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RESUME

La production de gaz énergétique a partir de biomasse humide est une alternative
attrayante pour la production d’une énergie renouvelable et la valorisation énergétique
d’un déchet. Cette thése s’intéresse a 1’utilisation de 1’eau supercritique pour la dégradation
d’un polluant organique et sa transformation en énergie, clle étudie le procedé de
gazéification en eau supercritique (T>374°C et P>22.1MPa) d’une biomasse
humide «glycérol » pour I’obtention d’un gaz valorisable (Hz, CO, CO;, CHs et les
hydrocarbures légers CxHy). Les propriétés de I’eau et le mécanisme réactionnel du
procédé dépendent des parametres opératoires (température, temps de séjour, pression,
concentration en catalyseur et en glycérol).

D’aprés la littérature, plusieurs parametres opératoires du procédé ont prouvé leur
influence sur le procédé séparément. L’objectif de cette thése est de prendre en
considération tous ces paramétres dans une méme étude pour une meilleure compréhension
du procédé en utilisant différents types de plans d’expériences avec plus de dix réponses
pour chaque plan. En effet, en premier lieu, I’étude paramétrique par plan factoriel du
procéde dans un réacteur batch avait montré que la température, le temps de sejour et la
présence de catalyseur avaient un effet significatif positif sur les rendements en Ha, CO,
CHa et les hydrocarbures légers CxHy. En revanche, pour I’efficacité de la gazéification et
le pouvoir calorifique inférieur, I’effet de la concentration initiale en glycérol était négatif
sur ces mémes réponses. D’autre part, la pression n’avait pas eu un effet important.
L’optimisation par plan central composite a permis d’obtenir des modéles du second degré
et de determiner les conditions optimales pour un maximum de réponse souhaitée.
L’optimisation étant multiobjective, les modeles développés permettent de génerer des
conditions optimales pour chaque objectif visant une quelconque quantité ou qualité de gaz
produit. Le modele Mathcad développé pour la cinétique de gazeéification du glycérol dans
un reacteur tubulaire montrait que pour ce type de réacteur, un meilleur rendement en gaz
est obtenu a faible temps de séjour.

Pour améliorer la quantité et la qualité du gaz produit, la gazéification supercritique a été
réalisé en présence d’un mélange de trois catalyseurs (KOH, Ca(OH)2, Fe.Oz3) en utilisant
un plan de mélange centré augmenté. Des modéles quadratiques du second degré en
fonction des trois catalyseurs ont été obtenus. La sélectivité des catalyseurs différe d’un
gaz a un autre, leurs mélanges ont montré un effet important sur les réponses étudiees. Les
résultats du plan permettent de générer une formulation optimale de catalyseurs en fonction
de I’objectif de I’optimisation.

Les résultats de I’étude ont été validés et sont trés encourageant pour une application
industrielle de la gazéification en eau supercritique afin de valoriser différents types de
biomasse humide.

Mots clés : Gazeéification en eau supercritique, glycérol, gaz de synthese, plans
d’expériences, formulation de catalyseurs.
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ABSTRACT

The production of energy gas from wet biomass is an attractive alternative for the
production of renewable energy and energy recovery of a waste. This thesis focuses on the
use of supercritical water for the degradation of an organic pollutant and its transformation
into energy, it was interested in the study of gasification process in supercritical water (T>
374 ° C and P> 22.1 MPa) of a moist "glycerol™ biomass to obtain a mixture of recoverable
gas (Hz, CO, CO2, CH4 and CxHy light hydrocarbons). The properties of the water and the
reaction mechanism of the process depend on the operating parameters (temperature,
residence time, pressure, catalyst concentration and glycerol).

According to the literature, several operating parameters of the process have proved their
influence on the process separately. The aim of this thesis is to take into account all these
parameters in the same study for a better understanding of the process by using different
types of experimental designs with more than ten answers for each plan. Indeed, in the first
place, the parametric study by factorial design of the process in a batch reactor had shown
that the temperature, the residence time and the presence of catalyst had a significant
positive effect on the yields of Hz, CO2, CH4 and light hydrocarbons CxHy. On the other
hand, for the gasification efficiency and the lower heating value, the effect of the initial
glycerol concentration was negative on these same responses. Morever, the pressure had
not a significant effect. The central composite design optimization allowed to obtain
quadratic models of the second degree and to determine the optimal conditions for a
maximum of the desired response. Since optimization was multi-objective, the developped
models maked it possible to generate optimal conditions for each objective aiming at any
quantity or quality of the gas produced. The Mathcad model developed for the gasification
kinetics of glycerol in a tubular reactor showed that for this type of reactor, a better gas
yield is obtained at low residence time.

To improve the quantity and quality of the gas produced, the supercritical gasification was
carried out in the presence of a mixture of three catalysts (KOH, Ca (OH) 2, Fe203) using a
mixture design simplex centroid augmented. Quadratic models according to the three
catalysts were obtained. The selectivity of the catalysts differed from one gas to another;
their mixtures have shown a significant effect on the responses studied. The results of the
design maked it possible to generate an optimal formulation of catalysts according to the
objective of the optimization.

The results of the study have been validated and are very encouraging for an industrial
application of gasification in supercritical water in order to valorize different types of wet
biomass.

Key words: supercritical water gasification, glycerol, synthesis gas, experimental designs,
catalyst formulation.
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INTRODUCTION GENERALE

INTRODUCTION GENERALE

Suite a l’augmentation accrue de la population mondiale (passant de 7.7 milliards
actuellement a 9.7 milliards en 2050) [1], la demande en énergie et en produits chimiques
augmente annuellement. Parallelement les combustibles fossiles s'épuisent et les déchets
générés par les activités humaines, animales et l'activité agricole augmentent, ce qui
causerait davantage de problemes de pollution pour l'environnement. Cela a poussé la
recherche a trouver un substitut aux fossiles pour produire une énergie propre et
renouvelable. Dans ce contexte, la biomasse comme source d’énergie renouvelable a eu
une attention particuliere, plusieurs stratégies de traitement ont été testees entre autres : la
combustion, la digestion anaérobie, la pyrolyse, la gazéification conventionnelle, les

procédes de traitement biologique et biochimique...etc.

Le procedé de traitement adéquat est choisi selon I’humidité de la biomasse. Cependant
I’étape de séchage est trés codteuse, ce qui a rendu I’exploitation de ’eau comme solvant
et réactif intéressante a étudier. En effet, porter une biomasse humide aux conditions
supercritique de 1’ecau (au-dela du point critique: T=374°C et P=22.1 MPa) conduit a la
dégradation de celle-ci et a la production d’un mélange gazeux énergétique contenant
I’hydrogéne, le méthane, le monoxyde et dioxyde de carbone et des hydrocarbures Iégers,
ce procédé est appelé « gazéification de la biomasse en eau supercritique ».

L’eau a I’état supercritique acquiert des propriétés physiques intermédiaires entre celles de
I’état liquide et 1’état gazeux, son pouvoir solvant devient modulable et plus intéressant
ouvrant le champ a de nouvelles applications : syntheses, extraction, traitement de la
pollution,...etc.

La qualité et la quantité du gaz produit sont fortement influencées par le choix des
parametres opératoires étudiés, a savoir, la température, la concentration en biomasse, la
présence et le type de catalyseur, la pression et le temps de séjour.

D’apres la littérature, jusqu’au jour d’aujourd’hui aucun travail n’avait étudié¢ I’effet de
tous ces parametres au méme temps, sur les gaz produits, leur pouvoir calorifique ainsi que
I’efficacité du procédé. De ce fait, ’objectif de ce travail est consacré a la dégradation du
glycérol (choisi en raison de son abondance et faible codt) par gazéification en eau

supercritique dans un réacteur discontinu en considérant les cing parameétres cités ci-dessus

1
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et plus de dix réponses dans une méme étude. Tout d’abord, 1’étude du procédé a été
réalisée par simulation en utilisant un modele cinétique de gazéification supercritique dans
un réacteur tubulaire et en développant un programme Mathcad pour sa résolution. Pour
I’étude expérimentale, elle a été réalisée dans le laboratoire RAPSODEE a I’école des
Mines d’Albi sur des réacteurs discontinu et en utilisant différents plans d’expériences en
fonction de I’objectif fixé. Pour I’étude paramétrique du procédé de gazéification
supercritique du glycérol, le plan factoriel complet a été utilisé. Ensuite, 1’étude
d’optimisation par plan central composite a été réalisée dans le but de déterminer les
conditions opératoires optimales pour un maximum de gaz produits.

Afin d’étudier I'effet d’un mélange de catalyseurs sur la qualité et les quantités des gaz
produits, un plan de mélange a été utilisé dans I’objectif de determiner la meilleure
formulation de catalyseurs pour atteindre une production optimale, en considérant trois
catalyseurs (KOH, Ca(OH)a, Fe20s).

Aprés cette introduction générale, la présente thése est organisée en quatre chapitres

comme suit :

Le premier chapitre a été consacre a la présentation de certaines notions de base
sur la gazéification en eau supercritique, son historique ainsi que les propriétés physico-
chimiques de I’eau supercritique. Une description détaillée des mécanismes reactionnels,
type de réacteurs, et certains travaux antérieurs sur la gazéification en eau supercritique du

glycérol a aussi été présentée.

Le deuxieme chapitre a été réservé a la synthese bibliographique des travaux de
recherches réalisés pour 1’¢tude de ’effet des paramétres opératoires sur la gazéification en
eau supercritique : température, temps de séjour, pression, concentration en biomasse et
catalyseur. Aussi, des études d’optimisation réalisée sur différentes biomasses sont

présentées dans ce chapitre.

Le troisieme chapitre intitulé matériels et méthodes, présente le matériel, la
procédure expérimentale, les techniques analytiques ainsi que tous les plans d’expériences
utilisés dans cette étude.

Les résultats obtenus ainsi que leurs discussions ont été regroupés et interprétés dans le
guatriéme chapitre qui a été divisé en quatre parties. La premiére concerne la simulation
par un modele cinétique de gazéification hydrothermale du glycérol. La deuxiéme, la

présentation des résultats du travail expérimental réalisé au centre RAPSODEE,

2
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comportant I’étude de I’effet des facteurs ou paramétres opératoires sur les réponses
choisies; rendements en gaz produits, efficacité de gazéification et pouvoir calorifique
inférieur en utilisant un plan factoriel complet. Ensuite, les résultats de la détermination
des conditions optimales pour un objectif fixe par plan central composite. Ainsi que les
résultats du plan de mélange de catalyseurs centré augmenté et la formulation de mélange

de catalyseur optimale pour une ou plusieurs réponses souhaitées.

Dans la conclusion générale, sont résumés les principaux résultats de 1’étude ainsi que les

perspectives et travaux futurs.
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CHAPITRE |

REVUE BIBLIOGRAPHIQUE

1.1. Introduction

Du point de vue environnemental et économique, les nouvelles maniéres de produire de
I’énergie en utilisant une source renouvelable et non polluante ont été étudiées au cours des
derniéres années [2], d’ou l'augmentation de I’intérét d’utiliser la biomasse. Cette
énergie issue du traitement de la biomasse limite I'augmentation du dioxyde de carbone
dans l'atmosphere et aiderait a réduire son impact sur le changement environnemental et
climatique. Plusieurs méthodes de traitement de la biomasse ont été appliquées par voie
biologique, biochimique et thermochimique. Chaque méthode a ses avantages et
inconvénients par rapport a la biomasse étudiée, mais lorsqu’il s’agit de déchets provenant
de I’agriculture ou de I’alimentation, qui représentent généralement des biomasses humides
contenant jusqu'a 95% d'eau, 1’étape de séchage augmente le colt de ces procedés. Ceci
peut étre avantageusement évité en utilisant la gazéification en eau supercritique ou
gazéification hydrothermale [3].

Dans cette revue bibliographique seront présentées des notions et généralités sur la
gazéification en eau supercritique, son historique ainsi que les mécanismes réactionnels,
types de réacteurs utilisés, et modeles. Les mécanismes réactionnels et certains travaux
antérieurs sur la gazéification en eau supercritique du glycérol utilisé comme biomasse

modeéle, seront aussi présentés.
1.2. Biomasse et énergie renouvelable

Le terme "biomasse" désigne dans son sens large, toute maticre vivante, qu’elle soit
végétale, animale, fongique ou bactérienne, présente sur Terre. Elle suscite de plus en plus
d’intérét notamment dans le domaine de la production d’énergie, de par les quantités

importantes de déchets de biomasse qui peuvent étre valorisés, tels que les déchets
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municipaux, déchets agricoles, bois, végétaux et déchets d'animaux (engrais) [4]. La
biomasse contient généralement de la cellulose, de I'némicellulose, de la lignine et de
faibles pourcentages d'autres substances telles les minéraux et les molécules organiques

[5].

La cellulose est une macromolécule linéaire constituée quasi exclusivement de molécules
de glucose reliées entre elles par des liaisons B1-4. La cellulose est le constituant principal
des parois cellulaires des plantes, le degré de polymérisation de la cellulose varie selon les
plantes, il est de I’ordre de 9000 pour le chanvre, 10 000 pour le coton et peut dépasser

25 000 pour certaines algues [6]. La figure 1.1 représente un motif de la cellulose.
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Figure 1.1.Cellobiose (dimere de glucose) motif de la cellulose [6].

Le terme hémicelluloses désigne un groupe d'homopolymeres et d'hétéro polymeres[7].
Les hémicelluloses constituent en moyenne 26% des feuillus, 22% des résineux et 30% des

divers résidus agricoles[8], la figure 1.2 représente la structure de I’hémicellulose.

Figure 1.2. Structure de I’hémicellulose avec un squelette glucidique et des ramifications composées de

résidus pentose et hexose[9].
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Les lignines sont des polymeres naturels phénoliques, précisément des biopolymeéres
consistant en unités phénylpropanoides avec un atome d'oxygéne en position para (ex: -OH
ou -O-C) et avec aucun groupes méthoxyle en position para de cet atome d'oxygene[10].

La lignine est une biomolécule complexe composée de trois espéces phénoliques : p-
cumaril, coniferyl et sinapil alcool [11] comme illustré sur la figure 1.3. La lignine est
présente principalement dans les plantes vasculaires (plantes qui possedent un tissu
vasculaire pour transporter I’eau et les €léments nutritifs depuis les racines jusqu’aux
feuilles) et dans quelques algues [12]. La lignine, la cellulose et I’hémicellulose sont les

constituants structuraux essentiels du bois [13].

CH,CH CH,OH CH,OH
CH éH =H
I [ I
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p-cumaril alcohol conifen alcohol snapd alechel

Figure 1.3. Structure des principaux composants de la lignine[14].

D’autres types de biomasse contenant des minéraux tels que I’azote, le phosphore ou le
potassium existent, ce qui les rend intéressantes a traiter, en raison de leur valeur
commerciale et environnementale une fois que ces minéraux sont récupérés pour diverses
utilisations[15].

Ces molécules sont considerées comme biomasse modéle, leur structure moléculaire est
plutét simple. Cependant, il existe des biomasses appelées biomasses réelles ayant une
structure complexe et contenant différents produits et/ou minéraux tels que la sciure de
bois, la canne a sucre, le sorgho sucrier, le tournesol, la tige de mais, le résidu de raisin, le
déchet de pomme de terre, la paille, les résidus de la taille des vignes et des arbres fruitiers,
les boues d’épuration, les algues et d’autres déchets marins. L’étude du mécanisme de
conversion de ce type de biomasse est généralement difficile a réaliser, a ce titre,
I’utilisation de biomasse mode¢le contenant le méme groupe fonctionnel que la biomasse

réelle constitue une alternative intéressante pour les travaux de recherche.
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Le glycérol, objet de notre étude, est parmi les molécules modeles les plus utilisées dans
les travaux de recherche. Le glycérol ou la glycérine (appelée aussi propane triol) de
formule chimique C3HgO3 est un liquide visqueux, incolore, inodore, miscible a ’eau et a
I’alcool, on le trouve dans toutes les huiles et graisses végétales ou animales[15]. C’est
également un coproduit de la transestérification des huiles végétales pour produire du
biodiesel (Figure 1.4) [16], et des réactions de saponification (Figure 1.5) [17]. Environ
100 kg d'huile réagissent avec 10 kg de méthanol pour produire 100 kg de biodiesel et 10
kg de glycérol [18]. Le glycérol purifié est utilisé comme matiére premiére dans de
nombreux secteurs des industries chimiques tels que les cosmétiques, les produits
pharmaceutiques, tabac et nourriture. De nombreux produits chimiques peuvent étre
obtenus a partir de glycérol brut: acide glycérique, alcanes, acétaldéhyde, methanol, esters
d'acide formique, éthyléne glycol, lactate...etc [19].
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Figurel.4. Réaction de tranestérification des triglycérides et de 1’alcool [16].
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Figure 1.5. Réaction de saponification pour produire du glycérol [20].

L’énergie produite par la biomasse est relativement renouvelable, moins chere, plus fiable
et génére une pollution moins importante par rapport aux fossiles. La biomasse est parmi
les sources d’énergie renouvelables les plus utilisées dans le monde, elle représente 10% de
I’énergie mondiale consommée[21].

Grace au processus de photosynthése de la biomasse végétale, les plantes captent I'énergie
du soleil et quand elles sont briilées, elles libérent 1'énergie du soleil qu’elles contiennent.
De cette facon, la biomasse fonctionne comme une sorte de stock naturel de I'énergie
solaire. Tant que la biomasse est produite de maniere durable et que l'utilisation n’excéde

pas l'exploitation, le stock est inépuisable [22].
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1.3. Procédés de conversion de la biomasse
Les procédés de conversion de la biomasse en énergie peuvent étre biologiques,

biochimiques ou thermochimiques.

1.3.1. Procédés biologique et biochimique
On retrouve dans cette catégorie le procédé de digestion anaérobique appelé aussi la
méthanisation et la fermentation.

1. La digestion anaérobique ou méthanisation

La digestion anaérobie ou méthanisation est un procédé biologique qui exploite la capacité
de certains microorganismes a dégrader la matiére organique en 1’absence d’oxygéne pour
produire un biogaz riche contenant 2/3 de méthane et 1/3 de dioxyde de carbone, utilisable
comme source d’énergie. Celle-ci permet de valoriser énergétiquement la matiere
organique des déchets et de recycler la matiére organique résiduelle et les éléments

minéraux associés présents dans le digestat par un retour au sol [23].

Le glycérol brut a été utilisé en co-digestion anaérobie avec de la farine de viande et d'os et
du fumier laitier. Les résultats de la mono-digestion anaérobie ont montré que le glycérol

brut produisait le rendement en méthane le plus élevé [24].
2. La fermentation

C’est la transformation de matieres organiques n'impliquant pas obligatoirement un
dégagement gazeux et produisant : éthanol, acide lactique, acide propénoique, etc. Pasteur
démontra que toutes ces transformations sont dues a des micro-organismes divers
(levures, bactéries, moisissures) qui utilisent pour leur développement la matiere et
I'énergie produites par la dégradation des substances organiques en absence d'oxygene
[25]. Le glycérol a été convertit principalement en éthanol et en hydrogene par

fermentation en utilisant les microorganismes anaérobium acetethylicum [26].

1.3.2. Procédés thermochimiques
Ces procédés utilisent I’effet de la température pour convertir la biomasse en énergie, il
existe quatre procedés thermochimiques :
1. La combustion
La combustion est un processus de conversion de I'énergie chimique contenue dans les

combustibles a base d'hydrocarbures en chaleur par réaction avec de I'oxygéne (oxydation

8


http://www.universalis.fr/encyclopedie/bacteries/
http://www.universalis.fr/encyclopedie/oxygene/

CHAPITRE | REVUE BIBLIOGRAPHIQUE

thermique)[27], libérant une énergie sous forme d’une flamme et de lumicre. Lorsque le
carburant brile efficacement avec suffisamment d’air, il produit principalement du CO et
de la vapeur d’eau. La température de réaction y atteint 1 200 a 1 500 °C [28].

Cependant, en raison de sa faible densité d'énergie, de sa haute viscosité et de sa haute
température d'auto-inflammation, le glycérol est difficile a braler [29].

2. Laliguéfaction

Le principe de la liquéfaction consiste a mettre en solution la biomasse sous forme divisée
dans un solvant aqueux ou organique, elle conduit a un mélange de produits réactionnels
dont les proportions respectives dépendent des conditions opératoires: composés
organiques liquides, gaz legers (Hz2, CO, CO2, CHya), et résidus solides (résidus minéraux,
carbone). La temperature optimale se situe entre 250°C et 450°C, et généralement sous une
pression totale de 150 a 200bar [30]. Ce procéde fait intervenir deux réactions principales :
la solvolyse ou décomposition par dissolution, et I’hydrogénolyse ou décomposition par
hydrogénation[31].

Le glycérol a été utilisé comme solvant de liquefaction pour produire du bio polyol a partir

des résidus de saccharification de tiges de tournesol [32].
3. Lapyrolyse

Sous I’action de la chaleur, les constituants principaux de la biomasse sont convertis en
trois phases valorisables sous forme de solide (charbon végétal), de composés organiques
condensables (huiles) et de gaz (constitué principalement de CO,, CO, Hz et CHy). Le
controle des parameétres opératoires permet d’orienter les réactions vers la production

préférentielle d’une de ces trois phases et de maximiser les rendements[30].

Le glycérol brut a été utiliseé au moyen d'une co-pyrolyse avec de la paille de mais pour
produire des gaz, de la bio-huile et du charbon[33]. La co-pyrolyse de lignite avec du
glycérol brut a été réalisée en réacteur discontinu, ce qui a donné un rendement élevé en
hydrogene[34].
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4. La gazéification

Il existe deux types de gazéification: la gazéification conventionnelle et la gazéification en

eau supercritique.

La gazéification conventionnelle est un processus dans lequel la biomasse est chauffée a
une température élevée produisant des gaz susceptibles de subir des réactions chimiques
pour former un gaz de synthése contenant principalement de I’hydrogéne et du monoxyde
de carbone et qui peut ensuite étre utilisé pour produire de I’énergie ou pour produire une
gamme de produits chimiques, y compris les carburants de transport liquides et
gazeux[35].

La gazéification conventionnelle s’effectue en trois eétapes :

Les combustibles de biomasse contiennent généralement de 10% a 35% d'humidité, quand
la biomasse est chauffée a environ 100 ° C, ’humidité est convertie en vapeur, a mesure
que le chauffage continue, la biomasse subit une pyrolyse conduisant a une partie solide
contenant du charbon, le goudron est la partie liquide et les gaz de combustion constituent
la partie gazeuse. A environ 700-1 400 ° C de l'air est introduit dans le gazeificateur et la
partie solide réagit avec I'oxygéne de l'air pour produire du dioxyde de carbone et de la
chaleur.

Le glycérol brut a été gazéifié entre 950 et 1500 ° C en utilisant de I'air pour la production
de gaz de synthése, donnant une conversion de carbone de 92% [36].

L’¢tape de séchage rend le procédé encore plus couteux dans le cas des biomasses
humides, de ce fait, I’idée d’utiliser I’eau comme milieu réactionnel est apparue, le passage
aux conditions supercritiques change les propriétés physico-chimiques de 1’eau, ceci influe
sur la dégradation thermique des biomasses et c’est donc « une gazéification dans I’eau

supercritique ».

1.4. Gazéification en eau supercritique

La premiére gazéification en eau supercritique a été menée par M.Modell en 1985, qui a
incorpor¢ la sciure de bois d’érable comme biomasse dans I’eau supercritique, en utilisant
un autoclave en acier inoxydable de type 316L agité magnétiqguement. Les résultats avaient
montré une décomposition rapide sans formation de charbon et les gaz produits étaient

I’hydrogene, le monoxyde et dioxyde de carbone, et quelques traces de méthane des Ca+
[37].
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La gazéification de biomasses en eau supercritique, consiste donc a porter une biomasse
humide, aux température et pression critiques (températures supérieures a 374°C et
pressions supérieures a 22.1 MPa) permettant la production d’un mélange de gaz
valorisable et énergétique (CO2, CO, Hz, CH4 ...)[38], éliminant la résistance au transfert
de masse déterminant la vitesse [39]. La gazéification en eau supercritique s’adresse plus
particulierement a des biomasses trés humides (plus de 70 % d’humidité) qu’il n’est donc
pas nécessaire de sécher au préalable. Les températures de la réaction sont relativement
basses (maximum de 700 °C), comparées aux procédés de gazéification en voie classique
ou séche (typiquement 900 °C). Les gaz visés sont I’hydrogene principalement, mais
également un «syngas », mélange d’hydrogene et de monoxyde de carbone (pour la
synthese Fisher Tropsch) ou la production de méthane [38].

1.4.1. L’eau supercritique

L’eau est dite « supercritique » lorsque sa température et pression sont supérieures au point
critiqgue (température et pression critiques; Tc=374°C et Pc= 22.1MPa) [40]. Comme
montré sur la figure 1.6, en phase supercritique, I’eau n’est plus totalement liquide et pas
non plus gazeuse, mais dans un état intermédiaire d’ou des propriétés physiques entre
celles d’un gaz et d’un liquide[41].

pression [atm]
118 point critigy

o

|H.|l] I I'JH

solide

L

00 4-— vapeur

point triple

= i i —
00 100° 3740
température [°C)

Figure 1.6. Diagramme de phase de 1’eau[42].

Dans son état supercritique, l'eau a une faible viscosité semblable a celle d’un gaz et
Iégerement supérieure a celle de la vapeur. La faible viscosité reflete des mobilités
moléculaires élevées car le coefficient de diffusion (D) est inversement proportionnel a la

viscosité 1, comme le montre la relation Stokes-Einstein[43 , 44] :
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p="T (1.5)

6nnr

Ou, kb (J/°K)= constante de Boltzmann (1.3806503. 102 J / °K), T (°K) est la température
absolue, 1 est la viscosité dynamique du solvant, et r (m) le rayon de la molécule.

La densité de I’eau au point critique est semblable a celle d’un liquide, sa variation est
possible, des densités analogues aux liquides aux densités analogues aux gaz en ajustant la
température et la pression sans modifier la phase[45]. Cependant, 1’ augmentation de la
température ( au-dela de la température critique) entraine la diminution de la densité, du
nombre de liaisons d’hydrogéne[46, 47], du produit ionique de l'eau [48][4] , et de la
constante di électrique [49] ; I’eau devient un solvant non ionique[49], faiblement polaire,
capable de dissoudre des substances organiques non polaires, favorisant les réactions
radicalaires nécessaires a la formation de gaz ce qui donne une seule phase homogéne,
possedant une faible solubilité pour les sels inorganiques ioniques[41].

D’autre part, ’augmentation de la pression et la température augmente la solubilité des
gaz dans l'eau et les gaz deviennent complétement miscibles a I'eau[51]. La réactivité de
I’eau supercritique augmente en raison de sa capacité de dissolution, ce qui en fait un
milieu de réaction idéal pour la conversion des composés[52].

Aussi, I’eau supercritique présente une capacité calorifique remarquablement ¢levée qui
peut varier continuellement sur une large plage de pression et de température, ce qui
permet un bon transfert de chaleur [52]. Quand a la conductivité thermique, elle est
inférieure a celle de I’eau liquide, mais augmente proportionnellement avec la pression
[53].

L’avantage de ’eau supercritique est que tous ces intermédiaires réactionnels sont
solubilisés, formant une phase homogéne sans limitation au transfert de matiere et
favorisant ainsi des cinétiques de dégradation sans formation de solides[38].

Le tableau 1.1 donne une idée sur quelques propriétés physiques de 1’eau dans les

conditions normales, subcritiques, et supercritiques.

12



CHAPITRE | REVUE BIBLIOGRAPHIQUE

Tableau 1.1.  Propriétés de 1’eau a différentes conditions [54].

Propriétés Physico-chimique de Conditions Milieu Milieu Supercritique
I’eau Normales Subcritique
T (°C) 25 350 400 400 450
P(MPa) 0.1 25 25 50 25
Densité (kg/m®) 997.45 625.45 166.54 | 577.79 | 108.98
Viscosité dynamique (Pa.s.106) 890.45 72.81 2918 68.02 28.96
Constante di
électrique 78.5 14.865 3.8 12.16 1.745
Propriétés de
polarité Produit ionigue 14 11.551 16.556 | 11.557 | 18.135
Conductivité
thermique 607.2 481.1 168 451 108.8
Propriétés (W/m.K. 10%)
énergétique Capacité
calorifique (kJ/kg. 4.179 6.994 13.27 6.789 5.043
OK)

1.4.2. Les réactions de gazéification dans I’eau supercritique
La réaction globale pour la gazéification en eau supercritique de la biomasse peut étre

représentee par le schema réactionnel simplifié suivant [54]:
CHxOy+ (2-y) H20— CO2+(2-y + g) H.  (1.6)

Ou x et y sont les rapports molaires élémentaires de H / C et O / C respectivement. La
qualité du gaz de synthése produit dépend de x et y. La réaction (1.6) est une réaction
endothermique. Le mécanisme détaillé de la gazéification est constitué de plusieurs étapes
conduisant a des composés intermédiaires :

» Reformage a la vapeur : produit de I’hydrogéne et du monoxyde de carbone :
CHxOy+ (1-y) H20 —CO + (1-y+§)H2 (1.7)

Réaction du gaz a I’eau « Water Gas Shift » : une réaction réversible, ayant une enthalpie
égale a (- 41.2 kJ/mol) pour produire de ’hydrogéne et du dioxyde de carbone, elle est
fortement influencée par I’effet de la température, ainsi que la présence de catalyseurs

alcalins qui I’accélerent [55,56]:
CO+H20-CO2+H> (1.8)
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» Réaction de méthanation du CO :
CO+3Hz2— CH4+H,0 (1.9)
» Réaction de méthanation du CO> :
CO2+3H2— CHs+H,0 (1.10)
» Réaction d’hydrogénation :
CO+2H2 —CH4+0.502 (1.11)

Les réactions de méthanation et d’hydrogénation produisent du méthane et sont pergues
comme des réactions secondaires necessitant un temps de séjour plus long, la présence de
catalyseurs hétérogeénes tels que le Nickel et le Raney favorisent ces réactions[57]. Elles
sont en compétitions avec la réaction Water Gas Shift, la dominance de I’'une des réactions

est en dépit de I’autre, et dépend du paramétre opératoire la favorisant[58].

» Réaction de Boudouard : produit du charbon a partir du mono ou dioxyde de
carbone, cette réaction est une réaction endothermique ayant une enthalpie de
172.5 kJ/mol [38, 47] :

2CO— C+CO2 (1.12)
CO2 —»0.+C (1.13)
1.4.3. Importance des gaz produits

Les conditions de fonctionnement de la gazéification en eau supercritique limitent la
production de gaz polluants tels que les dioxine et le NOx[38], et permettent la production
d’une énergie propre, avec un mélange gazeux contenant principalement de I’hydrogene,
le mono et dioxyde de carbone, le méthane et des hydrocarbures légers CxHy.

Etant donné I’importance de I’hydrogéne comme combustible futur, plusieurs chercheurs
s’intéressent a la production d’hydrogéne [20, 53, 54] a partir de la gazéification en eau
supercritique, I’hydrogéne peut remplacer 1’essence dans les automobiles ou dans d’autres
moyens de transport, son mélange avec ’oxygeéne crée une explosion produisant une
grande énergie, I’utilisation de 1’hydrogene la plus prometteuse est la pile & combustible
[59]. Le mélange hydrogéne - monoxyde de carbone est généralement destiné a la

synthese de Fisher tropsh afin de produire des hydrocarbures. Le méthane et les
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hydrocarbures forment la base de l'essence, du diesel, du carburéacteur et des produits
chimiques tels que les oléfines et les cires [60]. Le dioxyde de carbone peut étre utilisé
dans divers procédés supercritiques telle que ’extraction par CO2 supercritique.

La composition du mélange gazeux produit par gazeification hydrothermale varie, ce
mélange peut étre riche en hydrogéne ou en méthane et hydrocarbures, cette variation est
fortement influencée par les différents parametres opératoires : température, pression,
temps de séjour, concentration en biomasse, type de biomasse et de réacteur, présence et
type de catalyseur. L’effet des parametres opératoires sur la gazéification en eau

supercritique sera présenté dans le chapitre 2.
1.5. Technologie de la gazéification en eau supercritique

Le reacteur utilisé par Modell est le premier réacteur en procédé de gazéification
hydrothermale, le schéma de I'appareil est représenté sur la figure 1.5.

Un autoclave a agitation magnétique modele AB-1005 de 1 litre en acier inoxydable a été
utilisé comme réacteur. Un thermocouple en fer situé dans le puits thermométrique installé
sur la téte de l'autoclave, a été utilisé pour surveiller la température du réacteur et actionner
un contréleur proportionnel qui actionnait un four chauffé electriquement. Au cours d'une
opération typique d'une heure, la température a varié de £ 3 ° C par rapport au point de
consigne. L'autoclave a été chargé avec de I'eau distillée de 250 & 300 cm? et le réacteur a
été soumis a un essai de fuite avec de I'hélium a 600 atm. La réaction a ensuite été chauffée
a 150 ° C et ventilée pour éliminer I'nélium et I'air résiduels. Moins de 1 cm® d'eau ont été
purgés pendant la ventilation. Le réacteur a ensuite été chauffé a environ 10 ° C au-dessus
de la température de fonctionnement souhaitée. La charge organique, maintenue dans un
réservoir entre les vannes A et B, a été rincée dans le réacteur avec de l'eau.

Lors du fonctionnement dans des conditions critiques ou supercritiques, une quantité d'eau
suffisante a été ajoutée pour que la quantité totale d'eau dans le réacteur soit de 310 cm®.
Ainsi, le contenu a été porté a la densité critique d’eau (0.31 g / cm®). Comme 1’addition
d’alimentation froide tend & refroidir le contenu du réacteur, le réacteur a été chauffe au-
dessus de la température de fonctionnement souhaitée avant I’addition d’alimentation, de
maniére a garantir que la température ne chute pas de maniére significative en dessous de
la température critique pendant 1’addition.

A la fin d'un essai, un échantillon du contenu du réacteur a été obtenu par le craquage des

vannes E et C. L'échantillon a été passé a travers des conduites chauffées électriquement
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jusqu'a un piege a liquide immergé dans un bain de glace. Les gaz non condensables ont
été recueillis dans un réservoir de gaz en aval du piege a liquide. Les échantillons de
liquide et de gaz étaient typiquement de 20 et 100 cm?3, respectivement. Le réacteur a
ensuite été désactivé en faisant passer de I’eau a travers les serpentins de refroidissement
internes. Le réacteur a été inspecté pour la formation de charbon ou de goudron.

Les échantillons de gaz ont été immédiatement analysés pour Hz, CO, CH4, CO2 et C2+ en
utilisant un chromatographe en phase gazeuse [37].

T

Figure 1.7. Schéma du premier réacteur utilisé en gazéification hydrothermal par Modell[37].

Depuis, plusieurs types de réacteur ont été concu dans les laboratoires de recherche dans le
but de réaliser des études approfondies afin d’améliorer I’état des connaissances ainsi que
les performances du procédé gue ce soit en discontinu ou en continu.

En plus du réacteur, le procédeé de gazéification hydrothermale comprend généralement :
Un systeme d’alimentation de la biomasse et de mise en conditions opératoires qui contient
une pompe et un échangeur permettant de porter la biomasse humide a la pression et
température de la réaction.

Un échangeur ou un four afin de maintenir le réacteur a la température souhaitée (en
contenant un thermocouple).

Un systeme de séparation et récupération d’effluents (liquides, gazeux et solide), se
compose d’un refroidisseur ou d’une hotte permettant de refroidir le meélange dans le
réacteur avant la détente; un filtre et des vanne de détente permettant de collecter les gaz
produits et la phase aqueuse [38]. Certains chercheurs utilisent de ’argon[61] ou de I’azote
[62] pour éliminer l'air a l'intérieur du réacteur et pressuriser le réacteur. Le procédé peut

étre schématisé comme montré sur la figure 1.8.
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Figure 1.8. Schéma bloc du procédé de gazéification hydrothermale [38].

1.5.1. Procédé discontinu

Le procédé discontinu comprend des réacteurs discontinu, se sont des autoclaves qui ont
été trés utilisés pour étudier I’effet des paramétres opératoires sur les indicateurs de
performances de la gazéification hydrothermale[53, 61].

Avec une conception métallique simple, et de différentes tailles (du mini réacteur d’une
capacité de quelques millilitres au réacteur a quelques litres), certains réacteurs discontinus
sont controlés par un coffret de commande permettant de régler la vitesse d’agitation [53].
Son inconvénient est surtout des phases de montée en température critique et de
refroidissement trés lentes, ce qui augmente le risque des réactions parasites qui peuvent se
produire durant ces deux phases. Toutefois, ce type de réacteur est utilisé avec succes pour
I’étude de différents types de biomasse en conditions sub et supercritiques. Un exemple de

réacteur discontinu avec un volume de 500mL est illustré sur la figure 1.9.
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Figure 1.9. Réacteur discontinu de 500mL pour la gazéification hydrothermale, du centre RAPSODEE a

I’école des mines d’Albi.

Afin d’avoir un chauffage rapide et de visualiser ce qui se passe a I'intérieur du réacteur,
des essais ont été réalisés dans des capillaires en quartz, de 1mm de diameétre interne et
150 mm de longueur, une fois la solution a I’intérieur du capillaire, celui-Ci est placé et
chauffé dans un lit de sable fluidisé, a la fin de la réaction et aprées refroidissement, le

capillaire en quartz ( Figure 1.10) doit étre casser pour récupérer les gaz produits[63].

Figure 1.10. Schéma du réacteur capillaire en quartz en gazéification hydrothermale [63].

Un autre type de réacteur discontinu est la cellule a enclume de diamant (Hydrothermal
Diamond Anvil Cell (HDAC)), développé par Basset et Chou [64] de la fondation
National Science en 1993. Ce systéeme d'enclume est composé de deux diamants opposés,
qui générent de la pression a l'intérieur d'une chambre de réaction placée dans un joint en

acier. Un échantillon de quelques gouttelettes est placé dans le trou de joint avec une
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micro seringue. Les échantillons sont examinés par un stéréo microscope pour Vérifier le
chargement.

L'échantillon est chauffé par deux micro-échangeurs de chaleurs individuelles pour les
diamants. Un courant d’azote empéche accélére le refroidissement a la fin de I'expérience.
La température est mesurée par deux thermocouples attachés a chaque diamant par un
ciment en céramique [65, 66].

Y.Graz et al. [65] avaient utilisé ce type de réacteur avec des conditions expérimentales
entre 400 et 550 °C a environ 25 MPa pour I’étude de la gazéification hydrothermale des
macro algues (Ulva armoricana et Ulva rotundata) et avaient obtenu des rendements élevés
en gaz avec I’augmentation de la température, la présence de substances solides (charbon
et sels) avait atteins un maximum de 20%. La figure (1.11) représente le schéma d’une

cellule a enclume de diamant.
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Figure 1.11. Schéma d’une cellule a enclume de diamant en gazéification hydrothermale [67].

1.5.2. Procédé continu

Il s’agit essentiellement de réacteurs tubulaires simples (Figure 1.12) consistant en:

Les sections de préchauffage, de réaction et de refroidissement sont utilisées.

En procédé réacteur tubulaire continu, la réaction s’effectue en un court temps de séjour,
en raison du chauffage rapide du réacteur, ce qui convient mieux a I'analyse de la réaction,
le réacteur tubulaire est facilement accessible, économique et pratique pour les laboratoires

compte tenu du co(t énorme des autres types de réacteurs. Bien que ce réacteur présente
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plusieurs avantages, il ne contient pas d’agitateur, donc le colmatage est le probléeme
majeur dans I’utilisation des réacteurs tubulaires[68, 69] et cela pourrait constituer un
obstacle a [D’application de la biomasse en gazéification supercritique en unité

commerciale[51].

Heat

Exchanger
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Reactor
Feed Tank Vapor
— Products
Vapor-Liquid
Separator
Liquid
[:| Products
Pump Heater

Figure 1.12. Schéma représentatif d’un réacteur tubulaire en continu en gazéification
hydrothermale[70].

La combinaison entre le réacteur discontinu et le réacteur tubulaire en continue crée une
conception innovantes appelé réacteur agité en continu (CSTR). Ce type de réacteur
(Figure 1.13) permet un mélange uniforme de la solution, une distribution de chaleur et la
limitation de transfert de chaleur et de masse. L’inconvénient de ce réacteur est sa
conception complexe, en plus de son colt éleve pour couvrir ces besoins en énergie

dépensé pour I’agitation [71].

Hiomass

Reactor
C5TR

Figure 1.13. Schéma représentatif d un réacteur agité en continu (CSTR) en gazéification hydrothermale
[71].
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Les expériences réalisées avec les réacteurs capillaires en quartz ont révélé la formation de

charbon, pour résoudre ce probleme le réacteur a lit fluidisé pourrait étre une bonne

alternative. L’Université de Twente construit donc un réacteur a lit fluidisé utilisant un

tube de quartz d'un diamétre intérieur de 1 mm et un diametre extérieur de 3 mm. Une

boule de quartz dans la partie inférieure était utilisée comme distributeur de gaz. Les

particules de sable de quartz de diamétre moyen de 100 mm ont été utilisées comme

matériau en lit fluidisé [72].
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Figure 1.14. Schéma d’un réacteur a lit fluidisé pour la gazéification hydrothermale [73].

1.5.3. Procédé a I’échelle pilote

Le premier réacteur de gazéification hydrothermale a I’échelle pilote appelé VERENA
(Figure 1.15), il a été crée en 2003, par N.Boukis et al. [74] a I’Université de Karlsruhe

(Allemagne), peut atteindre une température de 700°C et une pression de 35MPa, capable

de traiter 100I/h de biomasse.
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VERENA pilot plant

Figurel.15. Schéma du pilote VERENA [74].

Les recherches de Matsumura et al.[72] nommés I’équipe BTG (BiomassTechnology
Group) a l'université de Twente aux Pays-Bas en 2004, ont permis la conception d’un
pilote (Figure 1.16) capable d’atteindre des températures et pressions de 650°C et 30MPa,

respectivement. Avec une capacité de traitement de 301/h de biomasse.

Heat Exchanger

CO2-rich fuel gas

Feed Pump

LP-G/L Separator

Water & Minerals

Figurel.16. Schéma simplifié du pilote de la gazéification de la biomasse en eau supercritique, construit par
BTG pour I'Université de Twente [72].

1.6. Mécanismes réactionnels de la gazéification en eau supercritique du glycérol
La réaction globale de la gazéification en eau supercritique du glycérol est comme suit[75]:

C3HgOs3+ 3H20 — 3CO2+ 7TH2  (1.14)
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Le premier mécanisme détaillé basé sur des réactions radicalaires et ionique de la
gazeification en eau supercritique du glycérol pour produire de I’hydrogéne, a été
développé par W.Buhler et al[76], dans les conditions proches du point critique, le produit
ionique de I’eau a encore une valeur assez élevée et les processus de type catalyse acide

sont prépondeérants [38].

