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Introduction générale

Au niveau mondial, la production d’énergie est éangnt basée sur la combustion de
combustibles fossiles comme le pétrole, le gazrehtou le charbon. Les énergies
renouvelables ne représentent a I’heure actuellengupart tres faible de la production
énergétique (12,5 % en Europe en 2010), malgré petentiel de croissance élevé
(Derbal, 2007). Les procédés conventionnels de ymtomh et de consommation

d’énergie sont caractérisés par une faible effiéaéinergétique et une génération
considérable de gaz a effet de serre. L'augmemntat® la demande énergétique au
moment ou on assiste a un épuisement des ressoinggtes etles risques du

réchauffement climatique nous imposent d’améliofefficacité énergétique des

systémes de production actuelle, de repenser tegqés de production pour diminuer
leurs impacts environnementaux et surtout développassivement les énergies

renouvelables.

Dans ce cadre, I'union Européenne a mis en plaggamclimat-énergie (COM (2007)
723) en 2008 dénommé 3x20 dont I'objectif consistiminuer de 20 % les émissions
de gaz a effet de serre, réduire de 20 % la consdimmnd'énergie et augmenter a 20 %

d'ici 2020 la part des énergies renouvelables @aosnsommation énergétique.

Pour relever ces défis économiques, environnemengathumains et atteindre les
ambitieux objectifs de la précédente directive, snalevons mettre en ceuvre de
nouvelles technologies pour transformer les énsrfgissiles en combustibles efficaces
et propres. Parmi les domaines de recherche lesipiportants pour une utilisation
durable des ressources fossiles, on peut citerdduption d’hydrogene et de gaz de

synthese.
L’hydrogene, vecteur énergétique

L’hydrogene et le développement de nouvelles teldgnes de production de gaz de
synthese « focalisent » toutes les espérances erdame utilisation des ressources
fossiles plus efficace et plus respectueuse devifemement. La recherche et le
développement de technologies de production dedgasynthése et d’hydrogéene ainsi

gue leur purification devraient permettre de :
« fournir en quantité suffisante une énergie plupp@our satisfaire la demande,

» augmenter I'efficacité de I'utilisation de I'éneegi
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» éliminer les polluants et surtout découpler lesdientre la production d’énergie

et '’émission de gaz a effet de serre.

L’hydrogene contient 3 fois plus d’énergie que é&ge et 2,5 fois plus d’énergie que le
gaz naturel. Bien qu’il soit I'un des éléments cigues les plus abondants de la nature,
on le trouve toujours sous forme combinée et il restessaire de le produire pour
pouvoir l'utiliser. C'est pourquoi on parle de ltypgéne comme d’un vecteur
énergétique et non pas une source d’énergie. Ldggire peut étre produit a partir de
nombreuses sources comme l'eau, la biomasse olhyesocarbures en utilisant

respectivement comme procédeé : I'électrolyse, i#@tdi@ation et le reformage.

Le reformage du méthane a la vapeur d’eau estdeédé le plus utilisé a grande
échelle pour la production d’hydrogéne. Il demetwejours le procédé le plus

économiquement rentable (Figure 1).

50
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Figure 1 :Estimation des codts des filieres hydrogéne con®du puits au
réservoir» en fonction du prix de la matiére premaien €/GJ (dans le cas de
I'électrolyse, le prix de I'électricité constaté jrllet 2002 a été retenu). (Soucre IFP,

His, 2004)
L’hydrogene est aujourd’hui utilisé surtout pours spropriétés chimiques pour la
production d’ammoniac (50 % de la production molajiat dans les raffineries pour la
désulfuration de I'essence et du gazole et poprdduction de méthanol. Il est encore
tres peu utilisé pour ses capacités énergétiqumsf, gour des applications tres

particulieres comme la propulsion des engins spatia



Aujourd’hui, I'hydrogéne n’est toujours pas devamu vecteur d’énergie parce que le
colt de la filiere énergétique reste dissuasifingédgrant la chaine compléte depuis la
production jusqu’'a la distribution aux utilisateymar exemple, un particulier équipé
d’'une pile & combustible). Sa production mondiat¢uelle est de I'ordre de 550
milliards de Nmi. Elle correspond & environ 130 Mtep, soit 1,7 %la@roduction
mondiale d’énergie primaire (AFH2 : Associationtigaise de I'Hydrogéne).

Les besoins actuels en hydrogéne augmentent ameytle 10 a 15 % par an en raison
principalement de la croissance des pays émergeats. assurer 20 % de la demande
énergétique grace a I'’hydrogéne en 2050, il fatidmailtiplier sa production actuelle
par 20 (Godard et al.,, 2003). Par conséquent, il récessaire d'augmenter
considérablement sa production tout en limitan€lesssions de gaz a effet de serre, ce
qui passe par le développement de nouvelles teohes| de production. Dans ce cadre,
des projets de recherche ont été initiés en Alleraayec le programme,HVobility,

aux Etats-Unis avec le US National Hydrogen & Roell Program ou au Japon avec le

Japanese Large Scale Fuel Cell Demonstration Rrogea

En janvier 2011, on dénombrait 220 stations-sesvicenydrogene pour alimenter les
premieres véhicules a hydrogéne (77 aux Etats 3&ign Allemagne, 29 au Japon et
13 au Canada). Ces stations délivrent de I'hydreg&mprimé a 700 bars ou liquide ou
les deux a la fois comme la station de I'aéropertMlnich (Boudellal, 2007). Elles
peuvent étre alimentées par des camions d'hydrdggneée ou par des générateurs sur
site (SMR: reformage du méthane a la vapeur owatrélgseur). La possibilité

d’alimenter ces stations-services par pipeline&égatement activement étudiée.

Le travail de recherche présenté dans ce manusorgcrit dans cette optique du
développement durable. Il s’est déroulé dans lerecadun vaste projet de

développement d’'une nouvelle approche de la pramtuaie gaz de synthése par
vaporeformage basée sur I'utilisation d’échangeéasteurs microstructurés. Ce projet,
déenommeé LOKIR (Low Oxidation Kinetics Reactor),evi& répondre aux enjeux actuels
et a anticiper les enjeux futurs du marché du gazmyhthese, et en particulier de
I'hnydrogene. Son principal objectif est de fairognesser la productivité, I'efficacité

énergétique, la flexibilité et la fiabilité des téd industrielles actuelles de

vaporeformage.
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Efficacité énergétique du vaporeformage du méthane

Le procédé classique de reformage du gaz natureaifSMethane Reforming SMR),
tres endothermique, a lieu sous pression élevé8{2tars) dans des tubes métalliques
remplis de catalyseur. Le vaporeformage du gazelate produit autour de 800-900°C
pour atteindre I'équilibre thermodynamique synonysihen fort taux de conversion. La
chaleur nécessaire a la réaction est apportéeudes métalliques par des brdleurs qui
doivent fonctionner a des températures élevées pampenser les pertes thermiques
dans le four et en paroi des tubes. La résistdramanique des tubes métalliques oblige
€galement a opérer avec des débits de gaz relantdaibles au sein du lit catalytique
afin que les besoins en chaleur du reformage sc@miblés et que le maximum de

réactifs soient consommes et ainsi transforméyreges.

Dans les fours classiqgues de reformage du métliaffesacité globale du procédé est
considérablement affectée par les pertes thermigfuear les limitations au transfert de
chaleur au sein du lit catalytique (Kolios et #005). Ces derniéres empéchent
d’utiliser tout le potentiel du catalyseur. Le tesmgle contact dans les reformeurs varie
entre 1 et 7 secondes, le facteur d’'efficacité algélaction de reformage avec les
catalyseurs actuels est de 10 % ce qui veut dee9quwo du catalyseur n’est pas utilisé.
Ce procédeés génere également un exces de votrealigaurd’hui non valorisable. Une
des clés possibles pour rentabiliser davantageamege est d’optimiser les transferts
thermiques en faisant évoluer le design du réacteutechnologie & développer doit
permettre d’améliorer l'efficacité globale et laoguctivite. C'est ainsi qu’un

échangeur-réacteur microstructuré est proposeédgiteindre ces objectifs.
Potentiel des échangeurs-réacteurs microstructurés

Les échangeurs-réacteurs microstructurés sont cggapmte plaques sur lesquelles sont
gravés des canaux de dimensions submillimétriquemgtus de catalyseurs, ou se
déroulent les réactions. Le principal objectif darldéveloppement est d’éliminer ou de
réduire considérablement les limitations au tramsfermique et au transfert de matiére
frequemment rencontrées dans les réacteurs coamaets (Venkataraman et al.,
2002). Cette amélioration des performances desfede de chaleur et de matiere
permet d'utiliser totalement le potentiel du caselyr durant les réactions fortement
exo- ou endothermiques et d’éviter la formatiorpdants chauds ou froids (Kolb et al.,
2004 ; Tonkovich et al., 1999)



Les réacteurs microstructurés offrent aussi laipti$s de réaliser certaines réactions a
haute température, ce qui permet de réduire lesmed de réaction, la quantité de
catalyseur nécessaire et entraine une améelioraten’efficacité énergétique et la
réduction des codts opératoires. La compacité dehdingeur-réacteur permet de
rapprocher les outils de production du lieu de oaomsation facilitant ainsi la

distribution des produits. Ceci permet d’éviterdmuminimiser le codt du transport et le

stockage de produits chimiques dangereux (Renkah, &005).

Ces caractéristiques intéressantes en termescodietié énergétique et de volume font
que ces appareils suscitent également beaucouperdiah dans le domaine des
applications offshore ou, chaque année, une geéadétgaz naturel équivalente a la
consommation énergétique annuelle de I'Allemaghdedée (Lerou, 2010 ; Cybulski
et al., 2010). Ceci constitue non seulement unte peais aussi une énorme source de
pollution a travers le rejet a I'atmosphére desdpits de combustion sans aucun

traitement préalable.

La tendance actuelle sur les plateformes pétrali€fPSO . unité de production,
stockage et de chargement des hydrocarbures en coesiste a coupler deux
échangeurs-réacteurs pour transformer successivéengaz naturel en gaz de synthese
puis en hydrocarbure liquide a travers le procéséyhthese Fischer-Tropsch. La mise
en place de cette technologie permet de transfosmete site de production le gaz
naturel issu des puits de pétrole en produit finidéviter ainsi le besoin d’'une
infrastructure additionnelle de transport et lecktme avant I'accés du produit au
marché. L'eau produite par le second réacteur paet traitée et réinjectée dans le
réacteur de reformage. La société CompactGTL dppelaune application dans ce

domaine et envisage sa commercialisation dansagheravenir.

Un autre avantage des réacteurs-échangeurs esixkeapolation « facile » pour passer
de I'échelle laboratoire a I'échelle industrielle multipliant le nombre de canaux sans

changer leur géomeétrie.

Il nexiste pas actuellement d’exemples connuséahielle industrielle de procédé de
production de gaz de synthése utilisant un échangeagteur. Ceci est du en grande
partie au colt des matérieaux, aux contraintesitqals de fabrication de ces appareils

et au risque de bouchage des canaux.
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Objectifs de cette étude

L'utilisation d’échangeurs-réacteurs permet d'attiee des taux de conversion du
méthane supérieurs ou égaux a ceux des reforméagsiques pour des temps de
séjours 500 a 1000 fois plus faibles. (Venkataramiaal., 2003 ; Tonkovich et al.,

2007 ; Lerou et al., 2010). Cependant, les conditiséveres (température, corrosion)
liées au procédé de vaporeformage du gaz natuigeaba apporter une attention toute
particuliéere aux matériaux. Ainsi, des compéterindgspensables et complémentaires
ont été rassemblées pour conjuguer leur expertegs des domaines suivants :
matériaux sous conditions extrémes, élaboratiorgélemétries complexes avec des
matériaux innovants, procédés d'assemblage, preocé@é traitement de surface,
conception et design d’échangeurs-réacteurs.

Sous la conduite d’Air Liquide, le projet LOKIR agroupé neuf partenaires que sont le
laboratoire de I'EEIGM, le LSGS, le LCSM, le SPCTHnstitut de soudure,
Cerampilot, Fives Cryogénie, le CRITT Jet FluidéJ&inage et le LRGP.

Le sujet de la présente thése effectuée dans fte dadce projet porte sur la conception
d’échangeurs-réacteurs microstructurés pour la ymtozh de gaz de synthese par
vaporeformage du méthane. La thése a trois olgeontdjeurs dont le premier est
d’étudier et valider les performances des nouveatalyseurs formulés, déterminer la
cinétique de la réaction a partir des tests catpigs et quantifier les performances d’un
canal de I'échangeur-réacteur. Le second consistedgliser, puis définir le design des
échangeurs-réacteurs pour le procédé de produddogaz de synthéske troisieme

objectif consiste a mettre en place un modéle peamtede simuler et d’interpréter les

résultats expérimentaux de I'échangeur-réacteur.

Le manuscrit de thése comprend six chapitbesis le premier, nous présenterons une
analyse bibliographique détaillée des différentepes du procédé de reformage du
méthane ainsi que la composition et le fonctionmgndu four de reformage. La
seconde partie de ce chapitre sera consacrée aatiorés de reformage et de formation
de carbone, ainsi qu'a l'influence des conditiopgratoires (T, P, rapport eau-sur-
méthane) sur la conversion du g£hHet la sélectivité en CO a [I'équilibre
thermodynamique. Les différents catalyseurs demedge, leur forme, les phénomenes
conduisant a leur désactivation, le réle du suppmartles différentes propriétés
influencant I'activité catalytique seront égalemeatiordés. La derniere partie du

chapitre 1 traitera de l'intensification du cceurptacéde, a savoir le réacteur constitué



de tubes, en utilisant un échangeur-réacteur, @isens motivant I'intensification du

procédé et des avantages d'utiliser un échangeoteudr.

Le chapitre 2 présentera le banc d’essai congu fester, étudier le fonctionnement et
estimer les performances des nouveaux catalyseursfdrmage formulés dans le but
d’intensifier le procédé SMR. La géométrie intemhe microréacteur pilote y sera

présentée avec une description compléte des diffgsezones d’échange de chaleur
et/ou de matiére.

Les résultats des tests catalytiques effectuéxasuranc d'essai seront utilisés pour
déterminer la cinétique globale de la réaction. rPoela, il sera nécessaire de
représenter correctement les phénomenes de thadsfehaleur et de matiére dans le
modele du microréacteur. Dans ce cadre, des meserest effectuées afin d’évaluer
les coefficients de transfert thermique (condugtieonvection). Des simulations

numériques seront également effectuées pour cesartées phénomenes de transfert
de chaleur et de matiére afin d’identifier des élations plus précises pour réduire les

incertitudes du modeéle.

Pour analyser et interpréter les résultats des temlytiques effectués sur le banc
d’essai, nous développerons des modeles monodiomreds de réacteurs pistons
hétérogenes qui tiennent compte des phénomenegarddert de chaleur et de matiéere
dans le réacteur. lls seront présentés dans lateth& Ces modeles permettront de
tenir compte de I'activité intrinseque des parois réacteur et seront utilisés pour
déterminer la cinétique globale de la réactionefermage (SMR) & partir des résultats
expérimentaux des tests catalytiques.

Nous présenterons dans le chapitre 4 la composéiole procédé de synthése des
nouveaux catalyseurs ainsi que les différentesdguans mesurables les caractérisant
(surface spécifique, épaisseur de wast-coat, digper...). Nous y aborderons aussi la
mesure des performances catalytiques de ces nouwadalyseurs, I'influence de la
guantité de métal actif, de I'épaisseur du dépdteela nature du support sur l'activité
catalytique. Une troisieme partie sera consacréa détermination de la cinétique
globale de la réaction a partir des résultats @sis tcatalytiques. La connaissance de la
vitesse de la réaction sera ensuite nécessaire plouensionner et simuler

convenablement le fonctionnement de I'échangewsteéa de taille semi-industrielle.

Un des objectifs des tests catalytiques consistdablir et valider une expression
cinétique dans laquelle les effets de la microstinecdu catalyseur (distribution et taille



Introduction générale

des nanoparticules de métal actif, pourcentage islgeiion, porosité, épaisseur du
dépobt, etc.) sont regroupés dans une constantbjectif visé est de lier I'activité

catalytique et les propriétés microstructuralesatalyseur.

Pour concevoir I'échangeur-réacteur, des simulatagtaillées des écoulements réactifs
internes seront effectuées pour déterminer la g&@mées canaux de I'échangeur-
réacteur qui offre le design optimal en termesatetionnement et de contraintes de
fabrication. Le chapitre 5 présentera le dimensoment et la méthodologie de
conception de I'échangeur-réacteur de taille sehisstrielle ainsi que les différentes

étapes de sa fabrication.

Le chapitre 6 sera consacré a la caractérisatiomeriqgue et expérimentale des effets
d’'une distribution non-uniforme des réactifs, dutabgmeur dans un module de
I’échangeur-réacteur. Nous y présenterons I'implecta maldistribtion de réactifs, du
catalyseur, du bouchage des canaux et d'une distibde diamétre hydraulique des

canaux sur les performances de I'échangeur-réacteur

Les études de simulations ainsi que les essaigimgrdaux ont été realisés en forte
interaction entre les partenaires universitaires iretustriels du projet LOKIR
notamment en ce qui concerne la formulation deslyssdurs, la fabrication des

équipements et les essais expérimentaux.
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méthane
Chapitre 1 : Introduction a la production de
gaz de synthese par vaporeformage du
meéthane

Le terme gaz de synthése, souvent dénommé « syngas utilisé pour désigner des

mélanges gazeux susceptibles de se combiner paliseréla synthése de composés
organiques ou celle de 'ammoniac. On trouve dasgihz de synthése, deux ou plusieurs,
combinés ou non, des quatre éléments les plus adépadans la nature : le carbone,

I'oxygeéne, I’hydrogene et I'azote. L’'oxygeéne estijours combiné au carbone sous forme
de monoxyde ou de dioxyde de carbone.

L’hydrogéne est le principal composant du gaz det®se. Il est utilisé dans beaucoup
d’industries telles que 'industrie aérospatialemeétallurgie pour la fabrication d’alliages
métalliques, le raffinage du pétrole pour la prdoiuc de carburants sans soufre qui
répondent aux normes environnementales, I'industiimique de base (synthese desNH
ou de CHOH), I'électronique, etc. Ces dernieres annéess'ontéresse également a
I'hydrogéne en tant que vecteur énergétique. Il asts utilisé dans des moteurs
thermiques en combustion directe ou encore dangitssa combustibles afin de générer

de I'électricité.

L’azote peut étre utilisé pour la synthese de I'amiac, mais reste inerte dans le cas des
syntheses de produits organiques (Wagner et Froh@82). Le gaz de synthese est aussi
utilisé pour la production d’acide acétique, dek/garbonates et des isocyanates (pour la

production de papier, de textile ou d’adhésif).

Les combustibles fossiles (principalement le gatneh ou plus rarement les coupes
pétrolieres) sont les principales sources utilisgasr la production de gaz de synthese
(Rostrup-Nielsen, 1993a). Parmi les autres procé@éproduction de « syngas », nous
pouvons citer: I'oxydation partielle, la gazéificat et le reformage autotherme (ATR).
Ces procédes utilisent comme charges les résidudipes, le charbon ou la biomasse. Le
choix d'un procédé de production de « syngas soestion du rapport ICO souhaité en
sortie de réacteur, de la pureté des produits, adeapacité de linstallation, de la
disponibilité de la ressource et du colt. Le refgma la vapeur ou vaporeformage des
hydrocarbures (spécialement le méthane) est aetoelit le procédé le plus utilisé pour la
production de «syngas ». Il est basé sur une csiove catalytique utilisant la vapeur

d’eau comme oxydant pour convertir le gaz naturalsnaussi les gaz combustibles de
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raffinerie, les gaz de pétrole liquéfies (propahatane) ou le naphta Iéger. Dans ce
procédé, le méthane réagit avec la vapeur d’eaugroduire un mélange d’hydrogene, de
monoxyde de carbone et de dioxyde de carbone. Bmenir une vitesse de réaction
acceptable, un catalyseur est nécessaire pouréaecé& réaction. Le catalyseur doit étre
assez stable sous les conditions dans lesquekesamversion élevée du méthane peut étre
atteinte c'est-a-dire une température élevée etanteeprobabilité de réactions secondaires
indésirables pouvant mener a un dépoét de carbanprdcédé de reformage a la vapeur du
méthane est avantageux puisqu’il ne nécessite ‘paggene, permet d’avoir un rapport
H./CO éleveé et est aujourd’hui bien maitrisé. Les@pgaux inconvénients de ce procédé

sont:

* la nécessité d’éliminer le soufre contenu dansale @imentant le réacteur
pour éviter 'empoisonnement des catalyseurs

* [l'importante émission de gaz polluants comme les,NO

* la possibilité de formation de carbone sur le ga&lr qui entraine une

baisse de la productivité et la dégradation deopeances du réacteur.

Dans la transition vers les énergies renouvelalilegjrogene jouera un réle clé comme
« vecteur d’énergie ». Actuellement, il est plusr@mmique de le produire a partir de
combustible fossile comme le gaz naturel en utitida procédé de vaporeformage (His,
2004).

Ce premier chapitre porte sur le procédé convenébmle reformage du méthane. Il
présente une description détaillée des différertiepes du procédé, les principales
réactions ainsi que les catalyseurs utilisés etolmposition du mélange réactionnel a
I'équilibre thermodynamique. Nous y présentons &geint les limites de ce procédé et les

raisons motivant son intensification par utilisataiéchangeur-réacteurs microstructurés.

1.1.Gaz naturel

Le gaz naturel est un combustible fossile compasé mhélange d’hydrocarbures présent
naturellement dans des roches poreuses sous foazeuge. En 2005, sa part de la
consommation énergétique mondiale était de 23 %stilla troisieme source d'énergie la
plus utilisée dans le monde apreés le pétrole (33n92005) et le charbon (24 % en 2005).
L’étendue des réserves mondiale de cette sourceemjie, récemment exploitée

(1970/1980), est encore assez mal connue. En 20I@8, étaient estimées a 60 ans de

consommation et se concentraient pour 40 % au M@rant. L'lran, la Russie et le
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Qatar détiennent plus de 50 % des réserves mosadjdleLaherrere, 2008, S. Méritet ;
2010). En tenant compte des récentes découvertgazlaon conventionnels, au rythme
actuel de consommation, les réserves peuvent equsgu’'a 150 ans de la consommation

mondiale.

L’'utilisation du gaz naturel dans l'industrie, lesages domestiques et pour la production
d'électricité, s’est développée rapidement a pdeid970 et était sur le point de devancer
le charbon. Cependant, I'accroissement des besaiesgétiques des pays émergents
(Chine, Inde..) et les progres réalisés dans ietn@nt du charbon font que ce dernier tend
a retrouver un certain essor. La production moedide¢ gaz naturel a enregistré une
importante croissance de 7,3 % en 2010. Cette ggegm est due en grande partie a
I'exploitation récente des gaz non conventionnelsime le gaz de schiste. En 2010, les
Etats-Unis sont devenus grace a eux les premiettuptreurs de gaz naturel, déclassant la

Russie, qui néanmoins demeure leader en termepattaxions.

Le méthane est le principal constituant du gazregtsa teneur dépend de la localisation
du gisement. Le Tableau 1-1 présente la composdiomgaz naturel en fonction de sa
provenance. La présence d’hydrocarbures commeahétlet le propane ainsi que celle du
soufre montre qu'il est nécessaire de réaliser désulfuration et un prétraitement pour
convertir les hydrocarbures en « syngas » avamtdetrée dans le reformeur (C. Song et
X. Ma, 2010).

Tableau 1-1 : Composition du gaz naturel par régiBnbramani et al., 2010).

Région Méthane Ethane Propapne ,SH CQO
EtatsUnis 88,7 7,0 1,9 - 0,6
Canada/Alberta 91,0 2,0 0,9 - -
Vénézuéla 82,0 10,0 3,7 - 0,2
Nouvelle Zélande 442 11,6 (G-Cs) - - 442
Irak 55,7 21,9 6,5 7,3 3,0
Libye 62,0 14,4 11 - 11
Grande-Bretagne 92,6 3,6 0,9 - -
Ex-URSS 85,3 5,8 5,3 - 0,4

1.1.1.Historique du procédé de reformage

Le procédé de reformage des hydrocarbures est tappardébut du XX sigcle a

I'occasion des études et recherches conduitesedar F. Bergius, puis il est développé en
Allemagne a I'lG Farben pour la fabrication de camemts de synthese. En 1930, la
Standard Oil Company of New Jersey réalisa les j@me® unités industrielles de

reformage d’hydrocarbures. D’autres réalisationsgint rapidement, en Angleterre et en
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Allemagne principalement. En France, les premietss de reformage furent installés a
I'ONIA a Toulouse (Office National Industriel dé\Pote 1946-1949) aprés la guerre.

Avant 1950, seul les hydrocarbures légers étaiemités et ce, a basse pression. Le
reformage de gaz sous pression est apparu paitda Iseis installations de reformage des

hydrocarbures supérieurs, notamment les hydrocesbiguides se développerent au cours
de la décennie 1960. Cette époque correspondaitiéaeloppement des unités de

production d’ammoniac (1000 t/j) utilisant les ntgshou les essences légéres comme
matieres premieres (J. R. Rostrup-Nielsen, (2004)).

A partir de 1970, le gaz naturel, de plus en plosndant et moins onéreux, remplaca
progressivement le naphta comme source dalimemntaties unités d’ammoniac et

d’hydrogéne utilisant le reformage et construitesisdle monde depuis cette date sont
alimentées en gaz naturel. La principale raisogealte évolution est le colt de la matiere

premiere, la simplification du reformage et lesltaares performances énergétiques.

En 1990, la plus grosse unité d’ammoniac atteighB@0 tonnes par jour ; puis, dans les
années 2000, la taille standard des unités d’amanatieignait 2000 tonnes par jour. Des
unités de 3000 tonnes par jour ont été constrates le procédé Krupp Uhde (Dual
Pressure Concept) de synthese d’ammoniac, et sgoird’hui les plus grandes unités
d’ammoniac en opération (F. Giroudiére, 2012). dngmentation similaire de la capacité
unitaire des unités de production d’hydrogene emééhanol a vu le jour. Actuellement,
les unités d’hydrogéne atteignent couramment 100 Bon’/h, les unités les plus
importantes pouvant atteindre 200 000NmLa taille de la section de vaporeformage est
I'élément limitant 'augmentation des capacitéstainés, ce qui a amené la mise en ceuvre
de réacteurs de pré-reformage ou d'échangeurseréactLes unités de production de
méthanol ont aujourd’hui des capacités unitaire8 @80 a 5 000 tonnes par jour, suivant

gu’elles mettent en ceuvre un reformage seconddo&y@ene ou non.

1.1.2.Procédé conventionnel de reformage a la vapeur

La production d’hydrogéne a grande échelle paetermage a la vapeur du gaz naturel
nécessite différentes étapes catalytiques que :slantiésulfuration, le pré-reformage, le
reformage primaire et le reformage secondaireédation de Water Gas Sh{itvGS) (a
haute et basse température) et la purificationtd@dogéne. Laréaction WGS contribue
pour 15 % environ a la production totale d’hydrogeba Figure 1.1 présente les
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principales étapes du procédé. La production dedgagynthese nécessite seulement les

étapes de désulfuration, de pré-reformage et demefe.

Gaznaturel —| Désulfuration Préreformage

Eau
High Temperature
Shift
H, pur E Pressure Syving Low Tem.perature
99,99% Adsorption Shift

Figure 1.1 : Production d’hydrogéne par vaporefoigea

Les réactions se déroulant a chacune de ces é@apgjue les catalyseurs utilisés sont
répertoriés dans le Tableau 1-2. Pour le gaz rlatarseul prétraitement nécessaire est la

désulfuration.

Tableau 1-2 : Reformage a la vapeur des hydrocabu@tapes du procédé, réactions. et

catalyseurs.

Etape du procédé Réaction Catalyseur
Désulfuration R-S+H=>H,S+R-H CoMo/AlL,O;
Pré-reformage Ni/MgO (naphta)
Reformage primaire HC+H,03H+CO+CQICHt... N’:}g’ig@gﬁ“coi )

Ni/CaAl,O,
Reformage secondaire 2CH+3H,0 = 7TH+CO+CQ

Ni/a-Al 0
Water Gas Shift (HT) CO+H,0 = H,+CGO, Fe,04/Cr,04
Water Gas Shift (LT) CO+H,0 = H,+CO, Cu/ZnO/ALO,
Méthanisation CO+3H, =CH,+H,O Ni/Al ,O4

1.1.3.Désulfuration

Les charges utilisées pour la production de « symgdoivent étre exemptes d'impuretés
pouvant désactiver le catalyseur comme le soufeaddEnier est totalement éliminé dans le
prétraitement incorporé a l'unité de vaporeformage.teneur maximale admissible en
soufre est de 0,1 ppm en volume. Les composésésopfésents dans le gaz naturel sont
généralement le sulfure d’hydrogéneSH les mercaptans légers R-SH, les sulfures de
carbonyle COSL’élimination compléte du soufre se fait par conaigon irréversible du

sulfure de dihydrogéne avec de I'oxyde de zincrs&daéaction:
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L’oxyde de zinc a la faculté de pouvoir fixer urteamge en soufre représentant entre 18 et
35 % de sa masse. La premiére étape de la désidfuest donc la transformation de tous

les composeés soufrés enSHpar hydrogénation catalytique

1.1.4.Pré-reformage

Le pré-reformage est basé sur le méme principe aphgi des anciennes unités de
production de gaz de ville a partir de naphta, igpgl maintenant au gaz naturel. Il s’agit
de faire réagir un mélange d’hydrocarbures loundsl® gaz naturel et de vapeur d’eau sur
une masse catalytique juste en amont de I'entrée tdiees catalytigues du four de
reformage. Il permet de casser les hydrocarbunesidoen les transformant en,HCO,
CO, avant d'atteindre la zone réactionnelle du fourref®rmage, qui peut donc étre
réduite. La chaleur nécessaire au chauffage dungeélaéactionnel est fournie par les
fumées du four de reformage. Le pré-reformageéadisé a basse température entre 400 et
550°C dans un réacteur lit fixe adiabatique, enrdrdo reformeur principal. L'évolution
de la réaction dépend de la charge traitée : ell¢ @tre thermiqguement équilibrée pour des
charges intermédiaires, voire exothermique pour dbarges les plus lourdes.es
principales réactions qui se déroulent dans lergi@meur sont les réactions de reformage
endothermiques qui cassent les hydrocarbures |lairigs aromatiques en GHH, et CO

et la réaction exothermique de méthanation (1.2).

CO + 3H, = CH, + H,0 (1.2)

Les principaux avantages de l'incorporation d’'unepé de pré-reformage adiabatique

sont :

» |a réduction considérable du risque de former dibaree dans le reformeur
principal puisque l'alimentation ne contient pasydirocarbures lourds et la
possibilité d’utiliser un catalyseur plus effica@ebase de métaux nobles comme le
rhodium) dans le reformeur principal,

» |a possibilité pour le reformeur principal de fanoner avec un faible ratio S/C
sans observer une désactivation du catalyseur Wwekage. Ce qui permet aussi
de réduire significativement I'énergie nécessaterpa génération de vapeur,

= Jutilisation d'un pré-reformeur permet aussi dawgnter la température

d’alimentation du reformeur principal et par consgut de réduire sa taille. Elle
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fournit également une flexibilité de I'alimentatighydrocarbures lourds liquides

ou en produits gazeux légers),

Le catalyseur a base de nickel utilisé dans lequéde pré-reformage peut servir de piege
aux sulfures et éliminer les traces de sulfuresgms dans l'alimentation. Ce qui peut
améliorer la durée de vie du catalyseur du refornprincipal et celui utilisé pour la
réaction de WGS (J. R. Rostrup-Nielsen, (2004)).

En raison de tous les avantages précités, le fvédwage permet de réduire les
investissements.

1.1.5.Reformage

Aprés les étapes de désulfuration et de pré-refgemée gaz naturel entre dans le
reformeur ou il réagit avec la vapeur d’eau poumir de I'H, du CO et du CQ® Le

schéma global du procédé de reformage a la vageprésenté sur la Figure 1.2.

Gaznaturel Eauprocess Eaucondensée

Vapeur Fumées (~ 420K) H, produit 99.99%
T 21 bar
—  Wasteheat boiler 24bar Purification (311 K) : PSA

CO, 159% Taux derécupérationde ____
F CH, 484% H,:70290% i
, CO 391% - i
Fumeées chaudes H, 74.8% i
Vapeur - ;I E
d’eau Steam methane reformer E
CH;+H,0 & CO+3H, __ | ) WGS reactor (~ 623 K) i
CO+H,0 = CO,+H, ‘ CO+H,0 = CO,+H, E
_— i~ :
Méthane (~1130K, 27 bar) |
v

g T ]

Figure 1.2 : Schéma global du procédé de vaporeémye (Sircar et Golden, 2010).

Le reformeur est constitué de plusieurs réacteditsfixe constitués de tubes remplis de
catalyseur a base de nickel. Ces tubes sont pldaés un four équipé de brlleurs
alimentés au gaz naturel. La chaleur nécessairea aéaction endothermique est
essentiellement transférée par rayonnement ergtrtelbes et la flamme des brdleurs ou les

parois réfractaires du four.

La température dans le réacteur évolue considéngiolieen passant de 450°C a I'entrée a
900 ou 950°C a la sortie du réacteur. La tempéanaximale dans le four de reformage
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est fixée par la métallurgie des tubes. La pressisinfixée entre 20 et 30 bar car la
purification de I'hnydrogéne nécessite une pressgievée. Une compression additionnelle
des produits serait nécessaire si la réaction éfattuée a basse pression, puisque la
réaction entraine une augmentation du nombre desnbh stcechiométrie de la réaction
indique qu'une mole de CHéagit avec une mole de®. Dans la pratique, la réaction est
effectuée en utilisant un ratio vapeur sur carbélegé S/C (2,5-3) pour réduire le risque
de former du carbone a la surface du catalyseugazesortant du reformeur est refroidi

jusqu’a 350°C et soumis a la réaction de WGS.

1.1.6.Purification du gaz de synthese

A la sortie du réacteur de shift, le gaz de syrdhgsoduit contient 1 a 4 % de CO, et entre
16 a 20 % de CO Il est nécessaire de rajouter une étape de gaidh pour obtenir de
I'hydrogéne pur. Les deux principales technologiegurification du gaz de synthese sont

le procédé PSA et la méthanisation.
1.1.6.1. Procédé PSA

Le procédé PSA (Pressure Swing Adsorption) essé@tpour purifier 'hydrogene apres
I'étape de shift. C’est un procédé discontinu auae phase d’'adsorption suivie d’'une
phase de régénération. Plus de 85 % des unitégllastude production d’hydrogéne
utilisent la technologie PSA. Dans ce procédeé ekiste pas d’étape de décarbonation, la
purification de I'hydrogene est effectuée directatrair le gaz de synthése qui contient 65
a 71 % d’hydrogene apres conversion du CO. Elldasée sur I'adsorption sélective des
impuretés (CO, C& CHy,...) sur un tamis moléculaire. Quelle que soit large, il est
possible d’obtenir une pureté d’hydrogene de 99,9L8 gaz de purge du PSA sont

utilisés comme combustible dans les braleurs dudewaporeformage.
1.1.6.2. Méthanisation

La méthanisation consiste en la transformationlytagae du CO en méthane, précedée
d’'une étape d’élimination du GOElle a longtemps été utilisée pour la purificatide
I'hydrogéne. Aujourd’hui, elle est supplantée maPISA qui a I'avantage de produire de
I'hnydrogene trés pur pour un investissement modéréec une légere différence de
rendement en sa défaveur). Pour obtenir de I'hyeliegour a 97 %, de sévéres conditions
opératoires sont appliquées au réacteur de vaporafe. Contrairement au procede PSA,
cette étape de purification ne produit pas de gaputge utilisable comme combustible
dans le four de reformage. Celui-ci est donc alid@elirectement en méthane. La premiere
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étape consiste a éliminer le €@n utilisant des procédés a I'éthanolamine ou aux
carbonates. Aprés cette étape, le,@€stant ne représente plus que 0,005 a 0,1 % en
volume. Ensuite, la méthanisation du CO et dy, @3iduaire est effectuée. Les teneurs

finales sont alors inférieures a 0,001 %.

Méthanisation du CO CO +3H, = CH, + H,0 (1.3)

La réaction se déplace dans le sens de la formdtianéthane a basse température ce qui
conduit a opérer a une température comprise el et 320 °C. La vitesse de la
réaction de méthanisation de £@st approximativement la moitié de celle de la
méthanisation de CO. Les catalyseurs utilisés denstoxydes de nickel déposés sur un
support d’alumine. Leur teneur en nickel varie ent4 a 30 % en masse. lls ont
généralement une durée de vie de 5 ans. Cepermdamtye pour les autres catalyseurs a
base de nickel, ils sont trés sensibles aux poisdagiue les composés soufrés ou chlorés.
Le rendement énergétique d’une unité de vaporefpendépend du schéma de purification
et de la technologie retenue. L’hydrogene prodytgir du procédé PSA (70 a 90 % de
taux de récupération) est plus pur mais sa quasgitégerement inférieure a celle obtenue
par méthanisation. La différence de rendement ¢lebtie les deux procédeés reste faible
en raison de la réutilisation de I'hydrogene degpudans le procédé PSA comme
combustible dans le principal four de reformageHAIPAC - IFPEN).

1.2 Conception d’'un reformeur

Le design d’'un reformeur est régi par le flux dalebhr maximal imposable a la surface
des tubes. Ce dernier détermine la surface glabathange de chaleur nécessaire et par
conséquent le volume de catalyseur associé quisenfaogéométrie du tube. Pour un flux
de chaleur imposé, le volume de catalyseur varéalrement avec le diamétre du tube qui
est choisi selon des criteres mécaniques (Rostialséth, 1984). Le design d’'un reformeur
doit aussi tenir compte des risques de corrosiorncpaetal dusting ». Ce phénomene se
produit en général lorsque le gaz provenant dumedar secondaire est refroidi en dessous
de la température d’équilibre de la réaction de d®oard (1.11) (J.R. Rostrup-Nielsen,
1993a). Les principales exigences pour un reforrsent : une conversion totale, c'est-a-
dire proche de celle obtenue a I'équilibre thernmazalgique a la sortie du reformeur, une

faible température des tubes pour augmenter levéedde vie, une perte de charge
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constante afin d’avoir le méme débit dans tous tidses, une bonne conception du

reformeur et un catalyseur de tres bonne qualité.
* une conversion proche de I'équilibre

Elle est atteinte pour la plupart des catalyseupsréir de 800°C. La teneur en méthane
résiduel est généralement plus élevée que cellenobta I'équilibre thermodynamique.

L’écart par rapport a I'équilibre thermodynamiquépdnd de l'activité catalytique et de

I'efficacité des transferts thermique et de matiére

* température des tubes

L’augmentation de la température des tubes dumefor permet de minimiser la perte en
méthane non converti. Pour une unité de produatityydrogéne, cette valeur est de
'ordre de 900°C. Cependant, travailler a haute p@&mature impose une métallurgie
spécifiqgue. Un manque d'activité catalytique peigsaentrainer une surchauffe des tubes

et par conséquent diminuer leur durée de vie.
e une perte de charge constante

La perte de charge dans les tubes du reformeurétteitmaintenue autour de 10 % de la
pression opératoire pour assurer une distributiorg@z uniforme dans les tubes. Une
maldistribution du gaz réactif peut causer unetsautfe locale des tubes. La dégradation
du catalyseur ou la formation de carbone peut égaié entrainer un blocage partiel ou
total de certains tubes et entrainer une augmentat la perte de charge et la formation

de points chauds.
* les propriétés des catalyseurs et la conceptiaefdumeur

Le flux de chauffe moyen et le design du four destprincipaux facteurs déterminant la
distribution des flux et la température de surfaxierne des tubes. Le flux de chaleur local
détermine le gradient de température radial datis de catalyseur et le risque de former
du carbone. Cela suggére que le catalyseur doit ame activité suffisante, résistant a la

formation de carbone et une bonne résistance nweani

1.2.1.Tubes de reformage

Les tubes utilisés sont généralement en aciernfiené allié & base de nickel de longueurs
comprises entre 10 et 15 m. Leurs diametres inté&riearient entre 80 et 130 mm et leurs

épaisseurs de 10 a 25 mm. Les matériaux des tuliesntl présenter une trés bonne
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résistance au fluage a haute température. Les tldesformage sont congus pour une
durée de vie moyenne de 100 000 heures (Rostrupadie1993a). lls sont soumis a de
tres grandes contraintes puisqu’ils opérent a katgmpératures avec un fort gradient
(450-900°C). Leur résistance mécanique dépendnierné de la température maximale de
paroi (c'est-a-dire du flux de chaleur imposé). ldgere augmentation de la température

maximale de paroi du tube peut entrainer une réuhportante de sa durée de vie.

Les tubes doivent d’abord résister aux pressionaugttempératures élevées, mais ils
servent également de milieu de transfert de challsutontiennent un mélange de vapeurs
(CH4, CO, CQ et H) et a I'extérieur, ils sont exposés aux produies abmbustion
oxydants. L’augmentation de I'épaisseur des tulisgue de diminuer le transfert de
chaleur et d’augmenter les contraintes thermigqles. matériaux des tubes sont des
alliages caractérisés par une forte résistanceii@ hempérature du fait de leurs teneurs en
Ni et Cr élevées. La résistance mécanique des edias €lément capital de la conception
du four. Sous I'action des variations de tempéggtles tubes se dilatent ou se contractent
de plusieurs centimeétres. Des liaisons semi-flesibbn haut et/ou en bas, avec des
contrepoids ou des ressorts de suspension sastasilpour compenser les dilatations. La
Figure 1.3présente des exemples d’arrangement des brilelms setype de four de
reformage.Le transfert de chaleur aux tubes se fait esstrtieht par rayonnement

(radiation des flammes et des parois réfractaivef®dr). Il existe deux types de bruleurs :

» les brdleurs radiants a flamme plate, disposésoembre important sur les
parois du four et dont les flammes chauffent leacitire qui irradie les
tubes (brdleurs latéraux),

* les brdleurs a flamme longue, disposés en voltsuoda sole en nombre
plus faible (10 fois moins), et dont la flamme dieadirectement les tubes

(brdleurs en terrasse, en voulte ou en sole).
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Figure 1.3 : Arrangement des brileurs selon le tgpdours de vaporeformage (F.
Giroudiére, 2012).
Les brdleurs sont généralement alimentés en aircambustion préchauffé pour
economiser I'énergie. Cependant, pour limiter legséions de polluants comme les NOx
qui se forment a haute température, il est néaesdailimiter le préchauffage de l'air de

combustion & 250-300°C et installer des brlleuégispix a faible émission de NOXx.

A la sortie de la zone de radiation, la températi@®fumées est généralement supérieure a
900°C et de I'énergie peut encore étre récupénés ldazone aval dite de convection. Cette
zone du four contient des faisceaux permettanédeperer la chaleur sensible des fumées
qui sont extraites par des ventilateurs et reje@elatmospheére a une température

comprise entre 150 et 200°C.
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1.2.2.Corrosion et « métal dusting »

L’étude thermodynamique présentée a la section1(l88démontré d’'une part gu'il faut
une température supérieure a 620°C pour que laichaBMR atteigne une activité
significative. D’autre part, a 20 bar, pour limitess pertes en méthane non converti, la
température de sortie des gaz réactifs doit étpgrigure ou égale 900°C. Il faut par
conséquent augmenter la quantité de chaleur foarni@acteur. Les températures élevées
gue nécessite le procédé et la présence despamesne CO, CH ou d'autres
hydrocarbures accentuent les risques de carburdéismmatériaux du four et des tubes de
reformage (cf. Figure 1.4). Ces derniers sont ¢hqieur leur résistance a la corrosion en
faisant un compromis entre les aspects économi@eeherche du moindre codt) et
techniques (tenue mécanique, dureté, déformabhilgiéabilité, soudabilité, masse...). Les
deux principaux mécanismes de corrosion carbuladeau transfert de carbone dans les
matériaux sont : la carburation et la carburatiomvgrulente ou catastrophique,

communément appelée « metal dustinfl. »Antoni et A. Galerie, 2012).

Figure 1.4 : Carburation d’'un tube de reformage Rasetti, 2007).

1.1.2.1. Carburation

La carburation consiste en la formation de carbdegs le matériau pour des températures
principalement supérieures a 900°C; elle se prodaiis des atmosphéres ayant une
activité en carbone inférieur a 1. Elle nuit a lzctilité et a la ténacité des matériaux,
notamment a température ambiante, en raison desaguas supplémentaires créées du
fait de l'augmentation de volume liée aux carbureBe réduit aussi la résistance a

I'oxydation et a la corrosion.
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1.1.2.2. « Metal dusting »

Le « metal dusting » est une forme catastrophiqueadburation qui se caractérise par la
désintégration du matériau en poussiere de graphie particules de métal. Ce mode de
dégradation est généralement localisé, avec foomadie piqlres et de crevasses qui
peuvent conduire a des perforations. Il se reneadns des atmospheres trés carburantes,
riches en H, CO ou hydrocarbures, pour des températures ceagpantre 400 et 850°C
(centrées sur 650-730°C suivant les matériaux) beetal dusting » est évité en réalisant
un refroidissement brusque du « syngas » a laesdutireformeur a I'aide d’un échangeur
tubulaire « Waste Heat Boiler ». Ainsi, une unieptoduction d’hydrogene est également

productrice de vapeur qu’il est possible de verdrame un co-produit.
1.3 Principales réactions de reformage

Le gaz naturel et les hydrocarbures légers apraglfdéation sont transformés en gaz de
synthése par vaporeformage. Pour le méthane, paihconstituant du gaz naturel, la
réaction principale de reformage a la vapeur SMRBa@ Methane Reforming) correspond

a I'oxydation catalytique suivante:

CH, + H,0 = CO + 3H, (1.5)
La principale réaction secondaire est la converdiomonoxyde de carbone par la vapeur
d’eau WGS (Water Gas Shift):

CO + Hzo = COZ + HZ (1.6)
Il est généralement admis que le OCest pas seulement produit par la réaction de WGS

Il peut aussi étre produit directement a partintéthane selon la réaction :

CH4 + 2H20 == COZ + 4H2 (1.7)

Cette réaction (1.7) est la somme des réactiab$ €1 (1.6).

1.3.1.Analyse thermodynamique des réactions de reformage

La faisabilité thermodynamique d’'une réaction dspi@n constante est appréciée a partir
de l'enthalpie libre de la réaction donnée a lap@mature considérée par la relation

suivante :

. (1.8)
A,.Gr = A,.G2 + RTIn (1_[ al.”l)

i



Chapitrel : Introduction a la production de gaz de synthpar vaporeformage du
méthane
Dans cette expressioAGr est I'enthalpie libre de la réaction dans le sdmect a la
température TA,G° est I'enthalpie libre de la réaction a la tempéetle référence W
est le coefficient staechiométrique du constituaateist son activité. Pour un gaz, l'activité
est égale a sa fugacité. Cette derniére est égddepéession pour un gaz parfait. La
réaction est thermodynamiquement favorabl&,Gir est négative. Lorsqu.Gr est nulle,

le systeme est a I'équilibre, la relation (1.6)idat :

A,.G? = —RTIn(K,) (1.9)

Avec K, la constante d’équilibre de la réaction (foncti@s @ctivités).

La réaction (1.5) est endothermique et thermodygaement équilibrée donc incompléte;
le nombre de moles formées par la réaction estrimuypéa celui des réactifs. Par
conséquent, elle est favorisée dans le sens dirigble pression et forte température. La
réaction (1.6) de conversion du monoxyde de carlpanda vapeur d’eau est, quant a elle,
exothermique, équilibrée et équimolaire. Un fonmtiement a basse température déplace
la réaction dans le sens de la production d’hydregBu fait de son caractére équimolaire,
la pression a peu d’influence sur 'avancementadetaction. Le principal inconvénient du
reformage a la vapeur est la formation de carbane&ésactive les catalyseurs et qui, par

conséquent, entraine une baisse de la productivité.

1.3.2.Réactions de formation de carbone

Les principales réactions menant a la formationatbone sont présentées ci-dessous.

Le craquage du méthane CH, = C+ 2H, (1.10)
La décomposition du méthane par craquage est uaetio® endothermique. Elle
commence d’apres les données thermodynamiquestia ges50°C et est favorisée par

une augmentation de la température.

La réaction de Boudouard 2C0 = C + Co, (2.12)
La réaction de réduction du CO CO+H,=C+ H,0 (1.12)
Ces deux dernieres réactions sont exothermiqueverisées par une baisse de la
température. Les réactions précédentes (1.5) Bt ¢bnt favorisées par un fort excés de
vapeur d’eau (rapport vapeur/carbone > 1) maispé&falise le colt de fonctionnement de
'unité (besoins plus importants de génération,spideé condensation de vapeur d’eau).

Industriellement, la valeur minimale de ce rappest choisie de maniere a éviter les
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réactions parasites de formation de carbone. Ldedahl-3 présente les enthalpies des

réactions de reformage du méthane et de formagaratbone.

Tableau 1-3 : Enthalpie des réactions de reformagenéthane et de formation de

carbone.

Réaction Name ArH g5o-c [kI/mol]
(1.5) Steam Methane Reforming 226
(1.6) Water Gas Shift -33
(2.10) Craquage du Méthane 90
(1.11) Boudouard -169
(1.12) Réduction du CO -135

Les données thermodynamique nécessaires au casdrdhalpies et énergies libres des
réactions sont tirées des tables de Janaf (JanafmiBichemical Tables,"? Edition,
National Bureau of Standards, Publication NSRDSN¥,1) disponible dans I'ouvrage de
E. L. Keating, 2007.

L’analyse de la variation de I'enthalpie libre débk& de ces réactions en fonction de la
température, présentée sur la Figure 1.5 permeerdifier les conditions opératoires les
plus favorables a la conversion du méthane eff@rtaation de carbone. On remarque que
la réaction principale SMR (1.7) nécessite une taipre supérieure a 620°C pour avoir
une activité suffisante. On note également quesdation de WGS est négligeable pour
une température supérieure a 800°C car a partcette température sawrG devient
positive. Pour les réactions SMR et de craquagenéthane, I'enthalpie libre de Gibbs
décroit en fonction de la température et traduitdeactére endothermique de ces deux
réactions. La réaction de craquage du méthane apduit au dépét de carbone sur le
catalyseur, se produit a une basse température $86°C). Cependant, la réaction SMR et
celle de gazéification de carbone (inverse de datién de réduction du CO) nécessitent
une température supérieure a 700°C pour se déplacerle sens direct (de la formation

de « syngas » et de gazéification du carbone).
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Figure 1.5 : Enthalpie libre de Gibbs des réactialesreformage du méthane et de
formation du carbone en fonction de la température.

La variation de I'énergie libre de Gibbs de cesctiéas dont certaines (formation de
carbone) sont indésirables en fonction de la teatpgg montrent que le transfert de
chaleur est un composant critique de la conceptionréacteur. lls mettent aussi en
evidence les exigences en termes de résistancenitjuer des matériaux utilisés pour

fabriquer le réacteur.

1.3.3.Composition du mélange réactionnel a I'équilibre
thermodynamique

Généralement, pour définir les conditions de famstement d’'un four de reformage a
I’équilibre thermodynamique, on s’appuie sur leestantes d’équilibre des réactions SMR
(1.5) et de WGS (1.6), malgré la présence d’hydimgas supérieurs (éthane, propane)

pouvant conduire a des réactions intermeédiairedeersion de ces produits.

P3P (1.13)

| =
P, Pryo
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et Py, Pco, (1.14)
=

PCOPHzo
ou R : pression partielle du composé i. Les constadt&guilibre des réactions sont liées
aux enthalpies libres de formation par les relatismvantes :

A,G2(1.5) = —RTIn(K,) (1.15)
et A,GR(1.6) = —RTIn(K,) (1.16)

Si on introduit 'avancement des réactions, il gsssible de calculer la composition du
mélange réactionnel a I'équilibre thermodynamique résolvant un systéeme de deux
équations a deux inconnues. La conversion du metbhaoelle du monoxyde de carbone a
I'équilibre thermodynamique en fonction de la tenapdre, de la pression et du rapport
S/C sont présentées sur les Figures 1.6 et 1.7.
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Figure 1.6 : Conversion du méthane et du CO a liidope thermodynamique en fonction
de la température et de la pression.

La conversion du méthane augmente lorsqu’on augmartempérature quelle que soit la
pression ou le rapport S/C. Elle augmente égalefoesgu’on augmente le rapport S/C ou
lorsqu’on diminue la pression. Ces résultats momtpar ailleurs que 'augmentation de la

pression améliore la conversion du CO alors quédation de WGS est équimolaire. Cette
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augmentation de la conversion du CO s’expliquelpaiéplacement de la réaction par
I'excés de vapeur d’eau lorsqu’on augmente la pes&n effet, pour le méme rapport
S/C, 'augmentation de la pression défavorise datién de reformage (1.7) et augmente le
rapport CO/HO. Une conversion complete du méthane peut étmntdt pour une
température de 750 °C a 1 bar et un rapport S/& 8e20 bar, pour le méme rapport S/C,
une température supérieure a 1000°C est nécespaire atteindre une conversion
compléte du méthane. Les exigences sur la compogiti « syngas » varient en fonction
de son utilisation. Le changement de deux param&pératoires (la température et le

rapport S/C) permet d’obtenir le ratio/BO désiré.

P =20 bars

Conversion du méthane [-]

****** —e— Steam/Carbone = 3 [

Steam/Carbone = 4
1 1

0_ ; ; ; | | | |
500 550 600 650 700 750 800 850 900 950 1000
Température [°C]

Figure 1.7 : Conversion du méthane a I'équilibrerimodynamique en fonction de la
température et du rapport S/C.

Les Figures 1.8 et 1.9 montrent I'évolution de éamposition du mélange réactionnel a
I’équilibre thermodynamique en fonction de la tenapdre a 20 bar et pour un rapport S/C
de 3. La conversion du méthane et la sélectivit€@na I'équilibre thermodynamique en
fonction de la température sont présentées surigard- 1.10. Comme nous l'avons
précédemment signalé, une augmentation de la temopérameéliore la conversion du
méthane et diminue celle de la réaction de shiftiaugmentation de la sélectivité en
CO lorsque la température augmente.
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Figure 1.8 : Composition a I'équilibre thermodynajyue en fonction de la température a
20 bar et un rapport S/C egal a 3.

Globalement, le reformage a la vapeur du gaz rlaasiefortement endothermique, la
réaction entraine une augmentation du nombre desnélans ces conditions, I'équilibre
thermodynamique favorise une conversion en métkdenee a haute température et a
basse pression ou un rapport S/C élevé. Les usindgrnes de production d’hydrogene
sont généralement dimensionnées pour un rapportirBédeur ou égal 3 méme si un
rapport S/C de 4 ou 5 donne une conversion plugéldydrogene (Rostrup-Nielsen,
2002). En effet, un rapport S/C de 3 ou 2,5 rédidébit massique et la taille de

I'équipement. Il conduit d’autre part a une meitkeefficacité énergétique et permet de
réduire les colts opératoires de I'installation.
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1.3.4.Vitesse et cinétique de la réaction de reformage

La cinétigue de la réaction de reformage du métisamnales catalyseurs a base de nickel
est largement étudiée dans la littérature. La rit@joes auteurs s’accorde que la réaction
est de premier ordre et directement proportionreeli pression partielle de méthane mais
les énergies d’activation estimées varient conaldément (20 a 160 kJ/mol). Ces

différences pourraient étre expliquées par lestditinns par les transferts de chaleur et/ou

de matiere au sein du catalyseur.

L’effet des limitations diffusionnelles a été étéigiar (Bodrov et al, 1964 et 1967) qui ont
montré que la vitesse de réaction du méthane sgatatyseur conventionnel Ni/alumine
dépend seulement de la pression partielle epy &@ldrs que sur une feuille en nickel (ou on
a moins de restriction par la diffusion), la vitese réaction dépend de la pression partielle
en HO, H; et en CO. Le Tableau 1-4 présente les principaodéates cinétiques proposés
pour réaction SMR.

Tableau 1-4 : Modéles cinétiques des réactionseflermage des hydrocarbures.

