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Résumé

Le procédé de captage du dioxyde de carbone (C'O,) par combustion fonctionnant en
boucle chimique (Chemical Looping Combustion (CLC)) permet de produire de 1'énergie
a partir du méthane tout en captant le C'Oy produit par la combustion. Ce procédé met
en oeuvre un matériau porteur d’oxygene (NiO/NiAl,Oy) qui est utilisé pour fournir de
I'oxygéne lors de la combustion du méthane et qui est ensuite régénéré sous air. Le maté-
riau utilisé se dégrade au cours du temps ce qui accroit les cotlits du procédé et diminue
ses performances. L’étude présentée ici a pour objectif de déterminer quel est I'impact des
phénomeénes thermiques et chimiques sur la dégradation du matériau porteur d’oxygéne.

Les mécanismes réactionnels représentant la réduction et ’'oxydation du porteur d’oxy-
géne ont été déterminés et validés grace a des études expérimentales et a la modélisation
d’un réacteur parfaitement auto-agité (RPAA) et d’un réacteur a écoulement piston. L’im-
portance du controle du dépdt de carbone dans le procédé a été démontrée.

Ensuite, les paramétres cinétiques des réactions représentant la réduction de 'oxyde
de nickel ont pu étre déterminés grace & un modeéle original du RPAA, puis validés dans le
réacteur piston. L’intérét du RPAA pour la détermination de paramétres cinétiques dans
le cas du procédé CLC a été présenté. Les parameétres obtenus permettent de prédire de
maniére correcte toutes les réactions méme si un travail complémentaire est nécessaire
pour obtenir une meilleure précision des résultats.

Finalement, un mécanisme de dégradation du matériau porteur d’oxygéne déduit des
résultats expérimentaux a été proposé. Ce mécanisme décrit la production importante de
fines particules se dissociant des grains et leur role dans les phénoménes d’agglomération
observés. Le matériau support, supposé inerte, jouerait un role dans 'apport d’oxygéne.
La méthodologie développée dans ce travail pourrait étre adaptée a I’analyse et la carac-
térisation d’autres matériaux porteurs d’oxygene.

Mots clés : Captage du C'O,y, Combustion en boucle chimique, modélisation, méca-
nisme de dégradation, parameétres cinétiques, Réacteur parfaitement auto-agité






Abstract

The Chemical Looping Combustion (CLC) process produces energy by combustion of
methane while capturing the carbon dioxide (C'O,). An oxygen carrier (NiO/NiAlsOy)
is used to deliver oxygen during the combustion of methane. It is then regenerated by air.
The oxygen carrier material degrades over time, which increases the costs of the process
and reduces its performance. The present study aims at determining the impacts of ther-
mal and chemical phenomena on the oxygen carrier degradations.

The reaction mechanisms corresponding to the reduction and oxidation of the oxygen
carrier are determined and validated through experimental studies and the modeling of a
continuously auto-stirred tank reactor (CASTR) and a plug flow reactor. The importance
of controlling the quantity of deposited carbon in the process is illustrated.

Then, the kinetic parameters of the reactions representing the reduction of nickel oxide
are determined with an original model of the CASTR and validated in the plug flow reac-
tor. The interest of using the CASTR for the determination of kinetic constants of the
reactions involved in CLC process is presented. The obtained parameters give a good des-
cription of all reactions even if additional work is required to obtain a better precision of
the results.

Finally, a degradation mechanism of the oxygen carrier has been proposed. This me-
chanism describes the large production of fine particles separated from the grains and
their role in the observed agglomeration phenomena. The support material, supposed to
be inert, provides some of its oxygen. The methodology developed in this work could be
adapted for the analysis and the characterization of other oxygen-carriers

Key-Words : C'O;y capture, Chemical Looping Combustion, modeling, degradation
mechanism, kinetic parameters, continuously auto-stirred tank reactor
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ne (1) quantité’ de f:a.rbone déposée mesurée expérimentalement mol
en fin d’expérience
ntheo (t;) quantité de carbone déposée calculée en fin d’expérience mol
n’g}{ . quantité de méthane injectée dans le réacteur mol
Ngaz nombre de composés gazeux -
n; nombre de mol de I'espéce j dans le volume dV mol
N; flux molaire de I’espéce j traversant la particule mol 57!
Nozy conso nombre de moles d’oxygéne consommeées a 'instant ¢ mol
NNO nombre de moles d’oxyde de nickel dans un grain mol
n¥io quantité initiale d’oxyde de nickel dans un grain mol
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Sy. Signification Unité
nk.o quantité d’oxyde de nickel dans le réacteur k mol
Ng nombre de réacteurs -
Nyeac nombre de réactions total -
Nreac,gs nombre de réactions gaz/solide -
N nombre de points utilisés pour la discrétisation i

