasse,

- les parameétres de la pyrolyse,

- le réacteur de craquage.

La recherche actuelle porte sur plusieurs typebid@masse : le bois et les résidus d’origine
agricoles principalement. Pour recentrer la redieetabliographique, nous ne considererons
ici que les articles concernant le bois [30, 48992118-121] et ses composés constitutifs, la
cellulose [31, 115, 117] et la lignine [122].

La détermination des constantes de craquage neééfreunenée a bien que si I'on connait en
partie au moins les composeés (ou leur classe) anti groduits au cours de la pyrolyse. La
composition des produits varie selon que le chgeff#e la biomasse est lent ou rapide.

Rath et Staudinger [93] et Boroson et al. [94] ddlisé des expériences en condition de
pyrolyse lente ; les vitesses de chauffe du boig sespectivement de 5 - 60 K rtirfen
réacteur thermogravimétrique) et de 30 K Thifen réacteur piston). La biomasse se
décompose progressivement lors de la montée erétatmpe mais la composition instantanée
des huiles varie avec le temps ; Rath et Staudifgdrdistinguent trois classes d’huiles (la
premiere formée vers 300°C, la seconde vers 370°@ goisieme vers 400°C) qui sont
craguées successivement, la derniere famille ceasgiant pas. Dans les expériences de Morf
et al. [92], la pyrolyse se déroule a 380°C, leskiiant entrainé par une vis sans fin dans un
réacteur tubulaire.

Diebold [30] dans un réacteur vortex ou encore @rakt al. [31] dans un "thermovortactor"
travaillent & des vitesses de chauffage beaucous ipiportantes, jusqu'a 1000 K sout
comme Lédé [48] et Broust [27] en réacteur cyclohes huiles qui sont craguées
ultérieurement auront une composition constante datemps (meilleure homogénéité dans
la production des huiles dans les procédés de ysgahpide), ce qui permet une meilleure
définition des concentrations d’entrée du craqueur.

'8 pour la production de gaz, Morf et al. [92] détiernt une énergie d’activation de 76,6 kJ Wit un facteur
pré-exponentiel de 4,0 x 46 . Pour l'apparition de goudrons intermédiairesaefofmation de naphtaléne, les
parametres d’Arrhenius optimisés sont 136 kJInbj0 x 1d s* et 100 kJ mat, 1,0 x 16 s,
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Fagbemi et al. [120] observent une production mailende goudrons a 500°C, alors que Rath
et Staudinger [93] situent la concentration maxemah goudrons vers 370°C. llIs insistent
bien sur le fait que le craquage des goudrons dedeneur température de formation : les
goudrons produits a plus basse température (30023@h pyrolyse lente et maintenus plus
ou moins longtemps a ces températures seront deendifférente de ceux produits par

pyrolyse rapide.

La figure 1.15 recense les principales études nweréele craquage thermique de vapeurs de
biomasse : on a représenté les constantes de gmdaas un diagramme d’Arrhenitpour
une meilleure comparaison. Les droites sont lirsitéex domaines des températures de
travail des différents auteurs. Cette dispersioempéche cependant pas de discerner de
grands ensembles :

— Les procédés de production d’huiles par pyrolyseeldthermogravimétrie, four
tournant) sont situés plutdét dans la partie inféeegauche. lls ont abouti a des
constantes de craquage plus faibles que les preadelépyrolyse rapide. Cette
distinction dans la nature des huiles justifietaitcomportement différent lors de
leur craquage.

— Les auteurs qui ont étudié les réactions de pyeostsde craquage au sein d’un
méme réacteur dans des conditions de pyrolyserppide se situent plutét dans la
partie supérieure droite de la représentation (ci6lone de Lédé [48] et Broust
[27], lit fluidisé de Kosstrin [118] ou Liden et.dlL19]). Dans cette configuration,
la concentration initiale en goudrons n’est pasciggment connue. La
détermination des constantes de craquage reposiesunodeles de décomposition
des grains de biomasse, elle suppose aussi de itentiaydrodynamique du
réacteur, les températures et les temps de sésypatticules solides et des gaz.

— Certains auteurs travaillent sous atmosphére w&Eaatiest le cas de Lédé [48],
d’Antal [117] et de Diebold [30] sous vapeur d’eaiden et al. [119] et Kosstrin
[118] recyclent une partie de ces gaz de réacttomsme gaz de fluidisation. La
cinétigue de craquage pourrait ainsi étre augmesuéene I'a observé Soulignac
[123] en recyclant les gaz produits par pyrolyseéacteur cyclone.

Lorsque le craquage et la pyrolyse sont séparééatageur le plus souvent utilisé pour étudier
le craguage est un réacteur piston [30, 31, 92194]. Le réacteur piston, de conception
simple, comporte cependant un certain hombre diwméoients pour la détermination de
constantes cinétiques :

— La dispersion radiale du gaz (due au régime d'é@wnaht souvent laminaire)
implique une mauvaise définition du temps de séfes gaz dans le réacteur ;
cette dispersion est aussi valable pour la tempe&raRath et Staudinger [93] ne
négligent pas ce phénomene. lls ont en effet effeates expériences pour
déterminer la distribution des temps de séjourthe de craquage.

— Il existe un gradient de température importanoteglde I'axe du tube. Celui-ci est
souvent placé dans un four qui ne peut pas fourmertempérature homogene sur
toute sa longueur. Morf et al. [92] et Rath et 8tager [93] prennent en compte
cette distribution axiale des températures etdgnént dans la modélisation. Les
gradients de température peuvent aussi étre des @mthalpies de réactions tres
fortes si les especes réactives ne sont pas diluées

19 | es détails sont rassemblés dans I'annexe |I.
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Figure 1.15 Diagramme d’Arrhenius de la constante apparentraguage des vapeurs'(ardre) en fonction de la température



— Lorsque les deux réactions sont découplées - unigreéacteur de production de
vapeurs et un second de craquage -, les deux uéaadpérant souvent a des
températures différentes, les gaz et les vapesmgssdu réacteur de pyrolyse ne se
mettent pas immédiatement a la température dudabzaquage. Il y a donc une
mise en régime a la fois thermique et hydrodynamiqohénomeénes qui se
superposent aux problémes précédents. Il est ddificilel de définir une
température de craquage dans un réacteur piston.

Ainsi, la majorité des auteurs se situe dans unengad’énergie d’activation de 50 a 120 kJ
mol ™’ et des facteurs pré-exponentiels de 3816x10 s*. Cela résulte au final & des rapports
sur les constantes de craquage de 100. Cela ésteffet de compensation entrg & ky; il
existe donc plusieurs couples donnant des constamtehes, comme c’est le cas pour la
pyrolyse [124].

1.4.2.2 Craquage de composés modéles

Les vapeurs de pyrolyse-gazéification de la biomasst un mélange complexe. Déterminer
des cinétiques individuelles nécessite donc unatift@ation compléte des composés
constitutifs, or cela n’est actuellement pas pdssfle plus souvent, on identifie 70 % des
produits). C’est pourquoi, on peut recommanderilidsition de composés modeles pour
simuler le comportement des goudrons. |l est cegr@ndifficile de préciser les critéres de
choix de ces composeés :

- composé le plus abondant dans les vapeurs, ousespadt la famille chimique
majoritaire,

- composé ayant la cinétigue de craquage la plusalid,
- composé ayant une vitesse de craquage procheldaleelapeurs de biomasse réelles.

Ce choix est trées complexe car ce composé doit«étmedele » sur un vaste domaine de
température (600-1100°C au moins). L’évaporatiorteleomposé peut I'altérer (réaction de

polymérisation dés 300°C) ; de méme, la formatible &raquage des aérosols peuvent étre
des facteurs limitants. Mélangés, ces composésrésement certainement pas le méme
comportement que pris séparément. Aura-t-on au €&in réacteur de craquage de

laboratoire une composition représentative de vapda biomasse réelle ? Certes pour une
meilleure compréhension des mécanismes de cragiage maturation, le passage par ces
COMpOSES est tres utile.

Reprenant la méthodologie d’étude proposée par E£earMilne [84], Marsh et al. [125]
étudient la pyrolyse du catéchol (ortho-dihydroleem®, composé modeéle souvent utilisé
pour représenter les vapeurs dérivées de la pgagda lignine ou contenues dans la fumée
de tabac. Il est vaporisé puis pyrolysé en réadtdarlaire pour des températures comprises
entre 700 et 1000°C et des temps de séjour vat@mfit4 a 1 s. Vers 900°C, plus de 20 % du
catéchol est transformé en polyaromatiques quétgaupent en 8 classes. Les conclusions
rapportées par Evans et Milne [84] sur I'évolutdla composition des vapeurs de pyrolyse
du bois sont a nouveau vérifiées avec le catéches vapeurs sont a la fois craquées et
subissent une maturation ; les composés aromatiQueux ou trois cycles sont des
intermédiaires dans la formation des especes pdigcyes (PAH).
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L’hypothése souvent avancée que les vapeurs saamragn CO, klet hydrocarbures Iégers
est vraie si I'on considere les vapeurs primairaais pas pour les vapeurs tertiaires [84].
Ledesma et al. [126, 127] proposent de modélisgrphrition des composés aromatiques
(dérivés de la pyrolyse du catéchol) par une djuétidu £ ordre et déterminent ainsi des
paramétres d’Arrhenius pour chaque classe : 7,9°s%et 203 kJ mét pour les composés a
2 cycles, et 7,9 x ¥8s’ et 536 kJ mat pour les composés & 6 cycles (valeurs extrémes). C
valeurs sont trés éloignées de celles mentionneég.€.1 pour un comportement global des
vapeurs de pyrolyse. L'apparition et le réle des igaus de la décomposition du catéchal (C
a G, CO et H) (Wornat et al. [128]) est plus complexe : I'élimtion d’'une molécule CO
serait par exemple a 'origine de réactions de Isgpérisation.

Lédé et Mercadier [129] démontrent que l'acide ysowrique peut étre utilisé comme
composé modéle pour I'étude du craguage de vapeupsrolyse de biomasse, les constantes
de craguage étant comparables a celles obtenudedaacteur cyclone [48].

Taralas et al. [130] ont choisi le toluene commeposé modele des goudrons. lls modélisent
son craquage en réacteur piston entre 700 et 9%0f@résence du mélange fNH,0+0,}

ou bien {N:+H,O+Hy}. lls comparent leurs données expérimentales auxlations réalisées
avec une combinaison de réactions moléculairesddot. Méme si la quantité de benzéne
diminue fortement pour des températures supérieui@30°C, comme observé au cours du
craguage de vapeurs de pyrolyse de biomasse, legyién d'activation déterminées
(respectivement 356 et 250 kJ Mpkont trés éloignées de celles couramment citées Ip
craquage des vapeurs de biomassel¢d’ordre de 50-120 kJ mid).

De méme Bruinsma et al. [131, 132] donnent un cgte de parameétres cinétiques du 1
ordre représentant le craquage de composés araresitiges énergies d’activation et facteurs
pré-exponentiels sont 2 a 3 fois supérieurs a ceagnsés pour les vapeurs de biomasse
réelle. Le domaine de température ou elles somhgodes vapeurs ex-biomasse est restreint
(100°C au plus) ; de plus elles représentent trak lencraquage de ces vapeurs a haute
température, ol elles se craquentaad fois plus rapidement.

Ainsi I'étude de vapeurs de biomasses réelles iagispensable pour la compréhension de
leur comportement thermique global. Nous préférdoac utiliser le terme de composé
modele de la biomasse pour parler de la cellubséhémicellulose et de la lignine.

[.4.3 Craquage catalytique

L'utilisation des gaz produits dans les procédépydelyse-gazéification de la biomasse a des
fins de synthese chimique ou de production d’hydnegnécessite souvent une purification
complémentaire a celle obtenue aprés simple cragiegmique. Le craquage thermique pur
s’'impose cependant, en ce sens que le couplage dkacteur de pyrolyse-gazéification avec
un réacteur catalytique diminuerait [l'efficacité dcatalyseur, empoisonné par des
concentrations importantes de goudrons.

Il s’agit en particulier d’éliminer les composésganiques condensables, mais aussi des
impuretés telles que le méthane, les composéss (it€,) et soufrés (SQ mais aussi des
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acides corrosifs ()8, HCN), qui peuvent affecter 'usage du gaz deisge ou détériorer les
matériaux en amont (cokage de la paroi des réagteéésactivation des catalyseurs, ...).

Les conditions que le catalyseur doit remplir, quel soit son utilisation envisag@sont les
suivantes :

une trés grande efficacité dans la conversion dedrgns,

une production d'un gaz ayant une proportiogf ¥ proche de 2 (c'est-a-dire
utilisable en syntheése chimique),

une durée de vie importante (résistance au cokage),
une régénération facile,
un colt modéré,

et si le gaz final est employé en tant que gaz dehggat, le catalyseur doit pouvoir
réformer le métharfé

Les catalyseurs utilisés peuvent étre classésengteupes :

on parle de catalyseur « primaire » ou de méthaestu lorsque le catalyseur est
mélangé directement a la biomasse dans le réadéegazéification (procédé mis en
ceuvre a Varnamo [57]). L'objectif est principalerhele craquer les goudrons. lls
doivent étre actifs dans les conditions de tempégadt de pression du gazéifieur. Ces
catalyseurs ont peu d’effet sur la conversion dthame et des hydrocarbures légers
en G ou G [133]. Jusqu’a présent, ils devaient étre peu<lear ils n’étaient pas
régénérables, mais des procédés développés amtaptlegproposent une nouvelle
gamme de catalyseurs (procédés FICFB de Gussidj)[@3i peuvent étre régénérés
facilement.

le deuxiéme groupe de catalyseurs regroupe leb/satms placés dans un réacteur en
aval du gazéifieur. On peut ainsi travailler daas donditions différentes de celles du
gazéifieur. Outre le craquage des vapeurs, ilsathbigussi permettre le reformage des
hydrocarbures légers.

Les réactions catalytiques principales mettantergs goudrons {El,, sont données dans le

tableau .11 :
Reformage a lavapeur C,H,+nH,0- nCO + (n+m/2) k
Reformage au CO CH.,+nCQ - 2nCO+m/2§
Hydro-craquageu CH +H,~ CH,+H,+...+cok
Hydro-reformage
Réaction Water-Gas-Shiff CO+HO- CQ +H

Tableau 1.11
Conversion catalytique des goudrons

% Ceci reste valable pour le craquage catalytiieeformage et la conversion shift (Water-Gas-$hift
1 Si le catalyseur utilisé pour craquer les goudnolest pas efficace, on envisagera une unité spéeifde
reformage du méthane et une autre d’ajustemerdghort H/CO favorable a la synthése chimique souhaitée.
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1.4.3.1 Catalyseurs minéraux

Ce sont des solides homogenes peu chers et diggoddns la nature. lls sont le plus souvent
utilisables directement apres un simple traitentiggrmique.

- Les roches calcinées contiennent des oxydes métaeabno-terreux (groupe 2A de la
classification périodique des éléments). Les formes calcinées sont la craie
(CaCQ), le carbonate de magnésium (Mgg@t la dolomite ou dolomie (CaGO
MgCQ;). On ne connait pas précisément leur mode d’actiais les réactions qu'ils
catalysent englobent celles mentionnée tableau Lalittérature est abondante [85,
133, 135]; mentionnons simplement quelques exesnplg€cis de cette activité
catalytique.

Donnot et al. [136, 137] comparent plusieurs typles catalyseurs. La dolomite
présente une meilleure activité que le charbonaasilice, permettant de décomposer
98 % de goudrons a 800°C avec un temps de séjolt sleSimell et al. [138]
rapprochent aussi cette activité catalytique élevée présence d’alcalins (Na, K), et
de métaux tels que le fer (sous forme@=p I'aluminium (sous forme AD3). Orio et

al. [139] étudient le craquage des goudrons dané fire de dolomite (780-920°C,
temps de passage de 0,3 s environ) placé en awallidfluidisé de gazéification de
pin a I'oxygene et a la vapeur d’eau. lls utilisgpiatre dolomites commerciales et
attribuent une hausse de la quantité de gaz peduisqu’a 20 vol% en plus sans
changer sa composition) au contenu plus élevé gd;Fkes dolomites de Norte et
Chiles comparé a celles de Malaga ou Sevilla. tisignent 97 % de conversion en
vapeurs dans le meilleur des cas. Delgado et 8l [dvlaient déja mis en évidence les
propriétés catalytiques des magnésites et calaitesgnant méme 99 % de conversion
a 840°C.

Vassilatos et al. [141] puis Myrén et al. [142] amis en évidence I'avantage d’utiliser
un catalyseur combiné silice-dolomite dans le éra@gnt des effluents de gazéifieur.
Les vapeurs condensables sont produites dans umepregacteur, on ajoute ensuite
de la vapeur d’eau et on envoie le mélange dargaqueur catalytique (800-900°C).
En effet, si les vapeurs subissent un simple tredté thermique, les concentrations en
naphtaléne et benzéne augmentent (phénomenes agigageset de maturation en
'absence de catalyseur), alors gqu’en utilisantcagalyseur, la quantité totale de
goudrons diminue tout comme la concentration emtadgne.

Corella et al. [143] et Gil et al. [99] constateependant que l'utilisation d'un second
lit en aval du premier est plus efficace qu’undisdtion in-situ de la dolomite,
atteignant des conversions de 95 % au plus. Laetration minimale en goudrons en
sortie du réacteur de craquage est de 1,2 §.Nm

Une pression partielle en G@op élevée (quand elle est supérieure a la nesie
I'équilibre de décomposition du carbonate) ou up&déle coke sur le catalyseur le
désactive. Cependant, la présence de vapeur diedinjgction d’'air permettent de
gazéifier une partie du coke dépose, allongeadtitée de vie du catalyseur. Le plus
grand inconvénient de ces matériaux est leur ftégilen lit fluidisé, ils s’érodent
rapidement (attrition). Mais leur faible cot petrde les remplacer facilement.
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La complexité des phénomenes mis en jeu incitesdues auteurs a travailler avec
des composés modeéles, pour mieux comprendre |leleleatalyseurs. Ainsi Alden et
al. [144] et Lammers et al. [145] étudient le crage du naphtalene sur lit de dolomite
calcinée, Simell et al. [146] utilisent du benzenharalas et al. [147] du cyclohexane.
lls déterminent des énergies d’activation appasotamprises entre 150 et 200 kJ
mol™: ces valeurs sont élevées. En effet, plus I'éeet¢pctivation du catalyseur est
faible, meilleure sera son efficacité.

L'olivine peut étre représenté par la formule (MgekSiO, [148]. Les ions
magnésium et fer sont situés dans le réseau téttaéddu silicate. L’activité
catalytique est due a la magnésite (MgO) et a bexier 11l (FeOs), qui est présent a
hauteur de 7 % massique dans l'olivine contre envi®,6 % dans la dolomite.
Cependant ce catalyseur est moins sujet a l'attrijue la dolomite ; sa dureté
mécanique est comparable a celle du sable, ménauta kempérature. Ainsi il est
adapté a une utilisation en lit fluidisé. Son atéiest cependant plus faible qu’avec la
dolomite pour Rapagna et al. [149]. A 750°C enflliidisé et sous vapeur d’eau
(gazéification de coques d’amandes, ratio eau/lssmale 1), I'olivine permet de
réduire la quantité de goudrons de 43 & 2,4 ¢°Nontre 0,6 g Nii pour la dolomite.
Corella et al. [150] font le méme constat en gazatiion du pin mélangé a des résidus
d'olive sous air dans un lit fluidisé et dans urelitrainé, atteignant 1,5 g Nravec la
dolomite et 2,1 g N avec I'olivine. Mais avec I'olivine, on recueillmoins de
particules dites « fines » en sortie de réactear, atrition est moindre. L'équipe du
professeur A. Kiennemann a Strasbourg (Coursoh Eit¥, 152]) a déposé du nickel
sur l'olivine, augmentant encore son activité visia du reformage du méthane au
CO; et a la vapeur d’eau. C’est aussi cette olivirmgnant 3,7 % de NiO) qui est
utilisée dans le procédé FICFB de Glssing [153] 1&4concentration en goudrons
en sortie de réacteur (lit entrainé) est de 1,2 m®Npour une température de
gazéification de 850°C et un ratio vapeur d’eauofmasse de 0,6. Ptasinski et al.
[155] constatent qu’'une olivine prétraitée a 90&Wlis air permet d’oxyder le fer,
augmentant ainsi la conversion du naphtaléne.

Les argiles peuvent aussi étre utilisées commdysata, telles la kaolinite (53 %
SiO,, 43 % ALO;, le reste étant composé d’oxydes de fer, de magngsalcium et
potassium) et la montmorillonnite (66 % %jQ0 % ALO3, 5 % MgO, 5 % Fgs et 3

% de CaO). Wen et Cain [156] et Adjaye et Baksbi7|lattribuent cette activité a la
présence de sites catalytiques acides. Celle-adeggndant plus faible que celle de la
dolomite ou de I'olivine. De plus vers 800-850°@Qe perdent leur structure poreuse
donc une tres grande partie de leur activité.

Les oxydes de fer, principalement I'hématite ;02 et la magnétite (RO.),
catalysent la destruction des goudrons [158]. i rféduis, leur activité est encore
plus importante. Le fer catalyse en effet la pluplas réactions de décomposition des
gaz ainsi que les réactions entre les composésigde, CO, CQ, H,0), comme la
réaction de Water-Gas-Shift. La présence d’hydreggrermet de ralentir la
désactivation du catalyseur due au dépdt de coker Bimell et al. [138] ils
présentent la méme activité¢ que la dolomite. PoamfAankar et al. [158], ces
catalyseurs ont une grande sélectivité envershadtion de méthane.
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1.4.3.2 Catalyseurs de synthése

- Le charbon lui-méme produit au cours de la pyroly@estitue aussi un catalyseur de
craquage des goudrons [136, 159]. La formationatke douche ses pores et diminue
la surface active, mais le charbon peut aussi ch#fjpa en étant gazéifié ou réformé
en présence de vapeur d’eau ou de,.CAInsi un apport extérieur continu de
catalyseur s'impose. Zansi et al. [160] montrerd tgicharbon produit en pyrolyse
rapide est plus réactif.

- Les catalyseurs utilisés traditionnellement damsdlstrie pétroliere (zéolites des
procédés Fluid Catalytic Cracking) ont I'avantagétré bien connus et peu chers.
Herguido et al. [161] et Gil et al. [162] arrivemtéduire la concentration en goudrons
de 78 49 g N

- Les métaux alcalins sont présents naturellemerg ttabiomasse (K et Na surtout).
Apres gazéification, on les retrouve dans les @ndrhauteur de 1 a 2 % [133]. Elles
sont composées principalement de CaO (44,3 %), &%) et KO (14,3 %). Ces
cendres peuvent étre utilisées directement (c'estfacon de les valoriser), ou alors
sous la forme carbonate du métal alcalin suppatéson. Ainsi, avant d’introduire
la biomasse dans le réacteur, on mélange ces ceadi@ biomasse, a sec ou par
imprégnation. Cependant on les récupeére difficileiragrés réaction. Padban [163]
conclue que le potassium favorise la décompositiea polyméres de cellulose.
Baker et Mudge [164] observent que la gazéificaf@mlit fluidisé a 750°C, avec un
rapport eau/biomasse de 1) du bois imprégné M0K (17 %) favorise le craquage
des goudrons, la production d’hydrogéne et la cmiwe du méthane (fractions
passant respectivement de 43 et 9 vol% en gazéfica pure » a 52 et 3 vol% en
présence de catalyseur). Un des facteurs limitatiidation de ces catalyseurs est
leur stabilité thermique : vers 900°C ils perdenirlactivité car ils s’agglomérent et
fondent. La littérature est abondante sur ce typeatalyseur, mais encore une fois
on ne distingue pas leur effet sur la pyrolyseadbibmasse de celui sur le craquage
des vapeurs, ce qui rend les différents résulifftsiement comparables.

- Les alumines activées sont des oxydes d’aluminiéiisz) partiellement hydroxylés
ayant des sites basiques et acides actifs. SeloellSet al. [138], elles sont aussi
actives que la dolomite mais se cockeraient plpsieanent.

- Les métaux de transition constituent des catalgsdarreformage a la vapeur et au
CO, du méthane et des goudrons. Le nickel support@lsorine posséde le rapport
gualité (taux de conversion) — prix le plus avaatagcomparé au platine, ruthénium
et rhodium. Ces catalyseurs sont composés de k&lemickel (site actif sous forme
NiO - qui représente entre 10 et 25 % en masseatdlyseur), d’'un support assurant
sa stabilité mécanique (diminution de l'attritioe}, d’'un promoteur tel qu’'un métal
alcalin pour augmenter leur efficacité. La désatton du catalyseur peut étre due :

= a son attrition (particulierement importante en flidisé, c’est
pourguoi on utilise ces catalyseurs souvent dixé,

= au coke déposé qui diminue la surface active,

= a l'adsorption de bS5 (présent entre 20 et 200 ppm dans les gaz de
gazogéne selon Engelen et al. [165]).
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Simell et al. [146, 166] du VTT ont recherché utabaseur capable de purifier les gaz
(élimination des goudrons et de 'ammoniac) enisaté gazéifieur. Leur étude s’est
appuyée sur un catalyseur monolithique en nickpbgé sur de I'alumine. Sous 5 bars
et 900°C, un temps de séjour d'environ 1 s est gs@ie pour craguer quasi
totalement les goudrons et convertir 80 % de I'amiao (ces conditions opératoires
évitent un dépbt de coke ainsi qu’une désactivatiooatalyseur en présence dSH
Aznar et al. [167] ont étudié un catalyseur au elighacé dans un lit fixe (température
de gaz de 750°C, temps de passage de 0,1 s)arlesrdrations en goudrons sont de 4
mg Nm?® en aval du gazogéne, et la fraction de méthan@, Bleol%. Baker et al.
[168] utilisent aussi un catalyseur de nickel suppo(tableau 1.12): a basse
température (550°C), ils favorisent la productioe déthane; a plus haute
température (750°C) et avec un rapport eau/bionémskle, ils obtiennent un gaz de
composition proche de celle d’'un gaz de syntheséC(®l de I'ordre de 1,9). Tant que
le catalyseur est resté actif, toutes les vapeaurété craquées.

Température du gazogéne (°C) 550 755

Température du catalyseur (°C) 555 750

Rapport eau-biomasse (kg/kq) 0,33 0,7
H, (vol%) 29,5 53,1
CO (vol%) 10,8 28,3
CO, (vol%) 34,3 15,5
CH, (vol%) 25,5 3,1

Tableau 1.12

Composition en sortie d’'un réacteur catalytiuanidkel [168]

Marquevich et al. [169, 170] ont essayé de maxineseroduction d’hydrogéne par
vaporeformage catalytique (nickel utilisé pour &pareformage industriel du naphta)
d’huile de tournesol et de composés modeles d'eiudle pyrolyse. Cette facon de
procéder permet une meilleure connaissance desiipgate réaction qu’en travaillant
directement sur les gaz de gazéification. Les cadpmxygénés (acide acétique,
crésol, dibenzylether) peuvent étre convertis éot@nt en gaz au dessus de 650°C.
Pour les sucres (xylose, glucose), des rappo®/Eide 30, des températures et des
temps de séjour élevés sont nécessaires pourdouertir et gazeéifier le coke déposé
sur le catalyseur. Avec une procédure similairel] €oal. [171] ont déterminé des
constantes apparentes de vaporeformage du berip&rene, naphtalene, anthracene
et pyrene.

Olivares et al. [172] montrent que l'activité destatyseurs au nickel est 8 a 10 fois
plus grande que celle de la dolomite calcinée, et ils se désactivent plus
rapidement.

Ces études portant sur le craquage catalytiquegitamt de dégager des grandes tendances
pour la conversion des goudrons. L'influence duetge goudrons produits au cours de la
conversion de la biomasse, du dosage du catalydeua température, du temps de séjour et
des rapports réactif oxydant/goudrons devra étrdirooée, une fois le systeme catalytique
choisi, par des études plus précises pour déternteneomposition des effluents gazeux
(concentration en gaz, goudrons et suies).
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1.4.4 Filtration a chaud

La premiere étape de nettoyage des gaz issus aldsués de gazéification permet de séparer
les particules solides du gaz chaud. Un traitendengaz a I'aide de cyclones ou de filtres
électrostatiques est souvent mis en oeuvre. Latfidn des particules (aérosols ou suie entre
0,5um et 100um) sur filtres poreux métalliques ou céramiquesdigoe ou en alumine) ou
sur des filtres a manches est aussi possible, méaessite un nettoyage régulier par jets d’air
a contre-courant.

Si un refroidissement ultérieur des gaz est eneisegla évitera que les particules collent et
bouchent le systéme. Utilisés a froid, les filtpggmettent de condenser les goudrons et de
retenir les aérosols et les suies. Cependant leheode liquide déposée sur les filtres les rend
mécaniquement fragiles [85]. Notons que cette peeamétape est semblable a celle décrite au
paragraphe précédent pour récupérer et échantides vapeurs.

Les métaux alcalins (Na, K) a I'état de vapeur@°T risquent de se déposer sur les surfaces
froides en aval et de les corroder. lls sont élémipar des filtres électrostatiques, par passage
des gaz sur un lit de bauxite activée ou bien parmocédés humides.

.4.5 Lavage des gaz

Le benzéne et le toluéne contenus dans les gamh@as des composés trés génants pour les
applications ultérieures. Le gaz naturel en cohtieussi, et leur comportement a été
largement étudié. Par contre, les phénols et @ésoilt des composés acides et corrosifs qu'il
s’agit d’éliminer des gaz.

Parmi les technologies humides, on distingue :

— les tours de lavage (scrubbing-unit a I'eau ouéhkux) : placées apres le cyclone et les
filtres, elles permettent de condenser les vapayant les masses molaires les plus
élevées. Pour éliminer les aérosols des goudranstilise I'effet Venturi qui permet de
fournir un gaz avec des concentrations tres faibleparticules (solides et gouttelettes
de goudrons). Les tours de lavage permettent didte des taux d’élimination des
goudrons de 60 %. Les technologies associant utu¥est un dévésiculeur permettent
d’éliminer 99 % des composeés organiques condersable
Le procédé de Gissing utilise un méthylester deacpbur laver les gaz [134, 153], qui
montre d’excellentes propriétés d'absorption desdgans (de quelques g Niren
sortie du gazéifieur, & 10-40 mg Nmen sortie du scrubber). ECN (Pays Bas) a
développé le procédé Olga [173] comprenant une tlurdavage et une unité de
régénération de I'huile de lavage. Développé paugazogéne produisant 20 g Nm
on atteint en sortie une température de condemsdtiaqyaz de -15°C (c'est-a-dire qu’au
dessus de cette température, aucun produit ne referse) et les spécifications des
turbines a gaz.

— les coalesceurs : ils utilisent la force centrifygeur faire coalescer les gouttes de
brouillard.

— les précipitateurs électrostatiques humides : aljis’ d’épurer les gaz des particules
solides et des aérosols. lls peuvent atteindreendement de 99 % pour des particules
de 0,5um.

Les premiers gazogénes couplés a des unités dgelénvenide étaient tres rentables, mais pas

acceptables pour I'environnement : le problemeqiped résidait dans le traitement des eaux
de lavage qui n'est pas compatible avec celuiquétdans des stations d’épurations urbaines.
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Le mélange eau-goudrons constitue une émulsionesAgécantation, on obtient une phase
agueuse (eau, acides organiques, aldéhydes etlghéhaine phase plus lourde d’huiles. Il
contient aussi d’autres polluants tels 'ammoniatee métaux lourds. On pourrait les braler
ou les réinjecter dans le gazéifieur, mais en edpétette procédure d’exposition des
goudrons aux conditions séveres de la gazéificatoon risque de former des goudrons
tertiaires tres réfractaires. Des procédés d'oxgdagt d’adsorption humide sur charbon actif
sont a I'étude pour permettre un traitement biajagi classique a posteriori. Cependant le
probléme de la récupération des métaux lourds pesté.

.5 Comparaison des méthodes de purification

Le choix de la méthode de purification des gaz seifaire selon les critéres suivants :

- l'utilisation envisagée (électricité, synthése cigoe, pile a combustible), qui va
imposer ses contraintes de pureté,

- le bilan énergétique global du procédé (contra@atnomique).

L'utilisation du gaz dans des appareils & combusiiterne et pour la synthese de méthanol
requiert un refroidissement préalable. Ainsi deérapons de nettoyage des gaz a froid (tour
de lavage) sont appropriées. Cependant des raémromiques et techniques (efficacité
thermique, émissions dans I'environnement, traitgntes effluents chargés de goudrons)
justifient I'emploi de méthodes de craquage et/eformage catalytigue ou non a haute
température avant refroidissement. Evidement, cesédés nécessitent de faibles quantités
de particules (de suie par exemple) car elles eisgule désactiver les catalyseurs ou de
provoquer I'érosion des matériaux des compresseigHicacité des cyclones gaz-solide et
des filtres a chaud est donc un point clé. Ainsieonrevient encore a des méthodes « a
chaud » qui sont elles aussi idéales pour lesrtesba gaz qui détendent un gaz chaud, propre
et sous pression.

Cependant, des procédés de lavage tout a faitedallvec des composés organiques
régénérables [153, 173], sont en développement.

Une fois que le gaz a éteé purifié, il s’agit detaditionner avant de l'utiliser comme gaz de

synthése (rapport molaire#£Osupérieur a deux). Des réacteurs de reformage thame et

de réaction Water-Gas-Shift permettent d’ajusteapgort H/CO.

La pression a laquelle ont fait fonctionner le @& est aussi a optimiser. En effet, une
utilisation du gaz pour une synthese Fisher Tropeqghiert des pressions de I'ordre 10 a 25
bars sous 200 a 350°C sur des catalyseurs a bafs dé de cobalt. Faut-il dans ce cas

gazéifier la biomasse sous pression ou comprimgateapres la chaine de purification ? Il

s'agit d'optimiser énergétiguement les températetggessions de I'ensemble du procédé, du
réacteur de conversion de la biomasse au réacieair de synthése en passant par les
procédés d’épuration et de conditionnement.
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1.6 Conclusion — Choix d’'un réacteur d’étude du craquag des
vapeurs condensables

Cette breve revue bibliographique a permis de raBk® les principales méthodes de

purification des vapeurs condensables issues deqds de pyrolyse-gazéification de la

biomasse : des procédés physiques (lavage, fithatt des procédés chimiques (craquage
thermique et catalytique).

Néanmoins, lors du développement d’'un projet, sidofou les) méthode(s) de purification
envisagée(s), des tests complémentaires devranfadts sur les gaz du réacteur de pyrolyse
ou du gazogene installé pour s’assurer de I'élititonaotale des goudrons (du moins sous les
seuils de tolérance des appareils en aval).

Les études de craquage de composés modeles dersvajgegazéifieur font progresser la
compréhension des phénomenes de maturation etadeage des goudrons et mettent en
évidence l'influence de la vapeur d'eau, du,Cad de I'hydrogéne sur la réactivité du
mélange. Mais il est important d’étudier le comporéent global de ces vapeurs car le
mélange de vapeurs a craquer est tres complexaaltase du craquage individuel de chaque
espece ne permet pas une extrapolation directeciange.

Des tendances générales sur la concentrationcetgosition des goudrons ont été rappelées
et le réle important du couple température-tempséjeur des vapeurs condensables au sein
des réacteurs souligné. Cela a donné naissancenandereuses études des cinétiques de
craguage des vapeurs dont les résultats restear @dsignés les uns des autres. Nous
attribuons principalement ces écarts a une proeégipérimentale trop complexe :

- les vapeurs sont produites dans des conditionyrddéype différentes (lente ou rapide),

- I'étude de la pyrolyse de la biomasse et du craguigg vapeurs se fait souvent au sein
du méme réacteur, nécessitant I'élaboration de hasdpour rendre compte des
différents phénomeénes en 7&u

- Pour ceux qui séparent dans l'espace les deuxiohagctle réacteur de craquage
tubulaire utilisé est certes de conception trepnmmais pas suffisamment caractérisé
en terme de température et de temps de séjourades g

Le réacteur tubulaire est souvent utilisé en rédam@naire, ainsi, des gradients de vitesse et
de température radiaux ne permettent pas de cafagieement le temps de séjour des gaz.

Le craquage des vapeurs est étudié a des tem@raupérieures a celle existantes dans le
réacteur de pyrolyse de la biomasse. Ainsi, leegarant dans le réacteur tubulaire n’atteint
pas directement la température du craqueur (ésaitisnt des régimes hydrodynamiques et
thermiques). De plus, les fours tubulaires danguels sont placés ces réacteurs présentent
des gradients de température axiaux importantbdiadire de 100 a 150°C).

Ces inconvénients du réacteur tubulaire ne permtettenc pas de définir aisément une
température de craguage et ti@mps de séjour des gaz (probléme de gradienisura@t
axiaux en température et en concentration, de miélange), rendant les interprétations en
terme de constantes cinétiques difficiles.

%2 La détermination d’une constante cinétique estgisée si on réalise la pyrolyse et le craquags taméme
réacteur. |l est tres difficile de concevoir unatéar triphasique ou toutes les phases ont les swéangératures

et temps de séjour. Seul un modele des différephesses en présence permet d'optimiser une constante
cinétique de craquage [27, 46, 48, 146].
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En théorie, l'utilisation d’'un réacteur parfaitenheagité dans lequel la température et la
composition sont uniformes en tout point permes’défranchir des inconvénients du réacteur
tubulaire. De plus nous verrons que, pour une teatp® et un temps de séjour donné, un
simple bilan de matiére permet de déterminer unsteate cinétique.

Un tel réacteur doit garantir une agitation mécaeigfficace, et ce, pour des gaz a haute
température. Le réacteur parfaitement auto-agit§gia gazeux, dans lequel I'agitation est
assurée par les jets turbulents du gaz d’entrégfahtous ces criteres.

Notre démarche consiste a travailler sur des vapaerpyrolyse de cellulose, lignine ou de
bois : hypothése de travail Cela est certes plus complexe qu’une étude stolléne, le
naphtaléne ou le phénol mais devrait permettrerdpgser plus rapidement des conditions
favorisant ou non le craguage thermique de ces wapdén effet, dans l'optique du
développement des procédés de pyrolyse rapide biern@asse maximisant le rendement en
huiles, le craguage des vapeurs doit étre le @lildef possible. Cette pyrolyse rapide permet
de densifier la biomasse a une échelle locale.hudes ainsi produites sont mélangées au
charbon et ces «slurries » sont gazéifiées damss utétés centralisées : les conditions
opératoires favoriseront cette fois ci les cinémde craquage des vapeurs.

Les vapeurs de pyrolyse de la biomasse (produite atmospheére inerte) sont différentes de
celles en sortie de gazogene. Ce sont des vapeacsethent issues de la pyrolyse, c'est-a-
dire pas (ou peu) dégradées (de classe primaloe} gue celles issues d’'un gazogene y ont
séjourné plus ou moins longtemps, en présenceatjent oxydant en quantité variable. Elles
auront donc déja été partiellement maturées (cldhset/ou converties en gaz. Ainsi, en
étudiant la conversion des vapeurs de pyrolyseiaedsse, on se place dans I'étape qui suit
directement le processus de pyrolyse de la biomassmmun a tous les procédés de
conversion, rappelons-le. Il s’agit donc de détesniles conditions (température, temps de
séjour) favorisant ou non leur conversion, selotype d’application envisagée.

Pour étudier le craquage des vapeurs de pyrolyskiaieasse, nous avons associé deux
réacteurs en seérie :

- un premier réacteur de pyrolyse de la biomasse (@e production de vapeurs
condensables),

- un second réacteur ou les vapeurs produites dapeieier réacteur sont craquées a
plus haute température. Le réacteur de craquagenque avons choisi d'utiliser est le
réacteur parfaitement auto-agité par jets gazeux.
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Chapitre Il

Un réacteur d’étude du craquage
de vapeurs de pyrolyse de biomasse :

le Réacteur Parfaitement Auto-Agité par jets gazeux
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David et Matras [174, 175] ont développé un réacfmrfaitement agité (RPA) adapté a

I'étude de cinétiques rapides a haute températigegaz d’agitation est introduit dans le

réacteur par des tuyéeres, judicieusement placéesendent son écoulement turbulent. Une
géométrie donnée des tuyeres permet d’assurer igtidoation des temps de séjour (DTS)

approchant celle d'un RPA idéal [176] (c'est-a-djree la réponse a une injection de type
Dirac est une loi exponentielle). Cela a été vafidér des réacteurs ayant différents volumes
(de 10° & 10° m®) et géométries (sphériques, cylindriques) et s temps de séjour de

guelques fractions de secondes a plusieurs secondes

Dans le cadre de cette these, ce réacteur parttesmito-agité par jets gazeux (RPAA) a été
validé expérimentalement pour la détermination dastante de vitesse de craquage de
vapeurs de pyrolyse de la biomasse. Ces travauxiamié lieu a la rédaction d’'un article
paru en 2005 dans la rev@aemical Engineering Science (Vol. 60]7].

Les avantages du RPAA sont les suivants :

- la température au sein du réacteur est homogénes{ilcependant nécessaire de
préchauffer les gaz lorsqu’on travaille a hautepgérature),

- les concentrations sont uniformes au sein du réacte

Ainsi la détermination de constantes cinétiques sasiple et donnée par des équations
intégrales et non différentielles comme dans leddas réacteur tubulaire.

Avant de décrire le dimensionnement du RPAA etlsissde fonctionnement, déterminons
I'expression de la constante de craquage dans én RP

1.1 Détermination d’'une constante de vitesse en réacteu
parfaitement aqgité

[1.1.1 Constante de vitesse en régime permanent

Soit un RPA alimenté par un débit volumique constingaz Q. On suppose que les espéces
réactives (vapeurs condensables) subissent ungoréaomogén® d’ordren de constante de
vitesse k.

Vapeurs [ a Gaz (1.2)

a est un coefficient stoechiométrique égal au rapper la masse molaire moyenne des
vapeurs entrant dans le réacteur a celle des gaiuips. On considére une réaction trés
simple, ou on exclut (pour le moment) toute réactie maturation des vapeurs.

2% Nous supposons que les parois du réacteur sodtivies et négligeons toute conversion hétérogéme de
vapeurs.
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Bilan de matiére sur les vapeurs :

En régime permanent, le bilan de matiere en vapure RPAA s’écrit :
n
F\(/)_kVRPA(C\S/) :Fvs (1.2)
avecF, et R, les flux molaires en vapeurs respectivementritrée et en sortie du RPAA,

C;, la concentration en vapeurs en sortie du RPAA,

Si le milieu réactionnel est dilué¢, on peut néglitge variation du débit due a la réaction
chimique. Le temps de s€jour moygrtalculé a la température T du réacteur de voN g
est :

1= Vera (11.3)
Q
Ainsi on peut exprimer (11.2) en terme de concetidres C) (en entrée) e€C; (en sortie) :
cy-ki(c) =¢ (11.4)
Pour une réaction d’ordre 1, on obtient ainsi :
R -k =F (I1.5)
et C)-kiC =G (11.6)
Le taux de conversion X des vapeurs condensahlieefsi par :
S
X=1-2V (11.7)
C:V
Ainsi la constante de vitesse s’écrit :
1 X
k==——. 1.8
11-X (118)

Pour une réaction du®lordre, la simple connaissance du temps de séjodu @éaux de
conversion des vapeurs permet ainsi de calcularratante cinétique de craquage.

Cette relation (11.7) reste toujours vraie si omitéle bilan de matiere en terme de masse. En
effet, nous verrons qu’au cours de nos expériedeegyrolyse de biomasse et de craquage
des vapeurs, nous ne mesurons pas des concergratgg des masses de vapeurs entrantes

(m)) et sortantesr() du réacteur durant le temps d’expériencgvair paragraphe li1.3).
Nous supposons qu’eﬁriapproximation, la masse molaire des vapeﬂig;b est identique en

entrée et en sortie du réacteur. Dans ce cas nppsons qu’il n’'y a pas de formation
d’autres types de vapeurs.

Ces masses sont reliées aux concentrations paaldtions (11.9) :

S

0 m s___ My

0=V o C3=— v
Qthvap Qthvap

0

(11.9)
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En raisonnant en débits massiques des vapeurs e énf et en sortieM}, ce bilan
s’écrit donc :

M -ktM{ =M, (1.10)
et le taux de conversion X en vapeurs s’exprime par
‘1S S
x=1-My =g M (11.11)
Mv my,

La constante de vitesse peut donc se calculer gmague expérience. En combinant (I1.8) et

(11.11) on obtient :
S

0o _
k:%mvm—omﬁ (11.12)
V

Bilan de matiere sur les gaz :
En régime permanent, pour une réaction d'ordre lbilen de matiere en gaz sur le
RPAA s’écrit :

R +okiF =F (1.13)
avecF. et FS, les flux molaires en gaz respectivement a I'eng€en sortie du RPAA,

K, le flux molaire en vapeurs en sortie du RPAA.

En combinant (I1.5) et (11.12), on peut définir lanstante de vitesse en fonction du rendement
en gaz %, en non plus de la disparition de vapeurs X :

1 Y

k , .14
Ta-Y, ( )
avec le rendement en gaz en sortie du RPA&Qgal a :
FS _ FO
Y, = &% 11.15
G = (11.15)

A nouveau, la simple connaissance du temps derséjalu rendement en gaz permettent de
calculer la constante cinétique de craquage.

Ce modéle trés simple permet d’avoir accés facifgndeune constante de craquage des
vapeurs en gaz. Cependant mesunérn’a de sens que sn;, représente une fraction ahe!,

. . ’ . S .
non convertie en gaz. Si la réaction est plus cergyim’ est la somme de la fraction def,

non convertie et d’une autre classe de vapeurséesniMais cette méthode reste aveugle dans
ce cas, ne pouvant distinguer les deux classesod@ifs.

Néanmoins cette masse globale de vapeurs recugiligortie est tres importante si on est
intéressé par la disparition des vapeurs condegsablest-a-dire leur conversion en gaz
indépendamment de tout processus de maturatiovegesirs qui pourrait avoir lieu.
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[1.1.2 Constante de vitesse en régime transitoire

Le bilan de matiére (11.4) suppose que le débitvdpeurs entrantM? est constant.

Cependant, lorsque I'étape de production de vapeamgensables se fait dans un réacteur
continu par rapport a la phase gaz et fermé pgora@ la biomasse, les débits de vapeurs en
entrée et en sortie du RPAA seront fonction du ngit, est le temps pendant lequel la

biomasse se décompose et produit des vapeurs @aides, la masse de vapeurs en entrée et
en sortie du RPAA s’exprime :

t; t;
my, = [N dt et m§ = [ M7 dt, (11.16)
0 0
avect, untemps supérieurty pour étre certain d’avoir piégé toutes les vapeurs

En régime transitoire, le bilan de matiere (ll.1@xst :

‘7S
M —kM :M5+rdi. (1.17)

Cette équation peut étre résolue apres transfaymedtns le domaine de Laplace :
My L
My 1+1(k+S)

Connaissant I'évolution deM{ avec le temps, on peut résoudre I'équation |l C8tte

(11.18)

évolution n'est pas précisément connue car diffiaiént mesurable ; en tous cié; n'est

certainement pas constant a la vue de I'évolutienladcomposition des gaz en sortie du
craqgueur avec le temps (annexe lll).

On a résolu I'équation (11.18) pour les cas suigddétails fournis en annexe lll) :
1. le signal d’entré® est de type créneau,
2. le signal d’entrée est de type triangulaire,
3. le signal d’entrée est composé de trois étapess da premier temps la réaction
s'amorce, puis le taux de production des vapeurpyielyse est constant, avant de
diminuer pour s’annuler quand toute la biomasseagir

On a représenté sur les figures 1.1 et 11.2 lga@ux d’entrée et de sortie pour les couples (K,
T) suivants :

- (1%, 0,35): le temps de passage est proche destiomsdbpératoires du RPAA (voir
[11.2) et la valeur de la constante cinétique daqoage est de I'ordre de grandeur de celles
recensées dans la littérature (voir 1.4.2.1). lesaps caractéristiques (temps de réaction et
temps de passage) sont négligeables devant le téenpsoduction des vapeurs insi le
signal de sortie « suit » le signal d’entrée. Dlsstrois cas, la masse normée de vapeurs
recueillies en sortie (intégration du débit masside sortie de I'instant initial afixé a 250
s) est la méme et vaut 0,77 (identique a cellemnlgen supposant un régime permanent).

tg
24 Pour pouvoir comparer les différents cas, on ndevggnal d’entrée paj‘ M?,dt avec k, le temps de fin de
0

production des vapeurs dans le réacteur de pyrajysesera arbitrairement pris égal a 210 s potie éude.
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- (10% s*, 100 s) est un cas extréme, ou les constantesndestdu systéme sont du
méme ordre de grandeur gge Dans ce cas le temps d'intégratipfctest-a-dire le temps de
prélevement des produits en sortie de RPAA) do& & minimum le double de pour étre
certains de récupérer tout ce qui sort du RPAAnsi @ouvoir calculer un taux de conversion
X en se basant sur la masse de produit en sodidI(8). Cette fois encore la masse normée
de vapeurs en sortie est la méme pour les 3 caauet0,50 (identique a celle obtenue en
supposant un régime permanent).

0.01 - :
A —— Cas 1: entrée
0.009 / \ ——Cas 1: sortie ||
—— Cas 2 : entrée
0.008 / \ ——Cas 2 : sortie ||
0.007 ——Cas 3: entrée||
——Cas 3: sortie

o /// NN
oons )17 N

0.003
0.002
0.001

Débit massique normé de vapeurs

0 T T I
0 50 100 150 200 250
Temps [s]
Figure I1.1

Réponse du RPAA A trois sighaux d’entrée. k 2 ks 0,3 s

Ainsi, le fait d'opérer en régime transitoire n’aspd’influence sur la détermination de la
constante cinétique pourvu que l'on récupére tolgssvapeurs condensables sortant du
RPAA, c'est-a-dire que I'on choisissestipérieur agt En effet, pour deux signaux d’entrée
plus complexes (cas 2 et 3), I'intégrale du démssigue normé de sortie est la méme que
celle obtenue pour un signal d’entrée de type enéne

Nos résultats seront ainsi comparables aux parametinétiques déterminés en régime
permanent [48, 92-94]. Cela repose sur I'hypothiBgee réaction de craquage du drdre.

Si cette réaction était du second ordre, I'erreeragde I'ordre de 5 % sur la valeur de la
constante de craquage.
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0.01

/\ —— Cas 1: entrée

0.009 \ ——Cas 1: sortie
% 0.008 ——Cas 2 : entrée
S \ —— Cas 2 : sortie
g 0.007 / \ —— Cas 3: entrée
é 0.006 ——Cas 3 : sortie
2 [/ \
5 0.005 — "\
c
g 0.004 / // \\\\
k=3
“ 0.003 //"\
: //
£ 0002 — R
N
Ao 0.001 -

0
0 100 200 300 400
Temps [s]
Figure 1.2

Réponse du RPAA & trois signaux d’entrée. k 24§t =100 s

1.2 Lois d’extrapolation du Réacteur Parfaitement AutoAdgité
par jets gazeux

Les lois d’extrapolation du RPAA ont été détermm@ar David et Matras [174, 175, 178]
pour un réacteur sphérique et sont valables posr gtessions proches de la pression
atmosphérique.

Notre réacteur d’étude est cylindrique (schémarégl3). Les produits (vapeurs et gaz de
pyrolyse) entrent dans le RPAA et sont entrainéeslgs jets distribués par quatre tuyeres
placées en croix. Les tuyeres ont un diameétreepdsitions tels que les jets soient turbulents
et subissent des recyclages internes.

Quatre conditions doivent étre remplies pour din@meer un tel réacteur :
- chaque jet doit étre libre (non confiné),
- chaque jet doit étre turbulent,

- les quatre jets doivent entrainer tout le volumeega du réacteur, c'est-a-dire que le
nombre de recyclages internes des jets doit éperitant,

- la vitesse du jet en sortie de tuyere doit étrériatire a la vitesse du son.
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Sortie

Entrée des réact#sg

L
e i e =

Thermocouple

=
. Gaz d’'agitation

kgh {®) 4—

\\\ QRPA

O== =
Tube de
préchauffage
v
Tuyeres
Figure 11.3

Schéma de principe du RPAA cylindrique utilisé poatre étude

Ces criteres se traduisent par des inégalitéséfinisisent la zone de fonctionnement, c'est-a-
dire les gammes de débit d’agitatio@ (., ) en fonction de la température de travail. Lés lo

d’extrapolations sont valides pour des valeursidmétre de tuyere (d) et du rayon de sphere

équivalent& (R,,) donnees. De plus, il est recommandé d'utiliser acteurs ou dgd est

supérieur a 10. On suppose que le gaz d’agitagsopréchauffé a la température du réacteur

(Azay et Come [179, 180]).