Référence Forme de la loi cinétique
Bodrov et al., (1964) Langmuir-Hinshelwood
Kohmenko et al., (1971) Temkin Identity
Rostrup-Nielsen, (1975) Two-step kinetics, powar la
Toettrup, (1982) Pellet kinetics, power law
Xu et Froment, (1989) Langmuir-Hinshelwood
Aparaicio, (1997) Microkinetic Analysis

1.3.4.1. Mécanisme de la réaction

Il n’existe pas d’accord général sur le mécanisméadréaction de reformage. Les étapes
les plus importantes sont: (1) la décompositionnaéithane a la surface du métal en
fragments d’hydrocarbure et en atomes de carb@pé&afisorption dissociative de,B en

H et OH, (3) OH ou O se combine avec le C pour &armiu CO. La cinétique de la
réaction SMR a fait I'objet de plusieurs études éxpentales et publications dans la

littérature. Nous présentons ci-dessous une syaiihes principaux resultats.

La premiére étude cinétique connue portant suédation SMR a été réalisée et publiée
par (Akers et Camp, 1955) dans le premier voluméAHLhE Journal. lls ont réalisé le

reformage du méthane sur un réacteur rempli d’dalyseur a base de nickel présentant
une porosité élevée, composé essentiellement ide $86 %) et de traces (< 5 %) de
sodium, de magnésium et de fer dans la plage deémture 330-630 °C a pression

atmosphérique. En se basant sur la thermodynaneigleeirs résultats expérimentaux, ils
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ont conclu que la réaction SMR est du premier ople rapport au méthane et que la
décomposition du méthane a la surface du catalyssur’étape limitante. La faible
constante cinétique identifiée et I'énergie d’aation apparente (36,8 kJ/mol) pourraient

étre expliquées par les limitations diffusionnelles

Bodrov et al, (1964) déterminérent la cinétiqudadeéaction de reformage du méthane sur
une feuille de nickel dans la plage de tempéra@0@&900°C. L'expression suivante a éte

proposée pour décrire la vitesse de réaction :

KsmrPen, (1.17)

Py,
Py

Rsmr = 5

2

1+a

ou a et b sont des constantes fonctions de la tatpé.

La cinétique de la réaction SMR a aussi été etyshed\llen et al., (1975) qui ont testé un
catalyseur commercial a base de nickel a 630°Caeant la pression de 1 a 18 bar. Leur
principale conclusion était que la réaction de mefge est limitée par la désorption des
produits.

De Denken et al., (1982) ont déterminé la cinétiqeda réaction SMR sur un catalyseur
contenant 12 % nickel (Ni/ADs) dans des conditions opératoires proches de celles
utilisées dans l'industrie (température : 550-680 S/C : 3-5, pression : 5-15 bar). Leurs
résultats expérimentaux montraient que le CO &g se forment simultanément. lls ont
développé un modéle cinétique contenant deux esipres pour tenir compte de la
formation du CO et du CO

La cinétique intrinseque de la réaction de reforendg méthane sur un catalyseur a base
de nickel supporté par Mg&D, a été étudiée par Xu et Froment (1989). Ils onthifppé

un modele basé sur le mécanisme réactionnel denuaingdinshelwood qui inclut 13
étapes de réaction. Les études de Xu et Fromemhontré que la réaction de shift est trés
rapide dans les conditions du reformage. Ce modiéletique est le plus utilisé dans la
littérature pour simuler les reformeurs industridles réactions SMR, de WGS et de
méthanation inverse (RM) ont été prises en compte gécrire la cinétique globale du

procédé de reformage du méthane. Les expressiom@ntas ont été proposées:

kswr (Pen,Pu,0 — P, Peo (1.18)
Rsmr =

2,5 2
PH2 DEN
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PP _ PHZPco2 (2.19)
R _ kwgs [ COTHz0 Kwes
WS T Py, DEN?2
b p2 P4, Pco, (1.20)
Rons = Krm CH,4TH, 0 Krm
M g3 DEN?2
Ku,0PH,0 (1.21)

DEN = 1+kCOPCO + kHZPHZ +
Py,
DEN est un terme relatif a 'adsorption du CO, &, let de HO sur le catalyseur. Dans

cette étude, il a été supposeé que le 6©s’adsorbe pas sur le catalyseur.

Hou et Hughes, (2011) ont développé et validé udéteocinétique similaire a celui de Xu
et Froment pour estimer la vitesse des réactiondR S WGS sur un catalyseur
commercial Nia-Al,O3. Leurs expériences realisées en absence de Ilondat
diffusionelles montrent que le CO et le £&¢ forment comme des produits primaires, a
faibles concentrations de produits. La vitesseigpadition du méthane est proportionnelle
a sa pression partielle. L'effet de la pressioaléosur les vitesses de réaction initiales

indique que les étapes limitantes sont les réaxtiensurface entre les especes adsorbées.

En comparant les modéles cinétiques proposés pdroBcet al., (1964) et (1967) de
Denken et al., (1982) et de Xu et Froment, (1988)peut remarquer gu’ils dépendent
différemment de la pression partielle en vapeuaul'eéEn effet, la pression partielle en
vapeur d’eau a un effet négatif dans la formulatorétique de Bodrov et al., (1964) et
(1967), positif dans celle de Denken et al., (19825pitif et négatif dans Xu et Froment,
(1989).

Elnashaie et al., (1990) ont montré que la vitedsela réaction SMR passe par un
maximum lorsque la pression partielle en vapeuauw’augmente. Notons que la gamme
des pressions partielles de vapeur d’eau utilisées les différents travaux n'était pas la
méme. En 2004, Wei et Iglesia ont proposé une #éguaimple pour décrire la cinétique
de la réaction SMR. lls ont trouvé que l'activitétre 600-700°C dépend seulement de la
pression partielle du méthane, ce qui implique Itgtape limitante est I'activation initiale

d'une liaison C-H dans le méthane Wei et Igle@@0n4).

Récemment, pour déterminer la vitesse de la réa8iR, El-Bousiffi et Gunn (2007) ont
réaliséé des tests catalytiques pendant 600 hslesyrériences ont été effectuées dans la

plage de température 600-900°C en variant la mes$e 3,5 a 10 bar sur un catalyseur
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contenant 15 % NiO, 15 % CaO et 70 %@J. Une amélioration significative de la vitesse
de réaction a basse température (700°C) a été aptés que le catalyseur ait été utilisé a
des températures plus élevées (800°C). Ce résmdtatertainement di a la réduction du
catalyseur a une température plus élevée. LestaEsunhontrent par ailleurs que la

réduction du catalyseur est incompléte si elleffisttuée en dessous de 800°C.

L’analyse des résultats des études cinétiques fdunrage du méthane montre I'impact
considérable des conditions opératoires (températde réduction du catalyseur,
composition et forme du catalyseur, ratio S/C s&ili.) sur la loi cinétique et des effets de
limitations par les transferts de chaleur ou deiérat Le vrai mécanisme de la réaction
SMR n’est toujours pas connu. Actuellement, le neadeétique de Xu et Froment est le

plus utilisé pour simuler les reformeurs indussiel

1.4 Catalyseurs de reformage a la vapeur

Les catalyseurs utilisés pour le reformage du nm&ttsant fabriqués a partir d’'une surface
métallique pour adsorber et dissocier I'hnydrocaebom le méthane et d’'un support a base
d’oxyde pour I'adsorption et la dissociation dealle L'oxyde constituant le support de la
phase métallique dispersee, le métal et un proméiantuel sont choisis en fonction de la
charge pour résister aux conditions hydrothermaiégeres awquelles s’effectue le
procédé de reformaget pour limiter la formation de coke, qui est uasdsoucis
permanents du catalyselue promoteur est ajouté dans la formulation pouéleorer la

gazéification du carbone par la vapeur d’eau.

Les catalyseurs de reformage de méthane ou de ajarehsont constitués d’'oxyde de
nickel déposé sur des supports réfractaires, qui soit des aluminates de calcium, soit
des oxydes de magnésium et (ou) d’aluminium. MgOa#D présentent un bon compromis
entre une faible acidité qui réduit la formation ake et une bonne stabilité thermique.
Ces supports sont combinés a de I'alumine sousrhaef d’aluminates pour augmenter leur
résistance mécanique. Des précautions particuli@éoasent étre prises dans le procédé
pour éviter la formation d’hydrates de magnésiunpa¥sence d’eau a des températures
inférieures a 500 °C. La dispersion des particdesickel dans ces supports est de I'ordre
du pourcent, avec une taille de particules compestte 20 et 200 nm. Les autres
catalyseurs étudiés dans la littérature sont leRRy,Pd, Ir et Pt sur des supports comme :
a ety Al,03, MgO, MgALQO,, SIO,, ZrO,, TiO,, CeQ, ZrO, (Beurden, 2004). Le rhodium

est le métal le plus actif pour la réaction de vafiomage.
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Les métaux du groupe VIl du tableau de classificaipériodique sont actifs pour les
réactions de reformage. Cependant, le fer s’oxydgr@ement et le cobalt n’est pas stable
dans son état métallique au rappofOFH; utilisé dans le procédé. Les métaux nobles sont
plus résistants au dépot de carbone et plus tagealempoisonnement par le souffre que
le nickel. Cependant, en raison de leurs raretédeeteurs prix élevés, le nickel est

généralement utilisé (Rostrup-Nielsen, 1984).

1.4.1.Propriétés du support influencant I'activité du catlyseur

L’activité d’'un catalyseur ne dépend pas seulerdennhétal actif utilisé, elle dépend aussi
de la nature du support et spécialement des iti@nacentre le métal et le support qui
régissent la coalescence et la migration des péticde métal. Le support doit étre

suffisamment poreux pour permettre au gaz réaedogder facilement aux sites actifs.

~

L’acidité du support est aussi un facteur importanprendre a compte. En effet, les
supports acides favorisent la décomposition du am&thmais ils augmentent le craquage
du méthane et la polymérisation menant a une foomade carbone par cokage. Les
supports basiqgues améliorent I'activation de la ewap mais diminuent [I'activité

catalytique.

Les températures élevées et la haute pressiorlf@en vapeur d’eau limitent le choix du
matériau pouvant servir comme support pour le gsealr. Un support avec une surface
spécifique élevée comme I'alumig®u I'oxyde de chrome souffre du frittage importaint

d’'un affaiblissement pour des températures sup@sea 500°C. Les supports stabilisés
avec un cément peuvent souffrir d’un rétrécissensérd’'une diminution de résistance

mécanique apres exposition a des températureseélevé

Généralement, les supports sont en alumine, enésagn ou en magnésium aluminium

spinel. Les supports suivants sont placés par afdmdité décroissant (Trimm, 1980):
SiO,-Al,03>Si0-MgO>0-Al ,03>TiO>ZrO,>MgAl ,0,>U0,>Ca0, MgO.

Les autres facteurs importants dans la concepgorathlyseurs sont la stabilité thermique
et la tenue mécanique. Les supports suivants $asgés par ordre décroissant de stabilité

thermique:

ThOz>ZFOz>CI’Oz>MgO>CaO> BaO>U@>Al,03>Cr,0:>MoO,>WO..
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Généralement, les solides denses avec un pointusienf élevé ont une résistance
mécanique supérieure a celles des solides poreax @v point de fusion bas. La silice
n'est pas utilisée, a moins qu’elle soit combingéecaun autre alcalin a cause de son acidité
et sa tendance a se volatiliser en présence deuvaleau. Elle se déposera dans les
chaudieres, les échangeurs de chaleur et danadeeué. Dans certains cas, les oxydes de
métaux alcalino-terreux sont utilisés pour augmenée basicité du catalyseur. Par
exemple, les composés a base de potassium soreffi@ses pour baisser I'acidité du

support et pour catalyser la gazéification du cagbavec de la vapeur selon la réaction :

C + 3H,0 = CO + 3H, (1.22)
En général, un catalyseur dopé avec un métal aleati utilisé pour prévenir la formation
de carbone par neutralisation des sites acidesighost. KO améliore la gazéification du
carbone en favorisant I'adsorption de la vapeurlssircristallites mais sa teneur dans le
catalyseur doit étre la plus petite possible (1% 8n masse) pour éviter un effet négatif
sur I'activité catalytigue comme le frittage.

1.4.2.R0le du support catalytique

Le support est une partie intégrante du catalysene peut pas étre considéré séparément.
Son rble est d’obtenir une surface active élevéestable. Les supports catalytiques
frequemment utilisés pour le reformage du méthanet {—Al O3, MgO, MgALO,, SIO,,
ZrO, et TiO,) présentent une porosité importante permettantotaun long temps de
contact entre les réactifs et le catalyseur. Lentieai d’'une grande surface active est aussi
important ; en effet, le support affecte la migratet la coalescence des particules (c'est-a-
dire le frittage). Généralement, une forte intecactentre le métal et le support rend le
catalyseur plus résistant au frittage et a la foionade carbone et permet par conséquent

d’avoir un temps long de stabilité du catalyseum@/g1998b).

Les autres propriétés du support telles que la siéroet la capacité de réduction
influencent aussi l'activité des catalyseurs. Pamgple, les catalyseurs poreux conduisent
a un meilleur temps de contact entre les réadtifs eatalyseur. Le support doit étre congu
avec une porosité permettant au gaz d'accéderta tawsurface de nickel disponible et
doit étre stable et inerte dans les conditions aipées. L'inertie du support signifie que
son activité pour les réactions indésirables egligeable et il ne pourrait pas réagir avec
un composé présent dans le procédé. Lorsqu’on ithaiscatalyseur céramiqueda
capacité de stockage d’oxygene, la stabilité chimjda taille des pores, et la surface

spécifigue doivent étre considérées. Par exempt, &t ZrGQ, ont des capacités
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d’oxydation et de suppression de dép6t de carb©es.catalyseurs, tres résistants, ont des
durées de vie élevées (8 a 10 ans). Par comiwe,slurface de catalyse est relativement
faible. lls sont, par exemple, utilisés dans leact@urs autothermes de reformage

secondaire ou I'on rencontre des températuregtegges (jusqu’a 1000 °C).

1.4.3.Préparation des catalyseurs

La composition chimique et les propriétés physiqudstives a la structure du catalyseur
conditionnent sa réactivité et sa stabilité. Lesppétés physiques d'un catalyseur
dépendent dans une large mesure de la méthodépiration. Il est essentiel de contréler
la microstructure et la composition du systeme lgse¢air/support. Ceci peut étre fait en
changeant le type de précurseur utilisé et ou tesliions opératoires de formulation
comme le pH, la température, la méthode de dépdateonalcination. Il existe plusieurs
méthodes de préparation de catalyseur mais lesitpas les plus fréquemment utilisées

sont I'imprégnation et la co-précipitation.

Les catalyseurs imprégnés, les plus utilisés, généralement plus résistants que ceux
préparés par précipitation. L'activité du catalysda reformage dépend de la surface de
nickel disponible et de son accessibilité aux gactifs. Aprés la synthese, I'échantillon
subit généralement une calcination au cours deelbji est chauffé par de I'air pour le
nettoyer et pour le stabiliser ou pour le réduiréaetiver. Généralement, les catalyseurs
imprégnés présentent une surface de nickel élevéealé la premiére réduction, mais, dans
les conditions de reformage, la surface décroduse du frittage des cristallites de nickel.
Wang et Lu, (1998b) ont examiné sur un catalyséaase de nickel les effets du support et
la technique de préparation du catalyseur dansdeda reformage du méthane avec du
CQOo. lls ont montré que le catalyseur imprégné Ni/Mdghne de meilleurs résultats que
celui préparé par co—précipitation. Il convientrader que le précurseur de métal utilisé
pour imprégner le support, ainsi que les procéddeegalcination et de réduction (par
exemple la température, le temps et la compositiea gaz) affectent fortement les
propriétés catalytiques du catalyseur préparé. Wanigu ont aussi étudié les effets du
précurseur de nickel sur l'activité du catalysewfANO; dans le cas du reformage du
méthane par le CQWVang, (1998c). lIs ont conclu que les catalyseurase de précurseur
inorganique (exemple : nitrate de nickel) sont phesifs que ceux élaborés a base de

précurseurs organiques.

Matsumura et al. (2004) ont trouvé queyN&I,O; n’est pas trés actif pour le reformage

du méthane lorsqu’il est réduit a 500°C. Ce catalysne devient actif qu'aprés une
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réduction a 700°C. Des résultats similaires syprtacédure de réduction ont été trouvés
par Wang et Lu dans le cas du reformage du méthaee avec un catalyseur de Ni/MgO
Wang, (1998a). lIs attribuent cet effet a I'existerde solutions solides de NiO et MgO qui
sont plus difficiles a activer. Ces résultats cobomnt le fait que la composition chimique
seule du catalyseur n’est pas suffisante pour assez d’'informations sur sa stabilité et
pour prédire son activité. En effet, le nombre dalérules produites par seconde peut
varier de plusieurs ordres de grandeur pour dedysaurs qui ont les mémes compositions
chimiques. L’étude de l'influence de la méthodepdeparation sur les performances du

catalyseur doit étre I'’élément central de toutegéeherches de catalyseurs.

L’activité d’'un catalyseur est liée a la surface rdétal, c'est-a-dire au nombre de site
actifs. Ceci implique généralement que l'activigdatytique augmente avec la dispersion
des particules de catalyseur. Pour un catalysebhase& de nickel, la dispersion varie
souvent entre 2 a 5 %, pour des particules matakigle tailles comprises entre 20 et 50
nm Rostrup-Nielsen, (1984). Il existe cependant aptimum au-dela duquel une

augmentation de la quantité de nickel n’a plusfiliance sur I'activité du catalyseur. Ce

seuil dépend de la nature et des propriétés phgsigu support. Il est de 20 % pour le

catalyseur préparé par co-précipitation et de % celui préparé par imprégnation.

1.4.4.Différents types de catalyseurs de vaporeformage

Actuellement, les catalyseurs les plus actifs &t jpdus stables disponibles dans le
commerce sont faits a base de nickel et des suppairtants: MgO, MgAD,, CaALO,4 ou
a-Al,Os. Leurs teneurs en nickel sont fonction des chaagesiter. Ils contiennent comme

promoteurs CaO ou MgO. Le Tableau 1-5 présents laimcipales caractéristiques.

Tableau 1-5 : Caractéristiques des catalyseursefermage.

Nature de la charge Support % Massigue en nickel
Réfractaire a base d’alumine,
Gaz naturel d’aluminate de calcium ou de 10-18
magnésium
Reformage secondaire Tres réfractaires a basenuitadu 3-6

Produits lourds

(naphta) A base d’alumine et de magnésie 8-35

Apres une désulfuration propre et en utilisant vérgformeur, I'activité catalytique est

rarement le facteur limitant de la réaction de mefage J. R. Rostrup-Nielsen, (2004). Les
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principaux fabriquants de catalyseurs de refornsmye : Haldor Topsoe (HTas R-67-7H),
Sud-Chemie (SC :11-9, G-91) et Johnson Matthey k#hlco25-4Q &23-4).

Généralement, ces catalyseurs fonctionnent en egiliffusionnel en raison des
limitations au transfert de chaleur. En effet,haleur nécessaire a la réaction est transmise
aux tubes majoritairement par rayonnement. Ell¢ ttaverser I'épaisseur du tube pour
arriver jusqu’au lit catalytique et donc jusqu’aélange réactif. Cette épaisseur génere un
gradient thermique qui fait chuter la températurdree I'extérieur de ce dernier et
I'intérieur. Ceci a pour conséquence de diminuesffitacité de la réaction de
vaporeformage. Rostrup-Nielsen, (1993a) et Joned. ¢2008) rapportent que le facteur
d’efficacité des catalyseurs de reformage est &éelkentrée du réacteur (1-0,2) mais chute
rapidement en dessous de 0,1 aprés 2 m a paitendiée. Par conséquent, dans les fours
conventuels de reformage, I'efficacité globale docpdé n’est pas limitée par la cinétique

de la réaction mais par les phénoménes de tramfatialeur.

La forte endothermicité de la réaction entraine cimete considérable de la température (5
a 10°C) sur le film de gaz malgré la turbulencd’éeoulement (nombre de Reynolds de
I'ordre de 10 000). Les particules de catalyselewt forme sont optimisées pour atteindre

le maximum d’activité tout en minimisant la pereeaharge.

1.4.5.Forme et dimension des catalyseurs de reformage

Les catalyseurs de reformage peuvent étre prodaits différentes formes et différentes
tailles. Leurs dimensions doivent permettre un He&sage facile du catalyseur dans les
tubes, d’avoir un lit catalytique avec un ratiofaoe-sur-volume élevé et une faible perte
de charge. lls doivent aussi étre assez robustasr@sister a I'abrasion et a la rupture lors
de leur traitement ou pendant les cycles thermiques catalyseurgde reformagesont
généralement sous forme d’anneaux cylindriquesefflypanneaux Raschig ou anneaux
pleins cannelés) de 17 mm de diamétre et d’'uneebade 17, 10 ou 6 mnRsetti, 2007)

La diminution de la taille des catalyseurs pour wolume de lit équivalent permet
d’augmenter I'activité catalytique cependant, ellegmente les pertes de charges. La
Figure 1.11 présente un exemple de catalyseur fdentege. Dans la conception de la
forme du catalyseur, un certain nombre de facteloisent étre pris en compte : le
remplissage, la perte de charge, la surface speeifies propriétés de transfert de chaleur

et la robustesse.
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Figure 1.11 : Exemple de catalyseur de reformagede Air Liquide).

Actuellement, @ nouvelles formes d’anneaux cylindriques cloissno@frant une plus
grande surface spécifique et une perte de chaugefgible ont été développédsobjectif
est de limiter les pertes de charge, de minimissr limitations diffusionnelles et
d’augmenter la conductivité thermique du matérilusont généralement fournis a I'état
oxydé. Pour diminuer la durée des premiéres miseseevice des installations, il existe
actuellement des catalyseurs pré-réduits.

1.5 Désactivation des catalyseurs

La désactivation d’'un catalyseur hétérogéne coomeb@ une baisse de son activité et/ou
de sa sélectivité durant son utilisation (De Beltgef2012). Le temps caractéristique de ce
phénomene peut s’étaler de quelques secondes @ypkusnois. Les trois principaux
mécanismes menant a la désactivation sont: leagdt la formation de carbone et
'empoisonnement (Beurden, 2004). Il y a une dgtom entre 'empoisonnement et la
désactivation thermique. Pour 'empoisonnementtiVéé décroit plus rapidement que la
surface spécifique alors que pour la désactivatimrmique, la surface spécifique et
I'activité décroissent en méme temps. La désadinaiépend fortement des conditions
opératoires et aussi de la nature des phases sactigeconnaissance des mécanismes
menant a la désactivation est nécessaire pourrectits codts liés au remplacement des

catalyseurs et aux traitements post-réaction sceitedyseur usé.

1.5.1.Frittage

Le frittage est une perte de la phase active pdortaation de particules de taille plus

importante entrainant une diminution du nombre de actifs. La désactivation par
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frittage, généralement irréversible, provient sauved'une faible interaction entre le
support et le métal. La température a partir dadlq elle apparait est fonction du point de
fusion métal. Le frittage est généralement attedune température égale a la moitié de
celle de fusion du métal. Pour le nickel, le palatfusion est égal a 1455 °C. Les facteurs
qui influencent le plus le frittage sont la tempéra et la composition chimique de
'atmospheére autour du catalyseur (Stefanescu, )20Q&s températures élevées et la
présence de I'eau augmentent considérablemerittbgé. La présence d’alcalin (K) et/ou
de sulfure peut également augmenter le frittags. dwgres facteurs pouvant I'influencer
sont : la taille initiale des cristallites et ledristribution. La structure des pores, la
morphologie et la transition de phase du suppddrdénent la taille finale des particules
de métal. La désactivation par le frittage peut 8mitée en travaillant a des températures
plus basses de 0,3 a 0,5 fois celle du point derfufu métal, en augmentant la dispersion

et la surface active et en minimisant la préserceageur d’eau.

1.5.2.Formation de carbone

Dans les conditions opératoires du reformage, iosrt@actifs peuvent complétement se
décomposer et se déposer sous forme d'une fineheode carbone a la surface du

catalyseur. Particulierement pour les catalyselnras& de nickel, le reformage du méthane
implique la formation de carbone qui peut causes dmblémes opérationnels et de

désactivation du catalyseur. En régle généralehydsocarbures lourds sont plus enclins a
la formation de carbone que le méthane. Ceci @stdifait que les intermédiaires initiaux

de carbone de surface se forment plus facilemeat d&s hydrocarbures lourds. Les

principales voies de formation de carbone a laaserfdu nickel sont résumées dans le
Tableau 1-6 (Rostrup-Nielsen, 1984 et 2002).

A basse température (< 500°C), les hydrocarburesrhés peuvent s’accumuler a la
surface du catalyseur et lentement se transformeurefilm non-réactif de polymere
appelé « Gum » qui bloque et désactive le catatyssei phénomeéne peut étre retardé par
la présence de I'hydrogéne. Notons qu’'a cause emddthermicité de la réaction de
reformage du méthane, l'utilisation d’'un catalys@uhaute activité entraine une baisse
considérable de température sur les sites réaefiorat accentue le risque de former ce

type de carbone.

Le « whisker carbon » est le second type de carbaseeptible de se former a la surface
du nickel par diffusion d'atomes de carbone a teales particules de métal (Rostrup-
Nielsen, 1984). La vitesse de formation du carbestemoins importante sur les métaux
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nobles que sur le nickel (Rostrup-Nielsen, 1998e) résultat peut étre expliqué par le fait
que les métaux nobles ne dissolvent pas le cardanearbone formé a la surface des
métaux nobles est d’'une structure difficile a digtier de la structure du catalyseur.

Pour une alimentation en hydrocarbure et des dondibpératoires données (température
et pression), la formation de carbone a lieu ersales d’une valeur critique du rapport
vapeur-sur-carbone (Twigg, 1989; Rostrup-Niels€))2). Cette derniére est égale a 1,2.
En pratiqgue, la formation de carbone se produitégllament avant que la limite
thermodynamique ne soit atteinte. Par la promotioncatalyseur, il est possible de
repousser la limite de la formation de carbone lamde thermodynamique. Par exemple,
Haldor Topsoe A/S ont développé un procédé dangelesn contrdlant la passivation de la
surface du catalyseur par les sulfures, le dép@tdeone est inhibé (Udengaard, 1992). Il
est également possible de repousser la limite weafiion du carbone méme au-dela de la

limite thermodynamique en utilisant des catalys@uase de métaux nobles.

Comme indiqué dans le Tableau 1-6, la formationatbone n’entraine pas forcément une
désactivation du catalyseur. C’est la nature dbarae formé qui détermine dans quelle

mesure l'activité catalytique sera affectée. Pengle, pour le reformage du méthane par
le CO, (dry reforming), il a été observé que la relafizeilité avec laquelle le carbone est

oxydé affecte plus I'activité catalytique que laaqgtité de carbone formée a la surface du
catalyseur (Wang, 1998a).

Tableau 1-6 : Formation de carbone durant le prae&MR (Beurden,2004).

Type de

Réactions Phénomenes impliqués Parametres critiques
Carbone

Blocage de la surface par la

polymérisation des radicaux

C.H., adsorbés a la surface:
désactivation progessive

Faible ratio S/C, absence
d’H,, T<500°C, présence
de composés aromatiques.

Gum GH=(CHy),=gum

CH,= C+2H,
- Birsure des particules . . o
Whisker 2C0=C+CQ catalytiques, (whisker carbon Fa'pbrlgsgar:'é)esd/,% I’é-;i:efoouc’
carbon CO+H,= C+H,O pas de désactivation de la d'aromatiques

surface)

C.Hn=nC+m/2H

Encapsulation de grains de| T> 600°C, Long temps de
C.Hn=oléfine=coke catalyseur (désactivation), | séjour, présence d’oléfines,
dépdts sur la paroi du tube | empoisonnement au soufr

Pyrolytic
coke

D

Généralement, le carbone graphite est plus régquéfle carbone amorphe, qui provoque

une variation de l'activité du catalyseur et destedilité. La désactivation par la formation
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de carbone est réversible. Le catalyseur peutcéirglétement régénéré par un traitement

oxydant.

1.5.3.Empoisonnement

La désactivation par empoisonnement des sitessaesif due a une forte chimisorption
d’'une impureté présente dans le mélange a traitdes sites catalytiques. Les poisons les
plus redoutés pour les catalyseurs de reformage Eoraoufre, le chlore, I'arsénite et les
meétaux lourds. La désactivation par empoisonnerashgénéralement irréversible. Elle
peut étre réduite en ajoutant un autre métal danphbse active ou en modifiant la
réactivité de la phase active. Elle peut étre cars@e par une augmentation progressive de

la température de réaction.

1.5.4.0xydation

L’'oxydation de la phase active métallique est urs dacteurs pouvant causer la
désactivation des catalyseurs de reformage. Eligraguit pour un rapport S/C élevé et
une faible activité catalytique. Les métaux nobiessont en général pas tres sensibles a
I'oxydation. L’oxydation préférentielle des catadyss a base de nickel se produit pour des
températures inférieures a 500°C. Dans les comditinpormales de fonctionnement,
I'hnydrogene présent dans le procédé est suffisant péduire la surface de nickel et la

maintenir active.

1.6 Limites du procédé conventionnel de reformage

La production de gaz de synthése par vaporeformagessite une installation de taille
considérable (Longueur : 30 m, largeur : 30 m ettdw® : 30 m) et un temps de contact
supérieur a la seconde (Jens R. Rostrup-Nielsah, &002). Un four de reformage actuel
se compose d’'une enceinte (ou casing) de taili@blarselon la capacité de production. A
titre d’exemple, un four de reformage d’'une unidRSpouvant produire jusqu'a 130000
Nm*h d’hydrogéne mesure environ 17 m de haut, 20 rfodg et 10 m de large. Dans
I'enceinte du four, on trouve plusieurs rangées tulees métalliques d'une hauteur
d’environ 15 m et d'un diametre externe d’envirdh dm. Ces tubes sont remplis de
catalyseur dans toute leur longueur et c’est &¥iaur de ces derniers qu’on fait circuler
le mélange réactif vapeur d’eau / gaz naturel. Rueér la réaction de vaporeformage du

méthane puisse se faire, on chauffe I'ensemblel'ipdermédiaire de bruleurs disposés
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régulierement sur les murs internes de I'enceinteselon la technologie choisie pour le

four. La Figure 1.12 présente deux photographidsulede reformage a la vapeur.

-~ &

Figure 1.12 : Exemples de Four de reformage a lpeva.

Le procédé de reformage catalytique a la vapewadunaturel en utilisant un réacteur a lit
fixe est aujourd’hui bien connu et bien maitrisé&pla production d’hydrogéne a grande
échelle. Cependant, son efficacité globale estidérablement affectée par les pertes
thermiques. A cela cela s’ajoutent les risques aoleosion par « metal dusting » qui
diminue la durée de vie de l'installation et lamitations par les transferts de chaleur et/ou
matiére qui empéchent d’utiliser totalement toutpletentiel des catalyseurs (facteur
d’efficacité du catalyseur générallement égalela (Rostrup-Nielsen, 2004). Il n’est pas
non plus adapté a la production d’hydrogene agéthelle ou a des applications portables
ou la compacité, un démarrage facile et un borrétentle la température sont cruciaux.

L'intensification de ce procédé par le développemdi@changeur-réacteurs micro-
structurés permet de remédier a ces problémes mkrditons thermiques, de supprimer
les limitations par les transferts de chaleur etr@dgiere rencontrés dans le réacteur a lit
fixe. Elle permet également de réduire considérabid le volume du réacteur (< 10 %), la
consommation énérgetique de l'installation et parséquent de faire des économies sur le
colt de l'investissement (-25 %) tout en diminukinipact environnemental du procédé
(Tonkovich et al., 2004 ; Zanfir et Gavriilidis, @B ; Lerou et al.; 2010). Dans la section
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suivante, nous abordons une synthése bibliograpkigle l‘intensification du procédé

SMR par utilisation d’échangeur-réacteurs micragtrés.

1.7 Intensification du procédé SMR par utilisation d’éhangeur-
réacteurs de chaleur microstructurés

L'intensification des procédés par miniaturisatest actuellement une voie prometteuse
pour répondre aux exigences des industries chimigmetermes de compétitivité et de
respect des normes environnementales de plus en quatraignantes. En effet, a

production constante, elle permet de réduire deiégrarsignificative la taille des unités,

leur consommation énergétique et leurs impactsremvementaux. Le développement de
réacteurs catalytiques microstructurés permet gesder les performances atteintes en
réacteurs conventionnels et de disposer de dématssts innovants opérant a haute

température et haute pression en toute sécurité.

1.7.1.Principe du échangeur-réacteur

Les échangeur-réacteurs microstructurés sont dparei[s contenant des passages de
fluide de dimensions submillimétrigue. En génér, sont composés de plaques sur
lesquelles sont gravés plusieurs canaux parallede@éius de catalyseurs, ou se déroulent
les réactions. Un exemple d’échangeur-réacteurasticrcturé multi-plaques a courants
croisés est présenté sur la Figure 1.13. Les cadaua face A peuvent étre utilisés pour
faire la réaction tandis que ceux de la face Byrsi thermicité de la réaction, sont utilisés
pour fournir ou récupérer la chaleur de réactionénésalement, une réaction
endothermique et une réaction exothermique soetradles de part et d’autres des canaux

pour la gestion du transfert thermique dans uapgphreil.

Ces réacteurs a paroi catalytigue améliorent sggtivement le transfert de chaleur entre
les réactions exothermiques et endothermiques gqupreduisent sur les deux cotés
opposées et séparées par une mince paroi, caistéaree au transfert de chaleur dans les
couches limites thermiques est éliminée, ce qui tead compact et efficace
(Venkataraman et al., 2002).
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Face 4 2

Figure 1.13 : Exemple d’échangeur-réacteur de chiataicrostructuré

Le principal objectif du développement des réaseanicrostructurés est d’éliminer ou de
réduire considérablement les limitations au tramdfermique et au transfert de matiere
frequemment rencontrées dans les réacteurs coomasts. Ces réacteurs sont caractérisés
par leur rapport surface-sur-volume élevé (10 0D -000 M/m®) comparé a celui des
réacteurs classiques. La surface spécifiqgue deterda conventionnels est souvent de 100
m’/m® et dépasse rarement 1006/mP. Généralement, I'’écoulement dans les réacteurs
microstructurés est laminaire. Dans ces conditiopdrodynamiques, le coefficient de
transfert de chaleur ainsi que celui de transfennatiere sont inversement proportionnels
au diametre du canal (Commenge et al. 2009). Ldatnitisation permet donc de les

intensifier considérablement.

En phase gaz, le coefficient de transfert de chhadauconvection dans les microréacteurs
(400-2000 W/r/K) peut étre jusqu’a 10 fois plus important quéucdes échangeurs de
chaleur classiques (50-300 Wif). Cette amélioration des performances de transfe
chaleur et de matiere permet d'utiliser totalemienpotentiel du catalyseur durant les
réactions fortement exo ou endothermique et d’évdeformation de points chauds ou

froids (Kolb et al., 2004). Elle augmente aussisidérablement la productivité.

Les réacteurs microstructurés offrent aussi laiptisé de réaliser certaines réactions a
haute température, ce qui permet de réduire leemad de réaction, la quantité de
catalyseur nécessaire et entraine une améliordédiefficacité énergétique et la réduction
des colts opératoires (Renken et al., 2005). Hsaassi adaptés aux systemes réactionnels
nécessitant un chauffage ou un refroidissementeagu mélange. Le faible diamétre du
canal réactionnel assure un temps court de diffugsedial et par conséquent une

distribution des temps de séjour trés étroit. Celigeniére est un avantage pour les
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réactions successives puisqu’elle permet d’atteinglie sélectivité importante vers le

composé intermédiaire désiré.

Les faibles dimensions du réacteur permettent dprogher les outils de production du
lieu de consommation facilitant ainsi la distrilomtides produits. Ceci permet d’éviter ou
de minimiser le colt du transport et le stockagerdeuits chimiques dangereux. Un autre
avantage des réacteurs microstructurés est I'edlafipn « facile » pour passer de

I'échelle laboratoire a I'échelle industrielle enultipliant le nombre de canaux sans
changer leur géométrie (Aubin et Xuereb, 2008)rdsume, les réacteurs microstructurés :

e sont adaptés pour les réactions chimiques rapidegement exo- ou
endothermique,

* permettent l'intensification de procédés et l'op@a dans des régimes de
fonctionnement habituellement inaccessibles,

» facilitent la distribution de la production et léwetloppement rapide de procedeés.

1.7.2.Reformeurs échangeur-réacteurs de chaleur

Le marché de la production d’hydrogene était estin®milliards d’euros en 2012, avec
une croissance annuelle de 10 a 15 % (Air LiquiBans un contexte trés concurrentiel,
I'intensification par utilisation d’échangeur-réagts de chaleur résistant a la corrosion
permet grace a une améelioration de l'efficacitérgégue du procédé et la réduction du
co(t de production d’accroitre la compétitivité. iéaluction des codts d’entretien est liée a
la réduction de la taille, celle du colt de tramspeut étre éliminée en délocalisant la
production chez le client. Le colt de productioh également considérablement réduit
grace a la compacité des installations et a uneli@ia®on des performances des
équipements de production. Il existe dans la é&tiée plusieurs études de simulations
abordant l'intensification du procédé de reformdgeméthane par utilisation de réacteur-
echangeur (Zanfiet Gavriilidis, 2003, Stefanidis et al., 2002hai et al., 2010, Hwang et
al., 2011)Ces études, parfois couplées a des expériencésheelle laboratoire, mettent en
évidence l'apport économique et environnementalsicigmable de [I'utilisation des
réacteurs microstructurés. La Figure 1.14 présant@xemple d’échangeur-réacteur de

reformage fabrique par la société Chart EnergyGimeimicals.



Chapitre 1 : Introduction a la production de gaz de synthpar vaporeformage du
méthane

Combustion du méthane

Reformage du méthane

Figure 1.14 : Exemple d’échangeur-réacteur de nefage du méthane fabriqué par Chart
Energy and Chemicals.

Actuellement, il n'existe pas d’exemples connuséahelle industrielle de procédé de

production de gaz de synthése utilisant un échangagteur. Ceci est di en grande partie
au codt élevé des matériaux a mettre en oeuvnexetantraintes techniques de fabrication
de ces appareils mais aussi aux risques d’encrasseet de bouchage des canaux

contenant le catalyseur (Bergougnoux, 2012).

Les échangeur-réacteurs microstruturés de par benne performance en termes de
transfert de chaleur et de matiere mais aussi fieibte poids et leur compacité sont
interressants pour des applications offshore our gauproduction a petite échelle
d’hydrogene ou de carburant de synthese. Des éscagmme Velocys® ou Compact
GTL commercialisent un procédé de prodution d’hgdbure liquide a partir du gaz
naturel en couplant deux réacteurs-éxchageurs alewshmicrostructués pour transformer
successivement le gaz naturel en gaz de synthésemppétrole brut de synthese a travers
le procédé Fischer-Tropsch. Cette technologie Bksée au Brésil sur un FPSO de la
société Petrobas pour produire 3 par jour d’hydrocarbures de synthése (A. Holwell.e

McDaniel, 20011).

En s’affranchissant des verrous technologiquesdedation et du risque de bouchage des
canaux, l'utilisation de ces appareils dans le domaffshore permettra d'une part de
limiter les émissions de gaz a effets de serre’aitreés part de réaliser des bénéfices
conséquents tirés de la vente du pétrole de syniiess aussi des économies réaliser en
supprimant le col(t de transport ou la mise en ptHoee infrastructure de transport.
Chaque année, I'équivalent de la consommation étigtge de I'’Allemagne est brulé dans
les FPSOs (J. Lerou, 2010 ; Cybulski et al., 2010).
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Venkataraman et al., (2003) ont expérimenté le rmedge du méthane dans un
microréacteur a plaques paralleles en utilisantcatalyseur & base de rhodium. Pour
fournir la chaleur nécessaire a la réaction dermedige, la combustion du méthane sur un
catalyseur a base de platine est effectuée swalesux alternatifs. lls ont obtenu un taux
de conversion du méthane de 95 % pour un tempaskage de 70 ms et un rapport steam
sur carbone de 1. lls ont également montré quméigue de la réaction de reformage sur
les catalyseurs a base de rhodium est trés rapgdeemps de séjours nécessaire au gaz
réactifs dans le réacteur est controlé par la séteki transfert de matiére. Dans une étude
plus récente, Tonkovich et al., (2007) ont démogtrd est possible de diminuer le temps
de contact a 1 ms. Pour cela, ils ont diminué damablement la taille des canaux pour

accélérer le transfert de matiére externe.

1.7.3.Choix entre un réacteur structuré et un réacteur
conventionnel

Lorsqu’on envisage d’intégrer un réacteur micradtieé dans un procédé industriel, tel
que le reformage du méthane, ses avantages etvértents doivent étre pris en
considération. Cette démarche est nécessaire catest pas toujours bénéfique de
construire un procédé miniaturisé avec un micraeaantégré s’il n'y a aucun avantage
technique ou économique par rapport a l'utilisatiam systéeme conventionnel. Dans le
cas particulier ou le réacteur microstructuré edisé@ pour le reformage du méthane, du
méthanol ou de I'éthanol pour produire de I'hydregéen vue d’alimenter une pile a
combustible, le choix d’'un microréacteur est raigiie, puisqu’il satisfait les contraintes
de compacité et de légéreté nécessaires et prgdanieurs autres avantages (Delsman et
al., 2005). Un reformeur au méthanol développéRzak et al. (2004) est présenté sur la
Figure 1.15. Il est concu pour alimenter en hydnegene petite pile a combustible
PEMFC.
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Figure 1.15 : Reformeur au méthanol développé gkt al. (2004) pour produire de
I'hydrogene.

1.7.4.Exemple d’applications industrielles de procédé irnsifié

Au cours des deux derniéres décennies, en EuropexeEtats-Unis, plusieurs projets de
recherche regroupant des industriels et des uitaees ont validé la faisabilité
industrielle de lintégration des microréacteursigldes procédés existants mais aussi
évalué leurs apports économiques a l'instar dgetsr®EMiS’ (Demonstration project for
Evaluation of Microreaction technology in Induskrisystems) et IMPULSE (Integrated

Multiscale Process Units with Locally Structure@ments).

Le principal objectif du projet DEMiS® était d’étigd les bases techniques et la faisabilité
opérationnelle des réactions de catalyse hétérog@me les réacteurs microstructurés. Ce
projet, financé par le Ministére Allemand de I'Edtion et de la Recherche, a démarré en
2001 et regroupait plusieurs partenaires industeebhcadémiques experts en catalyse et en
génie des procédés. Les activités des partenaradémiques se portaient sur le
développement de catalyseurs tant dis que les timelgsétaient chargés du design du
réacteur, sa construction et de I'évaluation deteda pilote (G Markowz et al., 2005). La
Figure 1.16 présente une photographie du réactarpstructuré construit dans le cadre
du projet DEMIiS®.
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Figure 1.16 : Photographie du réacteur microstruét@onstruit dans le cadre du projet
DEMIS®.

Dans ce projet, un concept technique de réalisal@oréactions de catalyse hétérogene en
réacteur microstructuré a été développé et validgéaction modele testée est la synthese
de l'oxyde de propéne a partir de peroxyde d’hydnagsous forme vapeur. Le réacteur
pilote a fonctionné avec succes durant deux cangszge 6 semaines chacune. Aucun
changement n’a été observé sur le module ainssgukes performances du catalyseur. Le
projet DEMIS est reconnu comme la premiére véral#alisation industrielle des
microstructures pour I'industrie chimique (Rapp&HCIMED 2006).

Récemment, en 2006, on recensait dans le monddrem@ine d’'unités de production

équipées de réacteurs microstructurés, dont laurejeartie se trouve au Japon (Poux et
al., 2010). Il faut cependant noter qu’'une grandei@ des applications industrielles est
restée confidentielle dans le but de préserveraliae technologique apportée par ses
appareils. L'augmentation exponentielle des bresetdes microréacteurs et les appareils

miniaturisés le prouve largement.

Comme application industrielle, nous pouvons égatgnciter D. Kirschneck et G.
Tekautz (2007) qui ont réussi a doubler la capalgtgroduction d’'une unité de production

industrielle de chimie fine en intégrant dans leggme de production un microréacteur.
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1.7.5.Verrous technico-économiques au développement des
réacteurs microstructurés

Malgré leur potentiel économique tres attracti§ haicroréacteurs ne sont toujours pas
développés au-dela du stade du laboratoire. Ceéldlesn grande partie aux challenges
redoutables qui doivent étre surmontés dans lelaigwyement de concepts techniques qui
vont au-dela des exigences des procédés classiddass lindustrie, les outils

microstructurés sont encore souvent percus commagjaldgets et non pas comme des
solutions industrielles viables car les preuvesfaisabilité a I'échelle industrielle sont

rares. L'intégration des outils microstructurés face a des verrous d’ordre techniques et
economiques. A titre d’exemple, pour la réalisatierréactions catalytiques de reformage,
la résistance des équipements aux conditions eetréla température et de pression du

procédé, ainsi que les colts d'investissement&gleonstituent les principaux défis.

Les microréacteurs ont quelques inconvénients feigtifs parmi lesquels on peut citer le
plus génant qui est le bouchage des canaux, lesassement durant la réaction et la perte
de charge. Ces deux phénomenes rendent généraléamemicroréacteurs inappropriés
pour des réactions au cours desquelles la prébgpital’'un produit est possible. La

robustesse est aussi un autre probléme couramidesréacteurs.

Divers matériaux comme l'acier inoxydable, I'Hdstgl le verre, le silicium, les
polymeres et les céramiques peuvent étre utilisésr pfabriquer les réacteurs
microstructurés. La compatibilité chimique entre léactifs et le matériau du réacteur peut
donc étre surmontée. Le second challenge consiatefémiser la distribution a la fois
dans les canaux réactifs et dans ceux de tranbfarnique notamment lorsqu’il s’agit de
traiter un débit important. Enfin, il est aussi onfant de souligner la nécessité de
développer des techniques permettant d’enduireonmément le catalyseur avec une

bonne adhérence sur les parois du réacteur.

1.8 Conclusion

Dans la premiere partie de ce chapitre bibliogmgpdi nous avons présenté le procédé
classique de reformage catalytiqgue a la vapeuradungturel en abordant son historique,
les différentes étapes du procédé et en présedéanst les détails le coeur du procédé a

savoir le four a l'intérieur duquel sont placésti@ses de reformage remplis de catalyseur.

La seconde partie était consacrée aux réactionatatyseurs utilisés dans les réacteurs

SMR, nous y avons présenté une étude détailléer@gtions de reformage et celles
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indésirables de formation de carbone, l'influenes donditions opératoires (T, P, ratio
eau-sur-méthane) sur la conversion du,Cét la sélectivite en CO a I'équilibre
thermodynamique. Nous y avons également listé ilé&rehts catalyseurs de reformage,
leur forme, les phénomenes conduisant a leur desteh, le réle du support et les

différentes propriétés influencant I'activité cgtajue.

La troisieme partie a porté sur lintensification dceur du procédé a savoir le réacteur
constitué des tubes en utlisant un échangeurgéactlLes raisons motivant
I'intensification du procédé classique et les iétérde I'utilisation d’échangeur-réacteur y

ont été aussi présentes.

Aprés la description complete du procédé SMR quieevi a comprendre de maniere
détaillée le procédé, ses avantages, ses incom¢gniet les gains économiques
environnementaux de son intensification en utilisam échangeur-réacteur, nous
présentons dans le prochain chapitre le banc d'esiiaé pour étudier la faisabilité du

concept et évaluer les performances des nouvesakseurs formulés.
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Chapitre 2 :  Description et caractérisation du
micropilote

Le reformage a la vapeur du gaz naturel est leéo®de plus économique pour la
production de gaz de synthéese. Son efficacité ¢gobst affectée par les pertes thermiques
et la faible efficacité du transfert de chaleur sain du lit catalytique qui empéche
d’utiliser tout le potentiel du catalyseur (Stefdimiet al., 2009). L’intensification de ce
procédé par le développement d’échangeur-réaat@ars-structurés est une solution pour
remédier aux problémes de déperditions thermigeresontrés dans le réacteur classique a
lit fixe et améliorer le transfert thermique. Lable épaisseur du wash-coat déposé sur les
parois du réacteur limite le gradient de tempéeatlans la couche catalytique conduisant
ainsi a une amélioration des performances catalgsicqdu réacteur (Zanfir et Gavriilidis,
2003).

Toutefois, ce changement de technologie de praoluctiloit s’accompagner du

développement de catalyseurs efficaces et adaptés aouveaux outils. Ainsi, dans le

cadre de la conception du futur échangeur-réacteumicropilote de mesure cinétique a
été concu pour étudier l'activité et évaluer lafpenance des nouveaux catalyseurs
formulés. Il est également possible d’estimer &ipdes tests catalytiques la cinétique
globale de la réaction SMR. Cette derniére estss&e pour dimensionner et optimiser le
fonctionnement de I'échangeur-réacteur. Cependantiétermination nécessite une bonne

connaissance préalable des transferts de chalderragtiere dans le microréacteur.

Nous présenterons dans la premiere partie de qatighéde micropilote congcu et mis en
ceuvre par Air Liquide pour tester et mesurer Ratgdicatalytique des catalyseurs. Dans la
seconde partie, les caractérisations préalablepldsomenes de transfert de chaleur et de
matiere dans le microréacteur seront abordées.rdiaiédme partie sera consacrée a
I'estimation des pertes thermiques dans le dispesipérimental. Ce travail est réalisé en
forte interaction entre le LRGP, le Centre de Redie Claude Delorme (CRCD) d’Air
Liquide.

2.1 Présentation du dispositif expérimental

La Figure 2.1 montre une vue générale du pilotefitlae synoptique du micropilote est

présentée en annexe A.
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Panneau gaz Vaporiseur Four contenant Groupe froid
le réacteur

Figure 2.1 : Photographie du micropilote.

Les Figures 2.2 et 2.3 présentent respectivemenschéma simplifié du micropilote et

une vue du réacteur en position dans le four duapilote de cinétique.

% H,0
% CO
CH, _>.L— Gaine thermocouple mobile | Analyseur » % CO,
I % CH,
H,0 | %N,
y, —>vle—
CO »L — ‘ ‘
o le| S &
Barrette recouverte
N, _>*__ de Catalyseur Balance H,0gh

Figure 2.2 : Schéma simplifié du micropilote.

Un seul canal est testé, dans les conditions detifmmement industrielle du procédé (20
bar 800, 850 ou 900 °C). Il est installé dans wmr fonstitué de trois zones de chauffe
indépendantes : un premier four CC1 dans lequgbsge un serpentin servant a mélanger
et & préchauffer les réactifs, un second four C&tenant une barrette enduite de
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catalyseur, qui fournit majoritairement la chaledcessaire a la réaction et un troisieme
four CC3 qui se trouve apres la partie catalytigben role est de compenser les pertes
thermiques et d’avoir un meilleur controle de laperature dans la zone catalytique. Pour
obtenir le profil de température dans la zone gttple, quatre thermocouples sont placés
a la paroi du réacteur. Deux thermocouples (TTFLTét2) placés a I'entrée et a la sortie

de la zone catalytique mesurent les températuestrde et de sortie du gaz réactif. Le
thermocouple mobile fournit également un profil @enpérature complet le long du

réacteur.

2

Serpentin de Zone catalytique CC2

prémélange CC1
- f’s - A2 a

/‘1
\ /L\,,/A

lﬂ.f

Thermocouples
Réacteur (4)

Thetmocouples
entrée-sortie
du gaz

r H‘\n..

Figure 2.3 : Vue du réacteur en position dans l& fdu pilote de cinétique.

-

A la sortie du réacteur, un refroidissement brusduegaz de synthese est effectué pour
éviter le phénomene de « metal dusting». Cetteegtepmet de condenser et de récupérer
sous forme liquide I'eau qui n'a pas réagi. Cettentbre est pesée a l'aide d’une balance
pour déterminer son débit. Le gaz de synthese reétafige de Ck H, CO, CQ) est
ensuite récupéré a la sortie gaz ou la fractionammlde chacune des espeéeces est
déterminée a I'aide d’un analyseur infrarouge.

La Figure 2.4 présente une vue longitudinale ajodine coupe de la zone catalytique du
microréacteur. Quatre zones peuvent étre distirgguée thermocouple mobile, le gaz

réactif, la barrette catalytique et les paroisdasidu réacteur.
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Figure 2.4 : Vue longitudinale et coupe radialeldeone catalytique.

Dans un premier temps, le micropilote est utili@rpobtenir de I'information sur les
transferts de chaleur et de matiere. Un modelec@éasur ces parametres afin de réduire
leurs incertitudes dans la partie cinétique. Apoette étape de caractérisation des
transferts, le micropilote servira a extraire lkGnhation cinétique a partir des mesures en
conditions réactionnelles. La description du piles¢ faite a I'aide d’'un modele numérique

permettant de remonter aux parametres cinétiquesréaction.

2.1.1.Estimation des surfaces ou périmétres d’échange

La Figure 2.5 montre une vue en coupe du portertitioa, ainsi que les différents
périmetres d’échange de chaleur et/ou de mati@&@alz réactif circulant dans le réacteur
échange de la chaleur par convection avec le trmrapbe mobile, le catalyseur et la paroi
du réacteur. Il échange aussi de la matiere avecuehe catalytique ou a lieu la réaction
chimique. Les périmetres de contact entre la harettalytique et le réacteur, et entre le
thermocouple mobile et le réacteur, constituent ztl@ses de discontinuité du transfert
thermique par conduction. Pour caractériser lesteahthermique, nous avons défini un
coefficient de transfert de chaleur par convecéintie le gaz et 'ensemble des parois avec
lesquelles il est en contact et deux résistancetahsfert de chaleur entre la barrette
catalytique et le réacteur, et entre le thermomupbbile et le réacteur. Ces coefficients de

transfert thermique seront déterminés par des reg®xpérimentales.
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Gaine de thermocouple : \¢«———— Périmétre P,
mobile : T,(2) % ¢

Périmétre P,

Gaz - Tg(z) Périmétre Psg

Périmétre P,

» Barrette Catalytique

Barrette catalytique : Tc(2)

Périmétre P,
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Figure 2.5 : Coupe radiale de la zone catalytigtidéfinitions des périmetres de contact
entre ces zones.

Le Tableau 2-1 présente la signification et lesatigions des différents périmétres.

Tableau 2-1 : Signification et dimensions des tifiés périmétres du porte-échantillon.

Psrr Périmetre de contact entre le solide du réacteertbermocouple mobile

Png | Périmétre de contact entre le thermocouple melile gaz

Peg Périmetre de contact entre le catalyseur et le gaz

Psc Périmetre de contact entre le catalyseur et ldesdu réacteur

Psc Périmetre de contact entre le solide du réactdergaz

Section droite [rf] Périmetres des interfaces [mm] Total [mm]
Sg Ry P Psc Pec Psc Prot

7,26 10° 4,71 4,71 11,2 8,2 5 24,11

2.1.2.Capteurs et instrumentation

Pour la mesure des températures, le micropilofgdesde :

e 2 thermocouples (TTF1 et TTF2) pour mesurer la tgaipre du gaz en entrée et
en sortie de la zone catalytique respectivement,

* 4 thermocouples fixes dans la paroi solide du etmgbermettant d’avoir le profil
de température de la masse du réacteur,

* 1 thermocouple mobile dans sa gaine cylindriquéejasi-dessus de I'échantillon

Tm(z), permettant de mesurer le profil axial continu.

La Figure 2.6 montre le positionnement des thermples sur la zone catalytique du

microréacteur.
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-
-
-
.
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Figure 2.6 : Schéma du microréacteur avec positgmnent des thermocouples de peau
(sur CC2), TTFl et TTF2.
Un profil de température expérimentale peut dome étaractérisé de facon graphique

par une représentation semblable a celle de laé&Ru.
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Figure 2.7 : Exemple de résultats attendus de nessde températures sur le micropilote.

Des tests de fonctionnement sous azote plus eagt@néalisés et ont permis de valider la
vaporisation, les régulations des sources distedugur le micropilote ainsi que les
différents déclenchements de sécurité. La justdssé€identification paramétriqgue des
constantes cinétiques de la réaction dépend dettasn des appareils de mesures et de
la bonne représentation par le modéle des phén@knegansfert de chaleur et de matiere

au sein du réacteur.
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Plusieurs expériences ont été réalisées pour dieants erreurs de mesures et pour
caractériser les phénomenes de transfert de cheldarréaction. L’étude du transfert de

matiere sur le pilote s’avérait délicate en raist@s petites dimensions (1-2 mm), des
incertitudes de mesures et du couplage entre xsgohenes de transfert et la réaction. Le
coefficient de transfert de matiere externe eratredrrette catalytique et le gaz réactif a été

déterminé par simulation numérique en utilisaneht®.

