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Résumé - Aujourd’hui, I’impact sur I’environnement de 1’utilisation de 1’énergie fossile devient de plus
en plus évident. Dans ce contexte, le développement d’énergies alternatives est une nécessité. La produc-
tion d’hydrogene présente de nombreux avantages : I’hydrogene peut stocker deux fois plus d’énergie
que le gaz naturel par unité de masse, sa combustion ne produit que de 1’eau, elle est non polluante et non
toxique. Mais, pour se substituer aux énergies conventionnelles, sa production doit avoir la plus faible
empreinte carbone possible. Dans cette optique, 1’utilisation de biomasse, de vapeur d’eau et du soleil
comme source d’énergie pour la production d’un gaz de synthese riche en hydrogene est une approche
intéressante. La production de ce gaz nécessite de faire fonctionner le systeme réactif dans une plage de
température comprise entre 600 K et 1200 K. Etant donnée la limite basse du processus, la mise en place
et I’optimisation d’un systeme de récupération de chaleur est alors pertinent.

Dans cet article, nous présentons la modélisation dynamique et unidimensionnelle d’un réacteur a lit
compact allothermal dédié a la production d’hydrogene a partir de biomasse et de vapeur d’eau. Les
équations de conservation régissant le gazéifieur sont résolues par la méthode des volumes finis. Enfin,
une étude de I’'impact d’un systéme de récupération de chaleur sur un tel réacteur est présenté et discuté.
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L’ utilisation de biomasse, de vapeur d’eau et du soleil comme source d’énergie pour la pro-
duction d’un gaz de synthese riche en hydrogene est une approche intéressante. Pour optimiser
de tels procédés, une modélisation fine et précise des phénomenes ayant lieu au coeur du réac-
teur est nécessaire. C’est I’objet du modele de réacteur gaz-solide présenté ici. Les équations de
transfert de chaleur et de masse nécessaires a cette modélisation sont présentées et discutées. Ce
modele est ensuite utilisé pour étudier I’impact d’un systeme de récupération de chaleur entre
le gaz d’entrée et le gaz de sortie. En effet, le gaz de sortie est en général refroidi pour étre
traité [1], et cette énergie est perdue.

Le schéma du réacteur étuidié est présenté sur la Figure
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Figure 1: Schéma du réacteur
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1. Un gaz composé d’azote et de



vapeur d’eau est injecté dans le réacteur avec une vitesse initiale Vgy, engée = 2,3+ 102 m.s™! [2].
En fonction du cas d’étude, il est préchauffé ou non, grace a I’échangeur. Une plaque émettrice,
en partie haute du réacteur, est placée au plan focal d’un concentrateur solaire. Cette plaque
monte en température et reémet sur le lit de particules. Le gaz entre ensuite en interaction avec
des particules sphériques de charbon de hétre. Dans le réacteur, la réaction de cette biomasse
avec la vapeur d’eau génere de I’hydrogene et de I’oxyde de carbone.

2. Cinétique chimique

Dans un tel gazéifieur, de nombreuses réactions peuvent avoir lieu. Plusieurs approches
peuvent étre utilisées pour modéliser ces réactions : multiréactions, approche globale, équi-
libre thermodynamique, cinétique. Le choix de 1’approche se fait en fonction du domaine de
température, du type de matériau, des variables que 1’on veut étudier en sortie, de la puissance
de calcul dont on dispose, etc [3]. Ici, une approche globale a été choisie pour modéliser les ré-
actions ayant lieu dans le réacteur. Piatkowski [2] propose une cinétique pour la réaction globale
de charbon de hétre avec la vapeur d’eau. La réaction globale considérée est la suivante :

C+H,O = CO + H, (D

Le bilan de matiere associé a cette réaction est présenté dans 1’équation 2, les parametres
associés sont introduits dans le Tableau 1

dx
— =K1 -X)¥3 2
” ( ) (2)

En utilisant I’équation 2 et le Tableau 1, nous pouvons obtenir 1’équation :

dpsolide o / Psolide 2/3
— _psolide,ok (3)
dt Psolide,o
Taux d’avancement X=1- Prolide
Psolide,o
Constante de vit K =k, i)
onstante de vitesse exp T
Facteur de fréquence ko =0,0222 s71
Energie d’activation E, = 43154 kJ .kmol !

Tableau 1: Parametres de la cinétique [2)

3. Les équations de conservation

La démarche pour obtenir les équations est la suivante : nous utilisons la Figure 2 pour
faire les bilans sur chaque phase. Ensuite, nous divisons par le volume de controdle. Enfin, nous
faisons tendre Ax vers 0.