Tableau 1.2. Mécanisme de décomposition du glycérol par réaction ionique[76].

Reaction type Example
1. Initiation reaction .
H,C-CH—CH, H,C—CH . CH,
[ | —_— | + |
OH OH OH OH OH OH
2. PB-Scission MGG .
RO CH HO=0 . HIZC—CH
OH OH Qe OH OH
3. Hydrogen transfer .
HC-CH—CH, H,C—~C—CH
| | I + He e |2 2 + H2
OH OH OH OH OH OH

4. Radical isomerization R
CHo—0QOH —— CH3_O'

5. Radical addition .
HzC—CHz-—?Hz

OH

HL==CH, + E:HZ—QH —_—

6. Radical dehydration
H%C—C—CHZ cliy—c” + RO
OH OH OH )

7. Radical substitution
substitutio CH;—OH  + He ——» HiC* + H,0O

8. Radical termination
reaction
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Tableau 1.3. Mécanisme de décomposition du glycérol par réaction radicalaire[76].

Reaction type Example
1. Autoprotolysis
2 HO Hi 0" + OH
2. Protonation
S T oy (S
+ —_—m +
Swonon O OH OH O ?
3. Deprotonation by OH -ion HoCH-GH, H?C-ClH—flle . wo
OH OH OH HO OH OH Qg 2
4. Dehydration H,C-CH~CH, @
, H,C-CH—CH.
& Sryom = { L, e
@ GH OH
5. Keteo-enol-tautomerization . HC.  _H
Sa ey ?/ 2 CIH/
| _—
OH
6. Acetalization W m o
HOCH—CHy \lcl:/ HeO" /@ . O
OH OH OH o 0
HO
7. Aldol condensation MO H  H__H HO 0
R S L
o) Q CH H

Les réactions radicalaires se déroulent généralement a des températures plus élevées et des
densités plus faibles, alors que les réactions ioniques se passent a plus basse température et

des densités plus élevées [76].

Un deuxiéme mécanisme réactionnel de la gazéification en eau supercritique du glycérol a
été développé par Guo et al.[77] qui ont trouve que la production de gaz de synthese se fait

en trois étapes.

La premiere étape comprend les deux premieres réactions de pyrolyse du glycérol, celles-ci
s’effectue une fois que le glycérol et I’eau préchauffée sont mélangés et chauffé dans le
réacteur, des composés Ci et C, sont générés, la rupture de la liaison C-C conduit a la

production de faibles quantités de CO, CO2, H..
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» Reactionl : Pyrolyse du Glycerol |
CsHgOz—Int+CO2+2H,  (1.15)

» Reaction2 : Pyrolyse du Glyceérol 11
C3HgO3—Int+CO+Ha+H,0  (1.16)

L’oxyde d’éthyléne CoH4O étant défini comme 1’espéce intermédiaire et est facilement

reformée & la vapeur comme montrée sur les réactions 3 et 4.

» Reaction3: Reformage a la vapeur des intermédiaires |
Int+H,0—»2CO+3H,  (1.17)
» Reaction4: Reformage a la vapeur des intermédiaires Il
Int+3H.0—2CO2+5H, (1.18)

La pyrolyse de I’espéce intermédiaire s’effectue pour produire du monoxyde de carbone et
du méthane; une fois tous les gaz produits, les réactions de « Water Gas Shift » et de
méthanation, se produisent.

» Reaction5: Pyrolyse des produits intermédiaires
Int—CO+CHa (1.19)
» Reaction6: Réaction “Water-Gas Shift (WGS)”
CO+H20—COx+Hz  (1.20)
» Reaction7: Méthanation
CO+3H;—CHa+H,0  (1.21)

Vu I’'importance de la cinétique et de ses parametres pour la prévision de la composition et
du rendement des gaz produits a partir de la gazeéification en eau supercritique, ainsi que
pour ’optimisation du mélange gazeux, et 1’étude technico économique du procédé. Le
premier modeéle de cinétique décrivant les produits gazeux (Hz, CO, CH4 et COy) issues de
la gazéification en eau supercritique du glycérol a ensuite été développé par Guo et al[76],
ce modele cinétique sera présenté en chapitre 3. D’autres modeles pour la cellulose,

lignine [78, 79] et indole [80, 81] ont été développé et sont présenté en annexe A.
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1.7. Revue bibliographique gazéification en eau supercritique du Glycérol

Le glycérol est un sous produit de la réaction de transe estérification [16], celui-ci est
produit en grande quantité et devient une ressource abondante, ce qui affaiblie sa valeur
commerciale, d’ou sa valorisation en produits gazeux par gazéification hydrothermale
devient intéressante. En raison de la complexité de la solution de glycérol brut produite,
plusieurs chercheurs ont utilisé le glycérol pure comme biomasse modele a fin de

comprendre le comportement de la biomasse réelle en gazéification hydrothermale.

Xu et al. [82] ont étudié la gazéification en eau supercritique du glycérol avec et sans Noix
de Coco, charbon actif comme catalyseur, en utilisant un réacteur tubulaire en inconel 625.
La gazeification était presque complete en I'absence de catalyseurs a 600 ° C, 34.5 MPa,
44s et 18.4% en poids, le rendement en gaz dhydrogene était de 3.51 mol / mol de
glycérol. La présence de catalyseur a eu peu d’effet sur la composition du gaz. Dans les
deux expériences, le rendement en CO était tres faible alors que le rendement en H; était le
plus élevé.

Antal et al.[83]ont étudié le r6le catalytique de la paroi du réacteur sur la gazéification
hydrothermale du glycérol, en utilisant un réacteur tubulaire en Hastelloy C-276 (composé
de Ni, ainsi que de Mo, Cr, Co et d'autres métaux) montré sur la figure 1.17, qui peut
exercer une influence catalytique sur le procédé. A des concentrations élevées de glycérol
(18.71% en poids), un rendement d’hydrogéne compris entre 45 - 52% a été obtenu a 28
MPa et entre 748 -758 ° C, en absence de I’effet catalytique de la paroi du réacteur. L’effet
catalytique de la paroi réduit la réaction de reformage a la vapeur, conduit a la
diminution de I'hydrogéne et l'augmentation du méthane dans le gaz issu du glycérol.
L’accumulation de carbone sur la paroi du réacteur, réduit I’effet catalytique de la paroi
métallique, en raison de I’utilisation d’autres biomasses, pourrait diminuer la teneur en

hydrogene de 45 a 39%.
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Figure 1.17. Schéma du réacteur numéro 2 en Hasteloy [83].

Guo et al. [75] ont utilisé le glycérol pour la production d'hydrogéne par gazéification en
eau supercritique dans un réacteur tubulaire a flux continu avec des intervalles de
température, temps de séjour et concentration initiale en glycérol de 445-600° C, 3.9-9.0 s,
10-50wt%, respectivement. En maintenant la pression constante et égale a 25 MPa, I’effet
de ces paramétres sur 1’efficacité de la gazéification et la production de gaz a été étudie.
Les résultats ont montré qu’au-dessus de 487 ° C l'efficacité de la gazeification augmentait
fortement avec l'augmentation de la température. A 567 °C, un temps de sejour de 7
secondes était suffisant pour une gazéification de glycérol a 10wt%. Le rendement en
hydrogene qui avait atteint une valeur de 4.93 mol / mol a 526 ° C avec 0.1wt% de NaOH.
Aucun charbon ou goudron n'a été observé dans toutes les expériences, l'énergie
d'activation apparente et le facteur pré-exponentiel apparent pour la gazéification du
glycérol ont été obtenus en supposant une cinétique de pseudo-premier ordre. Puis, le
premier modéle de cinétique quantitative permettant de décrire les produits gazeux (Ho,
CO, CH4 et CO2) de SCWG de glycérol a été développé, les résultats sont représentés sur
la figure 1.18. Cette étude a montré que la pyrolyse du glycérol et le reformage a la vapeur

d’intermédiaires était la principale source d’hydrogene [75].
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Figure 1.18. Modéle et résultats expérimentaux décrivant la variation des rendements en gaz en fonction
du temps de séjour a 567°C, pour une solution de glycérol de 10wt% [75].

F.Yang et al.[84]ont réalisé une série d’expériences selon un plan central composite
représente sur le tableau 1.4 pour étudier la gazeification en eau supercritique du glycérol
brut pour produire un gaz riche en H> dans un réacteur tubulaire en acier. Un modéle
mathématique definissant l'effet de la concentration en glycerol, la température et la
concentration en KOH ont été développées avec la méthodologie de surface de réponse et
ont été utilisees pour améliorer le rendement en Ho. L’étude a révélé que les conditions de
réaction optimales pour la production de H: étaient de 500 ° C, une concentration en
glycérol de 7 wt%, et une concentration de 2.39 mol/L de KOH, sous une pression de 45

MPa, permettant d’obtenir une fraction molaire en Hz de 27.9 % en moles.
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Tableau 1.4. Matrice du plan d’expérience (centrale composite) et résultats obtenus par F.Yan et al.

[84]
Run Level of variables [actual [coded)] H; mole fraction, mol % Muole fractions of other gas products
Glycerol Reaction KOH
concentration,  temperature,  concentration,
¥y (wi i) ¥z [7C) ¥z (maol 173 Experimental Predicted Co, mol % CHA, mol % co2, mol3

1 181(—1) 361[—1) 0.61 114 106 0.16 0.11 0.18
2 4.15(+1) 361[—1) 0.61 121 116 0.18 0.09 0.73
3 181—1) 530(+1) 0.61 154 15.3 15 - 2.6
4 4.15(+1) 530(+1) 0.61 159 189 21 0.11 5.7
5 181(—1) 361(—1) 23% 125 123 0.16 0.10 0.1%
B 4.15(+1) 361[—1) 2.35 153.7 182 0.19 0.10 -

7 181—1) 530(+1) 2.35 154 18.3 33 - -

] 4.159(+1) 538(+1) 2.39 27.5 28.7 5.8 - 10
) 1[—1.682) 450(0) 15 115 126 11 - -
10 5(+1.682) 450(0) 15 150 205 23 - 17
11 3(0) 300(—1.682) 15 456 10.8 0.15 0.10 0.10
12 3(0) BOO(+1.682) 15 210 220 5.8 0.12 28
13 3(0) 450(0) 0(—1.682) 121 127 0.20 0.26 48
14 3(0) 450(0) 3(+1.682) 152 0.7 26 - -
15 3(0) 450(0) 1.5(0) 152 1832 15 - D22
16 3(0) A50(0) 1.5(0) 16.7 182 2.0 - 0.30
17 3(0) A50(0) 1.5(0) 176 182 18 - 0.32
18 3(0) A50(0) 1.5(0) 151 182 2.0 - 0.37
15 3(0) A50(0) 1.5(0) 171 182 17 - 0.27
20 30 450(0) 1.5(0) 196 182 2.0 - 0.22

Q.Wu et al.[85] ont etudié la gazeification en eau supercritique du bioglycérol et du
glycérol pur dans des autoclaves discontinus (5 ml et 500 ml agités). Des solutions de
glycérol pur (5 ou 10% en poids) et brut (3.5% en poids) ont été traitées avec ou sans
catalyseur (K2COs a 1.5% en poids), dans la gamme de température de 450-600 ° C. Le
glycérol pur était partiellement décomposé au cours du chauffage (42% avant d’atteindre
420 ° C) avec la production d’espéces intermédiaires (propanediol, éthylene glycol ...).
L'acroléine, a été principalement produite en ’absence de catalyseur. Aucune phase solide
n’a été récupérée a la fin du procédé pour les deux biomasses. Les paramétres optimaux
pour la gazeéification étaient 600 ° C, 25 MPa pour le bioglycérol et 525 ° C, 25 MPa, pour
le glycérol pur. Dans ces conditions de fonctionnement, 1 kg de pur et bioglycérol ont
conduit a 15 et 10 mol d'hydrogene, respectivement. La gazéification a I'eau supercritique
du glyceérol brut a favorisé la production d'hydrocarbures légers, tandis que le glycérol pur
favorise la production de H., le mélange gazeux produit par glycérol brut est plus
énergétique que celui produit par glycérol pure, ces résultats sont représenté sur la figure
1.19.
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Figure 1.19. Variation du pouvoir calorifique inférieur (PCI) des gaz produits par gazéification du
glycérol pure (5wt) et brut (3.5wWt%), 25MPa, 1h, et 1.5wt% de K,CO;[85].

Anand G. Chakinala et al. [86] ont étudié la gazéification en eau supercritique du glycérol,
en utilisant un réacteur a écoulement continu en présence d’acides aminés (L-alanine,
glycine et L-proline) et sels alcalins (K.CQOz), pour des conditions opératoires variables
telles que la température (400-700 ° C), le temps de réaction (1-15 min). Les acides aminés
la L-alanine et la glycine sont inertes, excepté la L-proline affaiblie I'efficacité de la
gazéification éventuellement par le piégeage des radicaux libres. Le carbonate de
potassium améliore la gazéification du glycérol et favorise la formation de Ha.

La dégradation du glycérol a été étudiee par un procedé hydrothermal a 30 MPa, une plage
de température de 200-400°C, et un temps de réaction de 20-60 min, dans un réacteur
discontinu. L’acétaldéhyde s'est formé uniquement en eau sous-critique, l'alcool allylique
seulement dans l'eau supercritique, alors que l'acroléine s'est formée dans les deux cas, la
production de I’acroleine est représentée sur la figure 1.20. En conditions sous critique le
produit ionique de I’eau est plus élevé, favorisant la réaction ionique permettant de
produire de I’acroléine (CsHs4O), avec un long temps de séjour, la réaction de I’aldol
inverse de ’acroléine se produit pour obtenir de 1’acétaldéhyde par clivage homolytique.
L’acétaldéhyde augmente avec la température jusqu’a 400°C ou celui-ci disparait pour
produire I’alcool allylique qui lui aussi disparait, se décomposant en d’autres produits a
long temps de séjour. Une haute conversion de glycérol sans catalyseur (99.92% en moles)
a €té obtenue, le traitement hydrothermal en systeme discontinu fournit plus de temps de

réaction pour compléter la dégradation du glyceérol sans catalyseur [61].
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Figure 1.20. Acroléine produit a différentes température [61].

Byrd et al.[87] ont utilisé un réacteur tubulaire a lit fixe, en présence de Ru / Al;O3
comme catalyseur, avec un intervalle de températures de 700 -800 ° C, et des
concentrations initiales allant jusqu'a 40wt%, et un temps de séjour inférieur a 5 s. Le
rendement en hydrogéne augmentait de 5.1 & 6.5 mol / mol de glycérol lorsque la
température est passé de 700 ° C a 800 ° C (24.1 MPa, 1 s et 5wt % en glycerol), les
rendements en gaz étaient tres proches des concentrations de gaz a I'équilibre calculées, ce
qui indique que la réaction de gazéification était proche de son équilibre thermodynamique
et diminuait a 2.8 mol / mol de glycérol lorsque le temps de sejour passait de 1 a 2 s.

Le glycerol a été gazéifié en eau supercritique pour produire un gaz riche en hydrogene,
les expériences ont eté réalisées dans deux réacteurs différents comprenant un réacteur a
quartz et un réacteur tubulaire. Cette recherche a montré que la paroi catalytique joue un
réle important dans la gazéification de I'eau supercritique et ameéliore significativement
I'efficacité de gazéification[88]. La conversion du glycérol en eau supercritiqgue (SCW) a
été étudiée a 510-550 ° C et une pression de 350 bars en utilisant a la fois un lit de
particules de ZrO; inertes et non poreuses et un lit de Ru / ZrO,. Le catalyseur a amélioré la
formation d'acide acétique, a inhibé la formation d'acroléine et a favorisé la gazéification
des produits de décomposition du glycérol. L'hydrogéne et les oxydes de carbone ont été
les principaux gaz produits dans les expériences catalytiques, avec des quantités mineures
de méthane et d'éthyléne[89].

Dans une autre étude, le glycérol a été utilisé comme composé modele de protéines et
d'engraissement, les expériences ont été réalisés dans un réacteur a flux tubulaire continu,
le Na2CO3z comme catalyseur a eu un effet négatif sur la gazéification du glycérol, alors
qu’il a augmenté le rendement en hydrogene et l'efficacité de destruction de la demande

d'oxygéne chimique (DCO)[90].
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L.Tapah et al. [56] a étudié la gazeéification du glycérol a des températures [400-550 ° C],
des pressions [17-27 MPa], des concentrations de glycérol [2-30wt%], des débits [10-65
mL/min] dans un réacteur tubulaire a lit fixe illustré sur la figure 1.21, contenant une
quantité de 10.1 g de catalyseur ( Fe;O3 + Cr.03) ou FesOs. Une conversion de glycérol en
gaz de 58% a était obtenue a 550 ° C sans catalyseur, mais une conversion compléte du
glycérol pur sur des catalyseurs (Fe2Os + Cr203) ou Fes0O4 a 550 ° C, 25MPa, avec une
concentration en glycérol inférieur a 15wt %, 10,1 g de catalyseur. Lors de I’utilisation du
glycérol brut, la conversion diminue de 100 & 67% en moles et de 100 a 74% en moles
avec les mémes catalyseurs et conditions. La quantité de catalyseur dans les mémes
conditions expérimentales n’a pas affecté¢ le rendement en gaz produit, mais la sélectivité
en hydrogene a augmenté de 41 a 49% en moles avec réduction de la charge de catalyseur
Fe>O3 + Cr203 de 32.3 a 10.1 g. Le rendement en hydrogene atteignait 61% en moles et
49% en moles.

4
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Figure 1.21. Schéma simplifié de I'installation a petite échelle utilisé par Tapah [56].

Lorsque le glycérol brut était gazéifié en présence de FezOs et Fe;Os + Cr20s,
respectivement. Le rendement en gaz de synthese est resté faible pour les deux catalyseurs
en raison du faible rendement en CO. Le rendement en hydrocarbures était faible et cela a
diminué avec ’augmentation de la température en raison de la fissuration thermique. Un
mélange de gaz (Hz2, CO, CO2, CHs4, C2Ha), et de liquide (éthanol, methanol, alcool
allylique, formaldéhyde, acétaldéhyde, propionaldéhyde et acroléine) et une faible quantité
de char ont été produit. Les catalyseurs d'oxyde de fer se sont montrés trés efficaces, en
plus de leur avantage du faible colt (Fe2Os + Cr203 ou FesOs), en travaillant a haute
pression et a une température allant jusqu'a 550 ° C donnent le méme gaz riche en
hydrogene qu’une solution non catalytique effectu¢ a 700-800 ° C.
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Le tableau 1.5 récapitule certains travaux réalisés en gazéification hydrothermale du

glycérol.
Tableau 1.5. Travaux réalisés en gazéification hydrothermale du glycérol.
Gaz produits
Glycérol Conditions Type de Catalyseur (mol de gaz/mol de glycérol)
opératoires réacteur
H, CO CO; CHs CxHy
0.07
Sans 351 | 013 | 1.89 0.86 C2Hs
Pure [82] 600 ° C, 34.5 | Tubulaire €N Noix de Coco
MPa, 445, 2M | Inconel 625 decharbon | 315 | 014 | 1.90 | 086 | 0.04
actif C2Hs
758°C, 28MPa,
Pure [83] 3.02h, 18.71 tubulaire en Paroi du 0.39 | 0.03 | 0.36 0.21 -
wit% Hastelloy C-276 réacteur
0.3
Sans 57.5 19.2 3.4 19.3 CaHs
0.24
CzH,4
65.2 | 031 |37 30.4 0.17
526°C, 25MPa, K,CO; CoHs
6.5s, 10 wt% 024
glycérol +0.5 Tubulaire CoHa
Pure [75] wit% catalyseur Hastelloy- 674 1029 |32 8.7 0.15
276 KOH CaHs
0.21
C2H4
0.034
N3.2C03 67 1.5 1.1 30.3 C2H6
0.042
C2H4
NaOH 68.9 | 0.001 | 0.617 | 30.1 -
4
539°C, 4.19 Tubulaire en
wit% glycérol+ acier et en
Brut [84] 2.39 mol/l chrome - KOH 27.5 5.8 - 1 -
catalyseur vanadium
500°C, 5wt% discontinu en 0.184 | 0.0736
Pure [85] pure, 3.5wt% | acier inoxydable K2CO3 1.3 - 1.1 CaHs
brut +1.5 wt%
Brut [85] gata'yse”r’ (de type 316L) 11 | - |os82| 0276 | 0.1656
5MPa, 1h C.H
21716
600°C, 10 wt%, Tubulaire en
Pure [86] 25MPa, 5s Inconel 600 - 1,12 0 0.66 0.33 -
Tubulaire & lit
800°C, 5wt% | fixe en inconel Ru/Al,O3 6.5 0.1 2.5 0.2
Pure [87] glycérol +2g de | 600, avec une -
catalyseur, composition de
24.1MPa, 1s 73% de Ni, 18%
de Cr et 9% de

33




CHAPITRE | REVUE BIBLIOGRAPHIQUE

Fe.
Pure [56] 34.7 4.39 4.8 36.27 10.79
550°C, 25MPa, CoHs
5 wt%+10.2G 0.7
de catalyseur, Tubulaire Fe,0s-Cr,O :
Brut [56] | gemtmin e CeHs
40.9 3.3 6.2 20.2 0.7
CoHs
7.9
CsHs

1.8. Conclusion

La gazéification en eau supercritique est une technique prometteuse pour produire des gaz
valorisables (H2, CHs, CO2, CO...), différentes biomasses ont été traitées dans différents
types de réacteurs. Toutes les études réalisées sont a 1’échelle du laboratoire, peu de

travaux ont été élaborés a I’échelle pilote, celle-ci sont toujours en voie de développement.

Malgré le nombre important d’études realisées en gazéification hydrothermale, jusqu’a ce
jour, aucune conception de réacteur a I’échelle industrielle n’a été réalisée, en raison des
contraintes liées aux propriétés physico-chimiques de 1’ecau et des conditions opératoires
difficiles a atteindre, hautes températures et pressions, les concentrations élevées en
biomasses et catalyseurs augmentent le dépdt de sels et de certaines espéces agressives a la

paroi du réacteur, a la longue, toutes ces contraintes provoquent la corrosion du réacteur.

Néanmoins, la température élevée atteinte en gazeéification hydrothermale reste faible
comparée a d’autres procédés thermochimiques tels que la gazeéification conventionnelle,
la pyrolyse et la combustion, tout en utilisant des biomasses humides, rendant le procédé

économiquement plus avantageux en éliminant 1’étape de séchage.

La gazéification en eau supercritique est influencée par plusieurs paramétres tels que le
type de réacteur et la biomasse, aussi les conditions opératoires ont une grande influence
sur les rendements des gaz produits et I’efficacité de ’opération telles que : la température,
le temps de séjour, la pression, la concentration en biomasse, la présence et type de

catalyseur. Cette partie sera détaillée dans le prochain chapitre.
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CHAPITRE II

EFFET DES PARAMETRES OPERATOIRES SUR LE PROCEDE DE GAZEIFI-
CATION HYDROTHERMALE

2.1. Introduction

Compte tenu de I’importance des paramétres physico-chimiques de I’eau jouant le role de
solvant et réactif, les conditions opératoires influent fortement le procédé de gazéification
hydrothermale tels que température, pression, biomasse, taille des particules de biomasses,
temps de réaction, type de réacteur, présence et type de catalyseur. La distribution des gaz
produits varie en fonction de ces paramétres, chaque parametre favorise une ou plusieurs
réactions permettant la production d’un gaz souhaité. L’application de la gazéification hy-
drothermale de la biomasse vise généralement la production de I’hydrogéne et 1’étude des
parametres opératoires la favorisant. Toutefois, les autres gaz sont aussi importants a pro-
duire et avaient suscité 1’intérét des chercheurs pour des études d’optimisation du procédé

pour leurs productions.

Dans ce chapitre, nous présenterons une synthese des travaux sur I’effet des parametres
opératoires : température, temps de séjour, pression, concentration en biomasse et cataly-
seur, sur la gazéification en eau supercritique. Ainsi que les études d’optimisation réalisées

sur différentes biomasses en gazéification hydrothermale.
2.2. Etude des paramétres opératoires

D’aprés la littérature, 1a gazéification en eau supercritique est influencée par cing impor-
tants parametres de fonctionnement du procédé, a savoir, la température, la concentration
en biomasse, le temps de séjour, la pression et la présence et type de catalyseur.

2.2.1. Effet de la température

La température présente un effet important sur le mélange gazeux issu du procedé de ga-
z¢ification en eau supercritique, généralement composé¢ d’hydrogeéne, monoxyde et
dioxyde de carbone, du méthane et quelques hydrocarbures légers. Le reformage a la va-

peur du carbone est une réaction endothermique et elle est favorisée par la température
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[91]. D’autre part, la réaction de Water Gaz Shift est exothermique, une haute température
accélére la réaction inverse, ce qui conduit a une augmentation des fractions du CO [72,
91-92]. La réaction de reformage a la vapeur du CHs4 est endothermique, celle-ci est con-
duite pour augmenter le rendement de H> tout en diminuant celui du CHs [83, 93]. De
méme, la fraction molaire de CO. diminue avec I’augmentation de la température, car a
haute température, la réaction entre le CO et le CHs est favorisée, produisant ainsi du CO
et Hz [94]. Une faible température rend les réactions de reformage a la vapeur et Water
Gaz-Shift incomplétes [95] et la réaction de décarboxylation devient dominante, d’ou une
augmentation de la quantité de CO [86], la formation de méthane augmente aussi, et la
production du méthane concurrencera alors celle de I’hydrogene [94].

Plusieurs études se sont intéressées a I’effet de la température sur la quantité et qualité des
gaz produits, qui en sont fortement influencés en fonction de la biomasse traitée et aussi
des conditions initiales.

Y.J.Lu et al. [96] ont étudié I’effet de la température sur la gazéification en eau
supercritique de 1’épi de mais et de carboxy méthyle cellulose dans un réacteur a lit fluidi-
sé. lls ont observé que lorsque la température augmente de 550°C a 650°C, les rendements
en Hz ont augmenté de 21.78% a 38.42%, mais celui du CO a diminué de 24.15% a 4.1%.
De leur coté, Anand G. Chakinala et al.[86] ont effectué une série d’expériences sur une
micro algue dans un réacteur discontinu, de 400 a 700 °C et 24MPa. L’efficacité de la ga-
zéification augmentait de 14% a 82% a 700 °C, la formation de coke était réduite et le gaz
dominant était le méthane alors qu’a 400 °C le principal produit était le CO».
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Figure 2.1. Effet de la température sur I’efficacité de gazéification d’une microalgue [86].
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Cependant, les résultats de Resende et al.[78] sur la cellulose, réalisés dans un réacteur
discontinu ont montré que les rendements en H, et CH4 augmentaient pour une augmenta-
tion de la température de 400 a 600 °C, alors que la fraction molaire du CO restait presque
constante et celle de CO> diminuait. La méme tendance a été trouvée pour la lignine en
milieu supercritique, alors qu’en milieu sous critique, le CO> était le principal gaz formé
(70%), avec des quantités moindres de CO et de CHasalors que H: était en état de trace (in-
férieur a 2%) [79].
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Figure 2.2. Effet de la température sur la gazéification hydrothermale (a) cellulose : 9wt%, 0.08 g/cm?,
5min, (b) : lignine : 9wt%, 0.08 g/cm?, 45min [79].

Tapah et al. [97] avaient étudié I’effet de la température sur les gaz produits par gazéifica-
tion du glycérol dans un réacteur a lit fixe. Les résultats avaient montré que lorsque la tem-
pérature passait de 400 °C a 550 °C, les rendements en Hz, CO, et CO augmentaient et

celui du CHa diminuait. Le syngas produit était riche en Ho.
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Figure 2.3. Effet de la température sur la gazéification en eau supercritique du glycérol (10 wt%, 23.5MPa)
[97].

2.2.2. Effet de la concentration initiale en biomasse

La concentration de la biomasse dans une solution a traiter par gazeéification en eau super-
critique est un parameétre essentiel pour la sélectivité vis-a-vis des gaz produits. Une con-
centration élevée en biomasse conduit a une proportion inférieure en eau, or en gazéifica-
tion hydrothermale, I’eau joue le role de milieu réactionnel et aussi de réactif dans de nom-
breuses réactions telles que I'hydrolyse, le reformage a la vapeur et la réaction de Water —
Gaz Shift[98]. La réduction de la quantité d’eau peut diminuer le contact de CO avec 1’eau
et ne peut pas activer suffisamment la réaction WGS, ce qui diminuera la production de
CO: [55, 99] et Ho, et améliorera la production de CO [55, 100]. Cependant, a faible rap-
port vapeur/carbone, le CO est plus susceptible de produire du méthane en consommant de
I'nydrogene [9] augmentant ainsi les rendements d’hydrocarbures.

Les concentrations élevées de biomasse ont un effet négatif sur le rendement en gaz et
conduisent a des problémes de colmatage du réacteur di a la précipitation des sels [55,
101]. D’autre part, de trés faibles concentrations initiales en biomasse, nécessiteraient des
colts de pompage élevés. Ce probléme a contribué au retard de I’industrialisation de la
technologie de gazéification en eau supercritique [102].

La figure 2.4 montre 1’effet de la concentration initiale du lactose sur les gaz produits par
gazéification en eau supercritique dans un réacteur tubulaire. Le rendement en hydrogene
produit a diminué de maniére significative avec I’augmentation de la concentration. Le gaz
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produit est riche en Hz seulement & faibles concentrations. Des concentrations plus élevées
de biomasse générent une augmentation du pourcentage de la formation char, réduisant

I'efficacité de la gazéification[95].
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Figure 2.4. Effet de concentration initiale sur la gazéification en eau supercritique du lactose 22.5 MPa,
5 g /min(a) 550°C et (b) 700°C [95].

Une variation de la concentration initiale du charbon brun victorian de 6.8 a 12.7wt %
dans des réacteurs discontinu en quartz, a indiqué qu’une concentration plus faible facilite
la gazéification du carbone, augmente le rendement total en gaz en produisant plus d'hy-
drogéne et de monoxyde de carbone et moins le dioxyde de carbone et le méthane, entrai-
nant ainsi une augmentation de 1’efficacité de gazéification totale. Cette étude suggere
qu’une faible concentration combinée a une température élevée favorisaient les réactions

de reformage des gaz, permettant de produire plus d’hydrogéne[103].
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Figure 2.5. Effet de la concentration initiale sur la gazéification en eau supercritique du charbon brun
victorien (a) 12.7wt% et (b) 6.8wt% [103].

L’effet de la concentration initiale en paille de blé a été étudié par S. Nanda et al.[98] dans
un réacteur tubulaire. L’augmentation de la concentration avait retardé les réactions de

reformage a la vapeur, d’ou la diminution des rendements en hydrogene et dioxyde de car-
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bone. La diminution du taux de produits gazeux issue de la réaction de reformage peut étre

compensée par les rendements en gaz provenant des réactions de craquage secondaire, y

compris la méthanation du CO2 qui devient importante & des concentrations élevées en

biomasse. Par conséquent, les rendements en CO, CH4 et CoHg avaient augmenté.

Y.J.Lu et al.[96] et Q.Yan et al. [104] ont étudié l'effet de I’augmentation de la concentra-
tion d’une solution de glucose dans des réacteurs tubulaires. Le rendement d'hydrogene
diminuait fortement, tandis que les rendements de CO et CH4, CoH4, CoHe augmentaient

proportionnellement avec la concentration en glucose. Les résultats d’Y.J.Lu [96] ont aussi

montré une diminution de 1’efficacité de la gazéification et le rendement en hydrogéne.
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Figure 2.6. Effet de concentration initiale sur la gazéification en eau supercritique du glucose (a) Y.J.Lu [96]
(b) Q.Yan [104].

Une tendance similaire a été trouvée pour le glycérol par Tapal et al. [97], lorsque la con-
centration est passée de 2 a 30 wt%, a des concentrations élevées, la diminution des ren-
dements en H; et CO; et I’augmentation de CO, CH4 et CoHa ont était remarqués, ce qui
peut souligner le réle réduit du WGS en raison de la teneur élevée en carbone dans la solu-
tion a traiter. Cela donnerait moins d'eau pour favoriser la formation de Hz et aussi le re-

formage de char est susceptible d'augmenter [97].
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Figure 2.7. Effet de la concentration initiale du glycérol sur le procédé de gazéification hydrothermale
(500°C, 23.5MPa) [97].

2.2.3. Effet du temps de séjour
Le temps de séjour est un parametre a prendre en considération dans une étude de gazéifi-

cation hydrothermale, il n’a aucune influence sur la conversion du carbone mais il modifie
la distribution des gaz produits, les teneurs en H> et CH4 augmentent, tandis que celles du
CO, COy, Co-Czdiminuent. Ceci est attribué a la production d'hydrogene via la réaction de
Water Gaz-Shift, la méthanisation du dioxyde de carbone et le reformage des composants
C2-C3 en méthane [86, 87]. Dans le cas des températures élevées, il n'est pas nécessaire de
prendre de long temps de séjour [75]. La gazéification hydrothermale en réacteur disconti-
nu se fait a plus long temps de réaction pour compléter la dégradation de la biomasse sans
catalyseur [53, 61]. Par contre, pour les réacteurs tubulaires, le temps de séjour est en fonc-
tion du débit d’alimentation [105, 106] et est généralement beaucoup plus court qu’en
réacteur discontinu. En outre, le type de réacteur et le régime d’écoulement déterminent le
temps de séjour [53].

Ebrahimi-Nik et al.[107] ont traité la bagasse de la canne a sucre dans un réacteur disconti-
nu. Les résultats montraient que le gaz produit était principalement du CO». L'augmenta-
tion du temps de réaction de 15 a 105 minutes avait entrainé une augmentation de I'nydro-
gene, du méthane et du dioxyde de carbone alors que le monoxyde de carbone diminuait
fortement. La figure 2.8 montre I’augmentation de 1’efficacité de la gazéification du car-

bone en fonction du temps de séjour.
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Figure 2.8. Variation de ’efficacité de la gazéification du carbone en fonction du temps de séjour

(T=400°C, P=25MPa, 9wt% bagasse de canne a sucre) [107].

Des résultats similaires ont été trouvés par Guo et al.[54] lors de la gazéification hydro-
thermale de la sciure de bois & 25MPa et 650 °C dans des mini autoclaves. Les rendements
en Hz, CHs, Defficacité de la gazéification et I’efficacité de la gazéification du carbone
augmentaient fortement en fonction du temps de résidence, mais le carbone organique total
(COT) et le rendement en CO diminuaient.

In-Gu Lee et al. [106]ont étudié I’effet du temps de séjour dans un réacteur tubulaire sur le
glucose a 600 et 700°C et 28MPa. Une variation du temps de résidence de 10 a 50s avait

une légere influence sur les rendements de tous les gaz produits.
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Figure 2.9. Effet du temps de séjour sur la gazéification en eau supercritique du glucose a 600 et 700°C
(28MPa, 0.6M) [54].
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Contrairement aux résultats obtenus par C.Zhu et al.[108] dans un réacteur en quartz a
500°C, pour un temps de séjour de 10 & 1800 s, une augmentation des produits gazeux Ho,
CO, CO2, CHg4 était remarquée en fonction du temps. L’efficacité de la gazéification était
élevée les 300 premieres secondes et diminuait ensuite, en raison des phénols et arénes
présents dans le produit liquide et qui sont difficiles a gazéifier et peuvent réagir avec

d'autres composes et former du charbon.
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Figure 2.10. Gaz issus de la gazéification supercritique du glucose a différents temps de séjour (500°C,
5wt%, 0.11g/cm?) [108].

Concernant le glycérol, S. Guo et al. [75] considéraient qu’une augmentation du temps de
séjour peut améliorer significativement la gazéification dans un réacteur tubulaire a
25MPa ; pour une température de 487°C. Lorsque le temps de résidence est passé de 5.2 a
9 s, I'efficacité de la gazéification est passée de 8% a 42% et le rendement en hydrogéne a
augmenté de 0,35 a 1,35 mol / mol. Par contre, a 567°C, un temps de séjour de 7s était suf-

fisant pour atteindre un maximum d’efficacité de gazéification.
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Figure 2.11. Effet du temps de séjour sur la gazéification en eau supercritique du glycérol (a) 487°C(b)
567°C [75].

Ceci est en accord avec les résultats d’Anand G. Chakinala et al.[86], pour la gazeification
du glycérol a 25MPa dans un réacteur tubulaire, 1’efficacité maximale de la gazéification
était de 52%, 85% et 96% a des températures de 550, 600 et 650 ° C et a un temps de se-
jour de 11, 10 et 8s respectivement.

2.2.4. Effet de la pression

Les propriétés de 1’eau changent en modifiant la pression, la concentration en produits io-
niques et la constante diélectrique augmentent avec une 1’augmentation de la pression [68],
améliorant ainsi la génération de H* et OH-, ce qui favorise la réaction d'hydrolyse[21]. En
conséquence, la vitesse des réactions ioniques augmente et la réaction des radicaux libres
est restreinte. La réaction compléte dans un solvant comporte trois étapes: la diffusion des
molécules de réactif, la transformation chimique et la diffusion des produits[54]. Une aug-
mentation de la pression entraine une augmentation de la viscosité de I’eau [109], la vitesse
de diffusion des solutés dans un solvant donné dépend de la viscosité du solvant, un sol-
vant de viscosité plus élevée limite la diffusion du soluté [53], par la formation d'une cage
de solvant autour des molécules de soluté entravant, cet effet augmente avec
I’augmentation de la densité de I’eau. Les effets de cage empéchent les réactions de type
fission (initiation, décomposition), en retenant les produits naissants dans la cage. Si les
produits ne peuvent pas s’échapper de la cage, ils sont plus susceptibles de se recombiner
et de régénérer les réactifs, défavorisant ainsi la réaction de décomposition. La cage de

solvant peut également réduire le taux de réaction en eau supercritique en isolant les molé-
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cules de réactif, empéchant ainsi la réaction soluté-soluté, mais en favorisant les réactions
soluté-solvant, telles que I'hydrolyse et réaction de water gaz shift[54].

En outre, une forte pression est en faveur de la réaction de water gaz-shift, de méthanisa-
tion du CO et du CO2, mais réduit la vitesse de réaction de decomposition de la biomasse
par réaction radicalaire [54, 110]. Dans le cas des réacteurs tubulaires, a des pressions plus
élevées, l'augmentation de la densité conduit a une augmentation du temps de séjour[110].

Peu de chercheurs ont étudié I'effet de la pression sur la gazeéification hydrother-
male, comparé aux autres facteurs. Une série d'expériences a été realisée par EKinKipcak et
al. [111] sur les déchets d’huiles d’olives (OMW) dans un réacteur tubulaire a 550 °C pour
un temps de résidence de 60 s. Le débit d’effluents gazeux et le carbone organique totale
diminuaient lorsque la pression passait de 300 a 100 bars, le taux de dioxyde de carbone
augmentait et la teneur en méthane diminuait. Jayant B. Gadhe et al. [110] ont trouvé la
méme tendance, en étudiant la gazéification de 10 % en poids de méthanol, a un débit de
0,5 ml / mina 700 ° C, dans un réacteur tubulaire. Lorsque la pression passait de 34 a 276

bars, les fractions de H,, CO et CO2 diminuaient alors que celle du CH4 augmentait.
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Figure 2.12. Effet de la pression sur les gaz produits (700°C, 10wt%, 0.5mL/min) [111].

En revanche, les résultats d’Ayhan Demirbas[112] montraient clairement une augmenta-
tion de Hzet CO, alors que le CO2 diminuait avec une augmentation de la pression de 23 a
48MPa. L’¢étude concernait la gazéification dans un réacteur discontinu des biomasses ré-
elles suivantes : coquille d’amande, coquille de noix de coco, coquille de noisette, coquille

de tournesol et coquille de noix.
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Figure 2.13. Hydrogene produits de différentes biomasses a différentes pression [112].

De leur coté, C. Cao et al. [55] n’ont trouvé aucun changement significatif sur les fractions
gazeuses issue de 9,5wt% de liqueur noire a 550°C dans un réacteur tubulaire, avec une
variation de la pression de 19 MPa a 28 MPa. L'efficacité de la gazéification (GE) et I'effi-
cacité de la gazéification du carbone(CE) avaient légérement augmenté. Q.Yan et al. [104]
ont aussi observé que la pression n'avait pas d'effet important sur la gazéification de glu-
cose & 600°C, dans un intervalle d’étude allant de 20 & 35 MPa. Des résultats similaires
ont été trouvé par Q. Wu [53] lors de son étude de I’effet de la pression sur le procédé de
gazéification hydrothermale du glycérol de 20 a 28MPa dans un réacteur discontinu, les
rendements en gaz sont a peu prés stables avec une légére diminution du rendement en

dioxyde de carbone.
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Figure 2.14. Influence de la pression sur le taux de conversion du carbone en gaz (X;) et le taux de conver-
sion de I’hydrogéne(Xwz) (525°C, 5wt%glycérol+1.5wt% K,COs) [53].
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Les résultats n’ont pas la méme tendance et changent d’une étude a une autre, cette diffé-
rence pourrait étre attribuée au type de réacteur, de biomasse et a I’intervalle de pression

étudie.

2.2.5. Effet des catalyseurs
Sachant que la réaction de gazéification en eau supercritique est endothermique, 1’apport
d’énergie rend le procédé coiiteux. Afin de réduire le cott, on diminue la température et la
pression necessaire pour produire les gaz combustibles et on active la réaction par
I’utilisation de catalyseur. De plus, I’emploi d’un catalyseur augmente la sélectivité en hy-
drogene et / ou méthane [15, 102]. Un bon catalyseur assure une rupture rapide de la liai-
son C-C, en particulier pour ouvrir les cycles aromatiques (phénols), et en méme temps
dissocier H20 pour produire des radicaux O et OH réactifs sur la surface du catalyseur. Ces
radicaux vont ensuite se combiner avec les CxHyO, adsorbes, et enfin libérer CO et CO..
Les atomes d'hydrogene adsorbés provenant de la scission de I'eau et des fragments coupés
de CxHyO, se combinent pour former H; ces catalyseurs promouvaient les réactions du
water gaz shift, et I’hydrogénation du CO et CO2 en CH4 et H.0O [15]. Donc, selon le cata-
lyseur choisi, le mélange gazeux issu de la gazéification hydrothermale sera riche en H ou
CHa, ces catalyseurs ont été classés en catalyseurs homogénes et hétérogenes.

a) Catalyseurs Homogenes
Les catalyseurs homogénes comprennent essentiellement les catalyseurs alcalins et hy-
droxydes comme K>CO3z, Na2COs, KOH, NaOH. La caractéristique principale des cataly-
seurs homogenes est qu’ils sont capables d’accélérer la réaction de water gaz shift, en
augmentant la production des formiates qui réagissent avec de 1’eau pour produire plus
d’hydrogéne et de dioxyde de carbone [54, 93, 113], comme montré ci-dessous pour le cas
du K2COs :

K2COs + H20 —»KHCOs+KOH (2.1)
KOH+CO —HCOOK (2.2)
HCOOK+H20 —KHCO3+H; (2.3)
2KHCO3 —K2COs+CO,+H:20 (2.4)

Le K2COs a éte utilisé pour la gazéification en eau supercritique des deéchets solides de
diogéne [114], charbon bitumineux [93], tige de coton, épi de mais et déchets de tanneries
[115], la cellulose [54] et le glycérol [53].
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Les résultats ont montré une augmentation significative de la production de H2 et CO; et
une diminution de CO et CHa. L’ajout du K,COs avait facilité le reformage a la vapeur et
la réaction de water gaz shift. D’un autre c6té, 1’équilibre de la réaction de méthanation est
décalé et le méthane est consommé pour produire plus d’hydrogeéne et de dioxyde de car-

bone.