Décrivons les conditions de fonctionnement pour RIPAA alimenté par de l'argon et
travaillant dans un domaine de température compgealselui mentionné dans la littérature
pour les études du craquage des vapeurs de pyrmdykebiomasse, a savoir 830 — 1300 K.

Les propriétés physico-chimiques de I'argon soppedées dans le tableau 1.1 [181].

Température [K] Masse volumique [kg°in Viscosité [Pa s]
273 1,75 211x10
293 1,64 223x10
830 0,578 473%x10
1300 0,388 631x10

G =518,8JkgK" et G =309,6 JkgK™

Tableau I1.1

Données physico-chimiques de I'argon [181]

% |e réacteur utilisé pour notre étude est un cyéndDavid et Matras [174] ont donné les lois de
fonctionnement des RPAA pour des réacteurs sphesigDn définit donc le rayon.[Rde la sphére de méme

volume.
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[1.2.1 Jets libres

Un jet est suppose libre s'’il satisfait la conditabe Liepmann et Laufer [182] :

Re, Distance entre deux tuyéres suivant I'axe du jet 7x10 (11.19)
Diametre d'une tuyére - '

Re, est le nombre de Reynolds de tuyéere ; il s'expramefonction du diametre d de la
tuyere, de la vitessa, au débouché d'une tuyéere, de la masse volunpgetede la viscosité

u calculées a la température du gaz en sortie gerau(ici égale a la température du
réacteur) :
_ Ugpd

u

Re, (11.20)

Dans notre cas, le RPAA est cylindrique (rayon2,5%10° m, hauteur L = 4xI®&m, voir
description complete 111.3.2 ) alors que les travde David et Matras [174, 175, 178] portent
sur un réacteur sphérique. Calculons le rayon dpHare equivalentesR

gnReqS =nr’l -V, (1.21)

ou Vi = 6,4x10" m® est le volume occupé par les 3 tiges cylindrigiies diamétres
extérieurs valent 3,2 mm et leurs longueurs reggaoent 23 mm et 33 mm).

d’ou un rayon équivalent &= 2,65x10° m,

et un volume de réacteurghh = 77,90x10 m°.

(11.19) s’écrit alors :

u.pnR
(bJ >7x10" . (1.22)
2“ Tuyere

Soit Q, le débit volumique en sortie d’'une tuyere (aclmpérature et a la pression de sortie
de la tuyére). Sachant que le réacteur compongetds, on peut exprimer@n fonction du
temps de séjour des gar'agitation dans le réacteur (a la températurgddateur) :

1 1V
Qo :Z QRPA :Zﬂ . (”23)
On en déduit ainsi :
TR 3
=—3 11.24
Qo . (11.24)
Qo 4Req3
et u=——= [1.25
0 T[d% 3td? (1129
L’inégalité (11.22) devient :
R 4
[p"—;j >1,05¢10 . (11.26)
H’Ed Tuyere

%6 On suppose pour ce calcul que le débit d’entréeédetif est nul pour déterminer les critéres détipn
satisfaisante (en terme de débit d'agitatigp R
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On aboutit, avec un diamétre de tuyére d = Z#xh) aux conditions suivantes sur le temps de
séjour et le débit :
- A830K:t<113s et Gipa 222,8x10° m’s* TPN,

- A1300K:1<0,57s et Qpa =28,9x10° m*s’ TPN.

[1.2.2 Jets turbulents

David et Matras [175, 178] s’appuient sur les ttawde Hinze [183] sur les jets libres de gaz
a symétrie axiale. Le jet libre se développe selorcdne de demi-angpe= 11° (figure I1.3).
Au-dela de 11°, le jet n’existe pratiguement pliesdébit volumique Qet la vitesse du jetu

a une distance x de la tuyére (le long de I'ax@etifigure 11.4) valent :

.d
Q =AQy et u.= WA~ (11.27)

ou A et A’ sont des termes correctifs tenant conagtéa température et du gaz.

............................................ | tarB
d : 0’4 mm ...........................
....................... B: N
_._$ _______ T_ _______________________________ JT
< X . ‘

Vue en coupe d’un jet au débouché d’une tuyere

Barillon [184] rappelle les corrélations de A’ emnttion de Re:
— en régime turbulent (Re> 3000) : A’ = 6,7 (le régime pour lequel notracteur a
été dimensionné),

o s o 2x10
— en régime intermédiaire (1000 <{Re3000) :A _E’

- enrégime laminaire A’ =2x10” Re.

De plus, pour de I'air a 20° et sous pression aphésque, il a montré qua :%3 et ainsi

A(293 K) = 0,29 et A(723K) =1,27.

Le nombre du Reynolds Rearactérisant la turbulence du jet a une distande la tuyéere
s’exprime par :
_pu (2xtanp) _  2pQ,
Re, = m = X tanp (11.28)
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3

4pR

Sachant qudRe, :3—deq et en combinant (11.27) et (11.28), on obtientédation :
ndt
Re, = Re =-A (11.29)

2tanp

Il existe un nombre de Reynolds limite jReen dessous duquel le mélange n’est plus
satisfaisant [175]. La premiere condition s’écohd

A
Re, Jtanp > Re,, , (11.30)
ou bien
ApR 2
Mzgqum tarp . (1.31)
pdt 2

A 20°C, Ren = 800. Il s’agit de calculer Rg aux températures de travail. Le produit
P*xQgps €tant constant quelque soit la température coréagdeon en déduit que

Re (T)U(T) est constaft. Ainsi les valeurs de Rg a 830 K et 1300 K sont
Raim(850 K) = 377 et Rg (1300 K) = 283 .

La condition (11.21) s’écrit donc

. ApR,/’
a830K:——=->108, (1.32)
ude
. ApR,/’
eta 1300 K ——=->82. (1.33)
ude

Le facteur A n’est pas corrélé dans la littératuregugmente avec la température. De plus
avec des gaz plus légers que l'air, il faut desmer@ddes temps de passage plus bas pour
obtenir une agitation satisfaisante; ainsi aved’atgon, plus lourd que I'air, des temps de
passage plus élevés permettront une bonne agit&iioposant A = 1,5 sur notre domaine de
travail, on extrapole I'évolution de A pour des f@ratures plus élevées en fonctionnement
sous argon.

On aboutit aux contraintes suivantes sur le tenegsagsage et sur le débit d’alimentation :

- A830K:1<7,8s et @a =3,3x10°m>s! TPN
- A1300K:T<52s et @a =3,2x10°m*s* TPN

[1.2.3 Recyclage interne du gaz

Deux tuyeres sont séparées, en suivant 'axe dd’jeie distancedr = nRe42. Il faut que le
temps de séjour soit supérieur au tempg mis par les molécules issues d’'une tuyére pour
atteindre la tuyere suivante.

Ce temps vaut, sachant qu'il y a quatre tuyeres tanéacteur;,, :ZR—QPA. Le débit Q est ici

X

calculé pour x = dr.

" Rgim étant connu a 20°C, on calculera ce produit, 293 K)x (293 K).
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Ainsi, on en déduit :
L Veea 4Q, =A dr; = TrAReq

(1.34)
t, 4Q, Vgpa d 2d
Expérimentalement, David [174] a constaté qu’urpoaptl=&230 assure un taux de
m 0
recyclage suffisant soit :
AR,
- 1>19 . (11.35)

Dans notre cas, cela equivaut &/A,29. Cette contrainte est toujours vérifiée cafoRest
proche de 66 dans notre étude.

[1.2.4 Vitesse du son

Au débouché des tuyéres,doit rester inférieure a la vitesse du son :
Uy < U, (T) . (1.36)

A une température de réacteur T, supposée égatleadt gaz si celui-ci est préalablement
préchauffé, la vitesse du son s’exprime, dans bilypse du gaz parfait par :
Ug,,(T) = CPBT , (1.37)
Cy M.,
ou G et G, sont les capacités calorifiques des gaz respectie a pression et volume
constant. R est la constante des gaz parfaifﬂ;ggt la masse molaire du gz

En combinant (11.25) et (11.36), on aboutit a :
R, 3

=— uson(
® " 4

T) . (11.38)

Aux bornes de notre domaine de température, oermtti
- A830K:120,29s et Ra <89,0x10°m*s® TPN
- A1300K:120,23s et @a<71,1x1F m*s' TPN

[1.2.5 Diagramme de fonctionnement

Finalement, le débit d'agitation du gaz vecteuroarglevra se situer dans le domaine non
hachuré de la figure 1.5 pour que ce réacteuroseporte comme un RPA. Pour ce réacteur,
cela correspond a des temps de séjour compris @2tet 1 seconde.

%8 La masse molaire de I'argon vaut 39,95 g ol
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Limite des jets libres

Débit d'agitation Q rea (x 10 6 m3g?! TPN)

Temperature [K]

Figure 1.5

Domaine de fonctionnement du RPAA utilisé pourdté du craguage de vapeurs de
pyrolyse de biomasse. Le critere de recyclageoegburs rempli.

[1.2.6 Température au sein du RPAA

Pour favoriser 'lhomogénéité en température du RPAZay et Come [179] recommandent
de préchauffer le gaz. L'annexe IV présente lesungssde températures qui ont été réalisées
en déplacant un thermocouple dans le réacteur.b@end des gradients thermiques moyens
de l'ordre de 40 K. Cela est principalement diatdue les réactifs (c'est-a-dire les vapeurs
et gaz de pyrolyse) entrent dans le RPAA a 5404ram: ils arrivent dans un milieu ou la
température est plus élevée (choisie par I'expérateur entre 550 et 1050°C).

Une simulation CFD (détails et conditions limitesndés annexe IV) permet d’obtenir les
champs de température au sein du RPAA pour un gapydolyse a 540°C et un gaz

d’agitation a 1030°C (figure 11.6). Le rapport deéhit d'agitation et du débit d’entrée de

I'échantillon de pyrolyse est de 2,5. Ainsi, cetienulation confirme que les gradients

thermiques sont importants sur 2 mm environ (dextii@ntrée des réactifs). Dans le reste du
réacteur, la température est homogene.
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' 1340 K

1300 K

1250 K ' >

1210 K
Entrée Sortie

Figure 11.6
Champs de température au sein dARP
(Résultats de simulation CFD — 3 vues en coupe)

1.3 Conclusion

Le réacteur d’étude du craquage thermique de vaplupyrolyse et ses domaines d’agitation
« parfaite » ont été définis (relation débit d’agian — température de travail). Ainsi, on

pourra déterminer facilement une constante de sétet éviter une modélisation complexe
des phénoménes hydrodynamiques et thermiques auwdgeiéacteur comme c’était le cas

jusqu’a présent dans la littérature.

Détaillons maintenant le matériel utilisé et lag@dure expérimentale mise en ceuvre pour
I'étude du comportement thermique des vapeurs dayse de biomasse.
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Chapitre Il

Matériels et méthodes expérimentales
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[11.1 La biomasse utilisée

Les expériences ont été réalisées principalemestt de la cellulose et de la sciure de bois.
Quelques essais ont été réalisés avec de la ligdinatres avec des huiles de pyrolyse
produites dans un réacteur cyclone. Présentonsitespales caractéristiques de ces produits.

- La cellulose retenue ici est laMicrogranular (type EEC n°232-674-9) de Sigma
Aldrich. Elle se présente sous la forme d’une fioedre blanche de granulométrie inférieure
a 10 um. Des expériences ont été menées avec de laosgluon séchée ayant un taux
d’humidité de l'ordre de 3 %. D’autres expérienceg été réalisées avec de la cellulose
séchée 12 h dans une étuve a 110°C.

- Lasciure de boisutilisée pour I'étude est issue du hétre ; sajométrie est inférieure
a 50um. Elle a été fournie par J.V. Weber de I'Unive¥site Metz. Elle est composée, en
masse, de cellulose (46,5 %), de lignine (22,4d&hgmicellulose (25,4 %) et d’extraits (5,7
%). Quelques expériences ont été faites avec dunom séché.
Dans les autres cas, la sciure est séchée a I'ét@vie a 110°C) avant utilisation. La reprise
d’eau de I'échantillon une fois sorti de I'étuvet daible (figure 11l.1). Durant les deux
minutes (voir procédure expérimentale 111.3.1) reSaéres pour la pesée et la mise en place de
I'échantillon de biomasse dans le réacteur, la tiigad’eau accumulée n’excéde pas 0,6 %
(de la biomasse initiale séchée a I'étuve).

0.9
0.8 - *
0.7 *
0.6 *
0.5
0.4 - *
0.3
0.2 *
0.1

initiale seche)

% massique (rapporté a la biomasse

0 50 100 150 200 250 300 350
temps(s)
Figure 1l1.1

Courbe de reprise d’eau de la sciure de bois danba de précisio8artorius CP324S
(forme du tas comparable a celle de la biomasseg l@anéacteur de pyrolyse)

- La lignine Kraft fournie par la société Borregard Lignotech Fraao&té extraite du
bois par un procédé Kraft standard aux sulfatesteCpoudre contient un taux non
négligeable de résidus minéraux (25 %) et est mrheodium et soufre.
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- Leshuiles de pyrolyseont été produites en réacteur cyclone dans natb@ratoire [27,
54] par Ndiaye et al. [46]. Elles ont été produites d’expériences a des températures de
paroi de 650°C (c'est-a-dire une température de deetéacteur d’environ 530%% pour une
température en sortie (en téte de réacteur) deC490°

L’analyse élémentaire des ces réactifs (voir dpson 111.4.2) est donnée tableau Ill.1.

BiomassesElementS Carbone | Hydrogéne Oxygéne Cendres * la lignine
Cellulose 43,1 6,1 50,5 0,3 contient 9%
Sciure de hétre 48,2 6,2 43,6 2,0 | de sodium et
Lignine Kraft™ 48,2 4,3 23,7 23,8 2% de
Huiles de pyrolyse 42,3 6,0 51,4 0,3 soufre®

Tableau 1.1
Composition élémentaire massique des biomasséestetl

Au sein de notre équipe de travail, des étudeslidéésm sur le comportement des vapeurs de
pyrolyse d’hémicellulose et de lignine Kraft oné éhenées au cours d’'un DEA (Caron S.
[185]) et d'un stage Erasmus (Cano Moreno D. [186])

[11.2 Montage expérimental

Le montage expérimental que nous avons mis au pount etudier le craquage des vapeurs
issues de la pyrolyse de la biomasse a été deariBpumlin et al. [177] et validé avec de la
cellulose (Baumlin et al.[187]).

[11.2.1 Principe général

Pour déterminer une constante cinétique de craqieg&apeurs de pyrolyse de biomasse et
s'affranchir des modéles complexes mélant pyrotieséa biomasse et craquage des vapeurs
au sein d'un méme réacteur, nous avons adopté mtage qui sépare totalement I'étage de

pyrolyse de I'étage de craquage.

Un premier réacteur tubulaire permet de produie@geurs de pyrolyse (RP). Pour limiter
le temps de séjour des vapeurs dans ce réactées,seint directement entrainées dans un
second réacteur, parfaitement auto-agité par geux (RPAA), ou elles sont craquées a plus
haute température. Les vapeurs sont ensuite codelermans un bain de glace, les aérosols
piégés dans une série de filtres et les gaz ac@sngiains un sac.

% La température du cceur du réacteur cyclong)(@st calculée a partir des corrélations suivatBesust [27]
et Ndiaye et al. [46]) donnant une relation entretempératures de cceur, de parg),(@entrée du gaz dans le
cyclone (T,) et de sortie (). Les températuress Bt T, sont mesurées.

T,=059%+043T et Th,a=0,79+0,16 T,
% Donnée fournisseur : quantité de sodium et dersaotal dans I'échantillon. La proportion de cerslest
déterminée par combustion totale a 900°C. Danédelu que I'on appelle « cendres » est inclusdation de
soufre non libérée (sous forme deShiet de sodium non évaporée (température de diébfutsion des cendres
de I'ordre de 900°C [75]).
%! Réalisée par le Laboratoire Central d’Analyse MRS & Solaize (voir 111.4.2).
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Notre installation ne fonctionne pas en continurpaport a la biomasse ; nous travaillons sur
les produits issus de la décomposition d’'une mdseseée de biomasse (le plus souvent 1 g).

Le schéma de principe des expériences est donue flfj.2. Le réacteur de craquage peut
étre by-passé lorsqu’on veut étudier uniguementpiegluits issus de la pyrolyse de la

biomasse. Dans le cas contraire, si I'on souhéitei€r le craquage des vapeurs de pyrolyse,
celles-ci traversent le réacteur de craquage piageage et échantillonnage.

Gaz vecteur Gaz d’agitation

4 1

Réacteur ' Réacteur
de v de
Pyrolyse ' Craquage : :
yRPy p— . gelg Y Condenseu Filtres Echantillonnage gi =
| | RPAA | |
| Biomass( 1 | 1 |
l . vapeurs )
condensées aerosols 9az
charbon
Figure 111.2

Schéma de principe des expériences de pyrolyseragaq

[11.2.2 Le réacteur de pyrolyse (RP)

Le RP (figure 111.3 et détails annexe V) est unctéar tubulaire en acier inoxydable de 900
mm de long et de 22,1 mm de diametre intériewgstlplacé dans un four tubulaire Carbolite
CTF (3000 W, tube intérieur en céramique de longd&d mm et de diamétre 75 mihin
régulateur de température PID Eurotherm (type petmnet de commander la température du
four. On fixe la température finale du four puis :

- le four commence a chauffer avec la vitesse deffghemaximale,

- ou bien, on peut régler la vitesse de chauffagéodu (en K min') pour atteindre la
température souhaitée.

La distribution du gaz vecteur (Ar) se fait pantérmédiaire d’'une « douche » située dans
I'embout dévissable, ce qui permet de bien réplarilux (voir annexe V).

La biomasse est placée dans une cuillere qui pgeaitdéplacée le long de I'axe du réacteur
(mouvement de translation — étanchéité assuréamguint viton). Sa forme épouse la partie

conique de sortie du RP (angle de 60°) pour qufalisse s’y coller et que les vapeurs soient
rapidement entrainées vers la sortie.

%2 Données constructeur : longueur de chauffe effecfio0 mm ; en isolant le tube aux deux extrémigés,
température est uniforme (+ 5 K) sur 350 mm.
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Un thermocouple de type K fourni par TC SA (diare€rmm, longueur 25 mm) est placé
juste au-dessus de la biomasse et mesure la temmgédu gaz vecteur au-dessus de la
cuillere et de la surface de la biomasse. Cett@péeature est lue sur un afficheur numérique
(West 8010).

) _ Embout Distributeur
Réacteur en inox amovible de gaz

Thermocouple

Ar, vapeurs
etgazde < __
pyrolyse

-

Cuillere i
Biomasse

Gaz vecteur

Figure 111.3
Schéma de du réacteur de pyrolyse

111.2.3 Le réacteur de craguage (RPAA)

Les schémas détaillés du RPAA sont fournis en amiéx

Le réacteur (figures IIl.4 et 1Il.5) est un cylieden acier réfractaire (inconel). Son diametre
interne est de 5x10m et sa hauteur 4x10m. Le gaz d'agitation entre dans le RPAA par 4
tuyéres disposées en croix et placées sur troéstde 3,2x1®m de diamétre extérieur. Dans
le tube central de 3,3xf0m de long, deux trous de 4X16n ont été percés pour produire
deux jets dans le méme plan mais dans des dirsatipposées. Deux autres tubes (2,3x10
m de long) placés a mi-distance entre le tube aketrles parois du réacteur sont percés d'un
trou chacun et produisent deux autres jets opguaéss dans un plan perpendiculaire au plan
des deux jets issus de l'axe central. En ayantérési volume de ces tubes, le volume du
RPAA vide est de 77,9x10m’.

Les gaz et les vapeurs produits au cours de ldysg@ntrent dans le RPAA par un tube de
diamétre intérieur 4xId m (longueur RP-RPAA de TOm) centré sur le couvercle du
réacteur, face au gaz d’agitation. Les produitssisfu craqueur sortent par un tube de méme
diamétre et de 6x10m de long. Le joint qui assure I'étanchéité ene&ecouvercle et le
réacteur est un joint Cetigraph associant incor6@®, monel et graphite (dimensions
50x58x3,2 mm, société Garlock Sealing Technolo§i®.vis en acier réfractaire permettent
de fixer le couvercle au réacteur.

Le RPAA est placé dans un four tubulaire de maidesmann-Moritz (3200 W), commandé
par un régulateur de marque EroElectronic (type MKS® tube en céramique a un diamétre
de 8x10* m et une longueur de 0,6 m. Le gaz d'agitatiorpesthauffé (par passage dans un
tube - diamétre 6xIdm, longueur 0,6 m - placé dans le four) jusqu’delmpérature de
réaction mesurée par un thermocouple K placé audseRPA a 1,5 cm du couvercle (annexe
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VI). Cette température est lue sur un afficheur éuque West 8010. La pression dans le
réacteur est proche de 1 atm.

Vers les pieges a
vapeurs et gaz

2%

Ar, vapeurs et gaz

§
§
\
de pyrolyse ~—T—— = % -— Gaz
venant du RP \\ § d’agitatior
| Tuede
| § préchauffage

Thermocouple Tuyéres

Figure 1.4
Schéma de principe du réacteur de craquage (RPAA)

Figure I11.5
Réacteur de craquage ouvert
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[11.2.4 Le piégeage des produits de réaction

Il s’agit de récupérer les vapeurs condensabléssegaz produits au cours de la pyrolyse ou
sortant du craqueur. Nous travaillons avec un nyentde faible capacité (environ 1 g de
biomasse a pyrolyser) et nous déterminons la maksdeale de vapeurs condensables
produites en pyrolyse (sortie RP) ou non converiegiaz (sortie RPAA). Ce raisonnement
en terme de «masse» se réfere donc aux «gradmedrs» des protocoles
d’échantillonnage (chapitre 1.4.1.5).

[11.2.4.1 Les vapeurs condensables

La récupération des vapeurs est directement effeqgbar condensation en sortie du réacteur
(RP ou RPAA selon le type d’expérience). Le disgiiosxpérimental comporte (figure 111.6) :

- deux serpentins en cuivre (diamétres interne 8xhQ externe 8x1®m, longueur 1,3
m) associés en série et plongés dans une saural®@@ (1 % en masse de NacCl).
- une cartouche en polyéthyléne (diamétre 2,5%tQ longueur 0,15 m) associant en
série :
»un lit de 10 cm de laine de verre borosilicatéertmo(Fischer Bioblock),
»un lit de 5 cm de zéolite (tamis moléculaire CEO® §ranulé de 1,6xIdm),
> un filtre circulaire en microfibres de verre GFameétre 47x18 m (Whatman).

[11.2.4.2 Les gaz

Une fraction constant® du gaz vecteur (contrdlée par un rotamétre a bille
Serv'instrumentation 1367 inox, 2,4 min™) et des gaz produits au cours de la réaction est
recueillie dans un sac d’échantillonnage en tediéala marque Alltech d’'une capacité de 5 L
(avec une vanne marche-arrét et une vanne septoitiglement, on a fait le vide dans ce
dernier.

15c Sac
Filtre d’échantillonnage]
des gaz
< Rotametre
| — Hotte aspirante
= 10 cm

Serpentin en cuivre plongé
dans un bain (-10°C) Laine Zéolite

Figure 111.6
Piégeage des vapeurs condensables et échantilbdeagyaz

% En sortie du RP on peut recueillir tous les gaz (gecteur et gaz de réaction), par contre enesomtiRPAA,
on ne peut pas recueillir la totalité de gaz. Quuedle environ 1/3 du volume total.
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[11.2.5 Introduction de vapeur d’eau dans le RPAA

L’ajout d’'un composé réactif dans le RPAA est sptibée d’augmenter le taux de conversion
des vapeurs. Pour injecter de la vapeur d’eauoetage expérimental a été modifié. L’argon
d’agitation se sature en eau par barbotage (fiju7® dans un bain & une températuré La
température du bain est fixée par une double eppeldhermostatéé Les tuyaux en sortie
de colonne sont entourés d’une gaine chauffajuequ’a I'entrée du RPAA. La température
du ruban sera supérieure &"Ppour éviter toute condensation dans les canalissti

vers Foul
et RPAA
Gaine chauffant <«—>20¢cm >A
recouverte d'ur______ ]
ruban isolan it A
Thermocouple (0,5 m
«—
Colonne de barbotage en verre
<J_C_m_>
A N
0o O 4
Double enveloppe--------- »|C ) 0
O @)
0 o O Colonne d’eau (15 cm)
0O o Q
00 ~'~0q
O O
vy
Eau du bain thermostaté >»\ [LIIITITI1] Frité (distributeur de ga:
Hauteur 0,5 cm
Argon
Figure 111.7

Saturation en eau de I'argon d’agitation du RPAA

% Une résistance chauffante de 1000 W permet deffehdeau du bain thermostaté.
% |a gaine chauffante (500 W, longueur 4 m, diamd&ecourbure de 4 mm) est de marque Horst (type HS)
Elle est commandée par un régulateur Instrumentr@len Vici (Valco Instruments co. inc.).

-74 -



Choix de la température du bain thermostaté :

Le temps de manipulation au cours des expérieneesatjuage est connu. En choisissant un
ratio massique vapeur d’eau — biomasse, on a déigii le débit de vapeur d’eau en entrée
du RPAA (flux molaire Fao).

Une fois le temps de séjour dans le RPAA et |la tsatpre de craquage choisis, on détermine
le débit volumique d’argon g2 d’agitation du RPAA. La relation des gaz parfgitymet
d’obtenir la relation entre la pression de vapeunte en eau’Pet la températureF du
bain :

P Qupp = Fipo RT (1.1)
L’équation d’Antoine donne la deuxiéme relationren®™ et P* Elle s'écrit :
K
In(P?*)=80-———— .2
( ) -I-sat(K) _y ( )

avecd = 23,47763k = 3984,92 Ky = 39,724 K pour I'eau [188].
On résout ainsi les deux équations pour obtetfir T

Pour vérifier que le gaz est bien saturé en eagffeatue une expérience « a blanc », c’'est a
dire que I'on ne fait passer que de I'argon satu@9°C en eau. L'eau se condense dans les
pieges en aval. On compare la masse piégée aptéllee par la théorie c'est-a-dire a celle
déterminée par la relation (l1l.1) et I'équatiorAdtoine (111.2) pour le RPAA chaud (580°C).
Un bilan de matiére de 98 % est obtenu, preuvd’gugon est bien saturé en eau.

[11.2.6 Introduction d’'un garnissage dans le RPAA

Le RPAA est en acier réfractaire qui contient dtkel. On pourrait penser que celui-ci puisse
avoir un effet catalytique. Ainsi, au craquage Ithigue « pur » qui se produit en phase
homogene au sein du RPAA, se superposerait un agaghétérogéne catalytique sur les
parois internes du RPAA.

En effet, visuellement un réacteur «neuf» (c’asdire décapé dans un bain d’acide
chlorhydrique et sulfurique) a une apparence difiée d’'un réacteur qui a déja été utilisé
pour des expériences de craquage. Le réacteurdpjaasubi des variations de température et
des réactions de craquage est « fait », « culot@pendant, un effet catalytique n’est pas a
exclure. L'inconel a certes changé de couleur, magsfine pellicule de suies’est déposée
sur les parois du RPAA lors des deux premieresrexmpeEes avec un réacteur « neuf ». Cela
n'est plus du tout observé lors des expériencesstas.

Pour juger de la pertinence de cette hypothéses avons ajouté dans le RPAA des copeaux
d’acier réfractaire pour augmenter la surface ddam entre la phase gazeuse et le matériau
paroi (fines spirales de 2 mm d’épaisseur et dgueanr variable de méme matériau que les
parois). Leur volume (1,5x10m’) est faible devant celui du RPAA (77,9%L&n°). Nous
avons aussi introduit un cylindre de quartz recanwies parois pour cette fois-ci diminuer
I'interface paroi-phase gazeuse. Ainsi on fait eata surface de 0,37 a 3,2 fois la surface
initiale du RPAA”,

% Environ 0,2 % en masse des vapeurs condensalifés®dans le RPAA.
37 La surface des parois du RPAA est de 1,113t
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[11.3 Procédure opératoire

[11.3.1 Déroulement d’'une expérience

Rappelons que le montage expérimental est constédweux réacteurs :
— un réacteur de production de vapeurs issues dgddype de la biomasse (RP),
— et un réacteur de craquage des huiles (RPAA).

Le gaz vecteur du RP et le gaz d’'agitation du RP#oht de I'argon. Leurs débits sont
controlés par deux débitmetres massiques de laumaBgooks Instruments (série 5850 S,
débit maximal 6 L mifl, courbe d’étalonnage fournie dans I'annexe V).

On effectuera des expériences de pyrolyse seuls,d&erminer le taux de conversion de la
biomasse en vapeurs au cours de la pyrolyse. Lessntanipulations dites de craquage,
l'intégralité des vapeurs issues du réacteur delpse est directement envoyée dans le
cragueur. Grace aux expériences de pyrolyse, oenalva la concentration en vapeurs a
I'entrée du RPAA.

[11.3.1.1 La pyrolyse

Un schéma de principe d’'une expérience de pyrobgeprésenté figure 111.8. Le réacteur
tubulaire (RP) est positionné dans le four et cléagbus courant d’argon (généralement
Qre = 26,2x10° m® s* TPN). Il est dimensionné pour que le gaz atteignempérature de
pyrolyse en bout de four (température retenue €gabel0°C), ou sera placée la cuillere
contenant la biomasse (détails donnés en anneXe VII

Section froide Filtre Sac de gaz

Ar,

Ar —— vapeurs et
----- - gaz de
/ pyrolyse |
/ \ Serpentins (10C)

RP Four Biomasse
électrique Cartouche de laine
et de zéolite
Section de Section de piégeages Echantillonnage
pyrolyse desvapeurs des gaz

Figure 111.8
Montage expérimental de pyrolyse de biomasse
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Parallelement, le matériel de piégeage des vagstirsettoyé (a I'éthanol et a I'eau), séché et
pesé. On pésera : le codiéc'est-a-dire le raccord entre le RP et le seippries serpentins
en cuivre et enfin la cartouche de laine-zéolitecde filtre.

Les volumes du serpentin et de la cartouche étapoitants, on les inertera a I'argon (gaz
vecteur) avant de les peser, leurs extrémités @mschen effet, les masses molaires de I'air et
de I'argon sont sensiblement différentes (29 g*hetl40 g mof) ; la pesée en fin de réaction
se fait en présence d'argon, puisque les serpeetitescartouche ont été balayées par le gaz
vecteur durant I'expérience.

Une fois que l'argon a atteint la température dactién souhaitée, on place environ
exactement 1 g de biomasse dans la cuffi§reasse ). On positionne la cuillére dans la
zone froide du RP située hors du four, mais balgaredu gaz vecteur froid. On évite ainsi
une reprise d’eau de I'échantillon. On fixe ledétiénts pieges et le sac d’échantillonnage des
gaz.

Une fois le montage inerté, on enfourne la cuill@sgu’au bout du réacteur tubulaire et on
ouvre la vanne de préléevement des gaz. Le rotandetidle est réglé pour permettre un
remplissage du sac d’échantillonnage en 3 minutedan, temps supérieur au temps de
réactio®, pour étre certain d’avoir tout piégé. Lorsquedaction est terminée, on ferme la
vanne d’échantillonnage des gaz, on sépare lesétdmonstitutifs du piege et le réacteur, on
bouche les extrémités des serpentins et de laucdmto On pése les piéges sur une balance
électronique d’analyse et de précisidartorius CP324%portée maximale 320 g ; précision
0,1 mg) et on obtient ainsi la masse totale de wapgroduites au cours de la pyrolyse notée

my, quantité qui représente la masse dentrée desuvapdans le RPAA lors d'une
manipulation compléte pyrolyse-craguage.

On refroidit le RP en le sortant du four, alors ¢jaegon balaye encore la cuillére. Placer le
charbon chaud restant dans la cuillere a I'airadnérait sa combustion. Au bout de 2 heures,
le charbon restant dans la cuillere est lui aussépon note sa masseng

Le sac d’échantillonnage des gaz est muni d'unusepton analyse ainsi les gaz par
chromatographie gazeuse pour obtenir la masse desmayrolysem? (voir paragraphe
11.4.1.2).

111.3.1.2 Le craquage

Les fours sont chauffés séparément jusqu’a ceatempérature du gaz vecteur les balayant
atteigne 540°C pour le réacteur de pyrolyse eemapérature de craquage souhaitée pour le
RPAA (température de consigne du four ou est $&uPAA environ 150°C supérieure a la
température souhaitée). La température de réastianinférieure a celle de chauffe, en effet,

% Le coude est un tube en inox de diamétre interl®@Bm et de longueur 6xT0m.
%9 On travaillait avec 0,5 g lors des premiéres eepées avec de la cellulose. Passer a 1g permagticaer la
précision des pesées.
0 Ce temps a été déterminé de deux facons :

- en observant le dégagement d’aérosols, visibles dacartouche laine-zéolite, ces derniers appaeais
30 s apreés l'introduction de la biomasse dans l@Risparaissent au bout de 180 s.

- en faisant des analyses de gaz au cours de laypgran voit que le C{et H, apparaissent vers 30 s et,
au-dela de 150 s, on ne les détecte plus.
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les gaz sortant du réacteur de pyrolyse et enttans$ le cragueur sont a 540°C alors que la
température de craguage s'échelonne de 560°C Q08 appellera T, la température de
craquage mesurée par le thermocouple qui se sield RPAA.

Le débit TPN de gaz vecteur dans la section pyeo(@&p) est identique a celui utilisé lors
d’expériences de pyrolyse seulerf@ 26,2x1F m’s* TPN). En effet, il faut veiller & étre
dans des conditions expérimentales de pyrolysetigiess, pour que la composition connue
en sortie de RP (déterminée par les expérienc&sllil) soit celle d’entrée du RPAA.

Le débit d’'agitation TPN du RPAA est choisi dansitenaine défini figure 11.5, en fonction
du temps de séjour des vapeurs et gaz au sein A& RBe I'on désire. Ce gaz d’agitation
barbote ou non dans de I'eau selon que I'on eféedies expériences de craquage thermique
pur ou des expériences en présence de vapeur d’eau.

Les deux réacteurs sont associés en série. Lerdaeotre les deux réacteurs est pesé puis
fixé au RPAA et au RP. Ce tube a pour dimensiongrhOde long et 4 mm de diametre
intérieur. Le temps de passage des vapeurs danbdeest de I'ordre de 2xTG, (pour une
température proche de 540°C, température du géamsalu RP) alors que le temps de séjour
minimum des vapeurs dans le RPAA est de 30x40 le craquage dans cette portion peut
donc étre négligé.

La liaison entre les deux réacteurs, et les exté&nue chaque four tubulaire sont isolés pour
réduire les pertes thermiqdés

La préparation des pieges a vapeurs se fait de&haariacon qu’en manipulation de pyrolyse
seule, mais ils sont fixés en sortie du RPAA. Uris fes températures atteintes, la biomasse
est placée dans la cuillere, le tout est inertée stac de récupération des gaz positionné en
sortie de rotamétre.

La réaction peut débuter. On enfourne la cuillearsde réacteur tubulaire, on ouvre la vanne
d’échantillonnage des gaz. Aprés 4 minutes deimFgabn sépare les deux réacteurs, le RP et
le RPAA se refroidissent a I'air. On sépare le piefjon en pése les constituants, on obtient

ainsi m{, masse de vapeurs sortant du RPAA. La biomassduedie (charbon de masse
Mcha) €St aussi pesée.

On analyse a nouveau le gaz contenu dans le satimmatographie gazeuse pour obtenir la
masse de gaz issue du craquenr.

Lors d’expériences en présence de garnissage @awo’acier réfractaire ou du cylindre de
quartz, ceux-ci sont introduits dans le RPAA aventébut de I'expérience. On soustrait le

“Ll'y a trés peu de dépéts dans :

- laliaison entre des deux réacteurs. Si celletchies isolée, aucune condensation partielle dewespde
pyrolyse n'a lieu. Grace a la pesée de cette maconnait la quantité de matiere accumulée. tlretirer cette
guantité a la quantité totale de vapeurs prodwetegyrolyse pour obtenir la quantité effective dmeurs
entrant dans le RPAA,

- le RPAA. A plus haute température, il a un léggrédéle coke sur les paroi, difficlement quantifegb
au maximum 0,2 % de la masse de biomasse initalese situe dans le domaine des erreurs expéritagnta
(voir chapitre 1V).
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volume occupé par ces derniers a celui du RPAA pale déterminer le temps de séjour des
gaz et vapeurs dans le RPAA.

La figure 111.9 présente le montage d’'une expérgede pyrolyse et craquage associés.

Section de craquage

Gaz d'agitation Tube de préchauffage

| RPAA
Fours N M /
électriques
| | Filtre Sac de gaz
Ar, l
AL, vapeurs R
0 et gaz de i
“«-- pyrolyse
| \ | Serpentins (-10C)
RP Biomasse Cartouche de laine
et de zéolite
Section de pyrolyse Section de piégeages Echantillonnage
des vapeurs des gaz

Figure 111.9
Montage expérimental de craquage de vapeurs déypgrde biomasse

[11.3.2 Bilans de matiere — Validation des expériences

La validation des expériences de pyrolyse seuldeetraquage des vapeurs repose sur des
bilans de matiere, c'est-a-dire sur la conservatlenla masse de biomasse initialement
introduite. Toute la biomasse qui est placée darwuillere doit étre recueillie sous la forme
de charbon, liquides conden&ésu gaz.

Ainsi la seule composante d’entrée est :
- la biomasse introduitele masseng, placée dans la cuillere de pyrolyse.

On réalise deux types de bilans selon le type @dggpce :

Lors d’une expérience de pyrolyse, la biomassediiite est convertie en :
- charbonde massenchar, On le récupére dans la cuillere du RP,

2 Rappelons que le terme « liquides condensés utites vapeurs condensées dans les serpentinswee eti
les aérosols piégés dans la cartouche de laingezéol
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- vapeurs condensablede massen) constituée de la somme des masses accumulées
dans les deux serpentins et dans la cartouche 2éwlde,

- gaz de massen? (les masses de gaz produits sont calculées sgloréthode décrite
enlll.4.1.)

Lors d’une expérience de pyrolyse-craquage, la bgsm introduite est convertie en :
- charbonde massencnar, (dans la cuillere du RP).

- vapeurs condensablesle massem;, en sortie du RPAA (ou elles auront été
partiellement converties en gaz).

- gaz de massen . La quantité de gaz déterminée ici est la somnsegde issus de la
pyrolyse et de ceux produits par craquage des vageums le RPAA.

l11.4 Technigues d’analyse des produits de réaction

[11.4.1 Chromatographie en phase gazeuse

La chromatographie en phase gazeuse nous permdétdeminer la nature chimique et
surtout de quantifier les gaz produits lors destiéas (de pyrolyse et/ou craguage) et
récupérés dans le sac d’échantillonnage.

L’objectif des analyses est double :

- détermination de la masse totale de gaz en vueldiétes bilans de matiere,
- détermination de la composition chimique des gaz.

Pour chaque analyse, un prélevement est effectrgvars le septum du sac a l'aide d’'une
seringu&®. Le chromatographe utiliék est équipé de deux détecteurs: un détecteur a
ionisation de flamme (FID) pour analyser les hydrbares et un catharomeétre (TCD) pour
les autres gaz (1 CO, CQ). Le signal du détecteur est ensuite envoyé varsogiciel
d’intégration qui permet d’obtenir les chromatognaes donnant le temps de rétention et
l'aire intégrée pour chaque gaz séparé. Les camditd’analyse et des chromatogrammes
typiques sont fournis en annexe VIIL.

[11.4.1.1 Gaz détectés et étalonnages

Des quantités connues de mélanges étalons desyax injectées pour :
- identifier la nature des gaz détectés (en fona®ieur temps de rétention),
- étalonner la masse du composé détecté en fonaidaick intégrée du pic.

Les étalonnages sont refaits régulierement avaaguh série d’analyses pour éviter une
éventuelle dérive des résultats. lls sont réalidéass des gammes de concentrations
comparables a celles des expériences.

3 Seringue Hamilton Gastight (type 1700 RN) d’'unwoé de 50, 100, 250 ou 5QDsuivant les cas.
4 De marques Fisons « GC 8000 Series » puis Varag 8800 ».
“5 Fournisseur : Alltech.
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[11.4.1.2 Détermination de la masse de gaz recueillie

Soit mijnj la masse du gaz j injectée dans le chromatographéle d’'une seringue lors d’'une

analyse et déterminée par la loi d’étalonnage spmedante. La masse totale de gaz de
pyrolyse m!”est donnée par la relation (l11.3) :

gaz
me, = >, miy . (11.3)

J
On en déduit ldraction massique f" de chaque gaz, définie par rapport a la masse zle ga

produit (gaz sec car I'eau éventuellement présaute condensée dans les serpentins) :

mi_nj
w=m&. (I11.4)

gaz
Par ailleurs, le volume de gaz de pyrolyse injeégﬂé (dans les conditions de pression et de

température ambiantes, pour lesquelles le volumkirecest y, = 24,4x10° m® mol?) est
donné par la relation (111.5) :

Vo = 2 V) (111.5)
J
N i_nj
ou : vt =y 1.6
J m Ml ( )
On en deduit d’une part laaction volumique f de chaque gaz, définie par rapport au
volume de gaz produits
Vi.nj
fir=——. (I1.7)
%

gaz

inj

D’autre part, on peut calculer respectivement leuve vl (111.8) et la massem) (111.9)
d’argon injecté :

VI/Q: = Vseringue - \/rga: (|“8)
o inj N
mi = Yo Ma (I1.9)
Vm
Soit Xgaz la fraction massique de gaz produits, déefinierppport a la masse d’argon,
rninj
— gaz
Yoy = —— (111.20)
=y
Qm
ou encore : Ygaz = anfz (111.11)
Ar

ou Qg est le débit massique de production mdfate gaz lors de I'expérience a, le
débit massique de gaz vect8ur

La masse totale my, de gaz produitslors d’une expérience d’'une durgest donnée par la
relation (111.12) :

“® En effet, nous accumulons le gaz dans le sac dféitlonnage ; le débit de production de gaz njess
constant, mais nous récupérons un échantillon septatif moyen dans le sac.

47 C'est-a-dire le débit de gaz vecteur de pyrolysm ffectue uniquement une expérience de pyrplyséien
somme du débit de gaz vecteur du RP et du délgazel’agitation du RPAA pour les expériences deuage.
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My, = Qg L (11.12)
Mga; €St égale aml lorsqu'on réalise des expériences de pyrolyse @hga aprés des
expériences de craquage.

[11.4.2 Analyses complémentaires

[11.4.2.1 Analyses élémentaires

Des analyses élémentaires (C, H, O, N, S, Na) défarmination du taux global de cendres
minérales (incluant en partie le soufre et le sodaous forme non volatile) ont été effectuées
par le Service Central d’Analyses du CNRS (Solagm#)des échantillons de biomasse brute
et de charbon du RP. Cela permet de déterminercamgposition GH,O, de la biomasse
initiale et du charbon recueilli qui seront comzagécelle des gaz pour en déduire celle des
liquides. Le principe des analyses et les seuildélection sont fournis dans I'annexe IX.

[11.4.2.2 Masses molaires des vapeurs condensables

La détermination des masses molaires moyennesuiles ke pyrolyse et des vapeurs issues
du craquage peut se révéler intéressante. En kffegssification et les modeles de craquage-
maturation des vapeurs condensables recensés pirehasont liés a la masse molaire des
composeés et a leur comportement thermique. L'étled&a distribution des masses molaires
avant et apreés craquage, c'est-a-dire en sortieRlet en sortie du RPAA respectivement,
peut fournir des tendances sur le comportemeninigele des vapeurs.

Cependant, cette détermination est assez complmar des faibles masses molaires
(inférieures & 2000 g mid), et des composés purs, la technique de la tom@rddgnne de
bons résultats mais est difficile a mettre en ceuvre

Nous nous sommes adressés a I'équipe de rechendhe &. Pla (LSGC, Nancy), qui utilise
la chromatographie liquide (HPLC) associée a umracédmeéetre pour déterminer la
distribution en masse des masses molaires de pagmEour cela elle dispose de colonnes
séparatrices leur permettant d’analyser des polgsnéle masse molaire entre 100 000 et
plusieurs millions de g mdl On peut cependant essayer d’extrapoler cetteadéthour les
faibles masses molaires rencontrées dans les ésuddss huiles de pyrolyse (typiquement
entre 46 g mot pour I'acide formique [85] et plus de 1000 g thelour les composés ayant
un degré de polymérisation de 7 issus de la déticadale la cellulose en composé
intermédiaire [5, 19]).

Pour ce faire, nos huiles condensées sont extrdédesserpentins avec du THF (également
éluant des colonnes chromatographiques), elles Sibrtes pour en retirer d’éventuels
particules solides (i.e. des fines de charbon oudte mélangées aux huiles). On détermine
ensuite au spectrométre la longueur d’onde d’alieorpmaximale de nos huiles. Celle-ci
vaut 220um. C’est a cette longueur d’onde qu’est réglé heactometre pour avoir la
meilleure sensibilité.
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Apres avoir étalonné la colonne avec 4 composésigmere et polymeres du styréne), on a
analysé un échantillon d’huiles de pyrolyse et dmadétillon d’huiles sortant du RPAA. Ces
étalonnages sont donnés an annexe X.

1.5 Conclusion

Dans ce chapitre nous avons présenté les disgosiiferimentaux mis en ceuvre pour I'étude
de la pyrolyse de la biomasse et du craquage gesixade pyrolyse. Les divers éléments des
montages expérimentaux et les procédures de tramaikté choisis afin de récupérer au
mieux les produits de réaction et de pouvoir valitless expériences par des bilans de matiére
pertinents sur les trois phases en présence :amavbpeurs condensées et gaz.

L’ensemble du montage expérimental a été dimenéialenfacon a avoir assez de degrés de
liberté sur les paramétres opératoires : natula demasse, température de la phase gazeuse
en pyrolyse, température dans le réacteur de cgaqul&bit et nature des gaz vecteurs.

La chromatographie en phase gazeuse permet demi&erla composition des gaz de
réaction. Des analyses élémentaires de la biones$e charbon, ainsi que la détermination
de la distribution des masses molaires permettentndeux caractériser les vapeurs
condensables.

Les bilans de matiére expérimentaux et lI'influedeeces paramétres sur les rendements en
charbon, vapeurs condensables et gaz sont présentésipitre 1V.
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Chapitre IV

Résultats expérimentaux
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V.1 Parametres opératoires

Dans cette partie, il s’agit de préciser les iraes de variation des conditions
expérimentales de notre étude. Nous définirons ialess grandeurs utilisées pour
I'établissement des bilans de matiéere. L’estimatier’erreur permet de juger de la validation
d’un résultat. Les incertitudes sont définies enexe XI, les résultats expérimentaux bruts
donnés dans les annexes Xll a XIX.

Les erreurs sur les masses sont de I'ordre de 3bunles vapeurs condensables, de 0,025 g
pour les gaz et 0,010 g pour le charbon. L’erremria température du RPAA est de 20 K, ce

qui implique une erreur de 'ordre de 2 % sur laps de séjour dans le RPAA. Cela aboutit a
des erreurs de I'ordre de 10 % sur les taux dearsion calculés.

IV.1.1lintervalle d’étude des parametres de pyrolyse

Rappelons que I'étape de pyrolyse de la biomassagtede déterminer les proportions de
charbon, vapeurs condensables et gaz produitsdersa décomposition thermique. Ces
données sont essentielles, elles constituent Igosition d’entrée du réacteur de craquage
(RPAA).

Nous avons principalement étudié le comportementadeellulose et du bois de hétre.
Quelques essais ont été effectués avec de ladigronr comparaison. La température du gaz
vecteur inerte balayant les échantillons est gés@ent de 540°C. Cependant quelques essais
a des températures de gaz plus faibles (340°C@C) 2t plus élevées (683°C) ont aussi été
effectués. Le tableau IV.1 rassemble ces paramepé@stoires.

Le comportement d’huiles de pyrolyse obtenues anteéir cyclone [27, 54, 55] a aussi été
étudié. Il s’agit ici principalement d’'une ré-évagtion des vapeurs condensées (annexe XV).

Biomasse Température Expériences
Cellulose 540°C PC 1 - PC Jénnexe XIlI)
Bois 540°C PB1-PB12
340°C, 420°C, 683°Cc | PB13-PB16 (annexe Xilh
Lignine 540°C et 700°C PL 1 — PL @Gnnexe XIV)
Tableau IV.1

Paramétres opératoires des expériences de pyrolyse

IV.1.2Intervalle d’étude des parameéetres de craguage

Le tableau IV.2 rassemble les parameétres opératales expériences de craquage. Les
parameétres tels que la température de craquage débits d’agitation du RPAA (c'est-a-dire
le temps de séjour) sont choisis pour que le réaate craquage se comporte comme un
réacteur parfaitement agité (figure 11.5).
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Parametre Ajout de vapeur,
étudié| Température T| Tempsde | ° deau P Effet de paroi du
(sous atm. inerte)  Séjouf®t . RPAA
. Ratio myadmg
Biomasse
Cellulose 550°C — 1060°C| Quelques
(annexe XVI)| atr=0,30s | expériences g - -
1 variable
Bois 560°C — 1030°C| 0,12s-0,96 s 02-23 Surface de contact
at=0,30s aT~950°C | ar=0,30s | aveclegazvariable
4,1x10°-3,6x10° m?
(annexe XVII) | (annexe XVII)| (annexe XVIII) (annexe XIX)
Huiles de 650°C et 950°C
pyrolyse at=0,30s - - -
(annexe XV)
Tableau IV.2

Paramétres opératoires des expériences de cradeaggeurs de pyrolyse

La température a été le principal parameétre étileeffet, la détermination de parametres
cinétiques (type loi d’Arrhenius) requiert I'étudke l'influence de la température sur la
conversion des vapeurs en gaz. Pour pouvoir déterndies taux de conversion, il ne faut pas
se placer dans des conditions telles que I'on @a&gutes les vapeurs ou au contraire que l'on
n'ait aucune conversion. L’étude bibliographiquausi@ permis de sélectionner une gamme
de travail comprise entre 600 et 1000°C. Ceci spoad, dans notre réacteur, a des gammes
de temps de séjour variant de 0,25 a 0,60 s.

L’influence de I'ajout de vapeur d’eau dans le téac de craquage sur la composition des
produits a aussi été étudiée ; les auteurs d#deeliure travaillent dans une gamme de rapport
massique eau/biomasse allant de 0,5 a 1,5.

L’effet catalytigue d0 aux parois du RPAA a étédétuen faisant varier le rapport
surface/volume du réacteur. La surface interneéacteur vide vaut 1,11xFan?. On a fait
évoluer cette surface entre 0,4%1€& 3,6x1F m? soit par recouvrement des parois, soit par
ajout de copeaux issus du méme matériau qui compgsaroi du réacteur (voir paragraphe
[11.2.6).

V.2 Bilans de matiére

Afin de valider la procédure expérimentale, on @ffe des bilans de matiére en comparant la
masse de biomasse introduite dans le réacteurrdéypg a la somme des masses des produits
obtenus apres expérience. On peut aussi faire itless bsur le RPAA seul. Dans ce cas,
n'ayant pas acces expeérimentalement a la compogitentrée (en gaz et vapeurs) du RPAA,

“8 Le temps de séjourdes vapeurs et gaz dans le RPAA est calculéenipérature T de craquage. Il est défini

V, T, . . . . e
RPA___ 0 3 partir des débits volumiques TPN définis,a T

parT=——FRPA
QRP + QRPA T
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ces bilans sur le RPAA reposent sur une compositiogenne d’entrée, déterminée au cours
des expériences de pyrolyse de la biomasse.