2.1.3.Bilan de matiére a froid « sans réactions chimiques

Pour vérifier la bonne marche des instruments dsumneedu micropilote, le réacteur est
alimenté en gaz (CKHN,...). Les débitmetres placés a I'entrée et a laesdu micropilote
ainsi que I'analyseur infrarouge sont utilisés peénifier les bilans de matiére sur chaque
espece et le bilan de matiere global. Ces exp@snéalisées en absence de réactions
chimiques, ont permis d’étalonner les débitmétreslidpositif de mesure notamment celui
de mesure de la fraction molaire en{H’entrée du réacteur. Les erreurs de mesurkasur
conversion du méthane varient entre 2 a 5 % selonveau de température, le temps de
passage et I'échantillon testé. Les erreurs de maede température sur le pilote sont

égales a 1 % de la température mesurée soit ergifon

2.2 Estimation des parametres de transfert thermique

La caractérisation du transfert thermique dans iraréacteur est effectuée en réalisant
des mesures expérimentales de températures. Cagerder permettent d’obtenir de

'information sur les gradients internes, les écate température entre les différentes
parties du systeme, les résistances au transfddasetoefficients réels de transfert de
chaleur. Pour des raisons techniques de fabricatioporte-échantillon, 3 zones peuvent

étre distinguées :

* le microréacteur : il est en contact direct avefole# et sa température axiale est
mesurée en 4 points par des thermocouples,

* la barrette catalytique a la surface duquel lelgsear est déposeé : il s’agit d’'une
barrette en alumine qui est glissée dans le réadans étre soudée ; il existe donc
une résistance de contact avec le réacteur,

* la gaine du thermocouple mobile : la gaine est éewgh 3 points dans sa rainure,
mais le contact n’est pas parfait avec la paror@hcteur, d’ou I'existence d’'une

autre résistance au transfert.
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2.2.1.Définition des résistances de contact

On définit deux résistances au transfert de chaleur

* Rsm: résistance entre le solide du porte-échantidorta gaine du thermocouple
mobile. Le périmetre d’échange correspondant & cétistance estR
* R résistance entre le solide du porte-échantidoria barrette catalytique. Le

périmétre d’échange correspondant gst P

On peut relier ces résistances aux flux de chdramsférés entre le réacteur et le gaz. Il
faut pour cela considérer des associations detadsiss en série, pondérées par les
surfaces d’échange correspondantes donc, par teeghes d’échange. On peut ensuite
isoler le coefficient global correspondant a cesoesitions de résistances. Ainsi, si on
appelle k. le coefficient d’échange local moyen entre le gad’ensemble des parois

solides avec lesquelles il est en contact (gainkilmacatalyseur et réacteur), le coefficient
global d’échange incluant toutes les résistancésues périmetres respectifs s’obtient par

I'égalité des flux spécifiques par unités de longue

(P(W/m) = I'Iglobal(ng + Psg + ch)(TS - Tg) (2'1)
On a aussi
| i . ]I (2.2)
w
© (_) = P o8 1 + hlocPsg + % (TS - Tg)
m lﬂR 4 — “9p - J
Psm sm hloc Psc s¢ hloc

Cette expression (2.2) permet de vérifier que keffment global est égal au coefficient
local moyen lorsque les résistancesd® R, sont nulles.

2.2.2.Bilans de chaleur

Afin de déterminer expérimentalement les résistaneele coefficient de transfert de

chaleur local moyenné sur 'ensemble de la surfééehange, on écrit le bilan de chaleur
sur le gaz. Lorsqu’il 'y a pas de réactions, lexfmolaire est constant le long du canal.
On supposera aussi la chaleur sensible localenoastante, ce qui n'empéche pas ensuite

de tenir compte numériquement de sa variation Eveanmpérature. On obtient alors :

dTy  Hgiobal(Pmg + Psg + Peg) L —T) (2.3)
dz FeCpg S8
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dT, 1 [ P, P ] @4
£ = IP —E + hlocPsg + P = I(Ts - Tg)
dz Fec,,glng ! Pgp , 1 J
Psm sm hloc Psc s¢ hloc

ou F. désigne le débit molaire de gaz gf; Ga chaleur sensibleTla température du
réacteur, est une fonction de l'abscisse z. Afinddeerminer les profils de température
dans la gaine du thermocouple mobile et dans |@dlen catalytique en fonction des
autres températures et des résistances, on émylité des flux entrant et sortant sur

chacun de ces volumes :
e pour la gaine du thermocouple mobilg, T

P. 2.5
Rsm (Ts —Tw) = hlochg(Tm - Tg) (25)
sm

* pour I'échantillon catalytique T

Fse
RSC

On en déduit les températures telles que :

(Ts = Tc) = hyocPeg(Te — Ty) (2.6)

T, + f%cll';m_gRsng (2.7)
sm

1+ hlocimg Rsm
sm

hlocchRsc (2.8)
Ty + ———T,
° Fe ¢

1+ hlocﬁchsc
sc

On retrouve bien le fait que lorsque les deux tastes sont nulles, la température de la

T =

T. =

gaine et celle de I'échantillon catalytique sontalég a la température du solide.
Inversement, si les résistances sont tres graridegransfert convectif trés facile ¢htres

grand), alors la gaine et I'échantillon sont enikaye avec le gaz et FT=Ty.

2.2.3.Détermination expérimentale des résistances et doefficient
de transfert de chaleur

Pour déterminer expérimentalement les trois pana®sete transfert thermiquedhRsm et
Rsd), le protocole expérimental décrit ci-dessouséaudiisé. Le réacteur est alimenté par
un flux gazeux composé d’hélium, d'azote et/ou depeur d'eau. Les zones de
température du four intitulées CC1 et CC2 sonnétsiet la partie CC3 est allumée avec

une consigne fixée a 500°C ou a 280.5W. La presssbfixée a 10 bars. Les débits de gaz
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utilisés pour une partie des tests sont répertalé@s le Tableau 2-2. Ces expériences se
déroulent en absence de réactions chimiques. Unettgainerte est introduite dans la zone
catalytique pour travailler dans les mémes conaktibydrodynamique que les mesures

cinétiques.

Tableau 2-2 : Protocole de détermination expéntake des coefficients de transfert
thermique dans microréacteur.

Test 5 6 7 8 9 12 | 13
Débit N, (NL/h) 200 | 200 | 200 | 200 200 | 200 | 150
Débit He (NL/h) 200 | 200 0 0 200 | 200 0
Débit HO (g/h) 500 | 500 0 0 0 0 500
Consigne four CC3 | 500°C| 280 W | 500°C | 280 W | 280 W | 500°C | 500°C

2.2.4 ldentification des coefficients de transfert de chiaur

Les coefficients de transfert thermique sont déie#s par minimisation de I'écart entre
les températures modélisées et celles mesuréds sucroréacteur en utilisant la fonction

fminsearchde la toolbox optimisation de Matlab®. L’algorithroiedessous a été utilisé :

« Interpolation le long du réacteur de la températier@eau TTPP (z) en TTP(z)
* Initialisation de Ry, Ry et hoc,

* Résolution de I'équation différentielle pour trouvg(z),

e Déduction du profil modélisé{z),

e Calcul de I'écart entre le modele et I'expérieriee,

n

2
(Tmexpérience - Tmmodéle)
zi du profil Ty,

2
F = (TTFz(modéle) - TTFZ(expérience) ) +

e Identification de By, Rsc et hoc par minimisation de F.

La Figure 2.8 présente les profils de températuqeérmentale et modélisée, aprés
identification des parametres de transfert thermiqu’écart entre la température
expérimentale du réacteur et celle du thermocoupdbile confirme I'existence de la
résistance thermiqueskR Nous remarquons aussi qugnRst inférieure a R: en effet, le
gradient de température entre le thermocouple madtille réacteur est beaucoup plus
faible que celui entre la barrette catalytique eetréacteur. La barrette catalytique est
presque a l'équilibre thermique avec le gaz. Deaisons peuvent expliquer ce
phénomeéne : un transfert de chaleur par conveetificace (. grand) et/ou une valeur

élevée de la résistancg.R
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Figure 2.8 : Profils de température dans le miciasteur aprés identification des
parametres de transfert thermique.

La fonction F a minimiser présente des minima lacgui sont trés proches. Pour des
valeurs de F trés peu différentes, on retrouvedeneh,., par contre les valeurs les deux
résistances changent fortement. Par conséquent, gfague expeérience, nous avons
calculé une valeur moyenne et un écart type poagud parametre. Le Tableau 2-3
présente la sensibilité des parametres, (Rsm et R par rapport a la fonction F pour
I'expérience 6.

Tableau 2-3 : Sensibilité des paramétrgs, im et R par rapport au critere F.

Expérience 6 fbe Ram Rs F

654 0,0057 0,0067 78,21247726
437 0,0086 0,0001 78,21247744
700 0,0053 0,0495 78,21247772
568 0,0066 0,0019 78,21247848
504 0,0074 0,0008 78,21247886
580 0,0065 0,0022 78,21247949
606 0,0062 0,0030 78,21247954
498 0,0075 0,0007 78,2124798

Moyenne 561 0,0068 0,0073 78,21247861

Ecart-type 84 0,0010 0,0159 9,45431E-07




Chapitre 2 : Description et caractérisation du micropilote

L’analyse des résultats montre que la résistangedR difficile a identifier car I'écart-type

sur ce parameétre est supérieur a sa valeur moyeoue chacune des expériences. Ce
constat n'est pas surprenant : la résistangec&actérise le différentiel de température
entre la barrette catalytique et le réacteur. lealoe de mesure de température sur la

barrette catalytique expligue en grande partiéniesrtitudes sur ce parametrg,R

2.2.5.Résultats

Pour caractériser le transfert thermique dans Idiep@atalytique du réacteur, nous
introduisons les nombres de Reynolds (Re) et desélus(Nu) qui caractérisent
respectivement, la nature du régime d’écoulemelat eansfert de chaleur par convection.

Les formules suivantes sont utilisées pour lesubaic

D
Re = puc.Dy (2.9)
U

Les résultats de la caractérisation du transfegtniiqgue dans le microréacteur sont
résumeés dans le Tableau 2-4. Les expériences 5#&€68 de méme que 9 et 12 sont
réalisées dans les mémes conditions opératoiresge &e condition limite a la paroi du

réacteur change (flux thermique ou température s@pdans la partie CC3). Nous
précisons ici que la partie catalytique sur laguelh souhaite caractériser le transfert

thermique est chauffée indirectement par condu@iosein du métal du réacteur.

Tableau 2-4 : Caractéristiques thermiques expértiades du microréacteur.

Test 5 6 7 8 9 12 13
Débit N, (NL/h) 200 200 200 200 200 200 150
Débit He (NL/h) 200 200 0 0 200 200 0
Débit HO (g/h) 500 500 0 0 0 0 500
Consigne four CC3 500°d 280W 500°C 280W 280|W °604 500°C
Rec [M2.KIW] 0,0205| 0,0073] 0,021% 0,021 0,0183 0,044®,0103
Rem [M2.K/W] 0,0033| 0,0068] 0,0084 0,003L 0,002 0,0d1®,0038
hoe [W/M2.K] 600 561 369 348 493 509 439
Nusselt 6,87 6,56 7,87 7,32 3 31% 10,3
Reynolds 1394 | 1423 345 341 381 389 13(

La Figure 2.9 montre la variation du coefficient yan de transfert de chaleur par

convection (Rc) en fonction du nombre de Reynolds. Nous constatame «bonnex»



Chapitre 2 : Description et caractérisation du micropilote

reproductibilité des résultats. Ce dernier varie @eec le nombre de Reynolds. Cependant,
les résultats expérimentaux ne sont pas assezspeéar permettre de prédire I'évolution
du transfert de chaleur en fonction des conditiopératoires (composition du gaz et

régime d’écoulement).

800
700
Exp 5
600 —Exp7
Exp6
500 'i' T 1l A Exp
T | = Exp8
h,. Moyen 400 ) ot | 4
[W/m2.K] < .E + 1 X Exp9
T 7 1 Exp10
300 1
- Exp 11
200 Exp 12
Exp 13
100
Exp 14
0 . : . Exp 15
0 500 1000 1500

Nombre de Reynolds
Figure 2.9: Variation de hloc en fonction du nombdesReynolds.

Pour quantifier I'impact des effets d’entrée suwvédeur de R, nous avons calculé pour
I'ensemble des tests les longueurs d’établisseaenprofils thermiques {l) pour chaque
expérience a l'aide de la formule (2.11) (MidouX§92). Les résultats obtenus sont

présentés dans le Tableau 2-5.

Ly, = 0,05RePrDy, (2.11)
Les longueurs nécessaires a I'établissement déisspghermiques (k) varient entre 0,6 a
6 cm et ne sont pas négligeables devant la longliewéacteur (zone catalytique 20 cm).
Par conséquent, pour bien représenter le trartbfarnique par convection dans le modele
du réacteur, il faut nécessairement une corrélafiermettant de tenir en compte le

développement des profils thermique dans le réacteu

Tableau 2-5 : Influence des effets d’entrée si4r h

Nombre de Nusselt Nombre de Reynolds Nombre dedRran  Lth en (cm)
6,9 1394 0,5 3,6
6,6 1423 0,5 3,6
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7,9 345 0,7 1
7,3 341 0,7 1
3 381 0,3 0,6
6,3 271 0,9 1,2
9,7 762 0,9 3,4
3 389 0,3 0,6
10 1306 0,9 6
7,9 253 0,9 1
8,4 1300 0,9 6

Pour I'ensemble des expériences, les valeurs megedn nombre de Nusselt et de h

sont respectivement égales & 7 et 442 [{\in

Pour un canal rectangulaire chauffé par un fluxcdaleur constant, Kays et Crawford
(1993) proposent la corrélation suivante pour estite nombre de Nusselt en régime

laminaire établi:

Nuy = 8,235(1 — 1,883a + 3,767a% — 5,814a3 + 5,361a* — 2a°) (2.12)
avec a le rapport entre la profondeur et la largeur duaté@n=0,2 dans notre cas).
Lorsqu’une condition limite de température de pamistante est appliquée la précédente

corrélation devient :

Nup = 7,541(1 — 2,610a + 4,9700% — 5,119a3 + 2,702a* — 0,548a°)  (2.13)
En utilisant ces corrélations poar= 0,2, le nombre de Nusselt est égal a 5,7 pour une
condition de flux de chaleur constant et 4,8 lohsae température de paroi constante est
imposée. Le coefficient local moyen d’échange daleur dépend de la conductivité
thermique du gaz circulant dans le réacteur. Dara$ de nos expériences, en prenant ces
corrélations, la valeur dushest comprise entre 260 et 960 Viapour un flux de chaleur
constant et entre 225 et 800 W/Kapour une température de paroi constante.

Ces valeurs sont en adéquation avec les valeureimesy de h mesurées. La différence

entre les nombres de Nusselt théoriques et expétame peut s’expliquer par la différence
de géométrie mais aussi par les erreurs expériteentle mesure de température. Les
écarts de température sont trés faibles et proates erreurs de mesures des
thermocouples. Les résistances de contagt ® R, sont dues en grande partie a la
conduction par les points de contact réels engesddides et a la conduction a travers le
gaz présent dans les interstices. Les Figures @t1P.11 présentent, respectivement,
I’évolution des résistances thermiques & R en fonction de l'inverse de la conductivité

thermique du gaa. Si les résistances thermiques étaient dues dinmeouche de gaz
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d’épaisseur e, elles seraient proportionnelles \a M#lgré la dispersion des résultats
expérimentaux, il est possible d’estimer I'épaisséquivalente de la couche de gaz
correspondante a chaque résistance. Les valeursrmey des résistancegnet R sur
'ensemble des tests ainsi que les épaisseurs zlégavalentes sont répertoriées dans le
Tableau 2-6.

Tableau 2-6 : Valeurs des résistances thermiqueensemble des tests.

Résistance moyenne {id/W) Rem Rsc

Moyenne 0,0038 0,0134
Ecart-type 0,0022 0,0067
Epaisseur de gaz équivalente (mm) 0,23 0,8

Les mesures expérimentales de température danSatgeur en absence de réactions
chimiques montrent un transfert de chaleur efficqoé se caractérise par de faibles
gradients entre les différentes zones du réackas ont également permis de déterminer

les valeurs moyennes des résistances au trartsfemtijue (B, et Ry).

0,01
0,009 I il EXp 5
0,008 1 ~—#—Exp6
Exp7
0,007 -~ ——te—EXxp 8
. . 0,006 Exp9
Résistance o 0os Exp 10
Rsm ! Exp 11
m?K/W 0,004 I T Exp 12
T @l L Exp 13
0,003 xp
T N Exp 14
0,002 x Exp 15
0,001
0
0 5 10 15 20 25

I/ [mK/W]

Figure 2.10 : Résistance expérimentalg &n fonction de W.
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Figure 2.11 : Résistance expérimentalgdd fonction de W.

Les valeurs du coefficient local moyen d’échangeclaleur par convection sont en bon
accord avec les prédictions de la littérature. N#&@ns, les résultats de ces tests ne
permettent pas d’établir une corrélation fiable mpquédire le Q. en fonction de
I’hydrodynamique et de la nature des gaz. Une baoepeesentation des phénomeénes de
transfert de chaleur et de matiére dans le modeleéacteur est nécessaire pour estimer
avec précision la cinétique de la réaction. C'asirpcette raison que des simulations du
transfert thermique et du transfert de matiére deméacteur sont effectuées en utilisant le
logiciel de simulation de mécanique des fluides @uque Fluent®. Les résultats de ces
simulations sont utilisés pour établir les coriiélag a partir desquelles le coefficient local
de transfert de chaleur ainsi que celui de trahsiatiére sont calculés.

2.3 Caractérisation numérique du transfert thermique dans la partie
catalytiqgue du réacteur

Le coefficient de transfert de chaleur est généralg calculé en utilisant une corrélation
entre les nombres de Nusselt et de Graetz locaux. ds canaux a section circulaire,
rectangulaire ou triangulaire, des études expétiabes et théoriques ont permis d’établir
les corrélations adéquates (Djilali et al., (2008)an et al., (2003) ; Groppi et Tronconi,
(1997) ; Shah et London, (1978)). Ces études muainttgalement que la géométrie du
canal peut influencer considérablement les caniatitgres du transfert de chaleur et de

matiere.
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Pour caractériser le transfert thermique par caiwecle logiciel Fluent® est utilisé pour
simuler les expériences précédemment réaliséesnt®uest un logiciel de simulation
CFD « Computational Fluid Dynamics » (Mécanique Besdes Numérique), qui dispose
d’'un ensemble de méthodes numériques permettabtediio une solution d’'un probleme
de mécanique des fluides et/ou de transfert themifjes solutions sont obtenues par la
résolution numérique des équations de Navier-Stekdes discrétisant par la méthode des

volumes finis.

L’objet de la simulation est d’obtenir une solutioconvergée, indépendante du maillage et
respectant la physique du probléme afin de pousmitirer un maximum d’informations
quantitatives. Il est tout a fait possible de @writles problemes complexes avec moins
d’hypotheses qu’une approche analytique. La sinmrdapar CFD est moins colteuse
gu’'une approche expérimentale. En revanche, etldiragée par I'ordre des méthodes

numeriques utilisées, la précision du modele etdssources de calcul.

La CFD permet aujourd’hui davoir des solutions strésatisfaisantes grace au
développement des méthodes numeériques et a I'aadbio de la puissance et de la
mémoire des calculateurs. La résolution par siraratumérique sous Fluent® passe par
trois étapes :

» la définition d’'un maillage et des conditions awuantieres. La qualité du maillage
est trés importante.

* la résolution des équations par un solveur. Il texidifferentes méthodes de
discrétisation d’ordre plus ou moins élevé et diveodeles.

* le post traitement.

2.3.1.Principe et mise en ceuvre sous Fluent®

Les caractéristiques du microréacteur ont été ptéss sur les Figures 2.4 et 2.5. Le
maillage de la géométrie du microréacteur effecduaide du logiciel Gambit® est

présenté sur la Figure 2.12. Pour nous assurémndépendance de la solution par rapport
au maillage, nous avons réalisés des simulatioes dxois types de maillages de densités
différentes. Celui retenu (Figure 2.12) résultendcompromis entre la précision des

calculs et le temps nécessaire pour atteindrerlaergence.
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Figure 2.12 : Vue en coupe du maillage du microtéacsous Gambit®.

Apres la construction du maillage, la géométrie @sirgée dans le logiciel Fluent®.

Plusieurs simulations sont alors effectuées en fiandila vitesse d’entrée du gaz dans les
conditions opératoires suivantes : le réacteuaksienté en azote a 1127°C. La pression
est fixée a 20 bar. Les parois du réacteur sonhteraiies a une température constante de

850°C. La simulation repose sur les hypothesesasateg :

écoulement laminaire en régime permanent,
» profil de vitesse plat a I'entrée,

* propriétés physiques du gaz constantes,

» transfert de chaleur par rayonnement néglige,
» température de paroi constante,

e écoulement développé a la sortie du réacteur.

Le gaz qui s’écoule échange de la chaleur par abioveavec les parois du réacteur. Une
partie de son énergie est récupérée afin de marela paroi la condition limite de

tem pératu re constante.

2.3.2.Résultats

Les Figures 2.13 et 2.14 montrent les contours ilesse et de température. La
convergence des calculs est vérifiée en suivanoligion des résidus de I'équation
d’énergie et de continuité au cours des itératidflte est atteinte au bout de 2000
itérations. Généralement, les calculs convergemsgle les résidus atteignent®1Mans
notre cas, il faut les pousser a'00n constate une déformation du profil de vitgsae
imposé a l'entrée qui peut étre expliqué par leettdypement des profils de vitesse (J.

Taine et al., 2008).
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Figure 2.13 : Evolution de la vitesse du gaz leglolu réacteur (m/s).
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Figure 2.14 : Contour de températures le long dactéur (K).

La Figure 2.15 montre I'évolution du flux thermigada paroi. Pour cette simulation, la
vitesse moyenne du gaz a l'entrée est de 1 m/aph#re de Reynolds correspondant est
égal a 120. Le flux thermique a la paroi est tieséen raison du grand écart entre la
température d’entrée du gaz (1127 °C) et celleadpdroi (850°C). Le flux thermique
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diminue considérablement pour s’annuler vers laiesatu réacteur ou le gaz est a

I'équilibre thermique avec la paroi du réacteur.

2.3.3.Post-traitement des résultats

Les résultats présentés précédemment sont utpigés calculer le coefficient local de
transfert de chaleur par convection dans le réacBaur cela, on réalise plusieurs coupes

le long du réacteur. Pour chacune des abscissssiest, on calcule :

* Le flux thermique a la paroiQ(z)

» Latempérature moyenne du gaz pondérée par letsdeébi

u.T,dS 2.14
Tg(z) = —ﬂ =g ( )
[f u.ds
Le coefficient de transfert de chaleur local esiralcalculé en utilisant la relation
suivante :
Q(2) (2.15)
hloc(z) =
(Tp (constante) — T, (z))
0.00e+00 ?

. -2.58e+03
-5.17e+03

-7.75e+03
-1.03e+04
-1.20e+04
-1.55e+04
-1.81e+04
-2.07e+04
-2.33e+04
-2.58e+04

- -2 84e+04
-3.10e+04
-3.36e+04
-3.62e+04
-3.88e+04
4 14e+04
4.30e+04
4.B5e+04

-4.91e+04
-5 17e+04
X

Figure 2.15 : Contours du flux thermique & la pa@iz) (W/m).

Une fois le . connu, nous calculons le nombre de Nusselt local :

Nu() — hlo;gDh (2.16)
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Cette procédure est utilisée pour calculer Nu(zir mhhacune des expériences simulées. La
variation du nombre de Nusselt local le long durorigacteur est présentée sur la Figure
2.16. Pour I'ensemble des simulations, les nomdeedNusselt tendent vers une valeur
asymptotique de 4,43. Cette valeur est léegereméférehte de la prédiction de la
littérature (4,83). En effet, Kays et Crawford (B9ZFapportent un nombre de Nusselt
moyen de 4,83 dans le cas dun canal rectanguld@eméme facteur de forme
(a = profondeur/largeur) avec les mémes conditions ém@ la paroi. La géométrie du
canal du microréacteur n’'est pas tout a fait repitaire a cause de la présence du
thermocouple mobile. La valeur du nombre de Nusdalts les microcanaux dépend
considérablement de leur forme géométrique. Aistart entre la valeur du Nusselt en
régime établi et la prédiction de la littératur@pent certainement de cette différence de

géomeétrie.

—¥—u=1m/s
—¥—u=3m/s
u=5m/s
—¥—u=7m/s
u=9m/s

Nombre de Nusselt local [-]

; | | |
0O 002 004 006 008 01 012 014 016 018 0.2
P osition axiale du réacteur [m]

Figure 2.16 : Evolution du nombre de Nusselt Idedbng de la position axiale du
microréacteur
Les nombres de Nusselt locaux sont beaucoup pkwe®la I'entrée du microréacteur.
Leurs valeurs augmentent avec la vitesse du géanaide. Dans la région d'entrée, les
profils de vitesse et de température sont en dppelment. Le k. y est inversement
proportionnel a I'épaisseur de la couche limitertique qui diminue lorsqu’on augmente
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la vitesse du gaz a I'entrée ((J. Taine et al.820Bour tenir compte des effets d’entrée sur

le Nusselt local, nous introduisons le nombre d@e@rthermique local Giz).

(2.17)

__ RePrDy
B vA

Gz (2)
La Figure 2.17 présente I'évolution du nombre degilt local en fonction du nombre de

Graetz pour I'ensemble des simulations. Lorsqu&taetz est inférieur a 10, le Nusselt

tend vers sa valeur asymptotique.

Morini (2006), I'impact des effets d’entrgar la valeur moyenne du nombre de

BN

apres

D1

Nusselt est négligeable pour des nombres de Gnafétzeur a 10. En dessous de cette

valeur, on peut considérer que I'écoulement edtliétée Nusselt devient constant et tend

a 10, les

érieurs

7

vers sa valeur asymptotique. Par contre, pour detbres de Graetz sup

Maleurs sont en accord avec les

ligés.

effets d’entrée ne peuvent plus étre nég

conclusions de Morini.

10°

10°
Nombre de Graetz local [-]

10°

[-] reoo| 118sSNN ap aiquioN

Figure 2.17 : Evolution du nombre de Nusselt lcmafonction du nombre de Graetz local

dans la zone catalytique du réacteur (CC2).

Les résultats de ces simulations permettent diétiabtorrélation (2.18) entre les nombres

de Nusselt et de Graetz locaux. Elle sera utilites le modéle cinétique du microréacteur
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pour représenter le transfert de chaleur par cdioveaans la partie catalytique du

microréacteur.
Nu(z) = 4,4325 + 0,0105Gz(z) 10466 (2.18)

2.4 Caractérisation du transfert thermique dans la parie non-
catalytique du réacteur

Nous avons également caractérisé numériqguemerdnsfeért thermique dans la partie du
réacteur qui ne contient pas la barrette catalgtiqua Figure 2.18 montre les couples
radiales des zones catalytique (CC2) et non-c&jalyt(CC3) du microréacteur. Le canal
est plus large dans la partie non-catalytique Eomnade I'absence de la barrette catalytique
dans cette zone. Des simulations identiques asceéerites ci-dessus ont été réalisées. La
variation du nombre de Nusselt en fonction du namtbe Graetz est présentée sur la
Figure 2.19. Lorsque le Graetz local est inféri@d0, le régime est établi, le Nusselt tend
vers une valeur asymptotique de 3,32. Cette vadstiren parfaite adéquation avec la
littérature. Kays et Crawford (1993) calculent uanslelt en régime établi de 3,34 pour un
canal rectangulaire ayant le méme ratioet la méme condition limite. Ces résultats
montrent par ailleurs que la déformation du camall@ présence du thermocouple mobile

impacte peu le transfert de chaleur dans CC3.

AAAAsssssnan N YT TY

Uy = 1.3 mm Dy =3.5mm

Figure 2.18 : Coupe radiale des zones CC2 et CChntworéacteur.

La corrélation entre les nombres de Nusselt etrdet® locaux donne la relation suivante :

Nu(z) = 3,328 + 0,01689Gz(z)*¢3° (2.19)
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Elle sera utilisée pour représenter les transtitshaleur dans la partie non-catalytique du
réacteur. Le transfert de chaleur est beaucoup gffiace dans la partie catalytique du
réacteur puisque le nombre de Nusselt en régimdi @éans la partie CC3 (3,32) est
inférieur a celui de la zone catalytique (4,43)augmentation de la profondeur du canal
entraine une augmentation du diametre hydrauligueest inversement proportionnel au
coefficient local de transfert de chaleur. C’'esgjoe explique les écarts entre les nombres

de Nusselt en régime établi.

10°

Nombre de Nusselt local [-]
5

|
l
+ Simulations

Corrélation : Nu = 3,328 + 0,01689+*Gz%963°

10° 10" 10° 10° 10"

Nombre de Graetz local [-]

Figure 2.19 : Evolution du nombre de Nusselt lemafonction du nombre de Graetz local
dans la zone non-catalytique du réacteur (CC3).

2.5 Caractérisation numérique du transfert de matiére @ns la zone
catalytique

Le coefficient de transfert de matiere externg @ntre la barrette catalytique et le gaz
réactif doit étre calculé a partir du nombre der@bed. Il est difficile d’estimer avec
précision expérimentalement lg $ur la partie catalytique du microréacteur a calese
différentes incertitudes de mesures et du couptagee les phénoménes de transfert de

chaleur, de matiere et la réaction.

Pour calculer le nombre de Sherwood local, onsgtile logiciel Fluent® pour simuler un
transfert thermique dans lequel la configuratioBiciange de chaleur est identique a celle
du transfert de matiére dans CC2. Les conditionfustede matiére sont représentées par

des conditions de flux de chaleur et la concemtnatst représentée par la température.
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Cette approximation est correcte car le nombreaieid. du gaz est égal a 1. Le protocole
suivant est utilisé. Le microréacteur est alimexvéc un flux d’azote a 500 K. La pression
est fixée a 20 bars. Une condition limite de terapée de paroi constante de 1123 K est
imposée sur la paroi catalytique pour représergecadndition limite de concentration

constante a la paroi catalytique (Male et al., 3004s autres parois qui n’échangent pas

de matiére avec le gaz réactif sont représentgegegaconditions thermiques adiabatiques.

Cette configuration du transfert thermique est @aga¢ a celle du transfert de matiere dans
la zone catalytique du réacteur. Par analogie, wounsidérons que le nombre de Nusselt
est équivalent a celui de Sherwood.

Profil de température Parois adiabatiques
----- 7
entrée [, sortie
........
— 7'y

Température de paroi uniforme

Figure 2.20 : Configuration du transfert thermigsienulé pour calculer le nombre de
Sherwood.
Comme pour le transfert thermique, plusieurs sitiaria ont été réalisées en faisant varier
la vitesse du gaz a I'entrée. Le coefficient laoalyen d’échange de chaleur est estimé par

la relation suivante:

?(2) (2.20)
hioe(2) = F——
(Tp - Tm(Z))

ou @(z) désigne le flux de chaleur a la paroi cataliqT, et Ty en [K] représentent
respectivement, la température de la paroi catplgtiet la température moyenne du gaz a

la position z.

A partir de la relation (2.20), nous calculons tesnbres de Nusselt locaux. La Figure
2.21 présente leur variation le long de la positigiale de la zone catalytique. Pour toutes
les simulations, les nombres de Nusselt locauxeteinders une valeur asymptotique de
3,98. Cette valeur est en bon accord avec laditiée. En effet, Kays et Crawford (1993)

rapportent un nombre de Nusselt moyen de 3,909 l@acass d’'un canal rectangulaire de

méme facteur de forme qui n’échange de la chaleur que sur une de ses.fhe nombre

de Graetz est introduit pour tenir compte du dégyedonent des profils de vitesse et de
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température a I'entrée. La Figure 2.22 présentatetion du nombre de Nusselt local en

fonction du nombre de Graetz.

16 -
14 1 vitesse moyenne a l'entrée 0,5 m/s
B —o—vitesse moyenne a I'entrée 1 m/s
] \\ —>=vitesse moyenne a l'entrée 2 m/s
10 - —l—vitesse moyenne a l'entrée 3 m/s
Nombre de | \\
Nusselt 8 -
[-] ]
6 .
4 — —il} i
2 -
O ] T T T 1
0 0,05 0,1 0,15 0,2

Position axiale le long de CC2 [m]

Figure 2.21 : Evolution du nombre de Nusselt [dedbng de la zone catalytique.

Lorsque le Graetz est inférieur a 10, le Nussdltesstant et tend vers une valeur limite
de 3,98. Pour des nombres de Graetz supérieurs lasl8ffets d’entrée ne peuvent plus

étre négligés.

Par analogie au transfert de matiere, la corrélatiotre les nombres de Nusselt et de
Graetz locaux est utilisée pour représenter lestegihde matiere dans la partie catalytique
du réacteur. Ainsi, le nombre de Nusselt sera raodéppar celui de Sherwood et celui de

Prandlt dans le Graetz local sera remplacé pasrigbne de Schmidt (relation (2.21)).

Sh(z) = 3,98 + 0,018Gz, (z)°3 (2.21)
ReScD
Avec Gz, (2) = - h (2.22)

Cette corrélation sera utilisée dans le programim&tique du micropilote pour représenter
le transfert de matiere dans la zone catalytiquatiésant la relation (2.23).

_ ShDy, (2.23)
4=
Dy,
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Nombre de Nusselt local [-]
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Corrélation : Nu = 3,98 + 0,018*Gz103
[ I Il I I L1101l I I I Il [ |

10° 10" 10° 10°

Nombre de Graetz local [-]

Figure 2.22 : Evolution du nombre de Nusselt lealfonction du nombre de Graetz local.

Apres la caractérisation expérimentale et la sitrmrlanumérique des phénoménes de
transfert de chaleur et de matiere dans le miccteés nous abordons, dans la section

suivante, I'estimation des pertes thermique sunizopilote.
2.6 Analyse des pertes thermiques dans le micropilote

La réaction de reformage du méthane nécessite partapxterne de chaleur. Dans le
caisson du micropilote, le four est équipé de tasies électriques qui fournissent la
chaleur nécessaire a la réaction. Une partie de cbileur est perdue par convection
naturelle entre le pilote et I'air environnant. duaantification des pertes thermiques permet
de déterminer la quantité de chaleur réellementieregar le réacteur pour chaque
expérience. Cette derniére est nécessaire pounrdaes la cinétique de la réaction. Pour
quantifier les pertes thermiques dans le micropitprédire leur évolution en fonction du
niveau de température, une mesure expérimental@rétdrable a une estimation par
corrélation, et peut étre réalisée en se basantrsurilan thermique global (en absence
d’écoulement de fluide) :

(2.24)
MCp E = Dchaufre — Cbpertes

ou MCp [J/K] désigne la capacité calorifique dussan contenant le four et le réacteur, T

[K] la température moyenne du caiss@naue [W] la puissance thermique fournie par le



four et ®peres [W] le flux des pertes thermiques vers I'extérieLies températures sont
enregistrées en plusieurs points dans le caissolpars d'un créneau de puissance de

chauffe du four a l'aide de 'ensemble des thermiptes du micropilote. La Figure 2.23

Chapitre 2 : Description et caractérisation du micropilote

montre I'évolution de la température moyenne ausde ce créneau.

Pendant environ 26300 s, le four est chauffé aver puissance totale de 816 W. La
température monte rapidement jusqu’a atteindre°@@Ensuite, le chauffage est arrété et
la baisse de température est suivie jusqu’a ateiedviron 100°C. En comparant les

vitesses de chauffe et de refroidissement du blas anéme niveau de température,

I'analyse de cette courbe permet d’isoler MC@giesindépendamment.

Température [°C]
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400

300

200

Température moyenne du four °C

Temps [s] x 10°

Figure 2.23 : Evolution de la température moyenaesde caisson contenant le

microréacteur au cours d’'un creneau de chauffe.

2.6.1.Méthode utilisée pour estimer les pertes thermiquedu
caisson

La méthode utilisée pour le traitement des messgetcompose comme suit :

les mesures brutes de températures en différemtspu caisson sont moyennées,

sans pondération particuliere.
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* les points de mesure sont triés par classes deétatnpe, chaque classe ayant une
largeur de 5 K : [100 ; 105], [105, 110]... en allargqu’a 900 °C, soit 161 classes.

e pour chaque classe, on distingue les points cayrelgmt a la montée pendant la
chauffe, et ceux de la descente pendant le refsedient,

e pour chaque groupe de points, on effectue une ssigre linéaire ce qui permet
d’obtenir la pente en K/s, aussi bien pendant lautfe (R.oned que pendant le
refroidissement (Rscent-

On en déduit : la classe de température, la persede la montée (Rnwed €t la pente lors
de la descente {Rcenyy. Connaissant la puissance de chauffe imposée Wl@t

constante), on calcule les pertes pour chaqueectsstilisant la relation suivante

q)chauffe * Pdescente (2-25)

Pdescente - Pmontée

q)pertes =

On peut finalement déduire le MCp, en fonctionaleeimpérature

q)pertes (2-26)

P descente

MCp =—

2.6.2.Résultats

Les Figures 2.24 et 2.25 présentent respectivereefiiix de pertes et le MCp en fonction

du niveau de température. Les pertes thermiqugmenient progressivement et atteignent
la valeur limite de 816 W pour la derniere clasedampérature vers 900°C. On retrouve
ici la valeur du plateau a la fin du créneau deutfiea la température étant stable, toute la
chaleur fournie est perdue sous forme de pertes, cttte valeur maximale de 816 W de
pertes. Cependant, I'évolution du MCp ne correspgmasia celle attendue. On observe une
augmentation puis une diminution, ce qui ne senplale en accord avec les évolutions
attendues pour un solide, dont la capacité caomfi devrait augmenter avec la

température. L'évolution de la capacité calorifiqliecaisson pourrait étre expliqguée par la

non-uniformité de la température au sein du caigsbririgure 2.26).
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Figure 2.25 : Capacité calorifique de I'ensembleaiisson en fonction de la température
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Figure 2.26 : Profils de température dans le caisda micropilote (Température de peau
du réacteur, TTF1, TTF2, thermocouple mobile etc).

2.6.3.Mesures des pertes en présence d’'un écoulement ddéz

L’estimation des pertes thermiques a aussi ét&teffe en faisant passer différents débits
d’azote dans le microréacteur. Le flux de chalegurpar I'azote pourrait étre calculé en
faisant un bilan enthalpique entre I'entrée etdeis du micropilote. Cependant, nous ne
disposons pas de thermocouple de mesure de la rawm@ea la sortie du microréacteur

(sortie de CC3), ce qui rend ce calcul impossible.

Dans un souci de simplification de la formulatiorathematique du probléme et sa
résolution, nous avons inclus dans les pertes iljess le flux de chaleur recu par 'azote
durant son sejours dans le réacteby, (). Le bilan thermique global dans ce cas s’écrit

ainsi comme suit :

dT (2.27)
MCPE = Dchauffe — (Cbpertes + CDNZ)

La méme procédure que celle décrite préecédemmeétd atilisée pour estimer les pertes
thermiques et le Mgen fonction du niveau de température. Les résuttatenus sont
présentés sur la Figure 2.27. Les débits d'azatisést correspondent a des temps de

passage de lI'azote dans la zone catalytique coraptis 89 et 350 ms. lls sont du méme



Chapitre 2 : Description et caractérisation du micropilote

ordre de grandeur que ceux utilisés pour les tegtdytiques. Comme dans le cas des tests
sans écoulement de gaz, les pertes thermiques atgmhavec la température. Elles sont
plus importantes que celles mesurées sans délbmgghentent sensiblement lorsque le
débit d’azote diminue. Rappelons que le flux dderarecu par I'azote est inclus dans les

pertes thermique@b + @y,). Il croit naturellement avec I'augmentation du psm

pertes

de passage. C’est ce qui justifie les écarts observ

Ces résultats montrent que les pertes thermiquedres importantes et que pour atteindre
un niveau de température donné dans le pilote, lem g¢e la chaleur nécessaire a la
réaction, on doit fournir en fonction de la tempéra a laquelle s’effectuent les tests
catalytiques une importante quantité de chaleur pompenser les pertes intrinséques du
pilote. Par exemple, pour réaliser des tests dajaBs a 800°C, la puissance thermique

nécessaire est supérieure a 720 Watt.
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Figure 2.27 : Pertes thermiques en fonction du auivde température.

La comparaison entre les pertes thermiques enmés®i non d’'un débit d’azote montre
gue plus de 90% de la puissance électrique foariées résistances est perdue.

L’ordre de grandeur des pertes (90 %) est confparéles résultats des tests catalytiques

en comparant la chaleur consommée par la réactmailé imposée. Nous y reviendrons
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dans le chapitre 4 consacré a l'analyse des résuttas tests catalytigues et a la
détermination de la cinétique de la réaction dermeége.

2.7 Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons présenté de maniéa@léte le banc d'essai congcu pour
tester, étudier le fonctionnement et améliorerdedormances des nouveaux catalyseurs
de reformage formulés dans le but d’intensifiepdecédé SMR. La géométrie interne du
microréacteur pilote a été présentée avec une iggsar compléte des différents
périmetres d’échange de chaleur et/ou de mati@® résultats des tests catalytiques qui y
sont effectués seront utilisés pour détermineiriatiue globale de la réaction. Pour cela,
il est nécessaire de représenter correctementhi&soménes de transfert de chaleur et de
transfert de matiere dans le modéle cinétique doramdacteur. C'est ainsi que, des
mesures de température ont été effectuées et ontigpe’évaluer les résistances au
transfert thermique et une valeur moyenne du aoefft de transfert de chaleur par

convection (Rc) entre le gaz et la barrette catalytique.

Les valeurs de & identifiées expérimentalement sont en bon acceed &s prédictions
de la littérature. Cependant, les résultats obterarst pas permis d’établir une corrélation
permettant de prédire leurs évolutions en fonctiorrégime d’écoulement et de la nature
des gaz. lls ne permettent pas non plus de coesiti&r phénomeénes d’entrée, c’est-a-dire
le développement des profils thermiques et hydradygues dont la non prise en compte

pourrait impacter la détermination de la cinétigeda réaction.

Par ailleurs, les petites dimensions du microréactes erreurs de mesures et le couplage
entre les phénoménes de transfert de chaleur, d@&renaet la réaction constituent
également une difficulté a une évaluation expérialerprécise de la cinétique du transfert
de matiere dans le microréacteur. Pour réduireiresrtitudes du modele liees aux
transferts, des simulations numériques ont étécteiées en utilisant Fluent® pour
caractériser ses phénomenes. Les résultats ontispdiétablir les corrélations a partir
desquelles les coefficients locaux de transfercl@eur ainsi que ceux de transfert de
matiere pourront étre calculés. Apres la présemtadu banc d’essai et sa caractérisation
préalable, nous passons au chapitre suivant c@naderprésentation du modéle cinétique

du micropilote.
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Chapitre 3:  Modélisation du micropilote

Dans ce chapitre, nous présentons les modélesiquiastdéveloppés pour analyser et
interpréter les résultats des tests catalytiquésctees sur le micropilote. Il s’agit de
modeles monodimensionnels de réacteurs pistonsogétées qui tiennent compte des

phénomenes de transfert de chaleur et de matiaselelaéacteur.

Un premier modele de réacteur de la zone cataytiQC2 a été développé, il ne
considérait pas l'activité catalytique des par@istte derniere négligeable (2 %) au début
des tests catalytiques, a considérablement évoR@éar. interpréter convenablement les
résultats des tests catalytiques, un second mpegeheettant de tenir compte de l'activité
des parois a été développé. Ces modéles serasésiflour déterminer la cinétique globale
de la réaction de reformage (SMR) a partir des lt@suexpérimentaux des tests
catalytiques et quantifier la part de la conversiarméthane due a I'activité des parois du
réacteur. Un formalisme cinétigue dans lequel If#fste de la microstructure sont
regroupé€s sous une constante a été adopté. L'bbgsit de pouvoir lier l'activité
catalytique (acte chimique) et les propriétés nstreturales du catalyseur (acte
physique). Nous abordons, dans la section suiveegegactions et la formulation retenues

pour représenter la cinétique.
3.1 Réactions et especes prises en compte

Les modéles cinétiques développés considérentéestions de reformage du méthane
SMR (3.1) et de Water Gas Shift WGS (3.2) qui smeiles généralement retenues pour

modéliser les réacteurs de reformage catalytiqaevapeur.
CH, + H,0 = CO + 3H, ArH; = 206,2 kJ.met  (3.1)
CO + H,0 =CO, +H, ArH; = - 41 kJ.mot (3.2)

La cinétique de la réaction de reformage du méthagie étudiée par plusieurs équipes de
recherche au cours des deux derniéres décennieg(@ahe 1.3.4 Vitesse et cinétique de
la réaction de reformage). Il y a un accord génguale fait que la cinétique de la réaction
est du premier ordre par rapport au méthane. Capéntiénergie d’activation de la
réaction varie tres fortement 20-160 kJ/mol sekmdtudes. La dispersion des valeurs de
I'énergie d’activation peut s’expliquer pour la part des cas par les limitations par le
transfert de chaleur et/ou de matiere. Actuellemiéni’existe pas de consensus sur le

mécanisme exact de la réaction SMR (Steam Methaf@mRing).



Chapitre 3 : Modélisation du micropilote

Wang et al. (2004) ont développé et testé dansiaroréacteur un catalyseur semblable a
celui retenu dans le cadre de notre étude, Rh/MdfsALa masse de rhodium dans le
support a été optimisée pour améliorer la produétivolumique. Ills ont montré que ce

catalyseur est extrémement rapide, comme lindigles taux de conversion élevés du
méthane a faible temps de passage (60 % de comwealgsiméthane a 900°C, 1 atm et 25
ms de temps de contact). Le catalyseur est égatedsstant a la formation de carbone et
stable sur une large gamme du ratio vapeur-suranétbAucun signe de désactivation n’a
été observé pendant 14h de fonctionnement aveatimmvapeur-sur-carbone égal a 1. En
comparant I'activité catalytique du catalyseur dansréacteur tubulaire conventionnel et
dans un microréacteur, une amélioration signifieatie la conversion du méthane a été
observée avec le microréacteur et est attribuéareélioration des transferts de chaleur et
de matiére. Leurs résultats montrent également’gcigvité catalytique dépend de la taille

des particules de rhodium et de la microstructureatalyseur.

Pour analyser le reformage du méthane dans uretga&tmicrocanaux, Tonkovich et al.,
(2007) ont proposé les relations suivantes pouwesgmter les vitesses des réactions SMR
et de WGS en exploitant les résultats des tesaytiguies de Wang et al. (2004).

E 1 Pg PCO Al = 11273 108[m01/m§atal seur/s]
Rsmr = Aq €xp (— R_?I‘) <PCH4 H,0 — IZ<1 ’
Eaz Py, Peo Ay = 1,466 103[mol/m’ . counr/s]
Rwgs = Az exp <— R_?I‘) <PCOPH20 - ZKZ 2) 2 v
Rsmr : Vitesse de la réaction SMR olfim®;aayseuts]
Rwes : vitesse de la réaction WGS [m&UmyseL/rs]

Les énergies d’activation des réactions SMRy)(Et WGS (k2 sont, respectivement,
eégales a 169500 J/mol et 67130 J/mol & K, sont les constantes d’équilibre

thermodynamique des deux réactions :

K, = ex;{_ 26TS30+ 30,114) bag K, =ex %OO - 4,036) .

Pour le design de I'échangeur-réacteur microstractia vitesse de la réaction principale
doit étre mesurée avec précision dans des conslitipératoires identiqgues a celles du
fonctionnement du futur réacteur. Ainsi, il condiete souligner que I'estimation de la

cinétique globale est plus appropriée que I'étugléadmicrocinétique de la réaction SMR,
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qui viserait alors a identifier le mécanisme déaile la réaction et I'étape déterminant la
vitesse. Par conséquent, un formalisme de cinétitplzale, similaire a celui proposé par
Tonkovich et al. (2007) a été retenu. La cinétigies réactions est alors exprimée en

fonction des titres molaires des especes danddéysaur comme suit :

E Yen,Yeco
al Cc,H5/C,
Rsmr = kpreexpl exp <_ ﬁ) <YC,CH4YC,H20 — P? K—1> Ku

E.o YeH,Yeco

Rwes =K zeXp<__)(Y CcoYcH,0 _—Z)K
preexp RTC C, C,Hp KZ 9

Rswmr : Vvitesse de la réaction SMR [mol/n?catawsel/rs]
Rwes : vitesse de la réaction WGS [moI/rrﬁatawsel/rs]
Kpreexp1: facteur pré-exponentiel de la réaction SMR olfM?surtace actidS]
Kpreexp1: facteur pré-exponentiel de la reaction WGS ol[MPsurtace acidS]
Ky : constante de microstructure Zs[mace active mzcatalyseu}
Ye,i: fraction molaire de I'espéce i dans le catalyseur []

Contrairement a Tonkovich et al. (2007) qui ontrarps la vitesse des réactions SMR et
de WGS en [mollﬁaatawsellrs], nous les avons exprimeées en [m&émysellrs]. Irani et al.
(2011) ont modélisé par CFD les réactions de redgendu méthane dans un réacteur
monolithe et comparé les deux approches de motéhisaux résultats expérimentaux. lls
ont conclu que I'approche surfacique, plus facileméttre en ceuvre, est beaucoup plus
précise que celle volumique. Elle permet de reteoUes résultats expérimentaux avec
moins de 3 % d'écart en conversion pendant quee ceflumique sous-estime la

conversion de plus de 10 %.

Dans I'expression de la cinétique de la réactiome eonstante (| fonction de la
microstructure du catalyseur a été ajoutée. Ceediq) doit permettre de lier I'activité
catalytique aux caractéristiques microstructurales catalyseurs. Pour le définir, il est
nécessaire de connaitre les principales caraog@est des dépobts catalytiques. Apres la
détermination de la cinétigue de la réaction, lausation du modele permettra de
déterminer le flux et la composition du gaz de Bgae produit en fonction des conditions

opératoires (température, pression, temps de pasdageur fournie, etc).
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3.1.1.Introduction des avancements

La Figure 3.1 présente un schéma simplifié de laezoatalytique du micropilote.
L’alimentation du réacteur peut contenir chacune dspéces possibles que sont ;4,CH
H,O, CO, H, CO, et éventuellement des inertegf (N2).On définit ky le débit total des

gaz réactifs :

Fo = Fen,0 t Fro0 t Feoo + Fi,0 + Feoo-

SMR endothermique

CH) WGS exothermique CH,
H,O H.,O

- CHls st O uSiEles i C0) i}
B, > c0+H,00 H,+CO <H‘
CcO 2 2 - | CO
Co, | e | Co,
N,/ Barrette catalytique \JV,

Figure 3.1 : présentation simplifiee du canal detme catalytique

La Figure 3.2 présente une coupe radiale du miotepilLes différents périmétres de

transfert de chaleur par conduction, par convectiertransfert de matiére et de réactions y
sont indiqués. Les parameétresdRsm RsoKgj, utilisés pour représenter ces phénoménes
ont été déterminés par mesure expérimentale osipatations sous Fluent® et présentés

au chapitre 2.

Si on introduit x et % les avancements respectifs des réactions SMR\&GI8, les débits
molaires de Chk| H,O, CO, H et CQ a une position quelconque se calculent a l'aide des

formules suivantes :

FCH4 = FCH‘“0 -xF

FHZO = FHZO,O - (X1 + Xz)Fo
Feo = Feoo * (Xl - XZ)FO
FH2 = FHZ,O + (3X1 + Xz)Fo
Feo, = Feo, 0t %:Fo

Le débit total est donné par la relation suivante :
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I:tot = I:0 + I:inerte+ 2XlFO = I:inerte-i-(:l'-i- 2X1)FO

Condition limite a la paroi du réacteur: flux de chaleur ou température

Transfert de chaleur

0‘. ‘0
4 . Rsm
~ »
» "
5 H
~ “ 0.
Transfert de chaleur (hy,,),
Transfert de matiére Ky Transfert de chaleur
(hloc)
Catalyseur

Transfert de chaleur

Re

Réactions

Figure 3.2 : Coupe radiale du micropilote.

3.1.2 Variables intermédiaires

On peut exprimer chacune des fractions molairdsmetion des deux avancements :

y. =—-  parexemple ¥ . = Femo ~XiF
: S I:iner’[e + (l+ 2X1)F0

Les avancements; et x peuvent se calculer a partir des flux de méthardeeCQ tels

FCH4 0 FCH4 I:coz - FCQ 0
0

0

P

o1 B g
“p % TRy

On a egalement les relations classiqugs = Cg
T.9

Le débit volumique et la vitesse moyenne du flpdavent aussi se calculer :

RT
QT == _(Finerte + (1+ 2X1)F0) , Ue = % = PO (Finerte + (1+ 2X1)F0)
c c

Il est également possible de calculer la converd®ICH, (Xch4) et la sélectivité en CO

(Sco) par les formules suivantes :
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FCH4,O - FcH4 _ Fo Feo

XCH4: = =X et SCO:F i F
CH, .0 CH,.,0 (ef0] co,

3.2 Présentation du modele de la zone catalytique saastivité des
parois

Le modele du film schématisé sur la Figure 3.u8Bsé pour représenter les transferts de

chaleur et de matiére. Il considére séparémenhdaegazeuse et la phase catalytique, au
sein desquelles les fractions molaires des compms#tsconsidérées uniformes. Les deux

phases sont séparées par un film a travers lequedrsfert de matiere est représenté par
un coefficient de transfert (R. La Figure 3.3 représente également le flux thegum

apporté a la phase catalytique par le four.

8“’(3
<>

Profil de température
ou de concentration

Flux thermique

\

2ol

Paroi Washcoat  film

Figure 3.3 : Représentation de la surface de laréte enduite de wash-coat.
En intégrant le modéle cinétique, la modélisatianmdcroréacteur (zone catalytiqgue CC2)
est effectuée en écrivant successivement les égsatle conservation de la masse, de

'énergie et de quantité de mouvement dans le méaieur en régime permanent. Les

éguations du modéle sont présentées ci-apres.

3.2.1.Hypotheses du modéle

Le modele cinétique développé est basé sur lestihgpes suivantes :

e L’écoulement du gaz réactif est supposé de typgemis
* le gaz est représenté par une loi des gaz paffatieur de compressibilité 1),

» il n’existe pas de réaction en phase homogene,
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» les réactions ont lieu a la surface du wash-copbst& sur le porte-échantillon et il
n'y a pas de limitation par le transfert interramsl le wash-coat,
» le transfert thermique par rayonnement est néglige,

» l'activité catalytique des parois du réacteur &sgjligée.

Nous présentons, dans cette partie, les équatgissant les bilans de matiére, de chaleur
et de quantité de mouvement pour I'étude de laticmé des catalyseurs déposés sur la

barrette catalytique du microréacteur.

3.2.2.Bilans de matiére dans la phase gazeuse

La Figure 3.4 présente une coupe radiale et lanitiéfi des différents périmétres de
transfert de chaleur et de matiére utilisé danmdéeléle. Le catalyseur est déposé a la

surface de la barrette sur une distance egalg EB®bords de la barrette sont inertes.

Gaine de thermocouple

mobile : T,(z)

Périmetre P,

Périmetre P,

Gaz : Tg(z) Périmetre P,

Périmetre P,

Barrette catalytique : Tc(z)

Périmetre P,

Paroi du réacteur : Ts(z)

Figure 3.4 : Coupe radiale de la zone catalytigue&finitions des périmetres de contact
entre ces zones.

D’aprés le modele du film, le flux molaire diffusioel entre le gaz et la couche catalytique

s’écrit comme suit :
J it P T Ka,iCr.o (Yg,; = Ye,p)
Le flux total spécifique transféré est:

J; = ‘]diff,j + yg,j J

J
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avec J le flux total moyen (di a la variation duntwe de moles via la stoechiométrie):
J=>17,.
On définit f le débit molaire du constituant j dans le microgal

fJ = QCUCCT,Q yg,j

ou Q_désigne la section de passage du gaz dans le éacteur et ula vitesse moyenne

d’écoulement du gaz réactif dans le micropilotebllan de matiere dans la phase gazeuse
s'écrit donc comme I'égalité de la variation du itlébolaire en écoulement et du débit

transféré a la paroi (pas d’accumulation) :

fo=f .,+JPdz

jz j z+dz j'sc
ou Rcest le périmétre de contact entre le gaz réddif learrette catalytique.

d(f,.)