La gazéification hydrothermale du lignite [116], pyrocatéchol [113], des déchets orga-
niques industriels (vinasses et huiles de coupe) [117] et du glycérol [84] ont été étudies en
présence de KOH comme catalyseur. Les résultats ont montré une augmentation impor-
tante de Hz, CO2, CH4 et une diminution du CO avec 1’addition du catalyseur, celui-ci con-
duit a la formation de formates (un produit intermédiaire de la réaction de water gaz shift),
qui par la suite se dégrade en hydrogéne et en dioxyde de carbone. Une fois la quantité
optimale du catalyseur dépassé, les carbonates sont formés, ce qui conduit a une réduction
de CO: en phase gazeuse [113, 116]. Les réactions catalytiques de KOH sur la réaction de

water gaz shift sont les suivantes [113, 118] :

KOH + CO — HCOOK (2.5)
HCOOK+ H20 — KHCOs+H; (2.6)
2KHCO3 — H20 +K;COs+ CO; 2.7)
K,COs +H,0 — KHCOs+KOH (2.8)

Un effet similaire a été trouvé pour le lithium hydroxyde (LiOH), avec une production

moindre de gaz [113].
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Figure 2.15. Effet du KOH sur la gazéification en eau supercritique de (a) le lignite [115] et du (b) pyro-
catéchol [113].
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L’effet catalytique du NaOH sur la lignine [119] a montré que les rendements en H> et
CO. étaient améliorés, le rendement en CO était remarquablement faible, ceci est proba-
blement d0 a I'amélioration de la décomposition de la lignine pour former du CO (2.10)
pour produire de I’hydrogéne et du dioxyde de carbone grace a la réaction de water gaz
shift (2.11).

Aldéhyde et cétone — HCHO+ autres (probablement 1-alcéne) (2.9)
HCHO —CO+ H; (2.10)
CO+H20—CO2 +H2 (2.11)

En outre, il a été constaté que la décarboxylation a été favorisée en présence de NaOH.
L’augmentation de la concentration en NaOH jusqu’a une valeur optimale conduit a une
forte diminution de la teneur en carbone. Les réactions (2.13) et (2.14) montrent la capture
de CO2 (réaction de décarboxylation) lorsque le NaOH est utilisé[120] :

CO2+ 2NaOH —NaCO3 +H.0 (2.12)
Na>COs3 + CO2+ H,0 — 2NaHCO3 (2.13)
La capture du CO2 s’est montré trés importante par 1’ajout du catalyseur Ca(OH)2[54, 93],
les rendements en COz et CO étaient tres faibles, le Ca(OH), n'était pas seulement un cata-
lyseur, mais également un sorbant de CO> qui a été capturé sous forme de CaCO:s.

CO2+ Ca (OH) 2 -»CaCOs3+H.0 (2.14)
Ce catalyseur est legerement soluble dans 1’eau liquide ambiante, créant une surface de
contact médiocre (entre le catalyseur et la biomasse), entrainant une faible imprégnation de
ce dernier dans la biomasse, ce qui affaiblie son activité catalytique[93].

Certains chercheurs ont testé I’effet de plusieurs catalyseurs homogenes (NaOH, KOH, Ca
(OH) 2, Na,CO3, NaHCO3 et K>COs3) [93, 120] sur le procédé de gazéification en eau su-
percritique. Le KOH a généralement eu les effets catalytiques les plus élevés sur le rende-
ment en hydrogene. La réaction water gaz shift est favorisée en milieu basique, la présence
KOH libere davantage les ions OH™ en solution aqueuse, ce qui tend a augmenter la basici-
té du milieu, augmentant ainsi la possibilit¢ d’une plus grande formation de sel de for-
miate, cela favorise une production plus élevée d’hydrogeéne, I’effet de NaOH est proche
de celui du KOH. De plus, NaOH, KOH et Ca (OH) 2 ont inhibé et supprimé le goudron et
la formation de charbon[121].

49



CHAPITRE Il EFFET DES PARAMETRES OPERATOIRES SUR LE PROCEDE DE
GAZEIFICATION HYDROTHERMALE

Figure 2.16. Effet des catalyseurs homogene sur les gaz produits de la gazéification en eau supercritique des
déchets alimentaires (400°C, 24MPa, 38.75g et 10min) [120].

L’effet des métaux alcalins chlorides (LiCl, NaCl, KCI1, RbCl, CsCl) s’est montré faible
comparé a celui du KOH et KoCOg, I’effet catalytique des chlorures de métaux alcalins est
grace a leur conversion en un carbonate (2.15 et 2.16), et la participation ultérieure du car-
bonate a la réaction de water gas shift[120].

2MCI +H20 —M,0 +2MCl (2.15)
M20+CO2¢> M2CO3 (2.16)
D’autres catalyseurs comme le Trona (NaHCO3, Na;COs, 2H20), la boue rouge (résidu
contenant de I’oxyde de fer provenant de la production d’aluminium) ont été utilisés. Le
Trona a un effet catalytique semblable a celui du K>COs, alors que la boue rouge a une
faibleinfluence comparé aux Trona et K2CO3 [115].

Il est clair que ces catalyseurs alcalins pourraient modifier le processus de réaction en accé-
lérant la réaction de water gaz shift, et atteindre un rendement élevé en hydrogéne, mais

peuvent aussi causer une corrosion, un colmatage ou un encrassement[118]. De plus, ils
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ont l'inconvénient d'une récupération difficile a partir du flux d'effluent, ce qui pourrait
rendre le processus colteux[122].
b) Catalyseurs Hétérogenes

Les catalyseurs métalliques hétérogenes ont I’avantage d’étre facile a récupérer, ce qui
aiderait a réduire leur codt [68]. Les catalyseurs hétérogeénes les plus utilisés sont : le nick-
el, Raney nickel, cuivre et fer.

Le nickel s’est montré trés actif pour plusieurs types de biomasse telle que le guaia-
col [123], le phénol [123] et la cellulose [124], lignine [125]. Ce catalyseur réduit en
grande partie la formation de goudron a travers la réaction de craquage et favorise les réac-
tions de water-gaz shift, méthanation et hydrogénation, conduisant a un rendement plus

élevé en produit gazeux, en particulier Hz, CO2 et CH4 [57].
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Figure 2.17. Effet d'un fil de Ni sur la composition du gaz provenant du SCWG de guaiacol a 500 ° C
pendant 5 min [123].

Le nickel a fourni le rendement le plus élevé en hydrogéne et en méthane, ce qui montre
son activité catalytique élevée [124]. Cependant, sa désactivation est inévitable en raison
de lI'adsorption des particules des produits intermédiaires sur la surface du catalyseur dans
le processus [125], mais elle est possible en associant du nickel & un métal stable (le cuivre,
I'argent et I'étain)[126].
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Figure 2.18. Effet des métaux sur les gaz produits par gazéification hydrothermale (a) cellulose (500°C,
5wt%, 10min, 0.08g/cm?) [123], (b) lignine (600°C, 5wt%, 15 min, 0.08g/cm?) [125].

D’aprés les données de la littérature, les oxydes métalliques sont des catalyseurs hétéro-
genes peu utiliseé en gazéification hydrothermal, L.Tapah et al [56] se sont intéressés a
I'oxyde de fer (Fe2Oz + Cr203 ou FesOs) qui s’est montré tres efficace et sélectif pour la
production d’hydrogéne.

L'efficacité des catalyseurs en gazéification hydrothermale peut étre grandement améliorée
par l'utilisation de matériaux de support stables a long terme dans de I'eau supercritique.
Les meilleurs supports pour SCWG comprennent le charbon actif, la zircone mono-
clinique, l'oxyde de titane et 1'alumine a[126]. Différents supports (Al>Os, charbon actif,
TiO2, ZrO, et MgO) [127] ont été testé pour un catalyseur a base de Ni. lls ont découvert
que I’activité catalytique du Ni variait dans I’ordre de ses matériaux de support tels que
Al203> TiO2> charbon actif> ZrO,>MgO.

Le mur du réacteur peut jouer un réle catalytique sur le procédé, I’effet catalytique de la
paroi d’un réacteur tubulaire en Hastelloy C-276 (composé de Ni, ainsi que de Mo, Cr, Co
et d'autres métaux) réduit la réaction de reformage a la vapeur, conduisant a la diminution
de I'nydrogene et lI'augmentation du méthane [83]. La comparaison entre un réacteur en
inconel et en hastelloy a montré que le réacteur en inconel catalyse fortement la réaction
de water gaz shift; contrairement au réacteur avec le mur Hastelloy qui n’a aucun effet sur
cette réaction [128]. Le tableau 2.1. Récapitule quelques travaux en gazéification hydro-

thermale catalytique.
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Tableau 2.1. Travaux réalisés en gazéification hydrothermal catalytique.

Maximum
Type de Biomasses Type de Co’ndltlpns Catalyseurs de Hz_pro- Références
Catalyseur réacteur opératoires duit
(mmol/g)
Haute sélec-
Glucose bisconting | 575-725°C. | NilCharbon | tivité pour la Lee['lgg‘it al.
28MPa actif production
de H,
@ Cellulose 400°C, 12 T. Yoshida
S Discontinu 25MPa, Ni et al.[125]
S Lignine 20min 0.17
2
N °
L Cellule 350°C, 16.5 . Z. Fang et
0 .
» Cellulose endiamant MPa Ni 74% al.[130]
D
w
> .
T Ni 1
5
600°C, Cu 0.9 Fernando L.
- . . 9wt%, 0,05
Lignine Discontinu lem?. 15 P. Resende
grem-, et al.[124]
min
Fe 0.27
Sans cataly- 93
seur
NaOH 12.6
S Chen'Y et
. Tubulairea | 480-540°C
é Eaux usées lit fluidisé 25MPa KOH 15.5 al.[131]
<)
(=)
g K,COs3 14
T
2 Na,COs3 11.3
>
?,,; 600°C, 45
I D_echets,d_e min 23—.25 4.8 mmoI/_g S. Nanda et
] fruits et résidu Discontinu MPa, 1:10 K,CO pour la noix al.[132]
o agroalimentaire rapport e de coco '
biomasse,
eau
Sans cataly- 3.26
700 °C, 25 seur mol/mol S Nanda et
Réacteur MPa, 60 s et 10.67 '
Fructose continue 4 wt% KOH mol/mol al[133]
NaOH 9.86
mol/mol
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2.3. Optimisation des conditions opératoires

Dans I’objectif d’une identification des parametres pertinents pour ce processus et une
compréhension de base du mécanisme de réaction, une étude d’optimisation de ces para-
meétres doit étre réalisée pour rendre le processus économiquement avantageux. A ce titre,
plusieurs méthodes d’optimisation ont été utilisées en gazéification hydrothermale. Les
méthodes thermodynamiques comprennent deux approches.

L’approche steechiométrique nécessitant la connaissance du mécanisme réactionnel avec
les vitesses de réaction de tous les produits chimiques et especes impliquées clairement
défini [68] et basée sur I’hypothése de 1’équilibre thermodynamique [73]. Lorsque
I’équilibre steechiométrique n’est pas atteint, I’approche steechiométrique donne la limite
des conditions pour une réaction de gazéification connue plutét que la composition réelle
du gaz produit.

Deux modeles mathématiques ont été développés et utilisés dans la méme étude par Letel-
lier et al.[134]. Le premier modele était sur la base de I'nypothése d'équilibre chimique
utilisée pour prédire le produit sortant du réacteur. L'autre modele était utilisé pour prédire
les étapes de séparation a la sortie du réacteur. Marias et al. [135] avaient développé un
modele qui permettait la prédiction simultanée des phases solides, liquides et gazeuses
produites au cours de la gazéification hydrothermale avec les besoins en énergie.

En revanche, la méthode non steechiométrique nécessite des informations uniquement sur
la température de réaction, la pression et une composition élémentaire de la matiére pre-
micre. Certaines de ces données sont directement disponibles a partir de I’analyse finale du
flux [68].

Tang et Kitagawa [136] avaient appliqué une méthode non steechiométrique basée sur la
minimisation de 1’énergie libre de Gibbs avec 1’équation d'état Peng — Robinson. Le mo-
dele a été utilisé pour estimer la composition de la biomasse et des produits issus de la ga-
zeification supercritique a 1I’équilibre et pour étudier I’effet de trois paramétres sur le ren-
dement en H» qui était favorisé par une température élevée, basses pression et concentra-
tion de la matiére premiere. Les mémes parameétres ont été étudié par Khan Tushar et
al.[137] en utilisant Aspen plus, I’effet le plus dominant était celui de la température, pen-
dant que la pression n'avait montré aucun effet significatif et la concentration avait un ef-
fet négatif sur le rendement en hydrogéne produit. Un autre modeéle a été developpé dans

Aspen plus pour différentes biomasses réelles et modeles par J.Louw et al.[138] traitant
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I”'influence et 1’optimisation de la composition, la concentration en biomasse (en termes
de carbone, d'hydrogéne et d'oxygene) et de la température sur la production d’hydrogéne
et de méthane.

Bien que plusieurs études aient été effectuées pour déterminer les conditions ope-
ratoires optimales pour la production d’un gaz donné a partir d’une biomasse quelconque,
la plupart des résultats étaient analysés de maniére a étudier I’effet d’un seul paramétre tout
en maintenant les autres constants, ils sont limités au sens ou la plupart d’entre eux avaient
négligé les effets d’interaction potentiels entre ces parametres. Les interactions peuvent
avoir un impact significatif et leur importance peut méme dépasser I'effet du parameétre
seul [127], ceci est I’un des avantages des plans d’expériences qui permettent de réduire le
nombre d’expériences a réaliser au laboratoire minimisant ainsi le colt de 1’étude, et con-
duisant a la détermination des conditions opératoires optimales pour différents objectifs.
L’étude du procédé par plan central composite a révélé quune température plus élevée est
souhaitable pour la production d'hydrogene [84, 139-140] ainsi que la concentration en
biomasse et en catalyseur [140]. Cependant, la pression n'avait pas eu d'effet significatif
sur le rendement en hydrogene. L’effet de 1’interaction entre la température et la concentra-
tion en biomasse [84] ou le rapport eau/biomasse [139] s’est montré significatif sur la pro-
duction d’hydrogéne en absence [139] ou présence de catalyseur [84].

D’autres études avaient éte réalisées par plan Box Behnken[141] et plan factoriel [142], il
en resulte qu’une température élevée et une durée de séjour longue, une concentration
d'alimentation plus faible ainsi que des débits d'alimentation plus faibles étaient favorables
pour la production d’hydrogene. Le tableau 2.2 regroupe les travaux réalisés en gazéifica-
tion hydrothermale par plan d’expérience en précisant les facteurs étudiés et les objectifs

d’optimisation.
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Tableau 2.2. Travaux réalisés en gazéification hydrothermale en utilisant les plans d’expériences.

Méthode Biomasse Réacteur | Facteurs étudiés Intervalles Conditions Objectif d’optimisation
d’optimisation d’études optimales
Température 300-600°C 500°C 27.9 % moles d’hydrogéne
] . . Concentration en biomasse | 1-5wt% Twit%
Central Composite Glycérol brut [84] Tubulaire Charge en catalyseur KOH | 0-3 mol/l 239 mol/l
Lignine [139] Discontinu | Température 399-651°C 651°C 1.60 mmol de H, / g de bio-
Pression 23-29 MPa 25MPa Masse
Rapport eau/ bhiomasse 3-8 3.9
Algues [140] Tubulaire | Température 700-900° C 851°C 18.77 moles de H / kg de bio-
masse
Charge de catalyseur ZnO- | 5-20wt% 16.4wt%
Ni-CaO
Temps de réaction 15-40 min 28.8 min
Box-Behnken Micro Algues [141] Discontinu | Température 355-405°C 405°C 21.1 mol% de H;
Concentration initiale 1-8wit% 1.4wt%
Temps de réaction 15-45min 45min
Factoriel complet Déchets d’huiles | Tubulaire | Température 550-700° C 700°C 1125 + 6.2 mol H; / kg de
d"olives [142] Concentration _ d’aliment | 7.1-23590,/1 | 7.8 0.1 g0, /1 biomasse seche
(DCO)
Temps de réaction 14.6-52.8 s 40.8s
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Il ressort de la synthése des travaux présentée sur le tableau précédent que tous les travaux
utilisant des plans d’expériences avaient étudiés au maximum 1’effet de trois parametres
opératoires sur la production d’hydrogéne ou au plus le méthane comme objectif
d’optimisation, or, pour une meilleure compréhension du procéde, une étude qui regroupe-
rait tous les facteurs étudiés séparément ainsi que plusieurs objectifs ou réponses serait

souhaitable.

2.4. Conclusion
L’étude de I’effet des paramétres opératoires a une importance primordiale dans une étude

de gazéification hydrothermale et I’utilisation de la méthodologie des plans d’expérience
permet de diminuer le nombre des expériences et d’obtenir un produit optimal. D’apres
cette synthese des travaux antérieurs, il est clair que chacun des facteurs présentés dans ce
chapitre exerce une certaine influence sur le procédé, qui dépend souvent du type de réac-
teur, de la biomasse étudiée ou méme de I’intervalle d’étude. Toutefois et le plus souvent
trois des facteurs sont examinés dans une méme étude et aucun travail n’avait exploré tous
les facteurs influencant la SCWG dans une méme étude. De plus, dans les études
d’optimisation les travaux fixaient souvent comme objectif 1’hydrogéne comme gaz pro-
duit, I’efficacité de la gazéification (GE), le carbone organique totale (COT) ou le pouvoir
calorifique inférieur (PCI) du gaz produit, mais aucune étude n’avait traité tous ces indica-
teurs de performance de la gazéification hydrothermale ensemble, d’autant plus les autres

gaz produits sont aussi important.

Afin d’activer la gazéification, différents catalyseurs ont été utilisés et qui ont montré une
certaine sélectivité sur les quantités et qualités des gaz produits ainsi que sur I’efficacité de
gazéification, néanmoins, aucun travail n’a exploré I’effet d’'un mélange de deux cataly-

seurs ou plus sur la sélectivité et la production des gaz.
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CHAPITRE 11

MATERIELS ET METHODES

3.1. Introduction

Le présent chapitre est consacré a la présentation de la méthodologie suivie pour la
réalisation du travail et D’obtention des résultats. Pour la partie modélisation, des
programmes Mathcad ont été élaborés pour résoudre le modéle cinétique et obtenir les
profiles de température et de composition utilisant des méthodes numériques et fonctions
intégrées de Mathcad. Concernant la partie expérimentale, une grande partie du travail a
été reéalisée au centre RAPSODEE, a I’école des mines d’Albi pour I’é¢tude de la
gazéification en eau supercritique : etude paramétrique, optimisation du procéde et aussi la
formulation du catalyseur. Concernant la production du glycérol brut, elle a été réalisee au

laboratoire de recherche LIPE de notre faculté.

Une description detaillee des produits, matériel utilisé, le protocole expérimental,
les différentes méthodes d’analyses employées pour la réalisation de la gazéification en eau
supercritique, les catalyseurs, le réacteur batch utilisé et les réponses mesurées, seront
présentés dans ce chapitre. Aussi, ces études paramétriques, d’optimisation et de
formulation ont ¢été réalisées via des plans d’expériences adaptés a chaque objectif visé.
Cette méthodologie expérimentale sera donc résumée dans ce chapitre afin de faciliter la

présentation de ses résultats.
3.2. Produits chimiques utilisés

Les propriétés physico-chimiques du glycérol et des catalyseurs utilisés dans cette étude,

ainsi que la production du glycérol seront présentées dans la partie suivante.
3.2.1. Caractéristiques physico-chimiques du Glycérol

Comme mentionné dans les chapitres précédents, beaucoup de travaux sur le

traitement et valorisation de la biomasse se sont intéressés au glycérol pur (biomasse
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modele) et brut. Les criteres de choix, la structure chimique ainsi que les propriétés

physico-chimiques du glycérol sont présentes dans les tableaux 3.1 et 3.2 respectivement.

Tableau 3.1.  Caractéristiques du glycérol pur et brut.

Glycérol Pur Glycérol brut[56]
La disponibilité au niveau du laboratoire | Un sous produit de la production de
biodiesel
Faible cout Un matériau renouvelable et propre
Stabilité en milieu supercritique Une voix d’accés aux produits chimiques
(I’acide glycérique, la

dihydroxyacétone).

Non toxique, permet de produire des gazvalorisable (H2, CO, CHa....)

Tableau 3.2.  Caractéristiques physico-chimiques du glycérol.

Nom Usuel Glyceérol (1, 2, 3-propanetriol ou
glycérine)
Formule empirique C3HsO3
Structure QH
Masse Molaire 92.11 g /mol
Masse Volumique 1.2604 g/cm?®
Solubilité dans I’eau Miscible a I’eau en toutes proportions
Odeur et couleur Inodore et incolore
Provenance Sigma Aldrich

3.2.2 Production du glycérol brut

Le glycérol est le composant principal des triglycérides, présent dans la graisse animale,
I’huile végétale ou huile brute. Le glycérol est dérivé du savon ou de la production de
biodiesel [143].

Le procédé le plus courant de la production de biodiesel est celui de la transestérification
d'huiles végétales et le glycérol est un sous-produit de la réaction. Généralement, la
production de 100 kg de biodiesel produit environ 10 kg de glycérol, avec une pureté
d'environ 50 a 55% [144]. La réaction de transestérification est schématisée sur la figure
3.1
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Trigyceornde Mathanol {3) Glycerol Methyl Esters

Figure 3.1. Production du glycérol brut [143].
Pour notre travail, la production du glycérol brut a été réalisée avec une huile algérienne

Elio produite par Cevital a base de soja et de tournesol. On met en réaction, 500 mL
d’huile avec 100mL de méthanol en présence de 1,75g d’hydroxyde de potassium (KOH)
comme catalyseur. Ces trois réactifs sont mélangés a I’aide d’un agitateur magnétique et
chauffés jusqu’a une température de 60°C pendant 30 minutes [145]. Apreés réaction, on
sépare le glycérol du biodiesel par simple décantation. Les résultats de la gazéification en

eau supercritique du glycérol brut sont présentés en annexe C.

Figure 3.2, Production du glycérol brut

3.2.3 Catalyseurs

Les expériences menées dans le cadre de cette recherche et dans diverses conditions ont
requis trois catalyseurs différents. Le tableau ci-dessous regroupe ces réactifs qui ont été

utilisés dans la gazéification en eau supercritique du glycérol.
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Tableau 3.3. Caractéristiques physico-chimique des catalyseurs utilisés.

Produit Formule Masse Pureté Masse Provenance
chimique molaire volumique
(g/mol) (g/cm?®)
Hydroxyde de KOH 56.11 98% 2.044 Prolabo
potassium
Hydroxyde de | Ca(OH) 2 74.09 96 % 2.24 Merck
calcium
Oxyde Fe>03 159.68 97% 5.24 Sigma
ferrique Aldrich

L’hydroxyde de potassium sous forme de pastille blanche a été utilisé dans toutes les
expériences (plan factoriel, plan central composite et plan de mélange de catalyseur).
L’hydroxyde de calcium une poudre blanche cristalline et I’oxyde ferriqgue une poudre
rouge ont été utilise avec I’hydroxyde de potassium dans un plan de mélange de
catalyseurs. Ces trois catalyseurs ont été choisis en raison de leur disponibilité et faible
colt, ainsi que leur recommandation par la littérature. Une recherche bibliographique

détaillée sur ces catalyseurs a été elabores dans le chapitre 2.
3.3. La méthodologie des plans d’expériences

La planification des expériences ne date que du XX ™ siécle, développée tout d’abord en
agronomie avec les travaux de Fisher, puis dans diverses branches de la recherche
industrielle en particulier en chimie puis en mécanique. Un des grands intéréts des plans
d’expériences est de pouvoir réduire le nombre d’expériences a effectuer en les choisissant
judicieusement. Le plan d’expérience représente une grande méthodologie statistique pour
recueillir des données, il s’agit de provoquer des résultats, ou « réponses », en faisant
varier intentionnellement certains « facteurs » dans le but d’étudier le modéle liant la

réponse aux facteurs.
Un facteur est une variable considérée comme influant sur le résultat expérimental.

Une réponse est un résultat expérimental, qui peut étre un objectif sous forme d’une

donnée de sortie.

L’objectif général des plans d’expériences peut étre défini de la fagon suivante : Minimiser

le colt d’obtention d’une information fiable, faire le minimum d’essais et obtenir le
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maximum de précision sur les résultats visés, déterminer quels sont les facteurs influents,

trouver pour quelles valeurs on peut obtenir une valeur optimale de la réponse [146, 147].

Selon I’objectif visé de I’étude, il existe plusieurs types de plans d’expériences et nous

nous limiterons a ceux utilisés durant la réalisation de ce travail.
3.3.1. Le plan factoriel

C’est un plan utilisé pour les études paramétrique et de criblage. Un plan factoriel complet
est un plan dans lequel les chercheurs mesurent les réponses pour toutes les combinaisons
de niveaux de facteurs. Avec pour chaque facteur 2 niveaux, le minimum noté -1 et le
maximum noté +1. Pour un plan factoriel complet, un domaine d’étude pour deux facteurs

est representé par la figure 3.3.

Facteur 2

+1gg-—----

-1 +1  Facteur 1

Figure 3.3. Domaine d’étude pour un plan factoriel complet a deux facteurs [148].

Le nombre d'essais nécessaires dans le cadre d'un plan factoriel complet a deux niveaux est
égal & 2% ol k correspond au nombre de facteurs. Plus le nombre de facteurs figurant dans
un plan factoriel a deux niveaux augmente, plus le nombre d'essais nécessaires augmente

rapidement[149].

Le modele mathématique postulé est un modele du premier degré par rapport a chaque

facteur et prend en compte les interactions entre facteurs avec différentes combinaisons :
Y=ap+XaiXi+ZaijXi Xj+.....+aij.. - XiXj....... Xz (3.1)
Ou : Y est la réponse

« Xireprésente le niveau attribué au facteur i.
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* ap, aj, aijsont les coefficients du modéle mathématique.
» ajj est l'interaction entre les facteurs i et j.

3.3.2. Les plans d’optimisation ou de surface de réponse

Les méthodes de surface de réponse sont utilisées pour trouver les parametres de facteur
(conditions de fonctionnement) qui produisent la "meilleure” réponse, on les appelle aussi
les plans d’optimisation. Il existe deux types de surfaces de réponse: les modeles
composites centraux et les modeles Box-Behnken [150].

Les points de conception du plan Box-Behnken sont situés au milieu des sous-zones de la
dimension k-1. Dans le cas de trois facteurs, par exemple, les points sont situés au milieu
des bords du domaine expérimental. Ces conceptions nécessitent trois niveaux par facteur
(-1, 0, +1). La conception peut étre suffisante pour s'adapter a un modele quadratique
comprenant des effets carrés et des effets d'interaction entre les facteurs. La forme générale

du modéle quadratique s’écrit comme suit [151]:

Y=Xo +2 0 Xi +2 0 X+ 2 Yima X X (3.2)

La figure suivante montre un exemple de modele Box-Behnken avec trois facteurs:

Figure 3.4. Plan Box-Behnken avec trois facteurs.

Une conception composite centrale consiste en une partie "cube" composée des points
d'une conception factorielle; 2K points axiaux et des points centraux (ou K est le hombre
de facteurs). C’est un plan a 5 niveaux par facteur (-a,-1,0, +1, +a), comme montré sur la

figure du cas de 2 facteurs.[150]:
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(0, =), at (0, 0).

Figure 3.5.  Plan Central composite.
3.3.3. Plans d’expériences utilisés au cours de la thése

Cette partie regroupe tous les plans d’expériences utilisés avec les intervalles d’étude et
matrices des plans, ainsi que le modele cinétique de la gazéification en eau supercritique

du glycérol.

a) Modele cinétique de la gazeification hydrothermale du glyceérol

La premiére partie du travail concerne la modélisation par Mathcad 14 pour résoudre la
cinétique de la gazeification hydrothermale du glycérol développé par Guo et al. [76], les
réactions (1.15-1.21) étaient supposées du pseudo-premier ordre. Le systéme d’équations

différentielles pour tous les produits et reactions est le suivant :

dccz% = — KiCcyng05 — K2Cceyng0, (3.3)
% = K1Cc,ng0, T K2Ccytz0; = K3CintChy0 — K4 CineChyo0 — KsCint (3.4)
dZ?z::2K1CCﬁho3*‘chcﬁ%03I—3K3CHKCH20I-5K4CHHCHZOI—K6CCOCHZO——3K7CCOCH2
(3.5)

%C0 = KyCeyta0, + 2KsCintCityo + KsCine = KsCeoCiryo — K7CeoC, (3.6)
%002 = Ky Ceyitgos + 2K4CineCir,0 + KeCeoCinyo (3.7)
20 = KCane + KrCooC, (3.8)
9120 K, Ce, 00, = KCintCitzo — 3KaCiniCiyo — KsCeoCityo + KrCeoCa, (3.9)
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La nomenclature des variables qui représente des concentrations des différentes espéces
ayant réagit ou étant produits durant le procédé, les constantes de vitesses apparentes (ki)

et les énergies d’activations (Ea;) sont représentées sur les tableaux 3.4 et 3.5.

Tableau 3.4. Nomenclatures des variables des équations différentielles développées pour la gazéification
hydrothermale du glycérol.

Variables Nomenclature des concentrations
(mol/l)

C c3Hso3 Concentration du glycérol
C int Concentration de I’espéce intermédiaire
Che Concentration de I’hydrogéne
Cco Concentration du monoxyde de carbone
Cco Concentration du dioxyde de carbone
C cha Concentration du méthane
C h20 Concentration de I’eau

Tableau 3.5.  Energies d’activation et constantes de vitesses apparentes pour toutes les réactions de
gazéification en eau supercritique du glycérol [152].

Réactions ki Eai (kJ/mol)
1 10260 53300
2 10276 59800
3 10863 114100
4 10815 109600
5 10413 66700
6 10211 76500
7 10442 74300

b) Plan Box-Behnken utilisé dans I’optimisation des résultats du modéle cinétique

La validation du modele sera présentée dans le chapitre 4. Les résultats du modéle ont été
utilisés pour étudier I’effet de trois paramétres nommés : température, temps de séjour et
concentration en glycérol sur plusieurs réponses, par plan Box-Behnken sur les intervalles
présentés dans le tableau 3.6, la matrice du plan Box Behnken est présenté sur le tableau
3.7.
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Tableau 3.6. Intervalles et valeurs

codées et réelles étudiés.

Niveaux et intervalles
Variables Unités | Symboles
-1 0 1
Temps de séjour s ts 4 7 10
Congentratlon du Wt % Ci 5 75 10
glycérol
Température °C T 500 575 650

Tableau 3.7. Matrice du Plan Box Behnken selon les intervalles étudiés.

Expériences

Valeurs codées

Valeurs Expérimentales

ts c T o wee (O
1 -1 -1 0 4 5 575
2 1 -1 0 10 5 575
3 -1 1 0 4 10 575
4 1 1 0 10 10 575
5 -1 0 -1 4 7.5 500
6 1 0 -1 10 7.5 500
7 -1 0 1 4 7.5 650
8 1 0 1 10 7.5 650
9 0 -1 -1 7 5 500
10 0 1 -1 7 10 500
11 0 -1 1 7 5 650
12 0 1 1 7 10 650
13 0 0 0 7 7.5 575
14 0 0 0 7 7.5 575
15 0 0 0 7 7.5 575

Dans tous nos travaux, les réponses des plans étudiés étaient :

Avec :

Efficacité de la gazéification (GE)

Rendement en Gaz produits (GY)

Pouvoir calorifique inférieur (PCI)
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L’efficacité de la gazéification exprimée en pourcentage, elle correspond au rapport entre
la masse totale des gaz produits et la masse initiale de la biomasse.

GE =

__ Masse totale des gaz produits (3 10)
Masse initiale de la biomasse '

Le rendement en gaz produit (Hz, CO, CO2, CH4, CoHas, C2Hs, C3Hg, CsHao) est calculé en

ramenant le nombre de mole d’un gaz i au nombre de mole initiale de la biomasse.

Gas produit(GY) _ nombre de mole d'un gaz i (3.11)

nombre de mole initiale de la biomasse

Le pouvoir calorifique inférieur d’un combustible (ou d’un carburant) est I’énergie par
unité de masse libérée par sa combustion, a pression constante et dans les conditions
normales de températures et de pression (C'est-a-dire a 0°C et sous une pression de

1013mbar), en supposant que les fumées contiennent de la vapeur d’eau[153].

Le pouvoir calorifique inférieur d’un mélange de gaz est calculé comme suit [53]:

Y PCIi mol de gazi
mol de biomasse

PCI =

(3.12)

Les pouvoirs calorifiques inférieurs des différents gaz produits par la gazéification en eau

supercritique du glycérol sont représentés dans le tableau 3.8.

Tableau 3.8. Pouvoir calorifique inférieur des gaz [154].

Gaz H., CcO CH4 C2H4 CzHe C3H8 C4H10

Pouvoir calorifique | 242.7 283.4 803.3 1323.97 1437.11 | 2044.13 2653.6

inférieur (kJ/mol)

c) Plan factoriel utilisé dans I’étude paramétrique expérimentale

La deuxiéme partie concerne 1’étude expérimentale de 1’effet de cinq paramétres
opératoires sur le procédé de gazéification hydrothermale selon un plan factoriel complet
(2°=32expériences). Cette partie a été réalisée au laboratoire RAPSODEE durant un
premier stage. L’étude a permis d’obtenir un modele mathématique du premier degré
représentant les réponses (3.10 - 3.12) ainsi que le carbone organique totale (COT) calculé
par I’équation (3.13) [53].

COT= xxMcx [CxHyO,] (3.13)

Ou Mc est la masse atomique du carbone en g /mol
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[CxHyO;] est la concentration de la biomasse en mol /L

Le COT en g de carbone par L de solution.

Les paramétres étudiés ou facteurs de I’étude sont: la température, la pression, le temps de

séjour, la concentration initiale de la solution de glycérol et la présence de catalyseur. Les

intervalles d’étude ou niveaux et la matrice du plan factoriel sont représentées dans les

tableaux ci-dessous :

Tableau 3.9. Niveaux et intervalles des facteurs du plan factoriel

Facteurs Unités Symboles Niveaux et intervalles

-1 1
Température °C T 458 542
Temps de séjour min ts 40 90
Concentration Wt % Ci 10 19
initiale en glycérol
Pression MPa P 23 27
Présence de Wit% Cat 0.6022 1.475
catalyseur

La matrice du plan factoriel utilisé est présenté sur le tableau 3.10, en valeurs codées et

expérimentales:

Tableau 3 .10. Matrice du plan factoriel complet

Exp Valeur codée Valeur expérimentale
T ts Ci P Cat | T ts Ci P Cat
1 -1 -1 -1 -1 -1 458 40 10 23 0.6022
2 1 -1 -1 -1 -1 542 40 10 23 0.6022
3 -1 1 -1 -1 -1 458 90 10 23 0.6022
4 1 1 -1 -1 -1 542 90 10 23 0.6022
5 -1 -1 1 -1 -1 458 40 19 23 0.6022
6 1 -1 1 -1 -1 542 40 19 23 0.6022
7 -1 1 1 -1 -1 458 90 19 23 0.6022
8 1 1 1 -1 -1 542 90 19 23 0.6022
9 -1 -1 -1 1 -1 458 40 10 27 0.6022
10 1 -1 -1 1 -1 542 40 10 27 0.6022
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11
12
13
14
15
16
17
18
19
20
21
22
23
24
25
26
27
28
29
30
31
32

N N = = T = T = T = T =

S T = T = T = S S B e e e N S N N

458
542
458
542
458
542
458
542
458
542
458
542
458
542
458
542
458
542
458
542
458
542

90
90
40
40
90
90
40
40
90
90
40
40
90
90
40
40
90
90
40
40
90
90

10
10
19
19
19
19
10
10
10
10
19
19
19
19
10
10
10
10
19
19
19
19

27
27
27
27
27
27
23
23
23
23
23
23
23
23
27
27
27
27
27
27
27
27

0.6022
0.6022
0.6022
0.6022
0.6022
0.6022
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475

d) Plan central composite utilisée dans I’optimisation expérimentale

La deuxiéme partie expérimentale avait comme but I'optimisation de la gazéification

supercritique du glycérol. Elle a été réalisée en utilisant la méthodologie de surface de

réponse (MSR) avec un plan central composite pour optimiser les mémes parameétres que

le plan factoriel et les mémes réponses. Les cing niveaux du plan central composite (CCD)

ainsi que la matrice expérimentale utilisée sont donnés dans les tableaux 3.11 et 3.12.
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Tableau 3.11. Niveaux et intervalles des facteurs du plan central composite

Facteurs Unités Symboles Niveaux et intervalles

-2.38 -1 0 +1 +2.38
Température °C T 400 458 500 542 600
Temps de séjour min ts 55 40 65 90 124.5
Concentration Wt % Ci 3.8 10 145 19 25.21
initiale en glycérol
Pression MPa P 20.2 23 25 27 29.76
Présence de Wit% Cat 0 0.6 1.0375 1.475 2.078
catalyseur

Tableau 3.12. Matrice expérimentale du Plan central composite

Exp T ts Ci P Cat
1 458 40 10 23 0.6
2 542 40 10 23 0.6
3 458 90 10 23 0.6
4 542 90 10 23 0.6
5 458 40 19 23 0.6
6 542 40 19 23 0.6
7 458 90 19 23 0.6
8 542 90 19 23 0.6
9 458 40 10 27 0.6

10 542 40 10 27 0.6
11 458 90 10 27 0.6
12 542 90 10 27 0.6
13 458 40 19 27 0.6
14 542 40 19 27 0.6
15 458 90 19 27 0.6
16 542 90 19 27 0.6
17 458 40 10 23 1.475
18 542 40 10 23 1.475
19 458 90 10 23 1.475
20 542 90 10 23 1.475
21 458 40 19 23 1.475
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22
23
24
25
26
27
28
29
30
31
32
33
34
35
36
37
38
39
40
41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51
52

542
458
542
458
542
458
542
458
542
458
542
400.107
599.893
500
500
500
500
500
500
500
500
500
500
500
500
500
500
500
500
500
500

40
90
90
40
40
90
90
40
40
90
90
65
65
5.54
124.46
65
65
65
65
65
65
65
65
65
65
65
65
65
65
65
65

19
19
19
10
10
10
10
19
19
19
19
145
145
145
145
3.7971
25.2029
145
145
145
145
145
145
145
145
145
145
145
145
145
145

23
23
23
27
27
27
27
27
27
27
27
25
25
25
25
25
25
20.2432
29.7568
25
25
25
25
25
25
25
25
25
25
25
25

1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.475
1.0375
1.0375
1.0375
1.0375
1.0375
1.0375
1.0375
1.0375
0
2.07806
1.0375
1.0375
1.0375
1.0375
1.0375
1.0375
1.0375
1.0375
1.0375
1.0375
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e) Plan de mélange de catalyseurs

Les propriétés d’un mélange dépendent de sa composition, il est fréquent, en génie des
procédés, que 1’on veuille lier une réponse ou propriété aux concentrations des divers
constituants. Les facteurs d'étude des plans de mélanges sont les proportions des
constituants du mélange. Or, ces constituants ne sont pas indépendants les uns des autres.
La somme des proportions d'un mélange est toujours égale a 100%, ou en terme de

fraction : £x; =1, c’est donc la contrainte du plan imposée aux facteurs.

Dans ce travail, nous avons aussi étudié 1’effet de la formulation du catalyseur en utilisant
trois composeés : hydroxyde de potassium (KOH), calcium hydroxyde (Ca(OH)2) et Oxide
ferrique (Fe2O3) sur les réponses cités précedemment, a savoir : les rendements en gaz
produits, efficacité de gazéification, pouvoir calorifique inférieur. L’utilisation d’un plan
de mélange est trés appropriée pour ce type d’étude. Pour les trois composés étudi€s, on

obtient un modéle mathématique quadratique comme suit :

Il existe plusieurs manieres de disposer les points expérimentaux dans le domaine d'étude:
plans de mélanges en réseaux (Simplex lattice designs), plans de melanges centrés
(Simplex-Centroid Designs), plans de mélanges centrés augmentés (Augmented Simplex-
Centroid Designs). Dans le cas d’'un mélange de trois constituants, les produits purs sont
aux sommets du triangle, les mélanges binaires sont représentés par les cOtés du
triangle[155].

En réseaux Centrés Centrés augmentés

Figure 3.6. Types de plan de mélange
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Le plan de mélange centré augmentés (simplex centroid augmented) a été utilisé avec
répétition du point au centre, ce qui nous méne a 11 expériences avec différentes
compositions de catalyseurs tout en maintenant les autres conditions opératoires fixes
(500°C, 25MPa, 14.5wt% en glycérol et 65 minutes), la figure ci-dessous, générée par le
logiciel Minitab 16, montre le plan utilisé a trois composants.

Simplex Design Plot in Amounts
KOH
1
[ ]
o
og Q0
([ J
() o
A\,
o - - - - - - @ - - - - - - )
1 0
Ca(OH)2 Fe203

Figure 3.7. Tracé du plan de mélange centré augmenté pour trois composants.

Les facteurs d’étude étant les fractions massiques des catalyseurs étudiés pour formuler un
mélange pour catalyser la gazeification en eau supercritique du glycerol, toutes les autres
conditions opératoires ont été maintenues fixes. Le tableau 3.13 donne la matrice

expérimentale du plan utilisé.