IV.2.1Expériences de pyrolyse

Pour valider les expériences, on compare la masséodasse (B) introduite dans le RP a la
somme des produits issus de sa décomposition theemile charbon (Baa), les vapeurs

condenséesn(’ ) et les gaz it ).
Ainsi le bilan B s’écrit :
Mg, + M, + M

B = —Char (IV.1)
mB
1.15 . . .
Environ 0,5 g de cellulose Environ 1 g de Environ 1 g de
non séchée cellulose séchée lignine séchée
110 < > < > %

© 1.05
© T T .
= T t I b l _
€ 1.00 4 . [ T
s PL Tty
Soos- 1| 47t 1 { 1
m

0.90 S :

0.85 ‘ ‘ ‘

0 5 10 15

Numéro de l'expérience

Figure IV.1
Bilans de matiére en pyrolyse de cellulose (exd-42) et lignine (exp. n°® 15-17)

Pour la cellulose, les bilans se situent entre 812403. La moyenne est de 0,98 £ 0,03. Cette
moyenne arithmétique et I'écart type d’échantillaga sont définis de facon statistique. Pour

un nombre N d’observations Xa moyenneX et I'écart types sont définis par :

(IV.2)

Ces bilans sont meilleurs en I'absence d'eau (lws&u séchée) et en travaillant avec une
guantité de 1 g. Le fait de travailler avec plushi@masse permet de diminuer les erreurs
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dues aux pesées, car on recueille plus de matiesertie du RP. Les premieres expériences
ont été effectuées avec une cellulose non séchiériée et les bilans de matiére sont un peu
moins bons. La moyenne des bilans vaut 0,97 pola dellulose humide contre 0,99 pour de

la cellulose séchée. Cependant, attribuer ces ngafsus faibles a la présence d’'eau n’est pas
possible, car cet écart de 0,02 se situe danstaide d’incertitude de nos mesures.

Pour la lignine, le bilan moyen est de 0,97 + 0,04a®rs que pour le bois (figure IV.2), cette
moyenne vaut 0,99 + 0,04 avec des bilans entred},247. Pour les expériences effectuées a
des températures de pyrolyse distinctes de 54%& (€-14), les bilans de matiere se situent
dans la moyenne. Cependant, pour des températeremad de 337°C (exp.13), le temps
d’expérience est beaucoup plus long (la cartouehkaide est alimentée en aérosols issus des
serpentins de cuivre pendant 30 min contre 3 nligeae 540°C), ainsi les gaz recueillis sont
beaucoup plus diluéet donc pas détectables en chromatographie.

1.15

1.10

1.05 =T

T 4 B - I
1.00 T

0.95 _ g

Bilan de matiéere
'_

0.90 T =

0.85 \ \
0 5 10

Numéro de lI'expérience

Figure IV.2
Bilans de matiére en pyrolyse de sciure de bois ges températures de gaz-0’environ
540°C (exp. n° 1-9) et des températures différefeeg. n° 10-14)

Ces bilans de matiére en pyrolyse supérieurs a fie®mettent de valider nos expériences.
Ainsi la composition du mélange d’entrée dans IARRSst bien définie.

9 En prenant I'hypothése de la pyrolyse de 1 g de &837°C, le complément & 1 pour boucler le biisinde
0,037. Attribuons cette masse a celle du gaz. Avecmasse molaire moyenne des gaz de pyrolyse,dey35
mol™ (annexe XllI), cela représente envirori*1ol de gaz produit, c'est-a-dire un volume TPN'cdiere de
22,4x10° m®. Pendant 30 min d’expérience, le volume TPN tdtatgon (& Qp) recueilli est 47,2x16 m®,
c'est-a-dire 2100 fois plus que le gaz produit.h@at que la fraction volumique d’hydrogeéne dangde de
pyrolyse n’est que d’environ 2 % (annexe Xlll)yia environ 100000 fois moins d’hydrogéne que ddardCela
explique qu'il ne soit pas détecté.
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IV.2.2Expériences de craguage

Pour valider les expériences de craquage — RP AARIA série -, on compare la masse de
biomasse () introduite dans le RP a la somme des massesrddsits recueillis dans la

cuillere du RP (charbon ¢r) et en sortie de RPAA (vapeurs condensggset gazmy).
Ainsi le bilan B s’écrit :

S S
B - mChar+ mv+ mG
mB

(IV.3)

Pour la cellulose (figure IV.3 et annexe XVI), Ibdans se situent entre 0,81 et 1,10. La
moyenne est de 0,94 + 0,07. Cette valeur restec®rmais est plus faible gu’en pyrolyse. En
rajoutant un réacteur, on augmente les incertitetéss pertes éventuelles.

Les premiéres expériences accusent des bilangda(biférieur a 90 %). Cela est di a un
mauvais piégeage des aérosols et des composésiquegmres plus volatils. On a ainsi
amélioré leur récupération en ajoutant un lit dalis derriére celui de laine de verre.

La figure 1V.4 rassemble les bilans de matiére @d&jwage de vapeurs de pyrolyse de bois,
sous argon (détails en annexe XVII), en présenceadeur d’eau (annexe XVIII), et avec des
surfaces de contact gaz-paroi variables (annexg.XlXbouclent majoritairement entre 0,85
et1,05:

- en moyenne 0,93 £ 0,07 pour le craquage thermigusgus argon,
- 0,98 £ 0,07 pour le craguage sous vapeur d’eau,
- et 0,98 + 0,07 pour le craquage en présence d'Lmsyage.

1.15 - ] )

1.10 =
A 1
1.05

NI I ks

('U I ALY

E 1 T r -

s 0.95 T =

% 0.90 | T =-_LA i: ILA"E T | -_LA :

o T L 1 A Bilans sans
0.85 S T piege zéolite |
0.80 - 1 B Bilans avec

“ B pieége zéolite
075 T T } }

500 550 600 650 700 750 800 850 900 950 1000 1050 1100
Température dans le RPAA ()

Figure IV.3
Bilans de matiére en craguage de vapeurs de pgrdigsellulose
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Bilan de matiére

0.85 —

uﬁvl,é—i :
ny
i [n

0.80 4

0.75
550 600 650 700 750 800 850 900 950 1000 1050

Température dans le RPAA (T)

O Craquage sous Argon X Craguage sous vapeur d'eau
a Craquage en présence de garnissage B Craquage sous Argon avec filtre zéolite
Figure IV.4

Bilans de matiére en craquage de vapeurs de pgrdiydois sous atmosphere inerte
(carrés noirs), sous vapeur d’eau (croix blellest)en faisant varier la surface de
contact (triangles rouges)

Les auteurs travaillant sur la conversion thermmafpie de la biomasse n’établissent pas
souvent des bilans de mati#reBroust [27] en réacteur cyclone obtient deartslde matiére
compris entre 0,85 et 1,05, Boroson et al. [94tee0t95 et 1,02 et Liden et al. [119] entre
0,94 et 1,01. Cependant, sous vapeur d’eau, cassbiont souvent proches de 1, I'eau étant
la plupart du temps ajoutée en excés dans le sgstbéué [48] et Antal [117]) et constitue
donc le produit majoritaire en sortie du réacteercdnversion. Comme pour les bilans de
matiere en pyrolyse, I'ajout d’'un lit de zéolite éiore les bilans de matiére et permet
d’atteindre 0,90 et plus.

Les bilans de matiere obtenus lors de I'étude @guage de vapeurs issues d’huiles de
pyrolyse en réacteur cyclone valent en moyenne H®09 (annexe XV).

Les mauvais bilans peuvent étre dus, outre lestihages de mesure :
- aun mauvais inertage des piéges a vapeurs ebégros
- a des pertes lors du démontage du systeme avgrddéss.

. I Mg, + My, + M3 .
0 pour les expériences sous vapeur d’eau, le bigmnits. B = —< Y € la massem; recueillie dans
mB + meau
les serpentins et les piéges a aérosols comprkxsavdipeurs non converties en gaz et I'eau recadden
°L En fait, ils pésent souvent le charbon et analyksngaz recueillis. La quantité de vapeurs cosaeles est
alors obtenue par complément.
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V.3 Rendements en produits

I\VV.3.1La pyrolyse
IV.3.1.1 Définitions

On définit le rendement massique de chaque prattuipyrolyse par rapport a la biomasse
introduitedans le RP :

- le rendement en charbon : Y oy = —22 (IvV.4)
mB

mO

- le rendement en vapeurs condensables Y,) =—Y, (IV.5)
mB
mO

- lerendement en gaz : Yl=—5. (IV.6)
mB

IV.3.1.2 Etude des rendements massiques de produits de pyysk

Les expériences de pyrolyse menées a une tempidgugaz vecteur de 540°C fournissent
les valeurs des rendements rassemblées dansdaudm.3.

La cellulose est le composé qui produit le plusyaleeurs condensables. La lignine par contre
produit principalement du charbon ; ses polymeresiégradent plus difficilement. Cela a
aussi été mis en évidence au four a image [18,28micellulose [185] produit quant a elle
beaucoup de gaz en pyrolyse, et aussi plus de kapas la lignine (environ 45 %). Le bois a
un comportement intermédiaire entre la cellulosmd’part et la lignine et I'némicellulose, de
l'autre part.

En faisant varier la température du gaz vecteus danRP, on modifie les conditions de
pyrolyse du bois (figure IV.5). A 337°C, on obsenedégagement d’aérosols (fumée dense)
pendant plus de 30 minutes, contre 3 minutes aG4Q°plus basse température, on produit
plus de charbon et moins de gaz, la proportion a@eeurs condensables recueillie reste
cependant assez constante (aux erreurs pres)p@aia’expliquer par le fait qu'a plus haute
température, on produit certes plus de vapeurs oadliss-ci sont partiellement craquées par
passage au travers du lit de charbon plus chaadjage hétérogene [26]) augmentant le
rendement en gaz.

-91 -



Biomasse £ 3| Huiles de
. o Hémicellulosé ”
_ Cellulose Bois Lignin& reacteur
Produits [185] cyclone*
Charb 67 £2
arbon 11+1 21 +1 27 +1 8+1
(57 £ 2)
Vapeurs 181
condensables 81+3 65+3 (24 +1) 45 + 3 90
Gaz 12 +1
7+2 13+3 28+3 Pas détectés
(16 £1)
Tableau V.3

Rendements massiques (en %) de charbon, vapeutsrsables et gaz en sortie du RP pour
une température de gaz vecteur de 540°C. Powgriaé, riche en composés minéraux, on a
précisé entre () le rendement rapporté a la pgeroque

0.8

0.7

0.6

S 0 O A R

0.5 A

0.4

0.3 A

0.2 1

Rendements massiques

0.1

e

| P

~ ey
E T

-~
K~~~

- =
jum—
— =

i p—_
=~ N
ju—

0.0

300

.

350 400 450 500 550 600 650 700

Température dans le RP ()

A Charbon + Vapeurs condensables ® Gaz

Figure IV.5

Rendements de pyrolyse de bois en fonction deripédeature du RP

*2 |a lignine Kraft est trés riche en cendres mirgsalu fait de son procédé d’obtention (procédé tkaak
sulfates). En retirant la fraction minérale du bi[24 % en masse de la lignine) et en rapportaréridement a

la fraction organique de la lignine, Caron [185}tielt des rendements en charbon de 50 %, en vapeurs
condensables de 30 % et en gaz de 20 %, du mémededrandeur que ceux déterminés ici.

3 Le composé modéle utilisé pour I'étude est le mglale bouleau (Fluka), ayant une teneur en cendres

minérales de 4,9 %.

> Pour le « charbon », il s’agit de résidus de ppgeld’huiles qui ne se sont pas évaporées (polgatérin dans
la cuillere du RP). La moyenne du « charbon » @&t sur les expériences de pyrolyse et de craqirme la
quantité de liquides évaporés, celle valeur nesempie sur une seule expérience. Les gaz ne souepectés
en chromatographie gazeuse : le bilan de matiéuelémat de maniére satisfaisante, leur quantitéégligeable
dans le domaine d’erreur considéré (entre 0 et.3 %)
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Les rendements massiques respectivement en vagenasnsables, gaz et charbon s’élevent
a 65 %, 13 % et 21 % (dans notre étude pour |6.bogspyrolyse rapide de bois en réacteur
cyclone, (Broust et Ndiaye [27, 46, 54]) permett@imdre vers 590°C des rendements en
liquides condensés de l'ordre de 75 %, de 15 %aenegde 10 % en charbon. Pour Di Blasi
et Branca [47], avec une vitesse de chauffage it@mai000 K mifi et une température de
réacteur de 530°C, les rendements en vapeurs regtai®7 %, 12 % en gaz et 15 % en
charbon. Par contre, en thermogravimétrie (100 Kini Demirbas [189] atteint des
rendements en liquides beaucoup plus faibles (27e®4@es rendements en charbon plus
élevés (42 %). De méme, en pyrolyse lente enxié & 380°C, Morf et al. [86, 92] obtiennent
un rendement en vapeurs de 29 % et de 15 % enpgazcémplément & 100 % on peut
déduire un rendement en charbon de 56 %).

Dans notre étude, les rendements massiques de/pymdé cellulose sont de 81 % en vapeurs
condensables, 11 % en gaz et 7 % en charbon. Baallulose pyrolysée sous haut flux de
chaleur au four & image (42 m?, temps d’exposition d’environ 0,2 ms), Lédé eff&f)]

ne forment pas de charbon, et le rendement en &pendensables s’éleve a 93 %. Celui-ci
vaut 74 % pour un temps d’exposition de 1,3 s. DEme Luo et al. [21] obtiennent en
pyrolyse rapide de cellulose, pour une tempéraderecacteur de 550°C, des rendements de
82 % en vapeurs condensables, 10 % en gaz et 6c¥aenon.

Svenson et al. [41], dans un montage expérimenéalpyrolyse rapide, étudient le
comportement des composés de la biomasse (en termendement en charbon). A 300°C,
iIs produisent 15 % de charbon pour la cellulose,% pour la lignine et 25 % pour
I'hémicellulose. Ces rendements diminuent avecelap@rature du réacteur : a 540°C, ils
atteignent respectivement 4, 10 et 18 %. Ferdoas. §190] étudient le comportement de la
lignine Kraft en pyrolyse lente (5 K miy: le rendement en vapeurs est trés faible (3 %),
celui en charbon et en gaz trés élevé (respectined@et 49 %).

Ainsi en comparant nos rendements de pyrolyse & deua littérature, nous voyons qu’ils

sont intermédiaires entre ceux obtenus en pyraigpile, et ceux reportés pour la pyrolyse
lente. En effet, les aérosols se dégagent 30 s #dprgoduction de la cuillére dans le RP dont
le gaz a été chauffé a 540°C ; ce temps est biendlevé qu’en pyrolyse rapide, mais plus
faible qu’en pyrolyse lente.

Les résultats rapportés sur la figure IV.5 ne tiseht cependant que des premieres tendances.
D’autres expériences dans lesquelles les conditdngyrolyse seront systématiquement
modifiées devront étre réalisées : on fera vaaetempérature du gaz vecteur, la vitesse de
chauffage (plus lente) et la masse de I'échantillebiomasse.

Ainsi, les conditions et les rendements de pyrolgsmnt bien connus, on peut étudier le
comportement thermique des vapeurs de pyrolysessocant le RPAA en série avec le RP.
L’entrée du RPAA est composée du gaz vecteur ¢h gpase gazeuse produite en pyrolyse
(vapeurs condensables et gaz).
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IVV.3.2Le craguage

IV.3.2.1 Définitions

On définit le rendement massique de chaque prqguuit la pyrolyse et le craquage (RP et
RPAA en série), c'est-a-dire le rapport entre lageadu produit considéré en sortie du RPAA
et la biomasse séche introduite dans le RP :

S

m
- le rendement en vapeurs condensables Y, =—Y, (IV.7)
mB
mS
- lerendement en gaz : YS=—C. (IV.8)
I’ﬂB

Le rendement massique en charbon est identiquiiancesuré en pyrolyse, étant donné que
le charbon reste dans le RP (pour la cellulose §,a21 — annexe XVI — et pour le bois 0,21
+ 0,01 — annexe XVII).

Rappelons que le taux de conversion X des vapeugae (eg. 11.11) dans le RPARAest
défini par :
0 _ S
x = My (IV.9)
I’ﬂV
La conservation de la matiere sur le RPAA permesiad’écrire X en fonction des quantités
de gaz entrant et sortant du RPAA :
x =Me ~ Mg
I’ﬂV

(IV.10)

IV.3.2.2 Rendements en produits
IV.3.2.2.a Influence de la température

En faisant varier la température de craquage pouemps de séjour dans le RPAA de 0,3 s,
on peut tracer I'évolution des rendements en vapaijr et en gazYS pour la cellulose
(figure IV.6) et le bois (figure 1V.7).

Pour pouvoir comparer ces résultats a ceux obtamas la lignine et du xylane (composé
modele de I'hémicellulose), on a rappelé les résulbbtenus par Caron [185] et Cano
Moreno [186] (figures IV.8 et IV.9) dans le mémeapmbsitif expérimental (méme RPAA, et
temps de séjour de 0,3 s).

%5 0n veillera a bien soustrairend] (sortie du RP) la quantité de vapeurs condensges ld liaison entre le RP

et le RPAA (de I'ordre de 0,5 a 1 % selon les egm&es) pour avoir la masse effectivement entrées dia
RPAA.
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Figure IV.6
Craquage de vapeurs de pyrolyse de cellulose.
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Figure IV.7
Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois.
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Craquage de vapeurs de pyrolyse de lignine Kr&%[186]. Rendements massiques
(rapportés a la fraction organique de lignine idtiite dans le RP) en vapeurs condensables et
gaz a la sortie du RPAA E£ 0,3 s). Le rendement en charbon est de 50 %
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Figure IV.9
Craquage de vapeurs de pyrolyse de xylane de ho[l18&, 186].Rendements massiques
(rapportés a la fraction organique de xylane intiteddans le RP) en vapeurs condensables et
gaz a la sortie du RPAA € 0,3 s). Le rendement en charbon est de 23 %
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Apres craquage des vapeurs de pyrolyse a 10001@ &mps de séjour de 0,3 s dans le
RPAA, 75 % de la cellulose est convertie en gazredb8 % pour le bois (en masse). Cela
confirme que les vapeurs de pyrolyse de cellulase soins stables thermiquement que
celles issues du bois. Cela est entre autre di faatdion de vapeurs produite par la
décomposition de la lignine (principalement des posés aromatiques) qui est plus
réfractaire au craquage thermique : la figure Id.8onfirme. Rapportée a la biomasse initiale
(fraction organique), seul 30 % de la lignine eshwertie en gaz vers 1000°C (par
extrapolation). De méme pour le xylane, a hauteptgature, le rendement en gaz est
d’environ 0,50. Ainsi le bois a un comportemeneimtédiaire entre celui de la cellulose et de
I'hémicellulose. Cependant pour étre plus prétiflt ramener ce rendement a la cellulose
initialement présente dans le bois : comme la loakiest le composé majoritaire dans le bois
(environ 50 % en masse), et que, en plus, ce ssnidpeurs de cellulose qui sont le moins
réfractaires a la température, le comportementailsi (@n terme de rendements en vapeurs et
en gaz, de taux de conversion, de composition @aeseast proche de celui de la cellulose.

Cela se retrouve dans la comparaison des tauxrdeon X des vapeurs en gaz. La courbe
X vs température est donnée figure IV.10 pour lulse et le bois. La figure 1V.11 rappelle
les résultats pour la lignine et le xylane [1856]18n peut représenter que des courbes iso-
temps de séjour, iai= 0,3 s. Le taux de conversion des vapeurs augnsignificativement
avec la température, il atteint 80 % & 10009°abur les vapeurs de cellulose, contre 70 %
pour celles du bois.
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Figure IV.10
Evolution du taux de conversion des vapeurs delyseale cellulose et de bois
avec la température € 0,3 s)

% La température de 1000°C est un seuil industriglortant pour les matériaux classiques constitutéfs
réacteurs (aciers réfractaires), au-dela il faine fappel a des technologies plus codteuses.
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Figure IV.11
Evolution du taux de conversion des vapeurs delypseale lignine et de xylane
avec la température € 0,3 s) [185, 186]

Une comparaison des rendements en vapeurs contlsnsdbgaz avec les données de la
littérature n’est pas évidente. On notera cependaet pour la cellulose, Graham et al. [31]
obtiennent a 700°C et= 0,32 s un rendement en gaz comparable (37 %)cdtdare, une
comparaison sur la base des taux de conversigrossible pour des auteurs ayant travaillé a
méme temps de séjour et méme température.

Par exemple, en extrapolant les résultats de Baresal. [94] a 0,3 s (leur gamme de temps
de séjour va de 0,7 a 2,2 s), on peut les comparaps résultats (tableau IV.4). Les
différences peuvent étre dues :

- ala nature du réacteur (réacteur tubulaire avegddients thermiques importants),

- aux conditions de pyrolyse plus lentes de Borogaad.494] qui ne garantissent pas la
méme composition des vapeurs.

IV.3.2.2.b Influence du temps de séjour

Le taux de conversion des vapeurs en gaz dépersl dustemps de séjour de la phase
gazeuse dans le craqueur. En fixant la températereraquage a 940°C, on fait varier le
temps de séjour des vapeurs et des gaz dans le RRW0,12 et 0,96 s (figure IV.12).

" L’erreur sur ces taux de conversion — plus pdiéicement celui de lignine - est d’autant plus impat que la
guantité initiale de vapeurs (i.e. produites erofyge) est faible. C'est pourquoi le taux de cosiar représenté
figure IV.11 est une moyenne des taux de conversaiculés par les équations (IV.9) et (IV.10).
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Température (°C) RPAA Boroson et al. [94]
600 0,22 0,11
650 0,34 0,28
700 0,44 0,47
800 0,60 0,77
Tableau 1V.4

Comparaison des taux de conversion des vapeurgrdigse de bois dans le RPAA avec les
travaux de Boroson et al. [94] extrapolés=a0,3 s
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00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
Temps de séjour dans le RPAA (s)

Taux de conversion X

Figure IV.12
Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois a 940°@utton du taux de conversion des
vapeurs condensables en gaz en fonction du temgdjoler

Le taux de conversion des vapeurs de pyrolyse dedagmente de 57 a 75 % lorsque le
temps de séjour augmente de 0,1 s a 1 s. Pouriobéegain de conversion de 15 %, le temps
de séjour a été multiplié par 8. Notons donc gwleoisissant le couple (T) adapté, on peut
augmenter le taux de conversion des vapeurs coablessen gaz permanents.

Morf et al. [92] atteignent un taux de conversi@n8d % a 940°C pour un temps de séjour de
0,12 s (tableau IV.5). Cela est beaucoup plus itapbrgque dans notre étude. Cependant, le
fait que la température dans le réacteur tubuldéreMorf et al. [92] ne soit pas uniforme
(réacteur ou il existe des gradients de températimportants de I'ordre de 400°C) rend la
définition d’un temps de séjour diffici® De plus, les conditions de pyrolyse sont difféeen

8 Cette température est la température « de référendu réacteur tubulaire mesurée en son centre (la
température d’entrée dans le réacteur est de Eatdr400°C, et celle en sortie de 900°C). Le tetepséjour est
calculé a partir du volume du réacteur tubulairedpnnerait le méme taux de conversion a la tentperale
référence que celui observé expérimentalement.
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des nétres : 380°C et faible rendement en vapeuserie de leur réacteur de pyrolyse (29 %
de la biomasse pyrolysée contre 65 % dans notde}tu

Une extrapolation des résultats de Boroson et%l] ux faibles temps de séjour (0,1 s)
surestime nos taux de conversion. Poarl s, I'écart semble étre plus réduit.

L’écart entre les taux de conversion déterminé lpardifférents auteurs se réduit a haute
température et long temps de séjour. Cela peutdétiau fait que les vapeurs de type | et Il

(selon la classification d’Evans et Milne [84] celle de Morf et al. [86]) ont déja toutes été

craguées en gaz ; il ne resterait plus que desuvap#us réfractaires a convertir, et leur

quantité est comparable d’'un auteur a l'autre, peddéamment du réacteur de pyrolyse et de
la biomasse utilisée.

T () 0,12 1ls
RPAA Boroson et | Morf et al. RPAA Boroson et

T (°Q) al. [94] [92] al. [94]

600 - 0,09 - - 0,19

650 - 0,28 0,03 - 0,43

700 - 0,32 0,17 - 0,62

800 - 0,70 0,45 - 0,83

940 0,57 - 0,86 0,75 -

Tableau IV.5

Comparaison des taux de conversion des vapeurgrdigse de bois dans le RPAA avec les
travaux de Boroson et al. [94] et Morf et al. [92]

La figure 1V.12 ne donne que des premieres tendarateune étude systématique de
I'influence du temps de séjour dans le RPAA, notaminpour des valeurs supérieures a 1 s,
est a recommander.

IV.3.2.2.c Influence de I'ajout de vapeur d’eau

La vapeur d’eau est souvent utilisée pour augmeateonversion des goudrons en gaz dans
les gazogénes. On peut aussi l'injecter dans adesendrs de craquage en aval des gazogénes,
en présence de catalyseur de reformage et/ou dpiagea des goudrons. Nous nous
intéresserons ici a son influence sur le craquagentique, pour mettre en évidence la
variation des fractions de gaz et vapeurs condéssab

Sur la figure 1V.13, on a représenté les rendementgaz et les rendements théoriques en
vapeurs® obtenus en présence de vapeur d’eau. On a plasée® points quelque soit le ratio

massique eau/biomasse. En effet, I'influence deapport ne peut pas étre mis en évidence
ici, on rentre dans le domaine des incertitudesgerentales. On compare les rendements

% Le rendement en vapeurs condensables est obtemlifiéaence & 100 % connaissant la quantité debcma
recueillie dans le RP et la quantité de gaz palyaeahromatographique. On suppose ici que I'etroduite ne
réagit pas, la quantité introduite est intégralemecondensée dans les serpentins en sortie du RPAA
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déterminés sous argon pur (figure 1V.7) a ceux mieaprés injection de vapeur d’eau
mélangée a l'argon (comme gaz d'agitation du RPAA3jout de vapeur d’eau semble
augmenter le rendement en gaz (de 0,05 en valesold) donc logiguement par
complémentarité, diminuer la quantité de vapeurslensables présentes en sortie de RPAA.
Broust [27] et Ndiaye et al. [46] observent la mé&eredance en ajoutant de la vapeur d’eau
dans le réacteur cyclone.
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Figure IV.13
Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois sous vdjgawr ¢ = 0,3 S).
Evolution des fractions de gaz et liquides théargu
Comparaison au craquage thermique pur (courbesigs pleines)

Pour un temps de séjour de 0,3 s dans le RPAA eah gvoir une diminution théorique du
rendement en vapeurs d’environ 10 % a 1000°C. {Sermaement suppose que I'eau ne réagit
pas. Néanmoins on aurait, d’apres Pfeifer et &3]1lun taux de conversion de la vapeur
d’eau d’environ 8 % en présence d’'un catalyseuettemage.

Pour vérifier cela, nous avons analysé le mélavg@durs condensables — eau} en sortie du
RPAA par un titrateur Karl Fischer (annexe XVllles fractions de vapeurs calculées

coincident assez bien avec celles théoriquemeandates pour deux expériences alors que
pour deux autres, elles différent radicalementa@edut s’expliquer par le fait que pour ces

deux derniers cas, on a travaillé avec un rapmutbéomasse de 2,32 et 1,80 (contre 0,75 et
0,87 pour les autres). Ainsi les vapeurs non cdiegerecueillies dans les serpentins sont
noyeées dans I'eau, rendant ainsi I'analyse de ¢mtigé d’eau plus aléatoire.
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Figure 1V.14
Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois sous vdjeaw § = 0,3 s).
Comparaison des taux de conversion sous vapeuw dtesous argon pur (trait plein)

L’ajout de vapeur d’eau dans le RPAA permet doraudmenter la conversion des vapeurs
(figure 1V.14) en gaz a haute température (au dedsu900°C), mais dans des proportions
assez modestes.

V.4 Composition des gaz

IV.4.1Gaz de pyrolyse

On peut comparer la composition volumique des gapydolyse de cellulose, bois et lignine
a 540°C. Elle est donnée dans les tableaux IVI8.&t

On peut noter l'influence du séchage de la biomdss® quelques expériences de pyrolyse de
cellulose et de bois qui ont été effectuées avechiomasse non séchée produisent un gaz
plus riche en C@et plus pauvre en CO. Les autres composés soraffemtés par le séchage.
Pour les expériences de craquage (IV.4.2), la bisma été systématiquement séchée.

Le gaz de pyrolyse de lignine est plus riche en Q@ celui produit par pyrolyse de bois ou
de cellulose, par contre la concentration en CQ &s8B fois plus faible qu’un gaz de pyrolyse
de bois ou de cellulose.

La composition volumique en hydrogéne d'un gaz dgeolgse est faible (2-3 %). La
concentration en hydrocarbures (méthane et hydsaoes Iégers) est elle aussi relativement
faible (environ 5 %). La somme {CO + Geprésente 90 a 95 % du gaz.
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Biomassel Cellulose Cellulose Bois Bois
brute séchée brut séché
Composé
CH, 0,02 £0,01 0,03+0,01 0,04 £ 0,01 0,06 £ 0,04
Autres HC 0,02 +£0,01 0,02+0,01 0,005%+0,00®,01 + 0,005
H, 0,03 +£0,015| 0,02+0,015 0,02+0,005 0,035%0,015
(6{0) 0,34 +£0,10 0,55+ 0,10 0,32 + 0,02 0,41 £ 0,08
CO; 0,61 +£0,10 0,36 £ 0,09 0,62 + 0,02 0,49 + 0,08
Tableau IV.6

Composition du gaz de pyrolyse de cellulose etaie én sortie du RP (fractions
volumiques). Pyrolyse a 540°C

Lignine Xylane [185]
Température du

gaz vecteul 540°C 706°C 540°C
Composé
CHgy 0,03 +0,02 0,02 0,03
Autres HC 0,02+0,01 0,01 0,03
H> 0,03 £ 0,02 0,58 0,03
CO 0,14 + 0,03 0,16 0,21
CO; 0,78 +0,01 0,23 0,70

Tableau IV.7

Composition (fractions volumiques) du gaz de pyselge lignine
et de xylane [185] séchés en sortie du RP

Au four & image (Boutin et al. [4, 18], Baumlinat [29]), |a fraction volumique d’hydrogene
est beaucoup plus élevée (de I'ordre de 25 % mouellulose et 50 % pour la lignine Kraft),
celle en CQ est plus faible (pas détecté avec la cellulose%tpour la lignine), celle en CO
est assez comparable (47 % pour la cellulose &b pour la lignine). Par contre la cellulose
produit plus d’hydrocarbures (32 %) contre 6 % pladignine. La densité de flux imposée a
la biomasse joue donc un réle primordial dans Iésanismes de décomposition. Mok et al.
[191] mesurent, en sortie de leur réacteur, la amsitipn des gaz provenant de la pyrolyse
rapide de la cellulose. lls ont eux aussi tresgeCQ (3 % en volume), mais plus de CO (57
%) et d’'H (22 %) ; le méthane et les autres hydrocarbumgesr$éreprésentent environ 18 %
de I'ensemble. Par rapport & nos résultats dansatetitions de flux plus modéré, les auteurs
travaillant en pyrolyse rapide obtiennent un ga&s tpauvre en CQOriche en H et en
hydrocarbures légers. Les fractions de CO sont &@menordre de grandeur.

Néanmoins, en travaillant sous vide (pyrolyse rapik cellulose a 900°C, 0,35 bars),
Hajaligol et al. [192] atteignent des fractionswiques comparables en hydrogéene (25 %) et
CO (49,5 %), mais détectent du £Q4,5 %) et moins de méthane (8 %).

La pyrolyse de lignine Kraft & plus haute tempéat{r06°C, tableau IV.7) ne produit pas
plus de gaz qu’'une pyrolyse a 540°C, mais la coitipasdu gaz est différente : 58 vol%
d’hydrogéne et tres peu de €@3 vol%). Cela peut étre di au craquage d'unéedes
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vapeurs produites car le milieu est a une tempergtius élevée. On notera la fraction élevée
d’hydrogéne produit, tout comme I'ont observée Baslet al. [190] en thermogravimétrie
(de 30 a 40 vol% selon la vitesse de chauffe). Geget, leurs fractions de G@t CO sont
différentes (respectivement 14 et 30 vol%), plublés que pour de la cellulose ou du bois.
Notons que la somme {CO + GPest du méme ordre de grandeur ( 44 % pour Ferebus
al.[190] et 39 vol% dans notre cas).

La température de pyrolyse (i.e dans notre cade adll gaz vecteur car on définit
difficilement celle du solide [22, 2%) a aussi une influence sur la composition du §jgare
IV.15). A basse température (423°€)e gaz est composé quasi exclusivement de C@egt C
(@ 99 %). Cela a aussi été observé par Graham [@ldlet Diebold [30] qui parlent de « gaz
prompts ». Pour le bois, a plus haute températargat vecteur (680°C figure IV.15), la
concentration en hydrogéne augmente. Cela peutiéta& craguage de vapeurs condensables
(une fraction tres faible de I'ordre de 0,5 % esmtwertie a cette température avant l'arrivée
dans le RPAA). On n’atteint cependant pas desifragten hydrogéne aussi élevées gqu’en
pyrolyse de lignine vers 700°C.

0.8

0.7
g 05- — " 0 _»
g > — \
é 0 4 v * ‘-\-"\-‘
5 03- 0
g 0.2
LL H,

0.1 - _/‘

A /
0.0 A \ \
400 450 500 550 600 650 700

Température dans le RP ()

Figure IV.15
Composition du gaz de pyrolyse de bois en fondiieta température du gaz vecteur dans le
RP. Les fractions d’hydrocarbures varient tres peu

% La température de pyrolyse de la biomasse quéserdpose (appelée « température de fusion » eriticorsd
rapides) est de l'ordre de 470°C [22].
®1 Aucun gaz n'a été détecté a 337°C, ces dernians &op dilués.
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IV.4.2 Gaz de craquage

Pour Morf et al. [92], la présence d’hydrogéne eargité importante et surtout I'apparition
d’'acétylene confirment que les vapeurs de pyrolysecraquent. Absent en pyrolyse, la
fraction volumique d’acétyléne dans le gaz issiRAA est de I'ordre de 0,1 a 0,3 %.

IV.4.2.1Influence de la température du RPAA

Les figures IV.16 et IV.17 représentent la compositlu gaz en sortie du RPAA en fonction
de la température pour= 0,3 s, respectivement pour la cellulose et Is.lette composition
est la somme des gaz issus de la décompositicm hierhasse dans le RP et des gaz produits
par craquage partiel des vapeurs dans le RPAA.dsllaléfinie sur base séche ; on a retiré
I'argon qui représente environ 98 vol% du gaz total

Pour la cellulose (figure IV.16), la fraction voligqne d’hydrogene, qui représentait a peine 2
vol% en sortie du RP, atteint une valeur asseztaotes d’environ 40 vol%. La fraction de
CO est également assez stable, entre 45 et 50 Rafwontre la teneur en g@iminue avec

la température de 36 en pyrolyse a 3 vol% vers AD5Qa fraction de méthane et
d’hydrocarbures Iégers augmente avec la tempéraderecraquage ; elle ne représente
cependant jamais plus de 8 vol%.

Graham et al. [31] obtiennent a 700°C et pour ampede séjour du méme ordre de grandeur
(0,32 s) beaucoup plus de CO (65 vol%) et moin€e et d’'H, (respectivement 4 et 13
vol%). Leurs conditions de pyrolyse sont plus rapidce qui pourrait expliquer I'écart avec
nos résultats. Antal [117] a 700°C et un temps éeus plus élevéer(= 3,8 s), obtient des
fractions volumiques en CO et G@u méme ordre de grandeur (respectivement 52 et 8
vol%). Cependant, sa fraction d’hydrogene est [fdilsle (18 vol%) et celle en méthane et
autres hydrocarbures Iégers est plus importante¢2e).

Pour le bois (figure 1V.17), les tendances sontngsnes pour les concentrations en CO et
COQ.. Pour I'hydrogéne, les concentrations a basseédeatyre de craquage (600-700°C) sont
plus faibles que pour la cellulose. A plus hautepérature (1000°C), on atteint une fraction
volumique de 35 % : cette concentration est infédea celle d'un gaz de craquage de
vapeurs de cellulose. A noter que la cellulosepast riche en hydrogene que le bois (H/C
vaut 1,70 pour la cellulose et 1,55 pour le bormexe IX). La fraction d’hydrocarbures
légers est quasiment constante a 6 vol% (commelldase).

Le craquage de vapeurs de pyrolyse de lignine ketade xylane de bouleau [185, 186] donne
un gaz plus riche en GQ(respectivement 38 et 35 vol% a 900°C) et plusvpalen
hydrogene (20 vol% pour les deux composés) et GBpéctivement 25 et 32 vol%).
Cependant, comme les rendements en gaz de cescdeyposés sont faibles et que les
proportions de lignine et d’hémicellulose dans ¢ésksont environ deux fois moins grandes
que celle de cellulose, leur contribution dansdmposition du gaz est réduite. Ainsi, le gaz
issus du craquage des vapeurs de pyrolyse de hoie @aomposition proche de celui de la
cellulose.

- 105 -



Fraction volumique

Fraction volumique

0.6

*
CO
05 . A —*
' Al > :
s o * .
A A
0.4 - . A A —A
A H2
. A A A A
A
0.3 A 4
[ ]
0.2 -
]
CO,
" Autres HC
0.1 1 " " a | B I C
. X H4
X = a
0.0 e —x— "“th |
550 600 650 700 750 800 850 900 950 1000 1050 1100
Température du RPAA (T)
Figure IV.16
Craquage de vapeurs de pyrolyse de cellulose.
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Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois.
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Pour la cellulose, le rapport molaire/BO est proche de 1 vers 600°C et vaut au plus0,8
1000°C. Pour le bois, il augmente avec la tempésatie 0,3 a 600°C jusqu’a 0,75 a 1000°C.
Afin d'utiliser ce gaz en aval pour une synthesghEr Tropsch, il faudrait le conditionner en
réformant le méthane et en convertissant une pauti€O en Hvia la réaction de Water Gas

Shift.

Le fait que la concentration en g@iminue a haute température est souvent mentioang d
la littérature, et attribué a un phénoméne thermathque (en effet les équilibres
thermodynamiques sont déplacés a haute tempénadrgda disparition du CQvoir annexe
XX). Mais dans notre cas, en 0,3 s de temps dais@&myen, on n’atteint pas I'équilibre.
Cette diminution s’expligue mieux en observantressdements massiques en gaz par rapport
a la biomasse convertie.

Pour la cellulose (figure IV.18) comme pour le bffigure 1V.19), la fraction massique de
biomasse que I'on retrouve sous forme de €S de I'ordre de 10 %. Pour le bois, le &5t
principalement issu de la pyrolyse (rendement massmoyen de 8,3 %), alors que ce n’est
pas le cas pour la cellulose (rendement massiqueyddyse de 3,0 %). Cela s’explique
certainement par le fait qu’en pyrolyse de cellalosn casse principalement les chaines du
polymére formant ainsi du lévoglucosane et desesu¢bP 2 a 7 [19]), ces derniers ne
perdant leurs groupements C=0 qu’aprés craquageld@&PAA.

En sortie de RPAA, vers 1000-1050°C, 60 % de lllose et 40 % du bois sont convertis en
CO. La conversion en hydrogéne représente 3 % lpagllulose et 2 % pour le bois, contre
respectivement 0,01 % et 0,2 % en sortie du RP.maximum on pourrait atteindre,
connaissant leur composition élémentaire, 3,23 % [@ocellulose et 6,3 % pour le bois (voir
paragraphe IV.5).

La fraction de cellulose convertie en hydrocarbuégers atteint environ 5,5 % vers 1050°C.
Pour le bois, le rendement en méthane augmentelatempérature, atteignant 2 % a haute
température. Pour les autres hydrocarbures, letirsganble passer par un maximum vers
850°C et diminuer ensuite : ils sont alors crageresnéthane et hydrogene. Nos rendements
en hydrocarbures sont tres faibles en sortie du/RRAmMparées a ceux de Boroson et al.
[94] pour le bois (environ 12 % en masse a 900°C=tl s), ou Graham et al. [31] pour la
cellulose.

On peut supposer que la fraction de gaz permanssus de la pyrolyse ne réagit pas en
passant dans le RPAA (voir annexe XXI). Ainsi, oaup représenter la composition

volumique du gaz issu de craguage des vapeursragygg pour la cellulose (figure 1V.20) et

le bois (figure IV.21). Pour effectuer ce calcuh détermine pour chaque gaz la fraction
massique produite (en masse par rapport a la bgsmagiale) dans le RPAAYS -Y ).

Cette fraction massique correspond pour chaquecespéun nombre de mole de gaz
effectivement produit. Rapporté a la quantité ®idé¢ gaz produit (en moles), on obtient la
composition volumique du gaz produit par craquage\dpeurs.

On remarque ainsi que le @@st bien un produit de craquage de vapeurs delasst], alors
gu’il n’est quasiment pas produit en craquage geues de pyrolyse de bois.
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Figure IV.18
Craquage de vapeurs de pyrolyse de cellulose.
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Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois.
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Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois.
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IV.4.2.2 Influence du temps de séjour des vapeurs dans le RR

La figure IV.22 montre que la composition du gaz sortie du RPAA varie peu en
augmentant le temps de séjour des gaz et vapetrss @d et 0,95 s (facteur 10 environ).
Ainsi, méme s'il existe un phénomene de maturati@s vapeurs, il y a certainement
suffisamment de vapeurs primaires de pyrolyse guiraquent et donnent naissance a un gaz
de méme composition, ce qui expliquerait ce pyét de concentration.

Cependant, les rendements massiques (par rapgarbi@masse initiale) de CO et de H
augmentent avec le temps de séjour (figure IV.28sant respectivement de 0,3 a 0,38 et de
0,015 &4 0,019. Ceux en Gt CH,semblent rester constants respectivement a 01,84t

On peut comparer la composition volumique des geella de Boroson et al. [94] a 800°C et
1 =1s, en se basant sur le fait que dans notdegtusemblerait que le temps de séjour ne
modifie pas la composition du gaz. Leurs fractisokimiques en CO et GGont du méme
ordre de grandeur que celles représentées figurg2 I\fespectivement 47 et 11 vol%).
Cependant leur fraction d’hydrogéne est plus fa{ti contre 27 vol% pour nos travaux),
compensée par des fractions d’hydrocarbures plyp®ri@ntes (22 contre 6 vol% pour nos
travaux). Rath et al. [121], a 850°Cret 1 s, mesurent des fractions volumiques compasabl
a celles obtenues en sortie du RPAA : 33 % en Iygre, 55 % en CO et 12 % en £0e
méme la composition volumique du gaz de Morf et[@R] se rapproche de la nbétre a
1000°C : une fraction de CO de l'ordre de 49 %,C{® de 16 %, d'H de 24 % et de
méthane de 11 %.
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Figure IV.22
Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois. Infludndemps de séjour (T ~ 950°C).
Composition des gaz en sortie de RPAA
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IV.4.2.3 Influence de la vapeur d’eau

La figure V.24 présente les résultats des expéegmle craquage de vapeurs de pyrolyse de
bois en présence de vapeur d’eau. La fraction tgofmaélange gaz du RP et du RPAA) de
CO, n'est pas modifiée par rapport a celle obtenue swgon (craguage thermique pur). Par
contre, I'ajout de vapeur d’eau augmente la comagoh en H et diminue celle en CO en
sortie de RPAA. Lédé [48] et Broust [27, 55] mesitiren réacteur cyclone sous vapeur d’eau
pour une température de paroi de 900°C environfréagions volumiques suivantes » H
21,7 % (20 % pour Broust), CO : 44,5 % (56 %),,C06,2 % (10 %), Ck: 8,3 % (8 %),
autres HC : 9,3 % (6 %). Leurs fractions en CO @ €ont du méme ordre de grandeur que
dans nos travaux, cependant ils recueillent unp}az pauvre en hydrogene (environ 38 %
dans notre étude) et plus riche en méthane etsadtte

La figure IV.25 (fraction volumique nette de gazogqits par craquage) confirme ces

tendances mais cette fois-ci, contrairement auuageg thermique pur, on produit plus de;CO

sous vapeur d’eau. Cela peut étre relié a la a&hift, I'eau convertissant une partie du CO
en CQ et H,. Il semblerait que la fraction de méthane soitpen supérieure sous vapeur

d’eau a celle obtenue sous argon alors que ceBead&res hydrocarbures légers est plus
faible, 'eau en craquant et/ou réformant une parti
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V.5 Analyses complémentaires

IV.5.1Analyses élémentaires C, H et O

L’analyse élémentaire C, H, O des biomasses wgis#nsi que du charbon résiduel recueilli
dans le RP permet, connaissant la composition dudyabtenir par différence la composition
élémentaire des huiles en sortie de RP et du RP@dbleaux 1V.8a et IV.8b).

En effet, & partir de la composition volumique @z gchaque constituant i ayant une fraction
volumique f'** dans le mélange — argon exclu) et du nombre d'atde carbonen;,

d’hydrogenen,,; et d'oxygénen,; du constituant i, on peut calculer la quantité i(@oie)
d’atomes C, H et O présents dans le gaz. Pourl®ga cette relation s’écrit :
ne= > ngf" (IV.11)

P
nbre comp.

Une relation similaire peut étre écrite pour I'hggéne et 'oxygene. On norme ensuite cette
formule a 6 atomes de carbone. On en déduit atofeattion massique de chaque élément
dans le gaz.

On détermine la fraction massique d’'un élément demvapeurs condensables a partir d’'un
bilan de matiere. Le bilan en carbone en sorti&RBus’exprime en fonction des rendements
en produits de pyrolyse et en fonction de la faactnassique de I'élément dans le produit
considére :

%mass C biomasse 2,Y.x %mass C charbor§ * Yma¥s C vapeurs +J% %mass C ..
(IV.12)

Ce bilan (IV.12) peut aussi s’'écrire pour I'hnydrogéet I'oxygéne et reste valable en sortie de

RPAA en remplacant les rendements en sortie de YRPY() par ceux en sortie de RPAA

(Y3, YS).

Les huiles de pyrolyse de cellulose (vapeurs priesqiont une formule élémentaire (normée
a G) CeHissso3 celles de pyrolyse de boisghis 4540 Les huiles de pyrolyse
s’enrichissent donc en hydrogene par rapport aidendsse initiale et s’appauvrissent en
oxygene (composition des biomasses : cellulos#id0s et bois : GHg 27/04,07).

En augmentant la température du RPAA, la compasitiolaire des vapeurs condensées est
différente. Si on recueillait simplement des vapewte pyrolyse non converties, la
composition des vapeurs (ramenée @ A& changerait pas. On peut attribuer cela a un
mélange de vapeurs primaires non converties etrésauapeurs formées (maturation).

%2 Nous n'avons pas pu analyser les vapeurs conderiSés derniéres sont condensées au fond des tiespen
difficilement extractibles, sans utiliser un solvau’il faudrait ensuite réevaporer pour recuellis huiles. On
risque de les dégrader. Comme nos bilans de mat@nre satisfaisants, on peut déduire la composities
vapeurs condensables par différence.
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Cellulose Bois
% C (massique) 42,68 49,18
% H (massique) 6,46 6,33
Biomasse brute % O (massique) 50,88 44,49
Formule brute 6H 10,0005 36 CeHo 270407
ou GH1¢0s+ 0,36 HO
% C (massique) 88,60 82,42
0 .
Charbon %o H (mass!que) 3,23 3,23
% O (massique) 8,17 14,35
Formule brute 6H2,6200,41 CeH2,8800,78
% C (massique) 36,51 41,57
% H (massique) 7,30 8,36
Vapeurs _
% O (massique) 56,19 50,07
Sortie RP Formule bryte H14306,93 CeH14,485 42
% C (massique) 38,19 34,88
Gaz % H (massique) 1,50 1,19
% O (massique) 60,31 63,93
Formule brute H2,807,11 CsH2,4608 25
% C (massique) 37,29 41,16
0 .
Vapeurs %o H (mass!que) 7,81 9,24
. % O (massique) 54,90 49,30
Sortie RPAA
600°C Formule brute 6H15,006,62 CoH16,0405 35
12035 % C (massique) 36,04 37,63
’ Gaz % H (massique) 3,58 1,93
% O (massique) 60,38 60,44
Formule brute 6Hs 560754 CeHz 707,23
% C (massique) 35,41 40,93
% H (massique) 7,72 10,36
Vapeurs .
. % O (massique) 56,86 48,71
Sortie RPAA
780°C Formule brute 6H15007,23 CeH18,205 36
12035 % C (massique) 40,26 39,83
’ Gaz % H (massique) 5,09 4,15
% O (massique) 54,65 56,02
Formule brute Ho 106,11 CsH7,5006,33

Analyses élémentaires des biomasses et des pro@uiéaction

Tableau IV.8a
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Cellulose Bois
% C (massique) 17,67 42,06
% H (massique) 12,58 14,78
Vapeurs .
. % O (massique) 69,75 43,16
Sortie RPAA
1000°C Formule brute EHs1, 0178 CoHa2s5,2404 62
=035 % C (massique) 41,29 39,75
' Gaz % H (massique) 5,59 4,41
% O (massique) 53,12 55,74
Formule brute €Ho, 7505, 79 CoH7,0606 32
Tableau IV.8b

Analyses élémentaires des produits de réactiotefsui

La composition des vapeurs condensables de pyralgseellulose est proche de celle du
composé intermédiaire identifié par Lédé et Bof4in 18, 19] dont la formule brute vaut
CeH13.1107,04 Pour un craquage a 600°C , les compositions dpsurs de pyrolyse et des
vapeurs en sortie de RPAA sont trées proches conmiammdnce Diebold [30]. A haute
température (1000°C), c’est la composition desdgaezellulose qui est proche de la biomasse
initiale. L'utilisation du mot charbon peut paraitbusif, c’est en fait un produit carboné a 80
% (en masse) comprenant encore de I'hydrogéne labgdgene.

On peut représenter I'évolution des rapports H/O/& des vapeurs condensables et des gaz
en sortie du RPAA pour la cellulose (figure 1V.28)le bois (figure 1V.27). Le rapport H/C
des vapeurs augmente pour la cellulose comme pduwis (les valeurs en sortie du RP sont
respectivement de 2,40 et 2,42). Si on s’intéragsepport O/C dans les vapeurs condensées,
celui-ci augmente avec la température de craquagelp cellulose et semble rester constant
pour le bois. Pour les gaz, les rapports O/C autgneret H/C diminuent légérement : on
produit plus de CO que d’hydrogéne.

Cependant, ces résultats sont contraires a ce @itend. En sortie du RPAA, les vapeurs
étant craquées en gaz, et formant des vapeurgéfhastaires, le mélange devrait s’enrichir
en carbone (c'est-a-dire que les rapports H/C @tdekraient diminuer).

L’augmentation des fractions molaires en H et Osdan huiles de pyrolyse est peut étre due
a la présence d'eau: celle qui était intimemerd &éla biomasse et qui n'a pas été évaporée
par séchage (qui serait donc produite au cours ggrolyse), mais aussi celle produites par
d’éventuelles réactions de condensation des vapg@®s Si on avait pu accéder a des
analyses de la composition élémentaire des vapemdensées, il aurait été possible, en plus
des bilans de matiere globaux, de faire des biEémentaires en carbone, hydrogéene et
oxygene.

Nous ne disposons pas d’informations suffisanteg goaantifier la teneur en eau des huiles
en sortie du RP mais aussi en sortie du RPAA. B=teest totalement recueillie dans les
condenseurs (plongés dans un bain glace-sel)adampérature de sortie du gaz est proche
de 0°C. Nous travaillons en I'absence de catalyseefte eau n’est donc pas ou trés peu
convertie dans le RPAA, on la retrouve donc intignant en sortie du craqueur.
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Evolution des rapports molaires H/C et O/C des uepeondensables et des gaz
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Evolution des rapports molaires H/C et O/C des uepeondendaes et des gaz

en sortie de RPAA (bois,= 0,3 s)
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Intensité (u.a)

IV.5.2 Masses molaires des vapeurs condensées

Les distributions des masses molaires des vapeuadeosables recueillies en sortie du RP et
en sortie du RPAA sont données figure 1V.28.

Une majorité des composés a une masse molaire Ementre 40 et 600 g mbl En
intégrant puis en moyenndhie signal on obtient une masse molaire moyennevepsurs
de:

- 215 g mot en sortie de pyrolyseur (540°C),

- 142 g mot* en sortie de craqueur (expérience a 780%0,3 s).

Aprés craquage, les composés les plus lourds (FD-g mof') présents en pyrolyse ont
disparu laissant place & des composés plus 164@@s-(250 g mat). On constate également
gu’en sortie du RPAA on n’obtient pas de vapeursndsse molaire plus élevée qu’en sortie
du RP. On peut donc a priori exclure une polyméasades vapeurs. Ainsi, les réactions de
craquage, de condensation et de décarboxylaticsemudu RPAA donnent naissance a des
gaz mais aussi a d'autres types de vapeurs de masdage plus faible. Les autres composés
présents en pyrolyse (entre 60 et 300 g thaebnt certainement aussi craqués en gaz et
vapeurs de masses molaires plus faibles, mais afistiegue pas la diminution car il y a
recouvrement avec les vapeurs produites par lepas@s les plus lourds.