Z

+‘]j sc:0

Soit

Apres réarrangement, pour chacune des espécesasa ghzeuse, I'écriture du bilan de
matiere méne a I'’équation différentielle ci-dessadésrivant I'évolution de la fraction

molaire de I'espece en fonction des variables dblpme :

P (3.3)
d(yQJ) _ /RTg
dz KaiFse Finerte + (1 + 2x1)Fy (yc'j - yg'j)

avec j = CH, H,O, Hy, N, CO et CQ

Le coefficient de transfert de matiérg flkest calculé a partir du nombre de Sherwood en
utilisant la corrélation suivante issue des sinioifet du transfert de matiere sous Fluent®

(Voir section 2.5).

k4D 4
Sh(z) = —2 = 3,98 + 0,018Gz,, () *3 (3.4)
Dp,
ReScD )
avec Gz, (2) = h (3.5)

Z

3.2.3.Bilans de matiere dans la couche catalytique

On considére que la limitation au transfert de ematest uniquement externe du fait de la

faible épaisseur du wash-coat (< 10um). Le trahsfermatiére interne est négligé. Le
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bilan de matiére dans la couche catalytique s'éomic comme I'égalité du flux molaire de
transfert de matiere et du flux consommé par leactiéns chimiques (pas

d’accumulation) :

kd,jCT,g(yg,j - yC,j) + (Y1j - zyg,j)RsMR + V2jRwes =0 (3.6)
11 €tyy; représentent respectivement les coefficients stmewriques des espéces pour la

réaction SMR et pour la réaction de WGS.

3.2.4.Bilan enthalpique dans la phae gazeuse

Soit ¢ le flux de chaleur spécifique par unité de longugicanal échangé par convection

sur une distance dz entre le gaz et les parois Bigure 3.4). On a:
@ = hyoc[Peg(Tg — Tc) + Pog(Tg — Ts) + Ping(Tg — T (3.7)

L’écriture du bilan enthalpique sur la phase gagzeuermet de décrire I'évolution de la
température du gaz par I'équation différentiellvaate :
(3.8)

dT,
uCQCCT,nggE + QO = 0

Le coefficient local de transfert de chaleur panvaxtion k. est calculé a partir du
nombre de Nusselt en utilisant la corrélation suigassue des simulations du transfert de

chaleur dans la zone catalytique du réacteur. (S&xstion 2.3).

hloc(Z) Dh
A(2)

avec RePrD 3.10
Gz, (z) = 7 h ( )

(3.9)

Nu(z) = = 4,4325 + 0,0105Gzy, (z) 10466

3.2.5.Bilan enthalpique dans la couche catalytique

Au sein de la couche catalytique, I'écriture dabienthalpique consiste a égaliser les flux
de chaleur provenant du four, de la phase gazdudes termes liés a la consommation par
la réaction de reformage du méthane et ceux li@spaoduction par la réaction de Water
Gas Shift.

Pse
RSC

(3.11)
(Tc - Ts ) + hlocch(Tc - Tg) + RSMRAI'HlPsc + RWGSAFHZPSC =0
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3.2.6.Bilan de guantité de mouvement dans la phase gazeus

La corrélation suivante proposée par Shah et Lofti®n8), valable dans le cas d'un canal
droit de section rectangulaire, est utilisée paiineer la perte de charge dans le réacteur.
a représente le ratio entre la profondeur et la large canal.

dpP 2pu, (3.12)

—_— e

dz D

avec fRe = 24(1 — 1,3553a + 1,9467a? — 1,7012a3 + 0,9564a* — 0,2537a°)

3.2.7.Bilan de chaleur sur la masse solide du réacteur

Le bilan de chaleur sur la masse solide du réad@arit comme I'égalité des flux de
chaleur échangés entre le réacteur et le gaz,aetendr et le thermocouple mobile, le

réacteur et la barrette catalytique au flux rectiodu.

sc (3.13)

P, P,
CDPS = hlocpsg(Ts - Tg) + == (Ts - Tm ) + -
Rsm R

SC

(Ts - Tc)

Les résistances thermiquegyRt R font parties des parameétres du modele. Elles @at d
été déterminées par mesure expérimentale de temmaElles valent respectivement
0,0038 et 0,0134 fK/W.

Cette équation permet de calculer la températur@aicteur (). Pour cela, on a besoin de
connaitre précisément le flux de chaleur spécifipae unité de surfacéd) qui a
effectivement servi a convertir le méthane. L'asalydes pertes thermiques présentées
dans le précédent chapitre n’a permis de conngiiee 'ordre de grandeur des pertes
thermique sur le pilote. La conversion du méthana éeempérature de sortie du gaz dans
la zone réactive sont intimement liées au flux rtique réellement consommé par la
réaction. Pour chaque expérience, ce dernier sécalé en effectuant un bilan thermique
qui fait intervenir les températures d’entrée esdeie du gaz dans la zone catalytique et la
conversion du méthane. Le profil de températureéexgental du réacteur peut également

étre utilisé pour remplacer cette équation. Notsviendrons dans le prochain chapitre.

3.2.8.Bilan de chaleur dans le thermocouple

En régime permanent le bilan de chaleur sur lentbeouple s’écrit comme suit :

(3.14)

Psm

RSI’H

(Ts — Ty ) — hlocpmg(Tm - Tg) =0
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Une derniere équation est incluse dans le modéle gaculer le temps de séjours réel des
gaz réactifs dans le réacteur (zone catalytique).

3.3 Méthode de résolution

Le modele cinétique est un systeme composé de d&iéns algébro-différentielles. Sa
résolution permet de connaitre I'évolution destfoas molaires de chacune des espéces
dans chaque phase, le temps de séjour moyen, ta gdercharge et les profils de
température le long de I'axe z du micropilote. P@soudre ce systéme d’équations, nous
avons défini 18 inconnues qui sont présentées ldarableau 3-1 ci-dessous.

Tableau 3-1 : Les variables du modele et leursiggions

Numéro de la Variable Signification
variable

1 Ty Température dans la phase gazeuse
2 Yo¢CH4 Fraction molaire de CHlans la phase gazeuse
3 y,H-0 Fraction molaire de 4@ dans la phase gazeuse
4 YqH> Fraction molaire de Jdans la phase gazeuse
5 y,CO Fraction molaire de CO dans la phase gazeuse
6 YCO, Fraction molaire de CQlans la phase gazeuse
7 YoN2 Fraction molaire de Ndans la phase gazeuse
8 P Pression totale des réactifs
9 t Temps de séjour réel
10 Y.CH, Fraction molaire de CHlans la couche catalytique
11 yeH-0 Fraction molaire de 4 dans la couche catalytique
12 YeHo Fraction molaire de fHdans la couche catalytique
13 yv.CO Fraction molaire de CO dans la couche catalgtiqu
14 .CO, Fraction molaire de CQlans la couche catalytique
15 YeN; Fraction molaire de Ndans la couche catalytique
16 Te Température de la barrette catalytique
17 Te Température de peau du microréacteur
18 Tm Température du thermocouple mobile

La fonction « odel5s » de Matlab est utilisée p@gopudre ce systeme. Odel5s utilise la
méthode de Gear (méthode a pas liés de type peédicbrrecteur a ordre et pas variables)
adaptée aux systemes raides d’ordre variable.tidlisiation du modele est effectuée en
imposant a I'entrée du réacteur (z=0) les valeul®rirée de chacune des variables.
Certaines d’entre elles comme la température dalysatur, du thermocouple mobile et du
réacteur sont inconnues. Elles seront initialigéese basant sur la température d’entrée du
gaz. La résolution du modéle nécessite une bonmi@lisation de la température du

catalyseur.
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3.3.1.Vérification de la cohérence du modele

Plusieurs tests numériques ont été réalisés paifrevda cohérence des résultats fournis

par le modele. Les tests effectués sont :

e Somme des fractions molaires comme les équations ne contiennent aucune
contrainte sur les fractions molaires, il est utle vérifier que leur somme est
effectivement égale a 1. Le test réalisé sur |las@lhgazeuse et sur la phase solide
montre que cette condition est vérifiée par lesltats.

» Vérification des bilans : la conservation du bilan massique global et deergie

sont également veérifiées.

Le premier modele cinétigue que nous venons deeptés considere que les parois du
réacteur sont inertes et que toute la conversionméthane est due a l'activité du
catalyseur. Des « blancs réacteur », c’est-a-diseekpériences ou le réacteur est alimenté
en gaz réactifs en absence de catalyseur, onéaieés avant et apres les tests catalytiques
dans le but de vérifier l'inertie du réacteur. LeSsultats ont montré que I'activité
intrinséque au réacteur évolue au cours des taspassant de 2 a 8 % en conversion du
méthane avant les tests a 60 % de conversion wdssts catalytiques. Pour quantifier
I'impact de cet effet des parois du réacteur, rmwmns développé un modéle complet de
réacteur qui tient compte de I'activité du catalyset des parois du réacteur dans la zone

catalytique ainsi que de l'activité de la paroi sléemzone non-catalytique.

3.4 Présentation du modeéle complet du réacteur

La Figure 3.5 rappelle la configuration du micratéar et présente les coupes radiales des
différentes zones. La température et la converdiométhane seront utilisées pour estimer
la cinétique de la réaction en utilisant les mosieieétique du micropilote. La température
du gaz est mesurée a la sortie de la zone catady@@{2 (0,2 cm). Cependant, I'analyse
des produits de la réaction pour remonter a la emon a travers le bilan matiere est
effectuée a la sortie du réacteur (CC3) aprés idégement des gaz (paragraphe 2.1

Présentation du dispositif expérimental).
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Gaine du thermocouple mobile

—»)
Gaz >

Barrette Catalytique

| | |
0 CC2 0.2 CC3 0.4775

1 mm

Dh=1,3mm Dh=3<mm

Figure 3.5 : Schéma simplifié du microréacteur urgeit la zone non-catalytique en aval de
la barrette catalytique.

L’activité des parois non-catalytique du réactemonges CC2 et CC3) empéche de

connaitre la conversion di au catalyseur. Pour tmnpte de l'activité intrinséque du

réacteur, la procédure suivante a été adoptée :

e dans la partie catalytique (CC2), nous avons d@p&laun modéle de réacteur a
deux zones réactives (parois du réacteur + éclmamtle catalyseur),
e dans la partie non-catalytique (CC3), un autre rieodst établi pour tenir compte

de la réactivité des parois du réacteur.
Le modéle complet du réacteur est obtenu en coupksideux modeles de réacteur en
Ssérie.

3.4.1.Cinétique de la réaction a la paroi

Le méme formalisme est utilisé pour représentairiétique de la réaction a la paroi. La
microstructure propre au réacteur étant inconnoes ravons formulé la cinétique a la

paroi de la maniere suivante :
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_ Eap1 ) ng,HZYCZ,CO
Rsmr-p = kpl exp (— ﬁ) <YC2,CH4YC,H20 - P K—1>
Rwes—p = kp2 exp (— E};a—.i).:) <YC2,COYC,H20 - YCZHZK—YZCZCOZ>
Rsmr-p : Vitesse de la réaction SMR a la paroi [mol/arofs]
Rwes-p: Vitesse de la réaction WGS a la paroi [mol/NfparofS]
Kp1 : facteur pré-exponentiel de la réaction SMR paii [MOl/FparofS]
Kp2 : facteur pré-exponentiel de la réaction WGS palai [MOl/FparofS]

Eap1 et Eap2 SONt les énergies d’activation des réactions SMRNVE&S a la paroi. Les
parametres cinétiques propres au réacteur sertenmdgés a partir du « blanc réacteur »
ou l'activité de la paroi est maximale. Ceci petngetle surestimer I'activité des parois

dans le modéle.

3.4.2.Equations du modele de la zone catalytique avec adté des
parois

Un modéle de réacteur piston hétérogene tenant teodgs phénomenes de transfert de
chaleur et matiere et de la réaction dans les zodmdtives (catalyseur et parois) est
développé pour simuler la partie catalytique (CA2st établi en écrivant successivement

les bilans de conservation de la masse, de I'éaetgile quantité de mouvement.

3.4.3.Bilans de matiere dans la phase gazeuse

Nous avons deux zones d’échange actives ou seldétrdes réactions sur les périmetres
Psc (gaz-catalyseurgt Rq(solide-gaz) (confere Figure 3.4). Pour chacuneesgeces en
phase gazeuse, I'écriture du bilan matiere mén&gudtion différentielle ci-dessous

décrivant I'évolution de la fraction molaire de djgce en fonction des variables du

probleme :
P (3.15)
d(ve) _ /RT,
Tz MR+ xR, [Pec(Verj = ¥9.7) + Pog(Vezj = ¥4,1)]

avec j = CH, H,O, H;, N, CO et CQ

Ye1,: fraction molaire de I'espéece j dans le catalyseur []



Chapitre 3 : Modélisation du micropilote

Yeo,: fraction molaire de I'espece j a la paroi du teac [-]

Dans ce modéle, pour calculer le coefficient dedfert de matiéredk, on suppose une
analogie entre le transfert de chaleur et le teahsle matiére, c’est a dire que les nombres
de Nusselt et de Sherwood sont supposés égauwxdicent de transfert de matierg;k
est calculé a partir du nombre de Sherwood ersaititila corrélation suivante issue de la

simulation du transfert de chaleur dans la zonalyajue :

ka(z)D 3.16
Sh(z) = Ka(2)Dy _ 4,4325 + 0,0105Gz, () V04 (3.16)
Dm(2)
ReScD
avec G () = n (3.17)

3.4.4.Bilans de matiere a la paroi du réacteur

Le bilan de matiére a la paroi du réacteur s’écotnme I'égalité du flux molaire de
transfert de matiere et du flux consommé par leactiéns chimiques (pas

d’accumulation) :

kd,jCT,g(yg,j - }’cz,j) + (Y1j - zyg,j)RSMR—p + V2jRwes—p =0 (3.18)

3.4.5.Bilan enthalpique dans la phase gazeuse

On definit T, la température de la paroi réactive. Spite flux de chaleur spécifique par
unité de longueur échangé par convection sur wstardie dz entre le gaz et les parois. On
a:

P = hloc[ch(Tg - Tc) + Psg(Tg - Tp) + ng(Tg — Tm)] (3.19)

L’écriture du bilan enthalpique sur la phase gagzeuermet de décrire I'évolution de la

température du gaz par I'équation différentiellvaate :

dT, (3.20)
uCQCCT,nggE + Q= 0

3.4.6.Bilan enthalpique sur les parois du réacteur

La complexité du microréacteur qui présente plusigones de transfert de chaleur et/ou
de matiere différentes ne permet pas d’écriredaudéint le bilan enthalpique a la paroi du
réacteur. On définit ainsi une résistance thermiyyeres faible (18 m?.K/W) permettant

de lier la température de la paroi réactivg) @ la température du solidesfTOn suppose
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que la conduction au sein du meétal est rapideebepérature de la paroi réactive,) st
égale a celle du métae. Le bilan enthalpique ataiflu réacteur s’écrit comme [|'égalité
des flux de chaleur transférés par convection, @onsé par le réacteur et celui recu par

conduction de la paroi du réacteur.

P (3.21)
Rﬁ (T, = Ts ) + hiocPsg(Tp — Ty) + Rsmr—pArH; Py,
Sp

+ RWGs_pArHZPSg =0

3.4.7.Bilan enthalpique sur le microréacteur

Le bilan de chaleur sur le microréacteur s’écrimome I'égalité des flux de chaleur
échangés entre le solide du réacteur et I'ensemddeparois avec lesquelles il est en

contact. Soit®) le flux de chaleur recu du four. Le bilan enthalgg s’écrit comme suit :

(3.22)

P P P
®P, =Rs—m(Ts —T,) + =—— (T —Tm)+R—SC(TS—TC)
sp

s
Rsm sc
Comme pour le premier modéle, la simulation dematedeonnaitre précisément le flux de
chaleur effectivement recu par le réacteur. Ceidewmst difficilement approximable par

un bilan thermique en considérant les températliergrée et de sortie du gaz réactif et la
conversion du méthane en raison du manque de nsesetempeérature a la sortie CC3 du
microréacteur. Il reste toutefois possible de remgrd cette équation par le profil

expérimental de température du réacteur.

Les bilans matiéres dans la couche catalytique gims les bilans enthalpiques dans le
thermocouple mobile et dans le catalyseur, legiogals utilisées pour calculer la perte de
charge et le temps de séjour réel sont les méneesanx établis pour le premier modéle et
présentés précédemment. L'ensemble des équations iin systeme algébro-différentiel

résolu sous Matlab® en utilisant la méme procédure celle utilisée pour résoudre les

équations du premier modéle.

3.5Modele de la zone non-catalytique

Pour modéliser la partie non-catalytique du réacteous avons écrit les mémes bilans de
conservation de la masse, de I'énergie et de latj@ale mouvement. Le méme modéle

de réacteur piston hétérogene tenant compte demplédes de transfert de chaleur et de
matiere est retenu. La simulation du transfertrttigne dans cette partie du réacteur nous a
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permis de disposer de la relation suivante a pdetinquelle on peut calculer le Nombre de
Nusselt.

Nu(z) = 3,328 + 0,01689Gz(z)%963° (3.23)

Par analogie entre les transferts de chaleur ebat@re, cette méme relation est utilisée
pour représenter le transfert de matiére en substites nombres de Nusselt et de Graetz

thermique, respectivement, par les nombres de Sloeret de Graetz massique.

3.6.Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons présenté les réacabng formalisme retenu pour
représenter dans les modeles du micropilote latigue® des réactions. Une constante
fonction de la microstructure du catalyseur a @iétée afin lier I'activité catalytique et les

propriétés microstructurales du catalyseur.

Deux modéles mathématiques détaillés permettamireledre en compte ou de négliger
I'activité des parois non-catalytique du réactenir &é développé pour estimer la cinétique
des réactions de reformage (SMR et WGS) a parirrdsultats des tests catalytiques
effectués sur le micropilote. Il s’agit de modele®nodimensionnels considérant le
transfert de chaleur dans le microréacteur etdastert de matiere entre le gaz et la

barrette catalytique.

Pour augmenter la précision des modéles, au liatiligér les corrélations disponibles
dans la littérature, les coefficients de transtitchaleur par conduction R Rs), par

convection () ainsi que le coefficient de transfert de mateme été déterminé (chapitre
2) soit par mesure expérimentale de températurgarusimulation numérique. Ces
modeles serviront a quantifier 'impact des parms-catalytique du réacteur sur 'activité

des catalyseurs et a estimer la cinétique de @ioégprincipale SMR.
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Chapitre 4 :  Analyse des résultats
expérimentaux et deétermination des
parametres cinétiques

L’intensification du procédé de reformage du mééhpar le développement d’échangeurs-
réacteurs entraine une modification de I'architectiu réacteur conventionnel composé de
tubes remplis de grains de catalyseur. Cette é@voludu design du réacteur doit étre
couplée au développement de nouveaux catalysewikenignt déposables dans les
microcanaux de I'échangeur-réacteur microstructypées sa fabrication et permettant
d’atteindre des taux de conversion équivalentsua de procédé classique avec des temps
de séjour du gaz réactif beaucoup plus courts.t@lass ce cadre que de nouveaux
catalyseurs ont été congus et testés sur le baatiquie présenté de maniere détaillée dans
le chapitre 2 et dédié a la mesure de l'activité datalyseurs synthétisés. Le banc
cinétique permet de simuler expérimentalement lenpmtement d'un canal de
I’échangeur-réacteur pilote, et de déterminer Eemisle des parameétres pouvant influencer
l'activité du catalyseur, de classer les différenfermulations testées et de valider les

solutions développées pour optimiser la conversion.

Nous présenterons dans la premiére partie de deiequa chapitre la composition et le
procédé de synthése des nouveaux catalyseurs qirgsiles différentes grandeurs

mesurables les caractérisant (surface spécifigquagsseur de wast-coat, dispersion, ...).

Dans la deuxieme partie, nous aborderons la mems@erformances catalytiques de ces
nouveaux catalyseurs, l'influence de la quantitéraddal actif, de I'épaisseur du dépbt et
de la nature du support sur l'activité catalytique.troisieme partie sera consacrée a la
détermination de la cinétique globale de la réacti partir des résultats des tests
catalytigues. La connaissance de la vitesse déalztion est nécessaire pour dimensionner
et pour simuler convenablement le fonctionnemernitétdangeur-réacteur de taille semi-

industrielle.

Les travaux présentés ici se sont déroulés dacadee d’une active collaboration entre le
LRGP (Laboratoire Réactions et Génie des Procéde@sLRCD (Centre de Recherche
Claude Delorme) d’Air Liquide et le SPCTS (Sciendes Procédés Ceéramiques et
Traitements de Surface) de Limoges. Les catalyssom$ synthétisés et caractérisés au
SPCTS a Limoges dans le cadre de la these de D@nidarco. lls sont ensuite envoyés
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au CRCD ou ils sont caractérisés a nouveau etstaestéle banc cinétique. Le LRGP est
chargé de développer des modeles permettant dserady d’interpréter les résultats des
tests catalytiques, de proposer les condition€dbsation de mesures exploitables, c’est-

a-dire, des expériences a partir desquelles ongstimter la cinétique de la réaction.

4.1 Formulation et Caractérisation des catalyseurs

Les échantillons testés dans le micropilote sonstimés d’'un catalyseur déposé sur un
substrat en forme de barrette. Les dimensions deméllons de catalyseur sont précisées

sur la Figure 4.1.

Largeur = 5 mm Longueur =20 cm

/4 ye/

A

\ Substrat

Figure 4.1 : Caractéristiques des barrettes tessade micropilote.

Le catalyseur est constitué d’'une phase activeedige a la surface d’'un support, comme
présenté sur la Figure 4.2. Le support n’a pastigiise catalytique : c’est un empilement
de grains en céramique dont le but est de dévelappe grande surface spécifique. La
surface spécifique permet aussi d’'isoler physiquertes particules de la phase active et
donc d’en limiter la coalescence. Deux supportst adilisés, le spinelle (MgAD,)
commercial SASOL et un spinelle obtenu par procad@el.

Le spinelle commercial est constitué de particel@mpactes, sans porosité interne. Dans
le cas du support synthétisé par sol-gel, la minmotire interne est développée et des
micropores sont formés a l'intérieur du squele#a €onséquence, des parameétres de
tortuositét, et porosité interne apparaissent). La phase active est constituéecties
particules de rhodium dispersées a la surface dposti L'épaisseur de wash-coat varie
entre 2 et 10 um. La teneur en rhodium des catalysearie entre 1 et 20 % en masse.
Comme l'activité d’'un catalyseur dépend de la déndes sites actifs, la phase active doit

présenter les particules les plus petites et l&s gispersées possible.
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= P
(X N
] /'

Substrat

Phase active

Support

Figure 4.2 : Constitution du catalyseur.

La phase active est déposée par imprégnation suplgort, puis calcinée. Tout le métal
imprégné ne devient pas un site actif du catalys@artaines particules deviennent
inaccessibles aux réactifs, soit a cause de ldetail pore du support, soit par

agglomération des particules de métal en diverseshes.

Pour les barrettes préparées en utilisant un sugpanelle (MgAbO,), la constante de

microstructure I est exprimée par la relation suivante :

mZma 4.1
K, = AnMcPR <m2—) (4.1)
paroi
ol Ay correspond & la surface de métal actif (sma) penme de métal actif [fReta actit
Ometal acil, Mc 1a masse de catalyseur déposée padensurface projetée Jgn-coadMwash-

coat surfack €t PR la teneur en métal actif du catalyseur [%].

4.1.1.Protocole de synthese des catalyseurs

Les catalyseurs synthétisés sont constitués d'ypasti céramique d’aluminate de
magnésium de type spinelle et d’'une phase activialim@e en rhodium. La synthése
compléte d’'un catalyseur comprend trois grandgseétala préparation ou la synthése du
support, son imprégnation avec des nitrates mgue et une calcination. Les protocoles
d’'imprégnation sont présentés sur la Figure 4.3eépa calcination, le catalyseur est mis
en suspension dans un mélange MEK/éthanol (60 %)@our pouvoir étre déposé sur le
substrat. Le taux de charge des suspensions eslE@ur I'ensemble des catalyseurs est de
8 % volumique. De plus, les suspensions contiendéatmassique de dispersant CP213 et
4 % massique de liant LP51/03 par rapport a la enaes catalyseur. Six enductions
successives sont nécessaires pour réaliser un déef@um d’épaisseur tandis que deux
suffisent pour un dépot depn.
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Attrition du spinelle Synthése du
commercial spinelle par sol-gel
dsp ~0.2 um \l’
y Mise en forme par
Imprégnation du atomisation
spinelle \L
Rh(NO;),.6H,0 _—
attrition Calcination
900°C, 4 heures
/ \%
Calcination Imprégnation du
450°C 4 heures spinelle
Rh(NO;),.6H,0
Sonotrode
Mise en suspension \L

Calcination
900°C, 4 heures

\’

Mise en suspension

Figure 4.3 : Protocoles de synthése des catalysselon I'origine du support.

Pour les tests catalytiques, les catalyseurs spérés selon le taux de rhodium, la nature
du substrat et I'épaisseur du dép6t. Ainsi, unlgs¢air avec un support spinelle contenant
20% en masse de rhodium et d’épaisseur 10 pm sgraminé : 20%RhS-10um. La

nomenclature est définie dans le Tableau 4-1.

Tableau 4-1 : Nomenclature des catalyseurs.

X%Rh S/ +AlMg -Xpm

Teneur en rhodium Spinelle commercial / méso-poreux Epaisseur du dépot

4.2 Grandeurs mesurables sur les catalyseurs

La caractérisation des catalyseurs par physisarptchimisorption et microscopie
électronique permet de mesurer les grandeurs sbdes Ces grandeurs sont utiles pour
relier les performances catalytiques du catalysausa microstructure et pour le

développement du modele cinétique.

4.2.1.Surface spécifique du support (g7)

La surface spécifique du support est déterminéaridr jp'isothermes de physisorption par
la méthode B.E.T. (méthode congue par Brunauer, &neinTeller). Il s’agit de la surface

développée par un solide ramenée a l'unité de mgass’exprime en m?/g. La mesure est
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réalisée sur un appareillage de type ASAP 2020 r@vheritics) en mode physisorption

d’azote sur une poudre.

4.2.2.Taille des pores §)

La taille des pores du support est déterminée pssure B.J.H. (méthode concgue par
Barret, Joyner et Halenda) sur une poudre. La reagmose sur la physisorption d’'un gaz
a la surface du solide comme pour la méthode Brials sur une plage de pression

étendue. Il est possible d’obtenir la taille moyeules pores qui s’exprime en nanometre.

4.2.3.Masse volumique de la fraction solide du catalyseups)

La masse volumique de la fraction solide du cagalyscorrespond a la masse de
I'échantillon ramenée au volume du solide. Ellexgtéme en g/criet se mesure avec un

pycnometre a hélium sur une poudre.

4.2.4.Porosité du dépot §)

La porosité du déepot, exprimée en %, est calculggrtr de la masse volumique apparente

du dépbt fa) et de la masse volumique de la fraction solideatalyseur.

4.2.5.Epaisseur du dépot §u.)

L’épaisseur du dépbt est mesurée par microscogetrehique sur les barrettes. Pour
obtenir une mesure fiable, I'épaisseur est corgr@a trois points sur chaque barrette

(haut, milieu et bas). Elle s’exprime en micrométn).

4.2.6.Masse de catalyseur (1)

La masse de catalyseur déposée est obtenue pargeigbarrette avant et apres dépot et
calcination. Elle varie entre 5 et 60 mg seloryfgetde support et I'épaisseur déposée. Elle

peut étre inférieure dans le cas d’'un dép6t sollgettement sur la barrette.

4.2.7.Surface de métal actif (A)

La surface de métal actif correspond a la surfacmétal accessible par le gaz, ramenée a
I'unité de masse. Elle s’exprime en m@get se mesure par chimisorption sur une poudre.
Deux outils de caractérisation sont disponiblesrpoette mesure : I’ASAP2020 et
I’AutoChem (Micromeritics). Il est possible d’obieta surface de métal actif en fonction

de la masse de catalyseur (rea
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4.2.8.Dispersion métallique (D)

La dispersion traduit la disponibilité du métala durface du support pour la réaction
catalytigue en comparaison de la totalité du métatoduit. Elle diminue avec
'augmentation de la taille des particules et sesume par chimisorption. La dispersion

s’exprime en pourcent (%).

4.2.9.Taille des particules métalliques (g)

La taille des particules métalliques peut étre masen utilisant différents outils. Dans le
cas d'une poudre, la mesure peut étre réalisée chamisorption et contrblée par

microscopie électronique. Dans le cas d’'un dépbtuantité de catalyseur est trop faible
pour réaliser une mesure par chimisorption. Ldetailes particules est donc mesurée

uniquement par microscopie électronique. Elle g'iex@ en nanométre (nm).

Le Tableau 4-2 récapitule I'ensemble des grandewgsurables en pratique, ainsi que

I'unité de mesure et le type d’échantillon.

Tableau 4-2 : Récapitulatif des grandeurs mesurable les dépbts catalytiques.

Grandeur Unité Echantillon

Surface BET ST mz/g Poudre Avant vieillissement
Taille des pores (o) nm Poudre Avant vieillissement
Masse volumique ps glent Poudre Avant vieillissement
Porosité € % Poudre Avant vieillissement

. . A LA Avant et aprés
Epaisseur du dépot Owe pm Dépot vieillissemrt)ant
Masse de catalyseur AR , mg Dépbt Avant vieillissement
Surface de métal actif A m /zgcataou Poudre Avant vieillissement

m /gméta

Dispersion D % Poudre Avant vieillissement
Taille des particules od nm Poudre Avant vieillissement

Les outils de caractérisation a disposition au SP€fTau CRCD d’Air Liquide permettent
de mesurer les principales caractéristiques degdysatrs. Cependant, plusieurs appareils
nécessitent des quantités de matiére importantese epermettent pas de mesurer
'ensemble des caractéristiques d'un dépdt de qeslgmicrons. Par conséquent, les
mesures sont réalisées sur une poudre de catalyesidimitations sont problématiques
pour les caractérisations aprés vieillissement@rditions opératoires car la quantité de

catalyseur déposée sur les barrettes est insuffiganir une mesure.
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4.3 Présentation du banc cinétique

Une vue générale du banc cinétique, dont une piaismm détaillée a été effectuée au
Chapitre 2, est montrée sur la Figure 4.4. Le lwam&tique se compose d’'une partie amont
avec les arrivées de gaz, d’eau ainsi que desmsgstéle régulation du débit. La partie
centrale est composée du réacteur, siege de laoreaatalytique, dans lequel se trouve la
barrette avec le catalyseur. La derniére particosgpose du systeme de séparation d’eau,
des vannes de régulation de la pression ainsi gsi@mlyseurs gaz.

Le réacteur est instrumenté a l'aide de plusiduesniocouples qui permettent de mesurer
la température du réacteur ainsi que les tempésatlientrée et de sortie des réactifs dans

la zone catalytique.

Vannes de

régulation de

la pression

Panneau gaz Vaporiseur Pompe aeau Four  Groupe de froid

Figure 4.4 : Banc cinétique.

Le four qui contient le réacteur se compose dernggadlistinctes : un surchauffeur, la zone
d’essai CC2 ou se situe la barrette catalytiquesi gju’une troisieme zone CC3 qui permet

d’assurer une température homogene sur I'ensenelke zbne CC2.

L’ensemble réalisé en HR230 (un alliage composécjalement de fer, de nickel et de
chrome) est sensible a la corrosion en présena ddehaute température. Le réacteur
présente une conversion propre non négligeabler Razaluer, on effectue des essais
dénommeés « blanc réacteur ». Ceux-ci sont des iergés ou le réacteur est alimenté en
réactifs dans les mémes conditions opératoireslepidests catalytiques en absence de

catalyseur.
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Les conversions du méthane et les sélectivités@ml@@enues pour les différents essais a
blanc réalisés au cours des tests catalytiquesrepattées sur la Figure 4.5. Les mesures
sont réalisées en présence d’'une barrette ineri@uenine. Les temps de passage sont
supérieures a ceux retenus pour les tests catadgtign effet, ils ont été calculé en
considérant tout le volume du réacteur (CC2 et CC3)

- 1,0
8 0,9 + Equilibre thermodynamiqgt
g 08— = Blanc 09/03/2011
‘g 0,7 ® Blanc 20/06/2011
5 0,6 < Blanc 04/01/2012-
2 0,5 - T m Blanc 28/03/2012-
.g 0,4 - &
o 0,3 -
£ 02 —
O 0,1-
0,0 -
604 415 246 168
Temps de passage [ms]
1
09 m Blanc 09/03/2011
- m Blanc 20/06/2011
o 08 Blanc 04/01/2012
o 07 m Blanc 28/03/2012
s 06— "= ========7
Q 0,5
% 0,4 -
% 0,3 -
n 0,2 -
0,1 -
O _
604 415 246 168

Temps de passage en [ms]

Figure 4.5 : Evolution de la conversion et de l&es@vité en CO du réacteur seul a
850°C.

Chronologiquement, les trois premiers essais (02003, 26/06/2011 et 04/01/2012) sont
similaires a I'exception de quelques variations4é s et 168 ms induites certainement
par des variations de I'état de réduction de ldaserinterne du réacteur. lls ont tous été
réalisés apreés des tests avec des catalyseurs aftemt des taux de conversion
importants. Le réacteur avait donc préalablemeateét présence d’hydrogéne a haute
température ce qui a réduit le nickel en surfacguetexplique les performances trés
importantes du réacteur seul. Le dernier blanc taganeffectué aprés un essai avec des

taux de conversion trés faibles, et donc en pré&sdhme atmosphére chargée en eau, les
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parois du réacteur étaient probablement oxydéesohaersion propre au réacteur était par
conséquent plus faible. La conversion du méthamensgque au réacteur pose des
problemes d’interprétation des résultats en préseles catalyseurs. Nous y reviendrons

dans la section 4.10.2.

Les résultats montrent également une importantedton de CQ@ sur le pilote avec une
sélectivité en CO comprise entre 30 et 50 %. Lywwmldes profils de température
expérimentale dans le réacteur (section 4.7) aipatenconclure que la réaction de Shift se
fait sur la partie non-catalytique du réacteur Marsortie de CC3 (voir section 4.7). En
effet, la température dans la zone catalytiqueédicteur est supérieure a 800°C et, dans
ces conditions, I'énergie libre de Gibbs de la tiéacde WGS est positive. Elle est donc
négligeable et c’est plutbt la réaction inversexdeverse WGS » qui est favorisée. Ainsi,
dans la suite du document, nous ne commenterontepaglectivités en CO puisque la
réaction de WGS ne se fait pas sur la partie daqaky du réacteur ou les températures sont

supérieures ou égale a 800°C.

4.3.1.Protocole de réduction des catalyseurs

Les caractéristiques du premier cycle de réduct@mri résumées dans le Tableau 4-3.

Tableau 4-3 : Caractéristiques du premier cyclahigue de réduction.

Gaz de réduction 5% N,
Débit de gaz 10-100 NlI/h
Cycle thermique 5 °C/min, 750 °C — 3 heurep

La réduction est réalisée a pression atmosphéridugection du gaz de réduction dans le
réacteur débute aprés un balayage a I'azote a tampg ambiante. Elle est coupée apres 1
heure de palier a 750°C.

4.3.2.Mesure des performances catalytiques

Plusieurs essais sont réalisés pour étudier ldgeimfes de la teneur en rhodium, de
I'épaisseur du dépbt ou de la nature du substraesyerformances du catalyseur. Aprés
la réduction du catalyseur, le réacteur est alinent méthane et en vapeur d’eau avec un
rapport molaire eau sur méthane égal a 3. La meskns le réacteur est fixée a 20 bar.
Les tests catalytiqgues sont réalisés a trois temtynés (800, 850 et 900°C). Pour un niveau
de température fixé dans le réacteur, les testdytiguies sont effectués en variant le temps

de contact du gaz réactif dans le réacteur (147, @M, 41 et 147 ms).
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Le temps de passage ou de contaeist défini comme le rapport entre le volume de la
zone catalytique et le débit volumique du gaz iEdens les conditions de température et
de pression a I'entrée du réacteur. La formuleant# est utilisée pour le calculer :

(4.2)

Vréacteur zone catalytique

tg =

" Qgaz réactif dans les conditions drentrée

Dans le cas de la mesure de l'activité du réacteul, pour calculer le temps de contact, la
méme formule est utilisée. Le volume de la zonalgtdue est remplacé par le volume
total du réacteur (CC2 + CC3). Dans la pratiqueushdelle, il est plus courant de
représenter le temps de contact par la Vitesse mvoliHoraire dénommée VHH qui
représente le rapport entre le débit volumique estifs entrant dans les conditions
normales (0°C, 1 bar) et le volume du catalyseer.Thbleau 4-4 présente les temps de

contact en VVH.

Tableau 4-4 : Correspondance entre temps de passiage¢H en fonction de I'épaisseur
de wash-coatd).

Buc (M) 2 10
ts(ms) | VWH(®) | t.(ms) | VVH (h)
147 8,310 147 1,6 10
101 1,216 101 2,310
60 1,916 60 3,910
41 2,816 41 5,7 10

4.3.3.Conditions opératoires

Apres réduction du catalyseur, montée en tempé&rasous azote puis passage Sous
méthane et vapeur d’eau, on effectue un essai ans4gendant 7 jours. Ensuite, on fait
varier le temps de contact (100, 60 et 41 ms)rsig jours minimum. A la fin de I'essai, le
premier temps de contact de 147 ms est testé aeamaupour vérifier la stabilité du

catalyseur et pour contrdler la désactivation.

Chaque série de mesures dure un mois, répartie eosaih: 3 semaines et un jour de
mesure des performances catalytiques du catalyseiies de 2 jours pour la réalisation
de blancs réacteur. Les jours restants sont nameEssau refroidissement du four. Les
blancs réacteur sont réalisés avant et aprésdesdatalytiques en présence d’'une barrette
inerte pour vérifier I'inertie du réacteur ou poguantifier son activité intrinséque. Le

Tableau 4-5 présente le déroulement des testsypocetalyseur donné.

Tableau 4-5 : Déroulement d’une série d’essais poucatalyseur.

Semaine 1 \ Semaine 2
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Di

Ma

Semaine 3 Semaine 4

Me Je Ve Sa Di

Blancs réacteur -

Tests catalytiques
Chargement, déchargement et maintenancg

Blancs réacteur

L'analyse des résultats du premier cycle de rédoaimontré que le premier protocole de
réduction ne permettait pas de réduire compléetenkentatalyseur. Un balayage a
I'hydrogéne a été mis en place afin de réduireckslyseurs sous hydrogene pur. Les

caractéristiques de ce deuxieme cycle sont reodaes le Tableau 4-6 suivant.

Tableau 4-6 : Caractéristiques du deuxieme cyatentique de réduction.

Gaz de réduction Hydrogéne (100 % H
Débit de gaz 5 NI/h
Cycle thermique 5°C/min, 750°C — 1 heure

4.3.4.Caractéristiques des catalyseurs utilisés sur le ba cinétique

Les caractéristiques des différents catalyseurspgésentées dans le Tableau 4-7.

Tableau 4-7 : Caractéristiques principales des tataurs utilisés sur le banc cinétique.

Teneur . . Tailles des Masse du
Référence massique Dlsp:)ersmn Aﬁm particules O catalyseur
Rh % (%) (m7g) (nm) (Hm) (mg)
20% RhS-10pm 20 18 80 5 10 21,6
20% RhS-2um 17,5 21 93 5 2 3,8et4,2
5% RhS-2um 5,3 35 153 3 2 7,2
1% RhS-10pum 1,1 48 210 2 1( 22,4
1% Rh+AIMg-10um 0,8 56 245 2 10 13,4

Le changement d’échelle engendré par le passageodédé standard de vaporeformage
du méthane a un échangeur-réacteur millimétriquaigue des modifications profondes
du catalyseur. Dans le cadre de cette étude, ldiutmoest préféeré au nickel, utilisé

industriellement, pour son activité catalytiqueimteque nettement supérieure (Simsek et
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al., 2011). D’'autre part, le rhodium présente li@ege d'étre trés peu sensible a la
formation de carbone, un probléme récurrent surdawlyseurs a base de nickel.
Cependant, le prix des métaux nobles, et notamogait du rhodium, est bien supérieur a
celui du nickel et il est donc nécessaire d’en miser la teneur dans les catalyseurs. Un
des objectifs des tests catalytiques consiste @vérola teneur minimale en rhodium
permettant d’atteindre I'équilibre thermodynamiglesla réaction a temps de passage trés
faible.

4.3.5.Modification du taux de rhodium

Pour étudier I'impact du taux de rhodium sur l'aité catalytique, quatre essais portant sur
des catalyseurs synthétisés a partir du supportmeooial ont été réalisés sur le banc
cinétigue a 850°C pendant 200 heures sous 20 becsua ratio molaire eau:carbone égal
a 3:1. L'étude a porté sur trois taux massiqueshdeium (1 %, 5 % et 20 %) et des
épaisseurs de dépbt deud et 10um. La Figure 4.6 présente les conversions du méthan
ainsi que les sélectivités obtenues sur des catalycontenant 1 % et 20 % de rhodium
pour une épaisseur de dép6t daufid

BE20%RhS - 10pm B1%RhS - 10pum

Equilibre thermodynamique

=
o

7%

Conversion du méthane [-]

147 101 60 41 147
Temps de passage [ms]
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®20% RhS 10 um ® 1% RhS 10 um

0,5 1
0,3 1
0,2 1
0,1
0 - . .
147 101 60 41 147

Temps de passage [ms]

Sélectivité en CO [-]
o
~

Figure 4.6 : Impact du taux de rhodium sur la casu@n et sur la sélectivité a différents
temps de contact pour des dépbts de catalyseuedpaisseur de 1am.

L'impact du taux de rhodium est nettement visiblecaune différence de conversion de
4% des 147 ms en faveur du catalyseur 20%RhS quitregve a [I'équilibre
thermodynamique. L'écart de conversion atteint #asun maximum de 15 % a 60 ms
avant de se réduire a 8 % a 40 ms. Le retour &mmpd de contact de 147 ms met en
évidence une chute de la conversion du catalyset RhS de 6% ce qui le place au
méme niveau que le 1 % RhS. La désactivation dalysatur 20% RhS est principalement
liée & la coalescence des particules de rhodium @ave taille moyenne qui passe de 5 nm
apres réduction a 9 nm apres vieillissement. Laureigh.7 présente I'évolution de la
microstructure du catalyseur 20%RhS.

EHT = 300KV Signal A = SE2 30 nm

EHT = 3.00kV Signal A = SE2 —

KX L A uouDe|
— 2000 WD = 50mm Aperture Size 2000 pm  E4 2] = WD = 4.9 mm Aperture Size =20.00pm ™! ]

20000 K X

Figure 4.7 : Microstructure du catalyseur 20%Rh&rmt(gauche) et apres passage au
banc cinétique pendant 200 heures (droite).
La Figure 4.8 regroupe les résultats des essdis@gaur des catalyseurs 5% RhS-2um et
20% RhS-2um avec une épaisseur dem2 Aucun des catalyseurs n’est ici a I'équilibre.
Nous précisons ici que le premier catalyseur 20%Rh8n qui a permis d'atteindre
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I'équilibre thermodynamique contenait 5 fois plus dhétal actif que le catalyseur
20%RhS-2um.

On remarque que le catalyseur contenant 5 % deutmoest plus performant que celui &
20 %. Cet écart grandit encore en fin d’essai avez différence de 8% en faveur du
catalyseur 5% RhS. La coalescence des particulesadtum explique les performances
du catalyseur 20% RhS-2um. Cette coalescence atgnerec la diminution de

I'épaisseur du catalyseur (comparaison entre 20% Elum et 20% RhS-2um).

B5%RhS - 2um E20%RhS - 2um

=
o

o
©

Equilibrethermodynamique

o
o]

o
\l
|
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o
(o]
!
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~
1

9%

o
w
]

Conversion du méthane [-]
o o
N (&)
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[EEN
l
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Temps de passage [ms]

m5% RhS 2 um m20% RhS 2 um
1,0

0,8
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Figure 4.8 : Impact du taux de rhodium sur la caisi@n et sur la sélectivité en fonction
du temps de contact pour des dépots de catalySene @paisseur de 2m.
En conclusion, seul le catalyseur contenant 20 %hddium arrive a atteindre I'équilibre
thermodynamique lorsque le dépot est suffisammeaisg10um). Cependant, le nombre

important de particules de rhodium en surface dopsu entraine une proximité qui
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favorise la coalescence rapide du métal dans ledittmns opératoires. Cette coalescence,
dont l'effet est exacerbé dans le cas de dépbthibe épaisseur, nuit gravement aux
performances avec des baisses d'activité signiiesit aprés quelques heures de
fonctionnement seulement. Il est donc préférabtgptér pour un catalyseur faiblement
chargé en rhodium combiné avec une épaisseur dét depportante. En pratique,
I'épaisseur est limitée par des problemes de cohédu catalyseur et il a été démontré
expérimentalement qu'au-dela de 10n des fissures apparaissent entrainant une
fragilisation du dép6t. La coalescence touche @n’'éamsemble des catalyseurs méme si
elle est moins marquée lorsque la teneur en rhodisihfaible. Le développement d’'un

support ultra-divisé est donc particulierementriegéant.

4.3.6.Modification de I'épaisseur

L'utilisation d’'un échangeur-réacteur implique reeulement des changements importants
pour le catalyseur mais aussi la mise au point ghacédé de mise en forme du catalyseur
conduisant a des épaisseurs de dépbt adaptéesutastibstrats qu’a la réaction. D’'une
part, des études préliminaires sur le sujet ont emsévidence une limite d'épaisseur
comprise entre 1(m et 20um pour I'obtention d’'un dép6t cohésif et non figsud’autre
part, les premiers résultats obtenus avec le caaly20% RhS tendent & démontrer que
I'épaisseur joue un réle important sur les perfaroces du catalyseur. L'objectif de cette
étude est donc de déterminer précisément le rolgpaisseur sur les performances des

catalyseurs.

L’étude a été réalisée a masse de rhodium senghlenonstante de facon a mesurer
uniquement I'impact de I'épaisseur sur les perforoes. Les essais ont été conduits sur
des catalyseurs contenant respectivement 1 % etl® ftodium pour des épaisseurs de 10
um et 2um (cf. Tableau 4-8). Malgré la différence de madse catalyseurs, les résultats
sont comparables puisqu’aucune désactivation dalysaur n’a été mesurée a l'issue des
essais. Les conditions opératoires sont identigueslles de I'essai précédent, a savoir

850°C sous 20 bars avec un ratio eau : carboneaé&jal

Tableau 4-8 : Masse de rhodium et surface de naétifl associée présente dans les
catalyseurs 1%RhS — 1 et 5%RhS —n.

Référence Masse de rhodium (mg) SMA/(m)
1% RhS — 10 um 0,22 210
5% RhS —2 um 0,36 153
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Les performances des catalyseurs reportées suiglaeF4.9 démontrent que pour des
temps de contact supérieurs ou égaux a 147 msaidsggur n'influe pas sur les
performances. En revanche, si le débit des réamitsente, les performances du dépbt de
10 um chutent moins vite avec un gain maximum de 746 ens par rapport au dépot de 2
um. Ce résultat pourrait se justifier par la difféze de microstructure des catalyseurs. En

effet, la dispersion des sites est plus importdates le cas du 1%RhS-10um.

@ 1%RhS - 10um = 5%RhS - 2um
1,0
0,9 + Equilibre thermodynamique

d
\.O vO
W
|

~1

O

=]

Conversion
o O
eS8
| |

o
o
|

147

147

Temps de passage [ms]

[
o

0,8

0,6

0.4
0.2
0,0 - 1 [ ‘
147 101 60 41 147

Temps de passage en [ms]

|

Sélectivité en CO [-]

]

Figure 4.9 : Impact de I'épaisseur sur la conversad la sélectivité pour différents temps
de contact a masse de rhodium constante.

D’autre part les performances identiques a 147 émsothtrent que les réactifs réagissent
sur I'ensemble des sites actifs et donc que lepgagtre bien dans I'épaisseur du dépot. II

n'y a pas de limitation liée a la diffusion des glamns le catalyseur.

En résumé, a masse de rhodium constante, la dimindé I'épaisseur du catalyseur réduit
les performances uniquement pour des temps deataatarts, c'est-a-dire inférieurs a 147

ms. L'étude démontre aussi indirectement qu’a t@exhodium constant la variation de
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I'épaisseur du dépodt entraine une modification plz$ormances du catalyseur puisque le
nombre de sites actifs est modifié. Par conséqukemst préférable d’avoir un dépdt
catalytigue de forte épaisseur faiblement chargé rleodium pour maximiser les

performances.

4.3.7. Modification du support

Le support ultra-divisé développé au SPCTS a é&é tsur le banc cinétique pour
comparer son activité avec celle du support sgnetbmmercial. Le support a été
synthétisé par voie dérivée du procédé sol-gel pussen forme par atomisation avant
d’étre imprégné avec 1% massique de rhodium. Ledittons opératoires sont identiques
aux précédents essais, a savoir 850°C, 20 barsusveatio molaire eau: carbone égal a
3:1. Les conversions détaillées présentées surigard=4.10 mettent en évidence un
manque important de performances du support mégscusté et surtout un début de
désactivation a l'issue de I'essai. Ces résultatg ges étonnants car les caractéristiques
des catalyseurs frais ainsi que la microstructwrenduveau support laissaient espérer
I'effet inverse. Les sélectivités des deux esstanptédentiques aux erreurs de mesure pres,
c’est bien le catalyseur qui est en cause. L'amatis dépbt de 1%Rh+AIMg a mis en
évidence une forte érosion du catalyseur durassdieavec, localement, une mise a nu du
substrat. Ce phénomeéne explique a lui seul le®paances mesurées au cours de I'essai
d’autant que la microstructure du catalyseur apssai est conforme aux attentes avec des
particules de rhodium inférieures a 10 nm correetandispersées (Figure 4.11). La perte
de matiere catalytique a réduit fortement le nont@eites actifs engendrant une perte de
conversion. Les résultats démontrent que I'érosisinprésente des le début de I'essai et
s’amplifie pendant ce dernier. Le dép6t de spinglso-poreux est donc physiquement

instable.
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Figure 4.10: Impact du support sur la conversioteesélectivité pour différents temps de
contact et des dépbts de catalyseurs (support coomhet support par voie sol-gel) de 10
um et contenant 1 % de rhodium.
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Figure 4.11 : Microstructure du catalyseur 1%Rh+AjMprés I'essai.

L'explication de ce phénomeéne est liée a la mompdiel du support mis en forme par
atomisation. Ce procédé conduit & la formation dangjes creuses micrométriques

extrémement légeres comme le montre la Figure 4.12.

EHT = 3.00 kv Signal A = SE2 1 pm 500K X ENT = 600 &V Signal A = SE2
AR LQUIDE
WD=60mm  ApereSize=2000pm [ OV — WD=60mm  Aperture Size = 20,00 ym .

1 pm
500KX

Figure 4.12 : microstructure d’'un dép6t de catalysatilisant un support commercial
(gauche) et un support méso-structuré (droite).

Le dépbt du catalyseur 1%Rh+AIMg est donc similaien empilement de billes. Lorsque
ce dernier est soumis a un écoulement gazeux thaelgda contrainte appliquée sur le
dépdt entraine les spheres qui roulent les uneles@autres. La morphologie du support est

donc la cause principale de cette érosion.
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En conclusion, le support ultra-divisé mis en foqpae atomisation n’est pas compatible en
'état avec l'application échangeur-réacteur. Cellenécessite un catalyseur cohésif,

capable de résister a des vitesses de gaz impestant

Ces essais ont contribué a l'identification desapaatres critiques des dépots catalytiques
pour I'application échangeur-réacteur. Ainsi, sidée de I'épaisseur est négligeable pour

des temps de contact supérieurs a 150 ms, il essgdire de limiter la teneur en rhodium

a 5 % maximum pour éviter des phénomenes de gmslinent accéléré par la coalescence
lie a la proximité des particules.

4.4 Tallle des particules métalliques actives et perfonances
catalytiques

Les performances des catalyseurs de vaporeformageéthane sont intimement liées a
leur microstructure. La réaction de vaporeformag@é&compose en étapes élémentaires.
Une récente étude réalisée sur les énergies liasssciées aux différentes réactions
elémentaires intervenant lors du vaporeformage éthame a permis d’identifier deux
étapes limitantes : la dissociation du méthana e¢dombinaison des atomes de carbone et
d’'oxygéne en monoxyde de carbone (Wei et al., 2Qzhes et al., 2008). Les énergies

libres associées aux différents mécanismes réaeissont présentées sur la Figure 4.13.

EnergielLibre (eV)
|

H,0(g) + CH,(q)

Recombinaison
du CO

\

CO(g) + 3H,(g)

Figure 4.13 : Energies libres associées aux difisenécanismes réactionnels de la
réaction de vaporeformage sur une particule deéatbhm (Norskov et al., 2002).

La réaction de dissociation du méthane impliqueakser une liaisoa (Ligthart et al.,
2011). Elle se produit a la surface d’'un seul atateemétal (Van Santen et al., 2009).

Cette réaction est favorisée par les atomes diefadordinence situés sur les sommets ou
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sur les arétes des particules actives métalliquescatalyseur. Les petites particules
présentant un plus grand nombre de sommets ettesa(€igure 4.14), la réaction de
dissociation du méthane sera favorisée sur defysatas présentant une surface de métal
actif importante.

v" Atome en position sommet

v' Atome en position aréte

v' Atome en position terrasse

@

Figure 4.14 : (a) Particule octaédrique de rhodiale 1nm (55 atomes), (b) Atomes de
rhodium en configuration terrasse sur une particodtaédriqgue de 1nm (55
atomes)(Ligthart et al., 2011).

La recombinaison des atomes de carbone et d'oxygemaonoxyde de carbone implique
la création d’une liaison (Norskov et al., 2002 ; Zubkov et al., 2003). C@se réaction a
haute barriere énergétique qui se produit préfiiémnent sur des arrangements de 5 ou 6
atomes disposeés en terrasse (Figure 4.14 (b))yggede configuration atomique autorise
la migration des atomes de carbone et d’oxygére sutface de la particule métallique.
Van Hardeveld et Hartog (1969) ont déterminé quédasité de sites en terrasse était
maximale pour des nanoparticules de métal compeséie 1,8 et 2,5 nm. Toutefois,
Ligthart et al. (2011) ont mis en évidence la désgation rapide des particules de rhodium
ayant une taille inférieure a 2,5 nm. Ce phénonesidié a 'oxydation des trés petites
particules dans les conditions opératoires dedati@n de vaporeformage (température >
600°C et S/IC = 3). Ces résultats montrent l'intéd& contréler précisément la
microstructure des catalyseurs et en particuligaille des particules métalliques actives.
Une taille voisine de 3 nm semble étre un optim@ar ailleurs, cette taille doit étre
préservée en conditions opératoires en limitanplEsmomeénes de coalescence par ancrage

meécanique et/ou chimique des particules activetesus supports.

4.5 Comparaison de I'activité des différents catalyseww

Pour mettre en évidence l'influence de la tempéea¢t de la microstructure du catalyseur
sur les performances catalytiques, nous compamsgaux de conversion du meéthane

obtenus sur trois barrettes catalytiques présedemtaractéristiques différentes en termes
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d’épaisseur de wash-coat, de taille de particuemdtal actif et de teneur en métal actif.
Ces barrettes ont été testées dans les conditidostrielles du procédé (20 bars, 800, 850

et 900 °C). Le Tableau 4-9 présente leurs prinegahractéristiques.

Tableau 4-9 : Caractéristiques des catalyseurs

Echantillon 20% RhS-2%pum 1% RhS-10ym 5% RhS-2um
Ouc (um) 2 10 2

An {ndrr) 93 210 153

Tailles des particules de Rh  (nm) 5 2 3
Masse de catalyseur (mg) 4,2 22,4 6,79

Teneur massique en rhodium (%) 17,5 1,1 53

Ky (M s M paro) 68 + 51 52+13 55+ 25

Les incertitudes relatives surnfet la teneur massique en rhodium sont respectiveme
égales a 5 % et 10 %. L'incertitude absolue sumdase de catalyseur est égale 2 mg. Les
échantillons 20%RhS-2um et 1%RhS-10um ont étéstasgpectivement a 800, 850 et
900°C. L’échantillon 5%RhS-2um n’a été testé quBRE. La Figure 4.15 présente les

conversions du méthane obtenues en fonction dusteimpassage et de la température.