3.1. Conservation des espéces chimiques
3.1.1. Pour le gaz

En suivant le formalisme introduit par Turns [3], chaque espece ¢ du gaz présent dans le
réacteur est régie par 1’équation suivante :

ot - Oz

gaz

0 aZY; 0 " aY; -
EM = |:Ym pgazDi%] + m; (4)

Dans cette équation on trouve, de gauche a droite : la contribution due a I’accumulation, a
la convection, a la diffusion moléculaire et enfin a la génération (ou destruction) par réaction
chimique. Le terme source associé a chaque gaz ", s’exprime par 1’équation.

. Mz Psolide 23
m;” - - 1 —¢€) psoli eok/ ( ) (5)
Msolide ( ) Piolid | Psolide,o
3.1.2. Pour le solide
8/)501 e .
(1-¢) atld = Myolide (6)

L’équation (2) nous permet de déterminer facilement 7.’ ... en tout point du réacteur. La

conversion du solide se fait de maniere progressive suivant le livre de Levenspiel [4], c’est-a-
dire que la réaction a lieu dans toute la particule solide, ce qui se traduit par une variation de la
masse volumique du solide.

3.2. Conservation de I’énergie

3.2.1. Pour les gaz
Nédz Nédz
pgazY Cp zTgaz) o 0 aY; aTgaZ
£ Z = _8_13 Z Cp zTgaz gaz - pgazDi Oz - )\gaz Oz

- Rs—vhe (Tgaz - ,-rsolide) (7)

Dans cette équation on trouve, de gauche a droite : la contribution due a I’accumulation, a la
convection, a la diffusion moléculaire, a la conduction et enfin le transfert thermique entre les
phases.

3.2.2. Pour le solide

8(psolideC'p,solidetrsolide) o a
) - a_ _)\effective lit

(1— = 2 -2 3Tsolide)

ox
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Dans cette équation on trouve, de gauche a droite : la contribution due a 1’accumulation, a
la conduction, au transfert thermique entre les phases et enfin a I’énergie consommée par la
réaction chimique. A H varie en fonction de la température et est présentée dans la Figure 3.
Notons que 1’on considere que toute 1’énergie nécessaire a la réaction est consommée dans le
solide étant donné que le pC), du solide est trés grand devant celui du gaz.

4. Les transferts thermiques

La modélisation des phénomenes de transferts thermiques, associée au rayonnement et a la
conduction a travers le lit, se fait grace a des conductivités thermiques équivalentes associées a
chaque phénomene. Ces deux contributions sont ensuite couplées pour former la conductivité
thermique effective du lit poreux (équation 9). La convection est, quant a elle, prise en compte
a travers 1’équation de conservation de 1’énergie du gaz (équation 7).

)\effective lit = /\2 + )\2 (9)

La conduction thermique a travers le lit poreux est calculée grace a une conductivité ther-
mique équivalente (Aefrective 1it), 12 démarche est présentée en détail dans le livre de Kaviany [5].
Différentes modélisations du transfert thermique dans un lit compact ainsi que des données ex-
périmentales extraites de [2] sont présentées dans la Figure 4. Pour les abréviations, la premiere
lettre représente la conduction avec H pour Hardley, K pour Kunii et G pour géométrique. La
deuxieéme lettre représente le rayonnement avec R pour Rosseland et A pour Van Antwerpen
[6]. Enfin la troisieme et derniere lettre représente la conduction thermique du solide avec A
pour le model Atkinson [7] et C pour une conductivité constante \jige = 0,35 W.m L. K~!

La figure 4 nous montre que la meilleure combinaison pour s’approcher des données expé-
rimentales de Piatkowski [2] est le modele de conduction d’Hardley avec le rayonnement de
Rosseland et une conductivité thermique constante du solide. C’est cette combinaison qui est
utilisée dans notre modélisation du transfert thermique dans le réacteur.

Enfin le transfert conductif a travers les parois latérales du réacteur, qui est un mode im-
portant de transfert thermique dans le réacteur, est modélisé a 1’aide d’une plaque de SiC de
6 mm d’épaisseur pour une conductivité thermique \gic de 25 W.m~*.K~!. Ce transfert se fait
en parallele du flux conductif a travers le lit poreux.