6.E-05

5.E-05 A

—Craquage 780%C; 0,3 s
— Pyrolyse 540C

4.E-05

3.E-05 A

\
aly|

27\

0.E+00 4 \
10 100 1000 10000

>

Masse molaire [g mol 7]

Figure V.28
Distribution de masses molaires dans des huilgs/ddyse de sciure de hétre
en sortie RP et en sortie du RPAA (780tG,0,3 s)

%3 'intégration est effectuée en pondérant l'intéésiu signal par la masse molaire.
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En pyrolyse, on a une quantité importante de vapgqur ont une masse molaire proche de
380 g motf* (ce qui est proche de la valeur de 350 g hatribuée par Dielbold [30] aux
vapeurs de pyrolyse de bois). En craquage, le@ialus forte intensité se situe & 187 g ol
ce qui correspond quasiment & la moitié 380 g'mGh pourrait attribuer cette évolution au
craquage d’un polymere (dimere) pour former un nmoére.

Les maxima & 128, 142, 187 et 205 g fméuvent étre attribués aux composés issus de la
dégradation de la cellulose (Iévogluconane 162 djnmu de la lignine (guaiacols et
syringols). On ne peut pas exclure la présenceagéitalene dans les vapeurs en sortie du
RPAA (de masse molaire 128 g miptrés réfractaire au craquage thermique). Enesoldi

RP, on recense un pic vers 90 g Malttribuable au phénol ou au furfural (respectigatr®4

et 96 g mof). En sortie du craqueur, ces composés semblemetimen composés de masse
molaire plus faible tels I'hydroxyacétaldéhyde (@0mol*), le glyoxal (58 g mat) ou le
furane (68 g mot).

Cependant, ce sont des premiéres informationseqaaddent a étre confirmées par une étude
systématique de la distribution en masse molaisevdpeurs recueilles en sortie du RPAA.

V.6 Craguage de vapeurs produites en réacteur cyclone

La décomposition thermique dans le RP des huiledyites en réacteur cyclone (assimilable
ici @ une ré-évaporation) produit 90 % de vapeurnsdensables et environ 8 % de coke
(résidu de repolymérisation resté dans la cuiltkreRP). En sortie du RPAA on observe un
taux de conversion (figure 1V.29) de méme ordregadmdeur voire légerement plus élevé (5
% absolu) gu’'avec les vapeurs de pyrolyse de Higisré 1V.10). Ceci tendrait a montrer que

les résultats obtenus dans le RPAA sont extrapsdabl réacteur cyclone. Cela reste a
confirmer par la comparaison du comportement deswa de composés modeles (cellulose
et lignine) en réacteur cyclone.

L’analyse comparative des gaest donnée figure 1V.30. La composition du gazdeguage
de ces huiles semble étre peu influencée par lpdeature de craquage. On produit un gaz
plus riche en BHavec les huiles issues du réacteur cyclone qu’'egke issues de la pyrolyse
de hétre. En réacteur cyclone, Broust [27, 54]emivtiine fraction volumique en hydrogéne de
20 %. En craquant ces huiles dans le RPAA, onrattaie fraction de 40 % environ. La
fraction de CO est ici plus faible, 40 % contre%Cen sortie du réacteur cyclone. Ainsi on a
amélioré le rapport $CO d'un facteur 3.

% En fraction nette produite, c'est-a-dire en ayatité les gaz issus de la pyrolyse de la sciureéte. Pour les
huiles de pyrolyse produites en réacteur cyclonesuppose qu'aucun gaz n'est produit au courséiapé de
vaporisation.
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Figure V.29
Craquage dans le RPAA d’huiles produites dans acteérr cyclonet(= 0,3 s)
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Figure IV.30
Composition du gaz de craquage d’huiles produitegacteur cyclone & 0,3 s).
Comparaison avec le gaz de craguage de vapeussalgse de bois (traits pleins)

-119 -



V.7 Rbéle de la paroi du RPAA

Pour juger du r6le catalytique des parois du RPAAIs craquage des vapeurs, nous avons
fait varier la surface apparente S entre le gamemnatériau en acier réfractaiteLa figure
IV.31 montre I'évolution des rendements massiqueg&z et liquides en sortie de RPAA
pour différentes valeurs des surfaces apparentes.

La fraction de vapeurs condensables en sortie déAREEmble diminuer Iégérement en
augmentant la surface $/&, = 1,113 x 1F m?). Cependant cette tendance ne se retrouve
pas dans I'évolution de la fraction de gaz. Enésentant la conversion des vapeurs (figure
IV.32), on ne note pas de différence nette duejaut de garnissage (9/S 1), les points
expérimentaux en présence de garnissage se confouaes I'incertitude sur les valeurs du
taux de conversion (x 0,04 autour de la courbesdddnce du taux de conversion du RPAA
vide).

Ainsi on peut négliger le craquage qui serait d¥i effets des parois du RPAA (quantification
des phénoménes de craquage hétérogéne et homaganaexe XXIl). On supposera donc
gue le craquage des vapeurs est uniqguement homogene
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Figure IV.31

Roéle des parois du RPAA. Fractions massiques eawagondensables et gaz(0,3 s).
Surface apparente S variable. Comparaison au RRé&\(lignes discontinues)

% Nous avons ajouté dans le RPAA, un garnissage aséngu méme acier réfractaire que la paroi dueéact
Le volume de la phase gaz étant donc variable, agass ajusté le débit de gaz d'agitation du RPAArp
travailler ar = 0,3 s.
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V.8 Conclusions

Apres avoir étudié la dégradation thermique (pye)yde la cellulose et de bois dans des
conditions de chauffage « intermédiaires » (entre pyrolyse lente et une pyrolyse rapide),
on s’est intéressé au craquage thermique des \&apendensables produites au cours de cette
1% étape. Leur taux de conversion en gaz permanemss Guie la composition des gaz sont
plus ou moins influencés par la température, |gtede séjour et I'ajout de vapeur d’eau.

Rappelons brievement les principaux résultats atlst@our le bois :

- Une pyrolyse a 540°C produit 21 % de charbon, 6%léovapeurs et 13 % de gaz
permanents (en masse).

- Pour une température de craquage de 1000°C etmnysstde séjour de 0,3 s dans le
RPAA, le taux de conversion des vapeurs est de .7Brfpassant a 1 s, celui-ci gagne 10 %
environ (absolu).

- Le comportement du bois (rendements massiques pauk& condensables et gaz,
composition du gaz) est proche de celui de la losly son composé majoritaire.

- L’ajout de vapeur d’eau au sein du RPAA se tragait une augmentation modeste du
rendement en gaz, mais linfluence sur la disparitides vapeurs est difficilement
quantifiable.
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- L'influence de la nature des parois du RPAA (effetsalytiques) reste tres limitée,
voire confondue avec les incertitudes expérimestalees effets volumiques (craquage
homogene) sont prépondérants sur les effets squesi(craquage hétérogene).

L’évolution de la distribution des masses molades vapeurs condensables et I'analyse de
leur composition élémentaire C,H,O montrent que Japeurs ne se convertissent pas
uniqguement en gaz mais qu’elles donnent naissad@ufres types de vapeurs plus légeres.

Ces tendances vont permettre de proposer des rsodatgiques de craquage de vapeurs de
pyrolyse. L’avantage de l'utilisation d’'un RPAA smduira donc par une modélisation plus
aisée, due a l'uniformité en concentration et emp&rature au sein du réacteur.
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Chapitre V

Aspects théoriques
Modélisation
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Ce chapitre a pour objectif de proposer, a pads tésultats expérimentaux rapportés au
chapitre IV, un ou plutét des schémas cinétiquasbax rendant compte du craquage
thermique des vapeurs de pyrolyse de biomassele&iRAA.

En effet, les études cinétiques sur le craquagevdpsurs de pyrolyse de biomasse étant
nombreuses, les constantes cinétiques de craquageetpent de comparer les études entre
elles car elles ne dépendent que de la tempéraeim I'expression :

k=k, exp(— I'E?I'j (V.1)

En travaillant sur cette grandeur, on peut s’affrandu type de réacteur, du temps de passage
des vapeurs et des gaz dans le craqueur. Il estfetnplus logiqgue de comparer les études

entre elles sur la base de ce parameétre « géréralipie sur celle des fractions de gaz

produites ou de vapeurs converties, car ces demigpendent effectivement du réacteur et
du temps de séjour moyen.

On peut aborder la détermination d’'une constamtéticjue de craquage selon des angles bien
différents :

- on s’intéressera tout d’abord a la disparition ‘dspéce « vapeurs », c'est-a-dire a sa
transformation en gaz. En effet, en sortie du RP&#&st la conversion en masse des vapeurs
ou la production de gaz qui est rapidement déteékenjppar pesée des pieges ou analyse des
gaz. Dans ce cas, on ne s'intéresse pas a la ratiméue des vapeurs qui peuvent étre tres
différentes de celles en sortie du RP (cf. claggegoudrons chapitre 1.4.1.1). Il importera de
comparer les vitesses de disparition de vapeut@pparition de gaz.

- on proposera ensuite des modeles plus completeadaage-maturation des vapeurs de
pyrolyse, en se basant sur les travaux d’Antal [1d& Diebold [30] et d’Evans et Milne [82-
85].

On abordera ensuite la modélisation du craquageas=urs en RPA et en réacteur tubulaire,

en s’intéressant a la quantité de goudrons pagé wldtvolume de gaz en sortie du réacteur,
critere final permettant une comparaison des diffés procédés de purification des gaz.

V.1 Cinétique globale de disparition des vapeurs

On s’intéresse dans ce paragraphe a la dispadédiespéce « vapeurs » :
Vapeurs [ a Gaz (V.2)

Nous nous placerons ici dans I'hypothése d’'un régparmanent. En effet on peut montrer
(paragraphe 11.1.2) que la constante cinétiquerdguage qui résulte de cette approximation
est équivalente a celle que I'on obtient en réatisies expériences en régime non établi
(comme c’est le cas dans nos conditi6hs)

Les problémes d’optimisation recensés dans ce tthapit été résolus par I'écriture de codes
de calcul en Fortran 90.

% Rappelons que nous ne travaillons pas en régimagment. En effet, on étudie la pyrolyse d’une mass
donnée de biomasse placée dans la cuillere du RRéaction de décomposition de la biomasse libese d
produits a des concentrations variables dans lpgem
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V.1.1 Optimisation de I'ordre et des parametres d’Arrhenius de la réaction

La vitesse de la réaction (V.2) est caractérisée gaaconstante d’Arrhenius k (et ses
parametres ket E) et son ordre n par rapport aux vapeurs. Les eatde la littérature
(référencés sur la figure 1.15) utilisent le plusugent une constante dordre 1 pour
représenter le craquage des vapeurs de pyrolydmssat sur les modéles développés pour
les coupes pétrolieres [193].

Le bilan de matiere en RPA (eq. (I.4)) peut s’éxri

In(mj:m(ko)—%+nln(c§) (V.3)

T

Les concentrationsC., et CJ sont calculées a partir des masses expérimentdlete
I'équation (11.9). On suppose dans un premier tempe les masses molaires des vapeurs
M?  sont égales en entrée et en sortie du RPAA, toudtant conscient que ceci est une

vap
hypothese de travail. Pour les vapeurs de pyralgseellulose, on utilise la masse molaire du
lévoglucosane [19] (162 g mibl et pour celles du bois, la valeur de 215 g héterminée
par chromatographie (IV.5.2). L'influence de laeual de la masse molaire a aussi été étudiée
en prenant pour les vapeurs de cellulose un dishétevoglucosane (de masse molaire 324 g
mol?, proche de celle du cellobiosane). Pour le baischoisit la valeur de 350 g niol
proposée par Diebold [30].

Les paramétres du modeéle & optimiser sofin(k,),E,, n].

Le critere J a minimiser sur I'ensemble des expéas N se déduit de (V.3) et est défini
selon la méthode des moindres carrés :

2

| n(k,)- :T +nin(cs,)

_1 i _
J_ZZ‘ ln[CS,i ‘Qij 1] . (V.4)
T

Un optimum de J est atteint lorsque son gradigmus c'est-a-dire :

0J 0J 0J
—:O,_:O t—= (. V.5
o[in(k,)] 9, ~ " on V:5)

a

Le vecteur gradient, tout comme la matrice hesgiesumt analytiquement calculables. Nous
avons résolu le systeme par une méthode de Newdphg®n, en vérifiant que c’est bien un
minimum.

Le critere J est calculé a partir de 21 expériepoes la cellulose et de 29 expériences pour le
bois avec des températures variant entre 560 €@°C08t des temps de séjour moyens
compris entre 0,12 et 0,96 s. Le tableau V.1 rabkenes résultats. On remarque que la
valeur de la masse molaire des vapeurs a peu wkmée sur l'optimisation des trois
parametres.
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Biomasse |\7|3ap In(k o) Ea n J
(g mol) (kJ mor®)
Cellulose 162 9,26 60,0 1,21 2,6x10
324 9,99 62,8 1,26 2,6x10
Bois 215 9,11 74,8 0,87 2,4x10
350 8,51 70,7 0,84 2,2x10
Tableau V.1

Optimisation de I'ordre de la réaction et des pataes d’Arrhenius
de craguage de vapeurs de cellulose et de bois

Ainsi, l'utilisation d’une loi cinétique d’'ordre fpour modéliser la disparition des vapeurs en
milieu inerte tres dilué constitue une hypothéssoranable. On pouvait a priori remettre cette
hypothése en cause en se basant sur les travaBsuiohsma et al. [131, 132] concernant la
modélisation de la pyrolyse de composés aromatiguesents dans le coke. lls se placent a
température donnée en milieu dilué et font vamsrpressions partielles des composés purs
pour déterminer l'ordre de la réaction de cragfiagPar exemple, pour le phénol, ils
proposent un ordre de réaction de 0,6 a 1048 KOeh 1081 K.

Cependant I'étude de l'ordre de la réaction de wagg est importante pour la modélisation
du craquage des vapeurs de pyrolyse. Elle pouétag effectuée grace a un systeme
expérimental permettant de créer une fuite d’unéiepdes gaz issus du RP avant I'entrée du
RPAA. On varierait ainsi les pressions partielles dapeurs dans le RPAA.

V.1.2 Parameétres d’'Arrhenius

En fixant n = 1, on peut s’affranchir de la consarsce de la masse molaire des vapeurs et se
baser sur le taux de conversion en masse des wapedéfini eq. (1.11). Dans ce cas, le
calcul de la constante de vitesse est aisé et duameé
1 X my —m;
k=22 et x="W"M

V.6
11-X m;, (v-6)

On peut donc tracein(k) vs 1/T pour déterminer le facteur pré-exponentiel etdtéme

d’activation. On obtient les graphes V.1 et V.2pextivement pour les vapeurs de pyrolyse
de cellulose et pour celles de pyrolyse de bois.

En supposant que cet ordre 1 s’applique aussiaquage des vapeurs d’huiles produites en
réacteur cyclone (hypothese déja formulée par [€8et par Baumlin et al. [194]), on peut
obtenir par le méme raisonnement les parametregtiBAius de leur réaction de craquage
(figure V.3). Les résultats sont rassemblés datesbieau V.2.

67 Cette procédure est dans notre cas difficile &rmein ceuvre, en effet, & conditions de pyrolyseées, la
pression partielle des vapeurs de pyrolyse audielRPAA est reliée au débit d’'agitation du RPAAR Ainsi,
en faisant varier ce dernier, on modifie a la fessconcentrations mais aussi le temps de passage.
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Détermination des parametres d’Arrhenius pour é&&tién de disparition des vapeurs de
pyrolyse de cellulose
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Détermination des parametres d’Arrhenius pour datién de disparition des vapeurs de
pyrolyse de bois
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Détermination des parametres d’Arrhenius pour éatién de disparition des vapeurs issues
d’huiles produites en réacteur cyclone

Biomasse k Intervalle de E. Intervalle de J
(sY confiance a 80% (kJ mol*) | confiance a 80%
sur kg (sh) sur B (kJ mot®)
Cellulose 2545 1130 - 5740 54,8 48 - 61 4,9%<1
Bois 1630 550 - 4850 54,3 45 - 64 1,65310
Huiles
produites en |, 220 - 5500 46,1 45- 48 5,110
réacteur
cyclone
Tableau V.2

Paramétres d’Arrhenius pour la réaction de disijparies vapeurs

Notons que le critére d’optimisation J est meillewsqu’on impose un ordre de réaction de 1.
On peut déterminer un intervalle de confiance &8@es parametres d’Arrhenius obtenus par
régression linéaire. C’est une définition statistigdont le détail est donné en annexe XXIII.
La valeur déterminée pour le bois est en accord agbe que nous avons déja publiée avec

des résultats du début de I'étude [177].

Les constantes de craquage des vapeurs provengmtpgeolyse de cellulose et du bois ont
des énergies d’activation du méme ordre de granthais les facteurs pré-exponentiels sont
dans un rapport de 1,5. Cependant leurs domainexgepent. Ceci laisserait penser que les

vapeurs de cellulose se craquent mieux, comme trmbévolution des taux de conversion

comparée aux valeurs expérimentales (figure V.4).thux de conversion théorique est

calculé a partir de I'’équation (V.6) avec les vadedu tableau V.2.
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Figure V.4
Comparaison des taux de conversion des vapeurérigntaux et théoriques)
en sortie du RPAA&a=0,3s

Le modéle de craquage simple (V.2) prévoit quee®ligs vapeurs peuvent étre converties en
gaz ; il suffirait donc de travailler a températedou a temps de séjour élevés pour
théoriguement les éliminer completement.

Le craquage des huiles produites en réacteur ogdlayant donc déja subi un traitement
thermique) semble comparable a celui du bois. Rreglen pyrolyse rapide, elles subissent
une trempe thermique au sein du réacteur cyclefles sont donc principalement composées
de vapeurs primaires de pyrolyse, comme c’estdgoar nos vapeurs produites dans le RP.

V.2 Cinétique globale d’apparition des gaz

On s’intéressera ici a la formation des gaz paquage des vapeurs de pyrolyse selon le
schéma réactionnel (V.2). Dans ce cas, la constintzaquage peut se déduire de I'équation
(11.13) par la mesure du rendement en gazdans le RPAA :

my _ny
S _ 0 M3 M °
k=1_Te etY,=iiie= /e / T, (v.7)
\% \Y ~0
Y,

Dans le paragraphe précédent, nous avons détetanzgnstante de vitesse de craquage en
nous basant sur la disparition des vapeurs et antdgit 'hypothese que la masse molaire
des vapeurs condensées en sortie de RPAA étatiqdera celle en entrée (c'est-a-dire qu’on

- 129 -



récupeérerait la fraction de vapeurs non conver@eite hypothése suppose donc que toutes
les vapeurs qui ont réagi ont été cragquées en gamwre en vapeurs de masse molaire

différente. Si cette hypothese est vraie, on dewtaenir la méme constante de vitesse en se
basant sur I'apparition des gaz (eq. V.7) et lpatigion des vapeurs (eq. V.6). Par contre si

elles sont différentes, on pourrait postuler gueMapeurs dites primaires (c'est-a-dire dans
notre cas issues de la pyrolyse dans le RP), nepa@uniquement craquées en gaz mais
donneraient naissance a d’autres vapeurs, diteg@iactaires (maturation).

Le calcul des cinétiques de craquage des vapeunsngaapproche « production de gaz » est
souvent utilisé lorsqu’on ne connait pas le tawpadmluction de vapeurs lors de I'étape de
pyrolyse [27, 48, 194], ce qui est le cas lorsqueyrolyse et le craquage ont lieu dans le
méme réacteur.

Dans I'écriture de I'équation bilam, est une valeur moyenne (sur toutes les expérigces

rapport des masses molaires de vapeurs condensailast dans le RPAAY Sap) et des gaz

permanents produits dans le RPAIG(IQQZ). Le calcul des rendements en gaz nécessite aussi

de connaitre la masse molaire moyenne des gamtui@as le RPAA I(/Igaz). Les valeurs

retenues sont rassemblées dans le tableau V.3m@sses molaires sont aussi importantes
pour passer des masses (c'est-a-dire des massegsapiirs et de gaz obtenues
expérimentalement par pesées et par analyse GQG)uxuxiolaires permettant de calculeg Y
pour chaque expérience.

~ 0 68 ~0 ~ 69
Biomasse Moa L Mgazl Mz L o
(g mol~) (g mol) (g mol")
Cellulose 162 32,2 19,5 8,2
Bois 215 34,6 19,3 11,1
Tableau V.3

Paramétres retenus pour la modélisation de I'apparition de ga

On peut, a partir du calcul de la constante k fEuhtion (V.7), représenter nos résultats
expérimentaux dans un diagramme d’Arrhenius poucdBulose (figure V.5) et le bois
(figure V.6). Le tableau V.4 donne les facteurs-@ponentiels et les énergies d’activation
correspondants.

% Cette valeur a été déterminée pour le bois (IV.5Dur la cellulose, on utilise la valeur du |évmgsane.
Cependant, cette valeur n'a que trés peu d'inflaewr la valeur des paramétres d’Arrhenius donalétion
est treés inférieure a celle de l'intervalle de canée.
%9 La masse molaire moyenne des gaz est calculée :

- a partir de la composition (fraction volumique)ghr en sortie de pyrolyse (annexes XlI et XllI) et

- a partir d'une composition moyenne du gaz prodaitggaquage dans le RPAA (annexes XVI et XVII).
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craquage des vapeurs de pyrolyse de bois
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Biomasse ko (57) Intervalle de E. (kJ mol%) Intervalle de
confiance a 80% confiance a 809
surly (sY) sur E (kJ mol%)
Cellulose 5,0x10 1,0x10- 2,5x10 98,4 85-112
Bois 2,4x10 8,7x10 - 6,5x1d 79,5 72 -88
Tableau V.4

Paramétres d’Arrhenius basés sur I'apparition dedgacraquage

Les valeurs déterminées pour le bois sont touttadmpatibles avec celles obtenues au sein
de notre équipe de recherche en réacteur cycld@elpy], ou les constantes sont basées sur
I'apparition des gaz : 1,8x1@™ et 85,7 kJ mat. Cela permet de valider ces deux procédures
expérimentales et théoriques. Cette fois ci, lastamie de craquage déterminée pour les
vapeurs de pyrolyse de cellulose est bien supériawrelle pour les vapeurs de pyrolyse de
bois (environ deux fois vers 700°C et jusqu’a qaiédis a 1100°C).

Il importe donc de bien définir les bases de la @tisdtion et du calcul de la constante de
craquage.

Notons bien que les énergies d’activation et letefars pré-exponentiels ne se situent pas
dans les mémes domaines selon qu’on effectue dellodds constantes a partir de la quantité
de vapeurs non convertie ou a partir de la quadétgaz formée (tableaux V.2 et V.4). Cette

différence entre les parameétres déterminés podisfzarition des vapeurs et I'apparition des

gaz peut assez facilement étre reliée au fait gaevapeurs primaires ne se craquent pas
seulement en gaz mais forment aussi d’autres vageites secondaires) qui a leur tour se

craquent pour former des gaz et des vapeurs tegide plus en plus réfractaires au craquage
thermique. Ce sont ces modeles que nous allonsl@bdans le paragraphe suivant.

Ces différences sur les constantes de craquagautai aux remarques déja formulées sur
I’évolution de la distribution des masses molaeesur la composition C, H, O des vapeurs
condensables.

Ainsi, des températures élevées au sein du réadewraquage combinées ou non a des
temps de séjour des gaz importants favoriserai@nmaturation des vapeurs primaires
produites en pyrolyse. La figure 1V.12 montre I'éuoon du taux de conversion des vapeurs
de pyrolyse de bois avec le temps de séjour poearteimpérature de 940°C. Représentons
I'évolution 1/X vst (figure V.7), obtenue a partir de I'équation (\/.6)

1.1, (V.8)

La constante de vitesse ne dépendant que de la&tatage pour cette série de mesure, on
devrait obtenir une droite de pente 1/k (ce quiefgictivement le cas, k étant bien de I'ordre

15 s* vers 940°C) et, si la loi de vitesse était valahle tout le domaine de temps de séjour,

I'ordonnée a l'origine vaudrait 1. Or ce n’est pagas : cette déviation montre qu’une seule
réaction d’ordre 1 ne suffit pas, ce qui contrilaiiea penser qu’'on ne peut probablement pas
négliger le phénomene de maturation.

Il est clair que I'évolution montrée par la figwe7 devrait étre confirmée par d’autres séries
d’expériences a temps de séjour variables.
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Evolution du taux de conversion des vapeurs aveantgs de séjour (T = 940°C)

Conclusion

Ces modéles « simples » de conversion des vapeamgent qu’on ne peut pas négliger les
processus de maturation des goudrons qui se sigaerpa leur simple craquage en gaz. En
effet :
- les masses molaires et la composition élémentaind, © des vapeurs condensables
sont différentes en entrée et en sortie du RPAA,
- en considérant la réaction simple de conversiorvedpsurs en gaz :
- les énergies d’activation et les facteurs pré-egptials des constantes de
vitesse calculées a partir de disparition des vapeu de l'apparition des gaz
sont différentes (méme en considérant les domalinmesertitudes).
- on prédit mal I'évolution du taux de conversion desidrons avec le temps de
séjour.

V.3 Modeéles de craguage et de maturation des vapeurs

Nous allons essayer de modéliser I'évolution dastions de vapeurs condensables et de gaz
dans le RPAA en tenant compte de l'existence den@hénes de maturation. Nous
considérerons ici que les vapeurs converties daiRPPIAA ne sont pas converties totalement
en gaz mais en gaz eh vapeurs plus réfractaires au craquage (vameutgpe Il, voire de
type lll dans la classification d’Evans et Milne&5]R Nous supposerons que nos vapeurs de
pyrolyse sont composées uniquement de vapeurs ipesr@ype |).
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Nous allons considérer trois modeles et les cotdraannos résultats expérimentaux :

- un modele avec une réaction seule, les vapeursidaices et les gaz se formant a la
méme vitesse,

- un modele de réactions en paralléle s’inspiranttdasux d’Antal [117] et de Diebold
[30],

- un modéle plus complexe se basant sur la clagsificd’ Evans et Milne [85].

V.3.1 Modele a une seule réaction

Nous proposons d’étudier le schéma de craquagarguffigure V.8) :
Vapeurs | L» Vapeurs Il +p Gaz

Figure V.8
Schéma de craquage/maturation des vapeurs sel@euleeréaction

Nous supposons que la pyrolyse ne produit que dpsurs primaires et que le craquage
d’'une mole de vapeurs | donne naissance a une aeol@peurs Il e moles de gaz. Nous
nous placerons dans le cas de vapeurs de pyrodyBeisl. La masse molaire des vapeurs | est

identique a celle utilisée précédemmel@t‘jgp =215 g mol*). Pour les vapeurs secondaires,
on utilise la valeur moyenne déterminée en soei®BAA (paragraphe IV.5.2)M°5 =142

vap
g mol* (on I'assimile & la masse molaire des vapeursmskaites alors qu'il s’agit de la masse
molaire du mélange de vapeurs | non convertieg eageurs Il produites). La masse molaire

moyenne des gaz produit au cours du craquage duesbde :I\7Igaz =19,3 g mol™. Ainsi, la
conservation de la matiére permet de fixer3,78.

Avec un tel modéle réactionnel, le rapport entrguantité de gaz et la quantité de vapeurs Il
produites doit rester constante quelque soit lgpérature de craquage.

Posons le bilan de matiere en vapeurs (I et IDedigntrée (exposant 0) et la sortie (exposant
S) du RPAA :

FP=F -kif (V.9)
R = keF® (V.10)
Fs - R =BkiF° (V.11)

Rappelons qu’expérimentalement nous avons accagjaadntité totale de vapeurs en entrée
M? et en sortie du RPAAMS (en terme de débit massique), et aussi a la qéateigaz en
entrée et en sortie. Cependant nous n’avons pas ada quantité de vapeurs Il produites.
Ainsi comme

M?=MS-M S, (V.12)

en combinant les équations (V.9 — V.11) et en dhireant la masse molaire des vapeurs, on
peut exprimer le rapport entre des quantités deyi® (vapeurs Il et gaz de réaction) en
fonction de grandeurs que nous mesurons expeériteergat :
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Le terme de droite de I'égalité (V.13), contrairerha celui de gauche, peut se calculer pour
S

L . . . F .
chaque expérience. La figure V.9 donne I'évolutitnrapport = ! = avec la température
¢ "G

de craquage. Ce rapport est constant, et aussiaé@#l (rapport des équations (V.10) et
(V.11)). Cependant, le paraméfeestimé initialement a 3,78 est ré-estimé a 2,yuwides
résultats de la figure V.9 ou flivaut 0,4. On peut donc envisager de déterminer les
parameétres d’Arrhenius de la constante de vitegse eette nouvelle valeur du factgur
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Figure V.9
Evolution du rapport entre les quantités de vapHBuasde gaz produits dans le RPAA en
fonction de la température

En combinant les équations (V.9) et (V.11), on dib@uune définition de la constante vitesse
comparable a celle définie lors de la déterminattn cinétiques d’apparition de gaz
(paragraphe V.2) :

_1 Yo

TB-Y,

Cependant en calculant k par I'équation (V.14), d#termine une constante de vitesse
négative pour toutes les expériences effectuéew dampérature supérieure a 750°Cre(si
0,3 s, pour plus élevé cette température limite s’abaisse)effat, le rendement en gazY
est alors supérieurf@(figure V.10), ce qui est physiquement impossible.

(V.14)

En traitant les valeurs pour lesquelles la constal@ vitesse est positive, on aboutit aux
parameétres d’Arrhenius rapportées tableau V.5.
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Figure V.10
Evolution du rapport ¥/ (B = 2,5) en sortie de RPAA

ko (%) E. (kJ mol™)
Valeurs 5,52 x18 189,7
Intervalle de 0 3
confiance A 80% 2,1x10°- 1,4x18 165 - 214
Tableau V.5

Parametres d’Arrhenius pour un schéma ne compajtéahe seule réaction

Ces valeurs d’énergie d’activation sont trés élsvpeur du craquage des vapeurs de
biomasse ; seul Antal [117] pour le craquage deewegpde pyrolyse de cellulose propose une
constante du méme ordre de grandeur mais avechémsccinétique différent (voir V.3.2).

On a représenté I'évolution des rendements en figoda sortie du RPAA (figure V.11). On
peut comparer les rendements massiques expérimxeetabéoriques. On a aussi ajouté les
rendements en vapeurs | et |l prédits par le mod@teconstate que dans le domaine ou ont
été calculés les parametres d’Arrhénius (T < 750it@)a un accord correct entre la théorie et
I'expérience. Par contre, comme on pouvait le prévoplus haute température, le modéle
sous-estime les rendements en gaz et surestimeeceuapeurs, il ne permet plus du tout de
représenter la composition en sortie de RPAA.

Ainsi on a montré les limites du schéma simple étunation a une seule réaction. Les gaz ne
sont donc pas produits a la méme vitesse que |[@suvs secondaires. On peut donc exclure
ce schéma a une seule réaction et envisager umadaie réactions en paralléles donnant d’'un
cOté des vapeurs I, de I'autre des gaz.
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Figure V.11
Comparaison des rendements théoriques et expéameanh sortie du RPAA
pour un schéma de craguage/maturation simpteQ(3 s)

V.3.2 Réactions paralleles

k/v a Vapeurs I
Tk

Figure V.12
Schéma de craquage des vapeurs de pyrolyse comipdeiax réactions en paralléle [30, 117]

Vapeurs |

B Gaz

Antal [117] a proposé un tel modele pour rendre mienalu craquage des vapeurs de pyrolyse
de cellulose et de lignine dans un réacteur pidioneffet, en augmentant le temps de séjour
dans le réacteur jusqu’a 10 s, la fraction de vepatieint un « palier », qu'’il attribue a une

fraction ultime de vapeurs qui ne se craquent dlusarle de vapeurs plus réfractaires au

craquage thermique (appelées vapeurs Il sur ladigul2) comparées aux vapeurs primaires
dont elles proviennent. Diebold [7, 30] proposesashéma similaire, cependant il ne peut le
valider, sa réaction de formation des vapeurs skimes ayant une énergie d’activation

négative, physiquement injustifiable.
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Nous nous proposons de déterminer les valeurs @@s cbnstantes de vitesses a partir des
résultats expérimentaux dans le RPAA. On distireyuéhéorie deux types de vapeurs (I et Il)
méme si expérimentalement nous ne pesons en dorfRPAA que la somme {Vapeurs | +
Vapeurs ll).

Les bilans de matiére dans le RPAA sur les vapelirst sur les gaz s’écrivent :

M? =M —-(k, +k,)T™ ® (V.15)
M7 =k, ™ ® (V.16)
MS =M2+k ;M 7 (V.17)

Ainsi, le débit de production de gaz dans le RPAXsrime :

ME-MQ=— KLy

= 2 V.1
i (V.18)

Nous avons supposé des lois de vitesse®dardre, ainsi, nous pourrons travailler en terme
de masse de produits pesés (vapeurs) ou analysas (g

Nous allons travailler sur la production nette @& glans le RPAA(I\'/I(S3 —Mg). Il s’agit

d’'optimiser les 4 parametres d’Arrhenius {kEa1, ko2, Es2) pour minimiser le critere J
suivant :

18 - : 2
JZEZQ(Mé,modi_M%,expi) (Vlg)
avec :M§ .qi—~M% ., donné par I'eq. (IV.18), et valant
. . k.t .
M -M% o =——2 MO : V.20
G, mod i G, expi 1+ (k1 + kz)_[_ V, exp ( )
et w une pondération expéerimentale égale a :
W = 1 5 - (V.21)
(Mé,expi_M %,exp)

Les débits de gaz et de vapeurs entrant varient gmagque expérience et sont fonction de la
masse initiale de biomasse placée dans le RP.

Pour ce faire, nous avons utilisé le programme tifitpation NLPQL pour les équations
guadratiques non linéaires qui est un algorithmelifidode la méthode de Wilson, Han et
Powell développé par I'Université de Bayreuth disét au laboratoire par le Pr. J.P. Corriou.
L'utilisateur doit fournir la fonction a optimiséici J) et son gradient.

Lors de la résolution de problemes d’optimisatibinjtialisation des variables est souvent
difficile. Pour la cellulose, nous avons utilisé kaleurs des constantes déterminées par Antal

[117] (k,, =1808s", E,, = 60, 7kJ mol*; K, , =3,57x 10's™, E,, = 204 kJ mol*).
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Pour le bois nous avons procédé de la facon s@vant

- nous avons sélectionné 4 groupes d’expériencesrseldnt a la méme température de
craguage (3 expériences vers 1300 K, 4 expériararesl 200 K, 4 expériences vers 940 K et
2 expériences a 855 K).

- pour chaque lot d’expérience, nous avons optimasévhleurs des constantesel k
pour minimiser le critére J.

- on peut ensuite tracer sur un diagramme d’Arrheltr'nL(kj) vs1/T (j =1 et 2) pour
déterminer les valeurs de,; et E, : k,, =1550s™, E,, =43,E kJ mol*; k,,=7,7x10s",
E,, =105,€ kJ mol".

- ces valeurs permettent d'initialiser le systemeptifnisation sur toutes les expériences
(le temps de passage est compris entre 0,12 etsOg@des températures du RPAA varient
entre 560 et 1030°C).

Ainsi, I'optimisation aboutit aux parametres rasbéfa dans le tableau V.6.

Biomasse ko1 (8D |Eai(kImol)| ko2(sY) | Eaz(kd mor®) J
Cellulose 7,2x10 73,0 16 105,7 0,676
Bois 6,9x10 87,8 8,0 x10 105,1 0,568
Tableau V.6

Résultats de I'optimisation des constantes de aggu
basée sur un modele de réactions en paralléle

Les figures V.12 et V.13 permettent de comparervi@eurs expérimentales du débit de
production de gaz au sein du RPAA a celles préditesle modele, respectivement pour la
cellulose et le bois. Les points sont distribuésomude la 1 bissectrice, cependant le

modéle sous-estime souvent la fraction de gaz teféauent produite. Néanmoins,

'optimisation peut étre jugée tres satisfaisante ragard de la dispersion des points
expérimentaux.

Pour la cellulose, on peut comparer nos résultateux d’Antal [117]. lls ne sont pas si
éloignés pour la réaction de formation des vapdupar contre beaucoup plus faible pour la
formation des gaz. Antal [117] travaillant sous eapd’eau, cela peut expliquer la valeur
plus élevée de sa constante de formation des gamca montré que 'ajout d’eau augmente
sensiblement le taux de conversion.

Pour le bois, Diebold [30] a déterminé une énedaetivation de I'étape de formation de gaz
de 87,6 kJ mot et un facteur préexponentiel de 1,55 ¥ &b un peu plus faible que les
nbétres. Pour la constante de formation des vapeiractaires, il a abouti a des énergies
d’activation négatives, la constante de vitessemicomme l'inverse de la température !
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Comparaison entre le modele avec deux réactiorlgles et les résultats expérimentaux
pour la production de gaz issus du craquage deuvaple pyrolyse de cellulose
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Les figures V.14 et V.15 présentent I'évolution demdements massiques en gaz et en
vapeurs en sortie du RPAA respectivement pourllalose et le bois. Le tout a été rapporté a
une composition d’entrée du RPAA constituée unicerentle vapeurs (on a retiré les gaz de
pyrolyse, qui ne réagissent pas). Les traits castieprésentent les prédictions du modele et
les points, les résultats expérimentaux. On s’lest&pici pour des expériences effectuées a un
temps de passage de 0,3 s (courbeg)is@®n a aussi représenté la fraction de vapeuts | e
celle de vapeurs Il prédites par le modele. Leseuep secondaires dominent a haute
température : a 1150°C, elles seraient, d'aprasmddélisation, nettement plus abondantes
pour le bois que pour la cellulose. En effet |eor&tapeurs 1l / Vapeurs | est de I'ordre de 10
pour le bois et de 5 pour la cellulose. Les vapderpyrolyse de bois sont en effet plus riches
en composeés issus de la lignine, dont la décomgposit tendance a produire des vapeurs
difficilement dégradables [185]. Dans les deux dasguantité de vapeurs Il produites est
maximale vers 850°C, avec une fraction de 30 % tanselange de sortie du RPAA pour le
bois, contre 2 fois moins pour la cellulose.

Ce modeéle a cependant tendance a surestimer @sments en vapeurs et aucun autre couple
(ko, Eg) ne diminue le critere d’optimisation. La simutatiest stable et converge rapidement.

Nous proposons d’améliorer le schéma réactionnebdeersion des vapeurs en ajoutant une
troisieme classe de vapeurs.
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Figure V.14
Evolution des rendements massiques en vapeurg engsortie du RPAAt(= 0,3 s).

Comparaison théorie-expérience pour des vapeuypgradéyse de cellulose (schéma a deux
réactions paralléles)
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Comparaison théorie-expérience pour des vapeupgrdéyse de bois (schéma a deux
réactions paralléles)

V.3.3 Modele a trois classes de vapeurs

Evans et Milne [82-85] ont rassemblé les goudrampyrolyse de bois en 3 classes dont ils

ont représenté I'évolution des fractions avec lapérature de craquage dans un réacteur
piston pour un temps de séjour de 0,3 s (figune I8ne prédisent cependant pas I'apparition

des gaz de craquage.

Nous nous proposons donc de combiner ces deux @msa@n nous appuyant a la fois sur
I'évolution des fractions massiques de goudronsndes par Evans et Milne et sur les
fractions de gaz mesurées au cours de nos expésiencRPAA.

Les vapeurs | et Il correspondent aux vapeurs @écpiar Evans et Milne ; on se placera dans
le cas ou en entrée du RPAA il y a 100% de vapgrinsaires |. Les vapeurs Il regroupent
les composés tertiaires alkylés et les polyaromatg on suppose qu’elles ne craquent pas.

Le modéle que nous proposons est donné figure \Ld$.vapeurs primaires et secondaires
sont craquées en gaz et en vapeurs respectivee@ridaires et tertiaires par des réactions
en parallele (le modéle précédent d’Antal [117Detbold [30] étant plus représentatif que le

schéma réactionnel simple ou les vapeurs secosdairées gaz sont produits a la méme
vitesse). Les vapeurs Ill ne sont pas craquées.
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Modéle de craquage-maturation des vapeurs de pgalg bois

Evans et Milne [82-85] ont étudié I'évolution dedamposition des goudrons (en terme de
fraction massique) en sortie d’'un réacteur pistorcfionnant & un temps de séjour de 0,3 s
(figure 1.10).

Leurs données sur la composition des goudrons peusettront de modéliser la maturation
des vapeurs de pyrolyse de bois (réactions 1 et &béma V.16). Ainsi, en supposant des
lois du premier ordre, on déterminera dans un per@mps les valeurs des parametres
d’Arrhenius des constantes &t k en écrivant les bilans de matiére pour un réagieion
avec un temps de séjour de 0,3 s; on ne s'inEn@gps’aux fractions des trois classes de
vapeurs.

Dans un second temps, on travaillera sur la foonaties gaz pour optimiser les parametres
des constantesslet k; a partir de nos résultats expérimentaux puisqus Be@ons acces a la
quantité de gaz produite.

V.3.3.1 Détermination de k; et k,

On se base sur les fractions de vapeurs |, llleafisemblées dans la figure 1.10. Evans et
Milne [82-85] ont travaillé en réacteur piston. /Hl!pﬂSM‘;S le débit massique de vapeurs j (

=1, Il ou lll) ety, la fraction d’'une classe j en sortie du réactsis’expriment par :
M
: . . J . .
M?+M P +M,;

Y, (V.22)

Le bilan de matiere sur chaque espéce dans leetgguston s’écrit, en régime permanent :

‘1S
pour les vapeurs I(:jgﬁ' =—(k, +k)IM® (V.23)
dI\/||S| — ‘7S 1S
pour les vapeurs ”? =kM?-(k,+k )M, (V.24)
dMﬁ| - 1S
pour les vapeurs I el K,M; . (V.25)

La résolution de ce systéMaous permet d’exprimer analytiquement les trolsitdéen sortie
du réacteur piston :

OEn entrée a = 0, on est uniquement en présence de vapeursipesrde débit massiqud ) .
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Vi =Myep(- ) (v.26)
1S k1 10
S = kl+k3—k2—k4MV [exp(=(k, +k,)T)—exp(- (k + k X)] . V.27)
s k.k, o 1 _ B 1 ) i
”I_kl+k3—k2—k4Mv{k2+k4(l exp( (|<z+k4)T))+kl+k3(eX[Z( (K+Ig)) :ﬂ
(v.28)
On a ainsi acces aux fractioy§mOd (j=1, lou lll') prédites par ce modele.

Il s’agit de déterminer les parametres d’Arrher(kis, Ey, i = 1-4) qui minimisent le critére J
pour les 11 couples (température, fraction masyideda figure 1.10 :
11

= %Z[( yl,modi - yl,expi)2 + ( yll,mod i yll,exp |)2} '

(V.29)

On utilise la méme méthode d’optimisation NLPQLslgarameétres obtenus sont rassemblés
dans le tableau V.7. On ne peut pas détermipet k indépendamment de; let k;, car les
quatre constantes de vitesse sont reliées paildes loe matiére V.23-25.

Bois Koi (s E.i (kJ molY)
Réaction 1 4,0x10 93,3
Réaction 2 3,5x10 135,9
Réaction 3| 1,5x10° 109,7
Réaction 4| 8,0x10" 110,2

Tableau V.7

Résultats de I'optimisation (J = 0,087) des cortssadu modele de craguage-maturation
a partir des fractions de vapeurs mesurées parstatavliine [82-85].
Les valeurs eitalique servent & initialiser I'étape de calcul suivante

Cependant, les valeurs de & k, sont dans ce cas uniquement déterminées a paria d
mesure des fractions de chaque classe de vapeisgup Evans et Milne [82-85] ne tiennent
pas compte de la formation de gaz. On peut cepéraasi optimiser ket k, a partir de nos
résultats sur la production de gaz en RPAA. Oreséra simplement des valeurs dgelt k;

du tableau V.7 pour initialiser I'étape d’optimitet.

V.3.3.2 Détermination de ks et k4

Les valeurs des constantesét k sont donc connues. On n'aurait pas pu les détemdn
partir de nos résultats expérimentaux car on manguesnseignements sur la composition
des vapeurs recueillies dans nos piéges. On se p#ite fois dans le cas du RPAA (et pas
dans celui du réacteur piston comme Evans et Mi8#&85]), il s’agit d’optimiser les
constantes ket k; de formation des gaz en s’appuyant sur nos résudigpérimentaux.

Les bilans de matiére dans le RPAA sur les vapelirdll et sur les gaz s’écrivent :
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M?=M? —(k, +k )™ 3, (V.30)
M? =k, M 3-(k, +k )™ 7, (V.31)
M} =k, ™, (V.32)
M2 =M2+k M J+k M 7. (V.33)

Nous allons travailler, comme au paragraphe V.3dr la production nette de gaz
(Mg—Mg). Il s’agit d’optimiser les 4 parametres d’Arrhesifky s, Eas, Kos Eag) pour
minimiser le critére J suivant :

13 - - 2
zzz(‘q (M(SB,modi_Mz,exp i) (V34)
avec :(I\'/Ifgvrnod —M Z’expi) donné par I'eq. (IV.33),
etw une pondération experimentale eégaleva = 1 5 - (V.35)
(Mé,exp i _M OG,exp |)

C’est a nouveau par la méthode d’optimisation NLPge I'on minimise J. Les résultats
sont rassemblés dans le tableau V.8.

Bois Koj (S™) Eq (kJ mol®)
Réaction 3 1,5x10 92,4
Réaction 4 8,2x10 113,3

Tableau V.8

Résultats de I'optimisation (J = 0,716) des cortssade formation de gaz du modéle de
craguage-maturation a partir des fractions de gesunées en sortie du RPAA
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Sur la figure V.17, on a représenté le rendememgaerthéorique (résultat de la simulation) vs

celui obtenu expérimentalement. L'accord entrediesx est correct. La force de ce modele

réside dans le fait de combiner nos résultats & deda littérature pour proposer un modéle

de craquage et de maturation plus global tenanpt®le la formation des gaz. Le tableau

V.9 résume les valeurs des constantes utiliséesrpptesenter les évolutions des rendements
de chaque composé figure V.18.

A haute température on obtient inévitablement umaetibn de vapeurs tertiaires qu’un
craquage thermique pur ne permet pas d’éliminda € ici le cas pour un temps de passage
de 0,3 s. En augmentant ce dernier, et en tramtifla réacteur piston, on peut augmenter la
production de gaz et diminuer la quantité de vapduproduite. Cependant, on notera que ce
type de vapeurs est peu présent vers 750°C (4 19)adit alors, dans des procédés de
purification des gaz de pyrolyse-gazéification @eptacer dans des conditions opératoire
(T,) ou I'on favorise la production de gaz et minimiggroduction des vapeurs tertiaires.

Bois Koj (S7) Eq (kJ mol®)
Réaction 1 4,0x10 93,3
Réaction 2 3,5x10 135,9
Réaction 3 1,5%10 92,4
Réaction 4 8,2x10 113,3
Tableau V.9
Paramétres d’Arrhenius du modéle de craquage-mardes vapeurs de pyrolyse de bois
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Figure V.18
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V.3.4 Conclusion

Le modele de craquage simple (une seule réactionasd naissance a des gaz) a montré ses
limite. De méme, un modeéle a 1 seule réaction donmaissance a des vapeurs secondaires et
a des gaz ne permet pas de représenter la conopositi sortie du RPAA (en terme de
rendements en vapeurs et en gaz). En ne tenamopgse de la maturation des vapeurs, ils
prédisent mal les cinétiques d’apparition des déaus avons modélisé nos résultats de
craguage en considérant I'existence de vapeursidanes et tertiaires. Pour cela, nous nous
sommes appuyés sur des réactions en parallelesl (Rrit7], Diebold [30]) et nous avons
proposé un schéma plus complexe en associantdeltats d’Evans et Milne [82-85] sur la
maturation des vapeurs et des cinétiques de favmade gaz déterminées a partir des
guantités de gaz recueillies en sortie du RPAA.

Comparons les constantes de craquage déterminéedegsodifférents modeles avec celles
recensées dans la littérature (figure 1.15). Lol@mgwompare des constantes de craquage, il
ne faut pas s’en tenir aux valeurs des énergiagidiion et des facteurs pré-exponentiels.
L’effet de compensation étudié par Narayan et Afital] ne doit pas étre oublié. Ainsi, il
vaut mieux placer les droites d’Arrhenius dans agcmme k vs 1/T afin de comparer les
différentes études.

La figure V.19 permet de comparer les constantesralguage déterminées pour_la cellulose
avec celles référencées dans la littérature. Noamisaindiqué les résultats des diverses
optimisations que nous avons meneées :
- celles calculées a partir de la disparition (ensepsles vapeurs condensables (Disp.
Vapeurs),
- celles calculées sur la base de I'apparition deq4pp. Gaz),
- celles calculées a partir du modele de réactiorpamalléle [117] en supposant le
craquage des vapeurs primaires en gaz (aplGaz) et leur possible maturation en
vapeurs plus réfractaires selon une réaction eawroente a la premiere (Vaph Vapll).

Nos résultats sont en accord avec la littératume se situe dans le méme domaine au vu des
erreurs expérimentales recensées au paragraph® Valconstante de craquage calculée en
considérant I'apparition des gaz a une énergietigaton proche de celle de Graham et al.
[31] qui se sont aussi appuyés sur le taux de mtamude gaz. Ces derniéres difféerent
cependant du résultat d’Antal [117] (Vapt Gaz ) dont I'énergie d’activation est trois fois
plus importante. Cependant, ce dernier travaillsss@peur d’eau, ce qui favorise le craquage
des vapeurs primaires de cellulose. La constargenqus avons déterminée pour la formation
de vapeurs plus réfractaires (Vapd Vapll) est proche de celle obtenue par Antal [117]
Ainsi la cellulose, composé modele, nous a perraisalider I'utilisation du RPAA pour le
calcul de constantes cinétiques de craquage deirsage pyrolyse de biomasse [187].

La figure V.20 permet de comparer les constantesaguage déterminées pour le b@s a
représenté la constante de craquage :

- calculée a partir de la disparition (en masselvdegurs condensables (Disp. Vapeurs),

- calculée sur la base de I'apparition des gaz (A#az),

- calculée a partir du modéle supposant le craquagerapeurs en gaz (Vapt Gaz) et
leur possible maturation (Vapb Vapll) [30].
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Diagramme d’Arrhenius pour le craquage de vapeesydolyse de cellulose.
Comparaison des résultats de notre é{edataligug avec la littérature

1.25

1.30 5 1.3



- 67T -

T(

In(k [s™))

°C% 1060 977 903 838 779 727 679 636 596

Vapl>» Gaz
4 + ¢ | |

[30] App. Ga:
[27,194] App. Ga

R A T =~
Disp. Vapeu‘r

=

-1 m"""*""""""""[9*3]*Vébflf—$"GEa}m§ *****************
, | ~ [93] Vapll> Gaz
| | | [94] Disp. Vapeur%—»
-3 | | | | | | | | | | |

056 527

App. Gaz e

[92] Disp. Vapeur:

496 4¢

0./5 080 08 09 09 100 105 110 1.15

1000/T [KY

Figure V.20
Diagramme d’Arrhenius pour le craquage de vapeegydolyse de bois.
Comparaison des résultats de notre é{edataligueg avec la littérature

1.20

1.25

1.30 5 1.3



Le modele le plus simple basé sur la disparitiommaisse des vapeurs condensables aboutit &
une constante qui se situe dans le domaine detactes recensées dans la littérature. Morf et
al. [92] et Boroson et al. [94] travaillent dans déacteurs de type piston, ou la température
est variable selon la position; ils peuvent diffiment calculer une constante a une
température bien définie comme c’est le cas ensatit le RPAA. Morf et al. [92]
mentionnent I'absence de vapeurs réfractaires 800%C pour des temps de séjour inférieurs
a 0,2 s. Il s’agit donc de préciser sur quel couptapérature-temps de séjour on se base.
Notre modele considérant deux réactions en pagalpeévoit (figure V.15) une fraction
massique de 10 % de vapeurs réfractaires a 600°G €13 s.