Comme attendu, nous retrouvons qu’une augmentatioriemps de passage des gaz
réactifs et/ou de la température améliore sigrifieaent la conversion du méthane. Les
résultats montrent par ailleurs que I'échantillé®RhS-10um a une activité catalytique
supérieure a celle de I'échantillon 5%RhS-2um quison tour, est plus actif que
I'échantillon 20%RhS-2um. La surface spécifique damlyseurs suit la méme évolution
que leur activité catalytique. Cependant, ces dgardeurs ne varient pas dans les mémes
proportions. La surface spécifique est fonctionaddispersion des sites actifs au sein du
catalyseur qui est inversement proportionnelle tilee des particules de rhodium. Ainsi,
en premiere analyse, la difféerence d’activité patirétre expliquée par 'augmentation de
la surface spécifique suite a la diminution dedilet des particules de métal actif. Ces
données expérimentales confirment les résultats d&érature. En outre, elles illustrent

I'effet de la microstructure du catalyseur surgegormances.
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On peut également noter une augmentation de lisetoatalytique lorsqu’on diminue la
de rhodium dans le catalyseur. Comme nous l'avooligné dans I'analyse des résultats
expérimentaux, un catalyseur trés chargé en metifl favorise la coalescence des
particules et conduit a une baisse de son activit&atalyseur idéal pour le réacteur pilote
semi-industriel devrait donc étre caractérisé pe faible teneur en rhodium et par des
particules de métal actif les plus petites et les pispersées possibles sur une épaisseur
d’environ 10 pm.

D’aprés la formulation de la cinétigue de la réacti laugmentation de I'activité
catalytique doit se traduire par une augmentatemiacconstante de microstructure. Or, les
constantes de microstructure calculées en utilisaftrmule (4.1) évoluent trés peu, pour
ces trois catalyseurs et ce, dans le sens inder$activité catalytique. Parmi les raisons
qui peuvent expliquer ce phénomeéne, on peut retesiincertitudes de mesure sur les
différents parametres intervenant dans le calculKdesurtout celle sur la masse du
catalyseur. Notons cependant que l'influence deitaostructure n’est visible que lorsque
le catalyseur fonctionne en régime chimique pustezedire lorsque la cinétique est I'étape
limitante du processus réactionnel. Pour mettre ésidence la relation entre la
microstructure et l'activité catalytique c’est-aall’évolution de la conversion du méthane
en fonction de la constante de microstructure, nawsns réalisé des simulations du
modele du micropilote (zone CC2) apres la détertiunades parameétres cinétiques de la
réaction SMR. L'interprétation des résultats obtenous renseignera davantage sur les
relations entre la constante Ku et I'activité catqle. Elle sera présentée vers la fin du

chapitre a la section 4.10.

Les tests catalytiques présentés ci-dessus ontigpdfaptimiserle protocole de réduction
des catalyseurs, d’évaluer leurs performancesytiggaés et de valider I'outil expérimental
pour la mesure cinétique. Les résultats montrefit st possible d’atteindre I'équilibre
thermodynamique a faible temps de passage (14pos)un canal revétu de catalyseur
sur une seule face. Nous allons maintenant quantéds pertes thermiques en conditions
réactionnelles et effectuer une analyse des terapactéristiques pour appréhender le
régime de fonctionnement du catalyseur et chogsirtésts qui seront convenables pour
estimer la vitesse de la réaction. La quantificaties pertes thermiques dans le pilote est
tres importante ; en effet, elle permet de coneaétiflux de chaleur qui a réellement servi
a la réaction. Ce flux est un des parametres deele® de microréacteur a partir desquels

la cinétique sera estimée. Il doit étre connu grécision.
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4.6 Pertes thermiques dans le micropilote

L’analyse des pertes thermiques présentées dacigftre 2 a la section (2.6) montrait
gue plus de 90 % de la puissance électrique amppa€le four est perdue. Cependant, elle
n'a pas permis d’établir une relation permettantalier les pertes thermiques et le niveau
de température dans le réacteur. Le flux de chateposé a la paroi du réacteur est un des
parameétres du modeéle cinétique. Sa connaissan@is@rést nécessaire pour estimer
correctement les parameétres de la cinétique dédetion. Le Tableau 4-10 présente le
réesumé des conditions opératoires des tests dqtagt a 850°C. La puissance
effectivement recue par le fluide réactionnel pétre calculée en effectuant un bilan
thermique entre I'entrée et la sortie de la zoralgtique en considérant la conversion du
méthane, les températures d’entrée et de sortgadulLa relation suivante issue du bilan

thermique est utilisée :

Nespeces — (4 . 3)
O = Xy, Fen, ,ArH; + Z Fie J Cyq,;dT
= TTF1

La comparaison de la puissance effectivement rpauée milieu ¢) a la puissance totale
imposeée sur les parties CC1, CC2 et CC3 du miatgpdonfirme bien I'ordre de grandeur
des pertes thermiques (> 90 % de la puissanceiglezimposée).

La relation (4.3) est utilisée pour estimer, poague test, le flux thermique imposé a la
paroi du réacteur en divisant la puissance thereniggue par le fluide réactionnel a la

surface externe du microréacteur.

Etant donné que le flux thermique est calculé @irpde la conversion du méthaned%)

et de la température de sortie des réactifs (TTfe2) a leur tour, sont utilisées dans le
critere d’optimisation, I'estimation de la cinétade la réaction sera également effectuée
en imposant, comme condition limite a la paroi, pesfils expérimentaux de température
du réacteur. Il suffit pour cela de remplacer Igaadions (3.13) et (3.22) du Chapitre 3
directement par les températures de parois mespmaschaque test. En effet, dans le

modéle, ces équations permettent de calculer |pégature de la paroi.

Tableau 4-10 : Conditions opératoires des testalgijues a 850°C sur la barrette 5 %
RhS 2um.
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Temps de passage (ms) 147 101 60 41
Débit CH, (NI/h) 38 55 93 136
Débit H,0 (g/h) 91 133 225 329
Température entrée (°C) 856 857 859 859
Température sortie (°C) 853 850 845 841
Puissance imposée CC1 (W) 312 337 385 450
Puissance imposée CC2 (W) 274 290 303 308
Puissance imposée CC3 (W) 213 215 220 229
Puissance effectivement regue par le mitie(W) 81 109 145 172
Fraction de la puissance effectivement recue pamilleu (%)| 10 13 16 17
Profil de température de paroi du réacteur (°C)

1,25 cm TTP1 848 849 853 856

6,25 cm TTP2 837 836 836 836

13,75 cm TTP3 844 840 835 833

18,75 cm TTP4 850 850 842 838

4.7 Profils de température en conditions réactionnelles

Les Figures 4.16 a 4.19 présentent les profiledgérature dans le réacteur en conditions
réactionnelles a 800, 850 et 900°C pour des teragszadsage de 60 ms. Les températures
dans le réacteur diminuent progressivement darnsotee catalytigque CC2, stagnent a
'entrée de CC3 avant de chuter brusquement (ar pkert35 cm) vers la sortie du four.
TTF1 et TTF2 sont respectivement, les températdi@strée et de sortie du gaz dans la
zone catalytique (CC2). Il nexiste pas de thernupt® de mesure de la température du

gaz a la sortie de la zone non-catalytique (CC3).

L’endothermicité de la réaction de reformage ex@ites chutes de température observées
sur la zone catalytique. A la sortie de la zonalgatue, le thermocouple mobile indique
une température constante sur les 15 premiersoeinéis de CC3, ce qui semble indiquer
gue l'essentiel de la conversion du méthane seutddans la zone catalytique et sur le
catalyseur. La comparaison des quantités de chagasées dans CC2 et dans CC3 (voir
Figures 4.17 et 4.18) en présence d’'une barretiecaet pour le blanc réacteur méne a la
méme conclusion. On remarque aussi une tres fouie ce la température a la sortie de la
zone non-catalytique du réacteur. Ceci est di éhdeége de chaleur par convection

naturelle entre la sortie du micropilote et 'anveonnant (~25°C).
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Figure 4.16 : Profils de température le long du ctaur en conditions réactionnelles
(800°C) pour un temps de passage de 60 ms.

L’étude thermodynamique des réactions de refornpagsentées dans le premier chapitre
montre que I'énergie libre de Gibbs de la réactim WGS est positive lorsque la
température est supérieure a 800°C (Figure 1.5)aiPeurs, 'analyse du gaz a la sortie du
micropilote montre la présence de £0a réaction de Shift semble donc se produire dans
le micropilote. Cependant, elle est beaucoup plobable vers la sortie de la zone non-
catalytique (CC3) que sur CC2 ou la températurg@séralement supérieure a 800°C.
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Figure 4.17 : Profils de température le long du ctur en conditions réactionnelles
(850°C) pour un temps de passage de 60 ms.
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Figure 4.18 : Profils de température le long ductaur en présence d’'un échantillon
inerte (850°C) pour un temps de passage de 60 lasqbéacteur du 04/01/2012).
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Figure 4.19 : Profils de température le long du caur en conditions réactionnelles
(900°C) pour un temps de passage de 60 ms.

4.8 Analyse des temps caractéristiques

La réaction hétérogene de reformage catalytiquenéthane fait intervenir des processus
de nature physique (les transferts de matiere rextetr interne et le transfert de chaleur) et
de nature chimique (la réaction). Ces différentscessus se déroulent a des vitesses
différentes et sont généralement couplés entre kaxvitesse apparente globale de la

réaction chimique est régie par le phénomeéne lelpht d’entre eux.

Commenge et al. (2009) définissent le temps caratitie d’'un phénomene physique ou

chimique comme le temps nécessaire pour un sysgemmeerné par ce phénomene pour
évoluer d’'un état donné vers son état d’équiliette définition se réduit en pratique au
rapport entre une quantité d’extensité transféoéetransformée) sur la vitesse de transfert
(ou de transformation) de cette extensite. Par plenpour une réaction, le temps

caractéristique relie un nombre de moles a unassatenolaire de transformation, ce qui se
simplifie en le rapport d’'une concentration (madlmsur une vitesse de réaction (moVs).

En se basant sur cette définition, les temps aiatitjues de transfert de matiere, de

chaleur et de réaction peuvent étre définis commégsgntés dans le Tableau 4-11.
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Lorsque les phénomeénes physiques sont les procksstasts, c'est-a-dire lorsque,ttn
ou t, est inférieur ag, le catalyseur fonctionne en régime diffusion&l.revanche, si le
temps de réaction est le plus élevé, les processusionnels imposent la vitesse globale
de la réaction. On parle, dans ce cas, d'un caafygui fonctionne en régime chimique.
Pour mesurer correctement la vitesse de la réadtifaut nécessairement se placer dans
les conditions expérimentales ou la réaction edffie limitante. L'analyse des temps
caractéristiques est introduite pour identifierfenction du catalyseur et des conditions
opératoires (T, P,st..) les expériences ou la réaction serait I'étajpatdnte. Ces

conditions doivent étre utilisées pour estimeriteettque de la réaction.

Tableau 4-11 : Définitions des temps caractériggu

- - Dj;
Transfert de matiére exter(gmz/paroi réactive) tym = TN
m
N pC,qD?
Transfert de chalelygaz/paroi réactive) top = ;’_9
41 Nu
o Siwe
Transfert de matiére interi@ans la couche catalytique) tin = D
eff
z . CCH4
Réaction SMR tRomr = o
SMR
P . CCOZ
Réaction WGS tRyes = R
WGS

hY

Deit représente la diffusivité effective du gaz’(sh Elle est calculée & partir de la
diffusivité molaire moyenne, de la porosité du bataur et de sa tortuosité. Leurs valeurs
moyennes sont respectivement égales a 0,5 et [@rfdux, 1993)d,, est I'épaisseur du

dépdt de catalyseur.

L’'analyse des temps caractéristiques permet dendigter la température critique et/ou le
diameétre hydrauliqgue de canal a ne pas dépasserimensifier le procédé, c’est-a-dire
éliminer ou réduire considérablement les limitasigoar les phénomeénes de transfert
(matiere, chaleur). Pour réaliser le calcul de teiwgractéristiques, nous avons développé
un modele de réacteur piston hétérogéne tenantteodas réactions SMR et de WGS et
les phénomenes de transfert de chaleur et de matier canal simulé présenté sur la
Figure 4.20 a un diametre hydraulique de 1 mm etlangueur de 20 cm. Il est recouvert
de catalyseur sur une épaisseur de 10 um. Laael§#.18) issue des simulations du
transfert de chaleur dans le microréacteur esiségil pour représenter le transfert
thermique par convection. Pour le transfert de énation suppose que les nombres de

Nusselt locaux sont équivalents aux nombres dew&loel locaux : la méme formule est
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utilisée en remplacant respectivement les nombeeNusselt et Graetz thermique par les

nombres de Sherwood et de Graetz matiere.

Epaisseur de wash-coat H.
I R A Y
‘ CH,+H,0 & 3H,+CO —»-< CO.
H,0 CO +H,0 & H,+CO, co

B T ) T 1 ) H0
Chauffage uniforme

Figure 4.20 : Exemple de réacteur simulé pour K&tules temps caractéristique.

Pour représenter les réactions, on utilise lestigueés proposées par Tonkovich et al.

(2007) présentées dans la partie 3.1 du chapitre 3.

Pour analyser la variation des temps caractérissigun fonction du niveau de température
dans le réacteur, des simulations sont effectuges des conditions opératoires proches de
celles de fonctionnement du micropilote. Le réacesi alimenté en méthane et en vapeur
d’eau avec un rapport eau :méthane égal a 3. Issipreest fixée a 20 bar et le temps de
passage a l'entréee a 150 ms. Un flux de chaleufonmé permettant d’avoir une

température de sortie du gaz égale a celle d’emséappliqguée a la paroi du canal. Les

Figures 4.21 et 4.22 présentent les résultats obten

Nous constatons que le temps de transfert de maitiderne est extrémement petit et
négligeable devant ceux de réaction, de transfertndtiere externe et de transfert de
chaleur par convection. La réaction de WGS, plpgdeque celle SMR, est limitée par les
transferts (chaleur et matiere) dans les conditiopgratoires simulées. Son temps
caractéristique augmente car cette réaction exoifge est défavorisée par
'augmentation de la température. Lorsque la teatpée est supérieure a 800°C, sa vitesse

devient négative, c’est, la réaction inverse demsy Water Gas Shift qui se fait.

Les temps caractéristiques de la réaction SMR etathsfert (chaleur, matiere) diminuent
lorsque la température augmente. Le transfert @dech n’est pas limitant, son temps
caractéristique est toujours inférieur a celui aedaction. A partir de 850°C, les temps
caractéristiques des transferts de matiere ex{8iiens) et de la réaction principale SMR
(3,9 ms) sont du méme ordre de grandeur, ce gssdaprésager de la possibilité de

limitations par le transfert de matiere.
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Figure 4.22 : Temps caractéristiques des réacti®hdR, WGS et du transfert de matiére externe eniéonde la température.
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La vitesse de la réaction de WGS n’est pas mesuiddnhs la plage de température sur
laquelle nous effectuons nos tests catalytigueglbarest plus rapide que les transferts de
matiére externe et de chaleur pour des températnf@seures a 800°C. Au-dessus de

cette derniere, c’est la réaction inverse de revérfater Gas Shift qui se fait.

A partir de 850°C, la cinétique de la réaction d®mmmage serait difficlement estimable
car la réaction serait limitée par le transferintitiere. Lorsque la température augmente,
la vitesse de la réaction endothermique de refoen{8y1R) accélére ce qui entraine une
réduction de son temps caractéristique. Le tempact&istique du transfert de matiere
diminue également car le coefficient de diffusian ghz augmente avec la température.

Cependant, sa variation est moins marquée quedieliemps de la réaction principale.

Dans la section suivante, les résultats de I'aeatless temps caractéristiques sont utilisés
pour discerner les tests convenables a I'estimatmha cinétique globale de la réaction
SMR.

4.9. Acquisition de données cinétiques

Pour déterminer la cinétigue des réactions, il mStessaire de distinguer les tests
catalytiques pour lesquels la réaction est I'éthpatante, c’est-a-dire les tests ou le
catalyseur fonctionne en régime chimique. Ainsg tests limités par le transfert de
chaleur, le transfert de masse externe et ceux Ipequels la conversion du méthane est

€gale a celle obtenue a I'équilibre thermodynamiugiseront pas convenables.

Les tests catalytiques étant effectués a « haweenmpérature (T > 800°C), nous avons
considéré que la réaction de Water Gas Shift gglige@able. En effet, I'énergie libre de
Gibbs de cette réaction est positive pour des tesyr@s supérieures a 800 °C. L’analyse
des temps caractéristiques montre eégalement gteeréeiction est limitée par le transfert
de matiere externe dans nos conditions opératdifas.conséquent, sa vitesse n'est pas
mesurable. Dans la suite, on ne s’intéresseralgu@action SMR dont I'estimation de la
cinétique globale revient a identifier la constanpeé-exponentielle et I'énergie

d’activation. La procédure suivante a été utilisée.

Pour chaque test catalytique, la conversion du amétlet la température de sortie du gaz
sont relevées expérimentalement. Les parametredtiquies sont alors estimés en
minimisant la fonction F présentée ci-dessous. F l@&ssomme, sur I'ensemble des

expériences, du carré de la différence relativaeetd conversion expérimentale du
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méthane Xus(exp) et celle calculée par le modelep{mod), et de la température de

sortie expérimentaleglexp) et la température de sortie calculée parddéaie T(mod).

exp

i=1

(XCH4(mod) — )(CH4(exp)>2 . (Tg (mod) — Tg(exp)>2 (4.4)
Xcu,(exp) Ty(exp)

L'identification des parameétres cinétiques reviamésoudre un probléme d’optimisation
non-linéaire sans contrainte. La fonctidminsearch disponible dans la toolbox
optimisation de MATLAB est utiliséefminsearch utilise I'algorithme du SIMPLEX.

Cette identification est réalisée simultanémentacutes les expériences retenues.

4.9.1.Mesure expérimentale de I'activité catalytique du éacteur

Pour estimer précisément la cinétique de la réacBMR sur les catalyseurs, il est

nécessaire de s’assurer que toute la conversi@naesest totalement due au catalyseur.
L’activité catalytique du réacteur seul a consibment augmenté au cours des tests
catalytiques. Pour estimer correctement la viteeska réaction au sein du catalyseur, il est
nécessaire d’en tenir compte. C’est dans ce cpdrd’activité des parois du réacteur a été
quantifiée a partir des résultats du deuxieme wrdlgacteur » (blanc correspondant a

I'activité maximale du réacteur datant du 20 judi2).

Le modele complet du réacteur considérant I'agidés parois CC2 et CC3 a été utilisé
(voir section 3.4.2 du chapitre 3). Le flux de &ual recu par le réacteur n'est pas
calculable car nous ne disposons pas de thermazdepinesure de la température du gaz
a la sortie de CC3. Ainsi, les équations du motatant intervenir le flux de chaleur ont
été remplacées dans la zone catalytique par |d geofempérature de la paroi du réacteur
et dans la zone CC3, par le profil de températomeni par le thermocouple mobile.

Estimer la cinétique de la réaction SMR a la pagvient a déterminer la constante pré-
exponentielle (j) et I'énergie d'activation (&) de la réaction SMR a la paroi. La
procédure d’identification paramétrique présent@&egdemment a été utilisée. Le Tableau
4-12 présente les parameétres cinétiques intrinseguaéacteur seul (sans catalyseur). La
Figure 4.23 montre les conversions et températesg®erimentales ainsi que celles

obtenues par le modele aprés identification desnpaires cinétiques.
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Figure 4.23 : Comparaison entre modeéle et expégesrtimposant une condition limite de
température de paroi du réacteur.

Le modeéle permet de retrouver les résultats exmitiaux avec un écart absolu moyen de
3% en conversion et 2°C en température. L’accotictda modele et 'expérience est donc

satisfaisant.

Tableau 4-12 : Paramétres cinétiques du réacteuf @ans catalyseur).

Paramétre cinétique de la réaction SMR a la paroédcteur

K1 (MOI/MTparofS) 8,43.10"

4.9.1.1. Determination de I'activité propre au catalyseur

Apres la détermination de l'activité propre au téac la cinétique globale de la réaction
sur le catalyseur peut maintenant étre estiméerta pa modele complet (couplage de

deux réacteurs en série) en considérant égaleraetivité des parois.

Pour estimer l'activité intrinseque du catalysesanls les résultats des tests catalytiques de
I'échantillon 20%RhS-2 um a 800 et & 850°C et lailon 1%RhS-10 um a 800 °C
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seront utilisés. Les autres tests ne sont pas ocables car ils sont limités par le transfert

de matiéere.

L’analyse des temps caractéristiques a montré gaidir de 850°C apparaissent des
limitations par le transfert de matiere externer Panséquent, les résultats des tests

effectués a 900°C ne sont pas intégrés dansdades tests retenus.

Les résultats des tests catalytiques a 850 et 980fTes échantillons 1% RhS-10 um et
5% RhS-2 um ne seront également pas retenus. Efj ptiur 'ensemble de ces tests,
I'énergie d’activation tend systématiquement veésozlorsqu'on essaie d’estimer la
cinétique globale de la réaction. Ceci est carestigue d’'une limitation par le transfert de
matiere externe prédominante. Les tests retenusigentifier la cinétique de la réaction

sont présentés en bleu sur la

Figure 424.
100[ 100 100
’ Equilibre thermo
900°C
90 . 90 . 90 =
850°C @3 i
80 . 80

800°C

70

60 - B 60
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50

40+ \ 40 a 40 1

Tests retenus

Conversion du méthane [%]
Conversion du méthane [%]
Conversion du méthane [%]

30+ : 30+ : 30+ :
+ 20%RhS,
> 5%RhS, 0 1% RhS,
20 | | L 20 1 L L 20 L L 1
50 100 150 50 100 150 50 100 150
Temps de passage [ms] Temps de passage [ms] Temps de passage [ms]

Figure 4.24 : Tests retenus poestimerla cinétique (en bleu).
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On note que pour les tests limités par le trandertmatiére externe, les conversions
obtenues a 850°C pour les catalyseurs 1% RhS-10epiB6% RhS-2 um et a 900°C pour
les catalyseurs 1% RhS-10 um et 20% RhS-2 pm mepss identiqgues. Ce phénomene
peut étre expliqué par la maniére dont les testytmues sont réalisés. En effet, un flux
de chaleur est imposé a la paroi du réacteur paintenir une température de paroi
constante. Etant donné que le catalyseur 1% Rhgfh0est beaucoup plus actif, la
puissance thermique imposée est supérieure aicgitesée pour le catalyseur 20% RhS-2
pm. C’est ce qui explique la difference de conwersiu méthane observé. Les Tableaux
4-13 et 4-14 présentent respectivement, les fllerntigues a 900°C pour les deux

catalyseurs. lls sont effectivement plus importgasr le catalyseur le plus actif% RhS-
10 un.

Tableau 4-13 : Résultats expérimentaux des tesadytigues a 900°c sur le catalyseur
20% RhS- 2um.

Catalyseur 20% RhS-2 pm

Temps de passage ms 147 101 60 41
Température entrée (°C) 923 926 926 923
Température sortie (°C) 899 889 875 899
Conversion (%) (%) 84 79 70 61
Puissance thermique CC2 (W) 183 204 228 228

Tableau 4-14 : Résultats expérimentaux des tesadytigues a 900°c sur le catalyseur 1%

RhS- 10um.
Catalyseur 1% RhS-10 pm
Temps de passage ms 147 101 60 41
Température entrée (°C) 902 902 903 904
Température sortie (°C) 903 900 892 886
Conversion (%) (%) 86 85 75 67
Puissance thermique CC2 (W) 287 310 351 372

Le méme programme qui a servi a estimer l'activiténseque du réacteur est utilisé pour
estimer les parametres cinétiques propres au eataly Les constantes cinétiques, les
conversions et températures expérimentales etscal#dculées par le modéle sont

répertoriées dans les Tableaux 4-15 et 4-16.

Tableau 4-15 : Paramétres cinétiques identifiés.

Parametres cinétiques de la réaction SMR « catalyse
Kpreexp,‘ (m0|/mzsmzls) | 9,47.16
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| E.; (J/mol) | 166310 |
L’accord entre le modele et I'expérience est touhia satisfaisant. Les conversions et

températures du gaz calculées par le modéle comdspt bien a celles mesurées

expérimentalement.

Tableau 4-16 : Comparaison entre modéle et expéeen

Fraction de méthane
Temps de séjour [ms] Conversion du méthane|[P&mpérature sortie gaz [°C]
convertie par le
Modéle Expérience Modele Expérience
catalyseur [%)]
40 33 35 816 793 90
60 1% RhS-10pm 40 41 807 795 94
100 (800°C) 51 51 806 799 97
147 60 60 815 801 99
40 30 30 776 777 95
60 20% RhS-2um 37 35 768 780 97
100 (800°C) 45 42 764 787 98
147 50 50 785 791 99
40 43 43 845 849 86
60 20% RhS-2um 51 50 840 852 91
100 (850°C) 65 64 852 856 96
147 70 69 852 858 98

Ces résultats montrent, par ailleurs, qu’en préseafe catalyseur, son activité I'emporte
sur celle du réacteur. En effet, la part du caglyssur la conversion du méthane
représente au minimum 86 %. Cette contribution alialgseur sur la conversion totale
augmente avec la température et le temps de pas$ageonfirment les bonnes
performances du catalyseur malgré l'activité duct&a. La différence d’énergie
d’activation entre le catalyseur et les parois éacteur (166 kJ/mol contre 264 kJ/mol) et
le fait que le catalyseur est placé a I'entrée @acteur dans la section chaude du four
peuvent expliquer ces résultats. Par ailleurs trimssferts de chaleur et de matiére sont
également beaucoup plus rapides dans la zone tigii@ydu réacteur (CC2) que sur la
partie non-catalytique (CC3) en effet, le diamétydraulique passe de 1,3 mm dans CC2 a
3,5 mm dans CC3.

En utilisant les profils de température présentgdasFigure 4.17, nous avons tracé sur la
Figure 4.25 I'évolution de la vitesse de la réatt®MR le long du réacteur sur les

différentes zones réactives ainsi que celle du teugonversion du méthane. La vitesse de
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la réaction SMR est beaucoup plus rapide sur l&ys®ur a base de rhodium que sur les
parois réactives. La chute de température surrizep@C3 (Figure 4.17) entraine en toute
fin de réacteur un déplacement de I'équilibre dettaction de reformage dans le sens de la
formation du méthane. Ceci se traduit par une &Egaisse de la conversion du méthane
vers la sortie de la zone CC3 du micropilote. égration de ces courbes permet de

spécifier la quantité de méthane convertie paatalgseur.
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Figure 4.25: Evolution des vitesses de réactiolotg du réacteur sur les différentes zones
réactives (850°C, 20 bar et 60 ms). Le profil dapérature présenté sur la Figure 4.17
est utilisé comme condition limite.

Ces résultats confirment I'interprétation des psatiermiques dans le réacteur c’est-a-dire
que I'essentiel de la réaction se fait dans la z@atalytique et sur le catalyseur : la réaction

dans la zone CC3 est négligeable.

En se basant sur ces résultats, nous avons esimidtique de la réaction SMR en
négligeant I'activité des parois. Le premier modéletique de la zone catalytique CC2
sans activité des parois (section 3.2) présents ldachapitre 3 est utilisé. Les paramétres
cinétiques identifiés sont répertoriés sur le Tabld-17, de méme que ceux proposés par
Tonkovich et al. (2007), issus des travaux de W&tra). (2004).
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La Figure 4.26 présente les conversions et temyrésatle sortie du gaz expérimentales et
modélisées. On note un accord satisfaisant entneoldele et I'expérience car les écarts
moyens en conversion (1%) et en température (188 du méme ordre de grandeur que

les incertitudes de mesures sur le micropilote.

Tableau 4-17 : Paramétres cinétiques identifiésoghparaison avec la littérature.
K preexpl (mol/rnzstS) Ea]_ (J/m0|)
1,69 1§ + 0,45168 | 165740 + 520(
K preexpl (mOI/mscataIyseL/S) Eal (\]/m0|)
1,275 16 169500

Lokir

Wang et al. (2004)

En comparant les parametres cinétiques identifi@s @eux de références issues de la
littérature (Tonkovich et al., 2007) dans le casrefiormage du méthane en microcanaux
en utilisant un catalyseur de formulation identigneus remarquons que les énergies
d’activation sont du méme ordre de grandeur. LEdihce de formulation de la cinétique

de la réaction dans les deux études ne permetepasrdparer directement les constantes
pré-exponentielles car elles n'ont pas les mémewsinEn effet, Wang et al. (2004)

rapportent leur vitesse au volume de catalysears gue nous la rapportons a la surface de
métal actif. Afin de pouvoir comparer les activitdes deux catalyseurs, nous avons
modélisé et simulé dans les mémes conditions apggatdeux modéles de réacteur. La
méme épaisseur de wash-coat (10 um) est utilis®@e Sa structuration du catalyseur

change. Il s’agit d'un modéle de réacteur pistorédogene monodimensionnel tenant

compte des transferts de chaleur et de matiére.

Pour comparer convenablement les activités des dmtalyseurs, il est nécessaire
d’éliminer les limitations par le transfert de néa#. Ainsi, le réacteur simulé est un
microcanal revétu de catalyseur de diametre hyyai200 um et de longueur 2,5 cm. Le
temps de passage calculé a l'entrée du réacteurl’ €8t ms. Les caractéristiques
structurales des catalyseurs et les résultatsrelation résumés sur le Tableau 4-18 et
présentés sur la Figure 4.27 montrent que le caaftyconcu dans le cadre du projet
LokiR est beaucoup plus actif que celui de Wan@let(2004). Il permet d’atteindre
I’équilibre thermodynamique a faible temps de pgega 7,5 ms).
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Tableau 4-18 : Comparaison du catalyseur LokiR casedui de Wang et al. (2004).

Catalyseur Wang et al. (2004 LokiR
Chaleur fournie (W) 0,86 0,86
Débit du gaz réactif (Nfth) 0,0013 0,0013
Température d’entrée (°C) 650 650
Température de sortie (°C) 890 846
Conversion du méthane (%) 79 83
Masse de rhodium (mg) 05a5 0,27
Taille des particules de rhodium (nm 15 2
Dispersion (%) 10 48
Catalyseur Tonkovich Catalyseur LokiR
100 : : 100 : : 950 -
Equilibre Equilibre
NOr| ====m Réaction / Or| ===== Réaction | 1
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Figure 4.27 : Comparaison du catalyseur LokiR awelti de Wang et al. (2004).

La différence considérable d’activité catalytiqueupétre expliquée par la différence de
taille des particules de métal actif. Ces résultatntrent par ailleurs que I'activité
catalytique augmente lorsqu’on diminue la massenétal actif et la taille des particules
de rhodium. Nous avons constaté expérimentalenaemtéime tendance en exploitant les
résultats des tests catalytiques effectués surideopilote. La différence d’activité entre
les deux catalyseurs se voit également sur leslodd température du gaz. Le catalyseur
LokiR plus actif absorbe plus de chaleur ce quraéuit par une température de sortie du

gaz plus faible.

49.1.2. Réacteur aluminisé
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Pour valider expérimentalement les résultats duateod’est-a-dire le fait que I'activité du
catalyseur I'emporte sur celle du réacteur, un oné&cteur aluminisé a été concu et testé
sur le micropilote. L’aluminisation a pour but defgéger la surface interne du réacteur et
de supprimer ainsi son activité. La Figure 4.29spnée les conversions du méthane
obtenues sur le réacteur non aluminisé et sur @luminisé. On remarque une rapide
augmentation de la conversion intrinseque du ré@actuminisé. Son activité tend
systématiguement vers celle du réacteur non algéinét semble indiquer des

imperfections au niveau de I'aluminisation.

100%
90% m04/01/2012 Blanc 850°C HR230
80% m15/11/2012 Blanc 850°C aluminisé
20% = 02/01/2013 Blanc 850°C aluminisé
0 ]
60% -—55%

50% -

Conversion du CH4 (%)

147 101 60 41 147

Temps de passage (Ms)

Figure 4.28 : Comparaison entre I'activité du réagt non aluminisé et le réacteur
aluminisé.
La Figure 4.29 présente les conversions obtenugwégence des barrettes catalytiques
identiques a celles testées sur le réacteur noniRike.

L’activité catalytique des catalyseurs dans le t&ac« aluminisé » est inférieure a celle
enregistrée avec le réacteur non aluminisé. Lesltaés des tests catalytiques sur le
réacteur aluminisé ne permettent pas pour le mouhentalider la principale conclusion
des modeles. En effet, son activité comme cell@rémier réacteur évolue au cours des
tests. Des investigations sur la géométrie inteltneéacteur aluminisé mériteraient d’étre
effectuées pour expliquer la baisse de performardes catalyseurs car l'activité

intrinséque au réacteur est presque la méme dawdelx cas.
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1,0 —— m18/01/2012 1%RhS - 10um (HR230)
m16/01/2013 1%RhS - 10um (aluminisé)
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10 — o
E20%RhS - 10um (aluminisé) 28/11/2012

Conversion méthane (%)

147 101 60 41 147
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Figure 4.29 : Conversions du méthane obtenuesestgdcteur aluminisé a 850°C.

4.10. Relation microstructure et activité catalytique

L’activité d’'un catalyseur en catalyse hétéroge@gemd en grande partie de I'accessibilité
des sites actifs et de leur dispersion a la surfdwecatalyseur. Il est possible de
'augmenter en jouant sur la microstructure dulgatr comme le montrent les résultats
des tests catalytiques. L’'un des objectifs de ¢létginétique consistait & développer et a
valider une formulation de la cinétique de la rigarctdans laquelle les effets de la
microstructure sont regroupés sur une constantendérée K. Ainsi, I'activité catalytique
devrait augmenter lorsque lg, liugmente. Comme nous I'avons souligné précédemment
la constante de microstructure calculée par lgioelg4.1) diminue sensiblement lorsque

I'activité catalytique augmente, ce qui ne corregb@as a I'évolution attendue (cf.
Tableau 4-8).

Pour comprendre davantage ce phénomene, nous atalis® des simulations avec le

modéle cinétique du micropilote en faisant vari@rcbnstante de microstructure. Les
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résultats de ces simulations permettent égalemergadoir dans quel sens il faut faire
varier K, pour obtenir des tests exploitables (non-limités [e transfert de matiere
externe). En effet, 'augmentation de la constdfiteaccélérda vitesse apparente de la

réaction jusqu’a ce qu’apparaissent les limitations

La cinétique globale estimée sur les catalyseurat#isée pour représenter la réaction. Le
catalyseur 20 % RhS-2um est pris comme référenge=(K8 rr?sma{mzpamp. Pour ces
simulations, la température du réacteur est maiet@onstante a 850°C, la pression a 20
bar, et le temps de passage a I'entrée du réacdetirl50 ms. La conversion a I'équilibre

thermodynamique dans ce cas est égale a 83 %.

La Figure 4.30 présente I'évolution de la conversiu méthane en fonction de la
constante de microstructure. L'activité catalytigest tres sensible a la constante de
microstructure. Elle augmente considérablementqldoom augmente K Cependant, il
existe une limite, au-dela de laquelle I'augmentatde K, n'a plus d’influence sur la
conversion. Ce plateau correspond a une limitgiarle transfert de matiére externe.

L'influence de K, sur l'activité catalytique est davantage visibbestjue le catalyseur
fonctionne en régime chimique pur. Les constantgsniésurées expérimentalement sont
sensiblement identiques et I'activité catalytiquerespondante est proche de la région ou
le transfert de matiére externe limite la réactioiest ce qui expliquerait la variation dg K

en fonction de I'activité des catalyseurs pour eqgseriences.

bY

Toutefois, il existe deux voies pour valider no@pproche visant a intégrer dans
'expression de la cinétique de la réaction un &erfonction de la microstructure du
catalyseur. L'une consiste a effectuer des testis ges constantes ariant entre 20 et
50 : dans cet intervalle, le catalyseur fonctiorame régime chimique pur. Le régime
chimique peut également étre obtenu en abbaissanivkau de température des tests

catalytiques.
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Figure 4.30 : Influence de la constante de micnastiure sur I'activité catalytique.

La deuxiéme voie consiste a éliminer les limitagigrar le transfert de matiere externe en
diminuant le diamétre hydraulique du canal par aamgation de I'épaisseur de la barrette

catalytigue comme présenté sur la Figure 4.31.

Dy=13mm Dy, =270 ym

Figure 4.31 : Configuration proposée pour élimin@dimitation par le transfert de
matiere externe.

La seconde option est retenue cependant, nousspesins pas encore des résultats. La
relation pour calculer le Kpourrait également étre améliorée en ajoutanttattermes

caractéristiques de la microstructure du catalyseurun facteur de forme prenant en
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compte la densité de sommet et d’aréte en fonad®ma taille des particules comme le

suggere la littérature (Ligthart et al., 2011).

4.11. Conclusion

La composition et le protocole de synthése dedysatars développés pour intensifier la
réaction SMR ont été présentés dans ce chapitrsiels tests catalytiques, effectués dans
les conditions industrielles du procedé classique permis d’optimiser le protocole de
réduction des catalyseurs, de valider leurs pedioges et de quantifier I'impact de
I'épaisseur du dépbt, de la teneur en métal attifeela nature du support sur l'activité
catalytique.

Les catalyseurs préparés avec un support spin8igAlO,) commercial SASOL

présentent de meilleures performances que cewar@epar procédé sol-gel. En effet, ce
catalyseur est physiquement instable : on a canata perte de matiere active suite a une
forte érosion du catalyseur. Pour 'ensemble dsfs t@ous avons remarqué que l'activité

catalytigue augmente lorsqu’on diminue la taille garticules métalliques.

La synthése de I'ensemble des résultats permetapoger pour le réacteur industriel un
catalyseur contenant 1 % en rhodium avec une éuaiske wash-coat de 10 um et une

taille de particule de métal actif d’environ 3 nm.

Les tests catalytiques ont permis de valider @isles catalyseurs et I'outil expérimental
car une conversion du méthane correspondant a oafilenue a I'équilibre
thermodynamique a été obtenue a faible temps dmgag147 ms) sur un canal revétu de

catalyseur sur une seule face.

L’'analyse de la variation de I'énergie libre de K&bdes réactions en fonction de la
température a montré que la réaction de WGS eslige@ble dans nos conditions

opératoires (T > 800°C). L’estimation des tempsactaristiques de réaction, de transfert
de chaleur et de matiere, dans nos conditions s, a aussi montré que la réaction de
WGS est négligeable sur le pilote et non mesurednielle serait limitée par le transfert de
matiére externe. Par conséquent, seule la réaptiocipale de reformage SMR a été

considérée. L'analyse des temps caractéristiquemraailleurs, permis de trier les tests

convenables pour estimer la cinétique globale dédation SMR.

L’activité catalytique du réacteur seul a consib@ment augmenté au cours des tests

catalytiques, ce qui nous a amené a la quantifiea @n tenir compte pour estimer
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précisément la vitesse de la réaction sur le csaly L'exploitation des résultats en
utilisant les modeles cinétiqgues développés mogtren présence de catalyseur son
activité I'emporte sur celle du réacteur. De mélmeomparaison des puissances imposées
et des profils expérimentaux de température pautdsts catalytiques et pour les « blancs
réacteur » mene a la méme conclusion. Les testdytiquies effectués sur le réacteur
aluminisé n'ont pas permis de vérifier expérimesntadnt les résultats du modele. En effet,
en testant les mémes échantillons de -catalyseur,s’apercoit d’'une baisse de
I'activité catalytique par rapport aux résultatstemus sur le premier réacteur non-
aluminisé. Une difféerence de géométrie entre lesxdeeacteurs peut entrainer des
difféerences en termes de transfert de chaleur emdsere et pourrait expliquer ce

phénomene.

Les résultats de l'identification paramétriqgue nment que I'outil numérique développé est
bien adapté et performant pour quantifier la coneéti de la réaction. En effet, le modéle
permet de retrouver les résultats expérimentaux aweécart absolu moyen de 2 % en
conversion et 10°C en température. Les écarts datrmodele et I'expérience sont

satisfaisants puisqu’ils sont du méme ordre de dgan que les erreurs de mesure
expérimentales sur le pilote. L'énergie d’activatid65740 J/mol) estimée est du méme
ordre de grandeur que celle de référence danstdeature (169500 J/mol) (Wang et al.,

2004). Les constantes pré-exponentielles ne sost qunparables en raison de la
différence de formulation de la cinétigue des féast La comparaison des deux
catalyseurs a base de rhodium de formulation «igiem» dans les mémes conditions
opératoires montre que le catalyseur concu daredee du projet LokiR est beaucoup plus

actif que celui de référence dans la littérature.

L’étude s’est focalisée sur la réaction principaleserait intéressant de tester et de
quantifier la vitesse de la réaction de WGS supilete puisque I'échangeur-réacteur
fonctionnera dans des gammes de température fdesraib shift (520-900°C). En effet, la
méconnaissance de la cinétique de cette réactiomgponpacter I'interprétation du pilote

semi-industriel.

La cinétigue globale estimée a partir de ces testa utilisée pour dimensionner et

optimiser les performances du futur échangeur-eeacemi-industriel.
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Chapitre 5 : Conception d’'un échangeur-reacteur:
du concept theéorique a la réalisation
pratique

Le procédé SMR, tres endothermique, a lieu soussyme élevée dans des tubes
meétalliques remplis de catalyseur. La chaleur resies a la réaction est apportée aux
tubes métalliques par des brileurs qui doiventtfionoer a des températures élevées pour
compenser les pertes thermiques dans le four. Iststaéce thermique des tubes
métalliques oblige également a avoir des débitgaderelativement faibles au sein du lit
catalytique afin que les besoins en chaleur durmedige soient comblés et que le
maximum de réactifs soient consommeés et ainsi fmemgs en gaz de synthése. Les
systemes industriels actuels sont donc sujets roddreuses déperditions d’énergie et a
une perte d'efficacité. Une des clés possibles peutabiliser davantage ce procédé
consiste a optimiser les transferts thermiquessart évoluer le design. C’est ainsi qu’un
échangeur-réacteur est proposé pour ameliorerickeité globale du procédé et la
productivité. Dans le cadre de sa conception, deslations détaillées des écoulements
réactifs internes de I'échangeur-réacteur de vépormage ont été effectuées pour
déterminer la géométrie (canaux et parois) de #ageur-réacteur qui offre le design

optimal en termes de fonctionnement et de contaide fabrication.

Cette étude est réalisée en forte interaction Bagepartenaires universitaires et industriels
en particulier en ce qui concerne la fabricatiogs éguipements et les essais expérimentaux
réalisés au cours du projet. Dans ce chapitre, nuésentons la conception de
'échangeur-réacteur semi industriel proposé poutenisifier le procédé, son

dimensionnement ainsi que les différentes étapas di@brication.

5.1.Choix de la taille des canaux du réacteur

Les performances d'un échangeur-réacteur sontitonde I'efficacité des transferts de
chaleur et matiére dans les microcanaux. Ces gdasfiépendent de la géométrie des
canaux mais aussi de leur taille c'est-a-dire damditre hydrauligue des canaux. Les
coefficients locaux de transfert de chaleur pawvection et de transfert de matiére externe
entre les réactifs et le wash-coat sont inverseipeortionnels au diametre du canal. La
diminution de la taille des canaux permet d’intBesiles transferts et d’accroitre la

productivité de I'appareil. Cependant, la diminatidu diameétre hydraulique entraine une
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augmentation de la perte de charge et peut poseditfcultés de fabrication. Le choix
adéquat de la taille des canaux doit résulter dampromis entre la diminution des effets
de limitation par transfert, la facilité de fabticea et d’enduction du catalyseur sur les

canaux.

L’analyse des temps caractéristiques présentéehapite 4 a montré que le temps de
transfert de matiere interne au sein du wash-csaextrémement petit et négligeable
devant ceux de la réaction SMR et de transfert diééne externe. Elle a également montré
une limitation par le transfert de matiére extepwr des microcanaux de diamétre

hydraulique 1 mm a partir de 850°C et des tempsadsage inférieur a 150 ms.

Dans cette partie, nous essayons de trouver lavatdgique du diametre hydraulique en
dessous de laquelle les limitations par les tratssfde matiere externe seraient éliminées
dans I'échangeur-réacteur a concevoir et pour mnpsede passage de 150 ms. Pour cela,
on effectue des simulations dans des conditionsratiées proches de celles de
fonctionnement des reformeurs classiques. Le réaast alimenté en méthane et en
vapeur d’eau avec un rapport eau : méthane égala Bression est fixée a 20 bar. Les
réactifs entrent a 520°C et sortent a 900°C en sapoune condition limite de flux de

chaleur uniforme a la paroi.

Un exemple du canal simulé a été présenté sumlaré-i4.20 du chapitre 4. Son diamétre
hydraulique varie entre 400 um et 1 mm. On coneidks canaux carrésh). Les

nombres de Nusselt et de Sherwood sont égauxendjélisant la relation (2.12) en page
- 66 - proposée par Kays et Crawford ; (1993). ingtcque mesurée sur le micropilote est

utilisée pour représenter la réaction SMR.

La Figure 5.1 présente les variations des tempctaistiques de la réaction SMR et de
transfert de matiere externe le long du réacteur gaatre valeurs différentes du diametre
hydrauliqgue. On constate que la réaction seraitéenpar le transfert de matiere externe
pour un diameétre hydraulique supérieur ou égalerani La diminution de ce dernier
permet de changer la hiérarchie entre les deux gghénes (transfert de matiere et
réaction). Pour éliminer totalement la limitatioar pe transfert de matiere externe a haute
température, il est nécessaire d’utiliser des roamaux de diamétre hydraulique inférieur
a 400 pm. Un résultat similaire a été obtenu parafendi et al. (2009) qui ont étudie
l'intensification du procédé SMR dans un réacteanstitué de microcanaux carrés

recouverts de catalyseurs a base de nickel. Eanfavgrier la dimension caractéristique du



Chapitre5 : Conception d'un échangeur-réacteur: du congbpbrique a la réalisation
pratique
canal entre 0,35 et 2,8 mm, ils ont montré qu'wamnditre hydraulique de 700 um était une

dimension caractéristique suffisante pour élimlastdimitations par transfert.

La différence de taille caractéristique (400 um0ODO fum) provient certainement de la
différence d’activité des catalyseurs (rhodium/eigkStefanidis et al. (2010), en étudiant
l'intensification par miniaturisation du procédé BMont comparé l'activité de catalyseurs
a base de rhodium et a base de nickel. lls onvé&r@ue le temps de réaction pour le
rhodium et pour le nickel dépend plus de la tempéeaque de la composition. Pour une
température comprise entre 725°C et 1220°C, laiqure avec le rhodium est 3 & 20 fois
plus rapide que celle avec le nickel. En dessousstientervalle, I'activité du rhodium est

le double de celle du nickel.
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Figure 5.1 : Evolution des temps caractéristiqueganction du diametre hydraulique le
long du canal.

La Figure 5.2 présente I'écart de température eatreouche catalytique et le gaz en
fonction du diametre hydraulique le long du camallexception du canal de diamétre

hydrauliqgue 1mm, il est intéressant de remarquelitanution de I'écart de température

lorsqu’on diminue la taille du canal. Le profil técart observé pour le canal de 1mm peut
étre expliqgué par la forte limitation par le trarsfde matiere et la faible vitesse de la
réaction a I'entrée (les réactifs entrent a 520°C).
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Figure 5.2 : Evolution de I'écart de températurdreria couche catalytique et le gaz en
fonction du diamétre hydraulique le long du canal.

De méme, Zhai et al. (2010) ont réalisé une étwsimiulation numérique détaillée d’'un
échangeur-réacteur autotherme composé de deuxxcadpcents remplis respectivement
d'un catalyseur a base de rhodium pour la réacBbdR et d'un catalyseur a base de
platine pour la réaction de combustion du méthhaechaleur nécessaire a la réaction est
transférée au canal réactionnel de reformage patumtion a travers une paroi métallique

ou en céramique de faible épaisseur comme présenta Figure 5.3.

Y é CH4+20,= CO»+2H->0 / Pt Catalyst

— 1 / —>
y Qy 11 ‘
— 1\ >
\ .- X
CH4+H>0 = CO+3H; Rh Catalyst

Figure 5.3 : Schéma du microréacteur simulé pari al. (2010).

Les prévisions de leur modeéle sont en bon accoed &s résultats expérimentaux de la
littérature. lls ont trouvé des temps de réactided’ordre de la milliseconde et mis en

evidence le réle important de la conductivité thigua du matériau dans le design du
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réacteur. Un matériau avec une forte conductiviggrmique permet d’avoir des profils de

température uniforme et d’éviter la formation déenpchaud.

Des limitations de la réaction SMR par le trartster matiere externe ont été également
observées en analysant les conversions du méthatemues pour des canaux de
profondeurs comprises entre 0,2 et 2 mm. lIs prepiogne profondeur de 500 um comme
un bon compromis entre la facilité de fabricatibaeminimisation des effets de limitation

par les transferts. Ce résultat est en bon acceed aelui trouvé dans le cas de nos
simulations. Il est important de souligner qued#fisets d’'une limitation par le transfert de

matiere externe peuvent également étre considénabkeréduits en augmentant le temps
de passage du gaz réactif. Ainsi, dans le cas de nmorocanaux, ou le diametre

hydraulique est de I'ordre du millimetre, le tengesséjour retenu sera de 'ordre 350 ms.
Nous présentons dans la section suivante, le mati&bhangeur-réacteur proposé et son

pré-dimensionnement.

5.2 Pré-dimensionnement de I'’échangeur-réacteur

La Figure 5.4 présente le module élémentaire dediégeur-réacteur proposé dans le cadre
de cette étude. Le module élémentaire est compesénd plaques : deux plaques de
fumées en haut et en bas du module pour apportehdkeur nécessaire, une plaque au
milieu du module qui contient les produits de riacet deux plaques réactionnelles. Les
réactifs entrent en contact avec le catalyseur dassplaques réactionnelles, puis
retournent a contre-courant dans la plaque desupsodour fournir a leur tour la chaleur

aux plagues réactionnelles. Les fumées rentreahtrezcourant des réactifs.

La simulation détaillée des écoulements réactitrnes de I'échangeur-réacteur permet de
proposer une géomeétrie précise qui offre un deggimal en termes de fonctionnement et
de contraintes de fabrication de tels équipements.

Nous présentons dans cette, I'étude de l'influateparamétres géométriques des canaux
(longueur, largeur et profondeur) sur les objedlifisprocédé, a savoir afin de trouver la

géométrie optimale des canaux. Les spécificatioes@ecter sont :

» une conversion du méthane de 90 %,
* une température de retour des produits inférie @@0aC,
* untemps de passage inférieur a 350 ms,

* une perte de charge dans les canaux des fumédsunééa 100 mbar,
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Figure 5.4 : Représentation 3D d’'un échangeur-réact

On étudie également, dans cette étape, l'influetesetransferts sur les performances du
module dans le but de justifier la possibilité teamger la forme des canaux ou introduire

des accidents de parcours.

5.2.1.Modélisation simplifiee de I'échangeur-réacteur

Un modele de calcul rapide et fiable a été déyogous Matlab® dans le but de pré-
dimensionner I'échangeur-réacteur et d’étudieffllience des parametres géométriques et
opératoires mis en jeu. Ce modele ne considérelayuleuxieme partie du module (les
canaux droit réactionnels sans le distributeur)Flgure 5.5 présente un schéma simplifié

d’'un module élémentaire de I'échangeur-réacteur.

Une symétrie au milieu du canal des produits péet @nsidérée. Par conséquent, nous
travaillons sur la moitié d’'un module. Les réac§@MR et de WGS ont été retenues.
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5.2.2.Hypothéses retenues

Le modele développé repose sur les hypothesesses/a

écoulement piston du gaz réactif,

* le gaz est représenté par la loi des gaz parfaits,

e tous les canaux se comportent de maniére uniforme,

* le catalyseur est extrémement performant et pewdfiateindre instantanément
I'équilibre thermodynamique,

* il n'y a pas de réaction en phase homogene,

» laréaction a lieu dans le wash-coat déposé quaria des canaux,

» il n'y a pas de limitation de transfert interne ddmwash-coat,

* le transfert par rayonnement est négligeable,

» latempérature de la couche catalytique est honegénla section droite du canal,

* les canaux des fumées, produits et réactifs omh&mes dimensions,

lc et h désignent respectivement la largeur et la hautieucanal. Jao est la distance
séparant deux canaux adjaceni{gt & sont les épaisseurs de parois entre respectivement
un canal réactifs et un canal fumées et un caaatifé et un canal produitsali, & et

sont égales a 1 mm dans le cadre de cette étude.

On définit hocr, hioer €1 hocp respectivement les coefficients locaux de trahsferchaleur
par convection dans les canaux de fumées, def&attie produits. On définit également
kq,j le coefficient local de transfert de matiére edrgaz et la couche catalytique dans les

canaux réactifs.

5.2.3.Equations du modéle de I'échangeur-réacteur

La modélisation de I'échangeur-réacteur est effacten écrivant successivement les
éguations de conservation de la masse, de I'énetgie la quantité de mouvement dans
les canaux réactifs, de fumées et de produits gimeé permanent. Les équations du

modéle sont présentées ci-apres.



Chapitre5 : Conception d’un échangeur-réacteur: du condbpbrique a la réalisation pratique

1 1
I I Laroi - distance séparant deux canaux adjacents
4 Fumées
— Fumées
» C
Réactifs Rt M‘Jz‘.‘ S 'i‘};, e -.f - er
Réactifs
)\a‘%‘,‘:\ o, - ",'“' N3 ﬂ.w A .
Produits L B ,,N A Y S VT STer _ -; X P
Produits
éactifs
Réactifs T AR JITE D NG, B¢ W 4
(.,".,, C‘ Lt,:\'.‘, ‘,._ ‘v? /e tql-,;vu
¢ SR A P NER e i
Fumées

Fumées

A

=== Couche catalythue (réaction) |

- largeur des canaux - hauteur du canal
z T¢ Transfert de chaleur z+dz L: larg b

T¢ Transfert de matiére
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Bilans de matiére dans la phase gazeuse dansiasyxcdes réactifs

Comme dans le cas du modele du micropilote (paphgr8.2), en utilisant le modele du

film, le flux molaire diffusionnel dans la directicgadiale s’écrit comme suit :
Jair j = deT( Yo.i T ys,j)
Le flux total spécifique transféré est [mof/si:
J5 = Jaarj + Yy J (19)
avec le flux total moyen (dG a la variation du noenbe moles via la stoechiométrie):
J=>17,
On définitf, désigne le débit molaire du constituant j par céelajue:
f,=I.h.uCry,,

Ct désigne la concentration totale de la phase gag lat vitesse d’écoulement dans le
canal. Le bilan de matiére dans la phase gazeudsgitsdonc comme [|'égalité de la
variation du débit molaire en écoulement et du tdéhnsféré a la paroi du canal (pas

d’accumulation) :

f., =f

j.z j,z+dz

+J dS,,

d(f,,)
=—dz+J dS,. =0
dZ ] S\IC

soit
La surface totale de wash-coaf 8st calculée par la relation suivant§;, = 2(IC + hC)L
avec L la longueur du canal. Ainsi, la surface @gtaire esdS,, = 2(|C + hc)dz.
Le bilan de matiére dans la phase gazeuse s'@sit@dmme suit:

duCiye,), 4, _, 1)
dz D, '

4l h,

oU on fait apparaitre le diamétre hydraulique chat®, = m
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( ) d(c) dly,), 20, +h) , _
nygl T WY, dz +u Gy dz + Ih, ‘]j_o (29)

La sommation de cette équation sur toutes les esgést en considérant qLE y; =1 et

le flux total moyer) =" J,.