Tableau 3.13. Matrice du plan de mélange centré augmenté

Exp Fractions Concentration massique
KOH Ca(OH) 2 Fe20s KOH Ca(OH) > Fe203
1 1.000 0.000 0.000 2% 0% 0%
2 0.000 1.000 0.000 0% 2% 0%
3 0.000 0.000 1.000 0% 0% 2%
4 0.500 0.500 0.000 1% 1% 0%
5 0.500 0.000 0.500 1% 0% 1%
6 0.000 0.500 0.500 0% 1% 1%
7 0.333 0.333 0.333 0.67% 0.67% 0.67%
8 0.667 0.167 0.167 1.33% 0.33% 0.33%
9 0.167 0.667 0.167 0.33% 1.33% 0.33%
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10 0.167 0.167 0.667 0.33% 0.33% 1.33%
11 0.333 0.333 0.333 0.67% 0.67% 0.67%

3.3.4. Tests statistiques de signification et de validation des modeles

Apres la réalisation des expériences selon les plans utilisés, un traitement des données a été
réalisé en utilisant Minitab 16 pour I’obtention des modeles, des graphiques des effets et
aussi pour une validation statistique des résultats, celle-ci a été réalisée selon plusieurs

méthodes.

Habituellement, un modéle mathématique est validé avec un facteur de corrélation R? qui
doit étre proche ou égale a 1, ce facteur mesure 1’adéquation entre le modéle et les résultats
expérimentaux.

La valeur de P (valeur de probabilité statique) <0.05 détermine 1’importance relative d’un
parametre. Plus la valeur P d’un paramétre est petite, plus le parametre est significatif [83].
Aussi, la valeur de « t » test de Student détermine la significativité d’un effet, le « teritique »
est détermineé par la table de Student avec un risque a=5%, et le degré de liberté v =n-p (n
est le nombre d’expériences réalisées, p est le nombre d’effet y compris la constante),
I’effet est dit significatif lorsque ti>teritique (a, V). Ce test permet de tracer le graphique de
Pareto des effets pour déterminer la magnitude et I'importance d'un effet. C’est un
graphique a barres verticales dans lequel les valeurs sont tracées par ordre décroissant de
fréquence relative, de gauche a droite.

En effet, le graphique de Pareto est utile pour analyser les variables qui ont le plus grand
impact sur une réponse donnée et permet de prendre une décision en fonction de l'objectif
de I'étude. En outre, il peut classer tous les facteurs et leurs interactions et montrer les
facteurs significatifs en tragant une ligne de référence de la valeur du test de Student teritique,
Tout effet ou interaction dépassant cette ligne de référence est potentiellement significatif
[151, 155].

Pour un maximum de réponse souhaitée I’optimizer de Minitabl6 est utilisé pour
déterminer les conditions optimales pour le plan central composite et la formulation de

catalyseur pour le plan de mélange de catalyseur.

3.4. Calcul des quantités de solution introduite
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Les conditions de température et pression, concentration en biomasse et en catalyseur sont
fixées par les plans d’expériences selon les intervalles d’étude choisis. Le calcul des
masses introduites est basé sur la densité de 1’eau pure (en raison de I’excés d’eau par
rapport a la biomasse) a la température et la pression de I’expérience et le volume total du
réacteur (5Sml). Les densités d’eau en conditions supercritiques ont été calculées par le
programme développé par N.Benmekhlouf et al.[156] basé sur les modéles de ’association
internationale (IAPWS) d’estimation des propriétés de I’eau [157]. La masse introduite est

calculée comme suit :

Msolution= Peau( T exp, Pexp) X Vreacteur (3.15)

Le volume de la solution introduit est calculé par 1’équation (3.16) :

Vsolution= moolution (3.16)

peau(Tamb,Patm)

Etant donné que la densité de I’eau a la température ambiante et pression atmosphérique en
(g/cm?) est égale a une unité le volume de la solution, le volume de la solution est donc
égale a la masse de la solution. Les masses de glycérol et de catalyseur sont calculées en
multipliant les concentrations massiques en glycerol(Ci) et en catalyseurs par la masse de

la solution.
mgly:msolutionxCi (3.17)
3.5. Le Réacteur

Le réacteur utilisé est un réacteur de type batch avec un volume interne de 5mL, en acier
inoxydable (de type 316 Ti) et qui permet d’atteindre une température et pression
maximale de 600°C et 30 MPa, respectivement. Le réacteur est compose de deux parties:
un corps et un capuchon contenant un trou pour libérer le gaz pendant l'ouverture du

réacteur (Figure 3.8).
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Figure 3.8. Réacteur batch de 5ml (mini autoclave)

La surveillance de la température et de la pression a I’intérieur du réacteur est impossible.

La pression est induite par le volume de solution initialement introduit.
3.6. Protocole expérimental

Une fois que la solution de glycérol est préparée et les conditions opératoires fixées selon
le plan d’expériences a utiliser avec présence, ou non de catalyseur, elle est introduite dans
le mini autoclave a 1’aide d’une micro pipette. Puis, le réacteur est fermé manuellement

(Figure 3.9) puis placé dans le systéme ouverture/fermeture.

Le systeme ouverture/fermeture (Figure 3.9) est composé d’un corps ou le réacteur est
placé et recouvert d’un chapeau avec des visses, la fermeture du systéme se fait avec un
tournevis. Ensuite le réacteur est scellé en utilisant une clé dynamométrique, avec un

couple de 100 Nm pour assurer la résistance aux conditions supercritiques.

Figure 3.9. Systéme d’ouverture/fermeture et clé dynamométrique.

Apres, les autoclaves sont placés dans le four Nabertherm L5 / 11 / P320, préalablement

chauffé a la température désirée, avec une vitesse de chauffage de 20 ° C/min, lorsque la
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température cible dans le four est atteinte, le temps de réaction commence. Il est

impossible de connaitre la température ou pression a I’intérieur du réacteur.

A la fin du temps de réaction, les réacteurs sont retirés du four et refroidis sous une hotte
pendant 20minutes. Des que le réacteur est refroidi, il est placé dans le systéme d’ouverture
fermeture, celui-ci est fermé, puis les vannes (1, 2, 3) connectées au systéeme sont ouvertes
pour injecter 1’azote (PN2syseme=Pam) afin d’éliminer l'air dans 1’autoclave (Figure 3.10).
Ces vannes sont fermées pour récupérer les gaz et ouvrir le réacteur en utilisant une autre
clé dynamométrique, le volume du circuit définit entre la vanne 1 et 3 est égal a 29.32mL.
Au moment de ’ouverture de 1’autoclave, le gaz génére une surpression mesurée par le
manometre, les gaz s’échappent par le trou qui se situe dans le capuchon du réacteur, en
passant par les canaux liés au systéme d’ouverture/fermeture, pour étre collectés dans un
sac de prélevement. La phase liquide restante dans le réacteur, est récupérée une fois le
systeme ouvert, elle est supposée constante en raison de I’excés d’eau par rapport au

glycérol.

Figure 3.10. Protocole de récupération de gaz produits par gazeification en eau supercritique du
glycérol.

3.7. Méthodes d’analyses

Les deux phases gazeuse et liquide sont analysées afin d’obtenir les réponses pour
chaque expérience effectuée selon les conditions du plan traité et de comprendre 1’effet

des variables (paramétres ou catalyseurs) sur le procédé.

3.7.1. Phase gazeuse
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La phase gazeuse a été analysée par uGC pour identifier et quantifier les composants
du mélange gazeux produits. Cet appareil est de référence uGC - Agilent 3000, avec
une longueur de 10 métres, contenant quatre modules (A, B, C, D). Le module A est
capable de retenir les gaz légers tels que 1’hydrogéne, méthane et monoxyde de
carbone ; I’argon est le gaz vecteur dans ce module. Le module B retient le dioxyde de
carbone, 1’éthane et éthyléne. Le module C retient le propane et le module D retient le
butane, ces modules (B, C, D) ont de I’hélium comme gaz vecteur. Chaque module est
compos¢ d’un injecteur, d’'une colonne, d’un systéme de controle de flux et d’un

détecteur de conductivite thermique (TCD).
a) Calcul de la quantité de gaz produite
Le pourcentage du gaz total produit (TGP) est calculé comme suit :
TGP= % (%TGR)-%N»-%0,  (3.18)

Avec : %TGR est le pourcentage de gaz total dans le réacteur y compris I’azote et

I’oxygéene.

Le pourcentage volumique de chaque gaz produit (Xi) dans le mélange gazeux est

calcul¢ par I’équation suivante :

. _ GPi
Xi=—
TGP

(3.19)

GPi est le pourcentage volumique du gaz i dans le mélange de gaz produit.

Etant donné que les gaz produits sont récupérés une fois le réacteur est refroidi et mis
en conditions ambiantes, on applique la loi des gaz parfaits pour calculer le nombre de

moles totale de gaz produit :
PV=ntRT (3.20)
Ou P représente la surpression mesurée lors de I’ouverture du réacteur.
V est le volume mesuré entre les vannes 1 et 3 est égale a 29.31mL.
R est la constante des gaz parfaits égale a 8.314J/ mol. K.

T est la température ambiante égale a 298 K.
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Le nombre de mole de chaque gaz est calculé par 1’équation (3.21) :
ni= Xixnrt (3.21)
3.7.2. Phase liquide

La solution restante dans le réacteur apres son ouverture est récupéré, et est soumise a des
analyses de chromatographie en phase gazeuse couplée au spectrométre de masse et de

carbone organique totale afin de connaitre le produit liquide issu du procédé.

a) Chromatographie en phase gazeuse couplée a la spectroscopie de masse (GCMS)
Les résidus de liquide récupérés aprés séparation de la phase gazeuse ont été analysés par
un spectrometre de masse couplé a un chromatographe en phase gazeuse GC-MS (GCMS-
QP5050A), I’appareil (Figure 3.11) permet d’identifier les différentes molécules présentes
dans la solution et de quantifier les constituants présents. Cette analyse combinait les
caractéristiques de la chromatographie en phase gazeuse et de la spectrométrie de masse.
Les caractéristiques de la GC-MS utilisée sont les suivantes:

Colonne: QP5050A

Type d'injection: Splitless

Température d'injection : 25°C

Programme de température et pression du four a colonne: 50°C et 100kPa

Température de la chambre d'ionisation: 230°C

Figure 3.11. Appareil d’analyse liquide GC-MS

b) Carbone organique totale (COT)
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Les résultats donnés par le COT métre Shimadzu COT5050 (Figure 3.12) sont les quantités
de carbone total (CT) et de carbone inorganique (IC). La différence entre ces deux valeurs
est le carbone organique total (COT). Les valeurs de la teneur en COT dans la phase
liquide avant la réaction et apres la réaction permettent d'évaluer la conversion du carbone

organique de la phase liquide, calculé par 1’équation (3.13).

Figure 3.12. Appareil d’analyse liquide du carbone organique total (COT).

3.8. Conclusion

La modélisation par Mathcad permet de résoudre un modele cinétique de gazéification
hydrothermale et de déterminer les concentrations de chaque produit ou réactif au cours du
procédé, I’utilisation des résultats du modeéle pour une étude d’optimisation par plan Box-
Behnken a pour but la compréhension de I’effet de certains paramétres sur le procédé de

gazéification hydrothermale avant d’entamer 1’étude expérimentale.

La partie expérimentale a été réalisée au centre RAPSODEE a I’école des mines d’Albi, le
réacteur utilisé est un réacteur batch, concu pour atteindre un maximum de température et
pression de 600°C et 30MPa. Les expériences ont été réalisées selon les matrices des plans
d’expériences (plan factoriel complet et plan central composite) sur des intervalles précis,
les produits liquide et gazeux ont été analysé et ont été utilisé comme réponses. Les plans
d’expériences choisis minimisent le nombre d’expériences ¢élaborées, facilite I’étude de
Ieffet des paramétres opératoires et leurs interactions sur les réponses, permettent

d’obtenir des modeles du premier et second degré corrélant chaque réponse aux parametres
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étudiés, et le point le plus avantageux est la détermination des conditions opératoires

optimales pour un optimum de réponse souhaitée.

L’effet de trois catalyseurs (KOH, Ca(OH). et Fe2O3) et leurs mélanges sur différentes
réponses (gaz produits (GY), efficacité de gazeéification (GE) et pouvoir calorifique
inférieur (PCI)) est étudié en utilisant un plan de mélange centré augmenté avec répétition
du point au centre, le but de cette partie est la formulation d’un mélange ou d’un catalyseur

permettant d’atteindre une certaine quantité et qualité des gaz produits.
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CHAPITRE IV
RESULTATS ET DISCUSSIONS

4.1. Introduction

Dans ce chapitre nous allons présenter les résultats obtenus et leurs discussions. Les résul-
tats seront présentés selon I’ordre avec lequel ils ont été réalisés, d’abord les résultats de la
modélisation de la gazéification en eau supercritique, qui a été réalisée en utilisant le logi-
ciel Mathcad, comme étude préliminaire permettant de se familiariser avec le procedé, le
maitriser et I’étudier en réalisant des simulations numériques validées par des travaux ex-
périmentaux de la littérature. Ensuite, les résultats de 1’étude expérimentale réalisée sur des
mini-réacteurs batch au centre RAPSODEE durant les deux stages de perfectionnement. Le
travail expérimental a été réalisé en plusieurs parties : une étude paramétrique par plan
factoriel complet, une étude d’optimisation des conditions opératoires par plan de surface
de réponse et une étude de formulation du catalyseur par plan de mélange de trois cataly-
seurs étudiés par la littérature séparément.

Les données publiées dans la littérature montrent que I’amélioration de la quantité et de la
qualité du gaz de synthese produit par gazéification hydrothermale est possible en variant
différents parametres de I’étude tels que : la température, le temps de séjour, la pression, la
concentration en biomasse et la présence et le type de catalyseur. Sauf que ces facteurs ont
été étudiés séparément ou au maximum tenant compte de trois facteurs dans une méme
étude. Aussi, I’étude de leur influence avait surtout concerné la production de 1’hydrogéne
et parfois du méthane. Dans ce présent travail, on a réuni tous les facteurs qui ont prouve
leur influence séparément sur la gazéification supercritique dans une méme étude permet-
tant d’analyser et de quantifier la contribution de chaque facteur dans I’amélioration du
procédeé, analyser éventuelles les interactions entre facteurs et aussi d’optimiser le procédé.
En outre, les réponses ou outputs de 1’étude réalisée, étaient en plus de la production de
I’hydrogéne et du méthane, les rendements de tous les gaz produits par gazéification hy-
drothermale, le pouvoir calorifique inférieur, 1’efficacité de la gazéification et le carbone
total. L’objectif est de s’intéresser a la dégradation du polluant et a la qualité du gaz pro-
duit par ce traitement, en developpant des corrélations entre ces différents paramétres de

qualité et les facteurs étudiés, ce qui permet d’atteindre un ou plusieurs objectifs cibles en

81



CHAPITRE IV RESULTATS ET DISCUSSIONS

ajustant les parametres de 1’étude. Les résultats obtenus ont été validés par les tests statis-

tiques et I’analyse de variance et comparés aux résultats expérimentaux de la littérature.

4.2. Modélisation de la gazéification hydrothermale en réacteur tubulaire.

Avant de réaliser le travail expérimental dont le matériel nécessaire n’est pas disponible au
niveau de notre faculté et méme au niveau national, nous avons commence par un travail
de modélisation-simulation du procédé. Un programme Mathcad a été développé pour ré-
soudre le modele mathématique cinétique d'un procédé de gazéification supercritique du
glycérol (présenté dans le chapitre précédent) et les résultats ont été validés par comparai-
son avec les valeurs expérimentales rapportées par Guo et al. [77]. Ensuite, les résultats du

programme développé ont été utilisé pour une étude d’optimisation par plan Box Behnken.

4.2.1. Modélisation cinétique de la gazéification hydrothermale du glycérol

Le réacteur tubulaire développé dans le laboratoire State Key Laboratory of Multiphase
Flow in Power Engineering (SKLMF) en Chine [75, 77, 80] ainsi que le modéle et données
cinétiques de la gazéification supercritique du glycérol ont été utilisés pour développer un
programme Mathcad pour la résolution du modéele et I’obtention des profiles de tempéra-
ture et de concentrations (équations (3.3-3.9)). Le réacteur a été fabriqué a partir de Hastel-
loy- Tube C276 avec un diametre extérieur de 17.15 mm, un diametre intérieur de 10.85
mm et une longueur de 1.24 m. Le réacteur peut atteindre une température et une pression
maximale de 800 °C et 30 MPa respectivement et un débit maximal de 16 kg/h.

Le systeme d’équations différentielles du modéle est introduit dans le logiciel de pro-
grammation MATHCAD14 et est résolu en utilisant la fonction intrinseque ODESolve,

selon I’organigramme illustré sur la figure 4.1 :

82



CHAPITRE IV

RESULTATS ET DISCUSSIONS

Donnéss du programme
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Figure 4.1. Organigramme du programme de résolution du modéle cinétique pour la gazéification en eau

supercritique du glycérol.

Tableau 4.1. Nomenclature de I’organigramme décrivant le programme de résolution du modeéle cinétique du

glycérol
Variables Nomenclatures des concentrations (mol/l)
Ci(T) Concentration initiale en glycérol en fonction de la température
Wi(T) Concentration initiale en eau en fonction de la température
Ki(T) Constantes cinétiques en fonction de la température
[H2](t) Concentration en hydrogene en fonction du temps
[CO](1) Concentration en monoxyde de carbone en fonction du temps
[CO](1) Concentration en dioxyde de carbone en fonction du temps
[CH.](®) Concentration en méthane en fonction du temps
[C3HsO3] (1) Concentration en glycérol en fonction du temps
[Int](t) Concentration en espéce intermédiaire en fonction du temps
[H20](t) Concentration en eau en fonction du temps
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Les équations IAPWS97 (Association internationale pour les propriétés de l'eau et de la
vapeur) [157] ont été utilisées pour calculer la densité de I'eau & 25 MPa et a une tempéra-
ture considérée. A cette fin, le programme Mathcad IAPWS97 d’estimation des propriétés
de I’eau développé par Benmakhlouf et al [156], a été utilisé comme sous programme, tel

que montré sur I’organigramme.

4.2.2. Résultats et validation du programme
Les résultats du programme ainsi que ceux de la littérature sont illustrés a la figure 4.2 ou il
est visible que les profiles des rendements en gaz calculés sont tres proches de ceux obte-

nus expérimentalement par Guo et al. [77].
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Figure 4.2. Comparaison entre les rendements des gaz expérimentaux et calculés a 525°C et 25 MPa

pour une concentration initiale en glycérol de 10% en poids.
Les erreurs moyennes absolues pour Hz, CO, CO- et CH4 sont 0.5155, 0.125, 0.0675, 0.142

respectivement. De plus, les facteurs de corrélations sont trés satisfaisant pour les quatre
modele de Hz, CO, CO; et CH4 est sont de 0.991, 0.89, 0.975 et 0.902, respectivement.
Ces valeurs sont acceptables et permettent de valider le modele, garantissant ainsi la fiabi-

lité du programme de calcul.

4.2.3. Utilisation du programme pour une étude par plan Box Behnken.

Une fois le programme validé, il a été utiliseé pour réaliser des expériences numeériques
pour une meilleure comprehension du procédé. Une conception d'expérience par plan
d’expérience de Box-Behnken a été utilisée pour étudier ’effet de trois variables indépen-

dantes (facteurs) : la température, le temps de séjour, la concentration initiale en glycérol
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sur une multitude de variables dépendantes (réponses) : le rendement des gaz produits,
I'efficacité de la gazéification et le pouvoir calorifique inférieur. Le domaine d’étude a été
delimité par les intervalles des facteurs considérés suite a une étude préalable comme indi-
qué dans le tableau 3.6.

Comme indiqué sur le tableau 3.7, chaque réponse (gaz produits, efficacité de gazeification
et pouvoir calorifique inférieur) a été obtenue par une expérience numérique utilisant les
conditions de fonctionnement correspondantes du plan Box-Behnken en tant que données
d'entrée pour le programme Mathcad deéveloppé. Les résultats obtenus ont été récapitulé

dans le tableau 4.2.
Tableau 4.2. Résultats obtenus par plan Box Behnken
Exp H: CO CH4 CO2 GE(%) PCI (J/mol)

1 2.689 0926 0.338 0.869 81.467 1186.5641
2 2515 0824 0844 121 103.093 1521.8973
3 2.363 0.829 0.443 0.859 79.154 1164.3006
4 1.795 0615 1.076 1.187 98.102 1474.2883
5 1741 0.648 0.194 0.523 51.893 762.0241
6 2321 0876 0.604 0.928 86.593 1296.7583
7 2424 0.795 0.792 1.151  100.476 1449.8214
8 1.309 0344 1333 1.317 99.485 1485.9828
9 2.4 0895 0.349 0.771 75.433 1116.4747
10 2115 0.806 0.442 0.767 73.498 1096.7895
11 218 0.643 1.02 1.296  104.017 1530.6782
12 1441 0.441 1256 1.263 98.802 1483.6549
13 2457 0843 0.734 1.097 96.228 1424.8423
14 2457 0843 0.734 1.097 96.228 1424.8423

15 2457 0.843 0.734 1.097 96.228 1424.8423

Le tableau 4.2 montre que le biogaz produit est riche en Hz. Dans la plupart des cas, I'effi-
cacité de la gazéification est supérieure a 73%, a I'exception de I'expérience 5 pour laquelle
la température et le temps de séjour étaient au minimum, ce qui montre déja I’effet impor-
tant de ces deux parameétres.

Le modéle pour une réponse donnée selon le plan Box Behnken s’écrit comme suit :
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Réponse = ap + a1 ts+ap Ci + a3 T+ aw1 ts? + az Ci®+ags T+ apts Ci+asts T+ axCi T
4.1)

Le tableau 4.3 regroupe les coefficients et les facteurs de corrélation de tous les modéles
quadratiques obtenus.

Tableau 4.3. Coefficients et facteur de corrélation de toutes les réponses.

Coefficients du modéle quadratique

Termes
H: co CH4 CO; PCI GE

Constantes 2.45701 0.843 0.734 1.097 1424.84 96.2283
ts -0.15963 -0.0673 0.26125 0.155 152.03 9.2853

Ci -0.25887 -0.07462 0.08325 -0.0087 -17.07 -1.8068

T -0.15300 -0.12525 0.35150 0.25475 209.76 14.4204

ts? -0.10101 -0.0375 -0.0473 - 0.0551 -73.17 -4.5497
Ci? -0.01550 -0.0070 -0.01137 -0.01062 -14.91 -1.2242
T? -0.40726 -0.13975 0.04413 -0.06213 -103.03 -7.0666

ts Ci -0.09850 -0.028 0.03175 -0.00325 -6.34 -0.6696
tsT -0.42375 -0.16975 0.03275 -0.05975 -124.64 -8.9228
CiT -0.11325 -0.02825 0.03575 -0.00725 -6.83 -0.8201
R? 0.9812 0.9809 0.9954 0.9984 0.9979 0.9956

D’aprés ces résultats, tous les modeéles obtenus ont des coefficients de corrélation supé-
rieurs a 0.98 et sont donc statistiquement valides.

Afin de ne pas encombrer le chapitre, on a évité de donner le tableau de I’analyse de va-
riance (ANOVA) pour chaque réponse et on a regroupé les valeurs de probabilités (P-
values) pour tous les facteurs et interactions par réponse dans un méme tableau récapitula-
tif. Le tableau 4.4 représente les valeurs du test de signification des facteurs et montre que
tous les facteurs principaux ont un effet significatif sur toutes les réponses (p < 0.05) a
I’exception de la concentration initiale qui n’a pas d’effet significatif sur la production de
CO:o. Pour les interactions seul celle entre le temps de résidence et la température a un effet

significatif sur toutes les réponses a I’exception de la production du méthane.
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Tableau 4.4. Valeurs du test de signification de probabilité (P-values) pour toutes les réponses étudiées

Termes H> CcOo CH4 CO2 GE PCI
ts 0.005 0.005 0.000 0.000 0.000 0.000
Ci 0.001 0.003 0.002 0.172 0.025 0.035
T 0.006 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
ts? 0.097 0.128 0.066 0.001 0.003 0.000
Ci? 0.767 0.748 0.598 0.245 0.206 0.149
T? 0.000 0.001 0.081 0.001 0.000 0.000

ts Ci 0.094 0.216 0.163 0.693 0.445 0.485
tsT 0.000 0.000 0.153 0.001 0.000 0.000
CiT 0.064 0.213 0.125 0.393 0.357 0.453

D’apres les tableaux (4.3 - 4.4) obtenus pour les six réponses étudiées, les trois facteurs
considérés ont eu un effet négatif sur la formation de H> et de CO et un effet positif sur
celui de CHa. Pour l'efficacité de la gazéification, le pouvoir calorifique inférieur et la for-
mation de COy, les résultats montrent un effet positif trés significatif de la tempeérature et
du temps de séjour et un léger effet négatif de la concentration initiale.

Cette analyse de variance montre également un résultat important concernant la significa-
tion des interactions, qui constitue I'un des avantages de 1’utilisation de la méthodologie
des plans d’expériences. Bien que I'effet de la température et du temps de sejour pris sépa-
rément soit positif pour I'efficacité de la gazeéification, le CO; et le pouvoir calorifique infé-
rieur, leur interaction a un effet 1égérement négatif, ce qui signifie qu'une augmentation
simultanée des deux facteurs réduirait 1égérement la GE, PCI et la formation de CO».

D'un point de vue chimique, les réactions de pyrolyse, du reformage a la vapeur du glycé-
rol et du WGS sont les principales réactions de la production de H,. Dans la réaction de
reformage a la vapeur, ’eau était un réactif et une concentration plus élevée de glycérol
pouvait faire de I’eau un réactif limitant. Ainsi, lorsque la concentration initiale en glycérol
a augmenté, le rendement en H, de la réaction de reformage a la vapeur a diminué et les
réactions de pyrolyse et de WGS sont devenues les principales sources de production de
H>. Ceci explique l'effet négatif de la concentration initiale en glycérol sur la production de
Ho.

Les plans de surfaces de réponses sont utilisés essentiellement pour une étude

d’optimisation.
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L’intérét de I’utilisation de plusieurs réponses permet de définir plusieurs objectifs et de
réaliser des expériences numériques pour une optimisation mono ou multiobjective.

Ainsi, pour visualiser les zones de réponses maximales et minimales, les diagrammes de
contour de chaque réponse sont présentés aux Figures 4.3 (a), (b), (c) pour la production
d'hydrogéne, I'efficacité de la gazéification et le pouvoir calorifique inférieur, respective-
ment en fixant la concentration initiale a 5 wt%.

a Contour Flat of H2vs T; b ‘Contour Fot of GEvs T ts

-4

c Contour lotof LOVwsT: ts

Figure 4.3. Tracés de contours de réponses pour (a) la production d’hydrogéne, (b) I’efficacité de la

gazéification, (c) le pouvoir calorifique inférieur & une concentration en glycérol de 5wt% .

Les résultats montrent une zone de réponse maximale pour chaque réponse séparément
pour une concentration de 5% en poids de glycérol, conduisant a une GE> 100% (5-9 s,
556- 650°C), une production de H>> 2.6 moles de Hz> / mol de glycérol introduit et un
LCV> 1400000 J/mol. On remarque que les conditions optimales varient en fonction de la
réponse a optimiser.

Par conséquent, une optimisation multi objective a été réalisée en utilisant I’OPTIMZER de
Minitab16 pour une efficacité de gazéification maximale permettant de produire un gaz de

synthése maximal de Hz et CO et avec un PCI maximal.
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Les facteurs optimaux pour les réponses maximales sont présentés en valeurs réelles dans
le tableau 4.5 ou pour 5% en poids de la concentration en glycérol, 2.6686 mol de H> / mol
de glyceérol et 0.9341 mol de CO / mol de glycérol pourraient étre atteints avec un rende-
ment de gazéification de 97.08% et 1.437 .10° J/mol de pouvoir calorifique inférieur, dans
des conditions optimales de temps de sejour de 10 s et a une température de 536.36 °C,

avec une désirabilité optimal de 0.94771.

Tableau 4.5. Résultats de ’Optimizer de Minitab16 pour ’optimisation de I’efficacité de la gazéification,
H, et CO produits et de la valeur calorifique inférieure.

Valeurs codées Valeurs réelles
ts(min) 1 10s
Ci (Wt%) -1 5%
T (°C) -0.5152 536.36
GE 97.08 %
Hz (mol/ mol de glycérol) 2.6686
CO (mol/ mol de glycérol) 0.9341
CH. (mol/ mol de glycérol) 0.654
CO3(mol/ mol de glycerol) 1.078
PCI( J/mol) 1.437 106

Ce travail a également permis de mener plus d'investigations en exploitant simplement les
modeles et les résultats obtenus. En effet, le rapport H2 / CO représentant un parametre
important dans la production de divers produits chimiques et / ou biocarburants [159], il a
été calculé pour toutes les conditions de fonctionnement de la matrice de conception, en
utilisant les réponses obtenues H. et CO. Les résultats sont présentés dans le tableau 4.1.8
ou il peut étre vu que le rapport était dans I’intervalle [2.62, 3.80].

Il est bien connu que les gaz de synthese ayant différents niveaux de rapports H2 / CO con-
viennent a différentes applications. Par exemple, un gaz de synthése ayant un ratio H / CO
dans la plage supérieure a 2 est souhaitable pour produire de I'hydrogene pour la synthese
de I'ammoniac ou pour la production de piles a combustible et de gaz naturel domestique.
D'autre part, il est généralement assez colteux de produire un gaz de synthése ayant un

rapport molaire Hz/ CO plus bas [158, 160]. Le gaz de synthése ayant une composition en

89



CHAPITRE IV RESULTATS ET DISCUSSIONS

CO et H> dans cette plage est hautement souhaitable comme matiere premiére pour la syn-
thése Fischer-Tropsch afin de produire du carburant [161].

Tableau 4.6. Rapport H2/CO pour toutes les expériences du plan Box Behnken.

Exp 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15

H2/CO 290 3.05 285 292 269 265 305 380 268 262 339 327 291 291 291

Cette premicre partie du travail a fait I’objet d’une publication dans un journal internatio-
nal Biofuels, intitulé « Optimization of gas production and efficiency of supercritical

glycerol gasification using response surface methodology » [162].

4.3. Etude expérimentale de la gazéification en eau supercritique du glycérol par plan
factoriel

Cette étude paramétrique expérimentale de la gazéification hydrothermale du glycérol a
comme objectif de:

- Examiner I’influence de cinq paramétres opératoires (température, temps de séjour, con-
centration en glycérol, pression et concentration en catalyseur (KOH)) sur tous les gaz pro-
duits, I’efficacité de la gazéification, le carbone organique total et le pouvoir calorifique

inférieur.

- Déterminer les parameétres les plus influents sur le procédé de gazéification hydrother-

male.

- Obtenir des modéles mathématiques du premier ordre pour corréler chaque réponse en
fonction des facteurs étudiés, avec validation des modeles et détermination des facteurs

significatifs ainsi que leur classement.

Toute la partie expérimentale a été réalisée a 1’école des mines d’Albi au centre RAP-
SODEE, le plan factoriel a été réalisé durant le premier stage obtenu pour 1’avancement du
travail de thése. Avant d’entamer 1’étude par plan d’expérience, il est important de bien

choisir les intervalles de variation des facteurs.
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Les critéres de choix de ces intervalles sont les suivants :

v Les minis autoclaves sont congus pour atteindre une température et pression maxi-

males de 600°C et 30MPa, respectivement.

v" Il est dangereux de travailler aux alentours du point critique, donc on évite de tra-

vailler a une température de 375°C.

v D’autre part, en travaillant a faible température, un essai a été réalisé pour une solu-

tion de 14,5wt% de glycérol porté a 200°C, un temps de séjour de 65 minutes,

25MPa et sans présence de catalyseur, nous n’avons eu aucune production de gaz.

L’analyse par GCMS a montré que le glycérol était le composé principal de la

phase liquide, ce qui signifie qu’a 200°C, la gazéification n’avait pas encore com-

mencé, ce qui nous a indiqué qu’il fallait travailler a température plus €levée.

Peak  R.Tim 1.Time F.Tim Area  Area% Height Height% A/H Mark Name
e e
1 4.922 4.818 4.990 231312 0.03 157549 1.14 1.47 Ml Cyclotrisiloxane, hexamethyl-
2 7.962 7.877 8.097 1692467 0.20 247789 1.79 6.83 MI [(1-Ethoxypropan-2-
yl)oxy]trimethylsilan
3 11531 8.243 11.715 822108945 99.50 12365963 89.42 66.48 MI  Glycerin
4 13.160 13.037 13.257 656470 0.08 140048 1.01 4.69 MI  Monoamidoethylmalonic acid, 0,0,0-
tris
5 15422 15.360 15.493 1578912 0.19 917975 6.64 1.72 MI Pentasiloxane, dodecamethyl-
826268106  100.00 13829324  100.00
| §1
— 43
] OH
J HO\)\/OH
- 15 31
J EE N l | 89
LI B LA AR ALY AR LA LA AL LAA AR A LA WAL L) I G ALY L] LA LA ) AL LA LT R At ) LALLM LA LA AL LA AR |

Figure 4.4. Résultats de I’analyse GCMS de la gazéification en eau supercritique a 200°C.

v En réacteur batch, il est nécessaire de travailler a long temps de séjour, afin de

mieux étudier I’effet des parametres sur les différents gaz produits.

v D’apreés les données bibliographiques [54, 55, 104] et la limite supérieure de pres-

sion 30MPa, I’intervalle de la pression a été choisi.

v" Les concentrations en glycérol et en catalyseur ont été fixées par rapport a la littéra-
ture [102, 116].

v

4.3.1. Résultats du plan factoriel
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Des minis autoclaves de 5 mL ont été utilisés en respectant le protocole expérimental ex-
pliqué dans le chapitre 3. Cing variables indépendantes ont été étudiées : la température
(T), le temps de résidence (ts), la concentration initiale en glycérol (Ci), la pression (P) et
la concentration du catalyseur KOH (Cat), selon un plan factoriel complet contenant 32

expériences comme indiqué au chapitre précédent.

Les gaz produits par gazéification hydrothermale du glycérol sont : ’hydrogéne, le mé-
thane, les mono et dioxyde de carbone, de faibles quantités d’éthane, éthyléne, propane, et
butane.

Nous avons utilisé, la matrice d’expérience totale d’un plan central composite qui est com-
posé des points du plan factoriel, des points axiaux et des points au centre. Pour 1’étude
paramétrique, nous avions réalisé en premier lieu les expériences du plan factoriel, pour les
cing facteurs étudiés, ce dernier contient 32 expériences a reéaliser selon les conditions du
tableau 3.10.

Les résultats des gaz produits selon le plan central composite et précisant ceux du plan

factoriel, sont représentés sur le tableau 4.7.
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Tableau 4.7. Résultats expérimentaux obtenus selon le plan central composite.

Expériences | H.  CO  CO; CHs CiHs CiHs CsHe CiHio  GE (%) (kg’/r?wlol)
1 | 0401 0020 0015 0378 0002 0004 0002 0007 20411 142580
2 | 0660 0001 0197 0558 0006 0053 0001 0036 34880 479706
3 | 0572 0010 0085 0679 0012 0029 0004 0029 38266 337.331
4 | 0675 0002 0238 0630 0002 0079 0001 0037 39.740 549.187
5 | 0293 0029 0013 0265 0002 0005 0002 0009 15172 123.056
6 | 0477 0002 0175 0500 0005 0059 0002 0042 31893 439056
7 | 0254 0000 0035 0190 0003 0006 0001 0006 10804 116740
g | 0454 0002 0199 0490 0002 0070 0002 0042 32043 467.130
9 | 0221 0043 0000 0194 0000 0001 0001 0002 11229  72.741
£ | 10 | 0665 0001 0182 0547 0005 0050 0001 0034 33862 458875
§ 11 | 0540 0000 0094 0431 0007 0017 0002 0017 24892 279.106
£ |12 0530 0002 0181 0442 0002 0056 0001 0024 28145 407558
“ | 13 | 0142 0037 0004 0152 0001 0001 0001 0003 0024  59.187
14 | 0430 0003 0150 0428 0004 0049 0003 0035 27.342  380.393
15 | 0313 0003 0050 0374 0006 0017 0002 0012 20.881  179.409
16 | 0458 0004 0189 0474 0002 0064 0002 0039 30.774 443818
17 | 0528 0001 0011 0396 0002 0003 0001 0004 20721 155261
18 | 0719 0001 0196 0511 0006 0049 0002 0028 32237 472.056
19 | 0508 0001 0039 0375 0005 0008 0001 0009 20.603 195.584
20 | 0605 0001 0187 0484 0003 0052 0001 0027 30519 436.067
21 | 0305 0001 0032 0319 0004 0010 0001 0008 17.340 139.915
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Points Axiaux

Points Centraux

22 | 0520 0.003 0.145 0.437 0.007 0.040 0.002 0.029 27.351 373.304
23 | 0.366 0.001 0.040 0.307 0.004 0.011 0.001 0.012 17.228 170.811
24 | 0494 0.003 0.233 0496 0.002 0.073 0.001 0.039 32.804 497.604
25 | 0.488 0.001 0.025 0390 0.004 0.006 0.001 0.007 20.850 171.005
26 | 0.823 0.001 0.230 0,581 0.005 0.057 0.001 0.034 36.811 545.917
27 | 0.687 0.001 0.069 0584 0.009 0.016 0.002 0.017 32.203 297.055
28 | 0.643 0.001 0.224 0519 0.001 0.067 0.001 0.028 33.280 493.473
29 | 0.249 0.017 0.006 0.254 0.001 0.002 0.001 0.004 13.669 85.244

30 | 0536 0.003 0.177 0481 0.005 0.054 0.003 0.037 30.826 441.008
31 | 0487 0.002 0.079 0452 0.006 0.021 0.002 0.020 25.876 266.126
32 | 0467 0.002 0.178 0.426 0.002 0.056 0.002 0.033 27.774 412.634
33 | 0.297 0.003 0.007 0.269 0.001 0.002 0.001 0.004 14.106 94.630

34 | 0586 0.005 0.848 1.052 0.001 0.259 0.000 0.005 75.162 1207.700
35 | 0125 0.033 0.009 0.157 0.001 0.003 0.000 0.007 9.374 66.266

36 | 0513 0.001 0.209 0501 0.003 0.061 0.004 0.040 32960 475.649
37 | 1.300 0.001 0.308 0.836 0.003 0.070 0.001 0.038 52466  748.803
38 | 0412 0.003 0.143 0415 0.003 0.046 0.006 0.032 26.796 366.274
39 | 0.167 0.003 0.091 0.284 0.004 0.039 0.002 0.035 22292 253.700
40 | 0.324 0.002 0.137 0.362 0.003 0.047 0.007 0.032 29.195 343.526
41 | 0429 0.000 0.128 0.311 0.003 0.031 0.001 0.018 20.051 294.430
42 | 0.701 0.004 0.234 0532 0.003 0.068 0.003 0.039 35534 547.876
43 | 0.343 0.007 0.192 0485 0.007 0.075 0.003 0.060 33.236  487.832
44 | 0.390 0.001 0.173 0484 0.026 0.054 0.006 0.038 30.977  440.020
45 | 0317 0.007 0.214 0.525 0.007 0.092 0.003 0.006 32.787 414.561
46 | 0.364 0.005 0.172 0463 0.006 0.065 0.003 0.051 30.251  442.723
47 | 0.373 0.004 0.181 0494 0.007 0.071 0.003 0.020 30.512 394.738
48 | 0.386 0.004 0.153 0.441 0.006 0.055 0.002 0.042 28.011 397.615
49 | 0.397 0.004 0.176 0.494 0.006 0.072 0.003 0.021 30.520  400.808
50 | 0.364 0.005 0.172 0463 0.006 0.065 0.003 0.051 30.624  442.723
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51 | 0.317 0.007 0.214 0525 0.007 0.092 0.003 0.006 33.476 414.561

52 | 0.373 0.004 0.181 0.494 0.007 0.071 0.003 0.020 30.857 394.737

La figure 4.5 représente les quantités de gaz produites par toutes les expériences et permet
de bien visualiser la qualité et quantité de gaz produit. On apercoit un maximum obtenu
avec les conditions de I’expérience 26 et un minimum avec ceux de 1’expérience 13.
D’autre part, les quantités d’hydrogéne et de dioxyde de carbone sont proches et se sont les
deux gaz produits en grande quantité. Le monoxyde de carbone et les hydrocarbures sont
produits en quantité trés faible, tandis que le méthane varie selon les conditions de
I’expérience. Il est clair que la composition et les quantités de gaz produites dépendent des

conditions opératoires ou facteurs étudiés.

1.8 -
1.6
14 m C3H8
L 12 C4H10
=
3 1 B C2H6
e
o 0.8 m C2H4
[}
S . m CO2
mCO
0.4
H CH4
0.2 B H2

o

1 3 5 7 9 11 13 15 17 19 21 23 25 27 29 31
Expériences

Figure 4.5. Composition du gaz produit pour les 32 expériences du plan factoriel.
Dans la partie suivante, on discutera les résultats du plan factoriel uniquement. Le traite-
ment des données des résultats obtenus a été effectué a l'aide du Minitab16 afin d'obtenir
un modele du premier degré corrélant chaque réponse aux facteurs principaux et a toutes

les interactions. Ainsi, I’effet des paramétres étudié sur chaque gaz sera discute.
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Selon le plan factoriel, le modele du premier degré en fonction des parametres opératoires

et leurs différentes interactions qui décrivent toutes les réponses est représenté de la ma-

niére suivante :

Réponse = ap+a: T +ay ts+as Ci+as P+as Cat+aio T ts+aiz T Cit+ais T P+ass T Cat+azs ts Ci-

a4 ts P+ayps ts Cat+ass Ci P+ags Ci Cat+ass P Cat + a3 T ts Ci + aipq T ts P +as T ts Cat

+a134a TCiP+as TCiCat+aws TP Cat+ axsts Ci P+ apss ts Ci Cat + axss ts P cat +

asss Ci P Cat + a1232 Tts Ci P + a1235 T ts Ci Cat +ai245 T ts P Cat + a13s5 T Ci P Cat + azass

ts Ci P Cat

(4.2)

Le tableau 4.8 regroupe tous les coefficients de tous les modéles étudiés ainsi que leurs

coefficients de détermination R2.

Tableau 4.8. Coefficients du modele et coefficients de détermination pour tous les modeles obtenus par plan

Factoriel.