L’énergie d’activation de la constante de vitesseuwée a partir du taux de production de gaz
est la méme que celle déterminée par Ndiaye etdBi@ud, 46, 194] en réacteur cyclone, ou
I'hydrodynamique du réacteur et la chimie du syst@mt été modélisées (la pyrolyse de la
biomasse et le craquage des vapeurs condensaldésosdent au sein de la méme enceinte,
le craquage a lieu dans une couche limite prepdess mais aussi dans le coeur du cyclone).
Un modéle plus affiné avec deux types de vapewké(sa en paralléle) aboutit a des
constantes comparables a celles de Rath et StaudB®j. Ces derniers n’ont pas de schéma
cinétique bien défini. En effet, les vapeurs sombdpites dans un premier réacteur
thermogravimétrique. lls modélisent la perte desaage I'échantillon de bois en fonction du
temps en supposant que trois types de vapeurgémsaords dans des domaines de températures
(et donc de temps) suffisamment distincts. Les wepegroduites sont immédiatement
entrainées vers un second réacteur tubulaire dguage : ils déterminent ainsi trois
constantes de vitesse.

Remargquons qu’aux basses températures la vitesgndation des gaz issus des vapeurs de
pyrolyse de bois (Vapt> Gaz) est du méme ordre de grandeur que la matar@fiapl —
Vapll). Aux hautes températures (1000°C), il y afacteur 3 entre ces constantes, en faveur
du craquage en gaz.

Le modéle simple avec une seule constante de aagpaut certes étre utilisé a basse
température (i.e. entre 550°C et 700°C), mais & plaute température, il a tendance a
surestimer la conversion des vapeurs condensablgaz. Diebold [30] constate également
cette tendance. Cependant, cette constante cieétiquique » reste un outil puissant qui
permet de représenter des centaines de réactionratpiage-maturation de facon
satisfaisante.

Sur la figure V.21, on a représenté les quatre taotess de craguage optimisées dans le
modele de maturation d’Evans et Milne (figure V.18 peut difficilement les comparer a la
littérature. En effet, aucun auteur parmi ceux qui proposé de classer les vapeurs
condensables [85, 87] n'a déterminé une constaaterdquage. lls n’indiquent que des
évolutions des concentrations de chaque classeratidn de la température ou en fonction
de la position dans le réacteur (c'est-a-dire duyptede séjour). De plus, nous avons intégré
(de facon globale et non individuelle) la produstide gaz dans ce modéle, alors que la
littérature sur la maturation des vapeurs ne déspas des mécanismes de formation des gaz
permanents par craquage (excepté pour le modef@ejinbes constantes de formation des
gaz a partir des vapeurs | et des vapeurs |l sss@zaproches de celles obtenues par Rath et
Staudinger [121].
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La constante de formation des vapeurs |l est plysrtante que celle de formation des gaz.
A partir des vapeurs |, on forme donc plus de vepéwgue de gaz ; par contre la conversion
des vapeurs Il en vapeurs lll réfractaires au @gquest quasi inexistante aux basses
températures (leur conversion en gaz domine), maipeut pas étre négligée aux hautes
températures.

On peut augmenter la conversion des vapeurs eailteant sous atmosphere réactive (vapeur
d’eau, oxygene en défaut) comme Diebold [30, 119]éelé [48] ou en recyclant une partie
des gaz comme I'on fait Soulignac [123] et Liderakt[119]. Cela expliquerait les valeurs
plus élevées de leurs constantes.

A ce stade, on peut affirmer qu’'un modéle de crgguaaturation des vapeurs de pyrolyse a
une seule réaction est a exclure. Par contre ingsbssible de privilégier ou de réfuter I'un
des deux modeéles de craquage-maturation ou la fanmaes gaz et la maturation des
vapeurs ont lieu en paralléle. Le modéle d’Evanlslirie est une extension de celui d’Antal
et Diebold, avec une classe de vapeurs supplémenkbbus y avons introduit les réactions
de formation de gaz a partir des vapeurs primatesecondaires uniquement. La troisieme
classe de vapeurs ne se craquant pas. Seule uyseaphis poussée de nos condensats (en
terme de distribution des masses molaires et depasition chimique) permettrait de
quantifier la proportion de chaque classe au seimélange recueilli en sortie du RPAA pour
affiner nos modeéles et peut-étre juger de leuiinpante.

Nous nous proposons donc de conserver ces deuedenmodeles et de les comparer. Nous
nous placerons dans un cas d’étude en considésdebits de gaz a traiter d’'un procédé type
de conversion de la biomasse (Gussing [134, 1538]).15lous utiliserons les constantes
cinétiques déterminées avec nos résultats dansPlARde laboratoire pour simuler le
craguage et la maturation des vapeurs dans urecgaen aval, de type parfaitement agité ou
tubulaire. Les performances des deux types deaéacseront également comparees.

V.4 Extrapolation du schéma de craguage-maturation degapeurs.
Craguage d'une charge modéle en RPA et en réactetubulaire

Une estimation des constantes cinétiques de craguaguration des vapeurs de pyrolyse
gazéification du_boisa été réalisée a partir des résultats expérimentédtenus dans un
réacteur parfaitement agité. A I'échelle du laborat cette technologie a prouvé son
efficacité et sa fiabilité. Cependant dans une quatide développement de procédés de
pyrolyse-gazéification et de purification par crage thermique des gaz issus du réacteur de
conversion de la biomasse, on peut envisager idertiin RPA' ou un réacteur tubulaire et
ainsi discuter les avantages et inconvénients deuwh dispositif en terme de taux de
conversion, de rendement en gaz et de sélectiaitéemple.

" Dans le cas de réactions en phase gazeuse ddapirature ayant une charge importante & trétenjse en
ceuvre d'un seul RPA sera plus difficile, en patitaul’obtention d’'une agitation efficace. Cepentjaen
associant plusieurs RPAA en paralléle, on dimiraiddbit a traiter par RPA. Le débit a traiter esenviron
170 fois plus élevé que celui utilisé dans I'étadelaboratoire. Des RPAA ayant un volume de I'ordieel0 L
sont aisément envisageables. De conception simitaiec 4 tuyeéres, il s’agira donc de remplir lesditions
assurant une agitation satisfaisante (détailléehapitre I1).
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L’'utilisation énergétique ou chimique d’'un gaz puddpar pyrolyse-gazéification nécessite
une réduction tres importante de la concentrationapeurs condensables. La concentration
en vapeurs dans le gaz & traiter est typiquementoddre de 30 g Nmi (supposée
uniquement primaires). Elle doit étre ramenée anBPNNi° pour que le gaz puisse étre
envoyé sur des turbines et a 0,1 mgNpour une synthése Fischer Tropsch.

On se propose de dimensionner un réacteur parfiteagité et un réacteur tubulaire de
craguage thermique des vapeurs en se basant suvdele d’Antal [117] et Diebold [30]
(figure V.12 ; parametres cinétiques tableau Vi&ue celui d’Evans et Milne [82-85] (figure
V.16 ; paramétres cinétiques tableau V.9).

Nous raisonnerons en terme de concentration massajale en vapeurs en sortie de ces
réacteurs et

- en terme de temps de séjour pour le RPAA et lege@atubulaire lorsqu’il fonctionne
de facon isotherme (rapport entre le volume duteéact le débit volumique a traiter calculé
a la température uniforme du réacteur),

- en terme de temps de passage dans le réacteuaitebubn isotherme, ce temps étant
défini par rapport au débit volumique TPN a I'eptré

On va s’appuyer en partie sur les données dispemibh sortie du gazogene du procédé
autrichien de Gussing [134, 153, 154] :

- le débit de gaz a traiter.@st de 1,275 x TONm> s* et
- la composition molaire en gaz permanent est doandableau V.10.

H,0" 0,41 Ha 0,21

CO 0,15 CH4 0,07

CO» 0,13 N> 0,01
Tableau V.10

Composition principale du courant d’entrée du ceagfraction molaire).
Le complément a 1 représente des goudrons et desdaybures légers

On fixe la concentration en vapeurs condensablegpael & I'entrée du réacteur & 30 g Rm
(valeur moyenne en sortie des gazogénes, tabl@@yu Dn ne se réfere donc plus, pour la
concentration en goudrons, aux conditions du p®ae Glssing car les goudrons y sont
partiellement convertis au sein du gazogene. Aliasfraction molaire d’entrée en vapeurs
condensables est de 3,1%1(pour une masse molaire de 215 g MoLette faible fraction
d’entrée nous permet de négliger la dilatation adpira. Le débit en vapeurs de type Il et llI
est supposé nul en entrée.

On ne s’intéressera pas dans cette étude a laenddgrgaz permanents formés. En effet le
schéma de réaction et les constantes cinétiquexiéss supposent que les gaz sont une
espece unique : on ne connait pas la cinétiquerdeafion de chaque gaz.

2 De la vapeur d’eau est injectée dans le procéd@agéification mise en ceuvre & Giissing (on réforme
partiellement les goudrons au sein du gazogéne$t gourquoi une quantité non négligeable de vageau
est présente dans le gaz.
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V.4.1 Craquage en RPA

V.4.1.1 Schéma réactionnel d’Antal et Diebold

Les vapeurs sont converties selon le schéma réaetial’Antal [117] et Diebold [30]. On
supposera que le RPAA opére en régime permaneatténipérature gl (celle-ci est par
définition uniforme dans un RPA). L'évolution deshits massiques en vapeurs | et Il et des
gaz produits est donnée a partir des bilans (V)5Ainsi :

: YN
PE I, (V.36)
1+ (k +ky)T
‘70
> :ﬂ, (V.37)
1+ (k, +Kk,)t
et le débit de production de gaz dans le RPAA siexp:
. . k.T .
Mg-M2=—-—-2——M7J. V.38
G G 1+ (kl + kZ)T \ ( )
On peut représenter I'évolution du rendement enYgdfigure V.22) :
1S _ 0 1S s
yr=Me Mg ) MAM, 1%kt (v 39)
MY M 1+(k, +k,)T
Celui-ci atteint un palier & grand temps de séjbi@xpression limite s’écrit :
vy =1 (V.40)

lim k

Or ki/k, diminue avec la température (figure V.23), dongmYaugmente. Cependant, la
décroissance dek; est lente. Ainsi a 1500°C, on atteint au mieuxremdement en gaz de
0,783.

De méme on peut représenter I'évolution des congmins en vapeurs en sortie en fonction
de la température et du temps de sé€jour dans IeARRgure V.24). Celle-ci atteint au mieux
environ 6,5 g Nrif & 1500°C. Plus on augmente la température, plusnms de séjour
nécessaire pour atteindre la conversion limites{@edire la concentration en vapeurs la plus
faible) est faible. Cette tendance se retrouvelesicourbes ise-(figure V.25). Au-dela de
1300°C, le temps de séjour n'a plus d’influence lauconcentration en vapeurs. Toutes les
vapeurs | seront alors converties en gaz et enwapk. Cette concentration finale est
cependant trés éloignée des fractions requisesytitiser le gaz comme gaz de synthese.
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Figure V.22
Evolution du rendement en gaz Y’ en sortie de RR&Ac le temps de séjour (courbes iso-T)
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Figure V.24
Evolution de la concentration en vapeurs en sddi®@PAA en fonction du temps de séjour
(courbes iso-T)
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Figure V.25
Evolution de la concentration en vapeurs en sddi®PAA (courbes iso}
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V.4.1.2 Schéma réactionnel d’Evans et Milne

En supposant que le craquage des vapeurs se l@it Iseschéma réactionnel d’Evans et
Milne, les débits de vapeurs et de gaz formés emesdu RPAA s’expriment a partir des
bilans de matiere (V.30-33).

Ainsi :
‘20
M? :L, (V.41)
1+ (k, + k)t
270
MS = KM, , (V.42)
(L+ (K, + ko)1) (1+ (K, + K, )N)
MS = ik UMY, (V.43)
U (L (R K T) (1 (R + K T)
MS _ 0 — ker?/ + k4k1.|'-2'\./|?/ . (V44)
© T L (K k)T (L (ky* ko)) (1 (K, + K, ))
Représentons I'évolution du rendement en gaz Ygufe V.26) :
yr=MoMe ) MPEM oMy ket KT . (V.45)
M? M T (k, +ko) T [14(k + k)T [ 1+ (K, + k,)T]
0.9
0.8 - ‘T-— T I I ]
0.7 LA — | ‘ |
z ‘
> 06 yd
3 ol /)
(@]
05
S / 600C
S 04 ——700C |-
5 / 800C
T 0.3 - |
S ——900C
* 02 1100C |-
01 —1300C |
' ——1500C
0.0 |
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Figure V.26
Evolution du rendement en gaz Y” en sortie de RBdurbes iso-T)
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En calculant la valeur du rendement en gaz limitg,Xpour des temps de séjour trés élevés),
on constate que celle-ci diminue avec la tempégatur
k.k
Y =1- 12 : (v.46)
(k1+k3)(k2+k4)

Ainsi, comme on le remarque figure V.26, le rendetmen gaz (équivalent a un taux de
conversion global des vapeurs) passe par un maximdtast inférieur a haute température,
il atteint 0,66 a 1500°C contre 0,81 a 800°C. Lalale d’Antal prévoit un rendement en gaz
de 0,783 & 1500°C (figure V.22).

Pour expliquer une conversion des vapeurs en gag @levée aux basses températures
comparons, figure V.27, I'évolution de la concetitra globale et individuelle des vapeurs en

sortie du RPAA en fonction de la température etainps de séjour a 800°C et a 900°C. La
concentration globale est directement reliée adesrent en gaz Y” et vaut :

_MPAMP M MY

ovii 1-Y"), (V.47)
v o o, (1-Y7)
ou encore :
‘20 2
corm=Myly 1 kK1 (V.48)
Q.| 1+(k+kyT 1+(k,+ k)T
30 +
\ ——900T Vap tot ——800T Vap tot
o \ 900T Vapl 800C Vapl
25 —900C Vapll  ——800T Vapll

£ 900<T Vapll ——800T Vaplll

2 20 -

©

=)

¢ 15
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Figure V.27

Evolution de la concentration en vapeurs en sddi®PAA avec le temps de séjour
a 800 et 900°C
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On remarque qu’a 800°C on produit certes plus gews de type I, mais leur conversion en
gaz est favorisée par rapport a la réaction donmemissance a des vapeurs lll: la
concentration en vapeurs lll augmentant moins glierstravaillait a 900°C. En travaillant a
plus basse température on éviterait donc la foonates vapeurs Il et on convertirait plus de
vapeurs | et Il en gaz. Cela est dU a un rapparcdastantes de vitesses de formation des gaz

et de formation des vapeurs llk{k.) plus élevé a basse température (figure V.28)

100.00 et |
DS —Kk3/k1l [
—k4/k2 |
ki/k2 |

10.00

;_ \
\

1.00 - I —
0.10 \ \ |

500 600 700 800 900 1000 1100 1200 1300 1400 1500 1600
Température [C]

Figure V.28
Comparaison des constantes de craquage du mo@&iand et Milne

Sur la figure V.29 on a représenté des courbes t®4a concentration en vapeurs en sortie
du RPAA. Pour chaque temps de séjour, il y a umaph en température ou la concentration
totale en vapeurs est la plus faible. Le lieu desmums (pointillés noirs sur la figure V.29)
peut étre obtenu quand le gradient de I'équatio®&)/ par rapport au temps de séjour a
température donnée est nul. Le schéma d’Antal eb®d ne prédit pas un tel optimum, le
rendement en gaz maximal (ou la concentration @ews la plus faible) est atteint & haute
température. Ainsi en travaillant & haute tempéeaton obtiendrait, avec le schéma d’Antal
des concentrations en vapeurs en sortie de réguliesifaibles qu'avec le schéma d’Evans et
Milne. Dans le second cas, des hautes tempérdatawessent une maturation des goudrons
au détriment de leur craquage en gaz.

Le schéma réactionnel d’Evans et Milne prévoit donatrairement a celui de Diebold et
Antal gu’on peut atteindre un rendement en gazmgita basse température et grand temps
de séjour dans le RPA en favorisant le craquage vd@eurs primaires en gaz et en
minimisant la production de vapeurs Il et |ll phé$ractaires au craquage thermique.
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Figure V.29

Evolution de la concentration en vapeurs en sddi®PAA (courbes iso).
Lieu des mimina de concentration indiqué par larlseuiscontinue

V.4.2 Craquage en réacteur tubulaire

On choisit un diamétre de tuber@e 0,1 m, valeur utilisée dans la littérature ptaur
dimensionnement des réacteurs de vapocraquageptitar{a95s].

Tt
T
Entrée;»( Ty Q . 9—» Sortie
z=0 o
zZ z+dz
Figure V.30

Schéma du réacteur tubulaire de longueur |
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On suppose que I'écoulement est de type pistost-a“eire qu’au sein du volume élémentaire
Qdz, la température et la concentration des espsmasuniformes. De plus on se placera
dans un premier temps en marche isotherme.

V.4.2.1 Schéma réactionnel d’Antal et Diebold
Les bilans de matiére sur un volume élémentairgaisseur dz du réacteur tubulaire

s'écrivent :
aM® _ Q

o —E(kl+k2)l\'/l‘,°', (V.49)
‘1S
dM, :gkll\'/l,s. (V.50)
dz Q
Le débit de production de gaz dans le réacteudaireuwaut :
‘1S
Mg =£k2|\'/|,5. (V.51)
dz Q

Q , . . ]
De plusdt =——dz. Le réacteur étant isotherme, on pourra alors emerges deux réacteurs
\Y
(RPA et réacteur tubulaire) sur la base des terappbur. L'intégration des équations (V.49-
51) permet d’obtenir les expressions des débitsigass de vapeurs | et 1l et du rendement
engaz Y’:

MP =M Jexp| -(k +k,)1], (V.52)
‘S — k]_ 10
M” —va[l_eXp[_(K+l<2)T]:|, (V53)
et Y'=£=L[l—exp[—(kl+ kz)r]] (V.54)
MS/ kl+k2 . .

On peut représenter figure V.31 I'évolution du remeént en gaz Y’ des vapeurs en fonction
du temps de séjour dans le réacteur. Comparongelala figure V.22. A temps de séjour et
température donnés, le rendement en gaz est medleuéacteur piston qu'en RPAA : ce
comportement est bien connu pour des réactionsrglmier ordre. Ainsi, pour un temps de
séjour de 1 s et une température de 800°C, le neewteen gaz atteint 0,626 en réacteur
tubulaire contre 0,566 en RPAA. Lorsque toutes \lapeurs primaires entrées ont été
converties (haute température ou grand temps damirdéjle taux de conversion ¥, est
identique dans les deux dispositifs.

L’évolution des concentrations en vapeurs conddasaldans le réacteur tubulaire est
représentée figures V.32 et V.33. Le rendementaanen réacteur tubulaire étant plus élevé
gu'en RPAA, les concentrations en vapeurs en sddigéacteur piston (figure V.32) sont
donc plus faibles gu’en sortie du RPA (figure V.25)empérature et temps de séjour donné,
cela évidement hors conversion totale. De méme0a@&al faut environ 6 s pour convertir
toutes les vapeurs primaires contre 0,5 s a 800°C.
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Figure V.31

Evolution du rendement en gaz (courbes iso-T) entfon du temps de séjour dans le
réacteur tubulaire
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Figure V.32
Evolution de la concentration en vapeurs en sddiegacteur tubulaire (courbes igo-
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Figure V.33

Concentration en vapeurs en sortie du réacteutdibu 600°C et 800°C en fonction du
temps de séjour

V.4.2.2 Schéma réactionnel d’'Evans et Milne

Les bilans de matiere élémentaires en vapeurs, lllllidans un volume élémentaire du
réacteur tubulaire sont donnés par les équation83¢25). L'intégration de ces relations
différentielles permet d’exprimer les débits maseides vapeurs (équations V.26-28). On
trace ainsi le rendement Y” en gaz (figure V.34).

Comme dans le cas du RPA (figure V.29), il exidtesqu'on se base sur le schéma
réactionnel de craquage de Milne et Evans, un aptir(figure V.35), c'est-a-dire un couple
(T,©) tel que la concentration en vapeurs en sortigédeteur piston soit minimale. Cet
optimum est meilleur que pour un RPA, c'est-a-duéa température donnée, le temps de
séjour nécessaire pour atteindre cet optimum est falible en réacteur piston qu'en RPA
(figure V.28). Par exemple, pour une températurerdgquage de 700°C et un temps de séjour
de 3 s, la concentration en vapeurs en sortie de &P de 10,3 g Nificontre 4,4 g Nii
pour le réacteur tubulaire.

Le schéma de Milne et Evans aboutit a des condentsaen vapeurs plus faibles que celui
d’Antal et Diebold comme c’était déja le cas en RB&lon le type de schéma réactionnel
choisi, on peut travailler a plus basse tempérafamorisant ainsi la conversion des vapeurs
en gaz en minimisant la production de vapeursaiezs. La figure V.35 confirme qu’a 800°C
on produit plus de vapeurs Il qu'a 1000°C, cepehdiur vitesse de conversion en gaz
(réaction 4 du schéma d’Evans et Milne figure V.&6) favorisée a basse température par
rapport a leur maturation en vapeurs lll, ce quiliggie que I'on forme moins de goudrons de
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classe Il 4 800°C et que la concentration gloealeapeurs en sortie est plus faible a 800°C
qu’a 1000°C.

En étudiant I'évolution du rapport des constantesciquage du modéle d’Evans et Milne
(figure V.28), on remarque qu’on peut difficilemenfiuer sur la conversion des vapeurs | en
gaz (cela éviterait de former trop de vapeurs ge ty précurseurs des vapeurs lll), en effet
ks/k; est quasi constant avec la température et vaurtoen®,4. Par contre on peut favoriser la
formation de gaz a partir des vapeurs de type tr&raillant a basse température (vers 550-
600 °C), le rapport #k, vaut 4,5-6, alors qu’il n’est plus que de 2 a @O0
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Figure V.34

Evolution du taux de conversion global des vapéoarbes iso-T) en fonction du temps de
séjour dans le réacteur tubulaire
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Figure V.35

Evolution de la concentration en vapeurs en sddieéacteur tubulaire (courbes igo-
Lieu des mimina de concentration indiqué par larlbeuiscontinue
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Figure V.36

Concentration en vapeurs en sortie du réacteufdinbua 800°C et 1000°C en fonction du
temps de séjour
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V.4.3 Réacteurs de craguage et température

Lorsque la température au sein du réacteur de agaqu’est plus homogeéne, il s'agit de
résoudre des bilans couplés (bilans thermiquedartsbde matiere) pour pouvoir obtenir les
profils de concentration en sortie du réacteur.

V.4.3.1 Le RPA

Le réacteur parfaitement agité est uniforme en &atpre et en concentration. Cependant, le
gaz a purifier est issu d’un gazogene dont la teatpie de fonctionnement est de I'ordre de
800°C, et on peut étre amené a vouloir craquervigseurs a plus haute température.
Appelons T la température d’entrée du gaz dans le réactearatpiage et dla température
de la paroi du réacteur (qui dépend du four dagselecelui-ci est placé). En supposant le
réacteur sphériqli2 de rayon Rpa le rapport volume/surface vautg#a/3. Soit Ty la
température de la phase gaz dans le RPA.

En se placant dans le cas du schéma réactionneital’AL17], le bilan thermique sur le
réacteur fonctionnant en régime permanent s’écrit :

MtotCE,(Tg—Te)+gT[(R RPA)gAS_H(kl+ KJMS=4(R ) (T~ T)  (V.55)
v
avec M., le débit massique total (vapeurs condensablgazepermanents),

tot ?
C?, la capacité calorifigue massique moyenne du ngélaralculée a la température
d’entrée T,

h, le coefficient de transfert thermique ponvection entre le gaz et la paroi,

AgrH, I'enthalpie des réactions de craquage/maturgsapposées identiques et égales
a-42x16 J kg [16, 39])* et

Q, le débit volumique du mélange (vapeurs et gaxagtie de réacteur (calculé a la
température Jdu gaz).

Le transfert de chaleur a la paroi du tube estcté@raé par le coefficient d’échange par
convection h (W T K™ calculable & partir du nombre de Nusselt lui-mé&orection du
nombre de Reynolds de tuyere [176] :

Nu =%: 23+ 0,06Re (V.56)
aveRe, = (Mj : (V.57)

Ainsi, la valeur du coefficient de transfert h dégesurtout du débit de gaz a traiter au sein du
RPAA.

3 On suppose que ce RPAA comporte aussi 4 tuyeéres.
™ Gronli et Melaaen [16] ont ajusté ce paramétre0ak$ mol' dans leur modélisation de la pyrolyse de
particules de bois.
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L’évolution des propriétés physico-chimiques moysindu mélange (viscositéu,
conductivité thermiqué et capacité calorifique £f est déterminée a la températuge Oeur
évolution avec la température est estimée en fomates variations individuelles de chaque
espéce [188] pondérée par sa fraction massiquenade>.

Ainsi : C,=5,1917 18 T +1509, (J kg* K™, (V.58)

u=5489 160 x 7% (Pas). (V.59)
La conductivité thermique s'en déduit par la forende Eucken [188] :

A = (q, +%Miju (W it K, (V.60)

gaz

Associons par exemple 10 RPAA en paralléle (10 acah, 4 tuyéres de diamétre 2 mm,
température de paroi de 1400°C) pour traiter ux dentrée a une température de 800°C. La
résolution de I'équation (V.55) permet de calcdertempérature du mélange en sortie du
RPA (c'est-a-dire celle au sein du RPA) : elle \&865°C.

Si'on passe a 20 réacteurs de 5 L, on diminuelédsts d’alimentation, le débit au débouché
d’une tuyere est donc plus faible et le transfetteele gaz et la paroi également. On atteint
cette fois une température de 1360°C.

Le gaz n’est pas a la température de la paroi s sian travaille dans des gammes de débits
tels que le réacteur auto-agité se comporte cormmigRA, alors la température du réacteur
est uniforme : on pourra définir ubempérature de craquage.

V.4.3.2 Le réacteur tubulaire

Contrairement au RPA ou la température est unifaumeein du réacteur, c’est rarement le
cas pour les réacteurs tubulaires qui sont soleesiege de gradients de température axiaux
et radiaux. Dans notre étude, on pourra négligegtadients radiaux. En effet le critére de
Peclef’ (comparaison du transport de chaleur conveciififéisif) est compris entre 1100 et
2500 (pour une gamme de température de 400 a 1%00°C

V.4.3.2.a Schéma réactionnel d’Antal et Diebold

Pour le schéma réactionnel d’Antal et Diebold, ilarbthermique au sein du méme volume
élémentaire s’écrit [196] :

. T .
M Cp%=h(Tp—Tg)P—Q%(kl+ k,) MS (V.61)

tot

> Les propriétés physico-chimiques des vapeurs cmaddes ont été approximées par celles de composés
phénoliques et/ou aromatiques [188]. Pour les gmsion prendra donqi(T)=1,386x10 T%'*"et
Cp = 2,5 kJ kg K. Pour les gaz ont utilisera les données de I'Ajuide [181].
® La masse molaire moyenne du mélange gazeux éstrdee de 20 g mot.
Q,D; pCp
20 A

T Critére de Peclet Pe=
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avec G, la capacité calorifique massique moyenne du ngélan
P, le périmétre de la section de d’&lre
z, la distance a l'origine (entrée du téan).
On supposera a nouveau les enthalpies des réadgaraquage-maturation identiques.

Ce réacteur est placé dans un four a la températutea paroi du réacteur est chauffée par
rayonnement, ainsi, en régime permanent, I'égdk® flux a I'extérieur et a l'intérieur de la
paroi, sur une section d’épaisseur dz s’écrit :
- 4 4
h(T,-T,)=og(T-T,%) (V.62)

aveco, la constante de Stefan Boltzmann,
g, 'émissivité de la paroie(= 0,7 pour de I'acier inox réfractaire [188]).

Le transfert de chaleur a la paroi du tube estcté@naé par le coefficient d’échange par
convection h (W if K. Celui-ci est fonction du nombre de ReynoldseePdandlt [188] :

T 0,45
Nu="Dr _ 0,0214 R&°- 18p Pr| 2| pourRe>2300,  (V.63)
A Ts
ou Nu=3,66 pour Re <2300 (température imposee), (v.64)

avecRe=% (v.65)
D,
C

et Pr:%. (V.66)

Dans nos conditions de travail, le nombre de Ralg;malarie entre 2500 et 5000 ; nous
sommes donc en régime turbulent.

La température d’entrée dans le réacteur de cragdagnélange a épurer dépend de I'étape
située en amont. Si le mélange est directementlisgazogene, sa température est de I'ordre
de 800 — 850 °C. Cependant, le gaz peut avoiredtéidi a 400°C pour étre filtré a chaud et
ainsi éliminer les particules de suie.

Nous avons donc intégré le systéme d’équation®reéifitielles comprenant les bilans de
matiere (V.49-51) et le bilan de chaleur (V.61) pae méthode de Runge-Kutta-Merson
d’ordre 5 a pas fixe. Nous avons fait varier lapénature d’entrée du gaz et la température du
four dans lequel le réacteur est placé. On s’is@ aussi au taux de conversion des vapeurs
condensables en gaz et a leur concentration ee sortéacteur.

La température du gaz n’étant plus uniforme, omdéfle temps de passage dans le réacteur
tubulaire comme le rapport entre le volume du eiacet le débit volumique TPN entrant
dans le réacteur QNous allons donner quelques exemples d’évoluiotaux de conversion

et des concentrations en vapeurs. Ces résultatsisoa difficilement comparables avec ceux
déterminés en marche isotherme.

Pour une température d’entrée du gaz de 800°Cugmentant la température du four de
1000°C a 1400°C (figures V.37 et V.39), le rendem@ngaz n'augmente que tres peu (de
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0,63 a 0,64). En effet les vapeurs | sont totaldgroenverties (figures V.38 et V.39) avant que
le gaz n’atteigne la température de paroi. Une &ratpre de paroi plus élevée permet
simplement d’atteindre plus rapidement un rendensgntgaz maximal. Cependant a ces
températures, la concentration en vapeurs en sdutieéacteur tubulaire (figure V.40) est
encore élevée (11,5 g Nin

1% cas : Entrée : =800 °C ; Four : = 1000°C

1300 - + 0.7
1250 +
e 4
P 0.6 ]
1200 / >
= 1150 T 105 N
O ©
~ 1100 / P - >
o +04 <
3 1050 / —— Rendement en gaz| | o
© 1 c
£ 1000 /. 03 o
o e
g 950 - 0.2 3
850 B '_——'_'_'_—,_—F'-'- T 01
800 0.0
0 1 2 3 4 5
Temps de passage [s]
Figure V.37
Evolution du taux de conversion des vapeurs, dapédeature du gaz et
de la paroi en fonction du temps de passage
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Figure V.38
Distribution en produits dans le craqueur en farctlu temps de passage
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2°™cas : Entrée : T = 800 °C ; Four : = 1400°C

1500 0.7
1400 0.6
— 1300 0.5
3 /
o 1200 —_— 0.4
= / ik
2 1100 TP 0.3
= / —— Rendement en gaz
o 1000 0.2
" w0/
900 — 0.1
800 0.0

0.0 0.5 1.0 1.5 2.0
Temps de passage [s]

Figure V.39

Evolution du taux de conversion des vapeurs, dapédeature du gaz et
de la paroi en fonction du temps de passage
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Figure V.40
Distribution en produits dans le craqueur en farctiu temps de passage
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En alimentant le réacteur a plus haute tempérdicela n'est pas forcément possible et
dépend de la température du gazogéne en amontpnigersion des vapeurs en gaz est
meilleure ; on atteint une conversion de 0,70 (&gu.41) et une concentration en goudrons
de 8,9 g Nri? (figure V.42).

3*™cas : Entrée : = 1000 °C ; Four : = 1400°C

1400 = 0.8
0.7
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Figure V.41
Evolution du taux de conversion des vapeurs, dapéeature du gaz et
de paroi en fonction du temps de passage
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Figure V.42
Distribution en produits dans le craqueur en farctlu temps de passage
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V.4.3.2.b Schéma réactionnel d’Evans et Milne

Le bilan thermique est quasiment identique et &'écr

dT,
C d—zgzh(Tp—Tg)P—Q

tot™~p

M AgH

[(ky+ k)M +(k,+k JMS . (V.67)

Il s’agit d’'intégrer les équations (V.23-25) et V) par la méthode de Runge-Kutta-Merson
d’ordre 5 a pas fixe.

Entre une température de four a 1000°C (figureS8Md4) et 1400°C (figure V.45-46), I'effet
sur le taux de conversion maximal n’est pas visitbldiminue méme un peu (respectivement
0,810 et 0,798). Cela est di au fait que, dansoosaihe de température (supérieur a 800°C),
la réaction de conversion des vapeurs | en vageetscelle de conversion des vapeurs Il en
vapeurs lll prédominent par rapport a la formaties gaz.

Travaillons ainsi avec une charge a 400°C en emtnégraqueur et une température de four a
650°C (figures V.47 et V.48). Un temps de passag®@ s permet d’atteindre un taux de
conversion de 0,88 On ne peut cependant remplir I'objectif des 50 Ng* en sortie de
réacteur (ce qui équivaudrait, avec une conceatraén entrée de 30 g Nina une
conversion de I'espece vapeurs de 99,8 %).

Cependant pour augmenter la conversion, on peigedile flux d’entrée. Ainsi, en travaillant
avec 5 tubes de craquage (de méme diametrgue précédemment), avec une température
d’entrée de 400°C et une température de four d@&50n atteint un taux de conversion de
0,91 (figure V.49) et une concentration en soréeréacteur de 2,5 g Nfavec un temps de
séjour de 250 s : cela est industriellement pelistéaen terme de régime d’écoulement et de
longueur de tube.

"8 La perte de charge du mélange gazeux dans lesitesést ici trés faible (au maximum 0,1 bar).
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1% cas :

Température [C]

_3]

Concentration en vapeurs [g Nm

Entrée : =800 °C ; Four : = 1000°C
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Figure V.43
Evolution du taux de conversion des vapeurs, dapédeature du gaz et
de la paroi en fonction du temps de passage
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Figure V.44
Distribution en produits dans le craqueur en farctiu temps de passage
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2°™cas : Entrée : T = 800 °C ; Four : = 1400°C
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Figure V.45

Evolution du taux de conversion des vapeurs, dapédeature du gaz et
de paroi en fonction du temps de passage

_3]

30
£ 251
2
»n 20 Vapeurs | |-
>
L \ —— Vapeurs I
© 15 |
> Y\ ——Vapeurs llI
c
(¢}]
< 10
=)
[ \
[¢]
(&)
S 0
O

0 1 2 3 4

Temps de passage [s]

Figure V.46
Distribution en produits dans le réacteur tubulamgfonction du temps de passage
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.3]

Concentration en vapeurs [g Nm

Temps de passage [

Figure V.47

3*™cas : Entrée : [ = 400 °C ; Four : = 650°C
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4*™cas : Entrée : [ = 400 °C ; Four : = 550°C ; 5 tubes.
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Figure V.49

Distribution en produits et taux de conversion dengaqueur
en fonction du temps de passage

Comme observé dans le cas d’un réacteur tubulaiesnpérature uniforme, on parvient en
réacteur tubulaire, en travaillant & basse temperad00-600°C) a augmenter le taux de
conversion des vapeurs. En contrepartie il fawaiter & des temps de passage trés éleveés.
Mais la concentration en vapeurs condensablesrér seste éloignée des conditions requises
pour utiliser le gaz en aval. Il faudra donc engé&sad’autres étapes de purification
(catalytique par exemple).

Le modéle d’Antal aboutit aux plus faibles concatitns en goudrons en travaillant a haute
température et a grand temps de séjour, tandislgueodele d’Evans et Milne permet
d’atteindre les teneurs en vapeurs les plus fadbleasse température (400°C-600°C) et grand
temps de séjour. Néanmoins, le modéle de Milnevah& prédit des concentrations finales en
vapeurs plus faibles que le modele d’Antal et Didbguel que soit le réacteur d’étude
envisagé. Mais le choix reste impossible entredimsx. Il faudrait tester leur validité sur un
autre bois et avec des composés modéles de la $demane analyse quantitative
systématique des huiles permettrait aussi d’anetlimptimisation des constantes cinétiques.
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Conclusion générale

Perspectives
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La connaissance du comportement thermique des r&apeupyrolyse de biomasse peut étre
intéressante :

- Pour choisir des conditions de température et dgs$ede séjour optimaux et ainsi
maximiser le rendement en vapeurs condensabldsghen pyrolyse rapide.

- Dans les unités centralisées de gazéification,esthailes de pyrolyse (mélangées a du
charbon) seraient vaporisées et craquées (la bgarétant pyrolysée dans des unités locales
et ces « slurries » huiles-charbon transportésdesainités centrales de traitement).

- Pour modéliser les processus de craquage des sapeuoraires produites lors de
I'étape de pyrolyse (décomposition de la biomasta)s les gazogenes. Ces réactions se
superposent aux réactions des vapeurs et gaz gadc le milieu ambiant (vapeur d’eau,
oxygene ou Cg présence d’'un catalyseur). C’est ainsi que DsB[&5] et Wurzenberger et
al. [116] tiennent compte :

- du craquage thermique des vapeurs en phase gandkos),

- des réactions homogénes et des équilibres éverdngis CO, CQ Hy,
CHy, O, et HO,

- des réactions au niveau de la particule (réacti@érogénes du charbon
avec le milieu ambiant).

Notre étude a porté sur les vapeurs produites paolyse de la biomasse. Est-elle
extrapolable a des goudrons issus de gazogenepfelBas que tous les procédés de
conversion thermochimique de la biomasse débutarieprocessus de pyrolyse. L'évolution
des produits (charbon, vapeurs condensables, ga®) ld réacteur est ensuite fonction de la
température, des temps de séjour des particulésodeasse et de la phase gazeuse et de la
quantité d’agent oxydant présent. Dans tous cesarase trouve en présence de vapeurs
primaires de pyrolyse qui seront plus ou moins a@ég§es sous l'effet de la chaleur et de la
présence d’'un composé réactif. Ainsi, la méthodelagie nous avons mise en ceuvre vise a
découpler ces phénomenes. Elle permet de s’affrarttn modele de décomposition
thermique (type Broido-Shafizadeh [3] par exempleit les cinétiques pour le bois sont le
plus souvent inconnues. On produit les vapeursydelyse dans un premier réacteur, et on
étudie, dans un second réacteur, leur conversiogagnet leur maturation éventuelle sous
I'effet :

- de la chaleur (craquage thermique présenté ici),

- de la présence de vapeurs deau (superposition effets thermiques et du

vapocraguage et/ou reformage, de préférence eanm@sl’'un catalyseur).

On peut ainsi représenter la conversion des vaplugazeification. Pour étre le plus complet
possible, il faudrait envisager de réaliser |'étapepyrolyse sous vapeur d’eau pour pouvoir
quantifier la proportion de gaz issus de la gazdifon du charbon. En premiére
approximation, on pourrait la supposer négligeabls 550°C.
Notre étude du craquage thermique s’'inscrit donmisdaine démarche globale de
compréhension de la conversion des vapeurs sdiet ltee différents facteurs (température,
temps de séjour, agent réactif).

Un réacteur original a été utilisé pour réalisdtecétude : le réacteur parfaitement auto-agité
par jets gazeux (RPAA), qui a I'avantage, par rappox réacteurs tubulaires, d’avoir une
composition et une température homogéne pour utaiee gamme de débit d’agitation. Ce
réacteur a été dimensionné pour atteindre desdawonversion des vapeurs entre 0,1 et 0,8.
Cela permet, a partir du taux de conversion degwapen gaz et d'une modélisation assez
simple d’aboutir a des constantes cinétiques dguage. Notre méthode expérimentale de
détermination des constantes de craquage est dbaste car elle s’affranchit de I'étape de
pyrolyse pour ne s’intéresser qu’au craquage dpsura condensables.
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De nombreuses études ont été menées sur des campodéles des vapeurs de pyrolyse de
la biomasse (toluéne [130, 197], naphtaléne [90,197], dérivés du phénols [126, 128],
etc....) souvent reliées a des études antérieuretesigoudrons issus de coke [131, 132].
Mais les valeurs des constantes individuelles algsgérminées sont beaucoup plus élevées
que ce qui a pu étre recensé pour des biomasdkesr&e plus on néglige leurs interactions,
leur comportement thermique individuel n’est certanent pas représentatif de celui d’'un
mélange. C’est pourquoi nous nous sommes concesurates biomasses réelles (bois ou ses
composés modeéles : cellulose, hémicellulose eir@n

Un modéle simple qui ne considére qu’un seul typeapeurs se craguant simplement en gaz
tend & surestimer le taux de conversion des vapauggrand temps de séjour. Une
détermination des masses molaires moyennes dearsagmndensables en entrée et en sortie
du RPAA ainsi que des bilans élémentaires C, HnOnwontré qu’en sortie de RPAA, les
condensats ne sont pas uniguement composés desrygpanaires non converties, mais
d’'un mélange de vapeurs primaires et de vapeumndages ou tertiaires. En nous appuyant
sur les études d’Antal [117], de Diebold [30] eEdans et Milne [85], nous avons proposé
des schémas réactionnels qui tiennent compte @isadu craguage des vapeurs en gaz
permanents mais aussi de leur maturation en vaptugséfractaires au craguage thermique.

Nous avons ensuite modélisé un RPAA et un craqudurlaire en partant d’'une charge
industrielle type & craquer (teneur en goudron8@g Nm®). L'objectif est d’atteindre des
teneurs en vapeurs condensables acceptables pgpdameils ou catalyseurs situés en aval.
Les domaines de concentration pour lesquels noossamené I'étude des cinétiques en
RPAA de laboratoire sont comparables a ceux eresdes procédés actuellement existants
[134] et mentionnés dans la littérature [27, 31,3894, 117, 119, 194] : nous avons travaillé
avec des concentrations initiales en vapeurs caadiées de 20 & 170 g Nhpour le bois.

La conversion des vapeurs condensables en vapeuiaires est inévitable a haute
température et/ou grand temps de séjour (selono@ehla de maturation d’Evans et Milne
[85]). Le réacteur tubulaire permet d’'atteindre dasdements en gaz plus élevés. Cependant,
il ne faut pas forcément travailler a haute temjpeaet grand temps de séjour pour convertir
au mieux les vapeurs en gaz. Selon le schéma oéaeti et le réacteur, il peut exister un
optimum (T,t) tel que la concentration totale en vapeurs etiesgoit minimale.

Un craquage thermique seul ne permet pas d’élintioes les goudrons : les simulations
indiquent qu’on atteint des concentrations totalesapeurs de I'ordre de 5 g Nren sortie

de réacteur (soit un rendement en gaz de 0,83)résence d’un catalyseur (nickel déposé sur
alumine), Simell et al. [146, 166] convertissenasjment tous les goudrons a 900°C pour un
temps de séjour de 1 s. Pour Delgado et al. [1d@]atteint des conversions de 0,99 en
présence de dolomite. Le craquage catalytigue pgedoac d'atteindre des teneurs en
goudrons plus faibles qu’'en craquage thermique @@pendant, le lavage des gaz est
actuellement le seul procédé de purification quinpte d’atteindre des concentrations
proches de celles requises pour l'utilisation de g& des turbines ou comme gaz de synthese
(une fois le méthane éliminé et le rappodGD ajusté). Le procédé OLGA [173] permet
d’obtenir un gaz conforme aux normes requises ptrerenvoyé sur des turbines. Le procéde
de lavage de Giissing [134] permet d’atteindre elesurs de 10 & 40 mg Nhen goudrons.

Ainsi, pour diminuer la teneur en goudrons il semvisageable de coupler différents
procédes :

- Un craquage thermique suivi d’'un lavage des. g@&craquage thermique en aval du
réacteur de conversion de la biomasse permet d'anigmla conversion des vapeurs en gaz,
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et donc le rendement global du procédé de valwisate la biomasse. En effet, un lavage
direct des gaz élimine définitivement cette soyvoentielle de production de gaz (sauf si
I'huile de lavage utilisée est recyclée dans leogane). Le lavage permet d’atteindre les
spécificités des appareils en aval du procédé. itk I'efficacité énergétique globale du
procédé diminue. En effet, le lavage nécessiteaitesér considérablement la température du
gaz alors que les opérations unitaires avales éegpii des températures plus élevées (turbines
plus efficaces a haute température, syntheses ghéwivers 200-300°C).

- Un craquage thermique suivi d'un craguage et/oarmedge catalytiquel. e craquage
thermique permet de diminuer la concentration eodgins dans le gaz a épurer. On
améliore ainsi le rendement du réacteur catalyti@lésactivation ralentie). Néanmoins, il
s’agit de trouver un compromis entre un taux devewion élevé et une composition finale
du gaz riche en composés réfractaires (vapeurgullsont difficilement convertibles, méme
en présence de catalyseurs. Il faudrait donc quédeteur de craquage thermique produise
peu de vapeurs tertiaires (d’ou I'importance desnmypms T« déterminés pour le schéma
réactionnel d’Evans et Milne [85]), en effet lespgars Il seraient assez bien craquées
catalytiguement [84].

Perspectives

- Influence de la vitesse de chauffage de la biomaass le RP.
D’aprés I'étude bibliographique, la quantité etnkture des vapeurs de pyrolyse dépend du
procédé de conversion de la biomasse mis en cetdoes avons travaillé avec une
température du gaz vecteur de 540°C ; la biomasts@teoduite dans le réacteur de pyrolyse
une fois cette température atteinte ; sa vitessehd@ffe initiale est intermédiaire entre la
thermogravimétrie (quelques K riin et la pyrolyse rapide (1000 K% Ainsi, le jus
pyroligneux mentionné par les expérimentateurs ydelyse lente est tres riche en vapeurs
tertiaires d’ou I'appellation goudrons qui leur estivent attribuée. De méme, les procédés de
pyrolyse rapide produisent principalement des ca@ép@rimaires non maturés. Il s’agirait
d’étudier 'influence des conditions de pyrolys&eét-a-dire de la nature des vapeurs formées
par pyrolyse) sur les produits de craquage isSuRBIAA. On exprimerait les résultats en
fonction des 4 parametres : température dans leviki3se de chauffe, température et temps
de séjour dans le RPAA.

- Les aérosols : origine et craquage.

Les réactions primaires de décomposition pyrolgigie la biomasse liberent des aérosols.
Au sein du réacteur, on est donc en présence deussagondensables sous forme gazeuse,
mais aussi sous forme de gouttelettes. Leur composet concentration respectives sont

difficilement quantifiables. Ainsi, les cinétique® craquage thermique de ces gouttelettes
sont certainement différentes de celles des vapgarguses. Il s’agirait de réaliser un

dispositif permettant de produire exclusivement désosols de vapeurs de pyrolyse (en

minimisant la fraction évaporée qui se retrouvesaitis forme vapeur) et d’en étudier le

craguage thermique. A noter également la difficd& distinguer ces aérosols de ceux

produits par recondensation des vapeurs en phasesga

- Influence du temps de séjour sur la conversionvdegurs de pyrolyse.
Les schémas réactionnels (modéle de deux réactioparalléle, modéle de maturation) qui
nous ont permis de rendre de compte des rendeneentsortie de RPAA devront étre
confrontés a des études a temps de séjour plué.dlawitée par les conditions garantissant
une agitation satisfaisante du RPAA, notre plagétudle est réduite entre 0,1 et 1 s
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(idéalement 0,1 a 0,6 s). Un RPAA plus volumineux abors un réacteur piston dont on
contrdlerait et connaitrait bien la températurerdiévpermettre de travailler jusqu'a 3-5 s
(facteur 10 par rapport aux expériences rappodars cette étude). Pour de telles valeurs, les
vapeurs tertiaires seront certainement dominantes.

- Influence de I'ajout d’'un composé réactif sur laneersion des vapeurs de pyrolyse.
Nos travaux se sont déroulés essentiellement soussphére inerte. L’ajout de vapeur d’eau
a permis d’augmenter légérement le rendement enliggagirait d’étudier le craquage des
vapeurs en présence d’autres especes réactive®4dit,, ...).

- Détermination systématique de la composition desuwes.
Il serait aussi intéressant d’avoir acces, apras|eh expérience de pyrolyse et de craquage, a
la composition des vapeurs condensables en terndéstidbution des masses molaires et/ou
de composition élémentaire C, H, O. Il faut pouacaettre au point un procédé d’extraction
(non destructif) des huiles condensées dans legepifroids et les cartouches en aval des
réacteurs. En s’appuyant sur ce qui a été dévelquué les coupes pétrolieres et les
polyméres, il s’agira de choisir les colonnes dpasdtion, les solvants et des méthodes
d’analyses adaptés a une telle étude pour confeetiodes banques de données. Dans notre
étude, ce manque d’information concernant la natinenique des vapeurs condensables
permettant une ébauche de classification est iaéni Elle aurait permis de mieux affiner
voire de choisir un modéle de craquage-maturationamnaissant pour chaque coupleT,
étudié, la proportion de chaque famille de vapelarss la fraction de vapeurs non convertie.
Nous avons donc raisonné en terme de masse de rsapemverties globalement
(« gravimetric tars »).

- Vaporisation et craquage de vapeurs des slurriegkebuae pyrolyse-charbon.
Dans des approches ou I'on envisage de gazéifesllaries huiles-charbon produits par
pyrolyse, I'étude de la vaporisation puis du crapgud’huiles issues d’'un tel mélange devra
aussi étre menée. Ces huiles ont une qualité etameosition variable dans le temps [67], le
charbon a-t-il un effet de stabilisant ou alorsofése-t-il les réactions de décomposition des
vapeurs ?