On obtient C, d(ue) , +DiJ =0 (39)

En multipliant cette équation (3g) parey en la retranchant de I'équation (2g) on abeutit

d(yy;),

oo bmv9)=0 (49)

uCy 281

En substituant I'équation (1g) dans (4g) on obtient

4 s
uC; (ygj)"'D kd,er(y,g_yj):
hc
d(ygvi)__ g _ S
dz D kd,i(yj yj)

Uc est calculée a partir de la suivante :

_ FoRT, _ (1+2%)F,RT,

tot '~ g

°  Plh, Pl.h,

En remplacant et le diamétrénydraulique par leur expression respective, poacehe
des espéeces en phase gazeuse, l'écriture du bilamadiére permet d’aboutir a une
équation différentielle décrivant I'évolution deflaction molaire de I'espéce en fonction

de I'ensemble des variables du probleme :

dly,, )

dz

=2k e+ ) ° (=)

avec j = CH, H,0, H,, CO et CQ.
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Bilans de matiere dans la couche catalytique

On considere I'équilibre thermodynamique a la sigfdu catalyseur, les bilans de matiere
permettant de calculer les fractions molaires déérdntes espéces dans le wash-coat ne
sont pas issus de I'égalité des flux de transfedeeréaction, mais de la vérification des

equilibres thermodynamiques. Les 5 bilans de meatsur chacune des especes sont

remplacés par :

» les expressions des deux constantes d’équilibre :

Kl(Ts)ys,CH4 Ysh0 ~ szscoy:Hz =0
KZ(Ts)ysCOys,HZO “Ysco, Ysh, = 0

 deux invariants stoechiométriques sur le carbdhg ) et I'hnydrogéne @, ,):

(Vacr, + Yaco * Ysco, )= Oc0(8Yscn, +3Vsmo * 2Yen, * 2Ysco + Veco, )= 0

(4Yscn, +2Ver0 +2Vam, ) =640 (5Yscn, +3Vero +2Van, +2Veco +3Ysco,) =0

Yacr.0 T Ygcoo t Ygco,0
5y9,CH4,0 + 3yg,H20,0 + Zyg Mot 2yg,CO,O + 3yg,COZ 0

oub.,=

6 = 4yg,CH4,0 + 2yg,H20,0 + 2yg,H2,O
"o 5yg,CH4,O + 3yg,H20,0 + 2yg,H2,O + 2yg,co,o + 3yg,COZ,O

* etla somme des fractions molaires :

YscH, A H,0 + YsH, *Ysco Ysco, = 1

Bilan enthalpique en phase gazeuse dans les caeaugactifs

La Figure 5.6 montre une coupe latérale du modirsi @ue les différentes zones de

température. On suppose que la température daitheaatalytique Jest homogene sur

la section droite du canal et égale a celle deipghracanal réactifs. On définit, , T,

respectivement, la température des fumées etaella paroi du canal fumées &t,, T;

respectivement, la température des produits et dellla paroi du canal produits.
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Fumées : Tx <«— 77 Paroi canal fumées

ef

Réactifs : Ty T, Paroi canal réactifs

h, «— T, Paroi canal produits

A

»
»

l.. largeur canal
Figure 5.6 : Coupe latérale de la moitié d’'un maslyDéfinition des températures).

Soit h) I'enthalpie de I'espece j et N le nombre d’espdeela phase gazeuse. Le bilan

enthalpique sur une distance dz s’écrit comme: suit

i(fj h, )Z :i(fj h, )MZ + hlocrdSNc(Tg _Ts)+dslvci(‘]j hj) (11)

=1 =1 =1

ou I'avant-dernier terme correspond au flux de ellaéchangé par convection et le dernier

terme au flux d’enthalpie échangé par le transfennatiere.

En substituant I'expression du flux molairéff, =1 h u.C; y, ), on obtient :

N d{u, 9h. N
Z% +Diz(hjaj)+Dihm(Tg -T.)=0 20

j=1 h j=1 h

En négligeant les variations de vitesse et de curat@n totale dans la phase gazeuse, le

terme de dérivée se décompose tel que :

o[ dlucry?) dh)] 4 & 4 Iy
; = UGy = +D—h;(hjaj)+D_hhlocr(Tg T.)=0 (3t)

or le bilan de matiére dans la phase (1g’) perréetride :

La sommation de cette équation sur toutes les esmgda substitution dans I'équation (3t)
permettent de simplifier le bilan sous la forme :
d(hj) 4

= (ucCT ng )? +E hlocr (Tg _Ts) =0 (4)

N



Chapitre5 : Conception d'un échangeur-réacteur: du congbpbrique a la réalisation
pratique

L’enthalpie de I'espéce j dans la phase gaz pégtise comme suit :

h; = Cp,j (Tg ~Tes )

J

avecC, ; la capacité calorifique de I'espece j. En intégia@xpression de jh’équation

(4t) dévient :

d
i (ucCT ngij )L +i hlocr (Tg _Ts) =0 (St)
- dz D

=1 hc

Enfin, on définit la capacité calorifigue moyennerdélange ¢, telle que :
N
Cpg = Zf ngCp,j
]:

Le bilan (5t) peut alors s’écrire :

dT 4
UCrCrg 2+ 5P (r,-7.)=0 (61)

c P9
hc

En remplacant uet D, par leur expression respective, I'écriture durbigathalpique sur la
phase gazeuse permet de décrire I'évolution denigpérature du gaz comme suit :

dTy __ 2l +ho)n

_ locr _
T (573 3 L

Bilan de chaleur dans la couche catalytique

Les flux de chaleur consommeés par la réaction SMRportés par la réaction de WGS
sont calculés a partir des flux nets de matieggs€ Loz entre le gaz et la paroi. A partir
1 dF;

de I'eécriture des bilans matiere en phase gazeusa,: J; = _—Z(I +h )d_
C C z

Pour le méthane, onle.,;, = F,, o =% F, ainsi, son flux specifique transféred) s'ecrit

: F d
comme suit :J¢y,, = 2(I—J(r)h)d_le

La fraction molaire de méthane de méthane est léa@ar la relation suivante :

y — FCH4,O =% F
N (Y
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En dérivant on obtient :

dyg,CH4 __ Fo (Fo + 2FCH4,O)d_X1

a2 (@r2x)R)

dx __ (@+2x)F)" dygen,
dz  FF, +2F.,,,) dz

1 ((1+ 2)(1)F0)2 dyngH4
2(Ic + hc) (FO + 2FCH4,0) dZ

dol Joy, =-—

et en remplagant la dérivée dgcMa:

Lo P (ar2x)F)
e 0 RT Ry +2F ey, o)

(ng4 - y(SZHA)

Une démarche similaire est adoptée pour calculuxede CQ : F., = Fq o +X,F,. Le

flux spécifique de Cetransféré (Jdoo) s’écrit comme suit :

3 _ R dx
< 2, +h,) dz
. . , . . o Feg 0t XF
La fraction molaire de C£est calculée par la relation suivantg ., =————
(L+2%)F,

en dérivant on obtient,

dygrcoz — 1 I:F dx2
dz  ((1+2x)F,)

d
4z ((1+ 2X1)Fo)_2|:o (Fcoz,o + XzFo)d_le}

dx, _ ((1+2%)F,) Ygeo N 2(Feo,0 +%:Fo) dx
dz F, dz (A+2x)F,) dz

Finalement, le flux spécifique de Gtansférée s’écrit comme suit :

J. == Fo ((1"' 2X1)Fo) dy, co, + 2(Fco2 o™t XzFo)d_Xl
o 2('0 + hc) I:0 dZ ((1+ 2X1)F0) dZ

L’écriture du bilan enthalpique au sein de la cauchtalytique, consiste a égaliser les flux
de chaleur provenant des fumées, des produits pedse gazeuse, celui consommé par la
réaction SMR et celui produit par la réaction détSh
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G + Mo (T, —Ts)—ArHl.J% +ArH,. ¢, =0

avec @, = 08h,,(T, - T5)+h., (T, -T7)
Le facteur 0,5 provient du fait que la chaleur dasaux produits est transférée a deux

canaux réactifs.

Bilan de matiére dans les canaux des fumées etlempoanaux produits

Le débit molaire des fuméesdFest constant (pas de réaction en jeu). Les fumdiesnt a
contre-courant, pour I'écriture du bilan on effecta changement de variable suivant : Z =

L-z. On a alors :

I:f,z = Ff,Z+dZ

Le débit molaire des produits Fest constant (pas de catalyseur dans les canaux
produits) :
F_=F

p,z pz+dz

Bilan enthalpique dans les canaux des fumées

L’écriture du bilan enthalpique sur les fumées parrde décrire I'évolution de la

température des fumées comme suit :

1
Ff Cpfumée

dT:
dz

=—2hgy (hc +le )(TF _TFS)

La température d’entrée des fumées est fixg€z€L)) et leur température de sortie est

une spécification.

Bilan enthalpique dans les canaux des produits

L’écriture du bilan enthalpique sur les produitsrnpet de décrire I'évolution de la

température des produits comme suit :

dT, S 1
—P=2h (he +I )T - TS )=
dZ hlocp( C + C)( P P )FPCpproduit
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Les conditions aux limites sont fixées par le retdes produits a contre-courant des

réactifs. On a les relations suivantes :

F(2)=F(L)
T,(L) =T:(0)

On suppose que le flux convectif a travers uneaserfdS d’'un canal des fumées (et
produits) est identique au flux transféré par catidu a travers la surface dS du canal des

réactifs.

Pour tenir compte du transfert préférentiel de elmakntre les canaux, on attribue une

efficacité d’ailetteng pour les canaux des fuméesiepour les canaux des produits

phs (e +10)(T, -T2 - x(TS Ts) )=0

(l paroi

2T

F

,7Phlocp(hc + IC)(TP - TIE) “A——=

par0|)

Bilan de quantité de mouvement

La corrélation ((3.12) page- 95 -), proposée paahSét London (1978), est utilisée pour

estimer la perte de charge dans les canaux de f méeéactifs, et de produits.

Une derniére équation indépendante est ajoutéeldansdéle pour calculer le temps de

séjour des gaz réactifs dans les canaux réactmnnel

5.2.4 Méthode de résolution

Les 22 équations issues des bilans présentés siiglesnstituent un systeme d’équations
algébro-différentielles & doubles conditions awxitiés. Afin de le résoudre en fonction de
I'abscisse z d’'un canal réactionnel, on définit 28sinconnues comme présentées dans le
Tableau 5-1.

Tableau 5-1 : Variables du modele et leurs sigatfans.

Numéro de | variable Signification
la variable
1 Ya.Che Fraction molaire de méthane dans la phase gazeuse
2 Yg.Hac Fraction molaire d’eau dans la phase gazeuse
3 Yo.H2 Fraction molaire d’hydrogene dans la phase gazeuse
4 Ya.cc Fraction molaire de monoxyde de carbone dansdagpbazeuse
5 Yo.coz Fraction molaire de dioxyde de carbone dans lag@bazeuse
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6 Ty Température dans la phase gazeuse
7 Te Température dans les canaux des fumées
8 Te Température dans les canaux des produits
9 Ye.cHe Fraction molaire de méthane dans le catalyseur
10 Ye.H2e Fraction molaire d’eau dans le catalyseur
11 Ye.Hz Fraction molaire d’hydrogene dans le catalyseur
12 Ye.cc Fraction molaire de monoxyde de carbone danstédysaur
13 Ye.co: Fraction molaire de dioxyde de carbone dans kyssur
14 X Avancement de la réaction SMR
15 % Avancement de la réaction de WGS
16 t Temps de séjour réel
17 T. Température dans la phase solide
18 Tor Température du solide c6té fumées (paroi des fe)née
19 Tsr Température du solide c6té produits (paroi dedyits)
20 P Pression dans les canaux des réactifs
21 R Pression dans les canaux des produits
22 R Pression dans les canaux des fumées

La résolution est réalisée en utilisant la fonctiale15sde Matlab, qui utilise la méthode
de Gear adaptée pour les systemes raides d’ordigbha L’algorithme de résolution

suivant est utilisé:

 initialisation des profils dedT, T et TP,

» appel du sous-programme 1 pour le calcul deJd ye, et i,

« appel du sous-programme 2 pour recalculeiTF, Te> et To° & partir du profil de I

» évaluation d’'un critere de convergence. Si lesedifices entre les températures:, (T
Te, Te> et To") supposées et celles calculées sont inférieubes°&, on arréte le calcul,

sinon, on continue les itérations.

Les parameétres du modele sontyj;, Kioer, hocp €t hoct. COomme les canaux ont la méme
forme et les mémes dimensions, le nombre de Nussele méme dans tous les canaux.
On suppose qu'apres le distributeur les profils rbgighamique et thermique sont

développés, les nombres de Sherwood et de Nusseldenc constants. Les parameétres

du modeéle sont calculés a partir des relationsasis :

Ae-Nu ot h. = Ap.-Nu

locr — locf — locp —
D h D h D h D h

La valeur du coefficient local de transfert de ebal par convection dépendra de la
conductivité thermiqueAg, Ar etAp) donc de la composition des gaz dans les canaux. O
suppose que les canaux sont rectangulaires, ldorel@.12) en page - 66 - proposée par

Kays et Crawford (1993) est utilisée dans le mogel&r calculer le nombre de Nusselt. Le
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modéle fait intervenir également la conductivitérthique du matériau du réacteam).

Une valeur moyenne de 23 W/m/K a été utilisée.

Valeurs particulieres fixées par les conditionstt'ée :

température des fumées en z=L,

température d’entrée des réactifs en z=0,

5 fractions molaires d’entrée des réactifs,

pression d’entrée du gaz réactif.

Condition de cohérence physique :

» latempérature de retour des produits est égadtiede sortie des réactifs en z=L.

Spécifications a respecter :

température de sortie des réactifs (z=L au nivealegingle)~ 900°C,

une conversion d’'environ 90%,

température de sortie des fuméess0°C

température de sortie des prodeits50°C.

Parametres libres :

Les paramétres libres pour le dimensionnement:sont
» dimensions des canaux : longueur, largeur et ha(tel et h..)

» débit de réactifs entrant (le débit de fumées rpastlibre, car le rapport avec le

deébit de réactifs est fixé par la configurationrdacteur).

5.3Influence de la taille des canaux sur les objectifdu procédé

Dans cette partie, une étude paramétrique esisééakfin d'observer I'évolution de la

conversion en sortie et de la température de ratesiproduits en fonction des parametres
géomeétriques du module (L, ¢t h). La Figure 5.7 présente les profils de tempéeatur
attendus. Les dimensions des canaux ainsi queblesiit variés pour des temps de séjour

compris entre 50 et 800 ms.
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T(°O)

A

900

550
520

L 0
Figure 5.7 : Profils de température attendus

Nous présenterons également I'évolution de la piteharge dans les canaux en fonction
des conditions opératoires et des dimensions desugales caractéristiques des réactifs
et des fumées sont indiquées dans le Tableau 5-2.

Tableau 5-2 : Caractéristiques des fumées et dadtifs.

Réactifs Fumées
Débit Nnt/h - -
Tentrec °C 520 920
Tsortic °C 900 550
Pression bar 20 2
Composition molaire CH 25% 0,00%
C, 0,00% 0,00%
H,O 75% 8,03%
O, 0% 13,85%
CO, 0% 7,10%
H, 0% 0,%
CcoO 0% 0,%
N, 0% 71,02%
Total 100% 100%

5.3.1.Relation entre le débit des fumées et celui des &ds

La relation entre le débit des fumées et celui das réactifs est imposée par la
configuration de I'échangeur-réacteur. Pour I'étabh effectue un bilan thermique global

sur un module : le flux thermique apporté par lemdes et les produits est égal a celui
nécessaire pour chauffer les gaz réactifs de 3HIaC et atteindre un taux de conversion

du méthane de 90 %. Ce qui se traduit par I'éqgnatiovante :

%FPCpp (900-550)+ F, Cp, (920- 550) = —x,F,ArH , — x,F,ArH , + F,Cp, (900-550)
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Cette equation permet de relier le débit des fun#esglui des réactifs par la relation

suivant :F;, = 35F,. Cette relation est approximative car nous ne a&ssons pas les

températures de sortie des fumées et des prodleitiacteur 3,5 est arrondit a 4 afin de
s'assurer que les fumées apportent une puissaromitiue suffisante pour atteindre les
spécifications en termes de températures de stasiecactifs et de conversion du méthane.
Apres le choix de la taille des canaux, nous dff@cins des simulations dans diverses
conditions opératoires pour établir la relatiorreme débit des réactifs et celui des fumées.
Ce bilan enthalpigue montre également que les jisoda la réaction fournissent entre 25

et 30 % de la chaleur nécessaire a la réaction.

Pour l'optimisation de la taille des canaux du meduon effectue un balayage
paramétrique en faisant varier les différentes dsimas du systeme (longueur, largeur et
profondeur des canaux) et le débit d’alimentatious tracons ensuite les évolutions de la
conversion, de la température de sortie des réaatiflu temps de passage en fonction du
débit des réactifs et de la taille des canaux. Wimpde ces données, on construit des cartes
de contraintes en éliminant les zones ou les spatidns ne sont satisfaites. Les gammes
de variation du débit et de la taille des canaux shoisies en fonction des spécifications
de fonctionnement du module citées ci-dessus etalgsaintes de fabrication fournies par

les partenaires.

5.3.2.Influence de la profondeur des canaux

Pour étudier l'influence de la profondeur des carsur les objectifs fixés, on a fait varier
la profondeur des canaux et le flux de réactifsagnt La largeur et la longueur des canaux

sont respectivement fixées a 2 mm et 25 cm).

La Figure 5.8 représente I'évolution de la conv@rsn sortie, la température des fumées
en sortie, la température des réactifs en sottik, 'mps de passage en fonction du débit
d’entrée par canal et de la profondeur des carlauprofondeur maximale des canaux est
soumise a des contraintes de fabrication, la vadptimale retenue pourra étre régie par

ces contraintes.



Chapitre5 : Conception d'un échangeur-réacteur: du congbpbrique a la réalisation
pratique
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Figure 5.8 : Influence de la profondeur des canatigu débit total sur différentes
caractéristiques du procéde.

On remarque que pour avoir une conversion élevéfgut baisser la profondeur des
canaux ainsi que le débit. Cependant, le tempgjdersaugmente. Il existe donc une zone

optimale a I'intérieure de laquelle toutes les caintes seront satisfaites.

Pour trouver la zone optimale, nous avons congitingt carte des contraintes en éliminant
les zones ou la conversion est inférieure a laiBpaoon (90 %), la température est
supérieure a la spécification (900°C) et enfinecelll le temps de séjour est supérieur a la
spécification (350 ms).

La Figure 5.9 présente la carte des contraintesnobt La zone blanche de la carte des
contraintes correspond a la zone optimale. On gneague la profondeur optimale des
canaux dépend du débit de gaz réactifs a traigeprbfondeur maximale des canaux doit
étre limitée a 800 um pour le débit minimal. L'augrtation du débit a traiter entrainera

systématiguement une diminution de la profondeucahal.
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Figure 5.9 : Construction de la carte des contrameur trouver la zone optimale
(blanche).
La Figure 5.10 présente la perte de charge darmsalemux réactifs, produits et fumées en
fonction de la profondeur des canaux et de dudhitxant. Pour un débit de réactifs donne,
la perte de charge augmente lorsqu’on diminue ¢éopdeur du canal, elle est beaucoup
plus élevée dans les canaux fumées car le débit4/feis plus élevé.
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Figure 5.10 : Influence de la profondeur des canausu débit total sur la perte de charge
dans les canaux réactifs, produits et fumeées.

5.3.3.Influence de la largeur des canaux

La Figure 5.11 représente I'évolution de la coemer en sortie, la température des
réactifs en sortie, la température des fumées e &b le temps de passage en fonction du
débit d’entrée et de la largeur des canaux. Ladenget la profondeur des canaux sont
respectivement égales a 25 cm est 800 um). L'autatiem de la largeur du canal
ameliore la conversion. En effet, elle permet fois d’augmenter le temps de passage des
réactifs et la surface d’échange. Elle favorisesidim productivité. Elle permet également

de diminuer la perte de charge.

La Figure 5.12 présente la perte de charge daralesux réactifs, produits et fumées en
fonction de la largeur et du flux entrant ainsi daecarte des contraintes obtenue en
éliminant les zones qui ne satisfont pas les spéatibns. La zone blanche de la carte des

contraintes correspond a la zone optimale.
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Figure 5.11 : Influence de la largeur des canat®e débit total sur différentes
caractéristiques du procéde.
La largeur optimale dépend du débit a traiter. Bllmymente lorsque le débit a traiter
augmente. La largeur minimale peut étre obtenuenpnsant la perte de charge maximale

admissible dans les canaux fumées.

La largeur optimale doit étre choisie en intégrdams les contraintes la perte de charge
maximale admissible dans les canaux fumées et&gle par la résistance mécanique du
module. En effet, pour différentes raisons techesqua largeur des canaux est soumise a
différentes contraintes de fabrication. Ainsi,dagleur retenue, au final, ne pourra pas étre
inférieure a 1 mm. La largeur des canaux et I'espater-canaux sont fixés par la
résistance meécanique du module, respectivementetil2mm (données fournie par le

partenaire Fives Cryogénie). Cette contrainte liexeombre de canaux par plaque.
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Figure 5.12: Carte des contraintes et influencdallrgeur des canaux et du flux entrant
sur la perte de charge dans les canaux (réactisdpits et fumées).

5.3.4.Influence de la longueur des canaux

La Figure 5.13 représente I'évolution de la coneeren sortie, la température des réactifs
en sortie, la température des fumées en sortie tenhps de passage en fonction du débit
d’entrée et de la longueur des canaux. La largéuia gorofondeur des canaux sont

respectivement égales a 2 mm est 800 pm).

On remarque que pour améliorer la conversionuil éaigmenter la longueur des canaux et
diminuer le débit. Ce qui correspond a une augntentale la surface d’échange et du
temps de passage. Cependant, lI'augmentation deorlguéur entraine aussi une
augmentation de la perte de charge. La Figure prédente la perte de charge dans les
canaux réactifs, produits et fumées en fonctiotadargeur et du flux entrant ainsi que la
carte des contraintes obtenue en éliminant lesszquiene satisfont pas les spécifications.

La zone blanche de la carte des contraintes camelsp la zone optimale.

La longueur optimale dépend du débit a traitere Elhe peut pas étre supérieure a la
longueur maximale des plaques. La valeur optimedenue pourrait étre régie par cette

contrainte.
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Figure 5.13 : Influence de la longueur des canaiuduedébit total sur différentes
caractéristiques du procéde.
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caractéristiques du procéde.
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Pour des raisons de rentabilité économique du gégdé est nécessaire de minimiser la
perte de charge dans les canaux en particulier del fumées. La longueur maximale des
canaux peut ainsi étre déterminée en imposant ri@ ple charge maximale admissible
dans les canaux fumées. La Figure 5.15 présertaria des contraintes, en imposant, en
plus, une perte de charge dans les canaux fumi&sgeure a 100 mbar. Cette contrainte
supplémentaire limite la gamme de variation du tédial de gaz réactif a I'entrée de

I'échangeur-réacteur et la longueur maximale deawaa 31 cm.

Carte des contraintes

Pertes de charges fumées < 100 mbar

Longueur canal [cm]

0.8 1 1.2 1.4 1.6 1.8 2
Flux de réactifs entrant [mol/h]

Figure 5.15: Longueur optimale des canaux en famctles contraintes imposeées par le
procédé et les techniques de fabrication.

5.4 Choix de la taille des canaux

On remarque que, quelle que soit la géométrie desux, le modeéle prédit gu'il est
possible d’atteindre la conversion souhaitée dé®pour une température de retour des
produits inférieure a 900°C. Ceci est di au fa# tputempérature de sortie des réactifs et
la conversion sont liées par le transfert de chaleaur améliorer la conversion, il faut
travailler a une largeur de canaux maximale, umgueur maximale et une profondeur
minimale. Chacun de ces parametres est régi parcdesaintes. En imposant les

contraintes suivantes découlant des objectifs dogufe :
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une température de sortie des réactifs inférieurégale a 900°C,

une conversion de 90 %,

un temps de séjours inférieur & 350 ms,

une perte de charge dans les canaux fumée inférgeli®0 mbar,

les résultats de I'optimisation de la profondeus danaux montrent qu’il faut limiter la
profondeur des canaux a 800 um et traiter un debitpris entre 0,7 et 1,1 mol/h. La
longueur et la largeur optimales dépendent du d#iwisi dans cet intervalle. Pour les
déterminer, il faut superposer toutes les zonesmapgs obtenues en variant les
caractéristiques géométriques des canaux. Le mietsaivant peut étre utilisé :

» choisir la profondeur et le débit a traiter dangdanme autorisée par la profondeur
des canaux,

e choisir la largeur en fonction du débit en tenanmpte des contraintes de
fabrication,

» realiser ensuite un balayage paramétrique de lgukur et choisir la longueur

optimale en fonction du débit a traiter et des @ntes de perte de charge.

La synthése des différents résultats obtenus detis partie permet de proposer pour
I'Echangeur-réacteur de Taille Réduite, dénommé HEER canaux de 25 cm de longueur,
2 mm de largeur et 800 um de profondeur. Le d4ftihl a traiter dans ce cas est de 1
mol/h de gaz réactif par heure par canal réactifG:6224 Nni/h. Ainsi, le nombre total

de canaux pour un module donné se déduit faciledhedgbit a traiter.

L’optimisation géométrique des dimensions des camaésentée ci-dessus a permis de
comprendre linfluence de la longueur, la largetilee profondeur des canaux sur les
objectifs du procédé. Elle permet également degweple design de 'ETR c’est-a-dire

déterminer le nombre de canaux nécessaire potertrai débit donné de gaz réactif.

Les dimensions proposées ici ne sont pas exacteoedles de I'échangeur-réacteur de
taille réduite dénommée ETR construit durant le jgiroLOKIR. En effet, le
dimensionnement avait été fait en considérant engpérature des fumées a I'entrée de
980°C.

L’hypothéese d’équilibre thermodynamique a été sdidi car cette étude a été réalisée au
début du projet et ne nous ne disposions pas do @iagtique et d’informations sur les

vitesses des réactions sur les catalyseurs formulés
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Nous présentons dans la section suivante les teadanbservées en représentant la
réaction par la cinétigue mesurée sur le micropil@&eule la réaction principale de
reformage du méthane est considérée car la condpldxibanc cinétique n’'a pas permis de

mesurer la vitesse de la réaction de WGS.

5.5Modélisation de I'échangeur-réacteur en considérarla cinétique
mesureée sur le micropilote

Pour établir le modele de I'échangeur-réacteur aurdlaction est représentée par la
cinétigue mesurée sur le micropilote, le méme nogeesenté préecédemment avec les
mémes hypotheses est conservé, seules les équdBobsans de matiere et de bilan

enthalpique dans le wash-coat changent et s’é¢rmespectivement comme sulit :

Bilans de matiere dans la couche catalytique

On considére que la limitation au transfert de ematest uniguement externe du fait de la
faible épaisseur du wash-coat (< 10 um). Le bilanmétiere dans la couche catalytique
s’écrit donc comme ['égalité du flux molaire denséert de matiére et du flux consomme

par les réactions chimiques (pas d’accumulation) :

kd,jCT,g(yg,j - yC,j) + (V1j - zyg,j)RSMR + V2jRwes =0

11j €ty représentent respectivement les coefficients stuerhriques des espeéeces pour la
réaction SMR et pour la réaction de WGS.

Bilans enthalpigues dans la couche catalytique

Au sein de la couche catalytique, I'écriture d@abienthalpique consiste a égaliser les flux
de chaleur provenant des fumées, des produitspoung par la réaction de reformage du

méthane et produit par la réaction de Water Gaf. Shi

b + hlocr(Tg — T ) — RgypArH; + RygsArH, =0

bwm = Or5hlocp(TP -Ts) + hlocf(Tf — T )

La méme méthodologie est utilisée pour résoudredtpmtions du modele. Les Figures
5.16 a 5.18 présentent les influences de la prefenda largeur et la longueur des canaux
sur les objectifs du procédé, la perte de charge tes canaux fumeées ainsi que les cartes

des contraintes en éliminant les zones qui nefgatipas les spécifications.
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On observe les mémes tendances et les mémes dimeigitimales car la cinétique de la
réaction est trés rapide et le temps séjour (350eastssuffisant pour atteindre I'équilibre
thermodynamique. Dans la suite, le modele de l'éghar-réacteur ou la réaction est

représentée par la cinétique mesurée sur le miotefsera utilise.
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Figure 5.16 : Influence de la profondeur des canaugu débit total sur différentes
caractéristiques du procédeé en considérant la ajjuet de la réaction SMR.
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Figure 5.17 : Influence de la largeur des canaud@débit total sur différentes
caractéristiques du procédé en considérant la djuet de la réaction SMR.
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Figure 5.18 : Influence de la longueur des canatdiedébit total sur différentes
caractéristiques du procédé en considérant la djjuet de la réaction SMR.
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Comme nous l'avons précisé au début de ce chapéfiecacité des transferts de chaleur
et de matiere dans les microcanaux dépendent éabiement de leur taille mais aussi de
leur forme. Nous venons d’effectuer une optimisatie la taille des canaux en considérant
gu’ils sont rectangulaires. En pratique, pour daisons techniques de fabrication, les
canaux ne sont pas rectangulaires. La Figure 54€epte la forme des canaux dans un

eéchangeur microstructuré.

Figure 5.19 : Forme des canaux dans les échangmigsostructurés. (Le Pierres et al.,
2011).
Dans la section suivante, nous abordons l'influethes transferts sur les performances de

I'échangeur-réacteur.

5.5.1.Influence des transferts sur les performances d’'umodule

L’objectif de cette partie est d'essayer d’amélideeconversion (supérieure a 90 %) sans
étre obligé de diminuer considérablement la profomddes canaux et sans que la
température de retour des produits soit tres éldudérieure a 900°C). Pour cela,
'influence du transfert de matiére et de chaleudtén étudiée. La Figure 5.20 présente
l'influence des nombres de Nusselt et de Sherwaeodlas conversion et la carte des
contraintes pour des canaux de longueur et profondientiques a celle de 'ETR

proposeée et de largeur respective 2 et 4 mm.
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Figure 5.20 : Influence des transferts de chaldudeematiére sur les performances du
module (longueur = 25 cm, profondeur = 800 um).
D’aprés la Figure 5.20, on peut déduire que I'augiateéon des nombres de Nusselt et de
Sherwood améliore significativement la conversian mdéthane. On remarque qu’a un
débit donné, par exemple 1 mol/h, pour atteindre conversion de 90 %, il faut un
nombre de Sherwood et de Nusselt égal 4,5 pourcdesux de 2 mm et 5,5 pour les
canaux de 4 mm. Donc pour un deébit fixé, si onnaemte la largeur des canauy, il faut

améliorer le transfert pour avoir la méme conversio

C'est ce que montrait également l'influence de lefgndeur des canaux: une
augmentation du débit optimal dans la gamme opiéeadatorisée entraine une diminution
de la profondeur du canal ce qui correspond a tia pgofondeur sur largeur plus petit
donc a un nombre de Nusselt plus élevé et un dranmgdraulique plus petit d’ou une

amélioration du transfert. Deux questions se po&&etniveau :

* l'accélération des transferts suite a la diminutidea la profondeur est-elle
suffisante pour atteindre les caractéristiquesalestert souhaitées ?
e jusqu’ou peut-on diminuer la profondeur des canpaur éviter les risques de

bouchage et faciliter I'introduction du catalyséur
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Ces questions sont ouvertes et méritent d’étreidérées lors du design d’'un ETR. Les
résultats montrent aussi qu’'une dégradation de®rpeeinces d’'un ETR par un mauvais
transfert de chaleur et/ou de matiére peut étrepensee par une augmentation du temps
de passage pour atteindre les performances soehalté débit a traiter dans ce cas est
moins important, une optimisation économique dwc@idé sera nécessaire pour faire le

choix adéquat.

5.5.2.Etude de l'influence de la forme des canaux sur eansfert
de chaleur

Dans cette partie, nhous comparons les performadeesansfert de chaleur pour deux

géométries de canaux : canal droit (Figure 5.21fastal avec accidents de parcours
(Figure 5.22). Pour effectuer cette comparaisosstiinécessaire de modéliser I'écoulement
dans les deux formes de canaux sur Fluent® en 3eosant une température constante
a la paroi, puis extraire des résultats la valeunambre de Nusselt dans les deux cas afin

d’identifier la forme de canal optimale.

| |
| )
L J
| )
| )

Figure 5.21 : Plaque réactive avec des canaux droé longueur, largeur et profondeur
respectivement égales a 20 cm, 2 cm et 800 pum.

Figure 5.22 :Plaque réactive avec des canaux en zigzag aveagie de 45° de longueur,
largeur et pronfodeur respectivement égales a 282em et 800 pum.
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La Figure 5.23 représente I'évolution des tempéeatule 'azote dans un canal droit et

dans un canal en zigzag.
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Figure 5.23 :Evolution des températures du fluide dans les gamkoits et les canaux en zigzag
ainsi que du nombre ddusselt local.

On remarque que la température du gaz dans le aaealzigzag atteint plus rapidement la
température imposée a la paroi. Cela montre qua yne amélioration du transfert de
chaleur. Pour quantifier cette amélioration, onakcwlé dans chaque cas le nombre de
Nusselt. La Figure 5.23 prouve qu’effectivementrénsfert de chaleur est amélioré avec
les chicanes. Dans les canaux droits, des queuigeflatteint la premiere chicane, le

nombre de Nusselt devient plus important que daeamnal droit.

Pour déterminer l'influence de la forme des cansuxles performances de I'échangeur-
réacteur, nous avons realisé avec le modéle Matldb® simulations d’'un module
élémentaire avec des canaux droits et un Nussdlt deis un module avec des canaux en

zigzag avec un Nusselt de 5. Les résultats obteonisprésentés sur le Tableau 5-3.

Sur une plaque de dimensions finies, la longueueld@pée d’un canal en zigzag est plus
importante, cependant, le nombre de canaux pau@ldgminue considérablement ainsi
gue la surface d’échange. Au final, on note undrdition de la productivité en « syngas »

avec les canaux en zigzag a cause de la dimindéda surface d’échange. A cela s’ajoute
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la contrainte de fabrication des canaux en zigzad¢pemise en place de la couche
catalytique. Par conséquent des canaux droits seteinus pour la fabrication de
I'échangeur-réacteur (ETR).

Tableau 5-3 : Comparaison entre des canaux draitkes canaux en zigzag sur une
plaque de dimensions (350 x 120 mm).

Canaux droitg Canaux en zigzag
Longueur (cm) 20 28
Surface d’échange fin 0,0179 0,0172
Section de passage{m 5,12 10° 3,52 10°
Nombre de canaux 32 22
Nusselt 4 5
Quyngs (NM/h) 0,75 0,72
Temps de séjour (ms) 350 350

Il est important de rappeler que le temps de séjesrréactifs dans I'échangeur-réacteur
(350 ms) est suffisamment long pour réduire lesteffles limitations par les transferts sur

les performances de I'ETR.

Les résultats de l'optimisation géométrique de ddlet des canaux en fonction des
spécifications ont permis de proposer la tailleimple des canaux en fonction des
spécifications du procédé et des contraintes dectdlon de I'échangeur-réacteur. Par
contre, ils ne permettent pas de connaitre avecispmé la température de sortie des
fumées, des produits et le débit de fumées nécesdaans la section suivante, nous
présentons la méthodologie de design d'un échangesteur, c’est-a-dire comment
déterminer le nombre de canaux et le débit des danm&cessaires pour satisfaire les
spécifications du procédé apres la déterminatiola tkglle optimale des canaux.

5.6 Méthodologie de design d’'un échangeur-réacteur

Nous présentons ici un résumé de la méthodologidedégn d’'un échangeur-réacteur.
L’objectif du design est de déterminer le nombrecdaaux nécessaire pour atteindre la
productivité maximale et le débit des fumées tautrespectant les spécifications sur la
perte de charge dans les canaux. L'exemple de eré&fér consiste a concevoir un
microreformeur capable de traiter 15 fim d'un mélange de réactifs dont les
caractéristiques sont réesumees dans le TablealLl&témpérature maximale de sortie des

gaz réactifs est fixée a 900°C.

Tableau 5-4 : Propriétés des fumées et des gatit®ac
| Fumées Réactifs
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Débit A déterminer Débit 15 Nnih
Tentréu 920°C Tentrét 520°C
Tsortie A déterminer Tsortie 900°C(spécification)
Pentré< 2 bar I%e>ntré< 20 bars
Composition Composition
CH, 0 CH, 0,2351
H,O 0,0803 HO 0,6942
H, 0 H, 0,0548
CcO 0 CO 0,0001
COo, 0,071 CQ 0,0134
N, 0,7102 N 0,0024
0, 0,1385 Q 0

bY

Etape 1: la premiere étape consiste a calculer la comwersu CH, a I'équilibre
thermodynamique a 900°C et 20 bars (~92 %). Ensuiteffectue un bilan de matiére sur
le réacteur pour calculer la productivité maximeeH, (10,5 Nni/h) et la quantité de gaz
de synthése produit ((dgas= 21,45 Nn¥h). Seule la réaction SMR est considérée. Un
bilan enthalpique est effectué sur le réacteur pstimer approximativement la puissance

de chauffe nécessaire (~ 12,3 kW).
Etape 2: utilisation des outils de simulation

Pour la conception de I'échangeur-réacteur, nousnsvdéveloppé deux outils de
simulation. Le premier permet de déterminer en tioncde la dimension des canaux
(longueur, largeur, profondeur), du débit a tragerdes spécifications, la puissance de
chauffe nécessaire et la zone optimale a l'intérileulaquelle se trouve le nombre optimal
de canaux qu'il faut pour satisfaire les spécifmad. La puissance de chauffe obtenue est

utilisée pour calculer le débit des fumées.

Outil 1 :

La chaleur apportée par les fumées et les prodaita réaction est réprésentée par un flux
de chaleur uniforme (cf. Figure 5.24). Nous suppesgue tous les canaux sont
équivalents. Un modele de réacteur piston hétémgensidérant les tranferts de chaleur
et de matiere est utilisé pour simuler le canattitadNous avons considéré que le nombre

de Nusselt est égal a 4 et est identique a cel8hdewood.

Catalyseur Chauffage uniforme H,
or: An i A B Y S S SR N CH,
HO =P CH, + H,0€3H,+C0 - N,
N | cQ

o YV Y Y Y Y vy O



Chapitre5 : Conception d’'un échangeur-réacteur: du condbpobrique a la réalisation
pratique

Figure 5.24 : Modele du réacteur utilisé dans l'bat

La cinétiqgue mesurée sur le micropilote est udligbur représenter la réaction. Nous
considérons gue la masse de catalyseur déposamiparde surface dans les canaux de
'ETR est identigue a celle du micropilote. Le d¢gsaur 1%RhS-10um a été choisi

puisqu’il présentait les meilleures performances.
Lesparametres de desigrsont :

* les dimensions des canaux (largeur, profondeuguenr) : 2 /0,8 / 250 mm
e |le nombre de canaux nécessaire,

* la puissance totale de chauffe nécessaire.

Lesspécificationssont :

pouvoir traiter un débit de gaz réactifs de 15°Mim

température de sortie maximale des réactifs infézia 900°C,

perte de charge dans les canaux inférieure a 1a0d,m

atteindre une productivité maximale epdoit 10,5 Nnvh.

Le critere de performanceest le nombre de canaux nécessaire qui détermineluene
du réacteur et la perte de charge dans les camaagtifs, produits, fumées). Dans les
conditions définies ci-dessus, une simulation #estkiée en faisant varier la puissance de

chauffe et le nombre de canaux.

La Figure 5.25 présente I'évolution du flux de produit, de la perte de charge, de la
température de sortie des réactifs et du tempgjdarsen fonction du nombre de canaux et
de la puissance de chauffe imposée. Pour un flushdieur donné, la productivité en H
augmente lorsqu’on augmente le nombre de canayer@ant, il existe une limite au-dela
de laquelle 'augmentation du nombre de canaux piis d’influence sur la quantité
d’hydrogéne produite, sur la température de soltiggaz et augmente le temps de séjour
des réactifs dans le réacteur. Elle permet néarsmbénréduire la perte de charge. Par

conséquent, il existe un nombre optimal de canaux gatisfaire les spécifications.



= T
.m hmu , , ” ” g IYZ—F
© | | | | | | m [
2} — | TTFTTToCTIoToTIooET] 5 uuﬂuuuuu”m fuiabuuubabute
m L I x 5 S 00g
a m o] R N et ] o ——
g NI R N R = " R R B
) o | L L © ¢ ———00T—_ .
> o | ” ” ” v O ” ” ” ”
= c | 0 I« Cag
a r R B e s = 2 e e e e R e
o) — - —— O - __ - ———_ [ —_
h=) QO |-_-___C TbNWﬁ\‘\\\\W[ m O [T CCIC [ [ [
[ O - __ o o __ T - __ _ _ ___ [ __
o R — ,\bmlw, \\\\\ ] m o o L ]
C e I | I, T I | I I
z 5 £ = R S
C o g 020 b S talelslsivalsisisialsistuah
> < ™ N — < ™ N —
Q - - - —l - —l - —l
o
,wm [My] @ouessind [M] @ouessing
w m Kve] % 5 I 5 g o I
| 2 5, |

m — -oC uuuw”uumﬂnnu%umm,\\u L -9
8 S, |Torpocdrcizorooooacd O I e e s i s e
o B e A P e i s
‘O Ix \\L\\\ —_Ll__ [ [ (o n L [ [ I
= o | - - - Cwe | N R [
> S v ,,; | | w ..m.v | | | |
= SR T e S [T TR
AR S I
o & il s el bt it = or.v = uu”uuuuu”uuuwluuuuu” -
3 o uuﬂuu@@u”uuuuuﬂuuuuu”wuw - 5 5 H\AW\HQHHQQ@HHU -
S = ey e m @ | 20rFe T

S |9 I, T B A N R
o O 92 I ET eor
0 .. %88/ L NN )
= e SN R N N N E—
w — — — — — — — —
5 [My] @ouessing [M] @ouessind

Nombre de canaux [-]

Nombre de canaux [-]
gaz en fonction de la puissance de chauffe impetsée nombre de canaux.

Figure 5.25 : Productivité en Hperte de charge coté réactifs et températureotigesdu

se trouve le nombre de canaux nécessaires posfaga&tiles spécifications. La carte des

contraintes est réalisée en éliminant les zonesgatisfont pas les spécifications. Pour
atteindre une température de sortie des gaz reaiD00°C, une puissance de chauffe de

La Figure 5.26 présente la carte des contrainteEszzine optimale a 'intérieur de laquelle
12413 W est nécessaire. Cette puissance thermgiugiksée pour calculer le débit des

fumées.
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Carte des contraintes

14.5

14

13.5

[N
w

T sortie réactifs < 900 °C B

12.5

ts <350 ms

U

Puissance k[W]

[EnN
N

11.5

11

10.5 ” 5
10 10
Nombre de canaux [-]

Figure 5.26 : Carte des contraintes.
Outil 2 :

Le second outil est le modéle d’échangeur-réagiedsenté dans la précédente section. Il

est utilisé pour vérifier I'atteinte des spécifioats, a savoir :

* une température de sortie maximale des réactiésiafre a 900°C,
* une perte de charge dans les canaux inférieur® anb@r,

« atteindre la productivité maximale en & 10,5 Nriyh.

Avec la configuration proposée pour 'ETR, les priosl apportent au minimum 25 % de
la chaleur nécessaire a la réaction. Le premidal aytermis de déterminer la puissance
maximale de chauffe nécessaire. Cette derniérautdstée pour calculer le débit des

fumées en utilisant la relation suivante :

_ 075%12413

F. . =
fumée JTfSCpf dT

Tfe
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Avec T et Tis les températures d’entrée et de sortie des fureéeSp la capacité

calorifique moyenne des fumées. Le facteur 0,73jestté pour tenir compte de la quantité

de chaleur apportée par les produits.

Le débit des fumées dépend de leur températurertle gui n’est pas encore connue. La

procédure suivante est utilisée :

1. Pour un nombre de canaux donné, la températur@rtie sles fumées est fixée.

Ensuite, on effectue un calcul itératif jusqu’'acuee la température de sortie des

fumées calculée soit égale a celle imposeée.

2. On vérifie les spécifications sur les pertes deghat la température de sortie des

réactifs.

recommencer la procédure.

Si les spécifications ne sont pas atteintes, autgnda nombre de canaux et

En adoptant la procédure décrite ci-dessus, leetabb-5 présente I'influence du nombre

de canaux sur les spécifications du procédé. Orangume que, lorsque le nombre de

canaux est inférieur a I'optimum nécessaire (683)spécifications ne sont pas satisfaites,

les fumées sortent plus chaudes et leur débitlestimpportant.

Tableau 5-5 : Influence du nombre de canaux suspegifications du procédé.

Nombre de canaux 400 500 600 640 690
Reynolds gaz réactif 163 131 108 103 95
Reynolds fumées 1116 803 640 583 533
H, produit 10,3Nmh 10,4 Nnih 10,5 Nnh Nnv/h 10,5 Nni/h
Conversion du méthane 90 % 91 % 92 % 91 % 92 %
Ecart a I'équilibre therm 15% 1,3% 1% 1% 1%
Température réactifs 520°€33°C  520°C897°C  520°C906°C  520°C901°C 520°C9O05°C
Température fumées 920%B5°C | 920°C633°C | 920°CH619°C | 920°CH608°C 1 920°C603°C
Temps de séjour réel 172 ms 217 ms 258 ms 280 ms 300 ms
AP fumées 235 mbar 160 mbar 124 mbar 110 mbar 99 mbar
Débit des fumées 92 Nnt/h 82 Nnt/h 78 Nni/h 75 Nni/h 74 Nni/h

5.6.1.Influence de la longueur et de largeur des canaux

Le Tableau 5-6 présente linfluence de la longueude la largeur sur le nombre de

canaux, la perte de charge et la performance d&Rl'E’augmentation de la longueur des

canaux améliore la distribution des débit dansé®mux et diminue le nombre de canaux

nécessaire cependant, elle augmente la perte dgechdaugmentation de la largeur

diminue le nombre de canaux et la perte de chagages des canaux. Cependant, elle

diminue les performance en raison de 'aumentatiodiamétre hydraulique.
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Nous avons aussi constaté que le temps de comtigcié a I'optimum de design permet
de faire une extrapolation en changeant la dimensies canaux (longueur, largeur,
profondeur) sans pour autant refaire le calcubttEassez lourd décrit ci-dessus. Il s'agit
juste de le garder constant. Les résultats préseatéont intéressants. Cependant, ils
doivent étre complétés par une évaluation éconoenigil tient compte de la possibilité de
fabriquer le module échangeur-réacteur, I'arranggndes canaux dans un module pour

assurer une distribution uniforme des fluides das€anaux.

Tableau 5-6 : Influence de la longueur et de lgkur des canaux sur le nombre de
canaux optimal, la perte de charge et les perforcearde 'ETR.

Variation . Nombre de canaux  Perte de charge fumédeerformances
Longueur + - + Pas d'effet
Longueur - + - Pas d'effet
Largeur + - - -*
Largeur - + + +

* : augmentation du diametre hydraulique et dimowt’efficacité du transfert de chaleur

par convection surtout dans les canaux fumeées.

Pour le design des prochains ETRs, nous conseitlenprendre les valeurs de Nusselt
issus des simulations du transfert thermique awercdie géométrie des canaux pour éviter
de surtestimer le transfert de chaleur voire ledoppmances de l'appareil lors de sa
conception. Aprés la présentation de la simulaierne des écoulements permettant de
proposer le design interne de I'échangeur-réacteaurs abordons dans la section suivante

la fabrication de I'appareil.
5.7 Plaques de I'échangeur-réacteur de taille réduite ER

La Figure 5.27 présente la maquette de I'Echangesagoteur métallique a canaux de Taille
millimétrigue Réduite appelé ETR. Il est constiién empilement de 50 plaques de
faible épaisseur assemblées par soudure ou brad$wsera testé en continu dans les
conditions industrielles du procédé (20 bar et température comprise entre500 et

920°C). L’'ETR est un empilement de 10 modules étémiees composés chacun de 5
plagues unitaires dans lesquelles des micro-caoatété usinés (conf. Figure 5.28).
Comme présenté sur la Figure 5.28, un module élginenest composé de 2 plaques

fumées, 2 plaques réactives et une plaque produit.
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Réactifs
CH,+H,0

......

Fumées

Syngas
H, + CO + CO,

Fumées

Figure 5.27 : Echangeur-réacteur de Taille Réd&TR (source Air Liquide).

Les plaques fumées véhiculent un mélange,(8%)...) simulant I'apport de chaleur issu
des bruleurs d’'un réacteur SMR. Sur le pilote dé&ipentation, ce mélange gazeux est
chauffé par des fours électriques, il est porténa température de 920°C en entrée de
'ETR.

La réaction de reformage est endothermique et smuldésur les plaques réactives. Ces
plagues sont revétues de catalyseur a base deurhpdt conduisent le mélange de gaz
naturel (CH) et d’eau sous forme vapeur B). Le gaz synthétisé est réinjecté dans la
plaque produit pour échanger de la chaleur avecplagues réactives. La chaleur
nécessaire a la réaction de reformage est doncrtépppar les plagues fumées et les
plaques produits. Au final, cela permet de minimisgport de chaleur par les plagues

fumées.
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Fumées Réactifs Produits Réactifs Fumées

Figure 5.28 : Plaques composant un module élémentiiin ETR (source Institut de
Soudure IS).

L’ETR est réalisé par assemblage de ces plaqudesiuelles sont usinées chimiqguement
des microcanaux. Les plaques sont en Haynes HR(UR@lliage a base de Fer et de
Nickel). L'usinage des plaques a été réalisé masteiétés MECACHIMIQUE et VECO.
L’optimisation du design avec le modele simplifésolu sous Matlab® et en mécanique
des fluides a permis de déterminer les dimensi@ss ahnaux et de définir la zone de
distribution idéale pour I'homogénéité des vitessiegression de gaz dans le réacteur mais
également d’améliorer la tenue mécanique dans zette de distribution. Les différentes
versions des plaques ont permis de définir le m®ckusinage, le design en mécanique
des fluides et le design en tenue thermomécaniagselimites de I'usinage chimique pour

notre configuration sont décrites ci-dessous :
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* Epaisseur (cote A): la limitation vient de l'appigionnement de tlle chez
HAYNES, en effet, les épaisseurs de tole en HRdig0onibles sont : 1.6, 2, 3.17
et4 mm.

» Largeur des canaux (cote B): Au minimum B = C,ssaontrainte en taille
maximum.

* Profondeur d’'un canal (cote C) :1 mm maximum, caurpcreuser plus, le temps
d’'usinage serait trop long et le masque en résingmptege les surfaces a ne pas
attaquer chimiquement ne résisterait pas.

* Inter paroi (cote D) : Au minimum D = C.

5.7.1.Conditions d’usinage de la société MECACHIMIQUE

Les faces des plagues sont sablées pour augmeaeteothe du film. Un film imprimé en
résine photosensible est déposé sur les facespieck (L'impression reflete la géométrie
finale a obtenir). L'ensemble film + piéce passeaissaine lampe UV. La piéce est
immergée dans un bain d’acide perchlofluorite (HHG@IO,). Sur ce type de matiére, il
faut compter environ 0,14 mm d’enlévement de matjgar heure soit 6h de traitement
pour un canal de 0,8 mm de profondeur. La largesr @ghnaux doit étre au moins 20%
supérieure a leur profondeur (ex : pour une pragondle 0,8 mm, le canal doit étre au
minimum de 1 mm de large). La gravure doit avomi&me profondeur sur toute la surface
de la plaque, il est impossible de créer des olestatune hauteur inférieure au fond des
canaux. La machine d'usinage ne permet pas d'usieermplaques supérieures au format
ETR x 2 (700x240mm). Leur méthode de positionnerderfilm ne leur permet pas d’étre
répétable sur certaines cotes. De plus I'opératienpercage n’étant pas assurée par leur
process, celui-ci doit étre réalisé par usinageami§cie. Le positionnement des canaux
étant non répétable cela complique l'usinage mé@canpar une prise d’'origine différente

pour chaque plaque, d’ou un surcodt d’'usinage.

5.7.2.Conditions d’'usinage de la société VECO

La technique est identigue a MECACHIMIQUE. Par centeur procédé d'usinage permet
d’obtenir un positionnement des canaux répétabidausinage chimique des trous est
possible. Les pieces ne sont pas déformées, efies lwidées pendant I'opération
d’'usinage contrairement a MECACHIMIQUE. La dimemsimaximale des plaques est de
2300x620 mm.
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5.7.3.Dimensions réelles des canaux usinés chimiquement

L’'usinage chimique ne permet pas d’obtenir desemgifs en fond de canal. En effet, ce
procédé génere une forme de canal en U, ce quit tédwolume effectif du canal.

33 canaux
Surface théorique = 52,8 mm? 33 canaux
Surface réelle = 42,9 mn¥

1mm

2 mm

Largeur : 2 mm
Profondeur : 0.8 mm

Section : 1.6 mm* Largeur : 2,1 mm

Profondeur : 0,7 mm
Section : 1,3 mn¥

Figure 5.29 :Comparaison entre la forme théoriqes danaux et celle usinée
Chimiguement (largeur 2 mm).
La surface en entrée de canal passe de 1,6 mnplasura 1,3 mm?2 sur plaque usinée
chimiquement, la perte est d’environ 19 %. Cetienk en U semble plutot défavorable
pour les canaux de faible largeur : en effet, laezbors rayon pour un canal de 2 mm est
0,5 mm soit 25 %. Alors que pour un canal de 299, gette zone plane est de 1,3 mm soit
45 % de la largeur du canal. Ainsi, on pourrafigaser que la perte due a cette forme U
est inférieure si 'on augmente la largeur du cabae nouvelle version de plaque a été
réalisée avec des canaux de 2,9 mm de large, asioms extérieures égales, cela a donc

réduit le nombre de canaux a 26.

2 26 canaux
canaux ) Surface réelle = 46,8 mm?

Surface théorique = 60.3 mm?
1.3 mm

2.9 mm

Largeur: 2,0 mm
Profondeur : 0,7 mm

Largeur:2.9mm Section : 1,8 mm?
Profondeur : 0.8 mm
Section : 2.3 mm*

Figure 5.30 : Comparaison entre la forme théorigigs canaux et celle usinée
Chimiquement (largeur 2,9 mm).
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Le gain de surface théorigque, en passant de 52 8anf,3 mm?2, est au global de 7,5 mm2
soit 12,5 %. En realité, on passe de 42,9 mmz2 & ddn2, soit un gain de seulement 3,9
mm2 (8 %). Pour une plaque avec des canaux de &\Qenlarge, la différence entre la

surface issue du design théorique et la surfacdtads de I'usinage chimique est de 22 %.

En conclusion, 'augmentation de la largeur desaaame permet pas de compenser la

perte de section due a l'usinage chimique.

5.7.4.0Optimisation de la zone de distribution

Le design de la chambre de distribution représentdes aspects les plus importants du
design de I'échangeur-réacteur car il permet dédmbes phénomeénes de maldistribution
et donc de garantir un fonctionnement correct awez distribution uniforme du débit de

gaz dans les canaux et un taux de conversion dptiams chaque canal de la plaque. La
zone de distribution, qui a pour but d’homogénéismoulement gazeux dans les canaux
droits, a évolué au cours du design du réacteue. rdpartition plus ou moins espacée de
plot a été définie dans les premiéres versionsimes 2 et 3) puis pour améliorer la tenue
mécanique, la zone de plots a été substituée gacat@ux interrompus (cf. Figure 5.31).

Les calculs et les tests en tenue mécanique ontéétisés par le partenaire industriel

FivesCryo.

Version 2 Version 3 Version 7

Figure 5.31 : Optimisation de la zone de distributi

5.8. Assemblage des appareils a plaques rainurées patsage

Sept ETRs ont été assemblés par brasage, compartami plusieurs modules. Chaque
module est une séquence élémentaire de 5 plaquegodant un passage de produits
entouré de deux passages de réactifs et de dewagess de fumées (Figure 5.4).
L'assemblage par brasage mis en ceuvre par Fivessorysiste a assembler des plaques

gravées en combinant un gel avec de la poudre dsulle. L'objectif est de tester
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'assemblage par brasage pour le développement édlmangeur dédié aux essais de

performance sur le PDU (Process Demonstration Uh#) Figure 5.32 présente un

exemple d’échangeur-réacteur assemblé par brasage.

Figure 5.32 : Assemblage d’'un ETR — 10 modules.