Coef M,  CcO  CO: CHi G CiHs  CoHs  Cis  GE  COT  PCl
% 0485 0006 043 0415 0004 0034 0022 0002 24862 48874 -24.25
% 0088 -0.004 0071 0078 0000 0024 0012 0000 5408 -37.671 3.821
%2 0019 -0004 003 0018 0000 0006 0002 0000 1836 -15779 -4.97
% 0094 0001 -0052 -0.008 0000 0000 000l 0000 -2788 7.867 -3.891
% 0005 0001 -0009 O 0000 -0.001 0000 0000 -0432 7.219  0.496
% 0042 -0004 0009 0002 0000 -0.00L -0.001 0000 0391 -5515 3.728
d2 005 0004 -0.035 -0007 -0.002 0000 -0003 0000 -1826 14329 -7.47
a3 0002 0 0018 -0003 0000 0000 0002 0000 085 -6084 -0555
44 0002 0001 -0.004 -0.004 0000 -0001 0000 0000 -0312 -8104 4329
¥ 0013 0004 -0017 0002 0000 -0001 -0001 0000 -0731 6486 20.174
% 0003 0001 -0.007 0001 0000 0000 0000 0000 -0346 -1.043 15.609
% 0017 0002 0012 000 0000 0000 0000 0000 0577 -4917 -19.63
% 0013 0003 -0013 -0003 0000 -0001 0000 0000 -0657 5208 1085
s 0 0 0011 -0002 0000 0000 0000 0000 0535 3511 -3.698
% 0004 0001 00L 0003 0000 000l 000l 0000 0562 -1969 -7.956
& 0026 0 0032 0007 0000 0003 0002 0000 176 -5798 2229
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ai23

0.018 0.001 0017 0.007 0.000 0001 0002 0000 1.023 0772 6.222
iz 003 0002 -0029 -0.008 0.000 -0.002 -0.002 0.000 -1596 5.967 13.864
4 0004 -0.003 0008 0002 0000 0000 0001 0000 0291 -4.898  0.434
a3 0003 0 -0.013 -0.001 0.000 -0.001 0.000 0000 -0.663 -4.108 -13.51
3 0 -0.001 -0.008 -0.004 0.00 -0.001 -0.001 0.000 -0511 4157 -4.977
as 0006 0 -0.009 0.003 0.000 0.001 0.000 0000 -0.354 4518 -6.925
3 0.008 0 0.016 0 0.000  0.001 0.001 0000 0838 -4412 -5.664
a3 0.017 0 0.013 0.006 0.000 0.002 0.001 0000 0825 0497 -0.799
Aot 0.001  0.001  0.005 -0.001 0000 0000 0000 0000 0271 4127 -10.72
&5 0014 0001 -0.027 -0.005 0000 -0.002 -0001 0000 -1478 -337 -24.25
a2 9006 0 -0.006 -0.003 0.000 -0.001 -0.001 0.000 -0.409 5744  3.821
a2z 013 0 -0.012 -0.001 0.000 0.000 -0.001 0.000 -0.622 -0.271  -4.97
a5 9001  -0.001 -0.007 -0.003 0000 -0001 -0.001 0000 -0.425 -3741 -3.891
%5 9002 -0.001 0012 -0.003 0001 0000 0001 0000 0524 2941  0.496
35 0009  -0.001  -0.021  -0.003  0.000 -0.002 -0.001 0000 -12 5229  3.728
R® 009998 09845 009998 09946 0990 0996 0999 0975 1 0.9878  0.9976

Les coefficients de détermination de tous les modéles du premier degré obtenus sont > 0.98,

ce qui les valide statistiguement. Les modeles sont tres différents, ce qui explique déja que

I’influence des facteurs varie en fonction de la réponse.

Les tests de signification obtenus par MINITAB 16 en utilisant un plan factoriel complet

de tous les modéles des réponses étudiées sont tirés des tableaux ANOVA de chaque ré-

ponse et regroupés dans le tableau 4.9 en fonction du p-Value uniquement pour faciliter sa

lecture.

Tableau 4.9. Tests de signification pour toutes les réponses étudiées en utilisant les valeurs de probabilité (P-

Values).
Termes CH4 CO CO2 GE COoT PCI
T 0.017 0.050 0.2 0.016 0.003 0.094 0.034
s 0.080 0.212 0.201 0.036 0.010 0.216 0.149
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Ci

Cat
Tts
TCi
TP
T Cat
ts Ci
tsP
ts Cat
CiP
Ci Cat
P Cat
TtsCi
TtsP
T ts Cat
TCiP
T Ci Cat
TP Cat
tsCiP
ts Ci Cat
ts P Cat
Ci P Cat
TtsCiP
T ts Ci Cat
T ts P Cat
T Ci P Cat

ts Ci P Cat

0.016
0.294
0.036
0.030
0.626
0.628
0.111
0.459
0.087
0.113
0.900
0.326
0.058
0.084
0.050
0.333
0.406
0.921
0.232
0.189
0.086
0.770
0.107
0.226
0.117
0.650
0.598

0.164

0.398
0.989
0.798
0.476
0.676
0.653
0.825
0.869
0.943
0.677
0.762
0.733
0.476
0.473
0.433
0.840
0.878
0.640
0.705
0.953
0.514
0.915
0.536
0.729
0.913
0.724
0.730

0.705

0.667
0.497
0.218
0.201
0.993
0.536
0.219
0.641
0.448
0.271
0.784
0.681
0.860
0.692
0.432
0.247
0.809
0.749
0.931
0.817
0.932
0.731
0.732
0.844
0.935
0.661
0.688

0.500

0.021
0.120
0.124
0.031
0.061
0.250
0.064
0.159
0.090
0.084
0.096
0.109
0.035
0.065
0.038
0.143
0.087
0.135
0.126
0.069
0.082
0.204
0.040
0.168
0.092
0.158
0.092

0.052

0.007
0.043
0.058
0.010
0.020
0.058
0.025
0.056
0.034
0.029
0.035
0.032
0.010
0.018
0.012
0.061
0.028
0.034
0.056
0.022
0.022
0.071
0.013
0.044
0.029
0.042
0.035

0.016

0.393
0.419
0.504
0.236
0.472
0.384
0.452
0.882
0.540
0.522
0.642
0.784
0.488
0.912
0.479
0.541
0.596
0.592
0.567
0.574
0.943
0.594
0.654
0.491
0.969
0.624
0.691

0.520

0.167
0.746
0.534
0.192
0.702
0.630
0.697
0.958
0.708
0.504
0.953
0.669
0.228
0.287
0.234
0.909
0.710
0.483
0.817
0.561
0.318
0.963
0.324
0.629
0.528
0.590
0.933

0.391

Ces valeurs seront discutées pour chaque réponse ci-dessous.
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L’effet de chaque parametre sur chaque gaz produit, I’efficacité de gazéification et pouvoir
calorifique sera discuté dans la partie suivante. Pour ne pas encombrer cette partie, les ef-
fets des facteurs sur les hydrocarbures produits en faibles quantités sont présentés dans

I’annexe B.

a)Production d’hydrogéne

Le modeéle est validé avec un coefficient de détermination de 0.9998, le tableau 4.9 repré-
sente le test de signification des facteurs, il montre également la signification de chaque
facteur principal et de toutes les interactions (P <0.05). D'aprés ces résultats, la tempéra-
ture, le temps de résidence et la quantité de catalyseur ont eu un effet positif sur la produc-
tion de Hy, alors que la concentration initiale avait une forte influence négative et que I'ef-
fet de la pression était 1égérement négatif et négligeable.

La figure4.6.a représente la moyenne des effets pour la production d’hydrogéne, une pente
positive signifie que le parametre a un effet significatif positif sur la réponse. De cette fi-
gure, il ressort I’effet négatif important de la concentration initiale sur la production
d’hydrogene. L'augmentation de la concentration de glycerol sur la réaction de reformage a
la vapeur pourrait avoir des effets trés sensibles sur la concentration en eau, qui joue le réle
de réactif et solvant, alors qu'elle aurait peu d'effet sur la réaction de pyrolyse qui devenait
une source de production de gaz. En outre, une concentration élevée de biomasse avait
entrainé la déshydratation ou la polymérisation d'intermédiaires liquides pour former des
charbons [163, 165]. De plus, la présence de catalyseur (KOH) avait un effet positif sur la
production d'hydrogéne. A. Cruse et al. [113] ont constaté que la présence de KOH amélio-
rait la réaction de Water Gas Shift, ce qui entrainait une augmentation de la quantité d'hy-
drogene produite. Selon la littérature, une forte pression favorise la réaction de Water Gas
Shift, la méthanisation de CO et de CO2, mais réduit le taux de réaction de la décomposi-
tion de la biomasse par réaction radicalaire [54, 110]. Par contre, les résultats ne montrent
aucun effet significatif de la pression. Cela peut étre di au faible intervalle d’étude de la
pression.

En ce qui concerne les interactions, les résultats du tableau 4.9 et de la figure 4.6.b mon-
trent que le plus important est I'effet d'interaction entre la température et le temps de sé-
jour, qui affecte négativement le rendement en Ha (avec une valeur t de -21.36). Un temps
de séjour plus court de 40 minutes était suffisant pour obtenir une grande quantité d’hydro-
gene. Il n’est donc pas nécessaire de travailler longtemps pendant la manipulation a haute

température.
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La figure 4.6.b. montre que I'effet de la pression et de la présence du catalyseur est impor-
tant et inversement proportionnel a la production d'hydrogene.
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Figure 4.6. Effet des paramétres opératoires sur la production d’hydrogéne (a) Tracé des effets principaux,

(b) Tracé des interactions.

b) Production du dioxyde de carbone

Comme indiqué dans le tableau 4.9, la température est le facteur le plus important ayant un
effet positif sur la production de dioxyde de carbone, suivi du temps de séjour et d'un effet
non significatif du catalyseur avec une valeur p de 0.124. De l'autre c6té, la concentration
initiale avait un effet négatif sur le rendement en CO. avec un effet non significatif de la
pression. La figure.4.7.a illustre le 1éger effet de la pression et de la quantité de catalyseur
sur la production de dioxyde de carbone et souligne le fort effet de la température et de la

concentration initiale.
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Le tableau 4.9 montre I’effet positif de la température et du temps de séjour uniquement,
ce qui favorise la réaction de WGS dans 1’eau produisant du CO2 sous forme de gaz secon-
daire [165].

La figure 4.7.b montre la signification de leurs interactions, tandis que le tableau 4.9
montre que leur interaction a un effet fortement négatif avec la valeur de p de 0. 031(t= -
20.39), respectivement.
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Figure 4.7. Effet des parametres de fonctionnement sur la production de dioxyde de carbone (a) Tracé des

effets principaux, (b) Tracé des interactions.

¢) Production du monoxyde de carbone

Statistiguement et selon le tableau 4.9, aucun paramétre n’a eu d’effet significatif sur le
rendement en CO produit par la gazéification supercritique du glycérol sur I’intervalle étu-

dié; en effet, toutes les valeurs p des facteurs principaux et leurs interactions sont supé-
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rieures a 0.05. Ceci s’explique par la trés faible production de monoxyde de carbone com-
parée aux autres gaz.

Expérimentalement, 1’effet de la température, du temps de séjour et de la présence de cata-
lyseur est légérement négatif sur la production de CO, comme le montre la figure 4.8.a, et
sont considérés comme les facteurs les plus influents. Ces parameétres ont favorisé les réac-
tions de WGS et de méthanation, dans lesquelles le CO était mieux consommé et plus rapi-
dement. Les changements de pression ont eu un effet positif: le niveau de CO a doublé
(expériences 1 et 9). Dans des conditions supercritiques, une pression élevée était en fa-
veur de la réaction d'hydrolyse et de WGS, mais inhibait la réaction de pyrolyse [166]. La
concentration initiale a eu un effet positif sur la production de CO, qui a presque été mul-
tiplié par 2 avec I’augmentation de 9% en poids de glycérol. S.GUO et al. [75] avaient
trouvé que les gaz provenaient principalement de deux types de réactions, 1’une consistant
en la pyrolyse du glycérol et des produits intermédiaires et ’autre en reformage a la vapeur
du glycérol et des produits intermédiaires. La réaction de reformage a la vapeur pourrait
étre trés sensible a la concentration d’eau en tant que réactif et lorsqu'une concentration est
¢élevée en glycérol, I’eau devient le réactif limitant, alors que la réaction de pyrolyse pour-
rait étre insensible a la concentration en eau.

La figure 4.8.b. montre que les interactions T-ts, T-Cat et ts-Cat ont un effet significatif sur
la production de monoxyde de carbone.
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b Interaction Plot for CO
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Figure 4.8. Effet des paramétres de fonctionnement sur la production de monoxyde de carbone (a) Tracé des

effets principaux, (b) Tracé des interactions.

d) Production du méthane

Le facteur de corrélation R? du modele la production de méthane est égale a 0.9946 et
comme présenté dans le tableau 4.9, la température est le seul effet significatif avec une
valeur p de 0.05.

La figure 4.9.a montre 1’effet des différents parameétres sur la production de méthane. La
température avait un effet plus important sur la production de méthane que le temps de
séjour, favorisant la réaction de méthanation. Les réactions de Water Gas Shift et de mé-
thanation peuvent étre considérées comme des réactions compétitives et il est préférable de
promouvoir la méthanation aux températures élevées et au temps de séjour prolongé. La
concentration initiale avait un léger effet négatif sur la production de méthane. De l'autre
coté, les catalyseurs ont eu un léger effet positif, alors que la pression n'a eu aucun effet sur
la production de méthane. Les hydrocarbures produits étaient CoHa, CoHe, C3Hs et CaHao,
ils étaient présents en tres faibles quantités; les facteurs ont eu un effet presque similaire
sur le méthane et les hydrocarbures produits. Des résultats similaires ont été trouvés par
GUO et al [75]. De légeres variations de la température et du temps de séjour avec l'aug-
mentation de la concentration ont entrainé une augmentation des fractions molaires de CH4
et de CoHx.

La figure 4.9.b montre que toutes les lignes d'interaction sont paralléles, les effets des inte-
ractions sont donc négligeables, a I'exception du graphe de l'interaction P-Cat qui indique

une légeére signification.
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a Main Effects Plot for CH4
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Figure 4.9. Effet des paramétres de fonctionnement sur la production de méthane (a) effets principaux, (b)

Tracé d'interaction.

e)Efficacité de la gazéification

Comme le montre le tableau 4.9, tous les facteurs principaux sont significatifs avec une
valeur p inférieure a 0.05, a I'exception du catalyseur qui avait une valeur p de 0.058, mais
qui est tres proche de la condition de signification du facteur. Les résultats montrent que,
contrairement aux autres réponses étudiées, plusieurs interactions de facteurs, avec des
interactions de niveau deux, trois et méme quatre, sont considérées statistiguement comme
significatives pour I’efficacité de la gazéification.

Selon la figure 4.10 et le tableau 4.9, la concentration et la pression initiales ont eu un ef-
fet négatif, mais tous les autres facteurs ont eu un effet positif. La température et le temps
de séjour ont eu un effet positif sur I'efficacité de la gazéification, la température a eu

I’effet le plus important. L'augmentation de I'efficacité de la gazeification est principale-
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ment due au taux éleve de la production des gaz, en raison des diverses réactions interme-
diaires (reformage a la vapeur, water gaz shift et méthanisation) privilégiées par ces para-
meétres. La concentration initiale de glycérol avait un effet plus négatif sur I'efficacité de la
gazéification par rapport a la pression. Ces résultats sont en accord avec des études ante-

rieures comme la référence [167].
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Figure 4.10. Effet des paramétres opératoires sur I’efficacité de gazéification(a) effets principaux, (b) tracé
des interactions.
f) Evaluation énergétique des gaz produits (PCI)

Le modele du premier ordre pour le PCI a un facteur de corrélation R? de 0.9976. Comme
le montre le tableau 4.9 et la figure 4.11.a, statistiquement, la température est le seul fac-

teur ayant un effet significatif (valeur p = 0.034). Elle a eu I'effet positif le plus important.
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Le temps de résidence a également eu un effet positif plus faible que celui de la tempéra-
ture, tandis que la concentration initiale avait un effet légerement négatif, comme le montre
la figure 4.11.a. 1l a également été démontré que le catalyseur et la pression avaient des
effets négligeables.

L'effet important de la température sur le pouvoir calorifique du gaz obtenu a également
été souligné par les travaux de S. Nanda et al [61] lors de leur étude sur la gazéification de
la paille de bl¢ dont les résultats avaient montré une augmentation du PCI d’environ 7 fois
lorsque la température passait de 300 °C a 550 °C. Nos résultats montrent une variation du
PCI du gaz de synthése produit de 59.186 kJ / mol a 549.187 kJ / mol, soit une augmenta-
tion de 89.22% en passant de l'expérience 4 a l'expérience 13 tel que présenté dans le ta-
bleau 4.7.
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Interaction Plot for PCI
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Figure 4.11. Effet des paramétres opératoires sur le pouvoir calorifique inférieurs du mélange gazeux
produits (a) effets principaux, (b) tracé des interactions.

Les valeurs minimales du pouvoir calorifique globale et spécialement celui de I'hydrogene
ont été obtenues en augmentant la concentration initiale de glycérol et la pression (expé-
rience 13). Le PCI global maximum est identifié a I'expérience 4, ou la température et le
temps de séjour ont été augmentés simultanément, ce qui prouve I'effet positif et important
de I'interaction des deux parametres, ce qui est en accord avec la figure 4.11.b.

Selon I'équation (3.12), le pouvoir calorifique inférieur est en fonction des quantités de gaz
produites, notamment d'hydrocarbures; il indique la teneur en gaz combustibles dans le
mélange gazeux obtenu. La figure 4.12 permet de retranscrire la composition de la phase
gazeuse en termes de capacité énergétique du gaz produit. Du point de vue expérimental,
les résultats montrent qu'une température élevée favorise la production de gaz riche en
énergie.

Une augmentation du temps de séjour (de I’expérience 1 a 3), avait entrainé une augmenta-
tion des rendements en méthane et hydrocarbures Iégers, ce qui a multiplié le pouvoir calo-
rifique inférieur de deux fois, alors que I’augmentation de la température 1’avait augmenté
de 3 fois, ceci montre que I’effet de la température est plus prononcé que I’effet du temps
de séjour. Ce qui affirme les résultats de la figure 4.12.

Le PCI global du mélange gazeux produit diminue légerement avec I'augmentation de la
concentration initiale en glycérol, la composition du melange gazeux change, le monoxyde
de carbone augmente ainsi que certains hydrocarbures légers (C2Hs, C4H10, C3Hg). La pré-
sence de catalyseur a augmenté la valeur calorifique globale du mélange gazeux avec une

augmentation significative de la production de I'nydrogéne.
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Figure 4.12. Pouvoir calorifique inférieur des gaz issus de toutes les expériences du plan factoriel.

g) Carbone Organique Totale (COT)

Pour cette réponse du plan d’expérience, on s’intéresse a sa diminution qui traduira
I’efficacité de 1’élimination du polluant organique. De la figure 4.2.10, il ressort que la
valeur la plus élevées du COT est obtenue a I’expérience 13, ou I’expérience s’est déroulée

avec les conditions suivantes : 458°C, 40 minutes, 19 wt%, 27MPa et 0.6wt%.
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Figure 4.13. Carbone organique totale et carbone inorganique de toutes les expériences du plan factoriel.

Cette figure 4.13, montre I’effet des parameétres de fonctionnement sur le COT. La concen-
tration initiale de glycérol et la pression ont un effet positif sur le COT. L’augmentation de

la concentration en glycérol de 10 a 19wt% (expériences n ° 3 et 7) a entrainé une augmen-
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tation de 10.32 & 75.97 mg / |, respectivement. L'augmentation de la pression ayant un effet
moindre que la concentration, mais positif sur la valeur du COT. Ce résultat est tres impor-
tant et signifie qu’on n’a pas besoin de travailler a trés haute pression pour une meilleure
efficacité d’élimination. L.J.Guo et al. [54] ont expliqué I'effet de I'augmentation de pres-
sion de 25 a 30 Mpa, par le fait que la pression favorise la formation de produits liquides.
La température a un effet négatif sur le carbone organique totale. En effet, le carbone orga-
nique totale baisse de 10.33%, lorsque la température augmente de 84°C (expérience 1 et
2). L. W. Dianningrum et al. [165], Onwudili et Williams [168] ont observé que la teneur
en carbone du produit liquide diminuait avec I'augmentation de la température. Les expé-
riences 1 et 3 montrent I'effet du temps de séjour; un temps de séjour plus lent de 50 mi-
nutes entraine une diminution du COT de 3.96%. Cela s'explique par le fait qu'une tempé-
rature élevee avec la présence de catalyseur favorisaient la réaction du water gaz shift, ce
qui signifie qu'il y a beaucoup plus de gaz produit que de liquide. De plus, un temps de
séjour long permet de prolonger la décomposition des especes intermédiaires liquides en
gaz [165].

La température, le temps de séjour et la présence de catalyseur ont un effet positif sur le
carbone inorganique, celui-ci est en relation directe avec la production du dioxyde de car-
bone, I’expérience 13 contient le plus faible rendement de carbone inorganique et de CO2
en méme moment ou tous les paramétres le favorisant sont faibles. L’augmentation de la
quantité de catalyseur rend le pH de la solution basique, ce qui augmente le taux de car-
bone inorganique [85]. D’autre part, la concentration en glycérol et la pression ne montrent

aucun effet significatif pour le carbone inorganique.

Les modéles du carbone organique totale et du carbone inorganique ont des facteurs de
corrélation R?de 0.9878 et 0.9952, respectivement.
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Figure 4.14. Moyenne des effets pour le carbone organique totale et le carbone inorganique.

La figure 4.15 montre les liquides issues de toutes les expériences du plan factoriel, il est
clair que les expériences ayant un taux élevé en carbone organique totale, s’accompagne
d’une substance huileuse dans le liquide, aucune substance solide n’a été remarqué. On
peut donc déduire que la concentration initiale en glycérol et la pression, favorisent la
conversion d’une partie du carbone contenue dans la solution a gazéifier vers une phase
huileuse qui impossible a récupérer en raison de sa faible quantité, cette huile peut etre issu

des gaz condensables ou des produits indérmédiaires de la dégradation du glycérol[53].

Figure 4.15. Liquides issues de toutes les expériences du plan factoriel

Afin de mieux comprendre le comportement de la phase liquide, il est nécessaire de passer
a une analyse par chromatographie en phase gazeuse couplée a la spectrométrie de masse
(GC-MS).

Les espéces phénoliques sont les produits majoritaires dans pratiquement toutes les condi-

tions, le sel de potassium semble forcer la formation des phénols, ces phénols sont décom-
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posés plus lentement que d'autres intermédiaires au cours de 1’hydropyrolyse, un tel résul-
tat a été trouve par A.Sinag et al. [118] pour le glucose, apres un temps de séjour assez
long (au-dela de 60 minutes), hélas jusqu’au jour d’aujourd’hui, la formation du phénol
n’est pas trés connue dans la littérature.

Le propyléne glycol ou 1,2 propandiol est produit par la réaction montrée sur la figure
4.16, le glycérol se déshydrogénise d’abord en glycéraldéhydes, qui se déshydrate en 2-
hydrox acroléine, suivie de I’hydrogénation du 2-hydrox acroléine en 1,2-Propandiol
[169].
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Gilyceral dehyde I-Hydrm yacrslein L, 2-propamediol

Figure 4.16. Hydro pyrolyse du glycérol au 1,2 Propan Di Ol.

Le méthanol est formé uniquement par le mécanisme radicalaire, des radicaux CH,OH et
CH30 dans une réaction de transfert d'hydrogéne. Ces radicaux sont formés directement a
partir des radicaux primaires (formés métathése a partir de glycérol) par décomposition
radicale.

L’aldéhyde (acétaldéhydes, formaldéhyde, benzaldéhyde) est formé par voie ionique et
radicalaire. Par exemple : l'acétaldéhyde est formé par isomérisation ou décomposition.
Les aldéhydes sont des produits intermédiaires oxydés en CO ouCO; par des réactions
avec les radicaux OH [76]. Les mécanismes radicalaires et ioniques pour la production

d’aldéhyde et d’acroléine ont été résumés par W.Buhler et al [76] comme suit :
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Figure 4.17. Mécanismes ioniques et radicalaires pour produire 1’aldéhyde et 1’acroléine.

En revanche, aucune trace d’acroléine n’a été repéré dans nos liquides, ceci est peut étre
due au long temps de séjour et a la température élevee qui font que ce produit se décom-
pose.

Beaucoup d'autres produits ont été détectés en état de trace durant 1’analyse, qui ne sont
que partiellement inclus dans le mécanisme de réaction: butanediol, methyl cyclopenta-
none, glycerin, butene diol, 2- trimethyl cyclopentenone, ethanone, 1-(1-cyclohexen-1-yl)-,
trimethyl cyclopentenone, propane, butenes, butanes, méthyl-hydroxy-dioxanes et autres
produits de masses molaires supérieures. La plupart de ces composés sont produits a tra-

vers la production de H. par reformage a la vapeur du glycérol [170].
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Figure 4.18. Chemins réactionnels pour la production de H; par reformage a la vapeur du glycérol

Les composes qui ne figurent pas sur la figure 4.18 sont probablement formés par la dé-

composition des principaux produits par voie radicalaire.
4.3.2. Classement des facteurs étudiés

La section précédente a montré que les parametres opératoires étudiés n’avaient pas le
méme effet sur les réponses du plan d’expérience. Pour décrire les effets des facteurs et de
leurs interactions sur une réponse cible, nous avons utilisé le graphique de Pareto (déja
définit en chapitre 3) la valeur du test de Student teritique pour les modeles obtenus est égale
a 12.71, les facteurs avec une valeur absolue supérieure a celle critique étant considérés
comme significatifs. La figure 4.19 présentent un exemple de graphique de Pareto généré
par Minitab16 afin de représenter la classification des effets des facteurssur : la production
d'hydrogéne, l'efficacité de gazéification, le pouvoir calorifique inférieur et le carbone

organique totale en tant qu'objectifs de I'étude.
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Figure 4.19. Diagramme de Pareto des effets standards pour (a) la production d'hydrogene, (b)
I’efficacité de gazéification, (c) le pouvoir calorifique inférieur, (d) le carbone organique totale.

Comme il ressort de ces résultats, un facteur non significatif pour une réponse donnée peut
étre significatif pour une autre. De plus, I’effet des facteurs n’a pas la méme importance
sur les réponses ¢tudiées. En effet, la pression qui n’a pas eu d’effet significatif sur la pro-
duction de H> etest un facteur important pour 1’efficacité de la gazéification. En outre, il
est clairement démontré que la température est le facteur le plus important pour I’efficacité
de la gazéification suivi de la concentration initiale ; tandis que pour la production de Ha,
I’importance des deux facteurs est inversée. Alors que pour le pouvoir calorifique inférieur
seul la température avait un effet important, et pour le carbone organique total aucun pa-
ramétre n’est statistiquement significatif. Comme mentionné ci-dessus, plusieurs interac-
tions entre facteurs ont montré un effet significatif sur ’efficacité de la gazéification,
méme les interactions entre trois et quatre facteurs, ce qui n'est pas courant dans les études
avec plan expérimental. L’analyse des résultats obtenus justifie I’étude de tous les facteurs

et réponses prises en compte.
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Les résultats de 1’étude de la gazéification ont fait I’objet d’une deuxiéme publication dans
une revue internationale indexée : Biofuels intitulé « Parametric study via full factorial

design for glycerol supercritical gasification » [171].
4. 4. Optimisation des réponses par plan central composite

Apres I’étude paramétrique, la suite du plan central composite qui n’a pas pu étre finalisé
durant le premier stage, a été réalisé durant un deuxiéme stage de perfectionnement au
centre Rapsodee. Les expériences des points axiaux et centraux ont donc été réalisées (ta-
bleau 4.7) et la matrice du plan central composite finalisée. L’objectif de cette partie de
I’étude est de trouver les conditions opératoires adéquates pour une optimisation du procé-
dé.

Le plan central composite a été choisi en raison de son estimation efficace des termes qua-
dratiques dans le modéle du second degré, et sa détermination de la meilleure combinaison
de parametres opératoires permettant un optimum souhaitée. L’étude comprend I'effet de 5
paramétres opératoires, avec cing niveaux pour chaque facteur comme présentés dans le
tableau 3.11. Les réponses étudiées étaient les suivantes: efficacité de la gazéification, ren-
dement de tous les gaz produits et pouvoir calorifique inférieur. 52 expériences ont été
effectuées comme suggéré par le CCD utilisé, les 32 premiéres expériences sont les expe-
riences du plan factoriel discuté dans la premiére partie, plus 10 points axiaux et une répé-
tition de 10 fois du point au centre.

D’apreés le plan central composite, le modéle quadratique complet du second degré décri-
vant une réponse donnée en fonction des parameétres opératoires s’écrit comme suit :
Réponse = ap+ay T +ay ts+as Ci+as P+as Cat+ary T 2+ agp ts?+ ass Ci? +ass P?+ass Cat? +are
T ts+ais T Ci+aws T P+ags T Cat+ags ts Ci+as ts P+aps ts Cat+ass Ci P+ass Ci Cat+ass P Cat
(4.3)

Le tableau 4.10 regroupe tous les coefficients de tous les modeles étudiés ainsi que leurs
coefficients de détermination R2.
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Tableau 4.10. Coefficients des modeles et coefficients de détermination pour tous les modéles obtenus par plan central composite.

a H2 CcO CO2 CHs4 CaH4 C2Hs CsHs CsHuo GE P.C.1
2 0363912 0.005005 0482204 0173036 008475 00682068 00311795 0003186 545073 4g6316
a 0080551 -0.002071 0.095260 0.103546 000263 00319172 0.00872007  -0.000024 ;4650 750
2 0035061 -0.004822 0041132 0023979 00036 0.00773658 ~ 0.00351765  0.000232 ;7315 ppgg
as  -0.118422 0000691 -0.061257 -0.015237 0000347 -0.00153561 0000330105 0.000391 5,378 3793
a 0005162 0.000954 -0.002414 0002459 ~0:000290 -1.12749E-05 -5.60391E-04 0.000237 055 45,86
as 0045063 -0.002551 0018641 0007290 000141~ 0.00120946  0.000301826 ~ 0.000038 5957 4815
an 0015626 -0.000035 0025251 003179g 0001163 000679742 -0.00521699  -0.000602 4 5774 0.01
az 0005995 0002208 -0.033331 -0.24445 0001053 -0.0106200  -0.00185103  -0.00038L 454 -0.07
ass 088922  -0.000467 0.019116 -0.003g73 0000832 -0.00598732 0000151296  -0.000075 4 794, 0.43
auw  -0.019024 -0.000379 -0.034348 -0.023556 0000712 -0.00857241  -1.32605E-04 0.000057  , ga15 996
ass 0037472 -0.000406 -0.016904 -0.011661 0000896 -0.00752427 ~ -9.70553F-04 -0.000375 ;5995 _ggog
a  -0050104 0004123 -0.035171 -0.00e531 001885 0000359419 -0.00263064 -0000248 ;o519 g0
as 0001560 -0.000015 0.017941 -0.0033gs 0000433 0000358490  0.00201551 ~ 0.000361 4 g5a5 0.02
au 0001553 -0.001202 -0.004168 -0.0036g1 ~0-000205 -7.96910E-04 -4.86778E-04 0.000136 4 535 -0.06
ars 003312 0003761 -0017101 0001709 0000006 -9.72377E-04  -9.71983E-04 0000111 7077 599
a 0002666 -0.000850 -0.006773 0001266 0000395 -447949B-06 -1.73312E-05 -0.000137 4463 0.00
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ax 0017089 -0.001587 0012152 0000540 0000376  -3.68376E-04  -1.69368E-04 -0.000010 4569, 0.07
as  -0.013068 0002972 -0.012952 0003369 0000386 -0.00105984 ~ -1.49156E-04 -0.000036 ;a4 g
au  -0.000370 0000476 0011348 0002377 000083  -8.21139E-05 0000343781  0.000232 5511 g gg
as  -0.004175 0000738 0009933 0002702 0000183 0000782001 0.000755405 440199 5980 2.20
as 0025717 -0.000301 0031615 0006542 0000270 0.00254507 440519158 ggoo147 10T 2306
R? 08965 07573 07945 07763  0.4697 0.7743 0.5221 05473 07781  0.8325
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D’aprés ces résultats les modeles quadratiques sont beaucoup moins adéquats que ceux
linéaires et ne sont pas valides pour les rendements en hydrocarbures CxHy. Toutefois, ils

sont acceptables pour les autres réponses.

On prend comme exemple le cas du monoxyde de carbone produit pour montrer

I’adéquation entre le mod¢le et les résultats expérimentaux.
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Figure 4.20. Monoxyde de carbone produit par gazéification hydrothermale

Droite de régression (courbe de tendance).

On remarque sur le graphique 4.20 que la majorité des points sont proche de la bissectrice
ce qui montre une relation linaire acceptable entre les valeurs du modéle et les valeurs
expérimentales.

Le tableau 4.11 présente les tests de signification par les p-Values pour tous les paramétres

étudiés et leurs interactions avec un risque statistique de 5%.

Tableau 4.11. Tests de signification (p-value) pour toutes les réponses étudiées.

Source H> CO CO2 CHa GE PCI

Linéaire 0.00 0.00 0.00 0.00 0.000 0.086
T 0.00 0.003 0.000 0.000 0.000 0.442
ts 0.007 0.000 0.005 0.051 0.010 0.126
Ci 0.000 0.457 0.000 0.207 0.002 0.660
P 0.676 0.307 0.861 0.837 0.966 0.031
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Cat 0.001 0.009 0.184 0.542 0.279 0.745
Carré 0.00 0.127 0.001 0.002 0.006 0.003
T? 0.147 0.965 0.040 0.004 0.059 0.071
Ts? 0.573 0.009 0.008 0.022 0.007 0.004
Ci? 0.000 0.558 0.115 0.706 0.362 0.522
p? 0.080 0.635 0.007 0.027 0.062 0.010
Cat? 0.006 0.611 0.162 0.260 0.140 0.264
Interactions 0.084 001 0.246 1 0.649 0.962
Tts 0.001 0.001 0.035 0.638 0.102 0.194
TCi 0.913 0.989 0.270 0.807 0.417 0.836
TP 0.914 0.269 0.796 0.791 0.774 0.787
TCat 0.357 0.001 0.292 0.902 0.507 0.833
Ts Ci 0.853 0.432 0.674 0.927 0.767 0.979
TsP 0.239 0.148 0.452 0.969 0.627 0.840
Ts Cat 0.365 0.009 0.424 0.808 0.571 0.686
CiP 0.365 0.659 0.482 0.864 0.638 0.976
Ci Cat 0.771 0.495 0.538 0.845 0.610 0.814
P Cat 0.080 0.780 0.057 0.637 0.119 0.278

En utilisant le plan central composite, le domaine d’étude est élargi et permet une étude
paramétrique importante. Effectivement, le tableau 4 .11 des tests de signification confirment
I’effet des parametres opératoires étudiés dans la premiere partie, la température, le temps de
séjour, la présence de catalyseur ont un effet positif sur la production de Hz, CO2, CHa, GE et
I’effet inverse est constaté sur les résultats du monoxyde de carbone. La concentration initiale
en glycérol a montré un effet négatif sur I’hydrogéne, le méthane et I’efficacité de gazéifica-
tion. De plus, I’effet de la pression s’est montré positif pour le pouvoir calorifique inférieur

seulement.

Plus de détails sur I’effet de la concentration initiale de glycérol et de la température sur les
réponses étudiées figurent dans le diagramme de contours (a, b, ¢) figure 4.21, permettent de
déterminer approximativement la meilleure combinaison de paramétres opératoires permettant

un optimum désiré. Le graphique montre que lorsqu'un temps de séjour est égal a 40 minutes,
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une pression de 23 MPa et 0.6% en poids de KOH et une température supérieure a 570 °C
permettent une production maximale d'hydrogene, supérieure & 1.4 mole de H> / mole de
glycérol, en utilisant une concentration initiale inférieure a 5% en poids. Par ailleurs, la plus
faible valeur du rendement en H> est obtenue avec une température inférieure a 470 °C et une

concentration initiale entre 12% et 24%.
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Figure 4.21. Graphiques des contours pour (a) I’hydrogene, (b) efficacité de gazéification et (¢) pouvoir
calorifique inférieur.

Pour une efficacité de gazéification maximale supérieure a 60%, il est essentiel de travail-
ler avec une température supérieure a 570 ° C et une concentration initiale en glycérol infé-
rieure a 10% en poids. Comme le montre la figure 4.21 (c), les conditions de température
et de concentration favorables a une valeur calorifique supérieure a 1000 kJ / mol sont de
595 ° C et une concentration initiale inférieure & 5% en poids.

Le diagramme des contours permet de déterminer 1’optimum d’une seule réponse a la fois
et d’une manicre approximative. Etant donné, 1’étude de plusieurs réponses a la fois par le
plan central composite, une optimisation multiobjective est beaucoup plus appropriee pour
ce type de procédé, est possible en utilisant I’optimiseur de Minitab 16. Cet outil, permet
de déterminer les conditions opératoires optimales exactes pour une ou plusieurs réponses
cibles. La figure 4.22 montre les conditions optimales pour une optimisation a un seul ob-
jectif : un maximum d’hydrogéne sur la figure 4.22.a et un maximum d’efficacité de ga-

zeification sur la figure 4.22. b.
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Figure 4.22. Résultats de I’optimisation a un seul objectif pour a)un maximum d’hydrogéne et b) un
maximum d’efficacité de gazéification seule.

La figure 4.22 montre clairement, que pour chaque objectif d’optimisation les conditions

opératoires changent. En regroupant les deux objectifs (H2, GE) dans une méme optimisa-

tion, les conditions opératoires changent.
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Figure 4.23. Résultats de 1’optimizeur de Minitab 16 pour un maximum d’hydrogene et d’efficacité de

gazéification

Dans un objectif d’utilisation de la gazéification hydrothermale pour la production de

I’hydrogene [54, 66, 75, 84, 87], les facteurs optimaux pour des rendements maximums en

hydrogene et en efficacité de gazéification sont indiqués dans la figure 4.23. Une concen-

tration initiale optimale de 3.8% en poids de glycérol et 0.10% en poids de catalyseur

KOH, une température de 599.89 ° C, un temps de résidence de 60.8 minute et une pres-

sion de 21.3 MPa permettent d'obtenir un maximum del.57 moles d'hydrogéne/mole de

glycérol avec une efficacité de gazeification de 69.99%. Ces conditions ont été testées

expérimentalement et ont donné une efficacité de gazéification de 68.2% et une production

d'hydrogéne de 1.59 (mole de H2 / mole de glycérol).
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Figure 4.24. Résultats de I’optimizeur de Minitab16 pour un maximum de gaz produits et d’efficacité de

gazéification.
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L’hydrogéne, le monoxyde de carbone et le méthane sont les gaz les plus exploités [107,
158] par les procédés de valorisation de la biomasse. Une optimisation pour atteindre cet
objectif résulte en une température de pres de 599.89 ° C, un temps de séjour de 116. 05
minutes, une pression de 24.66 MPa, une concentration de 3.8% en poids de glycérol et de
1.74% en poids de KOH. Une comparaison entre valeurs expérimentales et 1’optimizer de
Minitab16 sont donnés dans le tableau 4.12. Expérimentalement, aucune trace de mo-
noxyde de carbone n'a été détectée par le dispositif; probablement la quantité était infé-
rieure a la capacité de détection minimale de I'appareil.

Le tableau 4.12 regroupe tous les objectifs d’optimisation étudiés.

Tableau 4.12. Conditions optimales et réponses optimales correspondantes pour toutes les optimisations

étudiées.

Conditions Optimales Objectifs d’optimisation

Conditions et

. . Ci Cat
réponses T(°C)  ts(min) o P(MPa) 9 Expérimen-
optimales (Wt26) (W) Théoriques IOtales
H2 (mol /mol
de glycérol) 599.89 5.54 3.8 26.57 2.08 1.96 -
GE (%) 599.89 60.8 3.8 21.3 0.10 69.99% -
H> 1.57 1.59
GE 599.89 60.8 3.8 21.3 0.10 69.99 68.16
H> 1.29 1.04
(6{0) 0.034 0
CH 599.89 116.05 3.8 24.66 1.74 0.51 0.37
GE 43.77 59.42

Différentes simulations sont possibles en ajustant a chaque fois 1’objectif a atteindre en
réalisant une gazéification hydrothermale, ce qui montre I’intérét d’une étude expérimen-

tale prenant en compte plusieurs facteurs et plusieurs réponses au méme temps.

Les résultats de 1’é¢tude de 1’optimisation par plan central composite a fait 1’objet d’une
communication internationale et publication internationale dans IEEE intitulé « Supercri-
tical water gasification of glycerol for hydrogen production using response surface
methodology » [172].

4.4.1. Comparaison des résultats obtenus avec des travaux antérieurs
Dans cette partie, certains de nos résultats de la gazeification en eau supercritique du gly-

cérol seront compares aux travaux de la littérature.
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a) Comparaison entre différentes biomasses (modeéle, réelles)

En premier lieu, la comparaison de différentes biomasses modéles et réelles a différentes
conditions en absence de catalyseur est effectuée. Grace aux modéles obtenus, I’estimation
des gaz produits en fonction des parameétres étudiés pour des conditions souhaitées est pos-
sible. Les résultats du glycérol mentionné pour cette étude de comparaison ont été obtenus
en utilisant les modeéles.

Les résultats obtenus pour I’indole (CgH7N) et la cellulose (CsH1206) ont été obtenus gréace
aux modeles cinétiques développés par Guo et al. [80] et F.Resende et al. [78] respective-
ment, les deux modeles sont présentes en annexe 1. Ces expériences ont été réalisées dans

un réacteur en quartz.

Tableau 4.13. Comparaison des gaz produits par gazéification hydrothermale de biomasse modéle du glycé-

rol, indole et cellulose.

Gaz produits

(mol de gaz/ mol de Glycérol? Indole? Glycérol® Cellulose®
biomasse)
H> 1.5233 0.132 0.7847 0.015
CO 0 0.056 0.0045 0.522
CO; 0.4940 0.108 0.5539 0.923
CH.4 0.3409 0.32 0.1054 0.239

a : T=600°C, Ci=0.25 mol/l, ts= 42.5 min, P= 25MPa.
b : T=500°C, Ci=9 wt%, ts= 75 min, P= 23MPa.

D’aprés le tableau 4.13, le glycérol produit plus de gaz et plus riche en Hz que I’indole,
tandis que la cellulose produit plus de gaz mais contient peu d’hydrogene. Le faible ren-
dement revient sans doute a I’atome d’azote que contient la formule chimique de (CgH7N).
En effet, plusieurs especes intermédiaires contenant de 1’azote sont produites, et leur dé-
gradation ne conduit pas a des composés gaze€ifiables, ce qui laisse une seule voie de pro-
duction de gaz a savoir, la dégradation du benzene qui est une espéce intermédiaire.
D’autre part, la cellulose est une biomasse riche en carbone, d’ou sa production ¢élevée du
monoxyde et dioxyde de carbone.

La comparaison avec les résultats expérimentaux obtenus par gazéification en eau supercri-
tique de biomasse réelle : du Laminaire nordique (algue) [102] et la cane a sucre [107] a

différentes conditions est représenté sur le tableau suivant.
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Tableau 4.14. Comparaison du gaz de synthése produit par gazéification hydrothermale de glycérol avec

différentes biomasses (Laminaria Hyperbora et Suggarcane Baggase).