5. Récupération de chaleur

Dans son régime de fonctionnement optimal du réacteur, le gaz de sortie a une température
supérieure a 600 K. Ce gaz est en général refroidi pour étre traité [1], et cette énergie est per-
due. Ici nous allons étudier I’impact du préchauffage des gaz d’entrée avec les gaz de sortie.
Un échangeur air-air haute température adapté a un brileur de biomasse a été choisi dans la
littérature [8]. Il est donné pour une efficacité e.;y de 62,5%. Il est modélisé de maniere trés
simple a I’aide des equations 10, 11 et 12

Cmm = min {mgaz,scp,gaz,s> mgaz,encp,gaz,en} (10)

Qmam = Cmm (Tgaz,s - Tgaz,en) (11)
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Figure 3: Enthapie de réaction calculée en
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Figure 4: Comparaison de différentes modeé-
lisations du transfert thermique dans un lit
compact avec des données expérimentales
extraites de [2]. r* un coefficient de déter-
mination introduit par Lejeune [10]

Q = e Qmaz (12)

Le flux @) est ensuite réinjecté a I’entrée du réacteur avec une condition limite variable sur
I’équation de conservation de 1’énergie du gaz (équation 7).

6. Conditions opératoires

La Figure 1 représente le schéma de principe du réacteur qui, dans cette étude, fait 8 cm de
longueur.

Le gaz en entrée est composé de N5 et de H,O. Un flux de 3000 W, évalué grace aux don-
nées expérimentales de Piatkowski [2], est appliqué sur la partie supérieure du lit poreux. La
température d’entrée du gaz est de 300 K. Les fractions molaires a I’entrée sont Xy, eniee = 0,7
et XHQO,entrée =0,3.

Le solide est formé de particules sphériques de bois d’hétre de diametre 21072 m.
7. Méthode numérique

La résolution des équations régissant le modele proposé est faite grace a la méthode des
volumes finis dont on peut trouver les détails dans le livre de Versteeg [9]. Les équations sont
codées sous Python utilisant la librairie Fipy [11] pour résoudre les équations de conservation.
La librairie Cantera [12] est utilisée pour les calculs des données thermodynamiques et de trans-



port.
7.1. Conditions aux limites

En sortie du réacteur des conditions aux limites de Neumann sont imposées sur toutes les
variables.

8. Résultats et discussions

Les profils de température du solide et de génération de Hy dans le réacteur a 10 min sont
présentés sur les Figures 5 et 6 respectivement. On peut voir que la mise en place de I’échangeur
conduit a une variation de la température du solide de 1’ordre de 80 K en sortie du réacteur.
Cette augmentation de la température implique une augmentation de la génération de H, dans
le réacteur comme nous pouvons le voir sur la Figure 6.
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Figure 5: Température du solide dans le ré-
acteur a 10 min

La production de Hs pour nos deux modeles ainsi qu’une mesure expérimentale sont présen-
tées sur la Figure 7. La durée de fonctionnement est de 100 min. L’impact de la mise en place de
I’échangeur sur la production de Hs et de I’ordre de 9% avec 0,229 kg et 0,25 kg pour le cas de
référence et le cas avec échangeur, respectivement. Cela montre le potentiel de la récupération
de chaleur sur ce type de réacteur.
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Figure 7: kg de Hs produit en 100 min. Les mesures experimentales proviennent de Piat-

kowski [2]

L’expérience quant a elle, conduit a une production de 0,291 kg, soit un écart de 20 % avec



notre cas de référence. Une analyse des résultats de Piatkowski [2] montre une forte réduction
de la hauteur du lit pendant le fonctionnement du réacteur. Cette réduction permet au carbone
n’ayant pas réagi d’€tre plus proche de la plaque émettrice, ce qui conduit a une température
plus élevée et donc une génération de Hy plus importante. Pour se rapprocher des résultats ex-
périmentaux, la modification de la conversion du solide semble €tre la piste la plus intéressante.
En effet, la conversion progressive mise en place ne permet pas de modéliser la variation de
la hauteur du lit poreux. Une conversion avec rétrécissement du noyau comblera ce manque et
permettra certainement de se rapprocher des résultats expérimentaux.

9. Conclusion

Nous avons présenté un modele permettant de simuler le comportement d’un gazéifieur de
biomasse. A I’aide de ce modgle, nous avons simulé ’impact d’un systéme de récupération de
chaleur des gaz de sortie sur la production d’hydrogene. Nos résultats indiquent une augmenta-
tion de 9 % de la production de H,. De plus, la comparaison de notre modele avec I’expérience
suggere que, dans un lit compact, la conversion avec rétrécissement du noyau doit permettre
une meilleure modélisation de ce type de réacteur.

10. Annexe

Le coefficient utilisé dans la figure 4 est présenté dans 1’équation 13.

n ~ —\2
7,2 _ Zizl (yz - y) (13)

S (v —7)°

ol y;, ¥, y; représentent les valeurs expérimentales, moyennes, et calculées respectivement.
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