Néanmoins tout est jeu d’optimisation pour déteeniles meilleures conditions opératoires
pour un procédé donné. En fonction de l'utilisatforale du gaz (ou dans certains cas des
huiles de pyrolyse), et des spécifications requigeseur en impuretés - principalement
goudrons et suies - composition chimique en gamaeents), il s’agit de choisir une filiere
de production (réacteur de conversion de la biomge®cédés d’épuration) et une biomasse
adaptée. L'obtention de lois plus générales de auadmn sur le comportement thermique de
la biomasse (a partir de sa composition en cellbgnine et hémicellulose) et de ces huiles
de pyrolyse devrait permettre d’approcher ces oifgec
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Nomenclature

A, A’ facteurs correctifs

A1, Az, A3 constantes

B bilan de matiére

Bit, nombre de Biot thermique

Cp capacité calorifiqgue massique moyenne & pressinstante (J KgK™)

C?>  capacité calorifique massique moyenne a pressiostante du mélange réactionnel
dans les conditions d’entrée (J4¢§™)
Cv  capacité calorifique massique moyenne & voluméaooifd kg K™)

CY  concentration en vapeurs a I'entrée du RPAA (md) m

Cﬁ’,’i concentration en vapeurs & I'entrée du RPAA pexpBrience i (mol i)

C,  concentration en vapeurs a la sortie du RPAA (o)

C\S,’i concentration en vapeurs & la sortie du RPAA pexpérience i (mol i)
v concentration en vapeurs a la sortie dans deditcmms TPN (mol M)

d diamétre de la tuyéreX40* m)

Dp  diametre de la particule (m)

drp  diamétre du réacteur tubulaire le pyrolyse (m)

drt distance entre deux tuyéres le long de I'axe t(nj¢

Dt  diametre du réacteur tubulaire (m)

Dvap-gaz coefficient de diffusion des vapeurs dans le gazst
E.  énergie d'activation ( J molK™)

E.  estimateur de § J mol' K™

E.  énergie d’activation de la réaction i (J ™)

fi fraction massique du produit i

fr fraction massique de I'espéce j dans le gaz i@jdans la colonne d’analyse

fraction molaire effective de I'espéce j (horsarp

fy fraction volumique de I'espece j dans le gaz it§etans la colonne d’analyse

Fioo  débit molaire d’eau entrainé en sortie du saturgteol %)
R flux molaire de gaz en entrée du RPAA (md) s

R flux molaire de gaz en sortie du RPAA (md) s

F° flux molaire de vapeurs condensables de type jl(gu lll) en sortie du RPAA
(mol s%)

R flux molaire de vapeurs condensables en entrd@RAA (mol s%)

K flux molaire total de vapeurs condensables eriesdit RPAA (mol &)

H fonction de Heaviside
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h coefficient de transfert de chaleur par convecgatre le gaz et la paroi du réacteur

(W m?K?

hs coefficient de transfert de chaleur par conveceotre le gaz et la particule solide
(W m? K™

J critére d’optimisation

k constante de vitesse (ehour les réactions dif"brdre)

Ki constante de vitesse de la réaction i (@npsur les réactions du®lordre) ou

constante de vitesse de I'expérience i (lors éidle statistique)
Ko facteur pré-exponentiel (eft pour les réactions dif"brdre)
ko  estimateur ded(en " pour les réactions dif"brdre)
ko, facteur pré-exponentiel de la réaction i (Brpsur les réactions dif"ordre)
kapp ~coOnstante de vitesse de craquage hétérogéne AfEAaTes)
Ky constante de vitesse de craquage hétérogéné)(m s
Kg conductance de transfert & la paroi du RPAA{in s
I longueur du réacteur tubulaire (m)
L hauteur du RPAA (m)
Lrp longueur du réacteur de pyrolyse (m)
mi  masse d’argon injectée dans la colonne d’anakge (

mg  masse de biomasse placée dans la cuillere du@P (k

Mchar Masse de charbon dans la cuillere du RP aprésxp@gience de pyrolyse (kg)
Meay Masse d’eau introduite dans le RPAA (kg)

Mgaz Masse de gaz (kg)

m; masse de gaz en sortie du RP (kg)

m;  masse de gaz en sortie du RPAA (kg)

M2 débit massique des gaz en entrée du réacteungeage (kg

M2  débit massique des gaz en sortie du réacteuradeage (kg

I\'/I?E’expi flux molaire de gaz en entrée du RPAA pour I'eigréce i (mol &)

M oat flux molaire de gaz en sortie du RPAA calculé gipdu modele (mol§)

mi, masse totale de gaz injectée dans la colonne lgingkg)

gaz
inj

m;

masse d’espéce j injectée dans la colonne d’amékgn

. S Ve - . - Ve -

M7  débit massique de vapeurs de type j en sorti€aeteur de craquage (KQ)s

M., débit massique de gaz vecteur dans le réactewyrdype (kg g)

M, débit massique total de vapeurs condensablez ergeant dans le réacteur (KY s
M?/,expi flux molaire de vapeurs en entrée du RPAA poexpérience i (mol$

m)  masse de vapeurs condensables (piégées danspestss et dans les cartouches) en

sortie du RP (kg)
m;  masse de vapeurs en sortie du RPAA (kg)
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PS at

Q;naz
Qo
Qrp
Qrra
Q
Qren
Q«
Qv

I, Rrpa

R
Req
Re
R&im
Rer
Re

débit massique de vapeurs condensables en entiRBAIA (kg &)

débit massique de vapeurs condensables en sorR®AA (kg &)

masse molaire du composé j (kg ol

masse molaire moyenne des gaz produits dans lAR@ANolY)

masse molaire moyenne des gaz entrant dans le Rif@ol")

masse molaire moyenne des gaz sortant du RPAAKQ)

masse molaire moyenne des vapeurs condensabiastatdns le RPAA (kg md)
masse molaire moyenne des vapeurs condensabiastshr RPAA (kg mat)

masse molaire des vapeurs condensables (K§)mol

nombre d’expériences

ordre de la réaction

nombre d’atome de I'espece |

nombre d’atome de I'espece j dans le gaz i

nombre de Nusselt

pression (Pa)

périmetre de la section droite du réacteur tuteutiaire (m)
pression atmosphérique (Pa)

critere de Peclet

pression de vapeur saturante d’eau dans le satur@a)
nombre de Prandlt

débit total TPN de la charge a traiter’ @)

débit massique d’argon en sortie du réacteuténtpérature J(m>s?)
débit massique de gaz produit au cours de laiogaata températureg{m® s%)

débit au débouché d’une tuyére a la température®EY)

débit de gaz vecteur dans le RP €1

débit d’agitation du RPAA a la température T @)

débit total de gaz vecteur en entrée du RPAAt@rtérature T (fs?)

débit total de gaz vecteur en entrée du RPAA tiemsonditions normales (s

débit de gaz a une distance x de la tuyére le denkpxe & la température T {18

débit volumique de gaz dans le réacteur tububaleetempératureg[m® s%)
rayon du RPAA cylindrique (m)

constante des gaz parfaits (R = 8,314 J'iial)

rayon de sphere équivalente de méme volume gREAA cylindrique (M)

nombre de Reynolds

nombre de Reynolds limite

nombre de Reynolds de tuyére

nombre de Reynolds de jet en x
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S variable de Laplace ou écart type de la varistaigstique étudiée

S surface apparente entre le garnissage et la phasese dans le RPAA n
S surface interne du RPAA {in

Sc nombre de Schmidt

Sh nombre de Sherwood

t temps (s)

ts temps de I'expérience (S)

tm temps mis par une molécule issue d’'une tuyere atteindre la tuyére suivante (s)
tr temps de réaction (s)

tvap  temps de vaporisation d'une gouttelette (s)

t.»  valeur de la distribution de Student

1/T moyenne de 'inverse des températured)(K

To température de référence (K)

T, Terag  température de craquage (°C ou K)

Te température d’entrée dans le réacteur de craglgge (

Ts température du four dans lequel est placé lee@atubulaire (K)

Ty température du gaz dans le réacteur de craqugge (K

Ti température de I'expérience i (K)

Tp température de la paroi du réacteur de craquape (K

Trp température du gaz vecteur en bout du réacteuyrdéype (°C ou K)

T5'  température dans le saturateur (K)

Ty température mesurée a la position x dans le RPEA( K)

Uson  Vitesse du son & la température du RPAA N s

Uo vitesse du jet au débouché d’une tuyére a la teatyé T (m 3)

ugrp  Vitesse d’entrée dans le RPAA des produits issuRR & la températures(m s%)
Uy vitesse & une distance x d’une tuyeére le londade Idu jet & la température T (M)s

inj

V. volume d’argon injecté dans la colonne d’analys8 (

v™  volume de gaz injecté dans la colonne d’analys® (m

gaz

Vi’ volume de I'espéce j injecté dans la colonne digea(n?)

Vm  volume molaire des gaz & 20°C, a la pression gihésimue (m mol™)
Vrea Volume du RPAA de craquage Im

Vseringue volume de la seringue (n

Vr volume occupé par les tiges constitutives desrasy@r)

X position du thermocouple dans le RPAA (cm) odatlise a la tuyére le long de I'axe
du jet (m)

X taux de conversion des vapeurs en gaz dans |eARRAgrandeur statistique d’étude

Xi valeur de la grandeur statistique d’étude pouédeation i

X moyenne de la grandeur statistique X

Xreg. perm taux de conversion massique des vapeurs en g&gene permanent

Xreg. trans taux de conversion massique des vapeurs en ga&giene transitoire
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YChar
v

v

Y lim

Y lim

rendement massique en charbon

rendement en gaz selon le schéma réactionnattalA
rendement en gaz selon le schéma réactionrievahs et Milne

~

valeur limite de Y’ a grand temps de séjour
valeur limite de Y” a grand temps de séjour

rendement massique en vapeurs condensables encaoRP

rendement massique en vapeurs en sortie de llatgta (RP+RPAA)
rendement molaire en gaz en sortie du RPAA (endate gaz net produit)
rendement massique en gaz en sortie du RP

rendement massique en gaz en sortie de I'installdRP+RPAA)

fraction massique du compose |

fraction massique du composé j en sortie du eéagiour I'expérience i (mol’$
fraction massique du composé j en sortie du e¢aqirédite par le modéle (mah)s

fraction massique d’'aérosols dans le mélange dardiears le craqueur
abscisse le long de I'axe du réacteur tubulaie (

Lettres grecques :

a, B

p

o, ¥, K
S
AH;
ARH
AX

€

A

Ap

Ps Pgaz
Plig

Xgaz

coefficients stoechiométriques

demi-angle du céne du jet issu d’'une tuyere

constantes

diameétre d’une gouttelette d’aérosol

enthalpie de la réaction i(J Ky

enthalpie de réaction (J Ky

erreur sur la grandeur x (JKg

émissivité de la paroi du réacteur de craquage

conductivité thermique du gaz & la températureddateur (W rit K%
conductivité thermique de la particule (W™

masse volumique du gaz & la température du réamgui®)

masse volumique d’une gouttelette & la températungacteur (kg i)
viscosité dynamique du gaz a la température dutegn(Pa s)
constante tabulée pour le composé |

constante de Stefan Boltzmann (5,672%%0 m? K™

pondération pour I'expérience i

aire de la section droite du réacteur tubulair® (m

temps de séjour moyen de la phase gaz dans levéaciculé a T (s)
temps de séjour moyen de la phase gaz dans leuégmur I'expérience i calculé
aT(s)

fraction massique de gaz produit au cours de latickapar rapport au gaz vecteur
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Indices

[ numeéro de I'expérience ou de la réaction

] type de vapeurs

G la grandeur se réfere aux gaz

lim  désigne la valeur limite de la grandeur

mod la grandeur se réfere au modele

exp lagrandeur a été déterminée expérimentalement
Vv la grandeur se réfere aux vapeurs condensables
Ar la grandeur se réfere a I'argon

Exposants
0 la grandeur se réfere a I'entrée du réacteur

S la grandeur se réfere a la sortie du réacteur

Glossaire

HC  hydrocarbures

RP  réacteur de pyrolyse

RPA réacteur parfaitement agité
RPAA réacteur parfaitement auto-agité
Vapl vapeurs primaires

Vapll vapeurs secondaires

Vaplll vapeurs tertiaires
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Annexe | : Modélisation du craquage thermique de aapes pétrolieres

Les coupes pétrolieres constituent un mélangeaasgi complexe que les huiles de pyrolyse
de biomasse, ces derniéeres étant simplement phuissren composés oxygénés, difficilement
guantifiables.

Les auteurs distinguent différentes classes (fvas)i de composés selon gu’ils aient des
comportements similaires vis a vis du craquagenilggre ou simplement selon des especes
qgue l'on valorisera par la suite. Ainsi, Ungereraét [198, 199] considérent 5 espéces : le
méthane, les hydrocarbures légers-(), les condensables £C;3), les hydrocarbures
lourds (Gs.), et le coke. lls considérent les moléculesQgs) et (Gs:) comme instables - les

3 autres étant stables- elles se craquent seloninétque du & ordre produisant les 3 autres
especes. Il s’agit d'optimiser les coefficientsestoiométriques pour deux types de pétrole :

Un pétrole riche en composés aromatiques :
Ciz+— 0,29 G-Cy3+ 0,35 G-Cs + 0,01 G + 0,35 coke
Cs-Ci3— 0,00 G-Cs + 0,36 G + 0,64 coke

Un pétrole riche en paraffines :

Ci3+— 0,39 G-C;3+ 0,42 G-Cs + 0,00 G + 0,19 coke
CeCiz3— 0,46 G-Cs5+ 0,17 G + 0,37 coke

Quann et Jaffe [200] préconisent aussi d’analyseprbcessus dans le sens inverse, en
identifiant les besoins plutét qu'en basant le m@d®ir nos connaissances, ils regroupent
ainsi les produits en classes d’isomeres (les fiaeaf les n-alkylbenzénes, les o-méthyl

alkylbenzenes, etc....).

Shu et Ross [193] proposent de regrouper les ¢oasts en 4 familles, selon leurs
températures d’ébullition ¢f) (modéle figure A.1.1) :
A étant I'alimentation (naphta, gasoil),
B les composés ayant une température d’ébulld@mprise entre celle du butane et 204°C,
C les hydrocarbures légers jusqu’aux(i@clus) et
D les composés lourds ayant une température litddrusupérieure a 204°C.

C

<4------

Figure A.l.1
Schéma de craquage des coupes pétrolieres selost Rlogs [193]

lls supposent les réactions de condensation deticina pétrolieres du®lordre bien que
celles-ci le soient rarement. lls valident leur mleden simulant le craguage du n-heptang (C
et du n-hexadecane {§, composés modéles des coupes.

Ayasse et al. [201] s’intéressent au vapocraqua&gebitumes, cette charge étant constituée
de « hard residue » {FH524°C), de « soft residue » LIcompris entre 424 et 524°C) et de
« Gas oil ». Le schéma réactionnel proposé estisrefigure A.l.2, les produits de
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décomposition se regroupant en quatre classesq4esGa « Gas Oil », « Middle Distillate »
et « Naphta ») :

Product Gas Oil

7 ™

Hard Residue Soft Residue

l i l

Middle Distillate Naphta Gases

~_ 1

Feed Gas Qil

Figure A.1.2
Schéma de craquage des bitumes selon Ayassqz0H|.

Meng et al. [202] proposent un modele semblable5 (@omposés, figure A.1.3) pour
représenter le craquage catalytique de coupesdsulid s’intéressent plus particulierement a
la production d’oléfines, c’est pourquoi ils digiirent cette classe par rapport aux autres
hydrocarbures légers (en particuliers des alcamespparition de coke est aussi envisagée,
car ce dernier désactive les catalyseurs.

Heavy oil » Gasoline+diesel

Gaseous alkaneg » Light olefins Coke

Figure A.1.3
Schéma de craquage des coupes pétrolieres louegeegiMeng et al. [202]

La modélisation de la pyrolyse du naphta (sous wapgé&eau) est souvent évoquée dans la
littérature, et la grande variabilité de I'alimaida des fours tubulaires de craquage oblige les
scientifiques a développer une approche globaleptiéaomenes. Kumar et Kunzru [203]
définissent ainsi, par analogie au craquage d'loattures purs, une premiere réaction de
décomposition du naphta basée sur les produitsgarfaible conversion, ainsi :

Naphta— 0,58 B + 0,68 CH + 0,88 GH,4 + 0,1 GHg + 0,6 GHg + 0,02 GHg
+ 0,035 GH19 +0,2 GHg + 0,07 GHg
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Cette réaction est supposée @iotdre, (E= 221 kJ mot et k = 6,6x10" s* pour un rapport
massique eau-charge de 1,4). Les gaz produitssssamjiensuite en se craguant ou selon une
série de réactions moléculaires qui vont aboutdea composés aromatiques. Ainsi, en
augmentant la température et le temps de séjowy l@aréacteur, les fractions de méthane,
d’éthylene et d’hydrogene croissent alors que tastibns de propyléne, de butene passent
par des maxima avant de décroitre, au détrimela fitaction d’aromatiques qui augmente.

Conclusion

La problématique a laquelle nous sommes confroegésemblable a celle que rencontre la
communauté scientifigue qui envisage la modélisatia craquage des coupes pétrolieres.
L’alimentation du réacteur de craquage est compléxela considére dans son ensemble ou
on la divise en quelques sous-classes (deux os $&lon la température d’ébullition des

composeés). Les produits issus du craquage ou @pddymérisation sont aussi rassemblés en
classes (de trois a six, définies selon la nathmnique des produits, ou selon le composé
dont I'on désire optimiser la production). Cettggehe, entre autres, a permis de proposer
les premiers modeles de craquage et/ou de matui@ddm vapeurs de pyrolyse de la biomasse.
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Annexe Il : Tableau récapitulatif des études sur leraquage thermique de vapeurs de pyrolyse-gazéifition

On considére les réactions : VapewrsGaz du ¥ ordre

Auteurs Biomasse Réacteurs Analyses o kK Ea Remarques
(s (kI mort)
Lédé Sciure de bois- Réacteur cyclone en incongelCondensation des huiles puis 5,90x10 123,5 |Modélisation du craguage dans
[48] - Etude sous vapeur d’eau |extraction de I'eau par Gl une couche limite a la surface des
-Chromatographie gazeuse Sur [620-1050°C] parois du réacteur
(FID+TCD)
Broust Sciure de bois- Réacteur cyclone en incongl GC (FID+TCD) 1,8x10 85,7 |Le craquage des vapeurs a lieu
[27] - Détermination du taux de dans :
conversion des particules de - une couche limite a la surface
biomasse (ATG) Sur [600-950°C] | des parois du réacteur,
- et dans le cceur du réacteur
Antal Cellulose 3 réacteurs pistons en série Chromatographie gazeuse 3,57x10! 204 > Gaz
[117] - chauffage vapeur d’eau 1,81x16 60,7 Vapeurs\
- pyrolyse biomasse Goudrons
- craquage vapeurs Sur [500-750°C] | Temps de séjour des vapeurs
=2-10s
Liden Bois Lit fluidisé 4,28x10 107,5 |Recyclage d’'une partie des gaz
[119] pour fluidiser le lit
Sur [450-600°C]
Diebold |Bois - Pyrolyse en réacteur vortexChromatographie gazeuse 1,55x16 87,6 |Temps de séjour des vapeurs
[30] sous vapeur d’eau =5-6,5s

- Craquage en réacteur pistg

n

Sur [650-825°C]

(diameétre du tube =5 cm ;
longueur du tube = 5,2 m)
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[

Auteurs Biomasse Réacteurs Analyses o k Ea Remarques
(s (kI morh)
Boroson |Bois 2 réacteurs pistons en série|-Goudrons récupérés par lavagg,55x1d 93,3 |Diametre particules = 45-250 pum
[94] (sweet gum) |- pyrolyse biomasse a la pyridine Tps de séj. vapeurs =0,9 — 2,2
(30 K min?) - Analyse par chromatographie g, [500-800°C] Modéle de distribution des
- craguage vapeurs d’exclusion de taille énergies d'activation pour chaqgue
compose (vapeurs et gaz
permanents)
Stiles Cellulose - Pyrolyse en lit fluidisé : -Condensation des huiles dans7,90 x1G 81 + 12 |Diam. Part. cellulose < 76 pm
[115] - Craquage en réacteur pistoNy g Diam. Part. bois < 152 pm
-Lavage au méthanol (celluloge) Sur [450-600°C]
Bois ou méthanol-acétone (bois) 8 Temps de séjour des vapeurs
(bouleau) -GC + MS 530x10 736 |-go5_355
Graham |Cellulose - Pyrolyse en réacteur conigGaromatographie gazeuse 1,09 x16  100,8 |Diamétre particules = 100 um
[31] (entrée tangentielle) Temps de séjour des vapeurs
- Craquage en réacteur piston Sur [620-1050°C] |~ 05-1.2s
- Réacteur conique de trempe
Caballero|Lignine Réacteur piston de craquagée Chromatographie gaeeuse 4,14 x16 84,7 |- DTS (modifiée par empilemen
[122] (Kraft) ligne de billes)
Sur [620-1050°C] |- Modéle de dispersion des
températures et concentrations
Fagbemi |Bois Craquage en réacteur garni Chromatographieugaz 4,34 23,4 |Diametre particules = 3 -5 mm
[120] Sur [400-900°C] Tps sé|. Vap. =0,5-12s
Concentration en goudrons
maximale a 500°C
Kosstrin | Sciure de boisLit fluidisé Chromatographie gazeuse 3,26x1¢ 72,8 |- Modéle de réaction de surface
[118] - Distribution de la concentratiof

Sur [650-825°C]

en goudrons dans le lit
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Auteurs Biomasse Réacteurs Analyses o k Ea Remarques
(s (kd morh)

Morf Bois 2 réacteurs pistons en série|:Trempe dans méthoxypropand®,24 x16 99,4 |Diamétre particules = 120 mm
[86] - pyrolyse biomasse (vis sarisGel Permetion Chrom.d huile Tps séj. Vap<0,5s

fin) associée a détection UV Sur [500-950°C]

- craquage vapeurs
Morf Bois Méme montage - Mémes analyses des huiles4,00 x10 76,6 |Diamétre particules = 160 mm
[92] - Analyse des gaz en ligne Tps séj. Vap<0,2s

Sur [500-1000°C] |- Intégration du profil de
température

- Détermination d’une cinétique

de formation du naphtaléne
Rath Bois - Pyrolyse (5 K mift) Chromatographie gazeuse en| 3,08 x10 66,3 |- DTS sur tout I'appareillage
[93] (sapin) - Craquage des vapeurs en |ligne 1,13 x16  109,0 |(réacteur + GC)

réacteur piston (3 zones - Intégration du profil de
chauffantes) Sur [600-800°C] |température .

- 3 classes de tars (183 ne se
___________________________________________________________________________________________________________________________________________________ craquepas)
Rath Bois - Pyrolyse (5-60 K mitl) -Condensation dans des piéged,38 x10 93,4 |Diametre particules = 0,5-20 mr
[121] (hétre) - Craquage des vapeurs en |a -15°C Tpsséj.Vap<1s

réacteur piston (3 zones

chauffantes)

- GC + Détection infrarouge

Sur [650-850°C]

(FTIR) en ligne
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Annexe Il : Dynamique du RPA

Il est assez aisé de déterminer une constanteqeieédu £ ordre a partir d’'une étude dans
un RPAA fonctionnant en régime permanent (i .e. gascumulation de matiére dans le
réacteur, composition d’entrée constante), commemtmntrent les développements du
paragraphe I1.1.1.

Cependant, la procédure expérimentale mise en cegtrielle que nous ne travaillons pas
dans des conditions de «régime permanent » : dendsse n’est pas introduite dans le
réacteur de pyrolyse avec un débit constant. N@w&itlons avec une masse; e réactif
initialement placée dans le réacteur de pyrolysengufournit donc pas des huiles avec un
débit constant. Cela se déduit des mesures exp#éehas de la concentration en gaz (igidtl
CO,, figure A.lll.1) effectuées en sortie du réactede pyrolyse de cellulose. Les
concentrations semblent passer par des maximae@mndpnc supposer que le comportement
des vapeurs est similaire, non constant dans lpgeira concentration d’entrée du RPAA
varie avec le temps de I'expérience. Dans ce @asd;qn utiliser les bilans établis en régime
permanent pour déduire des constantes cinétiqugsaréir d’expériences en réegime
transitoire ?

3.0E-04 ¥ €02 Ho =, oE-05

T 25604 /:.;\ - 35E:05

\ - 3.0E-05
2.0E-04
SN oo 2

1.5E-04 \ \ H2 | 2.0E-05
1.0E-04 N - 1.5E-05

\ ~ 1.0E-05
5.0E-05 /

]

Concentration [mol L’

- 5.0E-06

0.0E+00 ¢ \ 0.0E+00
0 50 100 150 200

Temps d'expérience [s]

Figure A.lll.1

Pyrolyse de cellulose.
Concentration en Het CQ en sortie du pyrolyseur vs le temps de manipuiatio

Nous raisonnerons ici en terme de concentrationgaprurs et non pas en débit massique.
Cela ne change en rien les conclusions de cettie étu

" Le temps t = 0 s correspond a l'introduction dengéacteur de la cuillére remplie de biomasser (maitocole
expérimental I11.3.1).
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Il s’agit donc de comparer les valeurs d’'une camstaléterminée a partir de I'’hypothese
« régime permanent » a celle obtenue en régimsitoe. Placons nous selon trois régimes
de fonctionnement du RPAA (figure A.IV.2) :

1. le signal d’entré€ C° (t)est de type créneau,

2. le signal d’entrée est de type triangulaire,

3. le signal d’entrée est composé de I'addition destrégimes : dans un premier temps
la réaction s’amorce, puis le taux de productios kgpeurs de pyrolyse est constant,
avant de diminuer pour s’annuler quand toute lalisse a réagi.

0.01 |

0.009 — Cas 1]
\ Cas 2| |

0.008
0.007 / \ ——Cas 3|
0.006 - / \
0.005 - / / \\

0.004 / \

0003 // AW
o N
0.001 - / R

0

0
\

Concentration normée C

-50 0 50 100 150 200 250
Temps [s]

Figure A.111.2
Trois régimes de fonctionnement analysés

Le bilan de matiere en vapeurs sur le RPAA en réginansitoire pour une réaction d’ordre
s’écrit :

Cg—k(c:j)”r:q%r% , (A1)

avec C et C; les concentrations de vapeurs en entrée et ee sorRPAA, k la constante
cinétique de craquage ele temps de passage des vapeurs dans le RPAA.

Pour une réaction dif"ordre, ce bilan se simplifie :

Co =CS(1+ kr)+t% . (A.11.2)

8 Pour pouvoir comparer les différents cas, le digfentrée est normé paj};R Cy (t)dt avec k le temps de fin

de production des vapeurs dans le RP, qui ser&rarbiment pris égal a 210 s pour cette étude.eGgps$ est
inférieur au temps de prélévement effectif des gapii est de 240 s (gaz produits lors des expérgedee
pyrolyse et/ou de craquage). Rappelons qu’expétaiement les aérosols de vapeurs ne sont pludessitans
la cartouche de laine au-dela de 180 s d’expérience
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En transposant cette équation différentielle liredians le domaine de Laplace (variable s),
on obtient la fonction de transfert suivante :

Cis)_ 1 1
C? (s) Tk+s+}{.

Ainsi, on peut déterminer la réponse du systéeme KRR travers de la concentrati@zy )

(A.111.3)

pour les trois signaux d'entrée .

Cas n°l

La concentration d’entrée est un créneau de duréglé peut s’écrire :
Cy ()= A, [Ht) -H(t-tg)] (A.111.4)

H(t) =0 pourt<(

avec H la fonction de Heaviside : (A.11.5)
H(t) =1 pourt= (
et A, une constante valant 4/t
Ainsi, dans le domaine de Laplace, la concentratmsortie s’exprime :
CS (s)= 1A (}—eXp('StR )) . (A.111.6)
T}{+k+s S S
Dans le domaine réel, on obtient :
A
- 0<t<tr: () =—2-[1- 1+ k)t A7
0<t<tq CY (0 =1 [1- expe (W + K1), (A117)
- pour t>tg : oy (t):lfiq[—expe LA+ KOy expE L+ k)t t ) (AlL8)
Cas n°2

La concentration d’entrée est triangulaire. Ellatgeécrire :
CS (1) = Azt[H(t) - H(t—%‘)}—Az(t ) [H(t —t—g) CH(t —tR)} (A1I1.9)
avec Aune constante valant (2.

Ainsi, dans le domaine de Laplace, la concentratmsortie s’exprime :

11 Ay
C@(s)-T%HHS % [1- 2expt st /2y exp( st] . (A.111.10)

Dans le domaine réel, on obtient :

A
- 0<t<tp/2: CS(t)=—2
pour 0<t<t2: (1) Hq[

L
et expr U+ k)t»] (A1)
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- pour R2<t<tr:
S A, T _ T
C: ()= [ CEDE

(expE (Lh+ k)t 2expf (Lt+ K)(E 4 /2)},

1+ kt| 1+ kt
(A.lll.12)
- pour t>tg:
sy— AT 2
Cy (t)—(1+ k) expt (1h+ k)t]:1— 2expt I+ ki /2 exp( (A k,g)].
(A.111.13)
Cas n°3

La concentration d’entrée est composée de la soten®is régimes. Elle peut s’écrire :
CM)=A t[H(t) H(t——)}A : [H(t —) H(t —%)}+—A3(t ) [H(t —4—tg) CH(t -t R)}
(A.111.14)

2
avec A une constante vala%t(tij .
R

Ainsi, dans le domaine de Laplace la concentratmsortie s’exprime :

oy (S)_WW 2 [1— expt st /57 exp( 4/5st+) exp(.s} . (A.l.15)

Dans le domaine réel, on obtient :
- pour O<t<tr/5:

CS(t)= As [ U it+— ' expe@h+ k)t))}, (A.111.16)

1+ kt| 1+ kt 1+ kt
- pour RI5<t<4R/5:

cs()_A—{tR U expe (L + K] & exp((Lt+ k) /q)} (A.I1.17)

1+kt| 5 1+ k
- pour 4R/5<t<tr:
CS()‘1+kT[ +(tq —t)}
+1fk'[1 k[[exp( @+ K- expt (Lt+ K)(E ¢ /5)) exp{ (IW+ k)¢t /8t))]
(A.111.18)
- pour t>tr:

C(t)= (1fSkTT)2 expE (Lh+ k)t]: E exp((@t+ k) /5r exp(4/5 (A k)tg)+exp((Lit+ k)tRj
(A.111.19)

Sur la figure A.lll.3, on a représenté la réponseea trois signaux d’entrée pour un cas
particulier : = 210 s, k = 1S (ordre de grandeur des constantes de craquageitjuer de
vapeurs de pyrolyse de la biomasse recensées aditteriature) et = 0,3 s (valeur la plus
souvent utilisée au cours de nos expériences).
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Le signal de sortie suit parfaitement I'évolution dignal d’entrée, avec un retard quasi
indécelable. Cela est di au fait que la constaateeohps du systeme) (et la constante de
temps de la réaction (1/k) sont petites devanemeps de I'expériencegft On remarque
gu'apres 210 s, la réaction est quasiment termiAdéesi, en prélevant les produits de
réactions (vapeurs et gaz) pendant 240 s (tefypsntest certain de récupérer tout. De plus
on peut comparer la valeur du taux de conversitculgaa partir de I'hypothése RPAA en
régime permanent :

kt
X = A.lll.2
casom=T (A111.20)

& 1
j CO (t)dt- j CS (t)dt
a celle obtenue en régime transitoire : X =0 >

reg.trans t;

j C° (t)dt

(A.l11.21)

Ces deux valeurs sont les méme (0,77) pour les tas étudiés. Ainsi nous pouvons
déterminer la constante cinétique de craquage®dordre en supposant que notre RPAA
fonctionne en régime permanent.

0.01 - ‘
——Cas 1: CO(t)
0.009 - ——Cas 1:Cs(t)
——Cas 2: CO(t)

> 0.008 / \ ——Cas 2:Cs(t)
O 0.007 ——Cas 3: CO(t)
P / \ \ —Cas 3: Cs(1)
€ 0.006
(@]
= 0.005 / / ,/ \\ \ \
2 \
2 000 177 O\
- 4
& 0.003 -
c
S 0.002 -

0.001

0 \ |
-50 0 50 100 150 200 250
Temps [s]
Figure A.111.3

Réponse du RPAA a trois signaux d'entrées 210s, k=181t=0,3 s

Si la constante de temps du systém)ee{ la constante de temps de la réaction (1/k) don
méme ordre de grandeur que le temps de I'expérigncka réponse de sortie (figure A.l11.4)
est bien différente ; le retard est plus import&@gpendant en intégrant le signal de sortie
jusqu’a 2t on pourra toujours déterminer une constante @ssét Il suffira donc d’adapter la
prise d’échantillonnage a des temps d’expériengs lpings. Les deux taux de conversion (en
régime permanent et en régime transitoire) valgs@ pour tous les cas étudiés.

-212 -



\Y

Concentration normée C

0.01
0.009
0.008
0.007
0.006
0.005
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0.003
0.002
0.001
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Ce(t)

Cs(t) |
Ce(t) |

Cs(t)

Ce(t) |
Cs(t) |
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Figure A.ll

1.4

250

350

Réponse du RPAA & trois signaux d’entrée.210 s, k = 18 s*, 1= 100 s
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Annexe IV : Mesure des températures dans le RPAA

Il s’agit de vérifier 'lhomogénéité en températdre RPA auto-agité par jets gazeux. David et
al. [176] ont effectué des mesures de DTS montthamogénéité en concentration de ce
type de réacteur.

Le probléme d’'inhomogénéité en température danRR# auto-agité sphérique (de volume
80 cnt, le ndtre est cylindrique et a un volumegy = 77,9 cn) a été étudié par Azay et
Come [179]. Pour une différencepha-Tenree de 500°C et un temps de séjour de 1 s, ils
mesurent des gradients de température entre lagtaecentre de 80°C. Pour des temps de
séjour plus faibles, ces gradients ne peuvent dieger plus importants. lls préconisent un
préchauffage « suffisant » des gaz de réaction palier en partie le probleme. Nous avons
donc aussi adopté un préchauffage du gaz d’agitatio une distance de 60 cm. Un calcul
analogue a celui décrit annexe VIl a été effectudr pléterminer cette distance.

Ainsi, nous avons « promené » un thermocouplerlg iies axes (AA’) et (BB’) (température
Ty, voir dimensions figure A.IV.1). Ces expériences été effectuées pour une différence de
température entre I'entrée g et celle mesurée par le thermocoﬁbl(aTcrag) de 425°C
environ (Trp = 540°C, Tag = 967°C). La température au centre du four estLt@0°C
environ, celle en bout de four (ou est place le RpPést de I'ordre de 1000°C.

La figure A.IV.2 représente I'écart a la températligaq Cet écart maximal serait de 40 K
environ et plus important au fond du réacteur, faleeée dans le four chaud. Cependant dans
une majeure partie du réacteur, la température Iseraisonnablement homogéene (entre x =
0,5 cm et x = 3,5 cm, l'origine x = 0 étant la fanterne du couvercle du réacteur). La valeur
de température élevée mesurée au fond du réadesoitla température de paroi, soit celle
d’'une couche limite située prés de ces paroigigrpouvant étre importante car on a aucun
acces visuel pour juger de la position exact dutlbeouple dans le RPAA. Pres de la paroi,
le phénoméne de rayonnement de la paroi sur lentieruple peut étre plus important que la
convection. Le réacteur n’est donc pas parfaiterseitherme mais le profil de température
est nettement moins prononcé que dans un réadttan pu les écarts peuvent atteindre 200
K. En moyenne, I'écart est de £ 20 K.

Des simulations complémentaires en CFD (Fluent @jnettent d’avoir accés aux champs
de température et de vitesse au sein du RPA. @Gadations ont été réalisés avec un autre
groupe de recherche du LSGC. On représente le RI®AAcon suivante :
- un cylindre aux dimensions précisées figure A.I\Ld réacteur est placé dans un four
a 1030°C. On a donc imposé une température de pamstante égale a 1030°C.
- lorifice d’entrée (arrivée des produits de pyr@yset de sortie du RPA ont un
diametre de 5 mm.
- les trois tubes d’arrivée du gaz d’agitation semplacés par 4 sources ponctuelles.
Les variables d’entrée du systéme, sous argorspat,:
- pour l'arrivée pyrolyse : 3p= 540°C et gp= 3,2 m & (soit 21x10 m® s* TPN),
- au débouché de chaque tuyére T = 1030°Coet 470 m & (soit un débit total
d’agitation de 50x1®m*® s* TPN),
- le nombre de Mach étant supérieur a 0,1, il s'dgitonsidérer la compressibilité du
fluide ; celle-ci impose une condition de sortierdacteur, fixée a 800°C et a pression
atmosphérique.

81 Cette température est celle mesurée par le thewpte en position « habituelle », & 1,5 cm envidan
couvercle du réacteur.
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Les conclusions de la simulation, représentéesdiflé sont les suivantes :
- au cceur du réacteur, le gradient de températudd d€ expérimentalement observé
est confirme.
- sur une distance de 0,2 cm derriére I'entrée, mapé&rature du jet de pyrolyse est
inférieure a 930°C. Ce dernier est ensuite mélanggets issus des tuyeres.

| > X
X=0
Thermocouple < > 2.3cm
(Terag) 1,5cm < >
Entrée (kp) < 3,3 cm R QrrA
,_—>_ ........... B_
B 1,25 cm lcm
Y r=2,5cm
<
e ee— e 03¢m _ _ _ _ _ _ _ _ _ _ 4
A’ | A
Sortie v
) L=4cm g
Figure A. IV.1

Vue en coupe du réacteur cylindrique de craquagéhérmocouple est représenté tel qu'il
est placé au cours des expériences de craquageumsgs de pyrolyse

60
50
40
30
20 . &

L 4
=

-
o
O

Tx - Terag
(@)
O e

& Axe (BB
¢ O Axe (AA)| |

0 1 2 3 4

Distance du couvercle x (cm)

Figure A.IV.2
Profil de température expérimental au sein du RPAA.
L'axe x, les axes (AA’) et (BB’) sont représentés k& figure A.IV1
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Annexe V : Le réacteur de pyrolyse (RP)

Les grandeurs sont exprimées en mm.

90C
Cuillere

22,

Figure A.V.1
Vue d’ensemble du Réacteur Tubulaire (RP) et deiliere de pyrolyse (coupe transversale)

Joint métallo 9-24-29-2,5 (fourni par

Cefilac) en inconnel 600 et cétigl Broches de maintien

du tube dans le fo Joint en viton permettant une translation

et une ro/tation de la cuillé
/
/

N\

D
7
2

N e

<

Embout du RP (a visser)
Distribution du gaz vecte

75

900

Figure A.V.2
Vue d’ensemble du réacteur de pyrolyse (cuillerpytelyse, position du thermocouple, entrée duvgazeur)

- 216 -




Réacteur de pyrolyse : couvercle de sortie
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Cuillere de pyrolyse
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Joint torique en viton 16x8x7

N |

A
N N
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Figure A.V.5

Réacteur de pyrolyse : entrée et distribution @des g
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Figure A.V.6
Droite d’étalonnage du débitmetre massique
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Annexe VI : Le réacteur parfaitement auto-agité parjets gazeux (RPAA)

Les grandeurs sont exprimées en mm.

Entrée gaz et
vapeurs de pyroly:

7 7]

Thermocouple .

L

20

\}\3 0

22

Tuyeres \
11

(Diamétre 0,4)

T Tube de préchauffage
du gaz d’agitatio

Figure A.VIL.1
Vue d’ensemble du RPAA - Injection du gaz d’agdati
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125|125

Figure A.VI.2

01

84

RPAA : le réacteur cylindrique et son couvercle
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Annexe VIl : Dimensionnement du réacteur de pyrolys (RP)

Le tube de pyrolyse (figure A.IV.1) est en inoxnSbametre intérieurqgh vaut 22,1 mm et sa
longueur 0,90 m. Cependant, seulement une partialduest placée dans le fougfl= 0,70

m). Il est balayé par de I'arg&avec un débit @ = 26,2x1F m® s* TPN. En bout de four,

le gaz doit atteindre la températurgeite de pyrolyse (le plus souvent 540°C dans notre
étude).

Le nombre de Reynolds dans le tube s’exprime ectifimdu débit massique du gk, de
la viscosité |, et du diametre du tube :
Thdg,
Il décroit quand la température augmente. Aingsilmaximal a I'entrée du réacteur qui est a
température ambiante (293 K) et vaut 121. Le régltéeoulement est donc laminaire.

Etablissons un bilan de chaleur sur une trancheaiséeurdz de ce tube dans lequel
I’écoulement est supposé parfaitement piston (EgAVIl.1). La température de parop €st
supposeée constante et égale a 813 K (540°C). Lpéexture § du gaz dans le volume
d’épaisseudz est uniforme.

Re= (AVI.1)

T
Mep i Tg i Orp
| | | N
! ! ! I
z=0 z Z+dz Lrp
Figure A.VIl.1

Volume élémentaire du réacteur de pyrolyse

Appelons h le coefficient de transfert de chalear gonvection entre I'argon et la paroi. En
régime permanent, le bilan de chaleur s’écrit :

. T
M RPcpd—zg =hrd oo T~ T). (AVII.2)

8 | "évolution des propriétés physico-chimiques drdon en fonction de la température (exprimée emsf)
tirée de I'Encyclopédie des gaz [181] :

Masse molaire : 39,95 g mbl

Capacités calorifiques : 5& 518,8 J kg K* Cy =309,6 JkjK*

Masse volumiquep (kg m°) = -4,684 10° T° + 2,244 10" T*- 4,238 1¢ T3 + 4,018 10 T?- 2,007 1G T + 4,984
Viscosité :p (Pas) = 1,394 18 13- 4,664 10 T2+ 8,476 1F T + 1,105 16

Conductivité thermiquex (W m*K™) =-3,814 10° T* + 1,937 10* T°- 4,213 16 T?+ 7,000 10 T — 1,331 10
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Le nombre de Nusselt du gaz s’exprime par :
Nu = h(;\RP : (A.VIL.3)

En régime laminaire, il est constant et vaut 3,66rpune température de paroi imposée.

Ainsi le bilan de chaleur (A.VII.2) s’'integre powobtenir la températuregTdu gaz a une
position z donnée :

(AVI1.4)

7= MRPCP ]9 dTg _
3, 66T 2ggK)\(Tg)(TP —Tg)

Pour z = Irp, On résout I'équation (A.VIL.4) par intégrationmérique. Le gaz atteint une
température de 812 K apres 0,50 m. En bout de fauniveau de la position de la cuillére
contenant I'échantillon de biomasse, la tempérafypale 540°C est donc atteinte.
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Annexe VIII : Chromatographie gazeuse
Le chromatographe utilisé est de la marque VariaB3D0.

Détecteur a ionisation de flamme FID

La colonne associée a ce détecteur est du type Bdtaplot U (colonne capillaire, phase
stationnaire : silice, 28 0,53 10° m).

Le gaz vecteur est de I'argon qui circule avec éhitdde 3 mL mift. La température de
I'injecteur est fixée a 220°C. Le programme de térajure du four de la colonne est le
suivant : isotherme & 30°C pendant 3 min, puis amgation de la température de 40°C thin
jusqu’a 190°C, suivie d’'une isotherme pendant 10. mi

Le bloc détecteur FID est a une température de @50&s débits d’hydrogene et d'air
alimentant la flamme sont respectivement de 300& ®iL min'. Le débit d’argon de
compensation (make-up), ajouté en sortie de coleshde 27 mL min

Le signal du détecteur est ensuite envoyé versogitiél d’intégration Star qui permet
d’obtenir les chromatogrammes donnant le tempstention et l'aire intégrée pour chaque
gaz séparé.

Détecteur catharoméetre TCD

La colonne associée a ce détecteur est une cotenmglie de type carbosphére X2 10°
m). Le gaz vecteur est de I'argon qui circule aveaébit de 35 mL mih La température de
I'injecteur est fixée a 220°C. Le bloc catharomegst a une température de 200°C et le
filament a une température de 280°C.
Une programmation en température provoque une @éhv signal. C’est pourquoi deux
analyses successiVasont systématiquement effectuées pour deux teropésade four :

- isotherme de 6 min a 80°C pour détectgeHCO,

- isotherme de 6 min a 150°C pour détecter le.CO

De méme, le signal du détecteur est ensuite envergun logiciel d’intégration qui permet
d’obtenir les chromatogrammes donnant le tempstention et l'aire intégrée pour chaque
gaz séparé.

Les deux colonnes sont régulierement régénéréasdaliminer les traces éventuelles de
composes lourds. Pour cela, le four est chaufféCRQ pendant 30 min. Cette opération est
répétée apres chaque série d’analyse.

Deux exemples de chromatographes sont donnés #iguiid.1 et A.VIII.2.

Etalonnages

Les tableaux A.VIII.1 et A.VIIL.2 rassemblent leazgidentifiés sur les chromatogrammes
ainsi que les lois d’étalonnage obtenues.

8 Entre deux analyses, on monte la colonne a 19@@iant 5 min afin d’évacuer les gaz résiduels non
désorbés.
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Exemples de chromatogrammes

407

Figure A.VIIL.1
Exemple de chromatogramme (catharometre 80°C, smépyet CO)

g - ) ) : Last _rebalc-:"ﬂ
:3:-;

Figure A.VIIIL.2
Exemple de chromatogramme (catharometre 150°Cysn&Q)
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1004

0154

A5y

Jar (3 5656

I=m

Figure A.VIII.3

Channel

=] Fropan (5.961)
= 7213

Exemple de chromatogramme (FID, analyse des hydyorss)

Gaz Temps de | Domaine de
Détecteur dé .| rétention | variation de Etalonnage
etecte . y . X
(min) I'aire des picg
Catharomatre H: 0,55 | 8000 - 440000 m", (g) = 9,38 1G°xaire - 1,07 10°
80°C co 1,58 1500 - 50000 m"co (g) = 1,51 18%aire + 5,62 1¢°
Catharométre  H2 0,45 i} )
150°C CO, 2,39 1500 - 32000  m"co, (g) = 1,87 18%aire +2,26 18
Tableau A.VIII.1
Gaz détectés et temps de rétention : TCD
Gaz Temps de Domaine de
Détecteu détects rétention | variation de I'aire Etalonnage
étecte . .
(min) des pics
CH, 1,81 28000-2600000 m"cps (g) = 1,03 1G3«aire + 1,03 10°
CoHa 3,55 70000-5500000  mM™cons (9) = 9,93 13*<aire - 4,48 10°
FID CoHs 3,89 55000-4900000 mM"cons(g) = 9,76 10*%aire + 6,89 10°
CoH, 4,57 400000-4000000 m"con2 (g) = 8,10 1G*xaire
CsHs 5,95 80000-4300000 mM"cae (g) = 1,01 13°<aire + 9,03 10°
n-C4H1o 7,05 90000-30400000 mM"c4n10(g) = 1,07 133<aire +1,19 16
TableauA.VIII.2

Gaz détectés et des temps de rétention : FID
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Annexe IX : Analyses élémentaires

Les analyses élémentaires (C,H,O,N,S) ont ététaffies par le Service Central d’Analyses
du CNRS, Solaize.

Principe des analyses et limites de détection

La microanalyse élémentaire organique permet larohdhation de différentes teneurs
élémentaires a partir de prélevements analytiqgeeboddre du milligramme. Les principes
des analyses sont les suivéhts

Carbone et Hydrogéene: combustion totale de I'échantillon a 1050°C soosrant
d’'oxygéne. Le carbone et I'hydrogéne sont respenient transformés en G@t en
eau, lesquels sont quantifiés soit par couloméinie par des détecteurs spécifiques
infrarouge.

Azote: combustion totale de I'échantillon a 1050°C sawmurant d’hélium et
d’'oxygéne. L'azote est transformé en divers oxydiezote, lesquels sont réduits en
azote moléculaire avant d’étre quantifiés par gatin@trie (conductivité thermique).
Soufre: combustion totale de I'échantillon & 1350°C saosirant d’oxygene. Le
soufre est transformé en dioxyde de soufre, legsietjuantifié a I'aide d’un détecteur
spécifique infrarouge.

Oxygene: pyrolyse totale de I'échantillon a 1080°C soonsrant d’azote. L’'oxygene
des produits de pyrolyse obtenus est transform€@rpar passage sur du charbon
actif a 1120°C. Le CO est quantifié par un détecspeécifique infrarouge.

Cendres: combustion totale de [I'échantillon a 900°C sousurant d'air. La
guantification s’effectue par différence de pesé&athantillon.

Sodium: attaque a l'acide sulfurique et nitrique (misesatution du sodium) puis
analyse ICP-AES.

Les seuils de détection de la méthode d’analyseleersuivants (% massiques du compose
considéreé) :

Carbone : 0,25 % a 100 %.
Hydrogéne : 0,3 % a 16 %.
Azote : 0,07 % a 70 %.
Oxygeéne : 0,3 % a 88 %.
Soufre : 0,01 % a 100 %.
Cendres : 0,3 % a 100 %.

Résultats des analyses
Les analyses élémentaires ont été réalisées séctastillons de :

biomasse brute : cellulose, sciure de hétre einlegn
charbon résiduel issu des pyrolyses de cellulaseresde hétre et lignine.

Les résultats fournis sont exprimés en fractionssig@es par rapport a la masse brute de
I’échantillon analysé (tableau A.1X.1).

- lateneur en azote est toujours inférieure a 0,30 %

- 'oxygéne n’a pas pu étre dosé en présence deugesmlides apres combustion. On l'a
donc déterminé par différence (le complément a 1@ rapport a la somme carbone,
hydrogene et résidu), sans prendre en compte lgesetl le sodium, présents en grande
majorité dans les résidus.

84 Source : SCA-CNRS. Référence : RC-E2-01.
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Produit Elements Carbone | Hydrogéne| Oxygéne Zgﬁ(ljdeuss S Na
Cellulose 0,426 0,064 0,507 0,003 <0,001 <0,0001
Sciure de hétre 0,482 0,062 0,436 0,020 n.a nla
Lignine Kraft 0,482 0,043 0,237 0,238 0,022 0,066
Huiles de pyrolyse 0,423 0,060 0,514 0,003 < 0,0630,0002
Charbon cellulose 0,878 0,032 0,081 0,009 n.a nla
Charbon sciure hétre 0,816 0,032 0,14p 0,010 na a n.
Charbon lignine Kraft 0,469 0,023 0,158 0,35( 0,019 0,092
Tableau A.IX.1

Analyses élémentaires des biomasses et charbaetidfrs massiques) (n.a : non analyse)

On peut traduire les fractions massiques du tabfeBU1 en fractions molaires (rapportées a
la fraction organique) et proposer une formuleddu composé normé g @ableau A.IX.2).

Produit Elements Carbone | Hydrogéne| Oxygene Formule brute
Cellulose 0,426 0,064 0,507 6|€10,9(£)5,36 ou
(C6H1005)+0,36 HO
Sciure de hétre 0,310 0,576 0,253 6HG2704 07
Lignine Kraft 0,410 0,439 0,151 &€l 4207 21
Huiles de pyrolyse 0,277 0,471 0,272 6H%0,2105 47
Charbon cellulose 0,664 0,290 0,046 CeH2,6:00,41
Charbon sciure hétre 0,625 0,294 0,08p eHL300 78
Charbon lignine Kraft 0,543 0,320 0,137 6HG 5801 52
Tableau A.IX.2

Analyses élémentaires des biomasses et charbastidfrs molaires)

L’analyse élémentaire de la cellulose aboutit a famsule de GH109ds36 - La poudre de
cellulose étant hydrophile, on peut écrire sa fdenfmute sous la forme §8,005)+0,36 HO.
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Annexe X : Détermination de masses molaires moyermd’huiles

Les colonnes utilisées en HPLC pour déterminer igridution des masses molaires de
polyméres sont étalonnées pour attribuer a chadgquesg masse molaire. Les polyméres
étalons sont injectés dissous dans du THF (éluant).

L’étalonnage est donné tableau A.X.1 : la relaBatre le temps d’élution et la masse molaire
est logarithmique (figure A.X.1). Les molécules l@sis grosses sont les moins retenues.
L’erreur absolue est de I'ordre de 10 g thol

Masse molaires Temps d’élution
(g mol?h) (min)
19880 11,5
580 16,9
116 19,9
104 20,0
Tableau A.X.1

Etalonnage de la colonne HPLC

12
10 o«
)
g ] \\
o
O ~
% \
g 4
=1
- 2

0

10 12 14 16 18 20 22

Temps d'élution (u.a.)

Figure A.X.1
Droite d’étalonnage Masse molaire vs temps de tiéten
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Annexe Xl : Calculs d’'erreur

Le calcul des incertitudes permet de juger de lalit@ d’'un résultat, mais aussi de déceler
des tendances. Il est a la base des barres d'empéacées sur les différentes représentations

graphiques.

Pour une grandeuwt quelconque, on définira I'erreur absolue paret I'erreur relative par
AX R . : I o
—. Ces valeurs sont obtenues a partir des essaisepi®ductibilité (une dizaine
X

d’expériences) de pyrolyse de la biomasse, a umeentémpérature de gaz vecteuh (3.

Grandeux Erreur absoluéx . AX
Erreur relative—
X
Ms 0,0001 g -
(precision de la balance)
Mchar 0,019 -
Pmy, my - 3.5 %
mg, mg 0,025 g -
QRP: QRPA - 0’5 0/86
meau - 5 %
T 20 K :
|\N/lvapss 10 g mO]l -
|\~/Igaz89 2 g mol* -

Soit une fonctiorf telle que f(x, X,...

, X). L’erreur absolue surdue aux erreurs absolues

surx; s'exprime par :

o3

Ainsi I'erreur sur le bilan B s’exprime par :

vap

1
AB:\/F(AmCha,2+Am 2+Am 2+ BAmMY).

B

(AX1.1)

(AX1.2)

ol Amygp représenteAm ou Am et Amg,, représenteAme ou Am$ (selon que I'on

considere les expériences de pyrolyse ou de cragjuag

8 Calculées a partir d’essais de reproductibiligéxgériences de pyrolyse en RP. L'erreur est défimeartir de

I'écart type (cf annexes Xl et XIlII).
8 Donnée constructeur Brooks.

87 Cf. annexe VI.

8 Cf. annexe X.

8 Cf. annexe XII.
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L’erreur Af; sur les fractions massiques de I'espece i (vapeurde gaz produits, fraction
exprimée par rapport a la biomasse introduite teaRP) s’exprime par :

Af, :\/ 12Ami2+BZAmBz (AXI1.3)
mB

ol Am; représenteAm;, Am{ , AmS ou Am$ selon que l'on considéere vapeurs
condensables ou la gaz permanents en sortie dw KB BRPAA.