Gaz produits

(mole de gaz / kg Glycérol®© Laminaire nordique® GlycérolP fjg‘reeg‘
de biomasse)
H> 8.9879 5.18 6.3210 6.6
CcoO 0.3051 4 0.4333 -
CO2 3.9814 13 1.9737 10
CH, 0.2882 2 0 2

C : T=500°C, Ci=6.66wt%, ts= 30 min, P= 25MPa.
D : T=500°C, Ci=9wt%, ts= 15 min, P= 25MPa.
Les deux biomasses réelles (Laminaria nordique et cane a sucre) produisent plus de gaz

que le glycérol, mais le gaz produit par le glycérol est plus riche en hydrogene.

b) Comparaison entre hydroxyde de potassium et carbonate de potassium comme Ca-
talyseur

Le tableau 4.15 vise a comparer I’effet du catalyseur sur la gazéification hydrothermale du
glycérol, ce tableau représente la comparaison entre ce travail et les résultats obtenus par
Q.WU et al. [173]. Ces expériences ont été réalisées dans le méme mini-autoclave, la diffé-
rence se situe au niveau du catalyseur, Q.WU et al. [173] ont utilisé K2COs alors que dans
ce travail, c’est le KOH qui a été utilisé. Ces résultats représentés sur le tableau 4.15 ont
été obtenus en utilisant les modeles mathématiques définis par le plan central composite.
Dans les mémes conditions opératoires, il a été constaté que les deux catalyseurs favorisent
la production d'hydrogene et que le KOH permet en plus une meilleure production du mé-
thane et du monoxyde de carbone. A haute température, aucune trace de CO n'a été détec-
tée pour 1’utilisation des deux catalyseurs. Ceci s'explique par le fait que le KOH est plus
efficace dans la réaction de Water Gas Shift et de méthanation. Des valeurs proches de

I’efficacité de la gazeéification ont été obtenues pour les deux cas.
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Tableau 4.15. Comparaison du gaz de synthése produit par gazéification hydrothermale de glycérol avec
deux cayalyseurs différents KOH et K,CO3 pour les mémes conditions opératoires 25 MPa, 60 min, [Glycé-
rol] = 5% en poids, [Catalyseur] = 0.5% en poids) a différentes température (450, 500 et 600°C).

Gaz produits KOH K2COs3
(mol de gaz/ mol
de glycerol) 450°C | 500°C | 600°C | 450°C 500°C 600°C

Ha 0.8889 | 051 1.3254 0.9 0.56 1.13
o, 05925 | 0.65 1.0049 | 081 0.72 1.38
CHa 0.0765 0.2 0.6042 | 0.04 0.17 0.51

co 00172 | 0.9 0 0 0.12 0

GE(%) 447735 | 52.2067 | 81.3389 | 42 63 84

c) Comparaison entre réacteur batch et réacteur tubulaire

Cette comparaison peut donner une idée de I'apport du type de réacteur dans les réactions
de gazeification supercritique non catalytique.

Les expeériences de Tapah et al. [56] ont été réalisé dans un réacteur tubulaire en acier
inoxydable, tout comme les mini-autoclaves que nous avons utilisés dans nos expériences.
Le tableau 4.16 indique que pour le méme temps de séjour, le réacteur tubulaire produit
deux fois plus de gaz que le réacteur discontinu sans production de méthane ou de dioxyde
de carbone. Si le temps de réaction est prolongé a une minute, la quantité de gaz produite
dans le réacteur discontinu sera le double de celle du réacteur tubulaire & 27 secondes. Cela

indique qu’a court temps de séjour, le réacteur tubulaire est plus efficace.

Tableau 4.16. Gaz produitspar gazéification supercritique non catalytique du glycérol (500 ° C, 25
MPa, [Glycérol] = 15% en poids, temps de réaction de 27 secondes).

Gaz produits

(mol de gaz/ mol de gly- Batch (275s) Tub_ulalre N Batch (60s)
) acier [55]
cérol)
H. 0.2434 0.28 1.3997
CO2 0 0.12 0
CH4 0 0.21 0
Cco 0.0542 0.045 0.0710

Le tableau 4.17 compare nos résultats a 600 ° C a ceux obtenus par Chakinala et al. [85] en

utilisant un réacteur tubulaire inconel 600 (ayant une composition de Ni (~ 72%), Cr (~
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15%) et Fe (~ 8%)) dans les mémes conditions de fonctionnement. Le tableau 4. 17
montre que le rendement total en gaz était plus élevé dans les travaux rapportés par Cha-
kinala et al. [86] En plus, du fait que le type de réacteur tubulaire est plus rentable en un
temps de sejour court, le catalyseur compris dans la paroi du réacteur joue un réle impor-
tant dans les réactions de gazéification hydrothermale, en favorisant la production d'hydro-

gene et de monoxyde de carbone.

Tableau 4.17.Gaz produits par gazéification supercritique a I'eau de glycérol sans catalyseur ajouté (600 ° C,

25 MPa, [Glycérol] = 10% en poids, temps de réaction 5 s).

Gaz produits

(mol de gaz/ mol de glycérol) Batch Tubulaire en inconel [85]
H> 1.1196 1.8
CO2 0.6592 0.3
CH4 0.3289 0.15
co 0 1.1

4.5. Plan de mélange pour la formulation du catalyseur

La derniére partie de 1’étude expérimentale a été consacrée a 1’étude de 1’effet de trois cata-
lyseurs sur les réponses étudiées et surtout sur la quantités et qualité des gaz produits. En
effet, comme montré dans la partie théorique, plusieurs catalyseurs ont été utilisés par le
procédé de gazéification en eau supercritique, 1’objectif de cette étude est de déterminer la
meilleure formulation de catalyseurs pour atteindre une production optimale, en utilisant

un plan de mélange de trois catalyseurs (KOH, Ca(OH)2, Fe203).

La réaction globale de la gazéification en eau supercritique est endothermique, 1’apport
d’¢énergie rend le procédé couteux, la meilleure alternative pour réduire la température est
la présence d’un ou plusieurs catalyseurs pour activer la réaction. De plus, certains cataly-
seurs ont une sélectivité élevée pour un gaz donné (chapitre 2), donc I’optimisation d’une
formulation d’un mélange de catalyseurs améliorera le procédé en augmentant la produc-

tion et la qualité des gaz.

Dans ce qui suit, I’effet du mélange de trois catalyseurs (KOH, Ca (OH) 2, Fe203)
sur les gaz produits ( Hz2, CO, CO», CHs et les hydrocarbures légers CxHy), I’efficacité de

gazéification et le pouvoir calorifique inférieur, a été élaboré dans le méme réacteur (batch
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5mL), selon un plan de mélange centré augmenté contenant 11 expériences comme montré
sur la figure 3.6, permettant de déterminer des modeles quadratiques pour chaque réponses
en fonctions des catalyseurs étudiés ; 1’effet de chaque catalyseur seul et son mélange sur
les réponses étudiées et de déterminer la meilleure formulation de catalyseur pour atteindre

une production optimale.

Le tableau 4.18 présente les résultats des experiences effectuées selon le plan de mé-
lange centré augmenté en maintenant les autres conditions opératoires fixes : une concen-
tration initiale en glycérol de 14.5% en poids, une pression de 25 MPa, une température de
500 °C, un temps de séjour de 65 minutes et 2% en poids de catalyseurs formulés comme

indigué dans le tableau 3.13.

Tableau 4.18. Résultats du plan de mélange de catalyseurs centré augmente.

Gaz produits (mol de gaz/ mol de glycérol) GE PCI

Expériences (%)  (kJ/mol)

H> CHa CcoO CO2 CoHa4 CoHe CsHio CsHs

1 0.701 0.234 0.004 0.532 0.0027 0.0675 0.0029 0.0391 35.534 547.8761
2 0.409 0.126 0.010 0.369 0.0119 0.0440 0.0017 0.0336 24.529 355.5178
3 0.277 0.152 0.080 0.385 0.0085 0.0579 0.0024 0.0432 28.434 400.7373
4 0.552 0.191 0.002 0.484 0.0068 0.0601 0.0026 0.0427 32.079 477.0215
5 0.329 0.153 0.001 0.423 0.0028 0.0571 0.0019 0.0370 27.480 369.4766
6 0.505 0.132 0.004 0.507 0.0065 0.0526 0.0019 0.0470 32.058 415.2583
7 0.510 0.148 0.001 0.497 0.0064 0.0521 0.0035 0.0378 31.411 412.7209
8 0.549 0.181 0.001 0.491 0.0026 0.0701 0.0038 0.0418 32.437 478.6876
9 0.475 0.136 0.003 0.464 0.0087 0.0462 0.0031 0.0365 29.377 386.4138
10 0.434 0.134 0.000 0.437 0.0050 0.0447 0.0018 0.0325 27.461 354.7675
11 0.497 0.155 0.002 0.529 0.0058 0.0606 0.0024 0.0456 33.630 440.3934

Les résultats montrent que le gaz produit est riche en Hz, CO2 et CH4 respectivement, qu’il
contient trés peu de CO et d’hydrocarbures. Aussi, la composition varie en fonction du
mélange de catalyseur utilisé. A titre d’exemple, la teneur en Hy peut passer de 0.701 a
0.277 mol Ha/mol de glycérol correspondant a la présence de KOH seul et de Fe>Os3 seul,

respectivement.

L’analyse des données du plan de mélange utilis¢ a I’aide de Minitab16 permet d’obtenir

des modeles mathématiques du deuxieme degré reliant chaque réponse aux fractions des 3
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catalyseurs étudies selon la forme générale de I’équation (3.14). xi fraction du catalyseur i
(i=1: KOH, 2: Ca (OH) 2 et 3: Fe203) dans la formulation utilisée comme catalyseur a 2%

en poids pour I'expérience de gazéification supercritique.

Les coefficients de corrélation et les coefficients de détermination de tous les modéles

obtenus par plan de mélange sont regroupés dans le tableau 4.19.

Tableau 4.19. Coefficients de corrélations et de détermination.

bi H2 CO CO2 CHa4 CoH4 CaoHe CsHs CaH1o GE P.C.1
b, 0697 0.006 0.529 0.234 0.002 0.070 0.041 0.003 35.57 554.1
b, 039 0.011 0.365 0.125 0.012 0.043 0.033 0.002 24.31 349.9
b 0284 0074 0378 0.152 0.008 0.055 0.041 0.002 27.76 392.1
b, 0.054 0.003 0.173 0.029 0.000 0.019 0.021 0.004 10.86 117.2
b1z -0.529 -0.156 -0.107 -0.172 -0.009 -0.024 -0.024 -0.001 -16.27  -409.3
bs 0739 0455 0556 -0.040 -0.012  -0.003 0.023 0.001 23.55 134.8

R? 0.968 0987 0937 0.911 0.950 0.709 0. 3918 0.434 0.8866  0.9304

D’apres ces résultats, les modeles obtenus pour Hz, CO, CO2, CH4, CoH4, GE et PCI sont
acceptables et ceux pour représenter les autres hydrocarbures ne sont pas représentatifs,
ceci est dU essentiellement aux difficultés liées a I’utilisation des quantités tres faibles.

Le tableau 4.20 présente les tests de signification pour tous les mélanges de catalyseur avec

un seuil de probabilité statistique de signification a été fixé a 0.05 (p < 0.05).

Tableau 4.20. Tests de signification (p-value) pour toutes les réponses étudiées.

Source H: CcO CO2 CHa GE PCI
Regression 0.001 0.012 0.005 0.000 0.021 0.006
Lineaire 0.000 0.006 0.003 0.000 0.007 0.002
Quadratique 0.005 0.018 0.005 0.003 0.032 0.033
X1*X2 0.683 0.940 0.099 0.265 0.165 0.283
X1*X3 0.008 0.015 0.269 0.001 0.059 0.008
X2*X3 0.002 0.015 0.001 0.138 0.017 0.225
Manque 0.212 0.039 0.702 0.634 0.637 0.557

d’ajustement
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Les résultats montrent que le modele quadratique est significatif pour les réponses du ta-
bleau. Pour I’effet des mélanges, il est discuté par réponse comme suit :

a) Production d'hydrogene
Le tableau 4.18 montre que I'hydroxyde de potassium a I'effet le plus important en tant que
catalyseur pur sur la production de H: et que I'oxyde de fer a I'effet le moins important.
Le tableau 4.20 montre que le mélange entre KOH-Ca(OH)2 n’a pas d’effet significatif.
D'autre part, le mélange Ca(OH)2- Fe2O3 avec une valeur p égale a 0.002, a un effet plus
significatif sur la production d'hydrogéne que le mélange KOH-Fe.O3 (p = 0.008).
Le manque d’ajustement (lack of fit) pour le modéle quadratique décrivant la production
d’hydrogéne était non signifiant (0.212), ce qui signifie que I’erreur expérimentale n’avait
pas d’influence sur le modéle quadratique pour décrire la production d'hydrogéne en fonc-
tion des catalyseurs étudiés dans l'intervalle d'étude choisi.
Les courbes de contour de mélange déterminent les zones ou se trouve la réponse maxi-
male, en spécifiant un mélange ternaire, binaire ou un catalyseur seul. La courbe de con-
tour de la figure 4.25 montre graphiquement 1’effet des catalyseurs sur la production de Ho,
il est clair que le rendement maximal en Hz (> 0.6 mol de H2 / mol de glycérol initial) est
obtenu avec KOH pur ou un mélange de KOH avec peu de Ca(OH) 2. Certains mélanges
des trois catalyseurs et contenant moins de 50% de Fe.Os peuvent également donner un
rendement compris entre 0.5 et 0.6, mais lorsque la composition de Fe>O3 est importante,

sa valeur peut chuter a 0.3 ou moins.

Mixture Contour Plot of H2
(component amounts)

KOH
1

1
Ca(OH)2 Fe203

Figure 4.25.Contour de mélange pour la production d'hydrogéne.

b) Production de dioxyde de carbone
Statistiquement, d’apres le tableau 4.20 seul le mélange Ca(OH) 2- Fe>Os a un effet signifi-
catif sur la production du CO2. D’apreés les résultats expérimentaux obtenus selon le plan

de mélange centré augmenté pour trois catalyseurs représenté sur le tableau 4.18, le KOH
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pur permet d’obtenir un maximum de CO2 (0.52 mol de CO. / mol de glycérol initiale),
favorisant la réaction de water gaz shift pour une production plus élevée de CO [113,
116]; suivi du Fe2O3 puis du Ca(OH) 2. Le mélange de KOH avec les deux autres cataly-
seurs permet de réduire les zones de production minimale de CO (<0.40) correspondant
aux deux autres catalyseurs purs comme indiqué sur la figure 4.26.

Le rendement en dioxyde de carbone était faible avec I'ajout d'hydroxyde de calcium seul
par rapport a d'autres catalyseurs, ce catalyseur est un sorbant de CO> qui a été capturé
pour former des carbonates de calcium CaCOg selon la réaction (2.14) [54, 93].

L'oxyde de fer favorise également la production de CO, la teneur en O2 de Fe>Os peut par-
ticiper aux réactions et produire du CO> plus que du CO [174]. Le mélange de Ca(OH).-
Fe>Os crée une zone de production maximale de COx.

Mixture Contour Plot of CO2/C3H803i
(component amounts)

KOH
1

CO2/C3H803i
< 040

040 - 044
W o# - o4
M 048 - 052
u > 052

\\

A
1 1
Ca(OH)2 Fe203

Figure 4.26. Contour de mélange pour la production du dioxyde de carbone.

¢) Production de monoxyde de carbone

Selon le tableau 4.18, le catalyseur qui a l'effet le plus positif sur la production de mo-
noxyde de carbone est I'oxyde de fer, ce dernier a eu une activité élevee sur la décomposi-
tion organique, en raison de sa teneur élevée en fer [175]. La production élevée de mo-
noxyde de carbone comparée aux résultats obtenus avec les deux autres catalyseurs était
due a la grande quantité d'oxygene présente dans ce catalyseur qui réagit avec la matiére
organique pour produire du monoxyde de carbone. Le catalyseur pur ayant I’effet le moins
positif sur la production de monoxyde de carbone était I’hydroxyde de potassium.

On peut conclure que I'addition de métaux alcalins a augmenté la vitesse de la réaction du
water gaz shift [176]. Comme mentionné dans le chapitre 2, le monoxyde de carbone réagit

avec le catalyseur alcalin pour former des formiates qui se dégradent ensuite en hydrogéne
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et en dioxyde de carbone, produisant ainsi une plus grande quantité de ces deux gaz. Le
mécanisme réactionnel détaillé de la réaction water gaz shift en présence de 1’hydroxyde
est représenté par les réactions (2.5-2.8) [113, 116, 118].

Statistiquement, la valeur de p du manque d’ajustement du modéle quadratique pour la
production de CO était de 0.039, ce qui était un peu petit, indiquant que le modele quadra-
tique peut ne pas exprimer correctement les données expérimentales obtenues. Cependant,
le modeéle quadratique CO a un facteur de corrélation R? de 0.987 et une valeur p pour le

modele quadratique de 0.018, ce qui montre une grande signification des modeles ajustés.

La figure suivante représente les courbes de contour de mélange qui montrent clairement
que la zone de production maximale de monoxyde de carbone correspondait a la présence
d'oxyde ferrique pur (> 0.06 mol de CO / mol de glycérol). Son mélange avec de faibles
quantités des deux autres catalyseurs (<50%) favorisait la production de ce gaz, alors que
I’augmentation de ces quantités crée une zone de production nulle de monoxyde de car-

bone.

Mixture Contour Plot of CO
(component amounts)

KOH

co
< 0,000

0,000 - 0,015

M 0015 - 0,030
M 0030 - 0045
W 0045 - 0,060
n > 0,060

Figure 4.27. Contour de mélange pour la production du monoxyde de carbone.

d) Production d'hydrocarbures
Les hydrocarbures produits sont le CH4 en quantités assez importantes et les hydrocarbures
Iégers en petites quantités CoH4, CoHs, C3Hs, CsH1o. Les résultats du tableau 4.20 indique
pour la production du méthane seul le mélange de catalyseur KOH-Fe;O3 a un effet signi-

ficatif sur la production de méthane.

La figure 4.28 montre que I'nydroxyde de potassium a eu un effet positif sur la production

de méthane (CHs> 0.22 mol de CHa4 / mol de glycérol initiale), confirmant que ce cataly-
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seur favorisait la réaction de méthanation (CO + 3H2 — CHa + H20). Son mélange avec les
deux autres catalyseurs a diminué la production de méthane, en particulier avec
I’hydroxyde de calcium ou une zone de production minimale de méthane est apparue
(<0.14 mole de CH4 / mole de glycérol), ce qui s’explique par le fait que le catalyseur fa-

vorise la consommation de méthane (CH4 + 2H20 — CO2 + Hp).

Mixture Contour Plot of CH4
(component amounts)

KOH

CH4
< 0,14
0,14 - 0,16
M o016 - 018
M 018 - 020
W 020 - 022

n > 022

Figure 4.28.Contour de mélange pour la production du méthane.

L’ajout de catalyseurs a amélioré la production des hydrocarbures légers, mais a eu des
effets différents, 1’hydroxyde de potassium a favorisé la production de C4Hzo et de CoHgen
favorisant la réaction d’hydrogénation de C2Hs4 en présence d’hydrogene, alors que
I’hydroxyde de calcium et 1’oxyde de fer favorisent la production de C2H4 et CsHg, respec-
tivement. La faible quantité de ces hydrocarbures était due a leur implication dans la réac-

tion de reformage du méthane.
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Mixture Contour Plot of C2H4 Mixture Contour Plot of C2H6
(component amounts) (component amounts)

KOH KOH

1 1
Ca(oH)2 Fe203

Mixture Contour Plot of C3H8 Mixture Contour Plot of C4H10
(component amounts) (component amounts)

KOH KOH

caHE
< 00
003 - 00%
W oo - o003k

-
0 0
1 0 1 1 0 1
Ca(0H)2 Fe203 Ca(OH)2 Fe203

Figure 2.29. Contour de mélange pour la production des hydrocarbures légers.

Selon la figure ci-dessus, il est possible de produire un maximum de C2Hs> 0.011 mol de
C2Ha / mol de glycérol avec de I'hydroxyde de calcium, et un minimum de CzHs <0.003
était atteint avec de I'nydroxyde de potassium, toutefois son mélange en petites quantités
avec de I'hydroxyde de calcium et I'oxyde de fer pourrait améliorer les rendements en C2Ha
par rapport a ceux obtenus avec I'hydroxyde de potassium pur. Contrairement a la produc-
tion de C2He, I’hydroxyde de potassium permet une production maximale supérieure a
0.070 (mol de C2Hs / mol de glycérol) et son mélange avec les deux autres catalyseurs
favorisait cette production, a condition que la quantité d’hydroxyde de potassium soit en
exces. L’hydroxyde de calcium a un effet négatif sur la production de C2Hs <0.045 et de
C4H10 <0.002 et mélangé en petites quantités avec de I’hydroxyde de potassium (> 50%) a
conduit a une production maximale de CsHg et de CsHuo, alors que son mélange avec de

I’oxyde de fer a favorisé la production de C3Hs.

e) Efficacité de la gazéification (GE)
D’aprés le tableau 4.20, seul le mélange Ca(OH) »-Fe2Oz a un effet significatif sur
I’efficacité de la gazéification, ce mélange a fraction égale (conditions opératoires de
I’expérience 6) permet une efficacité de gazéification de 32%.
Selon le tableau 4.18, I’efficacité de la gazéification (GE> 35%) était maximale en pré-

sence d’hydroxyde de potassium seul, ce qui a montré que I’activité du KOH pour produire
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les gaz était supérieure a celle des deux autres catalyseurs considérés, mais 1’activité des
catalyseurs pour capturer le CO; était différente d’un catalyseur a un autre. Ces résultats
montrent que le KOH favorise la production du CO> étant donné que c’est le deuxiéme gaz
produit en grande quantité aprés 1’hydrogene, I'hydroxyde de calcium qui capture ce gaz,
crée ainsi une zone minimale d'efficacité de gazéification. Ces résultats sont récapitulés sur
la figure 4.30.

Mixture Contour Plot of GE
(component amounts)

KOH
1

25,0
27,5
30,0
32,5
35,0
35,0

Figure 4.30. Contour de mélange pour I’efficacité de la gazéification.

f) Evaluation énergétique des gaz produits (PCI)

Le test de signification p-value montre que seul le mélange KOH-Fe>O3 posséde un effet
significatif sur le pouvoir calorifique inférieur.

Avec I'hydroxyde de potassium comme catalyseur pur, on a obtenu un maximum de gaz
énergétique (un maximum de pouvoir calorifique). Le tableau 4.18 montre clairement que
le mélange d'hydroxyde de potassium et d'oxyde de fer permet de produire un gaz riche en
énergie, moins énergétique que le mélange gazeux produit par le KOH pur. La figure 4.31
montre que lorsque 1’hydroxyde de potassium est en petite quantité, son mélange avec un

exces d'hydroxyde de calcium conduit a un mélange gazeux a une énergie maximale.

Mixture Contour Plot of PCI
(component amounts)

KOH
1

Lcv
< 350
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Figure 4.31.Contour de mélange pour le pouvoir calorifique inférieur.
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4.5.1. Classification de I’effet des catalyseurs

Les catalyseurs et leurs mélanges n’ont pas le méme effet sur les réponses étudiées; 1'effet
statique du catalyseur peut étre représenté par le graphique de Pareto qui résume les résul-
tats du test de Student. Ce graphique permet de classer les effets des catalyseurs et de leurs
mélanges tels que présentés sur la figure 4.32. Le graphique montre, par exemple, que
KOH était le catalyseur le plus important pour la production de CHa, tandis que le mélange
de Ca (OH) »-Fe;O3 était important pour le CO: et la production de Hz. Les catalyseurs et
leurs mélanges ont eu I’effet le plus faible sur la production de CO.

Un catalyseur a un effet significatif sur une réponse lorsque sa valeur t-Student est supé-
rieure a une valeur critique égale a 2,57 dans notre cas. La figure 4.32 montre les effets des
catalyseurs et de leurs mélanges sur toutes les réponses étudiées.

Graphique de Pareto
LCV
GE u Ca(OH)2- Fe203
(%]
§ co2 m KOH-Fe203
o
& co ® KOH- Ca(OH)2
-4
CHa ¥ Fe203
B Ca(OH)2
H2
. . : ® KOH
0 50 100 150 200
effets standards

Figure 4.32. Classification des effets selon le graphique de Pareto.

L’analyse de la phase liquide restante par GC-MS a détecté que des especes phenoliques
pour toutes les expériences, ceci est peut s expliquer par la présence des sels de calcium et

de potassium présents dans les solutions qui favorisent la formation de ces phénols.
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4.5.2. Formulation optimale d’un mélange de catalyseur

Une ¢étude d’optimisation est primordiale pour déterminer les quantités optimales de cata-
lyseurs en vue d’une production maximale de gaz, d’une efficacité de gazéification et d’un
pouvoir calorifique optimales.

Afin que ces gaz puissent étre exploités en fonction de l'utilisation souhaitée, une étude
d’optimisations multi-objectives a été réalisée a l'aide de I'optimiseur Minitab16 afin de

réaliser la formulation optimale d'un catalyseur en fonction de I'objectif fixe.
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Figure 4.33.Résultats de 1’optimiseur de Minitab16 pour I’efficacité de la gazéification et les gaz pro-
duits comme objectifs d’optimisation.
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Tableau 4.21. Conditions optimales pour obtenir une efficacité de gazéification maximale, un gaz

produit et un pouvoir calorifique inférieur.

Formulation optimale de catalyseurs

KOH 1.412%
Ca(OH); 0.5858%
Fe,0s 0
Réponses optimales correspondant a la formulation
optimale
GE(%) 345181
Hz (mol /mol de glycérol) 0.6199
CO (mol /mol de glycérol) 0.0078
CH4 (mol/mol de glycérol) 0.2083
CO3 (mol/mol de glycérol) 0.5171
CzH4 (mol/mol de glycérol) 0.0052
CzHg (mol/mol de glyceérol) 0.0662
CsHs (mol/mol de glycérol) 0.0428
C4H1o (mol/mol de glycérol) 0.0034
PCI (kJ/mol) 518.5521
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Figure 4.34. Résultats de I'optimiseur de Minitab16 pour une production maximale d'hydrogene,
I’efficacité de gazéification et un pouvoir calorifique inférieur.

Tableau 4.22.Conditions optimales en valeurs codées et réelles pour obtenir une production maxi-
male d'hydrogene, I'efficacité de la gazéification, un pouvoir calorifique inférieur.

Formulation optimale de catalyseurs

KOH 2 wt%
Ca(OH), 0
Fe20s 0

Réponses optimales correspondant a la formulation optimale

H2 (mol/mol de glycérol) 0.6969
GE (%) 35.5662
PCI (kJ/mol) 554.0929

Les tableaux 4.21 et 4.22 montrent les quantités de catalyseurs optimums pour obtenir un
maximum de réponses. Pour une production maximale de gaz, une efficacité de gazéifica-
tion et un pouvoir calorifique inférieur, I'optimiseur renvoie les résultats presentés a la fi-
gure 4.33. Un mélange de catalyseur formulé avec seulement 1.412% en poids de KOH et
0.5858% en poids de Ca (OH) > comme formulation de catalyseurs optimales dans les con-
ditions opératoires étudiée, un gaz riche avec une efficacité de gazéification de 34.5181%
et un pouvoir calorifique inférieur de 518.5521 kJ / mol, 0.6199 (mol de Hz> / mol de glycé-
rol), 0.0078 (mol de CO / mole de glycérol), 0.2083 (mole de CH4 / mole de glycerol),
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0.5171 (mole de CO2 / mole de glycérol), 0.0052 (mole de CoHs / mole de glycérol),
0.0662 (mole de C2Hs / mole de glycérol), 0.0428 (mole de CsHs / mole de glycérol),
0.0034 (mole de C4H1o / mole de glycérol). En modifiant les objectifs en matiére de pro-
duction d'hydrogéne, d'efficacité de gazéification et de valeur calorifique inférieure, le mé-
lange de catalyseurs optimal se transforme en hydroxyde de potassium sous forme de cata-
lyseur pur pour obtenir 0.696860 mole de Hz / mole de glycérol, 35.5662% d'efficacité de
gazéification et 554.0929 kJ / mole de valeur calorifique. Par conséquent, en modifiant les
objectifs d'optimisation, la formulation peut également changer.

Les gaz produits peuvent étre exploités de différentes manieres, I'hydrogene pouvant étre
utilisé pour I'éclairage, le chauffage et toutes les applications industrielles et domestiques
[177], le mélange d'hydrogéne et de monoxyde de carbone (mélange pour la synthese de

Fisher Tropsh) afin de produire du pétrole synthétique ou du méthane [38].

4.6.Conclusion

Dans ce chapitre, la gazéification en eau supercritique du glycérol a été d’abord modélisée
dans le cas de réacteur tubulaire ensuite réalisée expérimentalement dans des mini auto-
claves selon différents plan d’expérience afin d’atteindre des objectifs bien précis : plan
factoriel pour I’étude paramétrique, plan central composite pour 1’é¢tude d’optimisation et
plan de mélange de catalyseur pour 1’optimisation d’une formulation de catalyseurs. Les
réponses étudiées étaient tous les gaz produits Hz, CO, CO2, CHa, C2Has, CoHe, CsHs,

CaHuo, I’efficacité de la gazéification (GE) et le pouvoir calorifique inférieur(PCl).

Le modele cinétique développé pour la gazéification hydrothermale du glycérol par Math-

cad a été validé par comparaison avec les résultats de la littérature.

L’étude par plans d’expériences : plan Box Behnken, factoriel et central composite, a per-
mis d’obtenir des mod¢les du premier et second degré a différents intervalles pour toutes

les réponses avec des facteurs de corrélations satisfaisants.

Il en résulte de 1’étude paramétrique par les trois plans étudiés que la température avait
I'effet positif le plus significatif sur toutes les réponses étudiées sauf sur la production du
monoxyde de carbone, alors que la concentration initiale en glycérol avait 1’effet inverse
sur ces reponses. De plus, la présence de catalyseur alcalin (KOH) avait un effet positif sur

toutes les réponses, en revanche la pression n’a montré aucun effet significatif. Ces résul-
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tats sont dépendants de I’intervalle de I’étude, un changement de ’intervalle peut causer le

changement de ces derniers.

La quantité de gaz produite dans un réacteur tubulaire était beaucoup plus élevée avec un
faible temps de séjour comparé au réacteur batch utilisé dans cette étude.

Les composés majoritaires dans la phase liquide étaient des phénols, des propylénes gly-

cols, des aldehydes, et plusieurs autres especes a 1’état de traces.

L’optimisation mono ou multiobjective a été réalisée via 1’optimizer de Minitab16 pour
I’étude des trois plans, les conditions opératoires pour différents objectifs ont été¢ détermi-

neés.

La formulation d’un mélange de catalyseur optimale est une alternative intéressante pour
produire une meilleure qualité et quantité de gaz. L’utilisation de plan de mélange centré
augmenté de trois catalyseurs (KOH, Ca(OH) 2, Fe203) a permis d’obtenir des mod¢les
quadratiques en fonction de ces catalyseurs, et d’étudier 1’effet de chaque catalyseur et son
mélange sur toutes les réponses. L’hydroxyde de potassium seul permettait d'obtenir les
meilleurs rendements en gaz et efficacité de gazéification; 1’oxyde de fer améliorait le ren-
dement en monoxyde de carbone, alors que I’hydroxyde de calcium diminuait la produc-
tion du dioxyde de carbone. Les mélanges de catalyseurs KOH-Ca(OH),;, KOH- Fe203
favorisait la production de monoxyde de carbone et de méthane et le mélange Ca(OH): -
Fe>O3 augmentait la production du dioxyde de carbone. Les différentes formulations du
mélange de catalyseur optimal pour chaque objectif ont été fixées.
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CONCLUSION GENERALE

La gazéification en eau supercritique est un procédé permettant d’obtenir des gaz
énergétique riche en hydrogene, les propriétés physico-chimiques de I’cau a 1’état
supercritique rendent le procedé plus avantageux comparé aux procédés de valorisation
thermochimique de la biomasse, faible constante dielectrique, haute diffusivité, faible
viscosité, haute conductivité thermique. De plus, il représente un procédé d’intérét pour les
biomasses humides ne nécessitant pas une étape de séchage.

Le reformage a la vapeur, Water Gas Shift, la méthanation, 1’hydrogénation et la réaction
de Boudouard sont les principales réactions en gazéification hydrothermale produisant
I’hydrogéne, le méthane, le monoxyde et dioxyde de carbone et des hydrocarbures 1égers,
en utilisant un procédé continu ou discontinu. Le glycérol sélectionné comme biomasse
d’étude, est parmi les molécules modeéles les plus utilisées dans les travaux de recherche en
raison de son abondance et son faible co(t.

Dans cette étude, 1’influence de cinq facteurs (température, temps de séjour, concentration
en biomasse, pression et présence de catalyseurs) a été étudiée sur plus de dix réponses, a
savoir, tous les gaz produits (Hz2, CO, CO2, CHas, CoHa, CoHs, C3Hs, CaH1o0), I’efficacité de
la gazéification, le pouvoir calorifique inférieur et le carbone organique total. Pour une
meilleure compréhension du procédé, différents types de plans d’expériences ont été
utilisés : le plan factoriel complet pour une étude paramétrique, les plans Box Behnken et
Central Composite pour une optimisation des conditions opératoires et un plan de mélange

pour I’optimisation d’une formulation de trois catalyseurs : KOH, Ca(OH): et Fe20:s.

En raison du manque de matériel au niveau de notre Laboratoire Ingénierie des Procédés
de I'Environnement (LIPE) et dans le but d’une étude préliminaire du procédé, la premiére
partie du travail avait concerné le développement d’un programme Mathcad pour
modéliser la gazéification supercritique du glycérol, la validation de celui-ci avait été
réalisée par des comparaisons avec les résultats expérimentaux rapportés dans la littérature
pour le cas du réacteur tubulaire. Le modéle a été exploité dans une étude d’optimisation
par le plan d’expérience Box Behnken et les résultats avaient montré que la température

avait l'effet le plus significatif et le plus positif sur I'efficacité de la gazéification, le
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pouvoir calorifique inférieur et la production de gaz sauf le monoxyde de carbone. D’un

autre coté, la concentration initiale en glycérol avait I’effet inverse sur ces réponses.

L'optimisation avait conduit & une efficacité de gazéification maximale de 97.08%, a des
productions maximales de 2.67 moles de Hz/mol de glycérol et de 0.93 mole de CO2/mol
de glycérol et a un pouvoir calorifique inférieur maximal de 1.437.10°% J/mol pour une
concentration initiale en glycérol de 5% en poids, un temps de séjour optimal de 10s et une
température optimale de 536.36 °C.

L’étude paramétrique expérimentale de la gazéification hydrothermale du glycérol dans un
réacteur batch, en utilisant un plan factoriel avait permis d’obtenir des modeéles
mathématiques du premier degré pour toutes les réponses en fonction des parametres
opératoires, avec des facteurs de corrélation tres satisfaisants. La température était le
principal facteur ayant l'effet le plus positif sur toutes les réponses, a l'exception du
monoxyde de carbone. Tandis que la concentration initiale avait une influence positive sur

le rendement en CO et négative sur les réponses restantes.

La température, le temps de séjour et la présence d'hydroxyde de potassium (KOH) en tant
que métaux alcalins utilisé comme catalyseur favorisent la réaction du water gaz shift. Ces

facteurs ont donc une influence positive sur la production de gaz récupérables.

La pression n'avait eu presque aucun effet significatif sur toutes les réponses étudiées, a

I'exception de I'efficacité de la gazéification.

Les composes majoritaires dans la phase liquide étaient des phénols, des propylénes

glycols, des aldéhydes, et plusieurs autres espéces a 1’état de traces.

Des modeles quadratiques du second degré ont été obtenus grace au plan central composite
permettant une étude d’optimisation, un maximum de réponses a été obtenu pour une
température de 600 °C, & 116 minutes et 24.66 MPa et une concentration en glycerol et en
catalyseur de 3.79 wt% et 1.7414 wit%, respectivement. Ces conditions opératoires

optimales varient en fonction de I’objectif de I’optimisation.

La formulation d’un mélange de catalyseur a été étudiée en utilisant un plan de mélange
centré augmenté avec trois catalyseurs (KOH, Ca (OH) ., Fe»03), des modeles
quadratiques pour chaque réponse en fonction des catalyseurs et de leurs mélanges ont été
obtenus, ainsi que l'effet de catalyseurs purs et mélanges sur chaque réponse, I'hydroxyde

de potassium seul permet d'obtenir les meilleurs rendements en gaz et efficacité de
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gazéification; son mélange avec les deux autres catalyseurs favorisait la production de
monoxyde de carbone et de méthane. L'hydroxyde de calcium diminuait la production du
dioxyde de carbone pour former des carbonates de calcium CaCOs, alors que son mélange
avec de I'oxyde de fer augmentait cette production. La quantité maximale de monoxyde de
carbone correspondait a 1’utilisation d'un catalyseur a base d'oxyde de fer.

Un mélange de catalyseurs a 0.706% de KOH et 0.293% de Ca(OH). comme formulation
optimale de catalyseurs dans les conditions opératoires étudiées, permet d’obtenir un

maximum de gaz, d’efficacité de gazéification et de pouvoir calorifique inférieur.

Les résultats obtenus ont conduit a une meilleure compréhension du procédé, toutefois
I’étude a été réalisée dans des mini-réacteurs et nécessiterait une application a 1’échelle

pilote et aussi la gazéification d’autres biomasses modeles et réelles.
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RESUME

La production de gaz énergétique a partir de biomasse humide est une alternative attrayante pour la production d’une énergie
renouvelable et la valorisation énergétique d’un déchet. Cette theése s’intéresse a 1’utilisation de I’eau supercritique pour laj
dégradation d’un polluant organique et sa transformation en énergie, elle étudie le procédé de gazéification en eau
supercritique (T>374°C et P>22.1MPa) d’une biomasse humide «glycérol » pour 1’obtention d’un gaz valorisable (Hz, CO,
CO;,, CHjy et les hydrocarbures l1égers CxHy). Les propriétés de 1’eau et le mécanisme réactionnel du procédé dépendent des
parameétres opératoires (température, temps de séjour, pression, concentration en catalyseur et en glycérol).

D’aprés la littérature, plusieurs parameétres opératoires du procédé ont prouvé leur influence sur le procédé séparément.
L’objectif de cette thése est de prendre en considération tous ces parameétres dans une méme étude pour une meilleure
compréhension du procédé en utilisant différents types de plans d’expériences avec plus de dix réponses pour chaque plan. En|
effet, en premier lieu, I’étude paramétrique par plan factoriel du procédé dans un réacteur batch avait montré que lal
température, le temps de séjour et la présence de catalyseur avaient un effet significatif positif sur les rendements en H,, CO;,
CH. et les hydrocarbures légers CxHy. En revanche, pour ’efficacité de la gazéification et le pouvoir calorifique inférieur,
I’effet de la concentration initiale en glycérol était négatif sur ces mémes réponses. D’autre part, la pression n’avait pas eu un|
effet important. L’optimisation par plan central composite a permis d’obtenir des modeles du second degré et de déterminer|
les conditions optimales pour un maximum de réponse souhaitée. L’optimisation étant multiobjective, les modéles
développés permettent de générer des conditions optimales pour chaque objectif visant une quelconque quantité ou qualité de
gaz produit. Le modele Mathcad développé pour la cinétique de gazéification du glycérol dans un réacteur tubulaire montrait|
que pour ce type de réacteur, un meilleur rendement en gaz est obtenu a faible temps de séjour.

Pour améliorer la quantité et la qualité du gaz produit, la gazeification supercritique a été réalisé en présence d’un mélange de
trois catalyseurs (KOH, Ca(OH)2, Fe;O3) en utilisant un plan de mélange centré augmente. Des modeles quadratiques du
second degré en fonction des trois catalyseurs ont été obtenus. La sélectivité des catalyseurs différe d’un gaz a un autre, leurs
mélanges ont montré un effet important sur les réponses étudiées. Les résultats du plan permettent de générer une formulation
optimale de catalyseurs en fonction de I’objectif de I’optimisation.

Les résultats de 1’étude ont été validés et sont trés encourageant pour une application industrielle de la gazéification en eau
supercritique afin de valoriser différents types de biomasse humide.
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ANNEXE A

MODELE CINETIQUE POUR LA GAZEIFICATION HYDROTHERMALE DE LA
CELLULOSE, LIGNINE ET INDOLE

Plusieurs modeles cinétiques pour différentes biomasses ont été développée, ont peut citer la
cellulose, la lignine [77,78], et I’indole[79]. L’indole est de formule chimiqueCgH7N, est
une biomasse intéressante a étudier en raison de 1’azote qu’elle contient, celle-Ci Se trouve
dans les excréments des hommes et des animaux, dans le contenu des intestins, dans le
goudron de houille et de mélasse. L'indole peut étre préparé par réduction de I'indoxyle par
I'amalgame de sodium, par la poussiére de zinc et l'alcali, ou par déshydrogénation du
dihydroindole [80].

Ces biomasses ont été traitées dans des réacteurs batch en quartz, en absence de catalyseur.
Les mécanismes réactionnels de ces trois biomasses sont représentés sur le tableau
1.6[77,78, 80].

Tableau A.1. Mécanisme réactionnel de la gazéification hydrothermale de la cellulose, lignine

et indole.