Les ETRs assemblés par brasage, comportant urusieyls modules, ont permis :

» d'effectuer des analyses et des essais de revétemen

« de mettre en évidence la faible tenue mécaniquepesiéres versions de design
des zones de distribution. Ceci a motivé le chéadapter une nouvelle conception
avec des canaux a section variable,

+ de déterminer expérimentalement une pression dé&uknt des canaux de 840
bars. Cette pression permettra d’envisager l'afiiism de 'ETR sur le banc
d’essais PDU (Process Demonstation Unit),

» de mettre en évidence certains défauts de falwitatiolérances des plaques aprés
usinage, arrondis des inter-canaux, planéité deguphb...

 de maitriser l'assemblage par brasage d'un ETR ecamt 10 modules
élémentaires.

5.8.1.Caractérisation du transfert de chaleur dans les agaaux de
'ETR

La Figure 5.33 présente la forme et les dimensi@®dles des canaux usinés. Pour
modéliser correctement le comportement de I'échamgiacteur et prédire de maniéere
fiable sa productivité, il est nécessaire de reprEs convenablement les phénomenes de
transfert de chaleur et de matiere dans le model&Ed@R. Un nombre de Nusselt égal a 4

avait été supposé pour le pré-dimensionnementEER'avec des canaux carrés. Nous
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allons maintenant simuler le transfert thermiquecales dimensions réelles des canaux

pour déterminer avec plus de précision la valeunaabre de Nusselt.

Y

Dimensions théoriques : Surface = 1,32 mm?
Périmétre = 4,91 mm

Figure 5.33 : Forme et dimensions des canaux.

Le maillage d’'un canal de fumée est chargé sousnkl Ensuite, on effectue la
simulation du transfert thermique dans les conadtisuivantes : la température d’entrée du
gaz dans le canal est de 920 °C et la pressidixésta 20 bars. Un flux de chaleur négatif
est imposé a la paroi pour représenter la chalbaoraée par la réaction. Aprés la
convergence des calculs, on extrait le profil desde et le profil de température complet
sur des sections le long du canal. Ensuite, poaquwh profil, le post-traitement consiste a
calculer le nombre de Nusselt local en utilisaatdquations 2.14 & 2.16 du chapitre 2.

La Figure 5.34 présente la variation du nombre dssHlt local en fonction du nombre de
Graetz local. On remarque que lorsque le nombKérdetz est inférieur a 10, le nombre de
Nusselt est constant et tend vers une valeur liohéte2,8. Pour des nombres de Graetz

supérieurs a 10, les effets d’entrée doivent @&nsidéreés.

La valeur limite du nombre de Nusselt (2,8) eslisée pour représenter le transfert de
chaleur dans les canaux de 'ETR. Les effets déentre sont pas considérés en raison de la

présence du distributeur.
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Figure 5.34 : Evolution du nombre de Nusselt ercfion du nombre de Graetz.
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température du réacteur. L'objectif a donc été éeetbpper une technique d’enduction

fiable, reproductible et évolutive pour s’adaptex aléfauts dont pourraient souffrir les

ETRs.



Chapitre5 : Conception d’un échangeur-réacteur: du condbpbrique a la réalisation
pratique

Le procédé d’enduction des plaques réactives parsuspension de solvant organiques a
été retenu. Il posséde deux avantages majeurs.eDpamt, les suspensions sont déja
maitrisées et cela évite un long travail de déymtopent. D’autre part avec ce procédé, la
vitesse de retrait de la suspension détermineifépar déposée. La suspension doit sécher
rapidement de facon & obtenir un dépét le plussépassible & chaque enduction et ainsi
minimiser le nombre d’'étapes. Pour I'enduction, TIE est placé a la verticale afin de
pouvoir controler simplement la présence de laeusipn uniquement dans les plaques «
réactifs ». Le montage réalisé pour I'enduction B&&s, présenté sur la Figure 5.35, est
assez simple. Il se compose d’'une pompe périsialtigglable sur une large plage de
débits (~1 mL/min a 3500 mL/min) et d’'un réservde& suspension. Le contrdle de la
hauteur de la suspension dans I'ETR est réalisded& facons : via un tube transparent
placé verticalement sur la bride d’injection et M@ suivi du volume injecté. La
convergence de ces deux valeurs permet de s’agpugda suspension atteint bien le haut

des plaques « réactifs » sans déborder coté «ipgodu

 ansi N

;
Plaque a enduire ———>

Pompe péristaltique

Figure 5.35 : Montage pour I'enduction des ETRS.

Ce protocole d’enduction offre 'avantage d'étraienement paramétrable. Il est en effet
possible de jouer aussi bien sur les parameétrés siespension que sur ceux de la pompe

pour optimiser le dépét de catalyseur.
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Le premier ETR enduit assurera le démarrage dutepitte démonstration. Il sera
probablement soumis a un grand nombre de cyclemitpges. Pour se prémunir de tout
vieillissement prématuré, un catalyseur 1% RhS temtaractéristigues sont mentionnées

sur le Tableau 5-7 a été sélectionné pour end&ferl.

Tableau 5-7 : Caractéristiques du catalyseur 1%Rtil&sé dans le premier ETR.

Référence Dispersion (% sma’(gr,) Taille de particule (nm)
1% RhS 91% 401 1

Nous précisons que le travail expérimental d’endactiu catalyseur a été effectué au
SPCTS a Limoges dans le cadre de la thése de Ddnigiarco. Les résultats des essais
d’enduction et le protocole d’enduction retenu aqee le retour d’expérience sur un ETR
enduit sont présentés en annexelL€.retour d’expérience permet de mesurer le volume
interne des canaux réactifs et de détecter lapcéste canaux bouchés en le comparant au
volume théorique. Nous abordons dans la sectiovasteé, la présentation du pilote de
démonstration mis en place dans le cadre du pr@&iR pour évaluer les performances
des échangeurs-réacteurs congus. Les résultatsethermt de valider la faisabilité

industrielle du concept.

5.9 Présentation du pilote PDU (Process Demonstation ih

Au bout de 4 ans d’active collaboration entre pwatees industriels et académiques,
plusieurs Echangeurs — réacteurs de Taille Ré@HIIR, 50 plaques usinées de 120*350
mn?) en alliage métallique HR120 ont été assemblébpmage et par soudage diffusion.
Un de ces deux ETRs a été recouvert d'un revétepretgcteur par packcémentation et

d’un catalyseur haute efficacité formulé et testéls micropilote de cinétique.

bY

Pour évaluer I'impact économique de lintégratioféctiangeurs-réacteurs a plaques
rainurées dans le procédé de production de gayrdkese et prévoir les performances de
cet equipement, plusieurs modeles ont été dévetoppés Aspen Hysys®, Aspen EDR®
(Air Liquide), Matlab® et Fluent® (LRGP). Un pilotdée démonstration a également été
construit (cf. Figure 5.36). Il pourra opérer ales échangeurs—réacteurs de taille réduite
en conditions de vaporeformage du méthane et umanéeluir de chaleur de taille

industrielle & haute température concu dans leeaddiprojet LOKIR.

Une des prochaines étapes majeures du projet L@&sStRle finaliser la fabrication des

ETRs. L'opération du pilote de démonstration est @tape clef pour valider la faisabilité
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d’échangeurs—réacteurs pour la production de gayutdése. En cas de bons résultats, il
est tout a fait envisageable de développer des@ifpee taille industrielle.

Figure 5.36 : Photographie du pilote de démonstmatpour évaluer les performances des
échangeurs-réacteurs congus.

Actuellement, le pilote de démonstration ne perpet de tester les ETRs enduits de
catalyseur en raison de probléme de générationfuteées a 920°C et d’'un défaut de
conception du pilote PDU (Pilote Demonstration WniA défaut des résultats
expérimentaux, nous présentons dans le prochaipitahdes résultats de simulations de
'ETR dans les conditions nominales de fonctionnetmen simulera également I'impact
de la masse de catalyseur, de la mal-distributohn,bouchage des canaux sur les
performances de I'appareil.

5.10. Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons présenté la concepmtore dimensionnement de
I’échangeur-réacteur proposé pour intensifier ecgdé ainsi que les différentes étapes de
sa fabrication. La simulation détaillée des écoeletn réactifs internes de I'échangeur-
réacteur a permis de proposer la géométrie prélgisecanaux (dimensions et forme) de
I'échangeur-réacteur qui offre le design optimal termes de fonctionnement et de
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contraintes de fabrication. Ces simulations ontetgant permis de proposer le design du
distributeur et du collecteur permettant une bonggartition des réactifs au sein de
I'appareil afin d’atteindre le maximum de produdtv

Nous avons également présenté dans ce chapitrenétimdologie de design des ETRs.
Cette derniere permet, en fonction de la dimensies canaux et des spécifications en
termes de débits de réactifs a traiter et de teatynér de sortie minimale des réactifs qui
détermine la productivité maximale, de détermirgerperte de charge dans les canaux
fumées, le débit des fumées et le nombre de canéugssaires donc le volume du

réacteur.

La conception de I'échangeur-réacteur a été ré&alisg forte interaction avec les

partenaires universitaires et industriels, en g@aligr en ce qui concerne l'usinage

chimique, les tests de résistance mécanique, lelagyement des revétements de
protection contre la corrosion et I'assemblage plasjues par brasage ou par soudage
diffusion.

Plusieurs Echangeurs-réacteurs de Taille Réduitallage métallique HR120 ont été
assemblés par brasage et par soudage diffusiorx dentre eux ont tenu a une mise sous
pression hydraulique de 590 bars a température aamtehiUn de ces deux ETRs a été
recouvert d’'un revétement protecteur par packcéatient et d'un catalyseur haute
efficacité 1%RhS-10um formulé et testé sur le ngdode de cinétique.

Le protocole d’enduction de catalyseur dans lesawanréactifs des ETRs a été
expérimenté et validé. Un bouchage de la moitié cesgux réactifs a été noté sur le
premier ETR enduit. L’enduction s’est malgré toatallée correctement. C’est ainsi qu’il
a eté préconisé de mesurer apres lI'assemblagdatpsep le volume en eau a chaque étape
de la procédure de fabrication dans l'objectif dweies I'étape au moment duquel le
bouchage se produit.

Les simulations du modeéle de I'échangeur-réactamsdes conditions nominales de
fonctionnement montrent qu’'on atteint presque lanmosition correspondante a celle
obtenue a I'équilibre thermodynamique au niveaul'dpingle (point de retour des
produits). Un pilote de démonstration a été miplase pour tester les ETRs fabriqués et
valider les résultats du modeéle. Actuellement, nuuslisposons pas des résultats du pilote
PDU. Nous présenterons dans le prochain chapisrénipacts de la maldistribution des

réactifs, du catalyseur et de la présence de cadmauphés sur les performances de 'ETR.
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Chapitre 6 : Caractérisation numeérique et expérimentale efésts de maldistribution
dans un module de I'échangeur-réacteur.

Chapitre 6 : Caractérisation numerigue et
expérimentale des effets dealaistribution dans
un module de I'échangeur-réacteur.
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La fabrication de 'ETR (usinage et assemblagepdi@gues, introduction du catalyseur,...)
se déroule en plusieurs étapes au cours desquiefigsst pas possible de garantir une
distribution uniforme de la taille des canaux ourmméd’éviter leur bouchage. Afin de
guantifier ces phénoménes, un ETR assemblé a ét&ige et analysé pour déterminer la
taille des canaux. Nous présenterons dans ce ohdpitquantification des effets de
maldistribution des réactifs et d’une distributioon-uniforme de la taille des canaux sur
les performances de I'échangeur-réacteur. Il egioitant d’étudier et de quantifier
limpact de la distribution de diametre hydraulicquee une distribution non-uniforme de ce
parameétre va se répercuter sur les transferts alewrhet de matiere au sein de I'appareil

mais aussi sur la distribution des réactifs etatalgseur.

La premiére partie de ce chapitre traitera desltedsude simulations de I'échangeur-
réacteur dans les conditions nominales de fonctioramt. Ces simulations ont été
réalisées dans le but de déterminer sa productivdémale, I'influence de la température
d’entrée des réactifs, de la masse de catalysauendps de séjour et des phénomenes de
transfert. Dans la seconde partie, nous aborddeodgtermination de la distribution de
diameétre hydraulique des canaux par analyse d’irdagee coupe radiale d’'un Echangeur-
réacteur de Taille Réduite (ETR).

L'impact de la distribution des réactifs et du tygaur sur les cartes de température des
plaques (réactifs, fumées) et la conversion seraegwgent présenté. Les cartes de
températures permettent de déterminer I'écart maix@t@ température au sein des plaques

qui est un facteur important pour I'étude de kigg&ance mécanique de 'ETR.

La troisieme partie sera consacrée a la modélisaléol’hydrodynamique du distributeur ;
un modele résistif de perte de charge a été dévélppur calculer en fonction de la taille
des canaux ou de leur taux de bouchage, la distibules débits des réactifs dans les
canaux. Ce modéle est basé sur une analogie enticlit hydraulique et un circuit
électrique. Pour chacune de ces configurationstpes; I'impact de la malditribution sur
les performances et la température des plaquesstnaé. La derniére partie du chapitre
portera sur I'étude expérimentale de la distribuga utilisant un traceur.

6.1 Analyse des performances de I'ETR

Dans cette partie, nous présentons les résultatsirdalation du modele de 'ETR
développé sous Matlab®. L'ETR simulé est compos@ldques de longueur 33 cm (25

cm de canal droit + 8 cm pour le distributeur).faame réelle du distributeur ne peut pas
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étre considérée avec le modele Matlab® simplifié,considérera par conséquent que le

distributeur est composé de canaux droit de 8 ciordpueur.

La composition des fumées et celle des gaz réagiifs répertoriées dans le Tableau 5-4
du chapitre 5. On considére tout d’abord une thgtion uniforme des fumées, des réactifs
et des produits dans les canaux. La pression &rdemes plaques réactifs et fumées vaut
respectivement 20 et 2 bars. La conductivité theueidu matériau de 'ETR (HR120) en

fonction de la température est présentée en anBeX¢ous avons considérée pour ces

calcul, une conductivité thermique moyenne égald W/m/K.

Pour représenter les transferts de chaleur et denmmegon a pris en compte I'établissement
des profils thermiques et hydrodynamiques : dansase le nombre de Nusselt établi est
égal a 2,8 (paragraphe 5.8.1). On suppose égalauené nombre de Sherwood est égal a
celui de Nusselt.

Le Tableau 6-1 présente les résultats des simnfatitans les conditions nominales de
fonctionnement (débit de réactifs 15 Rim débit de fumées 75 Nih). On remarque que
les produits apportent environ 26 % de la chat@oessaire a la réaction quels que soient

le débit des réactifs, la température d’alimentatia la masse de catalyseur.

Tableau 6-1 : Résultats de simulations de I'échangéacteur.

Débit des fumées Nithn 75 75
Débit des réactifs N 15 22,5
Masse de catalyseur/Mo g/nt 37 37 18,5 74 37
Température réactifs (entrée-sortie °C 520-901 0-®24 | 520-898 520-908 520-803
Température fumées (entrée-sortie °C 920-610 6RP0- 920-610 920-610 920-565
Conversion % 91 91,5 90,7 91,4 71
Ecart & I'équilibre thermodynamique % 1 1 1,3 1 3
Pertes de charge fumées mbar 147 150 146 148 130
Temps de séjour réel des réactifs ms 367 355 370 365 290
Temps caractéristique

Réaction ms 7 6,4 7,4 6,8 12,6
Transfert de matiere externe ms 8,5 8 8,b 8,4 9/8
Temps de passage des fumées ms 8 8 3 8 8,8
Gaz de synthése produit Nm%h 21,42 21,45 21,4 20,44 30
Chaleur apportée par les produits % 26,5 26,5 26 27 26

Les résultats montrent également que la températemtrée des réactifs ainsi que la
masse de catalyseur ont trés peu d’'impact surodugtivité en « syngas ». En effet, en la
multipliant ou en la divisant par 2, la quantitégéz de synthese produite change tres peu

(< 0,1 %). Par conséquent, la réaction n'est paapé limitante. La comparaison des
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temps caractéristiques le prouve largement : lgpgede transfert de matiere externe est
supérieur a celui de réaction. Les Figures 6.1 2{p6ésentent les profils de température
dans I'ETR dans les conditions nominales pour deumpératures d’entrée des réactifs
différentes (520 et 620°C). On constate que lesfeah de chaleur par convection est
beaucoup plus efficace dans les canaux réactpgsoeuits que dans ceux des fumées. Les
gradients de température entre les fumées, letifedacles produits et les températures de
paroi correspondantes le prouvent suffisammenu(Es6.1 et 6.2).
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Figure 6.1 : Profils de température dans 'ETR powme température d’entrée des réactifs
de 520°C.

Les coefficients locaux moyens de transfert de ezlrapar convection dans les canaux
fumées, réactifs et produits valent, respectivem#d0, 555 et 675 W/fK. La faible

valeur du coefficient de transfert de chaleur dassfumées est due au fait qu’elles sont
essentiellement composées de gaz a faibles cowidéstithermiques. La présence
d’hydrogéne dans les réactifs et les produits déaation y améliore considérablement le
transfert thermique car sa conductivité thermigsietmis fois plus importante que celle

des autres gaz.
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Figure 6.2 : Profils de température dans 'ETR pome température d’entrée des réactifs
de 620°C.

On note que la température d’alimentation des iféa&20 ou 620 °C) n’a pas d’'impact

sur leur température de sortie (900°C) donc suwolaversion du méthane~(91 %). Par

contre, les fumées sortent plus chaudes de 20%8Guerles réactifs entrent a 620°C

On observe également, pour une alimentation a 620A€ chute de la température a
I'entrée car le catalyseur est activé a « hautempérature, la vitesse de la réaction
endothermique est plus importante. Ceci se trgguiune forte absorption de chaleur d’ou
la chute de température des réactifs. Ce phénomérst pas observé lorsque la
température d’alimentation des réactifs est de G2r la vitesse de la réaction SMR est

trop faible a ce niveau de température.

Les cartes de température des plaques réactifeodtifs en absence de maldistribution
sont présentées sur la Figure 6.3. Comme danssleles Figure 6.1 et Figure 6.2, les
températures de paroi des plaques fumées, réacpfeduits sont confondues. Ceci traduit
la forte conductivité thermique du matériau de FET
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Figure 6.3 : Cartes de température d’'une plaguedes(gauche) et d'une plague réactifs
(droite)sans maldistribution.

6.1.1.Comparaison de la conversion du méthane a celle artue a
I’équilibre thermodynamique

Le long du réacteur, la conversion du méthane dke cprédite par I'équilibre

thermodynamique sont présentées sur la Figure bad.conversion a [I'équilibre

thermodynamique est calculée en considérant la ositign initiale a I'entrée du réacteur,
la pression et la température locales du catalygeur

La conversion du méthane est tres proche de defénoe a I'équilibre thermodynamique.
L’écart par rapport a équilibre thermodynamiquespade 10 % a l'entrée de 'lETR a 1 %
a la sortie. Il diminue le long du réacteur enaaige 'augmentation de la température qui
accélere la vitesse de la réaction et amélioretearsion du méthane. L’écart moyen est
de 3 %. Le temps de séjour « élevé » des réa@d Mms) a permis de diminuer
considérablement I'impact de la limitation par tansfert de matiere externe. En effet,
'analyse préliminaire des temps caractéristiquesntnait qu’il fallait des canaux de
diametre hydraulique inférieur & 400 um pour élenitotalement la limitation par le
transfert de matiére externe et ce pour un temgmssage de 150 ms.
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Figure 6.4 : Evolution de la conversion effectiverdéthane et de la conversion a
I'équilibre thermodynamique le long du réacteur dd@s conditions nominales de
fonctionnement pour une température d’entrée dastifé de 520°C.

Dans la section suivante, nous abordons l'analyseade d’'une coupe radiale d’un
Echangeur-réacteur de Taille Réduite (ETR) pouerdd@ner la taille des canaux. L'impact
de la distribution de la taille des canaux, voearlbouchage, sur les performances doit
étre quantifié car I'efficacité des transferts thaleur et de matiére dans 'ETR dépend de
la taille de ces canaux. Une distribution non-umife de diameétre hydraulique va impacter
sur les transferts et créer également une disiibbakes réactifs, des produits et des fumées
car les flux de gaz vont passer préférentiellensemtles canaux les plus larges ou ils

rencontrent moins de résistance.

6.2. Mesure de la distribution des diametres hydrauliges des canaux
d'un ETR

La Figure 6.5 présente une photographie d’'une colfpER composé de 50 plaques (10
plaques produits, 20 plaques réactifs et 20 plafueges) contenant chacune 33 canaux
soit au total 1650 canaux. Le nombre de canauxlaaue pour cet ETR est de 33 au lieu
de 32: en effet, il a été congu sur la base dunigredesign avec les plots dans le
distributeur. Nous avons effectué une analyse djengour déterminer la distribution des
diamétres hydrauliques des canaux et calculeramélire hydraulique moyen. La premiére
étape de I'analyse d'image consiste a convertphatographie de la coupe de I'ETR en

image RGB a l'aide du logiciel Gimp® comme présesité la Figure 6.6. Les pixels
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rouges correspondent aux canaux. Un programme b&itaété développé pour détecter
les canaux et calculer leur surface. Un autre lebide traitement d’image dénommé
ImageJ® a également été utilisé pour calculer téasa des canaux et leur périmetre. La
comparaison des résultats a montré que le prograiatiab® et le logiciel Image J®

fournissent le méme résultat.

Figure 6.5 : Photographie d'une coupe de 'ETR.

Figure 6.6 : Photographie de la coupe de 'ETR tiéaiavec Gimp®.

Le Tableau 6-2 présente le diamétre hydraulique emoginsi que son écart-type. La
distribution des diameétres hydrauliques dans I'ESER représentée sur la Figure 6.7. On
remarque une forte densité de la valeur des diasétydrauliques autour de 900 um mais

aussi la présence de canaux partiellement ou toggiebouchés.

Tableau 6-2 : Dimensions des canaux de I'ETR ptéssur la Figure 6.5.

D, moyen (mm) 0,94

Ecart type (mm) 0,09
Min (mm) 0,14
Max (mm) 1,11

Le nombre total de canaux détectés par le prograrastede 1647 ce qui indique
I'existence de trois canaux bouchés. Plus de 8®8«dnaux ont un diamétre hydraulique
supérieur a 800 um. On suppose que la porositéudace représente la porosité en

volume.
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Figure 6.7 : Distribution des diamétres hydrauligugans 'ETR.

En résumé, lI'analyse d’'images de la coupe de I'ETRis en évidence la présence de
canaux bouchés et une distribution des diamétrdeabijques des canaux non-uniforme.
Ceci a un impact qu’il faut quantifier : en effdéd, présence de canaux bouchés et la
distribution des diametres hydrauliques impactesttemps de séjours des réactifs et des
fumées, mais aussi les transferts de chaleur etali&re externes. Notons toutefois qu'il
est possible que les canaux se soient bouchésmdadaicoupe de I'ETR. Dans la section

suivante, nous abordons I'étude numeérique et exyaétiale de la maldistribution.

6.3. Etude de la maldistribution

Le design de la chambre de distribution des plaggestives a été effectué dans I'objectif
de minimiser les phénomenes de maldistributionstédedire garantir une distribution

uniforme dans tous les canaux. Pour évaluer laildlision des débits, des simulations en
mécanique des fluides numérique sous Fluent® @nefféctuées. Les Figures 6.8 et 6.9
présentent les champs de vitesse et de pressian ldacthambre et la distribution des
débits. On remarque une distribution symétriquguetsiment uniforme des débits pour les
canaux du milieu. En revanche, le débit est 10 #023flus important sur les deux premiers
et les deux derniers canaux. Ceci est dU au faat lgulargeur de ces canaux est plus

importante que celle des autres, le fluide y retreomoins de résistance.
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Figure 6.8 : Champ de pression (gauche) et de sétdisiide (droite) dans une chambre de
distribution des plaques « réactifs ».
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Figure 6.9 : Distribution des débits de gaz norreé$i calculée par Fluent®.

Le retour d’expérience sur le premier ETR enduiéspnté en annexe C, montre une
distribution non-uniforme du catalyseur malgrédésrts fournis pendant la conception du
distributeur pour minimiser voire éliminer la mattibution. Ces distributions non-
uniformes de débits des réactifs et du catalysesesren évidence expérimentalement et
par simulations numérique vont entrainer une raaltution des flux de chaleur donc de
la température des plaques du module. Nous préserdans la section suivante, I'impact
des maldistributions sur les températures des pkageactifs et fumées, sur la conversion
et sur la productivité en gaz de synthese. L'implecka maldistribution des fumées n’a pas

éte étudié.
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6.3.1.Impact de la maldistribution des deébits des réactg

Le modele Matlab® de I'ETR est trés sensible auitddbs fumées. Pour éviter les
problémes de convergence et d’intégration des &msatie débit des fumées retenu est de
65 Nnt/h & la place de 75 Nifin (cf. Tableau 5-5). En effet, lorsque le débis déactifs
est inférieur de 10 % au débit nominal (15 ¥ la quantité de chaleur amenée par les
fumées est largement supérieure a celle nécespaire la réaction, les corrélations
utilisées dépassent leur domaine de validité. Uduleélémentaire de 'ETR est simulé
pour obtenir les cartes de température des plaguégvolution de la conversion. Le
transfert de chaleur entre canaux au sein d’'unguplaest négligé. L'impact de la
maldistribution des réactifs est évalué en simulamt module dans lequel les débits
d’alimentation des réactifs dans les canaux somx abtenus par mécanique des fluides
numerique et présenté sur la Figure 6.9. Les cdaeempérature des plagues réactifs et

fumées obtenues sont présentées sur la Figure 6.10.

Température Plaque réactifs avec madistributioh [°C
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3 700
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S 600

5 10 15 20 25 30
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Figure 6.10 : Carte de température d’'une plaquedam(bas) et d'une plaque réactifs
(haut) avec la maldistribution calculée sous Fl@@nt

Les cartes montrent qu'une maldistribution des tifsaentraine une maldistribution des
températures des plaques. Ces simulations ne tiepas compte du transfert latéral de
chaleur entre canaux au sein d'une méme plaquecobaidération de ce phénomene

homogénéisera davantage les températures et réesiiézarts de température au sein des
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plagues. La Figure 6.11 présente la carte de csiwverdu méthane avec et sans
maldistribution. La distribution non- uniforme desactifs entraine une maldistribution de
la conversion. La conversion est plus importantessdas canaux du milieu ou les temps de
séjour sont plus longs. La quantité de gaz de sgetiproduite par canal est présentée sur
la Figure 6.12.
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Figure 6.11 : Cartes de conversion avec(bas) et saaldistribution (haut) des réactifs.

Comme dans le cas de la conversion, on remarqueagoeoductivité en « syngas » est
uniforme sur les canaux du milieu et est plus itgue dans les canaux situés sur les

bords de la plaque (canal 1, 2, 31 et 32).

Au final, on constate que la distribution non-unifi@ des réactifs n’a que peu d'impact sur
la quantité totale de «syngas » produite. Cettmidre est égale & 21,056 Mmen
absence de maldistribution et 21,031 Wmavec maldistribution soit une baisse de

productivité inférieure a 0,15 %.
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Figure 6.12 : Influence de la maldistribution désctifs sur la productivité en « syngas ».

6.3.2.Impact de la maldistribution de catalyseur

L’'analyse des résultats d’enduction de catalyseuprémier ETR (présenté en annexe C)
montre une distribution non-uniforme du catalyséaimasse déposée par unité de surface

varie d’'un canal a l'autre.

Pour évaluer I'impact de la maldistribution de bgaur, on a réalisé des simulations du
modéle Matlab® de I'ETR en faisant varier la masseatalyseur déposée sur les canaux.

A défaut de pouvoir quantifier précisément la disttion de catalyseur dans les canaux, on

a supposé qu’elle est identique a celle des réactif

Chaque canal de la plaque réactifs est simulé ithaiBlement en adaptant a chaque fois la
masse de catalyseur. La Figure 6.13 présente tessade température et de conversion

obtenues avec et sans maldistribution de catalyseur

La maldistribution de catalyseur n’a pas un impsighificatif sur la température des
plagues et la conversion du méthane (85, 92 % madistribution et 85,86 % pour une

distribution uniforme).
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Figure 6.13 : Influence de la maldistribution daalgseur sur la température des plaques
et la conversion. SM : sans maldistribution, AMrea maldistribution, T : température,
Xcha -CONversion.

La productivité en gaz de synthése est la mém@%81Nn?/h). Ce résultat pourrait aussi
étre déduit des simulations de I'ETR dans les dmm nominales (Tableau 6-1) : la
multiplication ou la division par deux de la maskecatalyseur dans le module n’affecte

pas la quantité de gaz de synthése produite caadion n’est pas I'étape limitante.

6.3.3.Impact de la maldistribution de catalyseur et de réctifs et
positionnement des thermocouples

L'impact combiné de la maldistribution de réactds de catalyseur est quantifié en

réalisant des simulations pour lesquelles on impsiseultanément les précédentes

maldistribution de réactifs et de catalyseur. Lagufes 6.14 et 6.15 présentent les cartes
de conversion du méthane et de la température ldgags réactifs et fumées. Ces cartes
montrent que la présence simultanée d’une maloigion de réactifs et de catalyseur

entraine des chutes importantes de la conversiotesucanaux des bords de la plaque.
Ceci est dd au fait que les temps de séjour y gloistcourts. La conversion est 5 a 10 %
plus faible pour les canaux 1, 2, 31 et 32.
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Figure 6.14 : Cartes de température et de conversio présence de maldistribution
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Figure 6.15 : Température de la plaque fumées rvexsion du méthane en présence

d’'une maldistribtuion simultanée des réactifs etdtalyseur.
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En raison du couplage entre la conversion et lgpéeature, on note des différences de
température radiale importantes entres ces canatous a I'entrée (8°C) et a la sortie
(55°) de la plague fumées. Les écarts de températusein de la plaque fumées a la sortie
(8°C) sont inférieurs a I'erreur de mesure sur tlesrmocouples (10°C). Il serait par
conséquent intéressant de placer les thermocodelesesure de température a I'entrée des
fumées et les concentrer sur les bords ou les egredisont les plus élevés (50°C).
Rappelons que le modeéle ne tient pas compte deféranatéral entre canaux ; ainsi, les
ecarts de température issus de ces simulationssmgtimes car le matériau du réacteur a
une bonne conductivité thermique. Néanmoins, madge limites, le modele Matlab®
monodimensionnel a permis d’estimer la différen@ximale de température au sein de la
plague. Cette derniere est une information trésomapte et nécessaire pour I'estimation

de la résistance mécanique du module.

6.3.4.Modélisation de I'hydrodynamique du distributeur

La simulation d’'un module complet de I'échangewetéur par une modélisation fine
(CFD) en considérant les différents phénomenesatesfert de chaleur, de matiere et la
réaction nécessite un temps long et une tres grpodsance de calcul en raison de
I'hétérogénéité du module. La simulation sous Ri®edu comportement du distributeur
n'est pas également assez flexible pour permetttenir compte de la présence de canaux
bouchés ou une distribution des diamétres hydnaediq Par conséquent, un modele
simplifié a été développé sous Matlab® afin de idéate maniére fiable pour différents
scénarios la distribution des réactifs (catalysetiges produits dans le module. On réalise
ensuite la simulation d’'un module pour évaluer sopact sur les cartes de température et

de conversion du méthane.

L’étude de I'hydrodynamique du distributeur esteettiée en adoptant une approche
systémique basée sur un modéle simplifié de pertehdrge, en négligeant les effets
thermiques et la réaction. L’écoulement réel dans2keau hydraulique est soumis a des
pertes de charges linéaires et singulieres. Engeagit la perte de charge singuliere, le
calcul du réseau hydraulique est semblable a wulcdé réseau électrique basé sur les lois
de Kirchhoff. L’objectif est de pouvoir déterminlerdébit de réactifs dans chacun des 32
canaux réactifs en fonction de leurs caractérissggéométriques. Saber (2009) a utilisé
cette méme approche pour caractériser I'hydrodygaenet déterminer la distribution de

flux dans des réseaux de canaux paralléles.
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La configuration du module permet de le modélsmnme un réseau résistif de canaux
interconnectés dans lequel deux canaux des degugdaéactifs alimentent un canal de la
plaque produits. L'angle formé par les arrivées gis réactifs vers les produits n’est pas

pris en compte.

Un réseau représentant un module du réacteur ésemé sur la Figure 6.16. Deux
conduites sont utilisées pour représenter lesilisgurs des plaques réactifs. Elles
alimentent les canaux réactifs des plaques réeatdi®mmeées plaque | et plaque Il. Une
conduite est également utilisée pour représenteroliecteur dans la plague produits
dénommée plaque P. Les débits circulant dans éawég), Q) sont représentés également
sur la Figure 6.16. La lettre q indique les débasersant les canaux paralléles et la lettre
Q indique les débits traversant les distributeurseo collecteur. Les plaques réactifs et

celle de produits sont repérées respectivemerit faat P.

Qo_t, Y Jao_n

Ql_l‘l'

Distributeur..... Q2_I‘L
plaque Réactifs I

EI T Distributeur
plaque Réactifs II

M L

€
{qn_p % qn_ll

Collecteur plaque :
Produits Qn- l_pl

Canaux plaque Réactifs 2

Figure 6.16 : Réseau des résistances hydrodynamidua module.

La loi de Poiseuille peut étre utilisée pour masklil’écoulement dans I'ensemble du
réseau dans le cas de canaux circulaires. Elle lieairement la perte de charge dans
chaque canal au débit le traversant. Pour une dencicculaire, on a la relation suivante :
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128pL

APconar = H_D;l;

En appliguant une analogie électrique dans nosittonsl au circuit hydraulique, on a :
U=R,I

La différence de tension électrique (U) correspanrd différence de pression, c’'est-a-dire
a la perte de charg&R.ana), l'intensité du courant (1) au débit volumique flluide (Q) et
la résistance électrique dRa la résistance hydrodynamiquey)RDans le cas de la

conduite cylindrique, la résistance hydrodynamigsieégale a :

128l
7 D}

Elle ne dépend que de la géométrie de la conduitgeeda viscosité du fluide et est
inversement proportionnelle et trés sensible améiee hydraulique du canal. Une relation
identique a celle de Poiseuille est proposée phrdBai et al. (2007) dans le cas de canaux

de géométrie identique a celle des canaux de I'ETR.

AP 16m?plL
canal — 28 Ip — Rk
Q O¢
Q est la section du canaj, ést un facteur de forme dépendant de la géonmirieanal.
Nous utiliserons cette relation pour le calcul derdsistance hydrodynamique dans les

canaux de 'ETR.

6.3.5.Bilans de perte de charge et de matiére aux noeuds

Sur la Figure 6.17, nous avons représenté les cisesnivis par le fluide pour une position
donnée des canaux dans le module. Le chemin leernioir correspond a celui suivi par
le fluide lorsqu’il suit la trajectoire plaque réée | vers plaque produits et le chemin 2 en
rouge-noir celui suivi par le fluide lorsqu’il su# trajectoire plaque réactifs 1l vers plaque
produits. Pour chaque chemin, deux trajectoiresvatpntes sont possibles. Elles sont

respectivement représentées en lignes continuiscemntinues.
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Figure 6.17: Trajectoires du fluide.

On suppose que toute I'énergie mécanique danséauéest dissipée par frottement entre
les nceuds successifs, en négligeant les pertdsagdgecsingulieres. Un modéle résistif est
établi en écrivant les équations de conservatiodadmasse et I'égalité des pertes de
charge.

* Bilans de matiére aux nceuds
On définit :
q¢ : le débit volumique dans un canal produit,
Q¢": le débit volumique dans le collecteur de la pagroduit,
Q' : le débit volumique dans le distributeur de lacpie |,
Q" : le débit volumique dans le distributeur de laquie I,
0k : le débit volumique dans un canal de la plaqaetits1
<" : débit volumique dans un canal de la plaque iféa:t

Aux nceuds constitués par les intersections duildliséur avec les microcanaux, on écrit

les équations de conservation de la matiere conuihe s
Q=1 Pr-1b_o = ai'picl o + Qi Pi!
Qk—1”Pk—12’=0 = q" pll, + Qk"pkﬁ’zo
QkPPk;L + Qi1 Prs1l_, = Qk+1Ppk+1§=L
qkppkﬁzo = lepklzzo + CIk“pklzlzo

ou pk correspond a la masse volumique du fluide. Leslitioms aux limites suivantes sont

utilisées pour les canaux aux bords des plaques32) :
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QlPP1§=L = Q1PP1§=L
Qn—11Pn—1;=L = CInIPnézL
Q' =00 =0
QnPPn§=L = Qolpoézo + Q011P0;I=0
» Bilan de perte de charge

Les bilans de perte de charge sont présentés spgesl’intégrale de la perte de pression

le long du chemin 1 doit étre égale a I'intégraddalperte de pression le long du chemin 2.

[ ap=] ar
1 2

En ajoutant les termes de résistance, on arrive a :
Pour la plaque I,

Rixqk + Rixqic + RoicQk = Rik+1Gk+1 + Rik+10k+1 + Rk Qhk
Pour la plaque II,

Rikqr + Rixqi + RoyQk = Rig+1qis1 + Rikr1qh+1 + RoxQF

ou R et R sont les résistances hydrodynamiques des canaiix distributeur/collecteur
respectivement. Pour simplifier le calcul, noussidérons que la masse volumique et la
température du fluide sont constantes. Ainsi, ¢effle I'expansion volumique di a la
variation de la température et de la concentratiataire via la réaction est négligé. En

ajoutant les équations des bilans de matiere auxisoen obtient :
Pour la plaque | :

Pour les canaux 2 a n-2 :

R xQh—y — (R{,k +Rj41 + Ré,k) Qi + Rigs1 Qkas

— pP P P P P P P P
= Ry xQF_1 — (RYx + R kw1 + R5x) Ok + Rf ki1 Qisa
Pour le premier canal :

—(Ri1+Ri2+R:) Qi+ Ri, Q= —R{1Q)— (R{1 + R, + RD,) Qi1 + RT, QF
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Pour l'avant-dernier canal :
I I I I I 1
Rl,n—lQn—Z - (Rl,n—l + Rl,n + Rz,n—l) Qn—l

= Rf,n—lQrFl)—Z - (Rf,n—l + Rf,n + Rg,n—l) Qrfl)—l + Rf,n QrI:

De la méme maniere, en remplacant les résistannagsbés de la plaque | par ceux de la
plaque I, il est possible d’établir les équatialesbilan de perte de charge pour la plaque
Il. Les systéemes d'équations des deux plagues peuakrs étre mis sous forme

matricielle comme suit.

Pour la plaque | :

—(R{’2+R{’1 + _Ré,l) R{’z 0 0 QI
R, R, 0 : h : ]
| 0 Rix —(Rijgr1+Ri,+—Rhy) 0 | 52
| : 0 Rlnos | |
l 0 0 R{,n—z _(R{,n—1+R{,n + _Ré,n—l)J Qn—l

[ Al P P P P P P
~R11Qq— (R11+Ri2+R32) Qpy +R12 Q;

P AP P P P\ PapP P
=| R1kQp—y — (Rix+Rijq1 + Rz,k) Qi T Rikr1 Qpya

P P P P P P P AP
Rin-1Qp—y— (Rin-1+Rin+Ropn 1) Quy +Rin Q]

Un systeme identique est obtenu pour la plaquen lfemnplacant les résistances et les

débits par les expressions correspondantes.

6.3.6.Résolution numérique

Nous avons, dans chaque ensemble matriciel (N-Qaté&ms et 2(N-1) inconnues, dies
aux débits des produits. Les bilans matiere auxdsgearmettent de créer des liaisons pour

résoudre les équations. L’algorithme de calculd&trit ci-dessous.

On utilise une boucle ditérations dont les valeu’sitialisation sont les débits
volumiques des produits‘gprovenant d’une distribution uniforme. A partir des débits,
on calcule les débits £ Ensuite, nous résolvons les deux systémes tndimgx en
calculant les débits et Q" pour obtenir la distribution des flux'et q". Ensuite, nous

calculons & nouveauen prenant les équations de bilans de matiéreeauds.

Finalement, nous ajustons la nouvelle valeur de &nsi :

P _ P,OLD P,NEW P,OLD
Qr = Q% + a (@M =0 °"")
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On effectue des itérations jusqu’a la convergeneeérique, c’est-a-dire lorsque

|Q’I;’,NEW _ QII:,OLD| < 10—4.

Apres convergence, les débits normalisés sont léal@n divisant le débit dans chaque

canal par celui obtenu sans maldistribution.

6.3.7.0ptimisation du modele résistif

Dans le modele résistif proposé précédemment pouodéliser le comportement

hydrodynamique d’'un module de 'ETR, deux conduétsient utilisées pour représenter
le distributeur et le collecteur des plagues réaet produits. On a également considérée
gue les résistances a I'écoulement dans ces cesdditributeurs) sont égales. La Figure
6.18 présente la distribution des réactifs calcud@ec ces hypothéses. Elle est trés

différente de celle obtenue par CFD.

’ - Plaque réactifs 1

25¢ -

Débit normalisé [-]
n N

[EEY
T
1

0 5 10 15 20 25 30
Position canal

Figure 6.18 : Distribution des réactifs avec le mtalde micromélangeurs en Y en
assimilant les distributeurs et le collecteur a desduites droites.

Ce résultat n’est pas surprenant car les conduitiéstes ne permettent pas de représenter
correctement le comportement des distributeurs vetcallecteur réel. La chambre de
distribution a été concue en minimisant et en déwgaiht les pressions afin d’'uniformiser

les flux, des parois coupées et un adoucissemerttatesitions ont été mis en place.
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Le modele résistif peut étre personnalisé pououwetr une distribution identique a celle
obtenue par CFD. Pour cela, on impose dans lesugdesdle distribution et de collecte un
profil de résistancesRA titre d’exemple qualitatif, la Figure 6.19 prétmna gauche, un
ensemble de résistances liées en paralléle, eles&t en triangles symbolisant le vrai
réseau de résistances du distributeur et, a dit@tsemble des résistances &Ridentifier

afin d’obtenir une distribution identique a cellgenue par CFD.

Figure 6.19 : Modélisation du distributeur réel pam ensemble de résistances
équivalentes.

On suppose que les résistances du collecteur somgtisques a celles du distributeur.
Nous introduisons un facteur de correction, défiomme étant le rapport entre la

résistance du vrai distributeu®.{ ) et celle du distributeur & canaux droies’(

conduite

R,
fe=—g"—
2 conduite
Les débits dans les distributeurs des plaquesii®éd' et Q") sont calculés & partir des
débits (g' et ") dans les canaux réactifs issus des simulatio3 €ftis Fluent® (1). A
partir de ces équations, on isole la valeur deé$sstance R ainsi, pour les canaux 2 a n,

de la plaque I:

1
~ Ry(QF - QD)

— (QF = QF_DRY 4]

fex [(Qk — Qk+)RY i1+ Qb1 — QDRY ji1 — (Qk_y — QLR

Pour le premier canal :
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foi [(Q1 — QDRL, + (QF — QDIRY, — (Q) — QL)ORL, — (QD)RE,]

T R(Q7 - QD)

La Figure 6.20 présente les facteurs de correctemrésistances dans le distributeur pour

retrouver une distribution identique a celle obtepar CFD.

1.2

© o
o © R

Facteur de correction [-]
o
N

0.2

0 5 10 15 20 25 30
Position can:

Figure 6.20. Facteur de correction pour les résigtas R.

La valeur quasiment nulle du facteur correctif Bg canaux du centre montre que la
résistance est la méme pour passer d’'un canal acssin, ainsi les débits sur ces canaux
sont presque égaux. La Figure 6.21 présente laibdison obtenue par CFD et celle

obtenue par le modele résistif optimisé.
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Figure 6.21. Comparaison de la distribution desit#te gaz calculée avec le modéle
résistif amélioré et par CFD.

Pour les canaux du centre, les débits de gaz niegsadont trés proches de ceux obtenus
par CFD mais restent Iégérement inférieurs. Ennelve, pour les canaux sur les bords, le
modéle reésistif surestime les débits normalisés. &art peut étre di au fait que nous
avons supposé que les résistances hydrodynamigsedistributeurs Rsont identiques
pour toutes les plagues mais aussi au fait quesiteslations CFD ne tenaient pas en
compte des plaques produits. Une résistance hydamdigue permettant d’avoir une perte
de charge équivalente a celle des canaux et dibdigur était imposée pour représenter la

perte de charge dans les canaux réactifs et psoduit

6.3.8.Perte de charge totale

La perte de charge totale dans le module peutciti@ilée avec le modele résistif en
choisissant un chemin entre le point d’alimentagbie point de collecte. Pour la plaque |,
en choisissant le canal du milieu (n°16), la pddecharge peut étre calculée par la relation

suivante :
15
AP = QkRby+ahRl, +afRD
k=1

On peut également calculer la perte de chargeldaraitres canaux comme suit :
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\ R! RY
n n
Pi(z) =P, - <Z Qk Ry + qucTz + qu:Tz>
k=1

ou R est la pression a I'entrée.

Le champ de pression d’un module (plaques réaetifsroduits) obtenu avec le modele
résistif optimisé est présenté sur la Figure 6l22ransition entre la plaque réactifs et
produits (épingle) est indiquée en pointillées. lblagueur du distributeur réel n'est pas

prise en compte. En revanche, sa perte de chargelks dans le modéle.

On observe une symétrie de la pression entre let gbalimentation (le coin inférieur

gauche sur la Figure 6.22) et le point de coll@eteoin supérieur droit).

Champ de pression d'un module

0.5
0.45 19.98
0.4] 19.96
0.35 19.94
E - X=16 |
= 03 Y=0.242 o .t19.92
8 Level= 19.9263 roaulits
= 025( 777777777777777777777 .7777””******777———7777) F, 4-“,,‘4
g’ Réactifs
3 02 1 19.88
0.15 i 19.86
0.1 19.84
0.05 19.82
0 19.8
5 10 15 20 25 30

Position du can
Figure 6.22. Champ de pression de tout le moduég(es réactifs et produits) (bar).

Comme dans le cas des simulations CFD, on remaunqeeperte de charge élevée a

'entrée du module. La perte de charge est égalepies élevée dans les canaux produits.

La maldistribution (Md) des débits et leur écapidyo) sont calculés a partir des formules

ci-dessous.
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max(qy) — min(qy)
max(qy)

Md =

T o

dxk

Le Tableau 6 3 présente les maldistributions cé&supar Fluent et le modele résistif.

Tableau 6-3 : Maldistribution et écart type des iteldans le module.

Modéle résistif | Calculé par CFD avec Fluent®
Maldistribution 26,6 % 24 %
Ecart-type 9,57 % 6 %

Le modele résistif optimisé fournit une distributiole débits et une carte de pression
suffisamment proches de celles obtenues par CFDs Notilisons pour étudier I'impact

de la distribution de diametre hydraulique et laditage des canaux.

6.3.9.Impact de la distribution du diamétre hydraulique sur la
maldistribution

Le débit dans chacun des canaux d'une plague dwlmatépend de sa résistance
hydrodynamique Rgui est inversement proportionnelle a son diamegcraulique.

_ 128uLcgnar
¥ ﬂDhianal
L’'usinage chimique ne permet pas d’avoir une distion parfaitement uniforme de la
taille des canaux comme le montre I'analyse d’'imdgda coupe d’'un ETR (cf. Figure
6.7). A défaut de pouvoir quantifier avec précisiaristribution de diametre hydraulique
des canaux réactifs et produits, nous utilisons dis&ibution aléatoire fournie par la
fonction Random de Matlab®. Plusieurs simulatioost £ffectuées en changeant I'écart-
type de la distribution aléatoire des diamétresurRihaque simulation, on recalcule la

distribution des débits.

La Figure 6.23 présente la variation moyenne degg&éactifs, produits) en fonction de

la variation de diametre hydraulique.
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Figure 6.23. Variation moyenne des débitpar rapport a la distribution aléatoire du
diamétre hydraulique des canaux (réactifs, prodeittumées).

Sur une plaque, la variation moyenne des débitsadstiiée comme étant la moyenne, sur
tous les canaux d’'une plaque de I'écart entre ktdg@ans maldistribution et le débit en

présence de maldistribution de diaméi@n remarque qu’une tres petite variation de
diameétre hydraulique induit une variation consitéales débits dans les canaux réactifs
et produits. Par contre, les débits dans les camaoduits sont moins sensibles a la
variation de diamétre hydraulique.

Les Figures 6.24 et 6.25 présentent la carte dssiore et les débits normalisés d'un
module pour une distribution aléatoire de diamdiydraulique de 10 %. La transition
entre la plaques réactifs et produits est indigsee la Figure 6.24 par la fleche en

pointillée.

On observe l'apparition de débits négatifs dans dasaux réactifs, c’est-a-dire un
écoulement en sens inverse. Ce phénomene estéfidcstenet doit étre évité. En effet, il
réduit considérablement la performance du réaataunrle retour des produits dans les
canaux réactifs favorise la réaction de formatianntéthane. Il est également intéressant
de remarquer le couplage entre I'évolution de ksgion dans les canaux 7, 11 et 16 et

I'apparition de débits négatifs dans ces mémeswana
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Figure 6.24 : Carte de pression (bar) obtenue epdsant une distribution aléatoire de
diametre hydraulique de 10 % (Plaque réactifs platjue produits).
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Figure 6.25 : Distribution des débits pour une mstidbution de diametre hydraulique de
10 %.
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Ces résultats montrent les limites du modéle iésiguivalent, d’'une part parce que les
débits deviennent négatifs, mais aussi parce gnépeut pas assurer que les résistances

corrigées dans le distributeur sont totalementpeddantes des résistances des canaux R

6.3.10. Impact du bouchage des canaux

L’analyse de la coupe de 'ETR (cf. Figure 6.7) rmait la présence de 3 canaux bouchés.
Pour évaluer l'impact du bouchage, des simulationt été effectuées avec le modele
résistif. Les Figures 6.26 et 6.27 présentent &fations moyennes du débit de gaz dans
les canaux au sein d’'une plaque en fonction du memé canaux bouchés sur les plaques

réactifs et produits.

Le bouchage est simulé en réduisant la sectiontrdéerdu canal de 50 % soit dans les
canaux réactifs soit dans les canaux produits. CGemour la distribution de diametre
hydraulique, le bouchage des canaux impacte caaidénent la distribution des débits
surtout lorsqu’il se produit dans les plaques i&a¢Figure 6.26). Ce fort impact est di
aux débits inverses observés précédemment. Cepersidm bouchage se produit sur la
plaque produits (Figure 6.27), son impact sur &ritiution est beaucoup plus faible car la
résistance hydrodynamique est tellement élevéeleumz passera préférentiellement a

travers les autres canaux.
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Figure 6.26 : Variation moyenne du débit dans lé&ikentes plaques par rapport au
nombre de canaux bouchés dans les plaques rédatistion de bouchage = 0,5.
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Figure 6.27. Variation moyenne du débit dans Ié&dintes plaques par rapport au
nombre de canaux bouchés dans la plague produigstien de bouchage = 0,5.

Lorsque le bouchage se produit dans les canawupspdn n’observe pas I'apparition de
débits inverses dans les canaux réactifs. Noussaworsi calculé 'augmentation de la
perte de charge totale du module par rapport avbreisie canaux bouchés sur la plaque
produits (Figure 6.28).

25 T T T T T T

20
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Augmentation de la perte de charge (%)
o
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0 2 4 6 8 10 12 14
Nombre de canaux bouchés

Figure 6.28. Augmentation de la perte de chargerppport au nombre de canaux
bouchés de la plaque produits. Fraction de boucha@eb.
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Le bouchage des canaux, partiel ou total, entramgeaugmentation de la perte de charge
et une chute de la conversion du méthane car iindienle temps de séjour des réactifs
dans 'ETR. Le suivi de la perte de charge au cdurnctionnement de 'ETR permet de

mettre en évidence le bouchage des canaux.

6.3.5.Impact de la maldistribution de diameétre hydraulique

Les Figures 6.29 a 6.31 présentent la distributies débits et les cartes de température et
de conversion pour une distribution aléatoire damdtres hydrauliques de 0,2 @ette
valeur est choisie afin de pouvoir quantifier I'iagb de la distribution des diamétres
hydrauliqgues avec le modéle Matlab® de I'ETR cardeenier ne converge pas pour des

valeurs supérieures a 0,2 %.
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Figure 6.29 : Distribution des réactifs et des pudd pour une variation aléatoire de 0,2
% du diamétre hydraulique.

Les températures des plaques fumées supérieunéégeure sont tres peu différentes. On
constate la formation d’'un point « chaud » a I'éatdu canal n°2 de la plaque fumées
supérieure et du canal n°l de la plaque fuméesienfé. Cependant, leur température
reste inférieure a celle des fumées a I'entréediffarence de température radiale définie
comme étant, pour une abscisse donneée, I'écare dmttempérature minimale a celle
maximale a cette position varie énormément. Pouldgue fumées supérieure, elle se
situe a 15 cm et est égale a 85°C. Pour la plaguées inférieure, elle est égale a 120°C

et se situe a 13,3 cm.
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Figure 6.30 : Cartes de température pour une méidhistion des diameétres hydrauliques
de 0,2 %.
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Figure 6.31 : Cartes de conversion pour une malitigtion des diametres hydrauliques
de 0,2 %.
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6.4 Etude expérimentale de la distribution

Dans le cadre de I'étude de la distribution destifsadans I'ETR, une maquette composée
de deux plaques réactifs alimentant une plaqueuitod été concue pour étre testée a
froid (Figure 6.32).

Plaque produits

Plaque réactifs supérieure

Figure 6.32 : Photographie de la maquette froidéiséie pour étudier expérimentalement
la distribution dans I'ETR.

Contrairement au réacteur semi-industriel, la mtqufroide est testée a température

ambiante en l'alimentant avec de I'eau ou une BbluAqueuse colorée. Pour avoir les

mémes champs de vitesse, les tests sur la madtmtte sont réalisés en utilisant un

régime hydrodynamique identique a celui du réadtedustriel. Pour cela, le débit et/ou la

viscosité doivent étre ajustés pour obtenir le m@ombre de Reynolds. La Figure 6.33

montre le dispositif expérimental d’étude de lardsition.

Ce dispositif comprend une pompe péristaltique etitee par deux réservoirs par le biais
d’'une vanne trois voies. Les réservoirs contiennespectivement de I'eau et une solution
colorée de nigrosine. Les expériences sont réalis@ealimentant la maquette avec de
I'eau jusqu’a atteindre le régime permanent. Ees@ih changeant la position de la vanne,
I'alimentation en eau est coupée et remplacée aasolution colorée sans perturber
I'écoulement. Afin d’avoir une image nette, une reeulumineuse est placée sous les

plaques pour les éclairer et visualiser I'écouleimear transparence. Toutes les autres
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sources de lumiéres sont éteintes. L'écoulemera gelution dans les canaux est suivi en

utilisant une caméra rapide.

Un module de ’ETR contenant deux
plaques réactifs alimentant une plaques
produits,

Source lumineuse Pompe péristaltique

Sortie plaque produits ==
Figure 6.33 : Photographie du montage expérimed®@iude de la distribution.

La Figure 6.34 présente I'’écoulement de la solutlennigrosine dans les canaux des

plagues réactifs.

Figure 6.34 : Distribution expérimentale de la st de nigrosine dans les canaux
réactifs.
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De facon périodique, en partant de la droite v@igaluche de I'image, les canaux 1, 5, 9...

semblent recevoir plus de débit que leurs voisins.

Un agrandissement de l'image a été réalisé pouwirsaavantage les raisons pouvant
expliqguer ce phénomeéne. Les Figures 6.35 et 6.86eptent les agrandissements des
canaux du distributeur. La différence de largeunlsle induire un débit plus grand dans le

canal n°1, de méme que dans les canaux 5, 9, etc.

Figure 6.35 : Etude expérimentale de la distribntiampact de la taille des canaux sur la
distribution des débits.

Sur la Figure 6.36, l'influence de la largeur egalément visible en effet, le canal n°32,
plus large de 50 % que le canal n°31, recoit pludébit car la résistance a I'écoulement y
est beaucoup plus faible. La visualisation expémiale de I'écoulement a permis de
mettre en évidence I'impact de la taille des canswxla distribution des débits. Comme
dans le cas du modele résistif, les flux passegféprntiellement sur les canaux les plus
larges. L'un des objectifs de cette étude expérialenconsistait a déterminer par la
mesure du temps de séjour moyen par canal réastifdsse moyenne donc le débit et d’en
tirer une distribution comparable a celle obtenae @FD ou par le modele résistif. Ce
point n'a pas pu étre abordé en raison de I'imptida de I'étanchéité de la maquette
froide. Durant les expériences, un nombre importenbulles d’'air se trouvait dans les

canaux.
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Figure 6.36 : Etude expérimentale de la distribntiampact de la taille des canaux sur la
distribution des débits.