L’erreur AX sur le taux de conversion des vapeurs condersahleein du RPAA vaut :

1 Sy2 my, ’ 042
AX = [——(Amy) +| —= | (Am,)". AXl.4
L’erreur AX sur le temps de passagau sein du RPAA vaut :
2 2
A‘[=T\/(%j +(£j . (A.XL.5)
QTPN T

Ainsi, on peut déterminer l'incertitude sur la ctamte de craquage k :

Ak = k\/(ﬁjz +(%j2 , (AX1.6)
T X

A(nK) = (%j +( & J . AXL7)
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Annexe XlI : Résultats expérimentaux de pyrolyse deellulose

Numéro PC 1 |PC 2 [PC 3 [PC 4 IpCs5 [PC 6 [PC 7 IpC 8 PC9 [PC 10 [PC 11 |PC 12 [PC 13 [pC 14
Bilan global en pourcentage massigue de cellulose brute cellulose seche
23/01/2002 | 23/01/2002-1] 06/02/2002 | 06/02/2002-1] 13/02/2002 | 19/02/2002 | 08/04/2002 | 10/04/2002 | 03/12/2002 | 04/12/2002 | 12/12/2002 | 13/12/2002 | 17/12/2002 | 30/03/2004
T (C) 540 540 540 540 540 540 540 540 540 540 548 541 541 540
m cellulose (g) 0.5034 0.4996 0.5083 0.5133 0.5078 0.5041 0.5078 0.5023 1.1987 1.2012 1.2218 1.2215 1.1621 1.0085
Y char 0.101 0.095 0.107 0.119 0.118 0.101 0.096 0.102 0.116 0.112 0.119 0.120 0.118 0.113
\ 0.813 0.816 0.771 0.779 0.790 0.834 0.766 0.848 0.847 0.847 0.796 0.793 0.799 0.806
' 0.044 0.081 0.068 0.064 0.047 0.044 0.114 0.075 0.039 0.058 0.063 0.083 0.096 0.038
Bilan global 0.958 0.992 0.946 0.962 0.955 0.979 0.976 1.025 1.002 1.017 0.978 0.996 1.013 0.957
erreur bilan 0.078 0.079 0.075 0.075 0.076 0.079 0.075 0.080 0.033 0.033 0.032 0.032 0.033 0.039
Analyse des gaz (en fraction volumique, sur base séche et fraction d'argon retirée)
CH, 0.011 0.023 0.013 0.015 0.027 0.035 0.007 0.008 0.023 0.032 0.041 0.031 0.035 0.022
CoH, 0.004 0.008 0.004 0.005 0.007 0.008 0.001 0.001 0.000 0.006 0.011 0.007 0.008 0.004
CaHe 0.002 0.009 0.003 0.003 0.008 0.008 0.000 0.000 0.002 0.006 0.007 0.006 0.007 0.000
CsHg 0.002 0.006 0.002 0.003 0.005 0.006 0.000 0.000 0.004 0.006 0.005 0.005 0.000
C4H1o 0.004 0.006 0.003 0.006 0.006 0.000 0.001 0.001 0.001 0.001 0.004
CsHyo 0.001 0.025 0.001 0.004 0.002 0.006 0.007 0.006
CeHia 0.000 0.032 0.004 0.001 0.001 0.001
autres HC* 0.013 0.086 0.009 0.015 0.033 0.027 0.002 0.001 0.004 0.016 0.031 0.027 0.027 0.008
H, 0.008 0.020 0.018 0.005 0.044 0.034 0.028 0.017 0.060 0.020 0.041 0.041
CcO pas analysé 0.332 0.449 0.472 0.459 0.343 0.287 0.203 0.745 0.601 0.553 0.465 0.498 0.581
CO, 0.969 0.539 0.512 0.492 0.481 0.595 0.661 0.754 0.200 0.335 0.315 0.456 0.399 0.348
Mgaz (9 mOI’l) 43.39 34.53 35.62 35.75 35.71 37.37 37.35 39.09 30.16 32.63 30.93 34.27 32.82 32.36
* "autres HC" regroupe la somme de tous les hydrocarbures légers hors méthane
Analyse des gaz (en pourcentage massique, par rapport a la biomasse initiale)
CH, 0.05% 0.09% 0.13% 0.12% 0.16% 0.04%
CoHy 0.00% 0.05% 0.10% 0.08% 0.11% 0.01%
CoHg 0.01% 0.05% 0.07% 0.07% 0.09% 0.00%
CsHg 0.00% 0.05% 0.08% 0.08% 0.10% 0.00%
C4H1o 0.00% 0.01% 0.02% 0.01% 0.02% 0.03%
CsHy» 0.02% 0.13% 0.20% 0.20%
CeHig 0.03% 0.04% 0.04%
autres HC 0.04% 0.16% 0.43% 0.48% 0.55% 0.04%
H, 0.01% 0.01% 0.02% 0.01% 0.02% 0.01%
CO 2.70% 2.94% 3.03% 3.03% 3.90% 1.90%
CO, 1.14% 2.57% 2.71% 4.67% 4.92% 1.79%

Tableau A.XII.1 : Expériences de pyrolyse de cellulose dans le R, gébit d’argon de 26,2xfon® s* TPN
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Les moyennes et les écarts types (définition s@iis) sur toutes les expériences de pyrolyse
de cellulose séchée sont rassemblées dans leuahléH.2.

moyenne écart
type +/-

% charbon 11.0% 0.9%

% liquide 80.8% 2.8%

% Gaz 6.5% 2.3%

Bilan globall 98.3% 2.54%

Pourcentage volumigue Rendement massique
moyenne ecart moyenne ecart
type +/- type +/-
CH, 3.1% 0.7% 0.10% 0.05%
C,H, 0.6% 0.4% 0.06% 0.04%
C,Hg 0.5% 0.3% 0.05% 0.04%
C;Hg 0.3% 0.2% 0.05% 0.04%
C,Hqo 0.1% 0.1% 0.01% 0.01%
CsHp, 0.5% 0.2% 0.14% 0.08%
CgHia 0.1% 0.0% 0.04% 0.01%
autres HC 1.9% 1.1% 0.28% 0.23%
H, 3.4% 1.6% 0.01% 0.01%
CcO 57.4% 9.8% 2.92% 0.65%
CO, 37.1% 8.6% 2.97% 1.53%
Mga, (@ mol™)|  32.20
Tableau A.XII.2

Composition moyenne du gaz de pyrolyse de celludds40°C.
(les fractions volumiques sont définies par rappargaz sec,
les rendements massiques par rapport a la bionrassduite dans la cuillere)
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Annexe XllI : Résultats expérimentaux de pyrolyse d bois

Numéro PB 1 [PB 2 PB 3 |PB 4 |PB 5 [PB 6 IPB7 |PB 8 [PB9
Bilan global |% massique de bois brut (en pourcentage massique de bois brut seché) moyenne écart
03/05/2002 | 06/05/2002 | 26/06/2002 | 03/07/2002 | 12/07/2002 | 23/08/2002 | 10/09/2002 | 16/09/2003 | 22/09/2003 type +/-
mO bois (g) 0.5126 0.5149 0.5178 0.7853 0.5363 0.7346 0.9481 1.0331 1.2802
T (T) 540 540 540 540 553 560 540 540 546

Yehar 0.203 0.226 0.213 0.210 0.217 0.188 0.213 0.210 0.207 0.210 0.010

\ 0.677 0.637 0.673 0.625 0.648 0.634 0.619 0.681 0.652 0.650 0.023

S 0.103 0.128 0.113 0.137 0.136 0.119 0.108 0.121 0.207 0.130 0.031

Bilan global 0.983 0.991 0.999 0.972 1.001 0.941 0.940 1.012 1.066 0.989 0.038
erreur bilan 0.063 0.063 0.063 0.049 0.061 0.051 0.045 0.044 0.041
Analyse des gaz (en fraction volumique, sur base seche et fraction d'argon retirée)

CH, 4.74% 3.34% 5.28% 4.09% 6.34% 1.71% 0.92% 13.28% 11.10% 5.6% 4.1%
CyH,4 0.14% 0.04% 0.23% 0.21% 0.46% 0.17% 0.08% 0.19% 0.70% 0.2% 0.2%
C,Hs 0.19% 0.08% 0.27% 0.25% 0.53% 0.14% 0.11% 0.94% 1.09% 0.4% 0.4%
C3Hg 0.08% 0.08% 0.09% 0.36% 0.04% 0.14% 0.00% 0.00% 0.1% 0.1%
C4H1o 0.77% 1.40% 0.12% 0.12% 0.00% 0.04% 0.4% 0.6%
C5H12
C6H14

autres HC 0.41% 0.12% 0.59% 1.31% 2.74% 0.48% 0.44% 1.14% 1.83% 1.0% 0.8%
H, 2.47% 1.27% 5.91% 1.86% 1.49% 3.04% 1.00% 2.21% 1.80% 2.3% 1.5%
coO 31.06% 31.89% 24.59% 50.19% 43.43% 46.96% 41.66% 43.55% 39.11% 39.2% 8.3%
CO, 61.32% 63.38% 63.63% 42.55% 46.01% 47.81% 55.98% 39.82% 46.16% 51.9% 9.3%
Mgaz (9 mol ™) 36.62 37.41 36.03 34.08 34.70 34.70 36.65 32.22 33.62 35.2 1.7
* "autres HC" regroupe la somme de tous les hydrocarbures légers hors méthane
Analyse des gaz (en pourcentage massigue, par rapport a la biomasse initiale)

CH,4 0.21% 0.18% 0.27% 0.26% 0.40% 0.09% 0.04% 0.80% 1.10% 0.37% 0.35%
CaH,4 0.01% 0.00% 0.02% 0.02% 0.05% 0.02% 0.01% 0.02% 0.12% 0.03% 0.04%
C,Hs 0.02% 0.01% 0.03% 0.03% 0.06% 0.01% 0.02% 0.11% 0.20% 0.05% 0.06%
CsHg 0.01% 0.00% 0.01% 0.02% 0.06% 0.01% 0.03% 0.00% 0.00% 0.02% 0.02%
C4H1o 0.18% 0.32% 0.02% 0.03% 0.00% 0.01% 0.09% 0.13%
CsHi2

autres HC 0.04% 0.01% 0.06% 0.25% 0.49% 0.06% 0.09% 0.13% 0.34% 0.16% 0.1631%
H, 0.01% 0.01% 0.04% 0.01% 0.01% 0.02% 0.01% 0.02% 0.02% 0.0169% 0.0093%
Cco 2.45% 3.05% 2.17% 5.65% A4.77% 4.51% 3.44% 4.59% 6.76% 4.15% 1.51%
CO, 7.61% 9.52% 8.81% 7.53% 7.95% 7.22% 7.27% 6.59% 12.53% 8.34% 1.80%

Tableau A.XIII.1 : Expériences de pyrolyse de bois dans le RP, sdisdigrgon de 26,2xI0m* s* TPN
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CH,
C,H,
C2H6
CsHg
C4H10
CSHlZ

autres HC
H>
Cco
CO,

0.03%
0.00%
0.00%
0.00%
0.02%

0.03%
0.00%
3.09%
6.36%

0.05%
0.01%
0.01%
0.00%
0.02%

0.03%
0.00%
2.94%
6.85%

PB 13 [PB 14 [PB 15 [PB 16
Expériences réalisées sur bois seché Rappel
04/09/2002-M  [04/09/2002-AM 11/06/2003| 12/09/2003 540C
mO bois (g) 0.9413 0.9907 1.0653 0.9722 (moyenne)
T(T) 423 423 337 683 540
Y char 0.268 0.254 0.360 0.173 0.210
0 0.602 0.650 0.601 0.607 0.650
Y 0.095 0.099 0.000 0.167 0.130
Bilan global 0.965 1.003 0.961 0.947
erreur bilan 0.045 0.044 0.043 0.045
Analyse des gaz (fravtion volumique, base séche)
CH, 0.6% 1.3% 2.7% 5.64%
CoH, 0.0% 0.1% non detectés 0.3% 0.25%
C,Hq 0.0% 0.1% 0.2% 0.40%
C;Hg 0.0% 0.0% 0.2% 0.10%
C4Hy, 0.1% 0.3% 0.41%
CsHy, 0.00%
CgHia 0.00%
autres HC 0.3% 0.5% 0.7% 1.01%
H, 0.6% 0.7% 10.4% 2.34%
CO 42.6% 39.3% 51.7% 39.16%
CO; 55.9% 58.3% 34.5% 51.85%
Mgaz (@ mol™)  36.78 37.08 30.54

Analyse des gaz (pourcentages massigues par rapport a la biomasse initiale)

0.23%
0.08%
0.06%
0.09%

0.22%
0.11%
7.88%
8.28%

0.37%
0.03%
0.05%
0.02%
0.09%

0.16%
0.02%
4.15%
8.34%

Expériences de pyrolyse de bois dans le RP a dggtatures différentes de 540°C

Tableau A.XIII.2

(débit d’argon de 26,2x10m® s* TPN°
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Annexe XIV : Résultats expérimentaux de pyrolyse diégnine Kraft

Numéro PL1 PL 2 PL3
17/09/02-M | 17/09/02-AM | 02/06/2002
m LIGNINE (g) 1.1671 1.2393 0.5199
T () 540 533 706
% charbon 68.9% 66.1% 59.6%
% liquide 17.4% 18.6% 24.1%
% Gaz 12.0% 11.0% 12.4%
Bilan global 98.3% 95.7% 96.1%
erreur bilan 0.024 0.022 0.054
Analyse des gaz (en pourcentage volumique)
CH, 4.8% 1.6% 1.7%
C,H, 0.3% 0.1% 0.1%
C,Hg 0.3% 0.2% 0.2%
CsHg 0.4% 0.1% 0.1%
C4Hyo 1.8% 0.1% 0.0%
CsHyo 0.9% 0.1%
CeHis
autres HC 3.6% 0.6% 0.4%
H, 1.4% 4.9% 58.5%
Cco 11.3% 16.0% 16.4%
CO; 78.9% 76.9% 23.1%
Mgaz (g mol™) 40.05 38.87 16.31
Analyse des gaz (en pourcentage massigue)
CH, 0.07% 0.347% 0.22%
C,H, 0.01% 0.062% 0.04%
C,Hq 0.03% 0.146% 0.04%
CsHg 0.02% 0.084% 0.09%
C4Hyo 0.04% 0.172% 0.49%
C5H12
autres HC 0.10% 0.47% 0.65%
H, 0.03% 0.128% 0.01%
CcoO 1.25% 5.888% 0.90%
CO, 9.48% 44.503% 9.90%

Tableau A.XIV.1
Pyrolyse de lignine sous débit d’argon de 26,9 a8 s* TPN
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Annexe XV : Résultats expérimentaux de craquage deapeurs produites en
réacteur cyclone

CH1 CH?2 CH3 CH4 CH5 CH6
Date 25/06/2003 | 11/02/2004 | 12/02/2004 | 13/02/2004 | 17/02/2004 | 18/02/2004
Temps sej. (s) 0.29 0.28 0.28 0.32 0.29 0.30
T (T) 921 822 877 650 920 948
mO huiles (g) 0.5628 0.9008 0.4699 0.5033 0.5565 0.4097
Y char 7.4% 9.0% 8.0% 6.6% 7.6% 8.1%
\h 41.3% 28.8% 30.3% 46.5% 17.5% 20.1%
\ 47.9% 41.1% 60.4% 35.7% 53.5% 67.0%
% Liaison 0.4% 1.3% 2.6% 2.4% 2.2% 2.9%
Bilan global 97.0% 80.2% 101.3% 91.2% 80.8% 98.1%
erreur bilan 0.0593 0.0460 0.0671 0.0639 0.0597 0.0745
erreur bilan% 6.1% 5.7% 6.6% 7.0% 7.4% 7.6%
err liq abs 0.0145 0.0101 0.0106 0.0163 0.0061 0.0070
err lig relative 3.5% 3.5% 3.5% 3.5% 3.5% 3.5%
err gaz abs 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250
err gaz relative 5.2% 6.1% 4.1% 7.0% 4.7% 3.7%
Conversion (%) 53.9% 67.5% 65.3% 46.9% 80.1% 76.9%
err conver 0.022 0.015 0.016 0.025 0.009 0.011
err rel conv 4.0% 2.2% 2.5% 5.3% 1.2% 1.4%
débit TPN(m3/s) 6.14E-05 6.94E-05 6.61E-05 7.20E-05 6.15E-05 5.81E-05
err tps sej abs 0.0051 0.0053 0.0051 0.0071 0.0051 0.0051
err tps sej rel 1.7% 1.9% 1.8% 2.2% 1.7% 1.7%
err k abs 0.18 0.22 0.21 0.16 0.29 0.25
errk rel 4.4% 2.9% 3.1% 5.7% 2.1% 2.2%
err In(k) abs 0.5513 0.6860 0.6643 0.4816 0.8084 0.7777
1000/T(K) 0.84 0.91 0.87 1.08 0.84 0.82
In(k) kens™ 1.39 2.01 1.91 1.02 2.63 2.41
Analyse des gaz (en pourcentage volumigue)
CH, 1.3% 6.1% 14.5% 8.8% 12.77% 13.5%
C,H, 0.3%
C,Hs 0.0%
C,H, 0.1%
CsHg 0.0%
CsHio 0.0%
CsHiz
autres HC 0.4%
H, 39.1% 42.9% 34.8% 42.3% 36.38% 35.5%
Cco 45.5% 43.2% 39.0% 36.7% 39.97% 38.9%
CO, 13.7% 7.8% 11.8% 12.2% 10.88% 12.1%
Mgaz (9 mol'l) 19.88 17.35 19.11 17.90 18.75 19.07
Bilan sur le réacteur parfaitement agité (basé sur la production de 90% de vapeurs et 0% de gaz en pyrolys
M vap ent (g) 0.5043 0.7990 0.4107 0.4409 0.4886 0.3568
M vap sort (g) 0.2324 0.2594 0.1424 0.2340 0.0974 0.0823
M gaz ent (@) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
M gaz sort (g) 0.2696 0.3702 0.2838 0.1797 0.2977 0.2745
Bilan RPA 99.6% 78.8% 103.8% 93.8% 80.9% 100.0%
Analyse des gaz (en pourcentage massigues)
CH, 0.49% 2.31% 3.83% 2.80% 5.83% 7.61%
C,H, 0.22%
C,Hs 0.01%
C,H, 0.03%
CsHg 0.01%
C4H1p 0.01%
CsHiz
autres HC 0.29%
H, 1.89% 2.03% 3.37% 1.69% 2.08% 2.50%
Cco 30.71% 28.63% 47.40% 20.52% 31.91% 38.28%
CO, 14.55% 8.11% 13.43% 10.72% 13.66% 18.63%
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Craquage de vapeurs

produites en réacteur
cyclone

(La pyrolyse de ces
huiles & 540°C forme
8 % de charbon et 90 %
d’huiles vaporisées.
Aucun gaz n’est
détecté)



Annexe XVI : Résultats expérimentaux de craquage deapeurs de pyrolyse

de cellulose
Bilan global (en pourcentage massigue de cellulose brute)
Date 28/01/2002 | 14/03/2002 | 15/03/2002 | 27/03/2002 | 04/04/2002 | 08/04/2002 | 11/04/2002 | 15/04/2002 | 23/04/2002
Temps sgj. (s) 0.30 0.29 0.29 0.30 0.29 0.29 0.30 0.29 0.29
T (T) 633 676 658 627 665 649 611 885 890
mO cellulose (g) 0.5138 0.504 0.4959 0.5155 0.5052 0.5081 0.5146 0.5081 0.5097
% charbon 0.118 0.131 0.128 0.128 0.131 0.13 0.128 0.104 0.131
% liquide 0.479 0.532 0.565 0.527 0.55 0.384 0.424 0.264 0.162
% Gaz 0.474 0.234 0.225 0.207 0.284 0.343 0.147 0.596 0.553
% Liaison 0 0.021 0.001 0.018 0.032 0.05 0.142 0.011 0.002
Bilan global 107.1% 91.8% 91.9% 88.0% 99.7% 90.7% 84.1% 97.5% 84.8%
erreur bilan 0.076 0.077 0.078 0.075 0.077 0.076 0.075 0.076 0.076
erreur bilan% 7.1% 8.4% 8.5% 8.6% 7.7% 8.4% 9.0% 7.8% 9.0%
err lig abs 0.0280 0.0280 0.0280 0.0280 0.0280 0.0280 0.0280 0.0280 0.0280
err liq relative 5.8% 5.3% 5.0% 5.3% 5.1% 7.3% 6.6% 10.6% 17.3%
err gaz abs 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250
err gaz relative 5.3% 10.7% 11.1% 12.1% 8.8% 7.3% 17.0% 4.2% 4.5%
Conversion (%) 40.9% 32.6% 30.2% 33.5% 29.3% 49.5% 36.5% 67.0% 80.0%
err conver 0.069 0.073 0.072 0.071 0.074 0.074 0.083 0.070 0.068
err rel conv 17.0% 22.4% 24.0% 21.2% 25.2% 14.9% 22.8% 10.4% 8.5%
débit TPN(m3/s)| 7.67E-05 7.57E-05 7.72E-05 7.72E-05 7.66E-05 7.79E-05 7.86E-05 6.21E-05 6.18E-05
err tps sej abs 0.0052 0.0048 0.0049 0.0052 0.0049 0.0049 0.0053 0.0040 0.0040
err tps sej rel 1.7% 1.7% 1.7% 1.7% 1.7% 1.7% 1.8% 1.4% 1.4%
err k abs 0.39 0.37 0.36 0.36 0.36 0.51 0.44 0.73 1.19
err k rel 17.0% 22.4% 24.1% 21.3% 25.3% 15.0% 22.9% 10.5% 8.6%
err In(k) abs 0.4394 0.3517 0.3256 0.3606 0.3169 0.5345 0.3989 0.7198 0.8582
1000/T(K) 1.10 1.05 1.07 111 1.07 1.08 1.13 0.86 0.86
In(k) kens™ 0.83 0.51 0.40 0.52 0.36 1.22 0.65 1.94 2.62
err 1000/T abs 0.02 0.02 0.02 0.02 0.02 0.02 0.02 0.01 0.01
Analyse des gaz (en pourcentage volumique)
CH, 1.5% 1.8% 1.2% 1.1% 1.3% 1.2% 1.2% 2.8% 3.9%
CyH, 1.0% 1.2% 0.7% 1.0% 1.1% 1.0% 0.9% 1.1% 1.3%
CzHs 0.1% 0.0% 0.0% 0.1% 0.1%
CyH, 0.1% 0.0% 0.1% 0.2%
C3Hg 0.3% 0.1% 0.1% 0.1% 0.1% 0.1%
C4Hyo 0.0% 0.2% 0.1% 0.3% 0.2%
CsH12
autres HC 1.5% 1.6% 0.8% 1.3% 1.3% 1.2% 1.0% 1.2% 1.5%
H, 27.9% 47.9% 48.0% 42.5% 36.3% 35.9% 31.3% 38.2% 39.4%
co 59.7% 48.8% 50.0% 33.9% 36.2% 44.6% 39.0% 51.6% 46.9%
CO, 9.4% 21.1% 24.8% 17.2% 27.5% 6.2% 8.4%
Mgz (9 mol'l) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Bilan sur le réacteur parfaitement agité (basé sur la production de 81% de vapeurs et 6.5% de gaz en pyrolyse)
M vap ent (g) 0.4162 0.4081 0.4017 0.4175 0.4091 0.4113 0.4161 0.4115 0.4128
M vap sort (g) 0.2461 0.2681 0.2802 0.2717 0.2779 0.1951 0.2182 0.1341 0.0826
M gaz ent (g) 0.0334 0.0328 0.0322 0.0335 0.0328 0.0330 0.0334 0.0330 0.0331
M gaz sort (g) 0.2435 0.1179 0.1116 0.1067 0.1435 0.1743 0.0756 0.3028 0.2819
Bilan RPA 108.9% 87.6% 90.3% 83.9% 95.3% 83.1% 65.4% 98.3% 81.7%
Analyse des gaz (en pourcentage massigues)
CH, 0.51% 0.43% 0.26% 0.09% 0.27% 0.31% 0.11% 1.44% 1.83%
CoH, 0.58% 0.51% 0.26% 0.14% 0.38% 0.47% 0.15% 0.94% 1.04%
C,Hs 0.09% 0.00% 0.00% 0.00% 0.06% 0.09%
CoH; 0.05% 0.00% 0.00% 0.00% 0.11% 0.14%
C3Hg 0.24% 0.02% 0.03% 0.09% 0.03% 0.00% 0.00%
C4Hyo 0.01% 0.21% 0.11% 0.08% 0.12% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
CsHio 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
autres HC 0.98% 0.72% 0.37% 0.25% 0.54% 0.56% 0.18% 1.10% 1.28%
H, 1.20% 1.45% 1.32% 0.45% 0.92% 1.15% 0.38% 2.43% 2.34%
co 35.82% 20.73% 19.27% 5.00% 12.85% 20.08% 6.64% 45.99% 38.94%
CO, 8.91% 4.88% 13.83% 12.15% 7.36% 8.63% 10.93%

Tableau A.XVI.1 : Craguage de vapeurs de pyrolyse de cellulose
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numeéro CC 10 CC11 CC 12 CC 13 CC 14 CC 15 CC 16
Bilan global (en pourcentage massique de cellulose brute)
Date 09/07/2002 | 05/12/2002 | 11/12/2002 | 12/12/2002 | 13/12/2002 | 16/12/2002 | 02/04/2004
Temps sej. (s) 0.30 0.30 0.30 0.30 0.30 0.30 0.30
T(T) 782 673 676 924 603 1063 820
moO cell 0.5143 1.2067 1.1899 1.2048 1.1993 1.231 0.8549
% charbon 0.109 0.114 0.127 0.119 0.122 0.124 0.112
% liquide 0.223 0.356 0.388 0.198 0.605 0.145 0.251
% Gaz 0.559 0.383 0.417 0.656 0.192 0.748 0.576
% Liaison 0.048 0.115 0.047 0.006 0.047 0 0.048
Bilan global 93.9% 96.8% 97.9% 97.9% 96.6% 101.7% 98.7%
erreur bilan 0.076 0.032 0.033 0.032 0.032 0.032 0.045
erreur bilan% 8.0% 3.3% 3.3% 3.3% 3.4% 3.1% 4.6%
err liq abs 0.0280 0.0280 0.0280 0.0280 0.0280 0.0280 0.0280
err liq relative 12.6% 7.9% 7.2% 14.1% 4.6% 19.3% 11.2%
err gaz abs 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250
err gaz relative 4.5% 6.5% 6.0% 3.8% 13.0% 3.3% 4.3%
Conversion (%) 70.7% 48.8% 49.1% 75.4% 20.7% 82.1% 67.1%
err conver 0.072 0.036 0.034 0.030 0.038 0.029 0.044
err rel conv 10.2% 7.4% 6.9% 3.9% 18.3% 3.5% 6.6%
débit TPN(m3/s) | 6.58E-05 7.34E-05 7.32E-05 5.80E-05 7.93E-05 5.20E-05 6.36E-05
err tps sej abs 0.0045 0.0050 0.0050 0.0040 0.0054 0.0037 0.0044
err tps sej rel 1.5% 1.7% 1.7% 1.3% 1.8% 1.2% 1.5%
err k abs 0.83 0.24 0.23 0.43 0.16 0.56 0.46
err k rel 10.3% 7.6% 7.1% 4.2% 18.3% 3.7% 6.7%
err In(k) abs 0.7623 0.5064 0.5090 0.7769 0.2160 0.8452 0.7016
1000/T(K) 0.95 1.06 1.05 0.84 1.14 0.75 0.91
In(k) kens™ 2.09 1.16 1.17 2.32 -0.14 2.73 1.91
err 1000/T abs 0.01 0.02 0.02 0.01 0.02 0.01 0.01
Analyse des gaz (en pourcentage volumigque)
CH, 2.1% 1.1% 1.8% 5.3% 1.5% 4.0% 6.5%
C,H, 0.7% 0.4% 1.1% 2.1% 0.7% 0.7% 3.5%
C,Hg 0.1% 0.1% 0.2% 0.1% 0.2% 0.0% 0.0%
C,H, 0.1% 0.0% 0.1% 0.3% 0.1% 0.3% 0.0%
C;Hg 0.1% 0.1% 0.3% 0.1% 0.3% 0.0% 0.2%
C4Hyo 0.1% 0.0% 0.0% 0.0% 0.1% 0.0% 0.1%
CsHyo
autres HC 1.1% 0.7% 1.6% 2.6% 1.5% 1.0% 3.8%
H, 40.0% 42.1% 40.3% 34.8% 28.8% 39.9% 36.3%
CO 48.7% 44.8% 46.7% 52.3% 50.2% 51.2% 45.2%
CO, 8.1% 11.2% 9.7% 5.0% 18.0% 3.9% 8.2%
Mgaz (9 mol'l) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Bilan sur le réacteur parfaitement aqité (basé sur la production de 81% de vapeurs et 6.5% de gaz en pyrolyse)
M vap ent (g) 0.4163 0.9760 0.9633 0.9758 0.9709 0.9971 0.6921
M vap sort (g) 0.1147 0.4296 0.4617 0.2386 0.7256 0.1785 0.2146
M gaz ent (g) 0.0334 0.0784 0.0773 0.0783 0.0780 0.0800 0.0556
M gaz sort (g) 0.2875 0.4622 0.4962 0.7903 0.2303 0.9208 0.4924
Bilan RPA 89.4% 84.6% 92.0% 97.6% 91.1% 102.1% 94.6%
Analyse des gaz (en pourcentage massigues)
CH, 1.01% 0.37% 0.63% 2.91% 0.20% 2.67% 3.13%
C,H, 0.60% 0.25% 0.65% 1.99% 0.17% 0.84% 2.99%
C,Hg 0.09% 0.07% 0.10% 0.13% 0.06% 0.02% 0.00%
C,H, 0.07% 0.01% 0.03% 0.27% 0.03% 0.30% 0.00%
C;Hg 0.07% 0.12% 0.27% 0.13% 0.12% 0.01% 0.28%
C4Hyo 0.17% 0.05% 0.05% 0.02% 0.03% 0.01% 0.15%
CsHy,
autres HC 0.99% 0.50% 1.11% 2.54% 0.40% 1.19% 3.41%
H, 2.39% 1.72% 1.78% 2.38% 0.48% 3.35% 2.18%
CcO 40.82% 25.57% 28.80% 50.22% 11.62% 60.28% 38.09%
CO, 10.70% 10.07% 9.41% 7.56% 6.55% 7.28% 10.80%

Tableau A.XVI.2 : Craquage de vapeurs de pyrolyse de cellulose
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numero CC 17 CC 18 CC19 CC 20 CC21
Bilan global (en pourcentage massique de cellulose brute)
Date 05/04/2004 | 26/04/2002 | 30/04/2002 | 02/05/2002 | 07/05/2002
Temps sej. (s) 0.31 0.45 0.56 0.64 0.49
T () 950 620 680 554 900
mo cell 0.8161 0.5084 0.5082 0.5035 0.5339
% charbon 0.107 0.119 0.083 0.109 0.111
% liquide 0.197 0.447 0.243 0.54 0.202
% Gaz 0.797 0.263 0.46 0.134 0.589
% Liaison 0.004 0.064 0.02 0.061 0.011
Bilan global 110.5% 89.3% 80.6% 84.4% 91.3%
erreur bilan 0.048 0.076 0.076 0.077 0.073
erreur bilan% 4.3% 8.6% 9.5% 9.1% 8.0%
err liq abs 0.0280 0.0280 0.0280 0.0280 0.0280
err lig relative 14.2% 6.3% 11.5% 5.2% 13.9%
err gaz abs 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250
err gaz relative 3.1% 9.5% 5.4% 18.7% 4.2%
Conversion (%) 75.6% 40.1% 69.2% 27.9% 74.7%
err conver 0.043 0.076 0.070 0.077 0.066
err rel conv 5.7% 18.9% 10.1% 27.6% 8.8%
débit TPN(m3/s) | 5.50E-05 5.19E-05 3.90E-05 3.94E-05 3.63E-05
err tps sej abs 0.0041 0.0079 0.0092 0.0120 0.0067
err tps sej rel 1.3% 1.8% 1.7% 1.9% 1.4%
err k abs 0.58 0.28 0.41 0.17 0.54
errk rel 5.9% 19.0% 10.3% 27.6% 8.9%
err In(k) abs 0.7897 0.4340 0.7449 0.3029 0.8001
1000/T(K) 0.82 112 1.05 1.21 0.85
In(k) kens™ 2.30 0.40 1.39 -0.50 1.80
err 1000/T abs 0.01 0.02 0.02 0.02 0.01
Analyse des gaz (en pourcentage volumigue)
CH,4 5.4% 1.3% 2.9% 0.9% 4.7%
C,H, 1.8% 1.0% 1.5% 0.5% 1.1%
CyHe 0.0% 0.0% 0.2% 0.1%
C,H, 0.4% 0.1% 0.2% 0.2%
CsHg 0.0%
C4H1o 0.2%
CsHio
autres HC 2.3% 1.1% 1.8% 0.5% 1.4%
H, 38.4% 30.7% 36.7% 35.2% 42.2%
Cco 44.6% 53.5% 48.4% 39.3% 46.2%
CO, 9.3% 13.4% 10.2% 24.1% 5.6%
Mgaz (9 mol ™) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

Bilan sur le réacte

r parfaitemen

agité (basé s

r la production de 81% de vapeurs et 6.5%

M vap ent (g) 0.6610 0.4115 0.4115 0.4075 0.4324
M vap sort (9) 0.1608 0.2273 0.1235 0.2719 0.1078
M gaz ent (@) 0.0530 0.0330 0.0330 0.0327 0.0347
M gaz sort (g) 0.6504 0.1337 0.2338 0.0675 0.3145
Bilan RPA 113.6% 81.2% 80.4% 77.1% 90.4%
Analyse des gaz (en pourcentage massigues)
CH, 3.62% 0.25% 1.09% 0.08% 2.53%
C,H, 2.13% 0.33% 0.95% 0.09% 1.01%
C,Hg 0.00% 0.01% 0.12% 0.00% 0.07%
C,H, 0.42% 0.03% 0.09% 0.00% 0.20%
C3Hg 0.02% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
CsHyo 0.37% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
CsHy, 0.00% 0.00%
autres HC 2.94% 0.37% 1.16% 0.09% 1.28%
H, 3.24% 0.74% 1.71% 0.42% 2.86%
Cco 52.62% 17.91% 31.58% 6.50% 43.86%
CO, 17.24% 7.04% 10.47% 6.28% 8.38%

Tableau A.XVI1.3 : Craquage de vapeurs de pyrolyse de cellulose
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Annexe XVII : Résultats expérimentaux de craquage € vapeurs de
pyrolyse de bois (sous atmosphére inerte g = 540°C)

numéro CB1 CB2 CB3 CB 4 CB5 CB6 CB7
Bilan global (en pourcentage massique de bois brut seché)
Date 14/05/2002 | 15/05/2002 | 01/07/2002 | 17/07/2002 | 22/07/2002 | 23/07/2002 | 26/07/2002
Temps sej. (s) 0.29 0.28 0.30 0.30 0.30 0.29 0.30
T(C) 649 873 782 724 685 704 703
mO bois (g) 0.5084 0.5138 0.5067 0.5114 0.487 0.5502 0.561
Y char 19.7% 22.6% 20.4% 19.8% 19.5% 20.5% 20.4%
0 51.6% 19.0% 40.0% 32.7% 35.2% 37.1% 33.7%
Ys® 22.3% 47.6% 52.3% 35.5% 35.6% 34.3% 34.1%
% Liaison 0.5% 0.2% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
Bilan global 94.1% 89.4% 112.7% 88.0% 90.3% 91.9% 88.2%
erreur bilan 0.0635 0.0630 0.0636 0.0632 0.0654 0.0602 0.0594
erreur bilan% 6.7% 7.0% 5.6% 7.2% 7.2% 6.5% 6.7%
err lig abs 0.0178 0.0180 0.0177 0.0179 0.0170 0.0193 0.0196
err lig relative 3.4% 9.5% 4.4% 5.5% 4.8% 5.2% 5.8%
err gaz abs 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250
err gaz relative 11.2% 5.3% 4.8% 7.0% 7.0% 7.3% 7.3%
Conversion (%) 20.0% 70.7% 38.5% 49.7% 45.8% 42.9% 48.2%
err conver 0.078 0.028 0.060 0.049 0.055 0.051 0.046
err rel conv 38.9% 4.0% 15.6% 9.8% 12.0% 12.0% 9.5%
débit TPN(m3/s) 7.96E-05 6.63E-05 6.72E-05 7.11E-05 7.40E-05 7.51E-05 7.27E-05
err tps sej abs 0.0069 0.0056 0.0064 0.0067 0.0069 0.0066 0.0068
err tps sej rel 2.4% 2.0% 2.1% 2.2% 2.3% 2.3% 2.3%
err k abs 0.34 0.39 0.33 0.33 0.35 0.32 0.30
errkrel 39.0% 4.5% 15.8% 10.1% 12.2% 12.2% 9.8%
err In(k) abs 0.2182 0.7276 0.4098 0.5228 0.4857 0.4530 0.5051
1000/T(K) 1.08 0.87 0.95 1.00 1.04 1.02 1.02
In(k) kens™ -0.15 2.15 0.73 1.19 1.04 0.95 1.13
Analyse des gaz (en pourcentage volumigue)
CH, 4.2% 5.6% 4.5% 4.7% 4.9% 4.7% 4.4%
CaHy 1.6% 2.5% 2.3% 2.4% 2.0% 2.3% 2.3%
CzHg 0.3% 0.2% 0.3% 0.5% 0.5% 0.5% 0.5%
C,H, 0.2% 0.1% 0.1% 0.1% 0.1% 0.2%
C3Hg 0.0% 0.3% 0.4% 0.4% 0.4%
C4H1o 0.4% 0.5% 0.5% 0.5%
CsHip
autres HC 1.9% 3.0% 2.7% 3.7% 3.5% 3.8% 3.8%
H, 25.4% 35.3% 34.2% 24.2% 22.9% 19.0% 17.2%
Cco 44.7% 44.2% 47.0% 50.6% 52.0% 46.5% 57.2%
CO, 23.8% 11.9% 11.6% 16.8% 16.7% 26.0% 17.4%
Mga; (9 mol ™) 24.71 20.06 20.43 24.01 24.37 26.86 25.98
Bilan sur le réacteur parfaitement agité (basé sur la production de 65% de vapeurs et 13% de gaz en pyrolyse)
M vap ent (g) 0.3304 0.3340 0.3294 0.3324 0.3166 0.3576 0.3647
M vap sort (g) 0.2623 0.0976 0.2027 0.1672 0.1714 0.2041 0.1891
M gaz ent (g) 0.0661 0.0668 0.0659 0.0665 0.0633 0.0715 0.0729
M gaz sort (g) 0.1134 0.2446 0.2650 0.1815 0.1734 0.1887 0.1913
Bilan RPA 94.7% 85.4% 118.3% 87.4% 90.8% 91.5% 86.9%
Analyse des gaz (en pourcentage massiques)
CH, 0.61% 2.14% 1.85% 1.10% 1.13% 0.96% 0.930%
C,H, 0.40% 1.67% 1.63% 1.00% 0.82% 0.83% 0.831%
CzHg 0.09% 0.17% 0.25% 0.22% 0.21% 0.20% 0.193%
C,H, 0.00% 0.11% 0.04% 0.04% 0.03% 0.03% 0.072%
C3Hg 0.00% 0.04% 0.21% 0.25% 0.21% 0.229%
C4H1o 0.00% 0.00% 0.34% 0.45% 0.35% 0.356%
CsHyo 0.00%
autres HC 0.492% 1.991% 1.917% 1.810% 1.763% 1.612% 1.680%
H, 0.46% 1.68% 1.75% 0.72% 0.66% 0.49% 0.452%
Cco 11.27% 29.35% 33.74% 20.99% 21.03% 16.65% 21.021%
CO, 9.44% 12.46% 13.08% 10.92% 10.58% 14.62% 10.048%
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AXVII.1
Craquage
de vapeurs

de

pyrolyse
de bois



numeéro CB 8 CB9 CB 10 CB 11 CB 12 CB 13 CB 14
Bilan global (en pourcentage massique de bois brut seché)
Date 20/08/2002 | 21/08/2002 | 22/08/2002 | 02/09/2002 | 18/09/2002 | 20/09/2002 | 16/10/2002
Temps sgj. (s) 0.31 0.30 0.30 0.32 0.30 0.31 0.30
T (C) 747 626 700 563 985 1015 748
mO bois (g) 0.565 0.6424 0.959 0.9022 0.9969 1.0501 0.9567
Yehar 21.4% 21.7% 20.5% 21.2% 21.0% 20.4% 20.9%
\O 32.0% 47.0% 36.4% 52.5% 19.6% 23.3% 20.5%
Ys® 36.2% 21.0% 29.2% 16.3% 44.2% 43.5% 42.9%
% Liaison 0.0% 0.0% 0.0% 0.0% 0.2% 0.2% 0.5%
Bilan global 89.6% 89.7% 86.1% 90.0% 85.0% 87.4% 84.8%
erreur bilan 0.0591 0.0546 0.0449 0.0460 0.0442 0.0434 0.0449
erreur bilan% 6.6% 6.1% 5.2% 5.1% 5.2% 5.0% 5.3%
err lig abs 0.0198 0.0225 0.0336 0.0316 0.0349 0.0368 0.0335
err liq relative 6.2% 4.8% 9.2% 6.0% 17.8% 15.8% 16.3%
err gaz abs 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250
err gaz relative 6.9% 11.9% 8.6% 15.3% 5.7% 5.7% 5.8%
Conversion (%) 50.8% 27.7% 44.0% 19.2% 69.8% 64.0% 68.2%
err conver 0.043 0.056 0.029 0.044 0.015 0.017 0.016
err rel conv 8.5% 20.1% 6.6% 23.0% 2.2% 2.6% 2.4%
débit TPN(m3/s) 6.73E-05 7.89E-05 7.29E-05 7.95E-05 5.64E-05 5.33E-05 6.95E-05
err tps sej abs 0.0068 0.0073 0.0069 0.0083 0.0056 0.0057 0.0066
err tps sej rel 2.2% 2.4% 2.3% 2.6% 1.9% 1.8% 2.2%
err k abs 0.29 0.26 0.18 0.17 0.22 0.19 0.23
err k rel 8.8% 20.3% 7.0% 23.2% 2.9% 3.2% 3.3%
err In(k) abs 0.5310 0.2943 0.4537 0.2029 0.7084 0.6517 0.6939
1000/T(K) 0.98 1.11 1.03 1.20 0.79 0.78 0.98
In(k) kens™ 1.20 0.24 0.96 -0.30 2.04 1.75 1.97
Analyse des gaz (en pourcentage volumigue)
CH, 3.0% 1.8% 2.2% 2.0% 2.7% 1.7% 3.8%
CzH,4 1.6% 0.7% 1.0% 0.5% 1.0% 0.5% 1.4%
CyHg 0.3% 0.2% 0.2% 0.2% 0.0% 0.0% 0.3%
CzH; 0.2% 0.1% 0.1% 0.0% 0.3% 0.3% 0.0%
CsHg 0.2% 0.1% 0.1% 0.1% 0.0% 0.0% 0.2%
C4Hyo 0.1% 1.7% 0.0%
C5H12
autres HC 2.3% 1.1% 1.5% 2.5% 1.3% 0.9% 1.9%
H, 22.6% 16.0% 15.1% 6.6% 29.8% 29.8% 34.7%
CcoO 56.9% 51.8% 60.5% 49.0% 55.2% 55.9% 49.1%
CO, 15.2% 29.3% 20.7% 39.9% 11.0% 11.7% 10.5%
Mga; (9 mol’l) 24.24 28.31 27.18 32.98 21.69 21.91 20.25
Bilan sur le réacteur parfaitement aqgité (basé sur la production de 65% de vapeurs et 13% de gaz en pyrolyse)
M vap ent (g) 0.3673 0.4176 0.6234 0.5864 0.6480 0.6825 0.6218
M vap sort (g) 0.1808 0.3019 0.3491 0.4737 0.1954 0.2447 0.1961
M gaz ent (g) 0.0735 0.0835 0.1247 0.1173 0.1296 0.1365 0.1244
M gaz sort (g) 0.2045 0.1349 0.2800 0.1471 0.4406 0.4568 0.4104
Bilan RPA 87.4% 87.2% 84.1% 88.2% 81.8% 85.6% 81.3%
Analyse des gaz (en pourcentage massiques)
CH, 0.72% 0.22% 0.37% 0.16% 0.88% 0.54% 1.27%
CzH,4 0.68% 0.15% 0.31% 0.06% 0.55% 0.30% 0.84%
CyHg 0.14% 0.05% 0.07% 0.03% 0.03% 0.01% 0.18%
CzoH; 0.07% 0.01% 0.03% 0.00% 0.18% 0.15% 0.01%
CsHs 0.14% 0.03% 0.04% 0.03% 0.00% 0.01% 0.16%
C4Hyo 0.03% 0.49% 0.04%
C5H12
autres HC 1.036% 0.232% 0.484% 0.618% 0.757% 0.467% 1.239%
H, 0.67% 0.24% 0.32% 0.06% 1.21% 1.18% 1.47%
Cco 23.78% 10.74% 18.20% 6.78% 31.52% 31.06% 29.10%
CO, 9.99% 9.54% 9.79% 8.68% 9.86% 10.23% 9.78%
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AXVII.2
Craquage de
vapeurs de
pyrolyse de

bois



numéro CB 15 CB 16 CB 17 CB 18 CB 19 CB 20 CB21 CB 22

Bilan global (en pourcentage massique de bois brut seché)
Date 18/10/2002 | 21/10/2002 | 21/03/2003 | 08/10/2004 | 20/02/2004 | 11/07/2002 | 13/09/2002 | 17/10/2002
Temps sej. (s) 0.30 0.30 0.29 0.30 0.28 0.67 0.49 0.42
T(T) 915 1030 937 925 867 716 865 686
mO bois (g) 0.9924 1.0241 0.9797 0.9921 1.0153 0.5592 1.023 1.0009
Y char 20.6% 20.6% 20.7% 20.0% 20.4% 18.9% 20.7% 20.5%
sz 24.1% 18.5% 15.5% 11.1% 21.2% 25.4% 23.3% 42.6%
\ 49.1% 61.8% 73.5% 58.5% 50.2% 40.6% 45.1% 33.4%
% Liaison 0.0% 0.0% 0.1% 0.0% 1.3% 0.0% 0.2% 0.0%
Bilan global 93.8% 100.9% 109.8% 89.6% 93.1% 84.9% 89.3% 96.5%
erreur bilan 0.0443 0.0438 0.0445 0.0443 0.0439 0.0595 0.0438 0.0441
erreur bilan% 4.7% 4.3% 4.1% 4.9% 4.7% 7.0% 4.9% 4.6%
err lig abs 0.0347 0.0358 0.0343 0.0347 0.0355 0.0196 0.0358 0.0350
err liq relative 14.4% 19.4% 22.1% 31.3% 16.8% 7.7% 15.4% 8.2%
err gaz abs 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250
err gaz relative 5.1% 4.0% 3.4% 4.3% 5.0% 6.2% 5.5% 7.5%
Conversion (%) 62.9% 71.5% 76.1% 82.9% 66.7% 60.9% 64.0% 34.5%
err conver 0.018 0.014 0.012 0.009 0.016 0.035 0.017 0.032
err rel conv 2.9% 1.9% 1.6% 1.0% 2.4% 5.7% 2.7% 9.4%
débit TPN(m3/s) 5.97E-05 5.44E-05 6.06E-05 5.92E-05 6.67E-05 3.21E-05 3.82E-05 5.28E-05
err tps sej abs 0.0059 0.0055 0.0056 0.0058 0.0057 0.0151 0.0099 0.0097
err tps sej rel 2.0% 1.8% 1.9% 1.9% 2.0% 2.3% 2.0% 2.3%
err k abs 0.20 0.22 0.27 0.36 0.23 0.14 0.12 0.12
errk rel 3.5% 2.7% 2.5% 2.2% 3.2% 6.1% 3.4% 9.7%
err In(k) abs 0.6414 0.7256 0.7707 0.8366 0.6785 0.6315 0.6521 0.3569
1000/T(K) 0.84 0.77 0.83 0.83 0.88 1.01 0.88 1.04
In(k) kens™” 1.73 2.13 2.40 2.78 1.97 0.84 1.29 0.22
Analyse des gaz (en pourcentage volumique)
CH, 4.7% 4.1% 5.7% 7.0% 2.4% 2.9%
C,H, 1.6% 0.9% 5.4% 2.5% 2.8% 0.9% 0.6%
C,Hg 0.2% 0.0% 0.6% 0.2% 0.5% 0.1% 0.2%
C,H, 0.1% 0.2% 0.9% 0.5% 0.1% 0.0%
CsHg 0.1% 0.0% 0.3% 0.1% 0.5% 0.0% 0.1%
C4Hig 0.0% 0.0% 0.2% 0.1% 0.5% 0.0%
CsHyo CH4: 16.4% 0.1% CH4: 14.7%
autres HC 2.0% 1.1% 3.5% 0.0% 4.2% 1.0% 0.9%
H, 33.8% 37.1% 27.3% 30.5% 34.3% 27.3% 28.2% 40.1%
(ef6] 50.5% 49.4% 39.7% 48.5% 39.3% 47.4% 55.7% 45.5%
CO, 9.0% 8.3% 9.2% 11.8% 11.8% 14.1% 12.6% 10.6%
Mga; (9 mol'l) 20.10 19.21 17.85 21.30 16.86 22.54 22.39 18.95
Bilan sur le réacteur parfaitement agité (basé sur la production de 65% de vapeurs et 13% de gaz en pyrolyse)
M vap ent (@) 0.6451 0.6657 0.6368 0.6449 0.6598 0.3635 0.6649 0.6506
M vap sort (g) 0.2392 0.1895 0.1519 0.1101 0.2152 0.1420 0.2384 0.4264
M gaz ent (g) 0.1290 0.1331 0.1274 0.1290 0.1320 0.0727 0.1330 0.1301
M gaz sort (g) 0.4873 0.6329 0.7201 0.5804 0.5097 0.2270 0.4614 0.3343
Bilan RPA 93.8% 102.9% 114.1% 89.2% 91.6% 84.6% 87.7% 97.4%
Analyse des gaz (en pourcentage massigues)
CH, 1.86% 2.10% 2.48% 2.03% 0.79% 0.83%
C,H, 1.13% 0.79% 5.41% 1.93% 1.39% 0.51% 0.28%
CoHg 0.12% 0.04% 0.69% 0.20% 0.27% 0.04% 0.13%
C,H, 0.05% 0.13% 0.82% 0.36% 0.04% 0.00%
CsHg 0.08% 0.02% 0.45% 0.18% 0.36% 0.00% 0.06%
C4Hag 0.03% 0.01% 0.38% 0.12% 0.47% 0.02%
CsHyo 0.12%
autres HC 1.411% 0.981% 2.912% 0.000% 2.497% 0.584% 0.490%
H, 1.65% 2.38% 1.96% 1.675% 1.79% 0.98% 1.14% 1.41%
(ef6] 34.49% 44.51% 39.839% 37.22% 28.75% 23.91% 31.41% 22.47%
CO, 9.66% 11.80% 14.502% 14.25% 13.53% 11.17% 11.19% 8.19%