Biomasses Mécanisme réactionnel

Cellulose et lignine  (CeH100s)n+ NH20 — n CeH1206 (A.1)
(C10H1003) n+nH20 — nCioH1204 (A.2)
Monomer — CxHyO, (A.3)
CxHyOz+ (x-z) H2O —xCO+ (x-z+y/2) H> (A.4)
CxHyOz — CO+ CxHyOz (AS)
CxHyOz — COp+ CxHyOz (AG)
CxHyOz—> CHa+ CxHyOz (A?)
CxHyOz—> Ho+ CxHyOz (A8)
CxHyOz — Char (Ag)

Indole CgH7N+ 2H20 —CgH7N + 2H2 +2CO (A.10)
CeH7N + Ho—CeHs + NH3 (A.11)
CgH7N + 2H20 —C7Hg + NH3 + CO> (A.12)
C7Hs+ H2— CsHs+ CH4 (A.13)
CgH7N + 4H2 — CsHe + NH3+ C2Hs (A.14)
CeéHs —GP (A.15)
CgH/N—GP (A.16)
GP —SP (A.17)
GP —GP + H; (A.18)
GP -GP + CO (A.19)
GP —-GP + CH4 (A.20)
GP —-GP + CO2 (A.21)
GP —-GP + C2Hs (A.22)

GP —GP + NH; (A.23)




2NH3— 3H2 + N2 (A.24)
CgH7N + 8H.0 —10H, +8CO +NH3 (A.25)
CO + H20 < Hot CO2 (A.26)

Les constantes de vitesses ont été déterminées et les modele ont été validés avec précision
pour les rendements des gaz produits. Le modéle cinétique développe pour la cellulose et la

lignine[77,78] est comme suit :

% Cco2(t)=X ka Ci(t) Cw(t) + ke Ci(t) + k1o Cco(t) CHzo(t) — Kior Ccoz(t) Cha(t) (A.27)

%Cco(t) = X k3 Ci(t) Chzo(t) + ks Ci(t) - kio Cco(t) Croo(t) + Kior Ceo2(t) Chz(t) — K11 Ceo(t)
Ch2(t)+k11:Ccha(t)Ch2o(t) (A.28)

%CHZ(t) =[x —y +(y/2)] ks Ci(t) Chzo(t) + [2X — z +(y/2)] ka Ci(t) Crzo(t) + ks Ci(t) Chzo(t)
+ ks Ci(t) + k1o Ceo(t) Ch2o(t) + Kior Cco2(t) Cha(t)-3 K11 Ceo(t)Crz(t) + 3 Ki11r CcHa(t)Chzo (1)
(A.29)

% Ccha(t) = k7 Ci(t) + k11 Ceo(t).Ch2(t) — k11r Ccra(t) Chao(t) (A.30)
% Ci(t) = k2 Cm(t) — ks Ci(t)Cri2o(t)—kaCi(t) Chzo(t)—koCi(t) (A.31)
= Cin(t) = -k2.Cun(t) (A.32)

% Ch2o(t) = - (2x-2) ka Ci(t) CH2o(t)-k1o Ceo(t) Cr2o(t)+ Kior Ccoz(t) Cha(t) + ki1 Ch2 (t)Ceol(t)-
K11rCcHa(t)Crzo(t) (A.33)

Le modele cinétique développé pour la gazéification en eau supercritique de 1’indole est le
suivant [80]:

dcC

dcto_z = k3CiCuzo + k12C6p + K17Cc0Chz0 — K17rCc02Ch2 (A.34)
dc

dio = (2ky + 8k16)CiChzo + k10Cop — k17CcoChzo + k177 Ceo2Ch2 (A.35)
dc;tﬂi = k4Cro1Chz + k11Cep (A.36)
dC

dI:Z = (=2ky + 10k16)CiChzo + koCsp — k2CaniChz — KaCro1Cuz + k17Cco —
k17rCco2Ch2 — 4ksCiCyp (A.37)
dcgiﬂ_s = ksCiCyp + k13Ccp (A.38)
dc enz
—222 = Iy CaniChz + KaCroiChz + KsCinaChz — k6Chenz (A.39)

dt



dc;
a = (_kl —k3 —kq¢ )CiCHZO — ksCiCyy — k,C;

dCani
d—i = k1CiChy — k2CyniCyz

dCro
d_Ttl = k3CiCyy — k4Cro1Chy

dc
— 8 = ky CyniCra+k3CiCho+ksCiCry + k14Cop — 2k15Chps

dt

dCnz
dt leCNH3

dC
—22 = (_Zkl _8k16 _2k3 )CiCHZO_k17CCOCH20 + k17TCC02CH2

dt

dCsp
= kgC
dt 8%“GP

dCgp
dt

= keCpenz + k7C; — kgCgp

(A.40)
(A41)
(A42)
(A.43)
(A.44)
(A.45)
(A.46)

(A.47)

Le tableau A.2. comprend la nomenclature des variables des équations différentielles

développées pour la gazéification hydrothermale de la cellulose, lignine et 1’indole.

Tableau A.2. Nomenclatures des variables des équations différentielles de la gazéification

hydrothermale de la cellulose, lignine et I’indole.

Variables Nomenclatures
Ci Concentration de la biomasse

Cm Concentration du monomere
CH: Concentration de I’hydrogéne
CccCo Concentration du monoxyde de carbone
CCO2 Concentration du dioxyde de carbone
C CHq4 Concentration du méthane
CH20 Concentration de 1’eau

C Ani Concentration de ’aniline

C Tol Concentration du Toluéne
CNHs3 Concentration de I’ammoniac

CN2 Concentration de I’azote

CSP Concentration des produits stables
CGP Concentration des produits gazéifiables




ANNEXE B

OPTIMISATION DES HYDROCARBURES PRODUITS PAR GAZEIFICATION
EN EAU SUPERCRITIQUE DU GLYCEROL

Les hydrocarbures sont produits en faibles quantités par gazéification hydrothermale du
glycérol, cette annexe regroupe tous les résultats des hydrocarbures obtenus par plan

factoriel et central composite.

B.1. Résultats du plan factoriel

Le tableau 4.7. comprend les résultats expérimentaux de tous les hydrocarbures, les
coefficients de détermination sont tres satisfaisant (proche de 1) ce qui permet de valider
les modeles décrivant chaque hydrocarbure seul en fonction des parameétres opératoires
étudiées (température, temps de séjour, concentration initiale en glycérol, pression et
concentration en catalyseur KOH). Le tableau B.1 représente le test de signification p-

value sur tous les hydrocarbures.

Tableau B.1. Tests de signification pour tous les hydrocarbures produits en utilisant les
valeurs de probabilité.

Termes C2oHs C2Hs CsHs CaH1o
T 0398 0044 0020  0.746
ts 0383 0167 0104  0.778
Ci 0341 0894 0253  0.373
P 0443 0774 0414 0913
Cat 0603 0633 0200 0557
Tt 0084 0864 0090  0.289
TCi 033 0864 0117  0.206
TP 0565 0714  0.419 0.462
T Cat 0984 0662  0.235 0.528
ts Ci 0361 0998 0971  0.462
tsP 0375 0861 0731  0.947

ts Cat 0.367 0.637 0.760 0.817




CiP 0.797 0.968 0.528 0.306

Ci Cat 0.599 0716  0.294 0.925
P Cat 0.477 0.367 0.112 0.408
TtsCi 0.362 0636  0.143 0.416
TtsP 0.817 0407  0.153 0.467
T ts Cat 0.488 0.871 0.406 0.787
TCiP 0.727 0.691 0.485 0.479
T CiCat 0.839 0.576 0.195 0.438
TP Cat 0340 0573 0779  0.469
tsCiP 0.361 0.731 0.218 0.745
ts Ci Cat 0.681 0479  0.209 0.849
ts P Cat 0.744 0.856 0.917 0.823
Ci P Cat 0.322 0424 0214 0.715
TtsCiP 0.538 0543  0.331 0.370
T ts Ci Cat 0.400 0986  0.200 0.391
TtsP Cat 0555 0731 0291  0.853
TCiP Cat 0284 0944 0402 0371
ts Ci P Cat 0864 0406  0.205 0.710

Tous les paramétres n’ont aucun effet significatif sur ces hydrocarbures, excepté la
température qui a un effet positif sur la production de C2H4 et C3Hg. La figure B.1. montre
clairement que I’effet des paramétres differe d’un gaz a un autre. La température agit
positivement sur tous les hydrocarbures sauf I’éthyléne, le temps de séjours est positif pour
toutes les réponses, alors que la concentration en glycérol et en catalyseurs agissent de
maniere inverse sur butane et 1’éthyléne, la concentration en glycérol est en faveur de la

production de butane en revanche le catalyseur ameliore le rendement en éthyléne.
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Figure B.1. Moyenne des effets des hydrocarbures produits.

La figure B.2. regroupe I’effet des interactions des paramétres sur les hydrocarbures
produits, les interactions de la température et temps de séjour ont un effet significatif sur

tous les hydrocarbures sauf 1’é¢thane qui est influencé par aucune interaction.
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Figure B.2. Trace des interactions des parametres étudiés sur les hydrocarbures produits.







ANNEXE C
GAZEIFICATION EN EAU SUPERCRITIQUE DU GLYCEROL BRUT

L’annexe présente les résultats de la gazéification hydrothermale du glycérol brut (GB)
produit par transesterification n’ayant subit aucune purification. Le protocole expérimental
décrit dans le chapitre 3 a été appliqué pour la production de gaz a partir du glycérol brut.

L’étude a ¢été menée avec la variation de la température 400,500 et 600°C, et la
concentration initiale en glycérol brut 5, 10 et 14.5 wt%, avec un temps de sejour fixe de

65 minutes et une pression de 25MPa.

Tableau C.1. Résultats des gaz issus de la gazéification en eau supercritique du glycérol

brut a différentes températures et concentrations.

T Ci H> CHg4 CcO CO2
400 10 0.24860444 0.00945556 0.01261422 0.20792
500 10 0.40214222 0.09212267 0.00036718 0.27538667
600 10 0.33672 0.185288 0.00049148 0.25473778
500 5 0.45623636 0.10588364 0.00040522 0.34596182
500 145 0.22433846  0.062008 0.00019094 0.16163692

Les gaz produits étaient principalement le Hz, CO2, CHs, les hydrocarbures CoHs, CoHa,
CsHs, CsH1o sont a I’état de trace et difficilement quantifié, le gaz étaient riche en H; et
CO..

L’effet de la température était positif sur la production de tous les gaz sauf le monoxyde de
carbone, contrairement a la concentration initiale en glycérol brut. Ces deux parameétres

agissent de la méme maniere sur les deux glycérols pure et brut.

Le glycérol pure a subit une gazéification en eau supercritique avec les mémes conditions
opératoires du glycérol pure, a fin d’effectuer une comparaison entre le glycérol modele et

réelle. Les résultats sont représentés sur le tableau C.2.

Tableau C.2. Résultats des gaz issus de la gazeéification en eau supercritique du glycerol

pur a différentes températures et concentrations.

T Ci Ho CH4 CO CO2
400 10 0.82432  0.01723467 0.00047472 0.47165333
500 10 0.81675556 0.23347556 0.0010302 0.55445333

600 10 0.55792889 0.27886222 0.00074234 0.52092444




500 5 0.88863636 0.26040182 0.00099276 0.53318182
500 145 0.42136  0.11834031 0.00135537 0.25505231

Des deux tableaux, il est clair que la gazéification du glycérol pure mene a une production
plus élevée de gaz, ceci est principalement du aux différentes espéces existantes dans la
solution de glycérol brut telle que 1’éthanol et quelques traces de biodiesel, leurs
dégradations génerent des substances phénoliques qui inhibent les réactions de

gazéification hydrothermale.



. ;I'a}yl&(F)r &GFrancis
Biofuels .
W | Biofuels

_ ISSN: 1759-7269 (Print) 1759-7277 (Online) Journal homepage: http://www.tandfonline.com/loi/tbfu20

Optimization of gas production and efficiency of
supercritical glycerol gasification using response
surface methodology

Ibtissem Houcinat, Nawel Outili & Abdesslam Hassen Meniai

To cite this article: Ibtissem Houcinat, Nawel Outili & Abdesslam Hassen Meniai (2018):
Optimization of gas production and efficiency of supercritical glycerol gasification using response
surface methodology, Biofuels, DOI: 10.1080/17597269.2018.1433968

To link to this article: https://doi.org/10.1080/17597269.2018.1433968

@ Published online: 20 Feb 2018.

\]
C)/ Submit your article to this journal &

A
& View related articles &'

PN

(!) View Crossmark data (&

CrossMark

Full Terms & Conditions of access and use can be found at
http://www.tandfonline.com/action/journalinformation?journalCode=tbfu20


http://www.tandfonline.com/action/journalInformation?journalCode=tbfu20
http://www.tandfonline.com/loi/tbfu20
http://www.tandfonline.com/action/showCitFormats?doi=10.1080/17597269.2018.1433968
https://doi.org/10.1080/17597269.2018.1433968
http://www.tandfonline.com/action/authorSubmission?journalCode=tbfu20&show=instructions
http://www.tandfonline.com/action/authorSubmission?journalCode=tbfu20&show=instructions
http://www.tandfonline.com/doi/mlt/10.1080/17597269.2018.1433968
http://www.tandfonline.com/doi/mlt/10.1080/17597269.2018.1433968
http://crossmark.crossref.org/dialog/?doi=10.1080/17597269.2018.1433968&domain=pdf&date_stamp=2018-02-20
http://crossmark.crossref.org/dialog/?doi=10.1080/17597269.2018.1433968&domain=pdf&date_stamp=2018-02-20

BIOFUELS, 2018
https://doi.org/10.1080/17597269.2018.1433968

Taylor & Francis
Taylor &Francis Group

‘ W) Check for updates ‘

Optimization of gas production and efficiency of supercritical glycerol
gasification using response surface methodology

Ibtissem Houcinat, Nawel Outili and Abdesslam Hassen Meniai

Process Engineering Faculty, Laboratory of Environmental Process Engineering (LIPE), Constantine3 University, Constantine, Algeria

ABSTRACT

Biomass is a sustainable and renewable source of energy and can be an alternative to fossil
fuels because of its abundance and the non-toxicity of the products obtained from its
gasification. Among the heat treatments used to produce syngas is the hydrothermal
gasification process, which consists in bringing a wet biomass beyond the supercritical
conditions of temperature and pressure. In this paper, a kinetic mathematical model of
supercritical gasification of glycerol was resolved with Mathcad 14 and assessed by comparison
with experimental results from previous work reported in the literature. The effect of three
parameters, namely temperature, residence time and glycerol concentration, on the efficiency
of gasification, the production of gases and the lower calorific value was investigated. Using
surface response methodology, three quadratic models which correlated the gasification
efficiency, the gas yields and the lower calorific value (LCV), in terms of the considered factors,
were also obtained and assessed using analysis of variance. Thus, optimal operating conditions
were obtained and the results showed that maximum gasification efficiency, H,, CO production
and LCV responses were obtained at a temperature of 809.36 K, a residence time of 10 s and an
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initial glycerol concentration of 5 wt%.

Introduction

Due to a shortage of oil and fossil energy resources,
biomass can be regarded as a particularly important
and clean renewable energy resource [1]. Nowadays,
around 10% of energy is provided by biomass [2]. Also,
hydrogen production based on biomass can be consid-
ered a good contributor to clean energy production
and the protection of the environment [3]. Thermo-
chemical processes used to produce hydrogen include
direct combustion [4], liquefaction [5], pyrolysis [6],
conventional gasification [7], thermal water vapor
plasma [8] and supercritical water gasification [9].
Hydrothermal gasification consists of bringing a bio-
mass to water supercritical conditions of temperature
and pressure, which are 647 K and 22.1 MPa, respec-
tively. Generally, high temperatures break hydrogen
bonds significantly, lowering water polarity and induc-
ing an important decrease in salt solubility [10], and
maintaining a low viscosity close to that observed for
gases, hence enhancing the mass diffusion rate [11].
High pressure may cause a drop in the dielectric
constant of water, resulting in an enhanced solubility
of organic substances and permanent gases such as
H,, CH4 and CO,; [12] and maintaining a high fluid den-
sity close to that of liquids, hence increasing the ther-
mal conductivity [13]. All these properties of
supercritical water are favorable to monophasic

gasification, eventually encouraging an efficient ther-
mochemical conversion [12].

The idea of the gasification of a biomass in super-
critical water was introduced by Modell [14] in 1985,
when he immersed a real biomass (maple wood saw-
dust) in supercritical water, leading to its rapid decom-
position without the formation of carbon. Since then,
many studies concerning supercritical water gasifica-
tion (SCWG) have been carried out on different real
biomasses, such as corn [15], potatoes, starch gel [16]
and organic wastes [3], and also on model biomasses
such as glucose [15,17-20], cellulose [20,21], lignin
[21], glycerol [18,20,22,23], bioglycerol [18], indole [24],
phenol, hydroxy-methyl furfural [25], anthracene
[26,27], lactose [28] and lignite [29].

Many experiments have examined the effect of dif-
ferent operating conditions on gasification in supercrit-
ical water, such as temperature [27], initial
concentration [15], pressure [20,25], residence time
[30], the presence of a catalyst [27,31], and the type of
biomass [32]. The majority of these studies were car-
ried out in tubular reactors [15,16], with different cata-
lyzed beds and batch reactors. These reactors were
generally micro-reactors [22], the reason for which
many mathematical models were developed to under-
stand through computer experiments the process tak-
ing place in the reactor, particularly the effects of the
above-cited key parameters on the overall
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performance. These models mainly involve chemical
thermodynamics and kinetics, process stimulation, and
computer fluid dynamics (CFD) [33], and that is where
the present work fits in.

Glycerol is one of the most studied biomasses in the
SCWG. Dianningrum et al. [34] conducted a compara-
tive study on gasification in supercritical water
between pure glycerol and two different types of glyc-
erol, to study the effect of different compositions on
gasification. They showed that the presence of diverse
types of impurities in the crude glycerol had a negative
effect on the gas yield due to the enhanced formation
of tar/carbon. Reddy et al. [35] studied gasification in
supercritical water of different mixtures of glycerol and
methanol to produce hydrogen in a continuous-flow
tubular reactor. They concluded that the thermody-
namic yields of H, obtained using Aspen Plus, at 873 K
and 25 MPa, were higher compared to the experimen-
tal values. To enhance the yields of H,, a catalyst was
added and a better yield was obtained for 0.5 wt% of
K,CO0s.

Guo et al. [36] used glycerol for hydrogen produc-
tion by gasification in supercritical water. The experi-
ments were conducted in a continuous-flow tubular
reactor at 718~873 K and 25 MPa. The effect of differ-
ent settings was studied (the temperature of the reac-
tion, time of residence, concentrations of glycerol and
alkaline catalysts). The apparent energy of activation
and the apparent pre-exponential factor for the gasifi-
cation of glycerol’'s carbon were obtained assuming
pseudo-first-order kinetics.

In a further work, Guo et al. [23] analyzed the liquid
products issued from gasification in supercritical water
(SCWGQ) of glycerol and developed the first quantitative
kinetic model to describe the gaseous products (H,,
CO, CH, and CO,). The rate constants of each reaction
were obtained using a nonlinear least squares fitting.
The obtained kinetics for the developed model are
used in this work.

In the present work, a kinetic mathematical model
was resolved using a computer code developed in
Mathcad, and the results were assessed by comparison
with the experimental values reported by Guo et al.
[23]. The model was then used in a modeling study of
a supercritical gasification process for glycerol, focus-
ing particularly on the investigation of the influence of
certain parameters on the process responses, and also
using the response surface methodology (RSM) [37,38]
for optimization purposes. Consequently, the effect of
three parameters, namely temperature, residence time
and initial glycerol concentration, on the efficiency of
gasification, gas yields and lower calorific value was
studied, and an optimization study was carried out
using RSM which led to quadratic correlations between
the responses and the considered process variables.
Quadratic models for gas yields, gasification efficiency
and lower calorific value were obtained as functions of

glycerol concentration, residence time in the reactor
and operating temperature. This led to the determina-
tion of optimum operating conditions for maximum
gas yields, gasification efficiency and lower calorific
value.

Theory and methods

The experiment was carried out by Guo et al. [23] in a
continuous tubular reactor SCWG system at 760-873 K
and 25 MPa, and the kinetic pathway developed
therein and the optimized rate constants were intro-
duced into the code developed using Mathcad 14. The
resolution of the corresponding ordinary differential
equations system, using an ordinary differential equa-
tions (ODE) solve block, gave the concentration profiles
of all species, during hydrothermal gasification for the
given initial conditions.

For the optimization study, RSM was used with the
Box-Benkhen method. Three factors were considered —
temperature (T), residence time (ts) and initial glycerol
concentration (Ci) — with three levels for each parame-
ter, as shown in Table 1. The ranges of variation for the
parameters were: T, 773-923 K; ts, 4-10 s; Ci, 5-10 wt%.

For this study Minitab required the use of 15 experi-
ments and these are shown in Table 2, for a Box-
Behnken plan. The study was multiobjective with three
considered objectives or responses: the gasification
efficiency, the gas yield, and the lower calorific value of
the biofuel.

The gasification efficiency (GE, in %) and gas yield
(in mol of gas/mol of glycerol) are defined by the fol-
lowing equations:

Table 1. Range and levels of independent coded and real
variables.

Range and level

Variable Unit Symbol -1 0 1

Residence time s ts 4 7 10
Glycerol concentration wt % Ci 5 7.5 10
Temperature K T 773 848 923

Table 2. Box-Behnken matrix design.

Coded levels Real values
Run order ts Ci T ts (s) Gi (Wt%) T (K)
1 -1 —1 0 4 5 848
2 1 —1 0 10 5 848
3 —1 1 0 4 10 848
4 1 1 0 10 10 848
5 —1 0 -1 4 75 773
6 1 0 —1 10 7.5 773
7 —1 0 1 4 7.5 923
8 1 0 1 10 75 923
9 0 -1 —1 7 5 773
10 0 1 —1 7 10 773
11 0 —1 1 7 5 923
12 0 1 1 7 10 923
13 0 0 0 7 75 848
14 0 0 0 7 75 848
15 0 0 0 7 75 848




Table 3. Lower calorific values of gases [40].

Gas Lower calorific values (J/mol)
H, 242,700
co 283,400
CH, 803,300

Total mass of gas product
GE = (M
Mass of glycerol feed

Mol of gas product

Yield =
Gas Yield Mol of glycerol feed

()

The lower calorific value of a fuel containing hydro-
gen or hydrogenated products at a temperature (°C) is
the amount of heat released by the complete combus-
tion of a unit quantity of this fuel being carried out at
atmospheric pressure, assuming water as vapor in the
combustion products [39]. The lower calorific value
(LCV) of a gas mixture is calculated as follows [18]:

ZLQVi x mol of gas i
mol of glycerol feed

LCV = 3)

The LCV of each gas resulting from the supercritical
water gasification of glycerol is shown in Table 3.

The reliability of the Mathcad developed code was
ensured using the experimental data obtained by Guo
et al. [23], before its use to perform design experiments
according to the Box-Behnken design matrix (Tables 2
and 4) to fill in the columns of the considered
responses.

Mathematical model

The kinetic pathway and rate constants developed by
Guo et al. [23] for glycerol gasification at 25 MPa and in
the temperature range of 760-873 K are as follows:

e Glycerol pyrolysis | reaction:

C3H303 — Int+ C02+2H2

Table 4. Responses studied (gasification efficiency [GE], gas-
eous Yyields, lower calorific value [LCV]).

Run order GE H, co CH, O, LCv
1 81467 2689 0926 0338 0.869 1186.5641
2 103.093 2515 0824 0844 1.21 1521.8973
3 79.154 2363 0.829 0443 0.859 1164.3006
4 98.102 1795 0615 1076 1.187 1474.2883
5 51.893 1.741 0.648 0.194 0.523 762.0241
6 86.593 2321 0876 0.604 00928 1296.7583
7 100476 2424 0795 0792 1151 1449.8214
8 99485 1309 0344 1333 1317 1485.9828
9 75433 24 0.895 0349 0771 11164747
10 73498 2115 0806 0442 0.767 1096.7895
1 104.017  2.18 0.643 1.02 1296  1530.6782
12 08.802 1441 0441 1256 1.263  1483.6549
13 96.228 2457 0843 0734 1.097 1424.8423
14 96.228 2457 0.843 0734 1.097 1424.8423
15 96.228 2457 0843 0734 1.097 1424.8423
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—53 300

R, = 10260
! P\ RT

) Cc3hgos (4)

Glycerol pyrolysis Il reaction:
C3HgO3 — Int + CO + H2+H20

—59 800
R, = 10%7% exp (T) Cc3ngos (5)

Intermediate steam reforming | reaction:

Int —+ Hzo — 2CO =+ 3H2

—114 100
p <—> Cint Ci2o  (6)

R = 105 e
3 X RT

Intermediate steam reforming Il reaction:

Int + 3H20 —> 2C02+5H2

—109 600
Ry = 10%" exp <RT> Cnt C2o (@)

Intermediate pyrolysis products reaction:

Int — CO + CH4
—66 700
Rs = 10*1% exp (RT >Clnt (8)

e Water-gas shift reaction (WGSR):

co + Hzo i C02+H2

—76 500
<> CcoCho (9

Rs = 10%"" e
6 PLURT

Methanation reaction:

co + 3H2 — CH4+H20

—74 300
R7 _ 104.42 eXp <RT> CCO CHZ (1 O)

Guo et al. assumed that the intermediate species
(Int) is C;H40 [41-43]. According to the kinetic model,
the system of ODE for gasification of glycerol in super-
critical water can be written as follows [23]:

dC( 3H803 ( — k2( C3HS803
- O = — k] C3H803 ( )
dC nt k ( 03 — k3C ntCHZ()
—I — k.l Cc3H803 2-C3H8 l

— k4CintCroo — ksCint (12)
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dC
THZ = 2ky Cc3ngos + kaCezrisos + 3k3CineCrizo
+ 5k4CintCrzo + ke CcoChzo — 3k7CcoCha (13)
dC
dio = ky Ccamgos + 2k3CineCroo + ksCine
— k6CcoCizo — k7CcoCh (14)
dCeo2 _ . ¢ kaCpntC ksCcoC,
gt~ K Ceameos + 2k4CintChzo + keCcoChzo  (15)
dC
dCtH4 = ks Cint + k7CcoChi (16)
dcC
% = kyCc3ngo3 — k3CintCrzo — 3kaCineCrzo

— k6CcoChizo + k7CcoChi (17)

This ODE was introduced into the code developed
with Mathcad, which needed as input data the initial
concentration of glycerol and water and the different
rate constants at a fixed temperature, residence time,
the molar masses and the water density at a fixed tem-
perature. Then, the resolution of the system of equa-
tions gave the concentrations of glycerol, intermediate
species, H,, CO,, CH4, CO and H,0, as a function of resi-
dence time.

The International Association for the Properties of
Water and Steam (IAPWS97) equations were used for
the calculation of water density at 25 MPa and at a con-
sidered temperature. For this purpose the Mathcad
IAPWS97 code for estimation of water properties devel-
oped by Benmakhlouf et al. [44], researchers from the
same laboratory as the present authors, was also used.

Results and discussion

The experimental values obtained by Guo et al. [23] for
operating conditions of 798 K and 25 MPa and an initial
glycerol concentration of 10 wt% enabled a compari-
son with the results obtained by the use of the devel-
oped Mathcad code. The results are shown in Figure 1,
where it can be seen that the calculated gases yields
are very close to the experimental values, hence ensur-
ing the reliability of the computing code. This encour-
aged us to perform several runs of the calculating code
in order to define the domain of the study, as shown in
Table 1.

A Box-Behnken design of experiment (DOE) was
then used to obtain quadratic models to represent the
efficiency of the gasification, gas yield and LCV. Fifteen
experiments were used, according to the matrix design
of experiments presented in Table 2. As mentioned
above, each response was obtained by a numerical
experiment using the corresponding operating condi-
tions of the design matrix as input data for the devel-
oped code, and the obtained concentrations of the
produced biogas were then used to calculate the
responses with Equations (1), (2) and (3).

Residence time(s)

Gaz products(mol/mol of glycerol)

e cal| culated H2 yield s calculated CO vyield ws calculated CO2 yield

e ca|culated CH4 yield O Experimental H2 yield ® Experimental CO yield

4 Experimental CO2 yield + Experimental CH4 yield

Figure 1. Comparison between experimental and calculated
gas yields at 798 K and 25 MPa for an initial glycerol concentra-
tion of 10 wt%.

Models

For the gasification efficiency, the obtained quadratic
model is:

GE = 96.2283 4 9,28533 ts — 1,8068 Ci 4 14,4204 T
— 4,54973 ts> —1.2242 Ci® — 7.0666 T?
—0,6696 ts Ci —8,9228ts T —0,8201Ci T

(18)

In the present study, the statistical significance test
level was set at 5% (p < 0.05). Table 5 represents the
significance test of the factors. All the main factors
were significant (p < 0.05) and the temperature had
the most positive effect. Glycerol concentration has a
low negative effect on GE. Also, the interaction
between the temperature and the residence time was
the most important one. The model had a coefficient
of determination (R?) of 0.9956.

Coef=regression coefficients of the model,Coef Ert=
standart error for the coefficient, t-value=Student test
value, P-value= probability value

The quadratic models obtained for the different
gases produced by supercritical gasification of the
glycerol, H,, CO, CH,4, and CO,, are as follows:

Table 5. Regression coefficients and signification tests for gasi-

fication efficiency (GE).
Terms Coef Coef Ert t-value P-value
Constant 96.2283 0.9340 103.028 0.000
Ts 9.2853 0.5720 16.234 0.000
Gi —1.8068 0.5720 —3.159 0.025
T 14.4204 0.5720 25.212 0.000
ts? —4.5497 0.8419 —5.404 0.003
Ci? —1.2242 0.8419 —1.454 0.206
T —7.0666 0.8419 —8.394 0.000
ts Ci —0.6696 0.8089 —0.828 0.445
tsT —8.9228 0.8089 —11.031 0.000
GT —0.8201 0.8089 —1.014 0.357




H, = 2,45701 — 0,159625 ts — 0,258 875 Ci — 0,153000 T
—0,101005 ts>—0, 0155050 Ci*—0,407255 T2

—0,0985000 ts Ci —0,423750 ts T — 0,113 250 CiT

19
CO = 0,843 — 0,067375 ts — 0,074 625 Ci "
—0,125250 T — 0,0375ts2—0, 007 Ci?
—0,13975 T?>— 0,028 ts Ci
—0,16975ts T — 0,02825Ci T (20)

CH4 = 0,734 + 0,26125ts+ 0,08 325 Ci + 0,35150T

— 0,04737 ts°—0,01137 Ci*40,04413 T2
4+0,03175ts Ci+0,03275ts T+0,03575Ci T

(21)
CO,=1,097 + 0,155 ts— 0,00 875 Ci+0,25475T

— 0,05513 ts>—0,01062 Ci?
—0,06213 T?>— 0,00325 ts Ci

—0,05975ts T — 0,00725Ci T (22)

And the model for the LCV is:

LCV = 1424 842 + 152 027ts — 17 072.6 Ci
4209761 T — 73166.2 ts* — 149113.5 Ci®
—103029T? — 6336.37 ts Ci — 124643 ts T

—6834.52 CiT (23)

The quadratic models of the responses for H,, CO,
CH,4, CO, and LCV have R? values of 0.9812, 0.9809,
0.9954, 0.9984 and 0.9979, respectively.

From Table 4, we can see that the produced biogas
is rich in Hy, in most cases, and the GE is higher than
73% except for experiment 5 in which temperature
and residence time were at their minimum level.

According to the analysis of variance (ANOVA,
Tables 5-10), all the main factors were significant,
except the initial concentration of glycerol which had
no significant effect on CO, production.

The significance tests of Tables 5-10 obtained for
the five studied responses gave the quantified effects
of the main factors and their interactions as well as the

Table 6. Regression coefficients and signification tests for
hydrogen production.
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Table 7. Regression coefficients and signification tests for car-

bon monoxide (CO).

Terms Coef Coef Ert t-value P-value
Constant 0.843 0.02 286 36.880 0.000
ts —0.0673 0.014 —4.3813 0.005
Ci —0.07462 0.014 —5.331 0.003
T —0.12525 0.014 —8.948 0.000
ts? —0.0375 0.0206 —1.820 0.128
Ci? —0.0070 0.0206 —0.340 0.748
T? —0.13975 0.0206 —6.783 0.001
ts Ci —0.028 0.01980 —-1.414 0.216
tsT —0.16975 0.01980 —8.575 0.000
GT —0.02825 0.01980 —1.427 0.213

Table 8. Regression coefficients and signification tests for

methane (CH,).

Terms Coef Coef Ert t-value P-value
Constant 0.734 0.02243 32724 0.000
ts 0.26125 0.01374 19.020 0.000
Ci 0.08325 0.01374 6.061 0.002
T 0.35150 0.01374 25.591 0.000
ts? —0.0473 0.02022 —2.343 0.066
Ci? —0.01137 0.02022 —0.563 0.598
T 0.04413 0.02022 2.182 0.081
ts Ci 0.03175 0.01942 1.635 0.163
tsT 0.03275 0.01942 1.686 0.153
GT 0.03575 0.01942 1.840 0.125

Table 9. Regression coefficients and

signification tests for car-

bon dioxide (CO,).
Terms Coef Coef Ert t-value P-value
Constant 1.097 0.008961 122.419 0.000
ts 0.155 0.005487 28.246 0.000
Ci —0.0087 0.005487 —1.595 0.172
T 0.25475 0.005487 46.424 0.000
ts? —0.0551 0.008077 —6.825 0.001
Ci2 —0.01062 0.008077 —1.315 0.245
T? —0.06213 0.008077 —7.691 0.001
ts Ci —0.00325 0.007760 —0.419 0.693
tsT —0.05975 0.007760 —7.699 0.001
GT —0.00725 0.007760 —0.934 0.393

Student test values and the p-values. The three consid-
ered factors had a negative effect on the H, and CO
formation and a positive effect on that of CH,4. For GE,
LCV and CO, formation, the results show a very signifi-
cant positive effect of temperature and residence time
and a small negative effect of initial concentration.

The ANOVA also shows an important result concern-
ing the meaning of the interactions, which constitute
one of the advantages of using DOE methodology.

Table 10. Regression coefficients and signification tests for
lower calorific value.

Terms Coef Coef Ert t-value P-value Terms Coef Coef Ert t-value P-value
Constant 245701 0.05505 44,633 0.000 Constant 1424.84 9.712 146.714 0.000
ts —0.15963 0.03371 —4.735 0.005 ts 152.03 5.947 25.563 0.000
Ci —0.25887 0.03371 —7.679 0.001 Ci —17.07 5.947 —2.871 0.035
T —0.15300 0.03371 —4.539 0.006 T 209.76 5.947 35.271 0.000
ts? —0.10101 0.04962 —2.036 0.097 ts? —73.17 8.754 —8.358 0.000
Ci? —0.01550 0.04962 —0.312 0.767 Ci2 —14.91 8.754 —1.704 0.149
T —0.40726 0.04962 —8.207 0.000 T —103.03 8.754 —11.769 0.000
ts Ci —0.09850 0.04767 —2.066 0.094 ts Ci —6.34 8.411 —0.753 0.485
tsT —0.42375 0.04767 —8.889 0.000 tsT —124.64 8411 —14.820 0.000
GT —0.11325 0.04767 —2.376 0.064 GT —6.83 8411 —0.813 0.453
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Contour Plot of GEvs T; ts

Hold Values
Ci -1

Figure 2. Contour plots for gasification efficiency (GE) for 5
wt% glycerol concentration.

Contour Plotof H2 vs T; ts

Hold Values
Ci -1

21,0 0,5 0,0 0,5 1,0
ts

Figure 3. Contour plots for H, production for 5 wt% glycerol
concentration.

Although the effects of temperature and residence
time taken separately are positive for GE, CO, and LCV,
their interaction has a small negative effect (Tables 5, 9

Contour Plot of LCV vs T; ts

Lcv
< 800000

800000 ~ 1000000
I 1000000 - 1200000
I 1200000 - 1400000
[ | > 1400000

Hold Values
Ci -1

21,0 0,5 0,0 0,5 1,0
ts

Figure 4. Contour plots for lower calorific value (LCV) for 5
wt% glycerol concentration.

and 10), which means that an increase of both factors
together would slightly reduce the GE, LCV and CO,
formation.

From a chemical point of view, pyrolysis and steam
reforming of glycerol and WGSR are the main reactions
of H, production. In the steam reforming reaction
water was a reagent, and a higher concentration of
glycerol can cause water to become a limiting reagent.
So, as the initial glycerol concentration increased, the
H, yield of the steam reforming reaction decreased,
and the pyrolysis and Water Gas Schift (WGS) reactions
became the primary source of H, production. This
explains the negative effect of the initial concentration
of glycerol on the production of H..

The use of water vapor as the main gasification
agent instead of air led to the production of a synthesis
gas with a higher calorific value and less formation of
pollutants, such as NO,, flying ash, etc. [45].

N\

GE D || B
Maximum
y = 97.0858
d = 0.97086
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Figure 5. Minitab results from the optimizer for the gasification efficiency (GE), gas products (H, and CO) and lower calorific value

(LCV).



Table 11. Optimal conditions for 5 wt% glycerol gasification in
supercritical water.
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and residence time for a maximum ratio. For all the
experiments, the ratio was higher than the recom-

Coded value Uncoded value mended value of 2 [8].
ts 1 10s
Ci —1 5%
T —0.5152 809.36
GE 97.08% lusi
H, 2.6686 (mol of H,/mol of glycerol) Conclusion
co 0.9341(mol of CO/mol of glycerol) .
CH, 0.654 (mol of CH,/mol of glycerol) In this study, the Mathcad code developed to model
Eco\7 1.078 (m$'4(;f7c100%/8/°| °If)9'ycef°') the supercritical gasification of glycerol was validated
- . mol . . .
through comparisons with experimental results
Table 12. The ratio of H, to CO for the design matrix experiments.
Run order 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
H,/CO 290 305 285 292 269 265 305 380 268 262 339 327 291 291 291
Optimization reported in the literature. The DOE parametric study

Since the studied factors did not have the same effects
on the considered responses, an optimization study
was needed to determine the optimum operating con-
ditions for any fixed objective. The advantage of using
RSM was to be able to set several objectives and also
to carry out several numerical experiments, changing
the objective to be achieved each time.

The contour plots for each response, to obtain the
factor levels at which the studied responses were maxi-
mized, are presented in Figures 2, 3 and 4 for GE,
hydrogen production and LCV, respectively.

The results show a maximum response region for
each one separately for 5 wt% glycerol concentration,
leading to a GE > 100%, H, production > 2.6 mol of
H,/mol of fed glycerol, and LCV > 1400 000 J/mol.

Therefore, the objective of maximum GE to produce
maximum syngas (H, and CO) with maximum LCV was
targeted, and the Minitab optimizer of the considered
RSM design gave the results shown in Figure 5.

The optimum factors for the maximum responses
are presented in real values in Table 11, where for 5
wt% of glycerol concentration, 2.6686 mol of H,/
mol glycerol and 0.9341 mol of CO/mol of glycerol
could be achieved with 97.08% GE and 1.437.10°J/
mol lower calorific value, at optimal conditions of a
residence time of 10 s and a temperature of
809.36 K.

Also, this work made it possible to carry out further
investigation by simply exploiting the models and the
obtained results. Indeed, since the ratio H,/CO repre-
sented an important parameter for producing various
chemicals and/or biofuels [8], it was calculated for all
operating conditions of the design matrix, using the H,
and CO obtained responses. The results are shown in
Table 12, where it can be seen that the ratio was in the
range 2.62-3.80. Referring to the operating conditions
of the design experiments, this corresponded to a min-
imum temperature and a maximum initial concentra-
tion for a minimum ratio, and a maximum temperature

showed that the temperature had the most significant
and positive effect on the efficiency of the supercritical
water gasification process, the lower calorific value and
the production of gases other than carbon monoxide,
whereas the initial concentration of glycerol had a neg-
ative effect.

Quantitatively, the optimization led to a maximum
gasification efficiency of 97.08%, maximum production
of 26686 mol of H,/mol of glycerol feed and
0.9341 mol of CO/mol of glycerol, and a maximum
lower calorific value of 1.437.10%)/mol for an initial
glycerol concentration of 5 wt%, an optimal residence
time of 10 s and an optimal temperature of 809.36 K.

Further investigations may be considered, such as
the H,/CO ratio for the supercritical gasification of the
glycerol, which was found to be greater than the rec-
ommended value of 2 for all of the studied conditions.
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ABSTRACT

Supercritical water gasification is a promising technology for pollution treatment and syngas pro-
duction from biomass. The produced gas is composed of hydrogen, carbon dioxide, methane, car-
bon monoxide and traces of ethane and other light hydrocarbons. This work aims to give a
comprehensive experimental study of the supercritical water gasification of glycerol using a full
factorial design of experiments (DOE). The effect of five factors, namely: temperature
[458 °C-542°C], residence time [40-90 min], pressure [23-27MPa], initial concentration of glycerol
[10-19wt%] and KOH catalyst quantity [0.60-1.475 wt%)], were investigated on several responses
such as the gasification efficiency (GE), syngas composition and lower calorific value (LCV) of the
produced gas. First order mathematical models correlating each considered response in terms of
the considered factors were developed and validated. Also, the significance of the factors effect
was validated using analysis of variance. The results showed that the produced gas composition
and quality were strongly influenced by temperature and initial concentration. The largest gas pro-
duction was detected at a temperature of 542 °C, a residence time of 40 min, a pressure of 27 MPa,
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a concentration of 10 wt% glycerol and a KOH catalyst percentage of 1.475 wt%.

Introduction

Biomass is one of the most widely used renewable energy
sources in the world. It accounts around 10% of the global
energy consumption [1] due to the relatively low cost and
reliability of biomass energy, generating much less signifi-
cant pollution compared to fossils. The term “biomass”
refers to any organic matter derived from living or dead
plant material available on a renewable basis and any
waste biomass such as municipal solid waste (MSW), bio-
solids municipal (wastewater) and animal waste (fertilizer)
[2]. Biomass generally contains cellulose, hemicelluloses, lig-
nin and low percentages of other substances, including
minerals and organic molecules [3].

There are several processes for converting biomass to syn-
gas, like anaerobic digestion and fermentation based bio-
chemical processes [4] and thermochemical processes such as
combustion, liquefaction, pyrolysis and gasification [5,6].

In supercritical water gasification of biomass, at temper-
atures and pressure above 374°C and 22.1 MPa, respect-
ively, a high pressure keeps fluid density close to that of
liquids. Increased thermal conductivity and higher tempera-
ture promote the endothermic reforming reaction. [7]. The
high temperature keeps the viscosity close to that
observed in the gases, increasing the diffusion rates [8].
These properties allow the production of a mixture of recov-
erable gases and energy (CO, H2, CH4, etc.) from wet biomass
[9]. The composition of the gaseous mixture produced
depends not only on the critical operating temperature and
pressure, but also on other parameters such as initial biomass
concentration, residence time and the presence of a catalyst
and several other parameters. For this, different researchers

have experimentally studied the effect of the operating condi-
tions on supercritical water gasification.