6.5.Conclusion

Pour déterminer les performances de 'ETR et étddiepact de la température d’entrée,
de la masse de catalyseur et des phénomenes déettaplusieurs simulations dans les
conditions nominales de fonctionnement ont étécaftes et les résultats présentés au début
de ce chapitre. Comme le montraient les résultatsnitropilote, le modele prédit une
conversion du méthane tres proche (1 %) de cetienak a I'équilibre thermodynamique.
La température d’entrée des réactifs et la massmiddyseur ont tres peu d'impact sur la
productivité. La réaction est contrblée par le ¢fart de matiere externe. Son impact sur
les performances a été considérablement réduitiearr du temps de séjour « élevé » des
réactifs dans I'ETR.

L’estimation de la dimension des canaux par anatijgeage d'une coupe de 'ETR a
également été présentée. Nous avons remarqué stniéudion non uniforme de la taille
des canaux et le bouchage d’au moins 3 dentre €@es phénomeénes entrainent
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nécessairement une maldistribution des réactifs,calalyseur et impactent aussi les
transferts. L'évaluation de leur impact sur lesf@enances de I'échangeur-réacteur a été
abordée dans la seconde partie du chapitre.

Pour déterminer la distribution des réactifs dassdanaux, des simulations de mécanique
des fluides numérique ont été effectuées en camsitiée design du distributeur retenu.
Ensuite, nous avons réalisé des simulations du lmai@plifié de 'ETR en utilisant un
profil de débits d’alimentation des réactifs sirmgaa celui obtenu par CFD. En combinant
les effets de la maldistribution de catalyseur ed ceactifs, les résultats montrent que la
guantité de gaz de synthese produite reste semmhte inchangée en présence de
maldistribution. On a observé une différence majentke température radiale des plagues
égale a 50°C. Cette derniére est un facteur impon@ur I'étude de la résistance
mécanique du module. Les gradients de températmteégalement plus importants sur les
bords des plaques surtout a I'entrée des fuméest @insi que nous proposons de placer

les thermocouples a ces endroits pour le pilotééeonstration.

La simulation par CFD a permis de calculer la thstion des débits. Cependant, cette
méthode n’est pas assez flexible pour déterminatidtxibution en présence de canaux
bouchés totalement ou partiellement ou pour teminpte d’'une distribution de diameétre
hydraulique des canaux. Ainsi, un modele résisgésur une analogie entre le réseau
hydrodynamique et un réseau électrique a été dépeélet optimisé. Il a permis d’estimer
la distribution pour les différents cas de figura.simulation de I’hydrodynamique avec le
modele résistif a montré une tres forte sensihilitalébit dans les canaux vis-a-vis de leur
diametre hydraulique. Une distribution aléatoiredi@metre hydraulique (2 %) entraine

une variation moyenne du débit dans les canau8@énd).

Le bouchage des canaux augmente la perte de chiagge£galement tres néfaste pour la
distribution. Cependant, son impact est moins éEivése produit dans un canal d'une

plague produits. Le bouchage d’'un canal réactidsité&onsidérablement les performances
de I'appareil : en effet, on a observé numériquarnendébit négatif dans le second canal
réactif c’est-a-dire un écoulement en sens invdreaetour des réactifs ou produits dans
les zones basses températures déplace la réaetir@iodmage dans le sens de la formation

du méthane et réduit les performances de 'ETR.

L’étude expérimentale de la distribution a été enéSe a la fin du chapitre 6. Elle n’a pas

permis de quantifier la distribution en raison déaliltés expérimentales néanmoins, nous
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avons observé l'impact de la distribution de diamédtydraulique. En effet, nous avons

remargué que le fluide passe préférentiellementesuranaux les plus larges.
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Conclusion générale et perspectives

L’intensification du procédé SMR (Steam MethanedrReing) par le développement et
'expérimentation d’échangeurs-réacteurs microstmés a été le theme général abordé
dans ce manuscrit. L’étude s’est déroulée danadeecd’une collaboration active entre le
LRGP, Air Liquide, le SPCTS de Limoges et les 9remitpartenaires du projet LOKIR
travaillant sur les aspects revétement anti-cavrgsusinage et assemblage des plaques,
développement de technigues de contrdle non déstetc.

Le procédé de reformage du méthane a la vapeun é'staactuellement le procédé le plus
économique pour la production d’hydrogéne. Il apgtisenté de maniere détaillée dans le
premier chapitre du manuscrit. Il est aujourd’higrbconnu et sa technologie maitrisée.
Cependant, son efficacité globale est considéradnémeduite par les pertes thermiques et
la faible efficacité du transfert de chaleur aunghi lit catalytique. Cette derniére empéche
d'utiliser tout le potentiel du catalyseur (90 % datalyseur n’est pas utilisé). Pour
ameliorer le rendement du procédé SMR, réduirectggs de production, I'émission de
polluants et le rendre plus compétitif, il a ét&isageé le développement d’'un échangeur-
réacteur. Cet appareil permet, de par la taillemilimétrique de ses canaux, d’avoir un
transfert chaleur et de matiére trés rapide.

L’accélération des phénomenes de transfert net udf a elle seule pour intensifier le
procédeé, une intensification du catalyseur est edgaht nécessaire pour éviter une
limitation par la cinétique de la réaction et attege ainsi I'équilibre thermodynamique
synonyme de productivitt maximale. Par ailleurs,cégalyseur doit étre facilement
déposable dans les canaux. Ainsi, de nouveauxysatas a base de rhodium ont été
congus et testés sur un banc cinétique mis en pkacAir Liquide.

Deux types de supports catalytiques ont été étudiéssupport spinelle commerciale
(Rh/MgAI,O4) sans porosité et un autre support synthétisé paicédé sol-gel
(1%Rh+AIMg) ont été développés au SPCTS a Limo@es catalyseurs ont été testés
dans les conditions industrielles du procédé (20 820 a 900°C). Les résultats des tests
catalytigues ont mis en évidence I'impact de larostructure sur I'activité catalytique : la
conversion du méthane augmente lorsqu’on diminuaille des particules de rhodium et
la teneur en métal actif. Une forte érosion dulgaéar (1%Rh+AIMg) synthétisé par voie
sol-gel a été remarqué durant les essais. Ce phleédreononduit a une perte de matiére et
réduit les sites actifs engendrant ainsi une baikséa conversion. Par conséquent, le
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support spinelle commerciale (Rh/Mg@l, a été retenu pour I'application échangeur-

réacteur.

Le réle de I'épaisseur du dépdt est négligeable dea temps de passage supérieurs a 150
ms. L’analyse des catalyseurs apres les testytigqteds montre qu’il faut limiter la teneur
en rhodium a 5 % au maximum pour éviter un via#iment accéeléré par la coalescence a

cause de la proximité des particules.

Les tests catalytigues ont permis d’optimiser etvdider le protocole de réduction des
catalyseurs, d’évaluer leurs performances et didearal'outil expérimental mis en ceuvre
pour la mesure cinétique. Une conversion égaldla de I'équilibre thermodynamique a
été obtenue a faible temps de passage (150 msnhsteinal revétu de catalyseur sur une

seule face.

La conversion du méthane due a l'activité des panoin-catalytiques a évolué au cours
des tests catalytiques. Une conversion du méthar@db6 a été atteinte avec le réacteur
seul sans catalyseur. Par conséquent, pour analgseinterpréter les résultats

expérimentaux des tests catalytiques, deux modidegacteur permettant de considérer
ou de négliger l'activité des parois ont été déppés. Il s’agit de modeles de réacteur
piston hétérogéne prenant en compte le couplage &# phénomeénes de transfert de

chaleur, de matiére et la réaction.

Pour déterminer les parameétres de transfert theemigilisés dans ces modeles, des
mesures de températures en absence de réactioiguhiont été effectuées et ont montré
de faibles écarts de température entre les difféseparties constituant le microréacteur
(réacteur, thermocouple, gaz, barrette catalytiq@®s faibles écarts se sont traduits
d’ailleurs par la « forte » valeur du coefficiemical moyen de transfert de chaleur par
convection (442 W/AK). La valeur moyenne obtenue pour ce derniereasbon accord
avec les prédictions de la littérature. Cependdes, résultats expérimentaux ne
permettaient pas d’établir une corrélation pourdpele coefficient local de transfert de
chaleur en fonction de I'hydrodynamique et de ldurea du gaz. Pour réduire les
incertitudes des modeéles liées au phénomene deptrendes simulations numériques ont
éte réalisées en utilisant le logiciel Fluent® at permis de disposer des corrélations
adéquates a partir desquelles les coefficientsatesfert de chaleur et de matiere ont été

calculés.

Pour accéder a la cinétique de la réaction, ilt ét&cessaire d'identifier les tests pour
lesquels la cinétique est I'étape limitante. Lesggtdimités par les transferts de matiere et/
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ou de chaleur, ainsi que ceux pour lesquels la ersion est égale a celle de I'équilibre

thermodynamique, ne sont pas convenables.

Une analyse des temps caractéristiques a étégdteet a permis de sélectionner les tests
utilisables pour estimer la cinétique. L'estimatides parameétres cinétiques a ensuite été
réalisée en minimisant, simultanément sur touteslgériences retenues, I'écart entre le
modéle et I'expérience en termes de conversion élinane et de température de sortie du
gaz dans la zone catalytique. Un bon accord eatreddéle et I'expérience a été obtenu.

Les résultats ont également montré qu’en présemcecadalyseur actif son activité

'emporte sur celle du réacteur.

L’énergie d’activation estimée (165740 + 5200 Jmwdt du méme ordre de grandeur que
celle de référence dans la littérature (169500 l)/fMdang et al., 2004). Les approches
utilisées pour modéliser la cinétique ne permeitajgas de comparer directement les
constantes pré-exponentielles. Une comparaison snsmémes conditions opératoires
entre les deux catalyseurs a été effectuée ersantilideux modeles de réacteur. Les
résultats ont montré que le catalyseur concu dawadre du projet LOKIR est beaucoup
plus efficace que celui de référence : il permettdindre I'équilibre thermodynamique a
faible temps de passage (17,5 ms). La différencesidérable d’activité entre les deux

catalyseurs peut étre expliquée par la differerctaile des particules de métal actif.

Une faible part des tests catalytiques (12/16} étaivenable pour estimer la cinétique de
la réaction ; les autres sont limités par le trarisddle matiére externe car la cinétique de la

réaction de reformage sur ce type de catalyseuréesstapide.

Apres la détermination de la cinétique de la réactinous avons abordé le

dimensionnement de I'échangeur—réacteur.

Une analyse préliminaire des temps caractéristiguasntré que, pour €liminer totalement
les effets de la limitation par le transfert de igra, il est nécessaire d’utiliser des canaux
de diamétre hydraulique inférieur a 400 um pourtemps de passage de 150 ms. Les
résultats de cette analyse ont également montrdagdieninution de la taille des canaux
améliore le transfert thermique. En effet, I'écdet température entre le gaz et la couche
catalytigue diminue considérablement en passant@€ a 2°C lorsqu’'on diminue le
diameétre hydraulique de 1 mm a 400 um. Le choifadaille des canaux est effectué en
prenant en compte la perte de charge, la facil@éfabrication et d’introduction du
catalyseur. Il est également possible d’atténueeftets de la limitation par le transfert de

matiére externe en augmentant le temps de passage.



Conclusion générale et perspectives

Un modeéle simplifié d’'un module de I'échangeur-téac a été réalisé en considérant le
couplage entre les phénomeénes de transfert deuchdke matiere et la réaction dans les

canaux réactifs, et les transferts de chaleur @snsanaux produits et fumées.

Pour déterminer la taille (longueur, largeur etfpnoeur) optimale des canaux permettant
d’atteindre la productivité maximale, des simulasi@mnt été effectuées en faisant varier la
taille des canaux et le débit de réactifs a traferimposant les spécifications du procédé
et les contraintes de fabrication dans chaqueleaglimensions optimales des canaux ont
ete identifiees. Cette premiere méthode permet &erminer le nombre de canaux de
I'échangeur ETR en divisant le débit total a trapear le débit correspondant a la taille

optimale des canaux.

Ces simulations ont permis de proposer la taille cenaux pour I'échangeur de taille
semi-industrielle congu dans le cadre du projehdieur : 25 cm, largeur: 2 mm et
profondeur 800 pm).

Apres la détermination de la taille optimale desatx, une méthodologie de design de
I’échangeur-réacteur a été mise en place. Elle geda déterminer la perte de charge dans

les canaux fumées, le débit des fumées et le nod&bcanaux nécessaires en fonction

* de lataille des canaux (longueur, largeur, proéoamy
» des spécifications en termes de débits de réactitster et de température de sortie
minimale des réactifs qui détermine la productivitéximale,

» des contraintes de fabrication et de résistancenigee du module.

Sur la base des données de simulations, plusiehamgeurs-réacteurs ont été fabriqués, le
protocole d’enduction du catalyseur a été testakdé sur un exemplaire d’ETR qui sera

testé sur le pilote de démonstration.

La simulation du module de 'ETR dans les condgiamominales de fonctionnement
montre que la température d’entrée et la masseatidyseur ont peu d’impact sur la
productivité car la réaction est controlée paramdfert de matiére externe et que le temps

de passage est largement suffisant pour diminugidérablement son impact.

Une analyse d’'image d’'une coupe d’'un ETR a miswéte@ce la distribution de diamétre
hydraulique des canaux ainsi que le bouchage daimerd’entre eux. L'impact de la
maldistribution des réactifs, du catalyseur, d'uhstribution non-uniforme de diametre
hydraulique et du bouchage des canaux ont été @bdaths le dernier chapitre du

manuscrit.
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Les effets combinés d’une distribution non unifordeecatalyseur et des réactifs entrainent
une différence maximale de température de 50°C.e@gmt, la quantité de gaz de
synthese produite reste inchangée. Ces simulatohsegalement permis de proposer
'emplacement des thermocouples mobiles sur ledshdes plaques surtout a I'entrée des

fumées ou les gradients de températures sontdssrpportants.

Le modeéle résistif de perte de charge basé suana®gie entre le réseau fluidique et un
réseau électrique a permis de modéliser I'hydroaygae du distributeur. Ce modele
montre que les débits dans les canaux sont trésgbtesha leur taille : une maldistribution
de diamétre hydraulique de 2 % entraine une vanatioyenne du débit dans les canaux
de 30 %.

Le bouchage des canaux est également tres néfamtigmente la perte de charge et son
impact est plus élevé s'il se produit dans les garmaoduits. L'étude expérimentale de la
distribution a montré que le fluide passe préféeietment dans les canaux les plus larges.

Les études menées par Air Liquide montrent qu’daegiechnologie d’échangeur-réacteur
développée un gain sur le colt de production peeatabtenu pour une unité fonctionnant
sans export de vapeur. La modularité facilite langement d’échelle. Les résultats du

pilote démonstration seront déterminants pour it sle cette étude.

Perspectives

Les objectifs fixés dans le cadre de cette thes@t@natteints, un modele d’acquisition de
données cinétiques a été développé et validé. rBiffé outils ont été développés pour
analyser les résultats des tests catalytiqueso@és sont adaptables a d'autres réactions.
Les concepts et méthodologies développés pour rfeerdiionnement de I'échangeur-

réacteur sont également transposables a d’autseEnsgs réactionnels.

Les résultats des tests catalytiques montraieptdaence de CGOCependant, la réaction
de Shift le produisant n’a pas été quantifiée sunicropilote car les tests ont été effectués
a haute température (T > 800°C). Etant donné dgighdingeur-réacteur fonctionnera dans
des conditions opératoires (T comprise entre 52808tC) favorables a cette réaction, il
est nécessaire de déterminer sa cinétique afinediréter correctement les résultats
expérimentaux du pilote de démonstration. Toutefidéfaut de pouvoir la quantifier, le
premier modéle avec hypothése d’équilibre thermadygue a la surface du catalyseur

pourrait étre utilisé.
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Pour quantifier la réaction de Shift, un canal @erebtre hydraulique de I'ordre de 200 um
devrait étre utilisé afin d’éliminer toute limitati par le transfert de matiere externe car la
réaction de Shift est trés rapide. La températengalétre limitée a 700°C pour éviter la

réaction inverse de reverse Water Gas Shift qpreeuit a haute température (>800°C).

La conduite de la réaction principale de reformageun canal de cette taille permettra
également de supprimer la limitation par le trarisfie matiére externe et d'établir
facilement la relation entre l'activité catalytiqust la constante de microstructure.
L’expression utilisée pour calculer la constantenderostructure peut aussi étre amélioré
en ajoutant, comme le suggere la littérature, umeepermettant de prendre en compte la

densité de sommet, et d’aréte, en fonction della ties particules (Ligthart et al., 2011).

Le modele complet du micropilote considérant @téi des parois a permis de montrer
que l'activité du catalyseur I'emporte sur celle rdacteur. Le réacteur aluminisé congu
pour vérifier expérimentalement ce résultat nepés permis car ce dernier n'était pas
totalement inerte, son activité tendait vers céllaéacteur non aluminisé. Par conséquent,
il serait intéressant de mettre en place un réagarfaitement aluminisé (sans activité)

pour vérifier expérimentalement les résultats duléhe

L’échangeur-réacteur développé dans le cadre detr@KIR de par sa compacité et ses
performances est tout a fait utilisable pour ladpiciion d’hydrogéne a la demande en vue

d’alimenter une pile a combustible ou une statitwydrogene.

Les mémes concepts développés dans le cadre amegption peuvent étre utilisés pour
dimensionner d’autres échangeurs-réacteurs pourprizduction de méthanol ou

d’hydrocarbures liquide de synthése a traversdeéuté Fischer-Tropsch.
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Nomenclature

An : surface de métal actif YRtal acif Ometal actl

Cpr : capacité calorifique des fumées [J/mol/K]
Cp, : capacité calorifique des produits [J/mol/K]
Cp: capacité calorifique des réactifs [J/mol/K]

Ct : concentration totale de la phase gaz

D : dispersion des sites actifs dans le catalyseur
Det : diffusivité effective du gaz

do : taille des particules métalliques

Eai: énergie d’activation de la réaction SMR

Ea2: énergie d’activation de la réaction de WGS

Eap1: €nergie d’'activation de la réaction SMR a la paro

Eap2 :€nergie d’activation de la réaction de WGS a laipar

Fp : flux molaire des produits

F: : flux molaire des fumées

Fe : débit molaire de gaz a I'entrée du microréacteur

fj : débit molaire du constituant

will
[%]

[its]
[nm]
[Ofm

/mpl]
[3/mol]
[3/mol]

[mol/s]

[mol/s]

[mol/s]

[mol/s]

hoct : coefficient de transfert de chaleur par conwertans les canaux fumées  [Viiksh

hioep : coefficient de transfert de chaleur par conwectans les canaux produits [W/s)

hocr : coefficient de transfert de chaleur par coneectlans les canaux réactifs [W/s]

hioc : coefficient d’échange local moyen dans le miéaateur

K, : constante d’équilibre de la réaction SMR

K,: constante d’équilibre de la réaction de WGS

Kpreexp1: facteur pré-exponentiel de la reaction SMR

[W/RK]
arp
[-]

[mOI/ mzsurface activézs]
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Kpreexp1: facteur pré-exponentiel de la reaction WGS
Ky : constante de microstructure du catalyseur

Kp1 : facteur pré-exponentiel de la réaction SMR palei
Kpz : facteur pré-exponentiel de la réaction WGS pgeliai
kq,:coefficient locale de transfert de matiére externe
L longueurs d’établissement des profils thermiques
Mc : masse de catalyseur paf de surface projetée

P, : pression partielle du composé i

q< : débit volumique canal produit

Q. : débit volumique collecteur produit

Q. : débit volumique distributeur plaque |

Q" : débit volumique distributeur plaque Il

q< : débit volumique collecteur produit

q<" : débit volumique collecteur produit

Uc : vitesse moyenne d’écoulement du gaz réactif
Rswmr : vitesse de la réaction SMR

Rwes : vitesse de la réaction WGS

Rswrp : Vitesse de la reaction SMR a la paroi du miaotéur

Rwes-p: Vvitesse de la reaction WGS a la paroi du mieroteur

[MOl/NTsurtace aciviS]
[Msurtace acti MPcatalysed)
[MOl/RBarofs]
[MOl/Marofs]
[mis]
[m]
whGh-coall wash-coat surfade
a][P
8]
[n?/s]
[m®/s]
[m®/s]
[m/s]
81
[m/s]
[Mol/Mfyarofs]
molfmparofs]
[mol/arofs]
[MOl/fBarofS]

Rsm: résistance entre le solide du microréacteua galne du thermocouple i W]

Rsc : résistance entre le solide du porte-échantéfolia barrette catalytique Fd W]

Ty : température des reactifs
TTF1 : température d’entrée du gaz zone catalytique

TTF2 : température de sortie du gaz zone catalgtiqu

[K]
[K]

[K]



Nomenclature

Tm : température du thermocouple mobile K]
Ts: température du solide du microréacteur ou dei plaracanal réactifs K]
T. : température de la barrette catalytique K]
Tp .température des produits [K]
T température de paroi canal fumées K]
e température de paroi canal produits K]
Tre : température d’entrée des fumées K]
Tss : température de sortie des fumées K]
ts .temps de passage ou de contact [ms]
Xcha: conversion du méthane [-]
X1 : avancement de la réaction SMR [-]

X : avancement de la réaction de WGS [-]

Yei: fraction molaire de I'espéce i dans le catalyseur [-]

Nombres adimensionnels :

Sc : nombre de Schimitd [-]
Gz : nombre de graetz [-]
Nu : nombre de Nusselt []
Pr : nombre de Prandit [-]
Sh : nombre de Sherwood [-]

Lettre Grecques :
AG : enthalpie libre de réaction [J/mol]

dwc . €épaisseur du dépbt catalytique [um]
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€ . porosité du catalyseur [-]

Ar - conductivité thermique des réactifs [W/m/K]
Ae . conductivité thermique des fumées [W/m/K]
Ap : conductivité thermique des produits [/

v; . coefficient stoechiométrique du constituant i [-]

Tp : tortuosité du catalyseur [-]

Paramétres géométrique du microréacteur

Q. : section de passage du canal 2 [m
Peg : périmetre de contact entre le catalyseur eaie g [m]
Pmg : pé€rimetre de contact entre le thermocouple raadile gaz [m]
Psc : périmétre de contact entre le catalyseur etlidesdu réacteur [m]
Psg: périmétre de contact entre le solide du readtele gaz [m]

Psm - périmetre de contact entre le solide du réactelertaermocouple mobile  [m]

Paramétres géométrique de I'échangeur-réacteur :

& . épaisseur de la paroi entre un canal réactifs eanal fumées [m]

€ : épaisseur de la paroi entre un canal réactifis @anal produit [m]

h. : hauteur du canal [m]

lc : largeur du canal [m]
lparoi - distance séparant deux canaux adjacents [m]

Bibliographie

Akers W. W. Camp, D. P. Kinetics of the methaneustaeaction. AIChE J. (1955), 1,
471-475.



Bibliographie

Allen D. W.; Gerhard E. R.; Likins M. R. Kineticd the methane steam reaction. Ind.
Eng. Chem. Proc. Des. Dev. (1975), 14, 256-259.

Antoni L., Galerie A. Corrosion seche des métawas dustriels : oxydation, carburation.
2012. Technigues de I'Ingénieur, traité Matériawdtatliques M 4 224

Aparicio L.M.. Transient isotopic studies and miareetic modeling of methane reforming
over nickel catalysts. J. Catal. 165 (1997) 262:-274

Arzamendi G., Diéguez P.M., Montes M., OdriozolA.J.Sousa-Aguiar E. F., Gandia
L.M. Methane steam reforming in a microchannel t@ador GTL intensification: A
computational fluid dynamics simulation study. CleahEngineering Journal 154 (2009)
168-173.

Aubin J. et Xuereb C. Microréacteurs pour lindestrTechniques de I'Ingénieur.
Référence TI1142. 2008

Bahrami M., Michael Y. M. , Richard J. C. “A noveblution for pressure drop in singly
connected microchannels of arbitrary cross-sectibnternational Journal of Heat and
Mass Transfer, vol. 50, no. 13-14, pp. 2492-250072

Bergougnoux J. Des technologies compétitives awuicgerdu développement durable.

Centre d’anlalyse stratégique. Rapport et Documeiig. 2012
BeurdenV. P. On the catalytic aspects of steam anetheforming. ECN 2004

Bodrov .M., Apel’baum L.O., Temkin M. Kinetics faeaction methane with steam on a
nickel surface. Kinet. Catal. 5 (1964) 614-622.

Bodrov N. M., Apel'baum L. O., Temkin M. I. (1967Kinetics of the reaction of methane
with water vapour, catalysed by Nickel on a poroasier”, Kinetics and Catalysis, 8,
696-702.

Boudellal M. La pile & combustible : I'hydrogéneses applications. Editions DUNOD,
Paris, 2007. ISBN 978-2-10-057521-3

Commenge, J.-M., Falk, L., « Reaction and procgsgem analysis, miniaturization and
intensification strategies », chapitre 2 dans « rMidProcess Engineering — A
comprehensive Handbook — Volume 3: System, ProaessPlant Engineering », Ed.
Wiley-VCH Verlag, Weinheim, p. 23-42, 2009 (ISBN&83-527-31550-5).



Bibliographie

Cybulski A., Moulijn J. A., Stankiewicz A. Novel @oepts in Catalysis and Chemical
Reactors. (2010) ISBN: 9783527324699.

De Bellefon, C. Cours Ecole thématique en géniepdesédés catalytiques. Fréjus, 2012.

De Deken J. C.; Devos, E. F., Froment, G. F. Stesfiorming of natural gas: intrinsic
kinetics, diffusional influences, and reactor dasipternational Symposium on Chemical
Reactor Engineering, Boston, (1982), 181-197.

Delsman E. R., Laarhoven B. J. P. F., De Croon Ml.H/., Kramer G. J. and Schouten J.
C. Comparison between conventional fixed-bed anctoreactor for a portable hydrogen
production case. Chemical Engineering Researctbasdyn, 83(A9),(2005) , 1063-1075

Derbal. H, Belhamel M. et M’'Raoui A. L’hydrogénegateur énergétique solaire. Revue
des Energies Renouvelables ICRESD-07 Tlemcen (2ZBE)

DI MARCO Damien. Microréacteurs pour le vaporefaga du méthane : développement
de catalyseurs spécifiques et étude cinétique i@Esd@roup: ceramic processes. SPCTS,
Centre Européen de la Céramique, 12 Rue Atlanfi@68 LIMOGES CEDEX. These en

cours.

Dirksen H. A.; Riesz C. H. Equilibrium in the steaeforming of natural gas. Ind. Eng.
Chem. (1953), 45, 1562-1565.

Djilali N., Sadeghi E., Bahrami M. Estimation of 8&elt number in microchannels of
arbritrary cross-section with constant axial héat.fProceedings of the Sixth International
ASME Conference on Nanochannels, Microchannels lslimichannels ICNMM2008.
(2008)

El-Bousiffi M. A.; Gunn D. J. A dynamic study ofestm-methane reforming. Int. J. Heat
Mass Transfer (2007), 50, 723-733.

Elnashaie S. S. E. H.; Adris A. M.; Al-Ubaid A. Soliman M. A. On the non-monotonic
behaviour of methane-steam reforming kinetics. CHeng. Sci. (1990), 45, 491-501.

Giroudiére F. Techniques de I'Ingénieur J5 480vihdBction des gaz de synthese par

vaporeformage. 2012

Godard O. Flamant G., Lamy C., Didierjean S, Pamm&uégan A., Baumstark L, 2003.
Sommaire de cnrs le journal - N°160 - 161 avril/@@03/Energies renouvelables.



Bibliographie

Groppi G. and Tronconi E., “Theoretical AnalysisMéss and Heat Transfer in Monolith
Catalysts with Triangular Channels,” Chem. Eng.,%&(20), 3521 (1997).

Hardeveld V. R. and Hartog F., The statistics ofase atoms and surface sites on metal
crystals. Surface Science, 1969. 15(2): p. 189-230.

His, S. L’hydrogéne : vecteur énergétique du f@udmstitut Francgais du pétrole. Panorama
2004.

Hollmuller, P. Entre énergie primaire et énergigeut quelques réflexions sur le vecteur
hydrogene et les filieres énergétiques. JournéeCd&EPE 2005 « L’hydrogéne, futur
vecteur énergétique ? », Genéve le 13 mai 2005.

Holwell A. and McDaniel J. Emissions flare-up! T¢lgemical engineer issue 840. 2011.

Hou K., Hughes R. The kinetics of methane steamrm&hg over a Nu-Al20 catalyst.
Chem. Eng. J. (2001), 82, 311-328.

http://fr.wikipedia.org/wiki/Gaz-naturel)

Hwang K., Lee C. Lee S., Ryi S., Park J. Novel oichannel methane reformer assisted
combustion reaction for hydrogen production. ind#ional journal of hydrogen energy 36
(2011) 473-4 8 1

Irani M., Alizadehdakhel A., Nakhaei A., Hoseini,Mdinehnia M. CFD modeling of
hydrogen production using steam reforming of methemmonolith reactors: Surface or
volume-base reaction model? International Jourhbdyalrogen Energy. Volume 36, Issue
24, December 2011, Pages 15602—-15610

Jones G., Jakobsen J. G., Shim S. S., Kleisa Herdson M. P., Rossmeisl J., Abild-
Pedersen F., Bligaard T., Helveg S., HinnemanrRBstrup-Nielsen J. R., Chorkendorff
l., Sehested J., J. K. Norskov. First principlekwations and experimental insight into
methane steam reforming over transition metal gsti®l Journal of Catalysis, 2008. 259 p.
147-160.

Kays W. M., and Crawford M. E., 1993. ConvectiveaHand Mass Transfer, McGraw
Hill Inc., New York.

Kays W., London A. L. « Compact heat exchangemslcGraw-Hill series in mechanical
Engineering, McGraw-Hill Inc., USA, 1955.



Bibliographie

Keating E. L.. Applied Combustion, 2nd Ed, Publisi@&RC 2007, ISBN-10 : 1574446401

Khomenko A.A., Apel'baum L.O., Shub F. S., Snagav¥kS., Temkin M. I. Kinectics of
reaction of methane with water vapor and a revkrsibaction of carbon monoxide
hydrogenation on nickel. Kinet. Catal. 12 (1971y-373.

Kolb G., Hessel V., Micro-structured reactors foasgphase reactions, Chemical
Engineering Journal, 98 (2004), 1-38.

Kolios G., Glockler B., Gritsch A., Morillo AEigenberger G. Heat-Integrated Reactor
Concepts for Hydrogen Production by Methane Steasforiming. Fuel Cells Special
Issue: Modelling of Fuel Cell Systems. Volume Suis 1, pages 52—-65, 2005

Le Pierres R., Southall D., Osborne S. Impact otihdmical Design Issues on Printed
Circuit Heat Exchangers. Proceedings of SCO2 P@yele Symposium 2011. University
of Colorado at Boulder - University Memorial Cent€O, May 24-25, 2011.

Lerou J. J. Enabling Small-Scale GTL. Présentatiome 2010 www.velocys.com

Lerou J. J., Tonkovich A. L., Silva L., Perry 34cDaniel J. Microchannel reactor

architecture enables greener processes. Chemigaidaning Science 65 (2010) 380-385.

Ligthart D.A.J.M., Van Santen R.A., and HensenM.JInfluence of particle size on the
activity and stability in steam methane reformirig@pported Rh nanopatrticles. Journal of
Catalysis. 2011. 280 p.206-220.

Male V. P., De Croon M.H.J.M., Tiggelaar R.M, Vdan Berg A., Schouten J.C. Heat
and mass transfer in a square microchannel witmamatric heating. International Journal
of Heat and Mass Transfer. Volume 47, Issue 1,al3004, Pages 87-99

Matsumura Y. and Nakamori T. Steam reforming oflraee over nickel catalysts at low
reaction temperature; Applied Catalysis A 258, @Q07-114.

Méritet S. Panorama des marchés du gaz natureter@bpe 2010 http://www.ceri-

sciences-po.org.

Midoux, N. (1993). Mécanique et Rhéologie des fgién génie chimique. Lavoisier TEC
& DOC, Paris.

Morini, G. L., Scaling effects for liquid flows immicrochannels, Heat Transfer
Engineering, 27 (2006), 64-73.



Bibliographie

Norskov J.K., Bligaard T., and Kleis J., Rate cohtaind reaction engineering. Science,
2009. 324(5935): p. 1655-1656.

Norskov, J.K., et al., Universality in heterogenematalysis. Journal of Catalysis, 2002.
209(2): p. 275-278.

Park G., Joo D. S., Park S., Yoon Y., Kim C., Ydb6h Development of microchannel
methanol steam reformer. Chemical Engineering ol (2004) 87-92

Phan C., Daniel L. H. and Griffin G. J.. Determioat of the Nusselt versus Graetz
Correlation for Heat Transfer in Channels of SindabCross-Section. Korean J. Chem.
Eng., 20(6), 1012-1016 (2003)

Poux M., Cognet P., Gourdon C. Génie des procédéablbs: du concept a la
concrétisation industrielle. Edition DUNOD. ISBN78-2-10-051605-6.

Rapport ALCIMED. « Les microréacteurs : opportusigt applications pour les industries

chimiques ».
Rosetti V. Catalysts for H2 production. Docttordtaicerca in chimica industriale. 2007

Rostrup-Nielsen J. R. Steam reforming of hydrocasb@ historical perspective. Natural
Gas Conversion VII. Volume 147, (2004), 121-126

Rostrup-Nielsen J. R.. Catalytic Steam Reformir@g4l Springer-Verlag, Heidelberg

Rostrup-Nielsen J. R.. Steam reforming catalys@ni€h Technical Press, Copenhagen,
1975.

Rostrup-Nielsen J.R. and Bak Hansen J.H. CO2-refgynof methane over transition
metals; Journal of Catalysis 144, (1993b), 38-49.

Rostrup-Nielsen J.R., Sehested J. and Norskov Hylrogen and synthesis gas by steam-
and CO2 reforming; Advances in Catalysis 47, (2063)139.

Rostrup-Nielsen J.R.. Production of synthesis Gasalysis Today 18 (1993a) 305-324

Saber M., “Conception et Caractérisation d’Echangi®eacteurs a Structuration Multi-
échelle,” INPL, Nancy France, 2009.

Shah R. K., and London A. L., 1978. Laminar flowcked convection in ducts, Academic

Press, New York.



Bibliographie

Simsek E, Ahmet K. A., llsen Onsan Z. Investigatioh catalyst performance and
microstructured reactor configuration for syngasdoiction by methane steam reforming.
Catalysis Today 178 (2011) 157—- 163

Sircar S., Golden C.. Hydrogen and Syngas Praoluand Purification Technologies.
ISBN: 978-0-471-71975-5, (2010) Chap 10

Song C.. Hydrogen and Syngas Production and Patidin Technologies. ISBN: 978-0-
471-71975-5, (2010). Chap 1

Stefanescu D. Steam methane reforming catalyst. R&Dographic report Air Liquide.
2008

Stefanidis G. D., Vlachos D. G., Niket S. KaisaMatteo Maestri. Methane Steam
Reforming at Microscales: Operation Strategiesariable Power Output at Millisecond
Contact Times. American Institute of Chemical Eregirs AIChE J, 55: 180-191, 2009

Stefanidis G.D., Vlachos D.G. Intensification oéat reforming of natural gas: Choosing
combustible fuel and reforming catalyst. Chemicagigeering Science 65 (2010) 398 —
404.

Subramani V., Sharma P., Zhang L., Liu K. « Hydmgand Syngas Production and
Purification Technologies » 978-0-471-71975-5, (@0Chap 2

Taine J., lacona E., Petit J. P. Transferts thewgsq introduction aux transferts d’énergie.
ISBN 978-2-10-051625-4. (2008) 4e Edition Dunod.

Toettrup P. B.. Evaluation on intrinsic steam reforg kinetic parameter from rate
measurements on full particule size. Appl. CatlL9B82) 377-389.

Tonkovich A.Y., Zilkka J.L., LaMont M.J., Wang YWegeng R.S. Microchannel reactors
for fuel processing applications. |. Water gastst@hctor. Chemical Engineering Science
54 (1999) 2947-2951

Tonkovich A. L. (a). Microchannel Heat Exchange&pplications and Limitations. Mgr.

Technology Development Center Velocys Inc

Tonkovich A.Y., Perry S., Wang Y., Qiu D., LaPlanie, Rogers W.A. 2004.
Microchannel process technology for compact methateam reforming. Chemical
Engineering Science 59 (2004) 4819 — 4824



Bibliographie

Tonkovich A.Y., Yang B., Steven T. P., Fitzgerald B, Wang Y., From seconds to
milliseconds through tailored microchannel reaatesign of a steam methane reformer,
Catalysis Today, 120 (2007), 21-29.

Trimm D. L. Design of Industrial catalyst. Chemickhgineering Monographs, 11,
Elsevier, (1980)

Twigg M.V. (1989): Catalyst Handbook, Wolfe Publisi Ltd.
Udengaard N.R., Hansen J.-H.B and Hanson D.C. @la& Journal, (1992), 90: 62.

Van Santen R.A., Complementary structure sensitaved insensitive catalytic

relationships. Accounts of Chemical Research, 20201): p. 57-66.

Venkataraman K., Redenius J. M., Schmidt L. D. is#itond catalytic wall reactors:
dehydrogenation of ethane. Chemical Engineeringrigel 57 (2002) 2335 — 2343

Venkataraman K., Wanat E. C., and Schmidt L. Da®teReforming of Methane and
Water-Gas Shift in Catalytic Wall Reactors. AlCh&uthal (2003) Vol. 49, No. 5

VILLERMAUD, J. (1993) Génie de la réaction chimigu@onception et fonctionnement
des réacteurs. Série TEC & DOC. Lavoisier (ed.).

Wagner E. S., Froment G. F. "Steam reforming araly;zHydrocarbon Processing, 71(7),
pp 69-77, 1992.

Wang S. and Lu G.Q. Catalytic activities and cokthgracteristics of oxides supported Ni
catalysts for CH4 reforming with carbon dioxide;deqgy & Fuels 12: 248-256. (1998a)

Wang S. and Lu G.Q. CO2 reforming of methane orcialysts: Effect of the support
phase and preparation technique; Applied CataB/4i6: 269-277. 1998b

Wang S. and. Lu G.Q. Reforming of methane with carldioxide over Ni/Al203
catalysts: Effect of nickel precursor; Applied Gpsés A 169: 271-280. 1998c

Wang Y., Chin Y., Rozmiarek R. T., Johnson B. Rap ., Watson J. M., Tonkovich Y.,
Vanderwiel D. P., Highly active and stable Rh/Mg@®J catalysts for methane steam
reforming, Catalysis Today, 98 (2004), 575-581.

Wei J., Iglesia E. Isotopic and kinetic assessnoérthe mechanism of reactions of CH4
with CO2 or H20 to form synthesis gas and carboniokel catalyst. J. Catal. 224 (2004)
370-383



Bibliographie

Wei, J. and Iglesia E. Structural requirements r@adtion pathways in methane activation
and chemical conversion catalyzed by rhodium. JdwhCatalysis. 2004. 225(1): p. 116-
127.

Xu J., Froment G. F. Methane steam reforming, mettian and water gas shift: intrinsic
kinetics. AIChE Journal 35 (1989) 88-96.

Xu J.; Froment G. F. Methane steam reforming: liffusional limitations and reactor
simulation. AIChE J. (1989), 35, 97.

Zanfir M., Gavriilidis A. Catalytic combustion asteéd methane steam reforming in a
catalytic plate reactor. Chemical Engineering Smeb8 (2003) 3947 — 3960

Zhai X., Ding S., Cheng Y., Y. Jin, Cheng Y.. CFinslation with detailed chemistry of
steam reforming of methane for hydrogen produciionan integrated micro-reactor.

international journal of hydrogen energy 35 (208883-5392

Zubkov, T., et al., The effect of atomic steps dsaption and desorption of CO on Ru(1
0 9). Surface Science, 2003. 526(1-2): p. 57-71.



Annexes

Annexes

EHH
il

| consiane pression “T0oFT1

(-p 0.0 bR

=t 09vP3 0aFT2

i

de sortie Otlgrh

.H (LY
‘ 1 '.il!m '|l|1':';!.a.

Annexe A: Synoptique du micropilote.

I

|1




Annexe B

TYPICAL PHYSICAL PROPERTIES

Thermal Conductivity Room 78 Btu-in./it.2 hr -°F Room 11.4 W/me-k
200 84 Btu-in./ft.2 hr -°F 100 12.7 W/m-k
400 96 Btu-in./ft.2 hr.°F 200 14.1 W/m-k
600 108 Btu-in./fit.2 hr -°F 300 15.4 W/mrk
800 121 Btu-in./t.2 hr -°F 400 17.1 W/mek

1000 134 Btu-in./ft.2 hr -°F 500 18.7 W/m-k
1200 150 Btu-in./ft.2 hr.-°F 600 21.0 W/m-k
1400 168 Btu-in./it.? hr.°F 700 23.3 W/m-k
1600 180 Btu-in./ft.2 hr.°F 800 24 .9 W/mek
1800 191 Btu-in./ft.2 hr.-°F 900 26.2 W/m-k
2000 205 Btu-in./ft.2 hr -°F 1000 28.0 W/m-k
2200 216 Btu-in./ft.2 hr.°F 1100 29.6 W/m-k

Figure B1 : Conductivité thermique de HR120 en fimmcde la Température (Source Air
Liquide)

Annexe C

C1l. Résultats des essais d’enduction

Le protocole utilisé pour la validation du montaeg résumé par le schéma de la Figure
C1. Il se compose d’une injection lente de la snsjpa de facon a limiter au maximum les
effets de mal-distribution au sein d’'une plaquerdte les plaques, suivi d’un retrait rapide
au débit maximum de la pompe de fagon & maximiépaisseur déposée. Le débouchage
des canaux est réalisé par aspiration d’air ave@dmpe péristaltique une fois la
suspension retirée de I'ETR. Le catalyseur estisnséché en étuve avant I'enduction
suivante. La validation du montage a été réaliséeis module élémentaire en HR120 brut
assemblé sous presse a la résine époxy. Il estpaissible d’ouvrir facilement le module
pour vérifier les résultats de I'enduction et cé&kdser le dépot.
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Assemblage de 'ETR

:.-..-.-....-...--.-#...-....-....-.-.-

. g
. . =
: Injection de la suspension —
: 0,5 tr/min (8 ml/min) : =
L] - —
: ! P2 3
Pompage de la suspension ; .%
: 220 tr/min P s &
L] - q’
. v . g §
Séchage a I’air ambiant : £ g
: 2 min : -é 2
: + o= 2
Etuvage 50°C H ;352
5 min 2
L] - 8
|-------------------+- ------------------ . o

Calcination

1°C/min, 450°C-4h, 1°C/min

Figure C1:Protocole de validation du montage d’eciilon des ETR.

Les premiers résultats ont été positifs avec deguals « réactifs » correctement couvertes
par le catalyseur jusqu'a la limite visée lors @mduction (cf. Figure C2). De plus, les
canaux sont correctement débouchés et le dépathoesgene. Cependant, le niveau du
catalyseur entre les deux plaques n’est pas parfaitt homogéne. De méme au sein d’'une
plaque, le front du dépbt présente une légere isaialition. || semble aussi que la
présence de canaux potentiellement bouchés audieie plaque augmente cette mal-

distribution.

Figure C2 : Résultats du premier essai de validatio montage d’enduction des ETR (le
trait pointillé rouge correspond au front de couteee par le washcoat)

Pour limiter ces hétérogénéités, un nouveau prégaddisant une contre pression d’'azote
de 0,2 bars durant 'ensemble du cycle injectiporhpage de la suspension a été mis au

point.
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L’objectif est de forcer la suspension dans togscknaux en faisant monter la pompe en
pression. Les résultats présentés sur la Figurelé3ontrent que cette contre-pression
n'améliore pas la mal-distribution au sein d’uneaque. On remarque également des
hétérogénéités entre les plaques. En revanchécldation d’'azote dans le réacteur lors
du pompage a eu un effet imprévu intéressant. &lkéché le dépdt de catalyseur en
guelgues minutes seulement simplifiant cette étapdue délicate par la taille de I'ETR et

celle des canaux.

Figure C3 : Résultats de I'essai d’enduction aveotoe-pression.

Pour les essais préliminaires, I'épaisseur moyehndépdt mesurée sur les plaques apres
six enductions est de pm. Les ETRs étant aluminisés et préalablement syt
conditions seront plus favorables a la réalisatam dép6t épais et les 10n sont une
cible tout a fait envisageable avec six enductidirest possible d’enduire un ETR avec le
montage dans sa configuration actuelle malgré Esgmce inhérente au procédé de
guelques défauts. Ceux-ci se matérialisent par légére mal-distribution du front de
suspension qui conduit a de faibles variations teau du catalyseur. Cependant, ces
défauts n’excedent pas le centimetre lors d'unesetimh a la pression atmosphérique. De

plus la réduction de la vitesse d’injection réd@reore un peu plus ces défauts.

C2. Protocole d’enduction d'un ETR

Le premier ETR enduit assurera le démarrage dutepitte démonstration. Il sera
probablement soumis a un grand nombre de cyclemitpges. Pour se prémunir de tout
vieillissement prématuré, un catalyseur 1% RhS temtaractéristiques sont mentionnées

sur le Tableau C1 a été sélectionné pour endiER.

Tableau C1 : Caractéristiques du catalyseur 1%Rtisé dans le premier ETR.

Référence Dispersion (% sma’(ga;) Taille de particule (nm)
1% RhS 91% 401 1
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Pour optimiser I'adhérence du catalyseur sur lestsat) 'ETR a été pré-oxydé a 900°C
pendant 10 heures. Les rampes de montée et dentkesce cependant été adaptées pour
tenir compte de [linertie thermique d'un objet niégae de cette taille avec
respectivement 5°C/min a la montée et 2°C/min a@dacente. L’ensemble des étapes
visant a assurer la formation d’'un dép6t de 10 omisrd’épaisseur est résumeé sur la Figure
CA4.

Réception de 'ETR l _,{ Séchage 50°C ‘

S B— —

Controle du volume « réactif »

de PETR Injectlon' de la susper.151on
i 2 tr/min (31 mL/min)

Oxydation de ’'ETR
5°C/min, 900°C-10h, 2°C/min

:

] ]
) ]
] ]
] ]
] ]
] ]
] ]
] ]
] ]
] ]
] ]
] ]
] ]
] ]
] ]
] ]
] ]
) ]
Controle du volume « réactif » E v i
] ]
) ]
] ]
] ]
) ]
] ]
) ]
] ]
] ]
) ]
] ]
] ]
] ]
] ]
] ]
]

y
Pompage de la suspension

220tr/min

de ’ETR Séchage avec balayage d’azote

2 min coté produits

:

Etuvage 50°C
5 min

Enduction de ’ETR
6 répétitions pour une €paisseur de 10 um

Calcination
1°C/min, 450°C-4h,1°C/min

Figure C4 : Protocole d’enduction du premier ETR.
C3. Retour d’expérience du premier ETR enduit

La premiére action a réaliser des la réceptionEIER est de mesurer le volume interne
des canaux des plagues « réactifs » et de le cempar volume théorique. Ainsi, de
'acétone a été injecté dans I'ETR selon le pro®atenduction établi préecédemment.
L’acétone est un bon candidat pour ces contrdled o#ouille correctement les métaux et
les céramiques tout en s’évaporant rapidementoliame interne théorique des 20 plaques
« réactifs » est de 280 mL auquel il faut retran@®% a cause de la forme des canaux
soit 224 mL. La perte de volume est liée au procBdginage chimique utilisé pour graver
les plaques qui génére une section arrondie algrdagsection théorique est rectangulaire.
Ce volume ne prend pas en compte la colonne debdisbn qui relie les plagues
ensemble et le volume mort du tube soudé sur 'EF&. conséquent, le volume total
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théorique doit étre compris entre 250 et 300 mlt soviron 9 minutes d’injection a 31
mL/min (2 tr/min sur la pompe péristaltique).

Lors des essais, la présence d’acétone a la sgptieduits » a été détectée aprés seulement
de 3 min 50s d’injection tandis que le niveau maximde la colonne d’eau était atteint 3
min 30s apres le début de I'injection. Le résudti@int reproductible sur plusieurs essais, le
volume « réactifs » de 'ETR a été mesuré a 110 soit moins de 50% du volume
théorique. La méme opération a été réalisée cptéduits » et le volume mesuré a été de
94 mL pour un volume théorique d’environ 140 mLi swie perte de 33%. Les résultats de
ces essais étant tres en dessous des valeurgytlerun probléme d’homogénéité de la
suspension entre les plaques a été suspectéphmcétant sujette par exemple a des effets
capillaires importants.

Pour vérifier ces volumes, un nouvel essai aveeda et une vitesse d’injection réduite a
8 mL/min a été réalisé. De plus, pour s’assurend’parfaite homogénéité entre les
plaques, trois arréts d’'une minute ont été effectlirant I'injection pour laisser le temps
au fluide de s’équilibrer. Les résultats issus dwvel essai ont confirmé ceux obtenus
avec l'acétone puisque le volume mesuré coté «yiod a été de 89 mL. Lors des arréts,
seuls des variations de niveau de quelques milleséint été relevées. Cela correspond
uniquement au rattrapage de la mal-distributionsdas plaques car le volume concerné
par la variation est trés faible. Les mémes mesamegté réalisées apres pré-oxydation de
'ETR pour un résultat identique. Ainsi, dans lempier ETR il n’y a que 45% du volume «
réactifs » théorique qui est accessible au gaz.teegps d’injection ont été revus en
conséquence suite a ces résultats. L’enductiorEd&s avec la suspension de catalyseur
s’est déroulée en deux temps. Une premiére étape @enductions a 31 mL/min a été
effectuée en s’arrétant a 2 cm de I'extrémité demuax. Le volume injecté dans 'ETR est
resté constant au cours des six enductions. Aucoilgme n’'a été détecté lors de cette

premiere étape.

Une deuxiéme enduction avec le méme catalyseug aftdctuée jusqu’a I'extrémité des
canaux mais a une vitesse réduite (8 mL/min). bagps d’enduction ont mis en évidence
un bouchage progressif de 'ETR avec un volumemateui a chuté de 115 mL lors de la
premieére enduction & 77 mL lors de la cinquiémeeit&®our préserver un maximum de
volume interne, la sixieme enduction n’a pas éatigée. L'épaisseur finale de catalyseur

apres les 11 washcoats (deux enductions) est endhde 20um a I'exception du dernier

- 269 -



Annexes

centimetre en haut des plagues ou le dépét estromptre iim et 10um (deuxieme

enduction seulement).

L’expérience acquise au cours de I'enduction depeamier ETR est a l'origine de
I'évolution du protocole d’enduction. Le protocabptimisé décrit sur la Figure C5 est
celui retenu pour I'enduction des futurs ETR avaadap6t de catalyseur d’'une épaisseur
finale de 10 microns. Ce nouveau protocole d’eridoatécessite six washcoats successifs

soit environ 4 heures de travail.

Réception de ’ETR —»{ Séchage 50°C ’

l S — i -------------------

Contrdle du volume « réactif » Injection de la suspension avec trois ‘

de ’ETR arréts 0,5 tr/min (8 mL/min)

|

Pompage de la suspension

A 4

Oxydation de ’ETR

= !
i :
= !
= !
= :
| :
i | |
5°C/min, 900°C-10h, 2°C/min : 220tr/min |
H 1
= :
i :
= !
= :
i :

l

Séchage avec balayage d’azote

A 4

Controle du volume « réactif »
de ’ETR

3 min coté produits

3 min coté réactifs

Enduction de ’ETR
6 répétitions pour une épaisseur de 10 pm

Calcination

1°C/min, 450°c-4h,1°C/min

Figure C5 : Protocole d’enduction des ETR optimisé.

L’étape d’enduction des ETRs, un des points less phaportants du processus de
fabrication, a été préparée tout au long du prajgdc la réalisation du montage, sa
validation et finalement I'enduction du premier ETIRs différentes étapes ont toutes été
remplies avec succes et le montage d’enduction EERs est a présent pleinement
fonctionnel. L’analyse des résultats des mesuregotflume des canaux effectuées sur le
premier ETR enduit a montré qu’il est nécessairanddtre en place une procédure de
contrle pour déterminer le volume total (réactifgroduits) en eau aprées chaque étape de

fabrication.

Le premier échangeur-réacteur recu s’est avéréejpament bouché avec seulement 45%
du volume théorique accessible par la suspensiemdlction de ce dernier s’est malgré

tout déroulée correctement.
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Résumé

Conception et dimensionnement de réacteurs-échengeicrostructurés pour la
production de gaz de synthese par vaporeformageédloane.

Résumeé

L'efficacité globale du procédé de vaporeformagegda naturel est affectée par la limitation au gfar
thermique au sein du lit catalytique et la générat’'un exces de vapeur d’eau non valorisable. dérgeclés
possibles pour le rentabiliser davantage consigsiptianiser les transferts thermiques en faisantu&rde
design du réacteur. Un échangeur-réacteur micicighdl a ainsi été retenu. Cet appareil de parile ta
submillimétrique de ses canaux permet d'intensiésr transferts de chaleur et de matiére. Cepentiant
modification de I'architecture traditionnelle oldiga développer de nouveaux catalyseurs (MGAI
déposables dans les microcanaux et permettantididte conversion élevées (80%, 20 bar, 850°Cibéefa
temps de passage (150 ms). La faisabilité du camtép performance des catalyseurs ont été validéeun
canal dans les conditions industrielles du proc&témodéle de réacteur piston hétérogene a étséupibur
estimer la cinétique de la réaction de reformagewr e design de I'échangeur-réacteur, deux apgode
modélisation ont été développées: en considéréqtilibre thermodynamique a la surface du catalyseu
en tenant compte du couplage entre la réactioesatdnsferts de chaleur et de matiére. La sinomate ces
modeéles a permis de proposer la géométrie des xagau correspond au design optimal. Deux
méthodologies de design ont été développées ainsngmodéle permettant d’interpréter les résultats
expérimentaux en tenant compte de la possibilitdauchage des canaux. L'échangeur-réacteur fabriqué
permet de réduire le colt de production pour un dienctionnant sans export de vapeur.

Mots clefs: Reformage du méthane, acquisition de donnéésigue, dimensionnement échangeur réacteur
microstructuré, gaz de synthése, Hydrogéne, irfteaon de procédé.

Design and study of microstructured exchanger-ceadbr syngas (hydrogen) production
via methane steam reforming.

Abstract

Steam Methane Reforming (SMR) of natural gas is att@rized by generation of an excess of steam and
their low thermal efficiency resulting in a veryd@ device with important heat losses. One ofpthesible
keys to make this process more profitable is tdntpé heat transfer by changing the reactor design.
microstructured heat exchanger reactor has beaimeelt It enables to have fast heat and mass érsnashd
therefore allow increasing catalytic activity. Howee, this change in production technology must be
accompanied by the development of highly activaalgats (MgALO,) that enable to reach high methane
conversion (80%, 20 bar, 850°C) at low resideno@et{150 ms). The concept feasibility and catalysts
performance have been validated on one channabimstrial process conditions. Then, a detailed mnfiie
acquisition of reaction kinetics has been develoged validated from experimental catalytic testw. lreat
exchanger reactor design, two modeling approaches been developed: by considering that the catelys
highly active and enables to reach instantaneousited@um conversion on the coated catalytic wailfsthe
reactor and by tacking the measured kinetics. Sitimn of these models by considering technical rairgs

on the design enabled to find channel characteriéthensions, heat power needed and the optimunbeum
of channel which determine the heat exchanger seaclume. Two fast methods for preliminary desggn
heat-exchanger reactors have been developed. Bg b&iat exchanger reactor, it is possible to sgspre
steam excess generation and to reduce syngas ficodoost.

Keywords: Steam Methane Reforming, Kinetics data acquisjtidicrostructured heat exchanger reactor
design, Syngas, Hydrogen, Process intensification
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