Tableau A.XVII.3 : Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois
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numéro CB 23 CB24 CB 25 CB 26 CB 27 CB 28 CB 29
Bilan global (en pourcentage massique de bois brut seché)
Date 22/10/2002 | 25/03/2003 [20/11/2003-1]20/11/2003-2| 25/11/2003 | 26/11/2003 | 27/11/2003
Temps sej. () 0.36 0.54 0.99 0.12 0.50 0.96 0.12
T(T) 600 653 1022 1020 956 954 940
mO bois (g) 0.9551 0.964 0.9641 0.9985 0.9698 0.9812 1.0085
Yehar 20.2% 20.4% 19.2% 20.4% 19.8% 19.6% 21.2%
\ 58.4% 43.7% 15.0% 12.1% 16.6% 17.5% 29.0%
(7 23.5% 40.9% 69.9% 54.0% 52.9% 62.0% 52.9%
% Liaison 0.0% 0.3% 0.2% 0.2% 2.2% 0.0% 0.0%
Bilan global 102.1% 105.3% 104.3% 86.7% 91.5% 99.1% 103.1%
erreur bilan 0.0449 0.0448 0.0448 0.0442 0.0447 0.0445 0.0440
erreur bilan% 4.4% 4.3% 4.3% 5.1% 4.9% 4.5% 4.3%
err liq abs 0.0334 0.0337 0.0337 0.0349 0.0339 0.0343 0.0353
err lig relative 5.7% 7.7% 22.5% 28.9% 20.4% 19.6% 12.2%
err gaz abs 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250
err gaz relative 10.6% 6.1% 3.6% 4.6% 4.7% 4.0% 4.7%
Conversion (%) 10.2% 32.5% 76.9% 81.3% 73.6% 73.1% 55.4%
err conver 0.047 0.035 0.012 0.009 0.013 0.014 0.022
err rel conv 45.9% 10.7% 1.5% 1.1% 1.8% 1.9% 4.0%
débit TPN(m3/s) 6.77E-05 4.25E-05 1.66E-05 1.37E-04 3.46E-05 1.81E-05 1.46E-04
err tps sej abs 0.0090 0.0129 0.0182 0.0022 0.0095 0.0184 0.0023
err tps sej rel 2.5% 2.4% 1.8% 1.8% 1.9% 1.9% 1.9%
err k abs 0.14 0.10 0.08 0.79 0.15 0.08 0.46
err k rel 45.9% 10.9% 2.4% 2.2% 2.6% 2.7% 4.4%
err In(k) abs 0.1094 0.3371 0.7780 0.8211 0.7460 0.7411 0.5666
1000/T(K) 1.15 1.08 0.77 0.77 0.81 0.81 0.82
In(k) kens™ -1.16 -0.12 1.21 3.59 1.72 1.04 2.34
Analyse des gaz (en pourcentage volumigue)
CH, 2.8% 12.0% 8.1% 7.8% 10.1% 9.6% 8.9%
CoH, 0.5% 3.3% 1.4% 2.9% 3.0% 2.1% 3.5%
C,Hg 0.2% 1.0% 0.0% 0.1% 0.1% 0.1% 0.0%
C,H, 0.0% 0.2% 0.3% 0.8% 0.4% 0.2% 0.6%
CsHg 0.2% 1.1% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
C4Hio 0.0% 0.2% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0% 0.1%
CsHy,
autres HC 1.1% 5.9% 1.7% 3.9% 3.5% 2.4% 4.2%
H, 23.5% 29.4% 34.6% 30.2% 30.7% 32.9% 30.4%
CcoO 42.6% 36.8% 42.9% 49.1% 44.6% 43.8% 43.6%
CO, 30.0% 16.0% 12.7% 8.9% 11.1% 11.3% 12.8%
Mga; (9 mol'l) 26.39 21.75 20.04 20.62 20.59 20.10 21.11
Bilan sur le réacteur parfaitement agité (basé sur la production de 65% de vapeurs et 13% de gaz en pyrolyse)
M vap ent (g) 0.6208 0.6266 0.6266 0.6490 0.6302 0.6378 0.6555
M vap sort (g) 0.5578 0.4213 0.1446 0.1208 0.1610 0.1717 0.2925
M gaz ent (@) 0.1242 0.1253 0.1253 0.1298 0.1261 0.1276 0.1311
M gaz sort (g) 0.2244 0.3943 0.6739 0.5392 0.5130 0.6083 0.5335
Bilan RPA 105.0% 108.5% 108.8% 84.7% 89.1% 101.9% 105.0%
Analyse des gaz (en pourcentage massigues
CH, 0.40% 3.60% 4.51% 3.27% 4.14% 4.75% 3.57%
C,H, 0.13% 1.76% 1.35% 2.13% 2.13% 1.84% 2.47%
C,Hg 0.07% 0.55% 0.05% 0.11% 0.09% 0.05% 0.00%
CaH, 0.01% 0.10% 0.28% 0.57% 0.27% 0.16% 0.37%
CsHg 0.08% 0.91% 0.00% 0.00% 0.02% 0.01% 0.04%
C4Hag 0.03% 0.26% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.14%
CsH1z
autres HC 0.312% 3.580% 1.683% 2.815% 2.508% 2.069% 3.033%
H, 0.42% 1.10% 2.42% 1.58% 1.58% 2.03% 1.52%
Cco 10.63% 19.38% 41.86% 36.02% 32.09% 37.84% 30.58%
CO, 11.75% 13.23% 19.41% 10.30% 12.60% 15.30% 14.14%

Tableau A.XVIl.4 : Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois
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Annexe XVIII : Résultats expérimentaux de craquageale vapeurs de

pyrolyse de bois (sous vapeur d’eau,gF = 540°C)

Numéro CBeau 1 CBeau 2 CBeau 3 CBeau 4 CBeau 5 CBeau 6 CBeau 7
Bilan global (en pourcentage massigue de bois seché)
Date 24/02/2003| 26/05/2003 | 27/05/2003 | 28/05/2003 | 12/06/2003 | 16/06/2003 | 13/11/2003
Temps sej. (s) 0.30 0.30 0.27 0.30 0.31 0.30 0.31
T(T) 663 902 811 620 790 1011 750
mEAU/mMO 0.20 0.20 0.28 0.32 0.22 0.21 0.99
mO bois (g) 0.9765 0.9865 0.9892 1.0412 0.9936 1.0091 1.0152
% Liaison 0.0% 0.3% 0.2% 0.2% 0.1% 0.1% 1.6%
% charbon 21.5% 20.8% 20.4% 21.0% 20.9% 20.1% 20.6%
% Gaz 51.0% 64.5% 56.8% 27.7% 46.1% 61.6% 39.8%
% Liquides 49.6% 39.1% 31.2% 62.0% 59.9% 37.1% 86.2%
% vap (& 100%) 27.5% 14.4% 22.6% 51.1% 32.9% 18.2% 38.0%
Bilan global | 101.8% 103.9% 84.8% 84.0% 104.1% 98.3%
erreur bilan 0.0363 0.0342 0.0291 0.0399 0.0408 0.0326 0.0545
erreur bilan% 3.6% 3.3% 3.4% 4.7% 3.9% 3.3%
err lig abs 0.0179 0.0226 0.0199 0.0097 0.0161 0.0216 0.0139
err lig relative 3.5% 3.5% 3.5% 3.5% 3.5% 3.5% 3.5%
err gaz abs 0.0298 0.0235 0.0187 0.0372 0.0359 0.0223 0.0517
Err gaz relativd 6.0% 6.0% 6.0% 6.0% 6.0% 6.0% 6.0%
Conversion (%) 57.7% 77.7% 65.1% 21.1% 49.3% 72.0% 40.1%
err conver 0.051 0.050 0.051 0.071 0.053 0.051 0.057
err rel conv 8.8% 6.5% 7.9% 33.8% 10.7% 7.1% 14.1%
débit TPN(m3/s)| 7.42E-05 5.91E-05 7.12E-05 7.78E-05 6.32E-05 5.41E-05 6.57E-05
err tps sej abs 0.0050 0.0041 0.0040 0.0053 0.0046 0.0038 0.0048
err tps sej rel 1.7% 1.4% 1.5% 1.8% 1.5% 1.3% 1.5%
errk abs 0.41 0.77 0.55 0.30 0.34 0.62 0.31
err k rel 9.0% 6.6% 8.0% 33.8% 10.8% 7.2% 14.2%
err In(k) abs 0.6081 0.8187 0.6865 0.2284 0.5208 0.7583 0.4249
1000/T(K) 1.07 0.85 0.92 1.12 0.94 0.78 0.98
In(k) ken st 1.51 2.45 1.93 -0.11 1.14 2.15 0.77
err 1000/T abs 0.02 0.01 0.01 0.02 0.01 0.01 0.01
Analyse des gaz (en pourcentage volumigue
CH,4 3.5% 1.9% 2.1% 1.5% 1.8% 1.9% 1.5%
CoHy 0.8% 0.6% 1.0% 0.4% 0.9% 0.5% 0.4%
CoHs 0.3% 0.0% 0.2% 0.0% 0.1%
CoH, 0.0% 0.1% 0.1% 0.1% 0.1%
C3Hg 0.1% 0.0% 0.1% 0.2% 0.1% 0.0% 0.1%
C4Hyo 0.0% 0.0% 0.0% 0.0% 0.1% 0.0% 0.0%
CsHi2
autres HC 1.2% 0.7% 1.1% 0.7% 1.0% 0.6% 0.6%
H, 37.0% 38.6% 35.5% 28.3% 35.9% 37.3% 38.5%
Cco 46.4% 46.3% 46.5% 44.6% 45.4% 48.4% 40.9%
CO, 12.0% 12.5% 14.8% 24.8% 15.9% 11.8% 18.5%
Mgaz (9 mol™) 19.91 19.74 20.90 24.45 21.02 19.96 20.79
Analyse des gaz (en pourcentage massigue)
CH, 1.43% 1.01% 0.91% 0.27% 0.62% 0.93% 0.45%
CaHy 0.56% 0.54% 0.74% 0.11% 0.52% 0.40% 0.23%
CzHs 0.22% 0.01% 0.07% 0.01% 0.07%
CzH; 0.00% 0.06% 0.04% 0.03% 0.10%
C3Hs 0.10% 0.05% 0.10% 0.08% 0.06% 0.01% 0.08%
C4H1o 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.07% 0.00% 0.00%
CsHiz
autres HC 0.881% 0.656% 0.884% 0.264% 0.685% 0.516% 0.378%
H, 1.90% 2.52% 1.93% 0.64% 1.57% 2.30% 1.48%
CO 33.302% 42.313% 35.352% 14.181% 27.893% 41.853% 21.951%
CO, 13.54% 17.99% 17.71% 12.39% 15.32% 16.03% 15.58%
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Numéro CBeau 8 CBeau 9 CBeau 10 CBeau 11 CBeau 12
Bilan global (en pourcentage massique de bois seché)
Date 18/12/2003 | 13/01/2004 | 14/01/2004 | 15/01/2004 [ 16/01/2004

Temps sej. (s) 0.35 0.28 0.28 0.29 0.27

T (T) 900 698 702 905 980
mEAU/mMO 1.42 2.32 0.75 1.80 0.87
mO bois (g) 0.9832 0.9683 0.9716 0.9943 0.9257
% Liaison 1.6% 1.7% 0.3% 1.6% 1.7%
% charbon 20.3% 20.8% 20.6% 20.6% 22.1%

% Gaz 53.4% 39.4% 47.5% 66.7% 74.9%
% Liquides 155.8% 260.2% 117.5% 197.1% 83.0%

% vap (& 100%) 24.7% 38.1% 31.6% 11.1% 1.3%
Bilan global 95.5% 97.0% 106.2% 102.1% 97.2%
erreur bilan 0.0959 0.1571 0.0732 0.1210 0.0574

erreur bilan% 10.0% 16.2% 6.9% 11.8% 5.9%

err liq abs 0.0187 0.0138 0.0166 0.0233 0.0262

err liq relative 3.5% 3.5% 3.5% 3.5% 3.5%
err gaz abs 0.0935 0.1561 0.0705 0.1183 0.0498

prr gaz relativg 6.0% 6.0% 6.0% 6.0% 6.0%

Fraction liquides KF : 69.7% 40.8% 71.8% -1.4%
Erreur abs: 6.6% 8.0% 9.4% 10.7%

Conversion (%) 61.0% 39.8% 51.2% 82.5% 97.9%
err conver 0.052 0.056 0.053 0.050 0.050
err rel conv 8.5% 14.2% 10.3% 6.1% 5.1%

débit TPN(m3/s)]  5.08E-05 7.66E-05 7.63E-05 6.10E-05 6.16E-05
err tps sej abs 0.0048 0.0045 0.0045 0.0040 0.0035
err tps sej rel 1.4% 1.6% 1.6% 1.4% 1.3%

errk abs 0.38 0.34 0.39 1.02 9.26

err k rel 8.6% 14.3% 10.5% 6.3% 5.2%
err In(k) abs 0.6439 0.4222 0.5404 0.8688 1.0308
1000/T(K) 0.85 1.03 1.03 0.85 0.80

In(k) kens™ 1.50 0.86 1.32 2.79 5.17
err 1000/T abs 0.01 0.02 0.02 0.01 0.01

Analyse des gaz (en pourcentage volumigue)

CH, 8.3% 7.8% 7.8% 11.9% 12.4%
CoHy4 2.7% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
C,Hg 0.2% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
C,H, 0.2% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
CsHg 0.1% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
CsHio 0.2% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
CSHlZ
autres HC 3.3%
H, 36.4% 44.2% 43.6% 39.3% 38.2%
CO 38.4% 28.8% 29.9% 32.4% 36.6%
CO, 13.6% 19.3% 18.7% 16.4% 12.9%

Mga, (9 mol™) 19.79 18.67 18.72 18.96 18.65

Analyse des gaz (en pourcentage massigue)

CH, 3.58% 2.62% 3.17% 6.70% 7.94%
C,Hy 2.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
CoHs 0.19% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
C,H, 0.11% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
CsHg 0.10% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%

C4Hyo 0.26% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
C5H12

autres HC 2.664% 0.000% 0.000% 0.000% 0.000%

H, 1.96% 1.86% 2.21% 2.77% 3.07%

CO 28.98% 16.98% 21.27% 31.90% 41.18%

CO, 16.17% 17.92% 20.89% 25.32% 22.75%
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Essai de détermination de la quantité d’eau préseatdans les huiles

La méthode de Karl Fischer (KF) s'utilise aussinbpour doser I'eau dans les poudres que
dans les liquides, a condition que celle-ci so@nbdissociée lorsqu’on met I'échantillon en
solution, c’est a dire qu’elle ne soit plus intimem liée. Notre objectif est de mieux
comprendre le réle de I'eau au cours de nos réectie craquage, c’est pourquoi on se
propose de doser I'eau contenue dans les huilgs/dyse et dans les huiles en sortie du
RPAA.

Karl Fischer [204] a essayé de déterminer I'hurgigibntenue dans S@ar la réaction de
Bunsen (en présence de pyridine) : ;©DH SQ + |, = H,SO, + 2 HI

Cependant, la détermination (visuelle a I'époquepdint final de dosage était assez difficile,
car la réaction est lente. Dans les années 1988yridine est remplacée par de I'imidazole
(base tampon) et du méthanol pour stabiliser lanys.

L’appareil de titration que nous utiliserons esRiadiometer Tim 55@ont les gammes de

mesure s’étalent de 0,01 % a 100 % d’eau. Le féattie solvant sont issus de la série
Hydranal® de Riedel-de Haén. Au vu des donnéesiogitaiphiques, la quantité d'eau

présente dans les vapeurs condensées serait dpesiglourcents (maximum 20%), c’est
pourquoi nous utiliserons un titrant de type 5ste&dire 1 mL de titrant dosant 5 mg + 0,02
mg d’eau. Cependant, les huiles analysées ontignesité élevée et sont difficiles a extraire
des serpentins. C’est pourquoi on extrait les viegpees serpentins avec du THF.

On dose donc d’abord I'eau contenue dans le THE pedu du mélange huile — THF. Par
différence, on détermine la quantité d’eau contetares les huiles.

La figure A.XVIII.1 permet de comparer la fractitimorique de vapeurs condensables avec
celle obtenue apres analyse Karl Fischer. La fyacthéorique est obtenue par différence,

connaissant la masse initiale de biomasse intreddéns le RP, la fraction de charbon

produite et celle de gaz en sortie du RPAA. On egpmue I'eau ajoutée ne réagit pas.

On remargue la grande incertitude dans la détetinimde la quantité d’eau présente dans les
huiles. Cela peut étre di a la complexité du mé&amanalyser. Il contient des centaines de
composés dont certains peuvent réagir avec letiarl Fischer pour former a leur tour de
I'eau. Cela peut étre le cas avec les aldéhydkss etetones qui se décomposent en présence
de méthanol (présent dans les réactifs Karl Fisabeels) pour donner de I'eau. Cela pourrait
expliquer que I'on dose, au final, une plus gragdantité d’eau et que I'on obtienne des
résultats pas exploitables. On peut donc difficdainconclure quant au réle de I'eau dans
notre étude.
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Figure A.XVIII.1
Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois sous vdjsawr. Evolution des fractions de
vapeurs. Comparaison de la fraction théorique agde obtenue apres analyse Karl Fischer
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Annexe XIX : Résultats expérimentaux de craquage deapeurs de pyrolyse

de bois en présence d’un garnissage

CG1 CG2 CG3
Date Normal 16/03/2004 | 28/05/2004 | 11/10/2004
Temps sej. (s) 0.30 0.31 0.29 0.29
T (T) 650 620 653 656
mO bois (g) 1.0000 1.0109 0.8976 0.991

Y char 20.0% 20.7% 20.0% 21.4%

O 41.6% 38.6% 43.3% 41.0%

Ye® 28.2% 31.9% 31.0% 32.4%

% Liaison 0.0% 1.0% 0.4% 0.0%
Bilan global 89.8% 92.2% 94.7% 94.8%
erreur bilan 0.0354 0.0350 0.0395 0.0357
erreur bilan% 3.9% 3.8% 4.2% 3.8%
err liq abs 0.0230 0.0230 0.0230 0.0230
err lig relative 5.5% 6.0% 5.3% 5.6%
err gaz abs 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250
err gaz relative 8.9% 7.8% 8.1% 7.7%
Conversion (%) 36.0% 39.7% 33.0% 36.9%
err conver 0.038 0.038 0.043 0.039
err rel conv 10.6% 9.6% 12.9% 10.4%
Surface (m2) 1.113E-02 2.610E-02 4.110E-03 3.583E-02
Volume RPAA 7.63E-05 7.48E-05 5.82E-05 7.53E-05
débit TPN(m3/s) 7.53E-05 7.38E-05 5.92E-05 7.63E-05
err tps sej abs 0.0051 0.0054 0.0049 0.0049
err tps sej rel 1.7% 1.8% 1.7% 1.7%
err k abs 0.20 0.21 0.22 0.21
errk rel 10.8% 9.8% 13.0% 10.6%
err In(k) abs 0.3747 0.4130 0.3448 0.3844
1000/T(K) 1.08 1.12 1.08 1.08
In(k) kens™ 0.63 0.75 0.53 0.70
err 1000/T abs 0.02 0.02 0.02 0.02
Analyse des gaz (en pourcentage volumique)

CH, 3.5% 5.5% 8.3% 3.3%
CoH, 1.9% 3.4% 0.9%
C,Hg 0.0% 0.0% 0.3%
CaoHz 0.0% 0.1% 0.1%
C3Hg 0.4% 0.7% 0.3%
C4Hig 0.6% 0.2% 0.2%
CsHyo 0.0%

autres HC 3.5%
H, 18.5% 31.4% 19.7% 32.9%

CcO 50.5% 35.6% 39.7% 42.1%

CO, 24.0% 24.7% 27.9% 19.7%

Mgaz (g mol'™) 25.63 22.32 25.11 21.67
Bilan sur le réacteur parfaitement agité (basé sur la production de 65% de vag
M vap ent (g) 0.6500 0.6570 0.5834 0.6442
M vap sort (g) 0.4160 0.3902 0.3887 0.4063
M gaz ent (g) 0.1300 0.1314 0.1167 0.1288
M gaz sort (g) 0.2820 0.3225 0.2783 0.3211
Bilan RPA 89.5% 90.4% 95.3% 94.1%
Analyse des gaz (en pourcentage massique)

CH,4 0.90% 1.21% 1.56% 0.76%
CaH, 0.7% 1.1% 0.4%
C,Hg 0.0% 0.0% 0.1%
C,H, 0.0% 0.0% 0.1%
CsHg 0.3% 0.3% 0.2%
C4Hag 0.5% 0.2% 0.2%
CsHi» 0.0%

H, 0.50% 0.9% 0.5% 0.95%

CcO 16.00% 13.57% 12.98% 17.10%

CO, 10.50% 14.79% 14.36% 12.58%
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Tableau A.XIX.1

Craquage de vapeurs de pyrolyse de
bois en présence d’'un garnissage en
acier réfractaire



CG4 CG5 CG6 CG7 CG38 CG9 CG 10

Date Normal 11/03/2004 | 12/03/2004 | 15/03/2004 | 27/05/2004 | 13/10/2004 | 27/10/2004 | 29/10/2004
Temps sej. (s) 0.30 0.30 0.30 0.30 0.29 0.30 0.30 0.30

T (T) 830 854 860 860 822 824 816 820
mO bois (g) 1 0.994 0.9989 0.7833 0.9532 0.9913 0.993 0.9889

Yechar 20.0% 19.9% 19.8% 19.6% 20.3% 19.9% 19.7% 19.4%

YVS 26.9% 20.6% 20.1% 17.8% 29.1% 24.1% 26.8% 16.8%

YGS 45.2% 55.8% 56.3% 62.8% 51.0% 48.4% 52.1% 56.6%

% Liaison 0.0% 1.0% 1.0% 1.3% 0.3% 0.0% 0.1% 0.0%
Bilan global 92.1% 97.3% 97.2% 101.5% 100.7% 92.4% 98.7% 92.8%
erreur bilan 0.0354 0.0356 0.0355 0.0452 0.0372 0.0357 0.0357 0.0358
erreur bilan% 3.8% 3.7% 3.6% 4.5% 3.7% 3.9% 3.6% 3.9%
err liq abs 0.0230 0.0230 0.0230 0.0230 0.0230 0.0230 0.0230 0.0230
err lig relative 8.6% 11.2% 11.4% 12.9% 7.9% 9.5% 8.6% 13.7%
err gaz abs 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250
err gaz relative 5.5% 4.5% 4.4% 4.0% 4.9% 5.2% 4.8% 4.4%
Conversion (%) 58.6% 67.8% 68.6% 72.1% 55.0% 62.9% 58.7% 74.2%
err conver 0.037 0.037 0.037 0.047 0.039 0.037 0.037 0.036
err rel conv 6.3% 5.4% 5.3% 6.5% 7.0% 5.8% 6.3% 4.9%
Surface (m2) | 1.113E-02 | 2.610E-02 2.610E-02 2.610E-02 4.110E-03 3.583E-02 2.129E-02 2.269E-02
Volume RPAA 7.63E-05 7.48E-05 7.48E-05 7.48E-05 5.82E-05 7.53E-05 7.53E-05 7.53E-05
débit TPN(m3/s) | 6.30E-05 6.04E-05 6.01E-05 6.01E-05 5.01E-05 6.25E-05 6.29E-05 6.27E-05
err tps sej abs 0.0043 0.0043 0.0042 0.0042 0.0042 0.0044 0.0044 0.0044
err tps sej rel 1.4% 1.4% 1.4% 1.4% 1.5% 1.5% 1.5% 1.5%
err k abs 0.30 0.40 0.40 0.57 0.30 0.34 0.31 0.49
errk rel 6.4% 5.6% 5.5% 6.6% 7.2% 6.0% 6.5% 5.1%
err In(k) abs 0.6086 0.7043 0.7122 0.7559 0.5726 0.6534 0.6097 0.7696
1000/T(K) 0.91 0.89 0.88 0.88 0.91 0.91 0.92 0.91
In(k) ken s?t 1.55 1.95 1.99 2.15 1.44 1.73 1.56 2.26
err 1000/T abs 0.01 0.01 0.01 0.01 0.01 0.01 0.01 0.01
Analyse des gaz (en pourcentage volumique)

CH, 3.9% 10.5% 10.1% 9.6% 11.0% 5.8% 6.5% 5.89%
CyH, 4.9% 4.2% 3.8% 6.4% 0.2% 0.2% 0.23%
C,Hg 0.0% 0.0% 0.0% 0.0% 0.3% 0.4% 0.39%
C,H, 0.3% 0.3% 0.2% 0.7% 2.1% 3.1% 2.83%
C3Hg 0.3% 0.2% 0.2% 0.0% 0.2% 0.3% 0.30%
C4Hag 0.2% 0.1% 0.1% 0.2% 0.1% 0.1% 0.20%
CsHqp 0.0% 0.0% 0.02%

autres HC
H, 28.5% 29.3% 32.9% 32.5% 22.3% 25.6% 27.7% 28.09%
CO 49.0% 41.6% 40.0% 40.0% 41.7% 43.1% 48.4% 47.12%
CO, 14.0% 12.9% 12.2% 13.6% 17.6% 22.5% 13.3% 14.93%
Mgz, (9 mol'l) 21.07 19.61 18.85 19.37 21.65 23.40 20.99 21.27
Bilan sur le réacteur parfaitement agité (basé sur la production de 65% de vapeurs et 13% de gaz en pyrolyse)
M vap ent (g) 0.6500 0.6460 0.6492 0.5090 0.6196 0.6443 0.6454 0.6428
M vap sort (g) 0.2690 0.2048 0.2008 0.1394 0.2774 0.2389 0.2661 0.1661
M gaz ent (g) 0.1300 0.1292 0.1299 0.1018 0.1239 0.1289 0.1291 0.1286
M gaz sort (g) 0.4520 0.5547 0.5624 0.4919 0.4861 0.4798 0.5174 0.5597
Bilan RPA 92.4% 98.0% 98.0% 103.4% 102.7% 92.9% 101.2% 94.1%
Analyse des gaz (en pourcentage massique)

CH, 1.30% 4.41% 4.492% 4.69% 3.78% 1.84% 2.42% 2.37%
CyH, 3.6% 3.3% 3.2% 3.9% 0.1% 0.1% 0.2%
C,Hg 0.0% 0.0% 0.0% 0.0% 0.2% 0.3% 0.3%
C,H, 0.2% 0.2% 0.2% 0.4% 1.1% 1.9% 1.9%
C3Hg 0.3% 0.3% 0.3% 0.0% 0.2% 0.3% 0.3%
C,4Hyg 0.2% 0.2% 0.2% 0.2% 0.1% 0.1% 0.3%
CsHa, 0.0% 0.0% 0.0%

H, 1.30% 1.5% 1.8% 2.0% 1.0% 1.02% 1.30% 1.42%

CO 28.00% 30.58% 31.064% 34.11% 25.09% 24.06% 31.79% 33.24%
CO, 11.80% 14.92% 14.966% 18.19% 16.66% 19.72% 13.76% 16.55%

Tableau A.XIX.2 : Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois en prédancgarnissage
en acier réfractaire
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CG11 CG 12 CG 13 CG 14 CG 15 CG 16 CG 17

Date Normal 20/07/2004 | 08/07/2004 | 07/07/2004 | 19/07/2004 | 18/10/2004 | 25/10/2004 | 26/10/2004
Temps sgj. (s) 0.30 0.28 0.30 0.28 0.29 0.30 0.30 0.30
T(T) 985 992 994 990 991 991 965 955
mO bois (g) 1 0.9193 0.9598 0.9858 0.9509 0.9964 1.0063 0.9915

Yehar 20.0% 21.2% 20.5% 20.5% 21.0% 19.5% 19.4% 20.1%

\h 16.5% 15.8% 10.0% 23.0% 18.1% 11.7% 17.9% 16.1%

YGs 57.1% 58.5% 63.7% 73.1% 70.6% 75.3% 55.7% 57.6%

% Liaison 0.3% 0.3% 0.0% 0.3% 0.0% 0.0% 0.3%
Bilan global 93.6% 95.8% 94.5% 116.6% 110.0% 106.5% 93.0% 94.1%
erreur bilan 0.0354 0.0385 0.0369 0.0359 0.0372 0.0355 0.0352 0.0357
erreur bilan% 3.8% 4.0% 3.9% 3.1% 3.4% 3.3% 3.8% 3.8%
err liq abs 0.0230 0.0230 0.0230 0.0230 0.0230 0.0230 0.0230 0.0230
err liq relative 13.9% 14.6% 23.0% 10.0% 12.7% 19.7% 12.8% 14.3%
err gaz abs 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250 0.0250
err gaz relative 4.4% 4.3% 3.9% 3.4% 3.5% 3.3% 4.5% 4.3%
Conversion (%) 74.6% 75.6% 84.5% 64.6% 72.0% 82.0% 72.5% 75.1%
err conver 0.036 0.039 0.037 0.037 0.038 0.036 0.036 0.036
err rel conv 4.8% 5.2% 4.4% 5.7% 5.3% 4.4% 4.9% 4.8%
Surface (m2) | 1.113E-02 | 2.610E-02 2.610E-02 4.110E-03 4.110E-03 3.583E-02 3.583E-02 2.129E-02
Volume RPAA | 7.63E-05 7.48E-05 7.48E-05 5.82E-05 5.82E-05 7.53E-04 7.53E-05 7.53E-05
débit TPN(m3/s) | 5.52E-05 5.77E-05 5.37E-05 4.49E-05 4.34E-05 5.42E-04 5.54E-05 5.58E-05
err tps sej abs 0.0039 0.0036 0.0039 0.0036 0.0037 0.0039 0.0039 0.0040
err tps sej rel 1.3% 1.3% 1.3% 1.3% 1.3% 1.3% 1.3% 1.3%
err k abs 0.49 0.59 0.84 0.38 0.48 0.69 0.45 0.50
errk rel 5.0% 5.3% 4.6% 5.8% 5.4% 4.5% 5.1% 5.0%
err In(k) abs 0.7740 0.7866 0.8782 0.6710 0.7488 0.8505 0.7516 0.7796
1000/T(K) 0.79 0.79 0.79 0.79 0.79 0.79 0.81 0.81
In(k) kens™ 2.28 2.40 2.90 1.88 2.18 2.72 2.17 2.31
err 1000/T abs 0.01 0.01 0.01 0.01 0.01 0.01 0.01 0.01
Analyse des gaz (en pourcentage volumique)

CH, 4.2% 7.5% 9.8% 9.2% 6.8% 5.0% 5.6% 7.4%
C,H, 2.8% 3.1% 3.7% 3.2% 0.3% 0.3% 0.4%
C,Hg 0.2% 0.3% 0.3% 0.2% 0.1% 0.2% 0.2%
C,H, 1.1% 1.6% 2.3% 2.3% 2.3% 2.6% 3.2%
CsHg 0.1% 0.2% 0.2% 0.1% 0.1% 0.1% 0.1%
C4Hyo 0.1% 0.1% 0.1% 1.5% 0.1% 0.1% 0.1%
CsH12 0.0% 0.0% 0.0%

autres HC
H, 35.0% 26.1% 25.8% 20.0% 19.9% 31.0% 31.3% 29.9%
CcO 48.0% 49.3% 46.2% 40.2% 43.0% 51.5% 50.5% 48.9%
CO, 8.0% 12.8% 12.9% 24.2% 22.9% 9.6% 9.3% 9.8%
Mga; (9 mol'l) 18.33 21.14 20.70 23.77 23.62 20.07 19.75 19.78
Bilan sur le réacteur parfaitement agité (basé sur la production de 65% de vapeurs et 13% de gaz en pyrolyse)
M vap ent (g) 0.6500 0.5975 0.6238 0.6408 0.6181 0.6477 0.6541 0.6444
M vap sort (g) 0.1650 0.1452 0.0960 0.2267 0.1721 0.1166 0.1801 0.1596
M gaz ent (g) 0.1300 0.1195 0.1248 0.1282 0.1236 0.1295 0.1308 0.1289
M gaz sort (g) 0.5710 0.5378 0.6114 0.7206 0.6713 0.7503 0.5605 0.5711
Bilan RPA 94.4% 95.3% 94.5% 123.2% 113.7% 111.5% 94.4% 94.5%
Analyse des gaz (en pourcentage massigues)

CH,4 1.65% 3.12% 4.50% 4.20% 2.95% 2.87% 2.43% 3.28%
C,H, 2.1% 2.5% 2.9% 2.5% 0.3% 0.3% 0.3%
C,Hg 0.2% 0.2% 0.2% 0.1% 0.1% 0.1% 0.2%
C,H, 0.8% 1.2% 1.7% 1.6% 2.2% 1.8% 2.3%
CsHg 0.1% 0.2% 0.2% 0.1% 0.2% 0.1% 0.2%
C4H1o 0.1% 0.2% 0.1% 2.4% 0.1% 0.1% 0.1%
CsHy» 0.0% 0.0% 0.1%

H, 1.80% 1.37% 1.48% 1.14% 1.08% 2.24% 1.69% 1.65%

co 38.00% 36.06% 37.08% 32.16% 32.567% 51.96% 38.09% 37.77%

CO, 12.50% 14.73% 16.29% 30.427% 27.29% 15.31% 10.99% 11.85%

Tableau A.XIX.3 : Craquage de vapeurs de pyrolyse de bois en prédancgarnissage
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Annexe XX: Equilibres thermodynamiques

Avant d’aborder une phase de modélisation de létigne des réactions au sein du RPAA,
des simulations thermodynamiques ont été effectada®lation avec G. Boissonnet (CEA,
Grenoble).

La figure A.XX.1 rappelle le systeme étudié. Entisodu réacteur de pyrolyse de bois, on
récupére 65 % d’huiles 15 % de gaz (fraction massigférencée par rapport a la biomasse
initialement placée dans la cuillere du RP, le gazteur n’est pas considéreé ici). Les 20 %
restant représentent le charbon qui reste dansllare de pyrolyse.

Ar et {vapeurs + gazprolyse— | o
2 540°C <+«— Ar agitation

RPAA

Conditions opératoires :
. Teraq € [560-1050°C]
Ar et {vapeurs + gazfaquaged =03

Tcraq

Figure A.XX.1
Principe d'une expérience de craquage

Considérons uniquement les produits entrant daR$IBA, c’est a dire 100 % d’'un mélange
{vapeurs + gazjqui est constitué (en masse) :

— de gaz de pyrolyse (19 % : CO, &@H,, H,, H,O principalement, les hydrocarbures
légers étant inclus dans le méthane),

— d’huiles de pyrolyse sous forme vapeurs (56 %),

— et d’'une phase qui contient des aérosols (25.99n supposera que toutes les huiles
sont sous forme vaporisée pour I'étude. Un calapide montre qu'un aérosol (ici
gouttelette de toluéfte de diamétre 10um dans de l'argon, taille largement
surestimée) s’évapore en 0,3 ms a 600°C (valewnaparer a 0,3 s de temps de
passage), ce temps diminuant en augmentant la tetop® et/ou diminuant le
diamétre des gouttes [205].

% C’est une valeur moyenne de la fraction de vapearsiensables recueillie dans la cartouche de ktinke
zéolite.

% Le toluéne est un composé modeéle souvent utibsé présenter les vapeurs de pyrolyse-gazéificaNous
avons donc utilisé les propriétés physico-chimicpie$oluéne pour le calcul du temps de vaporisation

%2 Un modéle simple d’évaporation est proposé paetledet Gauthier [205]. On peut ainsi exprimetdenps
nécessaire a la vaporisation d’une goutte de drenmitial 5o par :

6Ozpliq

1
8 Dvap-gazo gaz In(l_yj
0

masse volumigque des aérosofgs, la masse volumique du gaz el ., le coefficient de diffusion en phase
gazeuse de I'aérosol sous forme vaporisée.

t =

vap

. On appelle y la fraction massique initiale en aérosols dansi&ange piq, la
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Connaissant la composition élémentaire du boislps®o du charbon restant dans le réacteur
de pyrolyse et des gaz de pyrolyse, on en dédaii@osition C,H,O des huiles de pyrolyse
par difference (gH14:0s4) . Pour un calcul de composition a I'équilibrerthedynamique, la
composition molaire globale d’entrée du RPA (indiusapeurs et gaz de pyrolyse) vaut :

CeH1250568 .

En sortie, nous recueillons :
— des huiles non converties et/ou repolymérisées eidggradées,
— des gaz de craquage et de pyrolyse.

Les logiciels de calculs ne prennent pas en comgsgevapeurs non converties qui sortent du
réacteur. Le logiciel de calcul GEMINI minimiseiérgie de Gibbs globale du systéme, les
produits « ultimes » de I'équilibre étant du carboO, CQ, CH,, H; et HO. La figure
A.XX.2 présente I'évolution de la fraction molaide ces produits avec la température du
réacteur, une fois I'équilibre atteint. Dans cettmulation, la formation d’hydrocarbures
légers autres que le méthane n’'est pas prise eptepmlors qu’expérimentalement on en
observe.

60%

H>
50% - -
30% - C

Fraction molaire

2096 —H20 e

co, /\
0, |

00/0 T T T T 1
500 600 700 800 900 1000 1100

Température du réacteur (C)

Figure A.XX.2
Evolution des produits de réaction avec la tempéea I'équilibre thermodynamique.
Résultats de la simulation

Pour comparer ces résultats a ceux de nos expésigifegau et le carbone ne sont plus pris en
compte (I'eau étant condensée dans nos piegesekdeéventuellement formeé retenu par les
filtres et/ou déposé en trés faible quantité ssiplarois du RPAA). On ne représente (figure
A.XVIIIL.3) que la fraction de gaz permanents (CADAH, et CH,). En sortie du RPAA, la

composition des gdZ est éloignée de celle attendue & I'équilibre, ndpat & haute
température on s’en rapproche.

% Les gaz produits en pyrolyse sont aussi inclusiletont pu réagir conformément aux équilibres
thermodynamiques.
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——CO eq. thermo.  ——CO2 eq. thermo. ——H2 eq. thermo. ——CH4 eq. thermo.
Figure A.XX.3

Comparaison des résultats expérimentaux@,3 s) et des compositions a I'équilibre
thermodynamique (en traits pleins)

Le temps de séjour dans le RPAA étant faible, dnéesigné des conditions favorisant
I'établissement de I'équilibre. Idéalement a I'ddue on a éliminé C@et CH,: dans la
réalité, cela n’est pas le cas et le gaz doit@&inelitionné pour éliminer le méthane.
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Annexe XXI : Conversion des gaz de pyrolyse dans RPAA

Les vapeurs condensables et les gaz produits daRrB lentrent dans le RPAA. Les vapeurs
sont soumises au processus de craquage/maturatias aquo’'en est-il pour les gaz de
pyrolyse ? Réagissent-ils ? Ou bien traversen&iRBPAA sans étre modifiés ?

Il s’agit de déterminer la quantité de gaz effemient produite au cours du craguage.
Rappelons gu’apres craquage a 1000°C, 58 % (ereindsda biomasse initiale est convertie

en gaz (contre 15% en sortie de pyrolyse). Laigglam? — m2 ne fournit la masse de gaz

produite par craquage des vapeurs que si les gagrdé/se ne réagissent pas, comme l'a
supposeé Diebold [30].

Pour vérifier si les gaz de pyrolyse subissent tlassformations ou non, on a réalisé
I'expérience suivante. La biomasse est pyrolysBd(&C dans le réacteur tubulaire (comme
précédemment). Entre le réacteur de pyrolyse BPIBA, on a placé un piége ou les vapeurs
sont condensées et les aérosols récupérés daifiseurAinsi ne rentrent dans le RPARque

les gaz de pyrolyse (CO, GCH,, CH,, et autres HC légers) ; leur temps de séjour thans
craqueur est de 0,3 s. Les fractions massiquesadererueillis (CO, C@ H, et CH,
uniquement, les autres hydrocarbures |égers n'gyastété détectés car le mélange est trop
dilué) sont représentées figures A.XXI.1 et A.XXle€2 comparées aux valeurs moyennes de
pyrolyse (domaine représenté par la fleche).

La composition du gaz de sortie du RPAA est seasibht la méme que celle du gaz
d’entrée ; elle se situe dans le domaine d’ineetétsur la détermination de la concentration
des gaz de pyrolyse. Il semblerait que la fractittydrogene soit un peu plus faible en sortie
et celle de méthane un peu plus élevée. Il senmbldomc que les gaz de pyrolyse ne
réagissent pas (ou trés peu) au sein du RPAA. basentrations en CO et GQestent
vraisemblablement les mémes au sein du réactelefféinla plupart des réactions mettant en
jeu ces composés se font en présence de catalysauafors il faut attendre I'établissement
de I'équilibre thermodynamique pour voir évoluairleoncentration.

Par contre, on peut vérifier que la conversion erthane est faible dans nos conditions
d’expérience. Considérons la réaction :
CH;— %2 GH4s+ Ho

avec une constante de craqu&ge7,5x 10" exp{_a;—%fooj s [206].

A 900°C, pour un temps de séjour de 0,3 s, le tlugonversion du méthane est de 0,3 %, a
1000°C de 3,5 %.

Pour I'éthane, si celui-ci est présent, il se dgoose rapidement en éthylene qui se craquera
en acétyléne. Broust et al. [207] confirment cedtelance en étudiant la pyrolyse du méthane
a plus haute température (1500-2100°C). Mais pesr lyydrocarbures, ces réactions sont
difficiles & déceler car nous travaillons en milgglué (95 a 98 % d’argon en volume).

% Ces gaz entrent & 20°C environ dans le RPAA efphama 540°C comme cela était le cas précédemment.
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Annexe XXII : Détermination d’une constante de cragiage hétérogéne

Les parois du RPAA sont composées d’un acier rigfir@ccontenant du nickel ; ce dernier
peut jouer un rble catalytique et favoriser le aage des vapeurs de pyrolyse de biomasse.
En faisant varier la surface apparente entre |@@lgazeuse et le matériau réfractaire, on a
observé de trés faibles variations des fractiongyae et de vapeurs en sortie du RPAA
(paragraphe IV.7). On peut donc essayer de modéigghénoméne de craquage hétérogene
en surface des parois du réacteur qui se supemosgaquage homogene pur au sein du
volume gazeux. On vérifiera ainsi que le craquageérbgene est négligeable devant le
craguage homogene.

On va se placer dans le cas d’'un modéle de digpades vapeurs selon des lois cinétiques
du I* ordre, de constantes de craquage homogén® let(sle craquage hétérogéne apparente
Kapp (M S7). En effet kpyp est la combinaison de deux effets : la conductdqgede transfert
physique a travers une couche limite pres de laipat la constante kde la réaction de
craguage hétérogene. Ainsi :

Lttt (AXXI1.1)
k. K, k,

app ¢}
La conductance de transfert est liee a I'écoulerdans le réacteur. On peut la calculer pour
chaque température, en supposant les propriétédifiision des vapeurs dans l'argon
identiques a celle du toluene (composé modele).

Calcul de la conductance de transfert K

Kg est corréle, a travers le nombre de Sherwood Bhpabre de Reynolds de tuyererRe
[176] :

Sh= 23+ 0,06Re (AXXIL.2)
ol Re, = P (A.XXI1.3)
w
2K R,
et Sh= oo (AXXIL4)

vap- gaz
avec kg, la conductance de transfert a travers la counotigel(m sh,
Rq le rayon de sphere équivalente (m),
D le coefficientde diffusion moléculaire des vapeurs dans le gaieue (nf s%).

vap- gaz’
Ainsi Kg vaut :

k = 115Bgp g 9,55¢10° Q
’ R Sc  R,d

eq

(A.XXII.5)

ou le nombre de Schmidt Sc est caractéristiqueystéme chimique considére :

8c=DL. (A.XXI1.6)
p

vap- gaz
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La relation (A.XXIl.2) s’exprime en fonction du ndme de Reynolds de tuyere. Cependant,
cette relation a été déterminée dans le cas dactedr sphérique ou I'entrée des réactifs se
fait par quatre tuyéres, samatrée additionnelle comme c’est le cas dans iRBAA avec
I'arrivée des gaz et vapeurs de pyrolyse. Ainsiernapole cette relation en introduisant dans
(A.XXIL5) le débit total Q, somme des débits issies tuyeres etu débit balayant le RP.

On considere en premiere approximation un systéaetionnel composé de vapeurs de
toluene (composé modele des vapeurs de pyrolysdodeasse) dans de I'argon. On estime
ainsi le coefficient de diffusion des vapeurs dBagon D par la relation de Fuller,

Schettler et Giddings [188] :

vap- gaz

~ ~ 0,5
1013 107 75 Mi*M,
lM 2

2
1/3 1/3
p(v,"*+v,")

D —_

vap-gaz

(AXXIL7)

ou la température T s’exprime en K,
la pression p en bar,

les masses molairdd, et M, des deux corps en présence en g'mol

Les coefficients/; etv, sont tabulés et se calculent par la théorie desibations de groupe.
Ainsi, ils valent 111,14 pour le toluéne et 16, lipkargon.

Considérant que nous travaillons a pression atnéogple, le coefficient de diffusion

(A.XXIL.7) s’exprime en premiere approximation par
D =3,57x 10" ™. (A.XXI1.8)

vap- gaz

Les vapeurs de pyrolyse étant diluées dans deotarg viscosité et la masse volumique du
mélange seront assimilées celle de I'argon [181].

On calcule ainsi pour différentes températures m@ejuage le coefficient de transfery K
(tableau A.XXII.1).

Température (°C) 650 985

Dvap—gaz (m2 S_l) 5,5X105 1,33X104

p (kg m®) 0,738 0,478

u (Pas) 4,03x10° 5,27x10°

Sc 0,540 0,189

Q (m’ sh tel quer = 0,3s 2,60x10 2,60x10"
Kq(m s 0,46 1,30

Tableau A.XXII.1
Calcul de la conductance de transfegt K
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Détermination de la constante de craguage apparente,

Nous nous sommes basés sur les travaux de Léddeztridux [208-210], Les réactifs sont
soumis lors de leur passage dans le réacteur fganfamt agité a :

- une dispersion tres rapide au sein du RPA due ipafanent a la turbulence (dans
notre cas). Pour des faibles pressions, la diffusimléculaire ne serait pas négligeable et
ameliorerait encore ’homogénéité dans le RPAA,

- une réaction de craquage en phase homogene (cendeaaraquage k),

- une réaction hétérogene (constante de craquageuk les parois du réacteur une fois
la couche limite franchie.

Le bilan de matiere sur les vapeurs dans le réadewolume Vpa (accessible aux gaz)
présentant une surface d’échange S s’écrit [210] :

F=F + K Vpp + K, G S (A.XXI1.9)

En appelantC;, la concentration en vapeurs a I'entrée, et Q lgtdfe gaz total balayant le
RPAA (a la température T), (A.XXIl.9) mene a:

oz kRRAy | 2 (A.XXI1.10)

0
Ainsi en tragantg—‘s’ vsg (figure A.XXII.1), la pente de la droite obtenust égale a igp Il

\Y
s'agit cependant de se placer a une températureratpiage et a un temps de passage
constants pour ne pas faire varier le produit®n a fait varier la surface de contact S pour
des températures de 650°C et 985°C, pour un tempaskage fixé a 0,3 s.

Pour calculer la concentration en vapeurs de pgeolde bois a partir des résultats
expérimentaux (en masse), on a interpolé et ex@dpteairement les valeurs mesurées a
540°C et 780°C (figure IV.28). Ainsi & 650°C, lemmrasse molaire vaut 182 g rifoét a
985°C, elle vaut 80 g mdl

Les valeurs des constantes sont données danddauah XXIl.2. Le phénomene de diffusion
vers les paroi n'est pas limitant cag &> kipp la constante chimiqueykest donc quasi
identique a kg, (cela était prévisible étant donné que le RPAA eptans des conditions de
trés bonne agitation).

En comparant la contribution du craquage catalytikugpgau craquage thermiguer pour

un RPAA «vide » (tableau A.XXIIl.2), nous pouvongnclure que le dépouillement des
résultats expérimentaux est possible en négligésfat de craquage hétérogene aux parois.
L’incertitude actuelle sur les valeurs expérimegggbermet difficilement de quantifier avec
précision la contribution du craquage hétérogeniraste tres faible.
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Détermination de la constante apparente de cracdu&geogene
Température Kapp Kg kt K S
(°C) (ms? (ms?h *Q
kt
650 7,85%10 0,46 0,27 0,013
985 1,50x10 1,30 0,49 0,13

Tableau A.XXII.2
Part du craquage hétérogene dans le cas d’'un uéaade opérant a 0,3 s (SKH44)
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Annexe XXIII ; Estimation des intervalles de confiaces

Le détail de cette théorie est donné dans le pplgcde cours de J.P. Corriou [211]. La
détermination de la constante de vitesse k par négeession linéaire est possible en
exprimant le logarithme de la constante de vitesséonction de l'inverse de la température.

A partir des couples de points expenmen(a%xln(ki)j, on détermine par regression

linéaire k' et Ey, des estimateurs de kt E. Rappelons que :
_ E 1 :
In(k)——E?Hn(kO), (AXXIII.1)

et définissons les variables suivantes :

1 - ,
=£ la moyenne de I'inverse des températures,

N

Slimte)) () S+ 5 31 )|

s=1{|-2 i=1 i ’
N-2

et t,, la valeur de la distribution de Student alegrés de liberté ayant la

probabilitéa d’étre dépassée (tableau A.XXIIIl.1).

Un intervalle de confiance dg &t E, au seuil de confiance devaut :

N (Ko ) = tayran 2 = <In(Ko) SIN(Ko) +t gy » (AXXIII.2)
ZN: 1.1 ZN: 1.1
i=1 T| -_I— i=1 T| -T_
)l ]
Bt s i+y—T2 S e Bt xS _+i2 (AXXIIL3)
R ’ N N[1 1 R R ’ N N[ 1 1
277 e
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I-a| 75% | 80% | 85% | 90% | 95% 97,5% | 99% | 99,5% | 99,75% | 99,9% | 99,95%
Vv

1 1,000/ 1,376|1,963| 3,078 | 6,314 | 12,71] 31,8%63,66 | 127,3 318,3] 636,6
2 0,816/ 1,061 1,386/ 1,886 | 2,920 | 4,303] 6,969,925 | 14,09 22,33 31,60
3 0,765/ 0,978| 1,250| 1,638 | 2,353 | 3,182 4,5415,841 | 7,453 10,21] 12,92
4 0,741/0,941/1,190{ 1,533 | 2,132 | 2,776] 3,7474,604 | 5,598 7,173] 8,610
5 0,72710,920| 1,156| 1,476 | 2,015 | 2,571 3,365,032 | 4,773 5,893| 6,869
6 0,718/ 0,906/ 1,134| 1,440 | 1,943 | 2,447, 3,143,707 | 4,317 5,208| 5,959
7 0,711 0,896| 1,119/ 1,415 | 1,895 | 2,365 2,9983,499 | 4,029 4,785 5,408
8 0,706/ 0,889/ 1,108/ 1,397 | 1,860 | 2,306 2,8963,355 | 3,833 4,501] 5,041
9 0,703/ 0,883/ 1,100{ 1,383 | 1,833 | 2,262 2,8213,250 | 3,690 4,297 4,781
10 |0,700/0,879|1,093| 1,372 | 1,812 | 2,228] 2,7643,169 | 3,581 4,144| 4,587
11 ]0,697,0,876|1,088) 1,363 | 1,796 | 2,201] 2,718,106 | 3,497 4,025 4,437
12 10,695/ 0,873/1,083] 1,35 | 1,782 | 2,179] 2,6813,055 | 3,428 3,930 4,318
13 ]0,694]0,870/1,079/1,350 | 1,771 | 2,160] 2,650,012 | 3,372 3,852 4,221
14 10,692|0,868| 1,076| 1,345 | 1,761 | 2,145] 2,624,977 | 3,326 3,787 4,140
15 |0,691]/0,866|1,074/ 1,341 | 1,753 | 2,131] 2,602,947 | 3,286 3,733] 4,073
16 [0,690|0,865|1,071)1,337 | 1,746 | 2,120] 2,583,921 | 3,252 3,686] 4,015
17 10,689|0,863| 1,069/ 1,333 | 1,740 | 2,110 2,5672,898 | 3,222 3,646/ 3,965
18 |0,688]0,862| 1,067)1,330 | 1,734 | 2,101] 2,552,878 | 3,197 3,610 3,922
19 |/0,688|0,861|1,066| 1,328 | 1,729 | 2,093 2,532,861 | 3,174 3,579| 3,883
20 /0,687/0,860]1,064| 1,325 | 1,725 | 2,086 2,528,845 | 3,153 3,552| 3,850
21 10,686|0,859|1,063| 1,323 | 1,721 | 2,080, 2,518,831 | 3,135 3,527 3,819
22 10,686/ 0,858|1,061|1,321 | 1,717 | 2,074 2,508,819 | 3,119 3,505 3,792
23 10,685/0,858]1,060| 1,319 | 1,714 | 2,069] 2,50@®,807 | 3,104 3,485| 3,767
24 10,685/0,857/1,059|/1,318 | 1,711 | 2,064 2,492,797 | 3,091 3,467 3,745
25 10,684|0,856|1,058| 1,316 | 1,708 | 2,060{ 2,483,787 | 3,078 3,450 3,725
26 10,684/ 0,856|1,058/ 1,315 | 1,706 | 2,056 2,479,779 | 3,067 3,435 3,707
27 10,684/0,855/1,057|1,314 | 1,703 | 2,052| 2,473,771 | 3,057 3,421 3,690
28 10,683/0,855/1,056| 1,313 | 1,701 | 2,048 2,4672,763 | 3,047 3,408| 3,674
29 10,683/0,854|1,055/1,311 | 1,699 | 2,045 2,462,756 | 3,038 3,396/ 3,659
30 |0,683|0,854[1,055| 1,310 | 1,697 | 2,042 2,4572,750 | 3,030 3,385| 3,646
40 10,681)0,851]1,050{1,303 | 1,684 | 2,021 2,423,704 | 2,971 3,307 3,551
50 /0,679/0,849|1,047|1,299 | 1,676 | 2,009 2,403,678 | 2,937 3,261] 3,496
60 ]0,679]|0,848|1,045/1,296 | 1,671 | 2,000f 2,392,660 | 2,915 3,232| 3,460
80 10,678/0,846/1,043/1,292 | 1,664 | 1990, 2,374,639 | 2,887 3,195 3,416
100 [ 0,677]0,845]/1,042/ 1,290 | 1,660 | 1,984| 2,364,626 | 2,871 3,174 3,390
120 | 0,677/0,845/1,04111,289 | 1,658 | 1,980 2,358,617 | 2,860 3,160 3,373
oo 10,674/0,842)1,03611,282 | 1,645 | 1,960, 2,32&2,576 | 2,807 3,090] 3,291

Tableau A.XXIII.1 : Distribution de Student.

Valeurs det., av degrés de liberté ayant la probabititél’étre depassée
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