R. Cherad et al. [10] studied supercritical water gasifica-
tion of Laminaria hyperborea in a batch reactor for hydro-
gen, methane production and the carbon gasification
efficiencies, under various operating parameters namely:
presence of catalyst Ru/Al,Os (5-20%), feed concentration
(3.3-13.33%), residence time (0-120min) and temperature
(400 °C-550°CQ), their results showed that the carbon gasifi-
cation efficiencies increased with reaction temperature,
reaction hold time and catalyst loading but decreased with
increasing feed concentrations. The presence of catalyst
(Ru/Al,03) promoted the production of hydrogen. In the
same context F. Xia et al. [11] studied the effect of operat-
ing parameters on the gasification efficiency of lignin, in
the presence of KOH as a catalyst in a batch autoclave at
the following operating conditions ranges: (5-30min) for
the residence time, (0.5-10) for mass ratio of H,O to lignite,
(400°C-600°C) for temperature and (0%-20%) for mass
ratio of KOH to lignite, and they found that 47% of the
gasification efficiency was achieved at 30 min, 550°C and
with 10% KOH. The use of higher values of mass ratio of
H,O to lignite, temperature and KOH as catalyst can lead
to higher values of gas yield and gasification efficiency GE.
Ding et al. [12] did also study the effect of temperature
(400°C-550°C) and weight ratio water/biomass (3: 1 and 7:
1) for different catalysts (Ni/CeO,/Al,0s, KOH, calcined
dolomite and calcined olivine) on cellulose and pinewood
for hydrogen production. The results showed that using
KOH for the catalytic gasification of cellulose, the H, yield
increased to 194% at 400°C and a water/biomass ratio of
3. Qadariyah et al. [13] considered the gasification in sub
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Table 1. Intervals of variation of the studied factor in coded and real values.

Table 2. The used factorial design.

Range and level

Coded value Real value

Run

Variable Unit Symbol -1 0 1 order T ts Ci P Cat T ts Ci P Cat
Temperature °C T 458 500 542 1 —1 -1 -1 -1 —1 458 40 10 23 0.6022
Residence time min ts 40 65 90 2 T -1 -1 -1 -1 542 40 10 23 0.6022
Glycerol concentration Wt % Ci 10 14.5 19 3 -1 1T -1 =1 =1 458 90 10 23 0.6022
Pressure MPa P 23 25 27 4 1 T -1 -1 -1 542 9 10 23 06022
potassium hydroxide Wit% Cat 0.6022 1.0386 1475 5 -1 =1 1T -1 —1 458 40 19 23 0.6022
catalyst (KOH) 6 1T -1 1T -1 =1 542 40 19 23 06022
7 —1 1 1T -1 —1 458 90 19 23 0.6022
8 1 1 1T -1 —1 542 9 19 23 06022
9 -1 =1 -1 1 —1 458 40 10 27 0.6022
- : . 10 L 1 —1 542 40 10 27 0.6022
and supercrltlca! wate.r fo.r the degradation of glycerol in a 1 o 1 1 1 1 158 90 10 27 06022
batch reactor investigating the effects of temperature 13 1 1 1 -1 542 90 10 27 06022
(200°C-400°C) and reaction time (20-60 min) on acrolein, 13 -1 -1 1 T -1 48 40 19 27 06022
. . 14 1 -1 1 1 -1 542 40 19 27 0.6022
acetaldehyde and allyl aIcohoI. productions. Acroleln'\{vas 15 1 1 1 1 —1 458 9 19 27 06022
formed throughout the reaction (sub- and supercritical 16 1 1 1 1T —1 542 90 19 27 06022
medium), whereas the amount of acetaldehyde increased 17 -1 =1 =1 1458 40 10 23 1475
o : £ 400°C where it di dt q 18 T -1 =1 - T 542 40 10 23 1475
at temperature o where it disappeared to produce 4 1 1 -1 1 1 458 90 10 23 1475
allyl alcohol which also disappeared, breaking down into 20 1 T -1 - 1T 542 9 10 23 1475
other products at long residence time. 21 -1 -1 [ 1458 40 19 23 1475
S | factors had b tudied b h dhad 2 1T -1 1T =1 T 542 40 19 23 1475
everal factors had been studied by researchers and had 3 4 1 1 1 458 90 19 23 1475
proven their individual effects on different dependant vari- 24 1 1 1 -1 T 542 9 19 23 1475
ables of supercritical gasification process. However the 2° -t -1 -1 1 1 458 40 10 27 1475
: i ) 26 T -1 - 1 T 542 40 10 27 1475
authors claimed that no previous work had yet considered 5, 1 1 -1 1 1458 90 10 27 1475
all these factors, motivating the present study where the 28 1 1T -1 1 1 542 9 10 27 1475
effects of five operating parameters (temperature, pressure, 29 -t 1 1 1458 40 19 27 1475
L .p g P ) (temp P 30 1T -1 1 1 1 542 40 19 27 1475
initial concentration, residence time and KOH catalyst concen- 3, 1 1 1 1 1 458 90 19 27 1475
tration) on several responses or objectives such as the gases 32 1 1 1 1 1 542 90 19 27 1475
(H,, CO, CH,, CO,) production, the gasification efficiency, the
lower calorific value and the generated hydrocarbons (CH,),  Table 3. Lower calorific value of produced gases [19].
in batch reactors using supercritical water gasification process, o Lower calorific value (kJ/mol)
and pure glycerol (C3HgOs) as biomass. The choice of this bio- 1 24270
mass was mainly guided by its natural abundance. Indeed, CO 283.40
glycerol is found in all vegetable and animal oils and fats and ng_‘; 12(2);.;(7)
also it is a by-product of the transesterification of vegetable CiH: 143711
oils to produce biodiesel and of the saponification reactions CsHg 2044.13
[14]. Due to the significant increase of biodiesel production, Caho 265360
the value of this by-product had received more attention in
recent years [15]. Glycerol as a transesterification by-product pure glycerol solutions of concentrations ranging in

has low purity (around 50%-55%) that can be increased by
purification treatments to more than 95%, achieving the gly-
cerol commercial purity [16].

The experimental design methodology was applied to
study the supercritical gasification of pure glycerol using
the 25 full factorial designs of experiments (DOE). The con-
sidered factor ranges were [458 °C-542 °C] for the tempera-
ture, [23-27 MPa] for the pressure, [10-19wt%)] for the
initial concentration of glycerol, [40-90 minutes] for the
residence time and [0.60-1.475wt%] for the potassium
hydroxide (KOH) catalyst concentration.

The results analysis was performed statistically and
graphically by means of the Minitab 16 software, which
was used for regression analysis of the obtained experi-
mental data to estimate the coefficients of the first order
models and the analysis of variance.

Materials and methods
Reagents

Glycerol (C3HgOs) with a purity of 99.9% was supplied by
SIGMA ALDRICH. Glycerol solutions were prepared with
ultrapure water. The experiments were carried out with

(10%-19% by weight), in the presence of an alkaline potas-
sium hydroxide catalyst (KOH, 0.6%-1.475% by weight).

Experimental protocol

The experiments were carried out in the RAPSODEE labora-
tory of IMT- Mines of Albi in France, at 458 or 542°C in
batch reactors with allowable maximum temperature and
pressure of 600°C and 30MPa, respectively. These cylin-
drical 316 stainless steel mini-autoclaves had inner and
outer diameters of 8.5 and 31.4mm, respectively and an
internal volume of 5ml. The volume of a glycerol solution
was calculated using the density (p) depending on the
desired temperature and pressure conditions, the proper-
ties of the water were calculated by the Mathcad Code
IAPWS97 program developed by Benmekhlouf et al. [16].
This solution was introduced into the reactors with the
appropriate quantity of potassium hydroxide as a catalyst.
Then the reactor was sealed and placed in an electric oven
(Nabertherm L5/11/320), preheated to the desired tempera-
tures 458°C and 542°C (a time of 9 minutes was necessary
to achieve the desired temperature). At the end of the
desired reaction time (40-90minutes), the reactor was left



Table 4. Experimental responses of the used DOE.
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Run order H, CH, (€] o, CH,y GHe C4Hqg GHg GE (%) L.C.V (kJ/mol)
1 0.401 0.015 0.020 0.378 0.0024 0.004 0.00182 0.007 20.410 142.580
2 0.660 0.197 0.001 0.558 0.0059 0.053 0.00139 0.036 34.880 479.706
3 0.572 0.085 0.010 0.679 0.0123 0.029 0.00384 0.029 38.266 337.331
4 0.675 0.238 0.002 0.630 0.0019 0.079 0.00070 0.037 39.740 549.187
5 0.293 0.013 0.029 0.265 0.0022 0.005 0.00227 0.009 15.172 123.056
6 0.477 0.175 0.002 0.500 0.0055 0.059 0.00155 0.042 31.893 439.056
7 0.254 0.035 0.000 0.190 0.0033 0.006 0.00065 0.006 10.804 116.740
8 0.454 0.199 0.002 0.490 0.0023 0.070 0.00230 0.042 32.043 467.130
9 0.221 0.000 0.043 0.194 0.0000 0.001 0.00069 0.002 11.229 72.741
10 0.665 0.182 0.001 0.547 0.0046 0.050 0.00099 0.034 33.862 458.875
1" 0.540 0.094 0.000 0.431 0.0068 0.017 0.00179 0.017 24.892 279.106
12 0.530 0.181 0.002 0.442 0.0022 0.056 0.00052 0.024 28.145 407.558
13 0.142 0.004 0.037 0.152 0.0008 0.001 0.00086 0.003 9.024 59.187
14 0.430 0.150 0.003 0.428 0.0038 0.049 0.00287 0.035 27.342 380.393
15 0.313 0.050 0.003 0.374 0.0062 0.017 0.00164 0.012 20.881 179.409
16 0.458 0.189 0.004 0.474 0.0022 0.064 0.00228 0.039 30.774 443.818
17 0.528 0.011 0.001 0.396 0.0024 0.003 0.00062 0.004 20.721 155.261
18 0.719 0.196 0.001 0.511 0.0057 0.049 0.00160 0.028 32.237 472.056
19 0.508 0.039 0.001 0.375 0.0053 0.008 0.00139 0.009 20.603 195.583
20 0.605 0.187 0.001 0.484 0.0032 0.052 0.00144 0.027 30.519 436.067
21 0.305 0.032 0.001 0.319 0.0040 0.010 0.00116 0.008 17.340 139915
22 0.520 0.145 0.003 0.437 0.0071 0.040 0.00155 0.029 27.351 373.304
23 0.366 0.040 0.001 0.307 0.0044 0.011 0.00134 0.012 17.228 170.811
24 0.494 0.233 0.003 0.496 0.0022 0.073 0.00119 0.039 32.804 497.604
25 0.488 0.025 0.001 0.390 0.0042 0.006 0.00117 0.007 20.850 171.005
26 0.823 0.230 0.001 0.581 0.0047 0.057 0.00108 0.034 36.811 545.917
27 0.687 0.069 0.001 0.584 0.0090 0.016 0.00197 0.017 32.203 297.055
28 0.643 0.224 0.001 0.519 0.0015 0.067 0.00061 0.028 33.280 493.473
29 0.249 0.006 0.017 0.254 0.0014 0.002 0.00094 0.004 13.669 85.244
30 0.536 0.177 0.003 0.481 0.0047 0.054 0.00326 0.037 30.826 441.008
31 0.487 0.079 0.002 0.452 0.0062 0.021 0.00158 0.020 25.876 266.126
32 0.467 0.178 0.002 0.426 0.0021 0.056 0.00202 0.033 27.774 412.634

for 20 min to be cooled down to the ambient temperature
(18.8+2°Q).

A phase separation system containing a manometer
was used to open the mini autoclave, the reactor was
under N, pressure, and the manometer indicated the vol-
ume of the produced gas mixture, once the reactor was
open. Then, the gaseous and liquid phases were recov-
ered and analyzed.

Product analysis

Gaseous phase

The recovered gases were analyzed by gas micro chroma-
tography (Agilent PGC-3000), identifying and quantifying in
few seconds the produced gases: H,, CO, CO,, CH, CoHy,
CoHg, C3Hg and C4H4p, with Helium as the carrier gas.

Liquid phase

The liquid residues recovered after phase separation were
analyzed by gas chromatography-mass spectrometry (GCMS-
TQ 803, collision-induced dissociation (CID)), with Argon and
Helium as the carrier gases and a GC-2010 column to identify
and quantify the different intermediates of the solution at the
end of the reaction. The major compounds in the final solu-
tions were as follows: butanediol, dimethyl phenol, methyl
cyclopentanone, methyl phenol, propylene glycol, glycerin,
butene diol, oxime methoxy-phenyl, 2- trimethyl cyclopente-
none, ethanone, 1-(1-cyclohexen-1-yl)-, trimethyl cyclopente-
none, ethyl phenol.

The total organic carbon (TOC) meter (Schimadzu TOC-
5050) was used to measure the amount of carbon organic
and inorganic fractions present in the residue of gly-
cerol solutions.

Design of experiments

Full factorial designs may be denoted by the exponential
notation 2¥, which simply expresses the number of experi-
ments for the case of k factors, each one has two levels:
the maxima and the minima coded (+1) and (—1), respect-
ively. Thus, for the present study 32 experiments were
used for the five considered independent variables:
Temperature (T), residence time (ts), initial glycerol concen-
tration (Ci), pressure (P) and KOH catalyst concentration
(Cat). Table 1 shows the respective ranges and levels of the
studied factors whereas Table 2 presents the 32 experi-
ments of the full factorial design 2%, both in real and coded
values.

In this work, several responses were considered using
the factorial design, namely gasification efficiency, gas
yield, TOC, lower calorific value and the quantities of all
produced gases. The study was thus multiobjective with 10
studied responses.

Gasification efficiency and gas yield
The efficiency of the gasification GE (%) and the gas yield
are calculated as follows:

GE — Total masse of gasous product
Total mass of glycerol feed
molar amount of gaz i
molar amount of glycerol feed

(1)

Gas yield = 2)

Lower calorific value (LCV)

The lower calorific value of a fuel is the energy (per unit of
mass) released by its combustion at constant pressure and
under normal temperature and pressure conditions (0°C
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Figure 1. Gas yield composition for the 32 experiments of the factorial design.

Table 5. Regression coefficients and signification tests for H, production.

Term Coef Coef Ert t-value p-value
Constant 0.485 0.00234 206.61 0.003
T 0.088 0.00234 37.33 0.017
ts 0.019 0.00234 7.94 0.080
Ci —0.094 0.00234 —40.20 0.016
P —0.005 0.00234 —2.01 0.294
Cat 0.042 0.00234 17.91 0.036
Tts —0.050 0.00234 —21.36 0.030
T 0.002 0.00234 0.66 0.626
TP 0.002 0.00234 0.66 0.628
T Cat —0.013 0.00234 —5.67 0.111
ts Ci 0.003 0.00234 1.14 0.459
ts P 0.017 0.00234 7.28 0.087
ts Cat —0.013 0.00234 —5.57 0.113
GP 0.000 0.00234 —0.16 0.900
Ci Cat —0.004 0.00234 -1.76 0.326
P Cat 0.026 0.00234 10.96 0.058
Tts Gi 0.018 0.00234 7.51 0.084
TtsP —0.030 0.00234 —12.81 0.050
T ts Cat —0.004 0.00234 -173 0.333
TGP —0.003 0.00234 -135 0.406
T Ci Cat 0.000 0.00234 0.13 0.921
TP Cat —0.006 0.00234 —2.62 0.232
ts Ci P 0.008 0.00234 3.27 0.189
ts Ci Cat 0.017 0.00234 737 0.086
ts P Cat 0.001 0.00234 0.38 0.770
Ci P Cat —0.014 0.00234 —5.91 0.107
TtsCi P 0.006 0.00234 2.69 0.226
Tts Ci Cat —0.013 0.00234 —5.39 0.117
Tts P Cat —0.001 0.00234 —0.61 0.650
TCiP Cat —0.002 0.00234 —-0.73 0.598
ts Ci P Cat —0.009 0.00234 -3.79 0.164

Table 6. Regression coefficients and significance tests for CO, production.

Term Coef Coef Ert t-value p-value
Constant 0.430 0.001725 249 0.003
T 0.071 0.001725 41.03 0.016
ts 0.030 0.001725 17.43 0.036
G —0.052 0.001725 —29.92 0.021
P —0.009 0.001725 —5.22 0.120
Cat 0.009 0.001725 5.09 0.124
Tts —0.035 0.001725 —20.39 0.031
TG 0.018 0.001725 10.40 0.061
TP —0.004 0.001725 —2.42 0.250
T Cat —0.017 0.001725 —9.91 0.064
ts Ci —0.007 0.001725 —3.93 0.159
ts P 0.012 0.001725 7.04 0.090
ts Cat —0.013 0.001725 —7.51 0.084
CiP 0.011 0.001725 6.58 0.096
Ci Cat 0.010 0.001725 5.76 0.109
P Cat 0.032 0.001725 18.33 0.035
Tts Gi 0.017 0.001725 9.77 0.065
TtsP —0.029 0.001725 —16.78 0.038
T ts Cat 0.008 0.001725 437 0.143
TGP —0.013 0.001725 —7.30 0.087
TG Cat —0.008 0.001725 —4.63 0.135
TP Cat —0.009 0.001725 =5 0.126
ts Ci P 0.016 0.001725 9.25 0.069
ts Ci Cat 0.013 0.001725 7.76 0.082
ts P Cat 0.005 0.001725 3.02 0.204
Ci P Cat —0.027 0.001725 —15.72 0.040
TtsCi P —0.006 0.001725 —3.70 0.168
T ts Ci Cat —0.012 0.001725 —6.86 0.092
Tts P Cat —0.007 0.001725 —3.96 0.158
T Ci P Cat 0.012 0.001725 6.89 0.092
ts Ci P Cat —0.021 0.001725 —12.31 0.052

Coef =regression coefficients of the model; Coef Ert=standard error for
the coefficient; t-value = student test value; p-value = probability value.

and a pressure of 1013mbar), assuming that the fumes
contain water vapor [17].

The lower calorific value of a produced gas mixture is
calculated as follows [18]:

> LCVi mole of gaz i

LCV =
mole of biomass

3)

The lower calorific values of the various pure gases pro-
duced in the supercritical water gasification of glycerol are
shown in Table 3.

Mathematical models

Data analysis of the used DOE allowed correlating each
considered response in terms of all the considered coded

factors X and their interactions, with first order mathemat-
ical models of the general form:

5 5 5
Y=ag -‘FZG,‘ X,~+Za,~j X,'Xj-i- Zaijk Xi)(ij
i=1 i# i#jrk

5
+ ) a XiXXiXi
ik, 1

With: Y the considered response, X; the main factor, X;X;
the two levels interactions, X;X;X; the three levels interactions
and X;XjXX; the four levels interactions, the factors are in the
coded values. The a's  denote the coefficients of the model.

Results and discussions

In order to study and quantify the effect of the five inde-
pendent variables on the performance of the gasification
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Figure 2. Effect of the operating parameters on the hydrogen production (a) main effects plots, (b) interactions plots.

of glycerol in supercritical conditions, 10 responses of the
factorial design were measured for each experiment.

The experiments suggested by the factorial DOE with the
recommended operating conditions of Table 2, were performed
and each experiment of the design matrix was carried out
three times to obtain the mean responses shown in Table 4.

The results show the wide variations of the produced
gases compositions, with the operation conditions, and as
illustrated by Figure 1, the major produced gases were H,,
CH,4 and CO,. The CO and the other hydrocarbons produc-
tions were negligible. Also, the H, richest syngas was
obtained at the maximum temperature, pressure and KOH
catalyst concentration values and minimum residence time
and initial glycerol concentration values, corresponding to
operating conditions of Experiment 26. However
Experiment 13 led to the poorest H, syngas at operating
conditions opposite to those of Experiment 26.

Mathematical models and significance effects

The data processing of the obtained results were carried
out using Minitab to get a model that correlates each

response to the main factors and all the interactions. Also,
the effects of the factors are studied and the models vali-
dated using the regression coefficients and signification
tests tables with 95% of significance level.

Hydrogen production

Table 5 presents the significance test of the factors and
validates the model with a coefficient of determination
R’=0.9998 and it also shows the significance of each
main factor and all the interactions. The results of Figure
2 show that temperature, residence time and catalyst
concentration had positive effects on H, production,
whereas the initial concentration had a strong negative
influence and the effect of pressure was slightly negative
but negligible.

The significant negative effect of the initial concentra-
tion on hydrogen production (a Student value of —40.20) is
confirmed by Dianningrum et al. [20] who showed that a
high initial glycerol concentration was not in favor of H,
production. The adverse effect of increasing the concentra-
tion of glycerol on the steam reforming reaction could be
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Figure 3. Effect of the operating parameters on the carbon dioxide production (a) main effects plots, (b) interaction plots.

very sensitive to the concentration of reactive water and
solvent, while it had little effect on the pyrolysis reaction
providing a gas production source. Also, a high concentra-
tion of biomass led to dehydration or polymerization of
liquid intermediates to form chars [21,22]. The presence of
catalyst (KOH) had a positive effect on hydrogen produc-
tion, as confirmed by Kruse et al. [23] who found that the
presence of KOH improved the water gas-shift reaction,
leading to an increase in the produced hydrogen amount.
According to the literature, strong pressure favors the
water gas-shift, methanation of CO and CO,, but reduces
the reaction rate of biomass decomposition by radical
reaction [24,25]. On the other hand, the results show no
significant effect of the pressure; this may be due to the
low pressure range studied, in agreement with the results
found by Guo et al. [24] during the gasification
of sawdust.

Regarding interaction effects, the results in Table 5
show that the most important one was due to the inter-
action between temperature and residence time (with a t-
value of —21.36) which affected negatively the H, yield. A
short residence time of 40min was sufficient to obtain a
high amount of hydrogen. So, it is not necessary to work

with long residence time when
is prevailing.

In fact Figure 2(b). shows that the most important effect
of binary interaction is the interaction between tempera-
ture and residence time followed by the interaction pres-
sure and catalyst concentration. All the other binary

interactions may be considered to be non significant.

high temperature

Carbon dioxide production

The mathematical model that describes the production of
CO, was developed with a correlation factor R* of 0.9998. As
shown in Table 6, temperature was the most important factor
with a positive effect on carbon dioxide production followed
by the residence time and a non significant effect of the cata-
lyst concentration with a p-value of 0.124. On the other side,
the initial concentration had a negative effect on CO, yield
with a non significant effect of pressure.

Table 6 shows the positive effect of temperature and
residence time alone, which is in favor of the water gas-
shift reaction producing CO, as a secondary gas [20], while
their interaction has a strong negative effect with p and t-
value s of 0.031 and —20.39, respectively.
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Table 8. Regression coefficients and signification tests for CH, production.

Term Coef Coef Ert t-value p-value  Term Coef Coef Ert t-value p-value
Constant 0.006 0.001346 4.55 0.138 Constant 0.115 0.00606 18.96 0.034
T —0.004 0.001346 —-3.09 0.200 T 0.078 0.00606 12.80 0.050
ts —0.004 0.001346 —3.05 0.201 ts 0.018 0.00606 2.89 0.212
Ci 0.001 0.001346 0.58 0.667 (@] —0.008 0.00606 —1.38 0.393
P 0.001 0.001346 1.01 0.497 P 0.000 0.00606 —0.02 0.989
Cat —0.004 0.001346 —2.80 0.218 Cat 0.002 0.00606 0.33 0.798
Tts 0.004 0.001346 3.07 0.201 Tts —0.007 0.00606 —1.08 0.476
TG 0.000 0.001346 —0.01 0.993 TG —0.003 0.00606 —0.56 0.676
TP —0.001 0.001346 —0.89 0.536 TP —0.004 0.00606 —0.61 0.653
T Cat 0.004 0.001346 2.79 0.219 T Cat 0.002 0.00606 0.28 0.825
ts Gi —0.001 0.001346 —0.63 0.641 ts Ci 0.001 0.00606 0.21 0.869
ts P —0.002 0.001346 —1.18 0.448 ts P 0.001 0.00606 0.09 0.943
ts Cat 0.003 0.001346 2.21 0.271 ts Cat —0.003 0.00606 —0.56 0.677
CiP 0.000 0.001346 0.35 0.784 CGP —0.002 0.00606 —0.39 0.762
Ci Cat 0.001 0.001346 0.55 0.681 Ci Cat 0.003 0.00606 0.45 0.733
P Cat 0.000 0.001346 —0.22 0.860 P Cat 0.007 0.00606 1.08 0.476
Tts G 0.001 0.001346 0.53 0.692 Tts Ci 0.007 0.00606 1.09 0.473
Tts P 0.002 0.001346 1.24 0.432 Tts P —0.008 0.00606 —1.24 0.433
T ts Cat —0.003 0.001346 —245 0.247 T ts Cat 0.002 0.00606 0.26 0.840
TGP 0.000 0.001346 —0.31 0.809 TGP —0.001 0.00606 —0.19 0.878
TG Cat —0.001 0.001346 —0.42 0.749 TG Cat —0.004 0.00606 —0.63 0.640
TP Cat 0.000 0.001346 0.11 0.931 TP Cat 0.003 0.00606 0.5 0.705
ts Ci P 0.000 0.001346 0.3 0.817 ts Ci P 0.000 0.00606 0.07 0.953
ts Ci Cat 0.000 0.001346 —0.11 0.932 ts Ci Cat 0.006 0.00606 0.96 0514
ts P Cat 0.001 0.001346 0.45 0.731 ts P Cat —0.001 0.00606 —0.13 0.915
Ci P Cat 0.001 0.001346 0.45 0.732 Ci P Cat —0.005 0.00606 —0.89 0.536
TtsCi P 0.000 0.001346 —0.25 0.844 TtsCi P —0.003 0.00606 —0.45 0.729
T ts Ci Cat 0.000 0.001346 0.1 0.935 T ts Ci Cat —0.001 0.00606 —0.14 0.913
Tts P Cat —0.001 0.001346 —0.59 0.661 Tts P Cat —0.003 0.00606 —0.46 0.724
TCiPCat —0.001 0.001346 —0.53 0688  TCiPCat —0.003 0.00606 —0.45 0.730
ts Ci P Cat —0.001 0.001346 -1 0.500 ts Ci P Cat —0.003 0.00606 —0.50 0.705

Guo et al. [24] showed an increase in CO, yields with
temperatures above 650°C during the hydrothermal gasifi-
cation of glycerol and explained it by a strong water gas-
shift activity.

Figure 3(a) illustrates the slight effect of pressure and
catalyst amount on carbon dioxide production and outlines
the strong positive effect of temperature and the negative
one for the initial concentration. On the other side, Figure
3(b) shows that the most important interaction effect was
between the temperature and the residence time, similarly
to hydrogen production.

Carbon monoxide production

The mathematical model that describes the production of
CO was developed with a correlation factor R* of 0.984.
Statistically and according to Table 7, no parameter did
have a significant effect on the yield of CO produced by
supercritical gasification of glycerol under the studied oper-
ating conditions domain, with all the p-values of main fac-
tors and their interactions greater than 0.05. Statistically no
parameter had a significant effect, since the production of
carbon monoxide was very low.

Experimentally, the effects of temperature, residence
time and the presence of catalyst were slightly negative on
CO production, as shown in Figure 4(a), and are considered
the most influential factors. These parameters favored
water gas-shift and methanation reactions, where CO was
better and faster consumed. Changes in pressure led to a
positive effect and a two-fold increase of CO level with an
increase of 4 MPa (experiments 1 and 9). Under supercritical
conditions, high pressure was in favor of the hydrolysis and
water gas-shift reaction, but inhibited the pyrolysis reaction
[26]. The initial concentration had a positive effect on the
production of CO which increased by almost a factor of 2

with 9wt% increase in glycerol. S.GUO et al. [27] found
that the gases were issued mainly from two types of reac-
tions, a pyrolysis and a steam reforming of glycerol and
intermediate products. The steam reforming reaction could
be very sensitive to the concentration of water as a
reagent and where a higher concentration of glycerol could
lead to water acting as the limiting reagent, while the pyr-
olysis reaction might be insensitive to the concentration
of water.

Graphically, Figure.4(b) shows a significant effect of the
interactions: T-ts, T-Cat and ts-Cat, but statistically the
effect is insignificant (Table 7) because the CO yield was
very low as shown on the y-axis.

Methane production

The correlation factor R® of the production of methane is
equal to 0.9946 and as shown in Table 8, temperature was
the only significant effect with p-value of 0.05.

Figure 5(a) shows the effect of the various parameters
on the production of methane, the temperature influenced
more positively the methane production than the residence
time, favoring the reaction of methanation. Both water gas-
shift reactions and methanation could be considered as
competitive reactions, and that at high temperatures and
long residence time methanation was better promoted.
The initial concentration and had a small negative effect
on the production of methane. On the other side, the cata-
lysts had a small positive effect, whereas the pressure had
no effect on the methane production. The produced hydro-
carbons were CyHy, CoHe, CsHg and C4Hqo. They were pre-
sent in very small quantities and the factors had almost
similar effects to those on methane production, confirming
the results found by GUO et al. [27]. Slight variations of the
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Figure 4. Effect of the operating parameters on the carbon monoxide production (a) main effects plots, (b) interactions plots.

temperature and the residence time with increasing the
concentration, led to increased molar fractions of CH,
and C,H,.

As shown on Figure 5(b), no interaction presented a sig-
nificant effect.

Gasification efficiency

The mathematical model which describes the efficiency of
gasification as a function of the operating parameters has
a correlation factor R* of 0.9883. As can be seen from
Table 9 all the main factors are significant with p-value less
than 0.05, except the catalyst with a p-value of 0.058 which
is very close to a condition of significance. The results
show that contrary to the other studied responses, several
factors interactions, with level two, three and four factors,
are considered statistically significant for the gasification
efficiency (see Table 9 and Figure 6(b)). For the binary
interactions T-ts, T-Ci, T-Cat, ts-P, ts-Cat, Ci-Cat, P-Cat and
Ci-P, it was found that the interaction between

temperature and residence time had the highest t-value of
—63.9. For the ternary interactions T-ts-Ci, T-ts-P, T-Ci-P, T-
Ci-Cat, ts-Ci-P, ts-Ci-Cat and Ci-P-Cat, it was found for this
case that the interaction between temperature, residence
time and pressure had the most important effect with a t-
value of —54.67. The quaternary interactions that had no
effects for all the studied responses, had showed significant
effects on gasification efficiency and were: T-ts-Ci-P, T-ts-Ci-
Cat, T-ts-P-Cat, T-Ci-P-Cat and ts-Ci-P-Cat with a t-value of
—41.05 for the interaction between residence time, initial
concentration, pressure and catalyst.

According to Figure 6(a) and Table 9, initial concentra-
tion and pressure had negative effects but all other factors
had positive ones. The temperature and the residence time
had positive effects on the gasification efficiency, with the
former having the most positive influence. The increase in
the gasification efficiency was mainly due to the high rate
of gas production, to the various intermediate reactions
(steam reforming, water gas shift and methanation) that
were favored by these parameters. The initial concentration
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Figure 5. Effect of the operating parameters on the methane production (a) main effects plots, (b) interactions plots.

of glycerol had a more negative effect on the gasifica-
tion efficiency compared to the pressure. These results
were in agreement with other studies like the one
reported in [26].

Low calorific value

The model had a correlation factor R? of 0.9976. As shown
in Table 10 and Figure 7(a), statistically, the temperature
was the only factor with the most significant and important
positive effect (p-value = 0.034 and t-value = 18.65).

Residence time had also a positive effect but lesser
than that of temperature while initial concentration had
a slightly negative effect as shown in Figure 7(a). It is
also shown that catalyst and pressure had negli-
gible effects.

The important effect of temperature on the low calorific
value of the obtained gas, had also been outlined by the
work of Nanda et al. [28] in their study of a gasification of
wheat straw, where their results showed about sevenfold
increase of the LCV when the temperature passed from
300°C to 550°C. The present work results show an increase

of LCV of the produced syngas from 59.184 to 549.184 kJ/
mol corresponding to the operating conditions of
Experiment 4 (the maxima of temperature and residence
time) and Experiment 13 (the minima of temperature and
residence time) respectively (see Table 4). From Figure 7(b),
it is shown that the interaction T-ts was the only import-
ant one.

According to Equation (3), the lower calorific value is a
function of the quantities of produced hydrocarbons gases
and it indicates the content of combustible gases in the
obtained gaseous mixture. Figure 8 shows the composition
of the gaseous phase in terms of the energy capacity of
the gas produced. From the experimental point of view,
the results show that a high temperature favored the pro-
duction of hydrocarbon-rich energy gas, whereas the heat-
ing values of methane and propane had shown a thirteen
and fivefold increase, respectively, compared to the twofold
power increase for hydrogen (Experiments 1 and 2). The
maximum global LCV was identified in Experiment 4, where
the temperature and residence time were increased at the
same time, hence the positive effect of the interaction of
the two parameters. The overall LCV decreased slightly
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Table 9. Regression coefficients and signification tests for gasifica-
tion efficiency.

Term Coef Coef Ert t-value p-value
Constant 24.862 0.03054 848.65 0.001
T 5.408 0.03054 195.54 0.003
ts 1.836 0.03054 63.66 0.010
Ci —2.788 0.03054 —89.88 0.007
P —0.432 0.03054 —14.91 0.043
Cat 0.391 0.03054 10.98 0.058
Tts —1.826 0.03054 —63.91 0.010
TCi 0.857 0.03054 31.22 0.020
TP —0.312 0.03054 —10.98 0.058
T Cat —0.731 0.03054 —25.46 0.025
ts Ci —0.346 0.03054 —11.34 0.056
ts P 0.577 0.03054 18.63 0.034
ts Cat —0.657 0.03054 —-21.74 0.029
CiP 0.535 0.03054 18.04 0.035
Ci Cat 0.562 0.03054 19.58 0.032
P Cat 1.760 0.03054 60.92 0.010
Tts Ci 1.023 0.03054 36.07 0.018
TtsP —1.596 0.03054 —54.67 0.012
T ts Cat 0.291 0.03054 10.34 0.061
TGP —0.663 0.03054 —22.34 0.028
T Ci Cat —0.511 0.03054 —18.59 0.034
TP Cat —0.354 0.03054 —11.38 0.056
ts Ci P 0.838 0.03054 29.09 0.022
ts Ci Cat 0.825 0.03054 28.57 0.022
ts P Cat 0.271 0.03054 8.94 0.071
Ci P Cat —1.478 0.03054 —50.05 0.013
TtsCi P —0.409 0.03054 —14.42 0.044
Tts Ci Cat —0.622 0.03054 —22.18 0.029
Tts P Cat —0.425 0.03054 —15.12 0.042
TCi P Cat 0.524 0.03054 17.96 0.035
ts Ci P Cat —1.200 0.03054 —41.05 0.016

Table 10. Regression coefficients and signification tests for LCV.

Term Coef Coef Ert t-value p-value
Constant 315.28 7.553 41.74 0.015
T 140.83 7.553 18.65 0.034
ts 31.57 7.553 4.18 0.149
G —28.06 7.553 —3.72 0.167
P —3.18 7.553 —0.42 0.746
Cat 6.79 7.553 0.90 0.534
Tts —24.25 7.553 —3.21 0.192
TG 3.82 7.553 0.51 0.702
TP —4.97 7.553 —0.66 0.630
T Cat —3.89 7.553 —0.52 0.697
ts Ci 0.50 7.553 0.07 0.958
ts P 3.73 7.553 0.49 0.708
ts Cat —7.47 7.553 —0.99 0.504
CiP —0.55 7.553 —0.07 0.953
Ci Cat 433 7.553 0.57 0.669
P Cat 20.17 7.553 2.67 0.228
Tts Gi 15.61 7.553 2.07 0.287
Tts P —19.64 7.553 —2.60 0.234
T ts Cat 1.08 7.553 0.14 0.909
TGP —3.70 7.553 —0.49 0.710
TG Cat —7.96 7.553 —1.05 0.483
TP Cat 2.23 7.553 0.30 0.817
ts Ci P 6.22 7.553 0.82 0.561
ts Ci Cat 13.86 7.553 1.84 0318
ts P Cat 0.43 7.553 0.06 0.963
Ci P Cat —13.51 7.553 —-1.79 0.324
TtsCi P —4.98 7.553 —0.66 0.629
T ts Ci Cat —6.92 7.553 —0.92 0.528
Tts P Cat —5.66 7.553 —0.75 0.590
T Ci P Cat —0.80 7.553 —0.11 0.933
ts Ci P Cat —10.72 7.553 —1.42 0.391

with the increase in the initial glycerol concentration, the
composition of the gaseous mixture changed and the car-
bon monoxide increased along with some light hydrocar-
bons (C5Hg, C4Hq¢ and CsHg). The overall calorific value and
minimum hydrogen were obtained with increasing initial
glycerol concentration and pressure simultaneously
(Experiment 13). The presence of catalyst increased the
overall calorific value of the gaseous mixture with a signifi-
cant increase in the calorific value provided by the hydro-
gen, which showed the selectivity of the catalyst (KOH) for
the production of hydrogen.

Studied factors classification

The previous sections have shown that the studied operat-
ing parameters had not the same effect on the DOE
responses. To outline the effects of the factors and their
interactions on a target response, the Pareto graph was
used and it is a vertical bar graph in which values are plot-
ted in decreasing order of relative frequency from left to
right. Indeed, Pareto chart is useful for analyzing which var-
iables have the greatest effect on a given response and
allows taking a decision according to the objective of the
study. Also, it can classify all the factors and their interac-
tions and shows the significant ones using the critical t-
value (12.71 for the obtained models) where the factors
with absolute t_value greater than this critical one are con-
sidered as significant.

Figures 9 and 10 shows an example of Pareto chart
generated by Minitab to represent the factors classifica-
tion for hydrogen production and gasification efficiency
as study objectives.

As can be seen from these results, a non significant fac-
tor for a given response may be significant for another

one. Also, the factors effects do not have the same
impact on the studied responses. For instance the pres-
sure effect was not significant on the H, production but
was significant on gasification efficiency. Furthermore, it
was clearly shown that the temperature was the most
significant factor affecting the GE followed by the initial
concentration, contrary to the H, production where the
effects of these two factors were non significant. As
mentioned above, several binary interactions and even
ternary and quaternary interactions which are not usually
considered, had showed a significant effect. The analysis
of the obtained results justified the consideration of all
factors and responses and the selection of operating
conditions to be applied depends on the main objective
for using supercritical gasification.

Comparison with previous results

A comparison of supercritical gasification of glycerol with
the work of Wu et al. [29] was performed under the same
conditions of initial concentration of glycerol, temperature,
pressure and residence time (5wt%, 500°C, 25MPa and
60 min, respectively) in a batch reactor. However their work
was carried out in absence of catalyst and for a comparison
purpose only, an experiment under the same conditions
was carried out following the same protocol.

Table 11 shows that the obtained gases production
yields are very close to those reported by Wu et al. [29]. In
both works, the produced syngas was rich in CO, and with
no traces of butane, due to the very small amount pro-
duced that could not be detected by the ana-
lysis apparatus.

A comparison between gas production from supercritical
gasification of glycerol and other biomasses in the same
conditions was also performed. Table 12 compares the
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Figure 6. Effect of the operating parameters on the gasification efficiency (a) main effects plots, (b) interactions plots.

obtained results of supercritical gasification of glycerol at
500°C with those of Cherad et al. [10] at the same tem-
perature, 25MPa and a residence time of 30min. They
used an initial concentration of 6.66wt% of Laminaria
Hyperbora. It is clear that the yields of CH,; CO, and CO,
productions, reported in [10] were much higher than those
given by the SCWG of glycerol. However the quantities of
hydrogen were very close and L. Hyperbora allowed a
greater production due to its composition containing nitro-
gen and sulfur which acted as a catalyst during the pro-
cess [10].

Table 12 shows also the comparison of glycerol super-
critical gasification with that of sugarcane bagasse studied
by sheikhdavoodi et al. [31]. The operating conditions of
the study were: 500°C, 25MPa, 9 w% of initial concentra-
tion of biomass and 15min as a residence time. As shown
in Table 12, sugarcane bagasse produced the most Hy-rich
syngas and CO, and CO yields were most important than
those produced by glycerol at the same conditions.

Finally, a comparison between glycerol supercritical gas-
ification in batch and tubular reactor was also performed.
The results of the work of Guo et al. [27] in a tubular

reactor are reported in Table 13 and show that the yields
of CH,, CO, and CO are much higher in tubular reactor in
only 10s than in batch reactor in 60 min, for the same con-
ditions of temperature, pressure and initial concentration
of glycerol with an important production of H,. This is
explained by the fact that the chemical equilibrium is more
quickly reached in a tubular reactor [30].

Conclusion

Supercritical water gasification of glycerol led mainly to
syngas such as hydrogen, methane, monoxide and carbon
dioxide. The first order mathematical models describing all
responses were obtained with satisfactory correlation fac-
tors, through an experimental study based on an experi-
mental design using MINITAB 16. This study also showed
the effect of different parameters on each gas produced.
Temperature was the main factor that had the most posi-
tive effect on all responses except on carbon monoxide. In
the other side, the initial concentration influenced posi-
tively the CO yield and negatively the remaining responses.
The temperature, the residence time and the presence of
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potassium hydroxide (KOH) as alkali catalyst favored the
water gas-shift reaction; hence these factors acted posi-
tively on the production of recoverable gases. The pressure
had almost no significant effect on all the responses
studied except the gasification efficiency. The comparison
of the results obtained from this work with previous ones
has shown that a greater gas production was obtained in a
tubular reactor. The maximum gas produced was identified

in Experiment 26, for an initial glycerol concentration of
1.475wt%, a temperature of 542°C, a residence time of
40 min, a concentration of catalyst of 10wt% and a pres-
sure of 27 MPa.

This study showed the effect of the operating parame-
ters and their interactions on the quantity and quality of
the produced gas from hydrothermal gasification of gly-
cerol over the chosen intervals of operating conditions. The
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Table 11. Gas yields (mol of gas/mol of glycerol) from SCWG of 5wt% of
glyceol without catalyst (500 °C, 25 MPa, 60 min).

This work From [29]
H, 051 0.56
CO, 0.65 0.72
co 0.19 0.12
CH,4 0.20 0.17
CHy 0.008 0.02
C,Hg 0.061 0.07
CsHg 0.054 0.05

Table 12. Comparison of syngas produced (mol of gas/kg of biomass) by
supercritical gasification of glycerol, Laminaria Hyperbora and suggar-
cane baggase).

This work? From [10]° This Work® From [30]°
(glycerol)  (Laminaria Hyperbora)  (Glycerol) (Sugarcane bagase)
H, 5.68 5.18 4.62 6.60
CO, 6.26 13 5.21 10
co 1.21 4 1.1 2
CH, 0.61 2 - -

96,66 Wt% concentration of biomass, 500 °C, 25 MPa and 30 min.
b9 wt% concentration of biomass, 500 °C, 25 MPa and 15 min.

classification of effects significance of the five studied fac-
tors and their interactions according to the fixed objective
was performed.

On the basis of the promising results presented in this
paper, an optimization study of the operating parameters
for different optimization objectives over larger intervals

Table 13. Gas yields (mol of gas/mol of glycerol) from SCWG of 5wt% of
glycerol at 500°C and 25MPa in batch and tubular reactor in 60 min and
10s respectively.

This work From [30]
H, 0.51 2.59
CO, 0.65 0.93
co 0.19 0.96
CH,4 0.20 0.52

using quadratic mathematical models and also the use of
other types of catalysts will be presented in the future.
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