! spatiale du systéeme
Nt nombre total de grains mesurés pour une expérience -
P; pression partielle de 'espéce j bar
Pr nombre de Prandtl de mélange gazeux -

pression de vapeur saturante de I’eau dans l'air a une
Paat (T) température T donnée bar
Piot pression totale du gaz bar
%HR taux d’humidité du gaz %
Q" débit volumique total en entrée de réacteur m? 571
Q; chaleur d’adsorption de I’espéce j J mol™*
. rayon de calcul compris entre R, et la valeur du rayon au m
niveau du front de réaction ()

R rayon de calcul dans la pastille m
Ry rayon de la pastille m
Teraquage vitesse de la réaction de craquage du méthane mol m;,,‘(fm st
Teraquage vitesse de réaction apparente de craquage du méthane mol m=3 s7!
Reug constante universelle des gaz parfaits J mol ' K1
i vitesse de la réaction i mol m™3 s7!
Tq rayon du front réactionnel dans un grain m
R, rayon d’un grain m
rh vitesse de la réaction i mol m=2 s}
R, rayon du réacteur m
S surface de la pastille en contact avec le gaz m?
SBET surface spécifique BET d’un échantillon m? gt
Sc nombre de Schmidt du mélange gazeux -
Sy surface d'un grain m?
Sh nombre de Sherwood -
g signal du spectrométre de masse correspondant a i

J Pespéce j
0 signal du spectrométre de masse correspondant i

J a l'espéce j au début de l'expérience
gp signal du spectrométre de masse correspondant i

J a lespéce j a la fin du premier palier
Smesure surface des grains mesurée par ImagelJ um?
t temps S
T température K
T température en dessous de la pastille K
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Sy. Signification Unité
Tey température au coeur du grain K
T, température de la phase gazeuse K
Teut température a ’extérieur du réacteur K
Tk la température dans et en sortie du réacteur k K
Tk=1 la température dans et en sortie du réacteur k£ — 1 K
Tout température a la sortie du réacteur K
T, température en surface de pastille K
Ty température en surface de grain K
uetwv coefficients de désactivation -
Up coefficient d’échange a travers la paroi du réacteur Wm2K!
v, volume d’un grain m?
Vi volume du réacteur k m3
Viastille volume de la pastille m3
X taux de conversion -

» titre molaire de l'eau a la fin du premier palier (lit
Y120 fixe) )
T titre molaire de l'espece j -

titre molaire de I’espéce j mesuré expérimentalement

a Uinstant ¢ (7)

titre molaire théorique de I'espéce 7 obtenu par
simulation a U'instant ¢ (7)

taux de conversion du nickel réduit

taux de conversion de 'oxyde de nickel

fraction de NiO dans le matériau porteur d’oxygeéne

abscisse du lit fixe
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LISTE DES SYMBOLES

Alphabet grec

Sy. Signification Unité

B critére de Prater -

A, H; enthalpie de réaction de la réaction J mol™!

€ porosité du lit de particules ou de la pastille -

€g la porosité d'un grain -

0 angle de réflexion degrés

A longueur d’onde du rayonnement X utilisé nm

Ae conductivité thermique effective de la pastille ou du lit de grains W m~=* K~!
Ay conductivité thermique du gaz Wm=t K1
Vi coefficient stoechiométrique de la réaction ¢ pour le composé 7 -

Q section du réacteur m?

Py masse volumique du gaz kg m=3
Psolide masse volumique du matériau porteur d’oxygene NiO/NiAl,Oy kg m™

T tortusité des pores de la pastille -

Tq tortuosité des pores d'un grain -
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Introduction

L’accumulation de dioxyde de carbone dans ’atmosphére est connue pour étre 'un
des facteurs accélérant le réchauffement climatique. Cette accumulation est principale-
ment due a 'activité humaine et en particulier a la combustion des ressources carbonées
(méthane, fuel, pétrole, etc.) afin de produire de I’énergie (dans les moteurs, pour les chauf-
fages et procédés industriels, etc.). Les sources d’énergie alternatives (éolien, hydraulique,
solaire, etc.) permettent de limiter 1'utilisation des ressources carbonées mais ne sont pas
encore suffisamment développées pour empécher totalement 'utilisation de ces derniéres.
De la méme maniére, de nombreux procédés de revalorisation du dioxyde de carbone font
I'objet d’études mais les quantités de gaz traitées actuellement sont encore insuffisantes
pour stopper 'augmentation de la concentration de dioxyde de carbone dans I’atmosphére.

Pour cette raison, des procédés de captage du dioxyde de carbone ont également été
développés. Ces procédés consistent en la récupération du dioxyde de carbone sortant des
installations industrielles afin de pouvoir le séquestrer avant son dégagement dans ’atmo-
sphére. Le flux de dioxyde de carbone récupéré doit étre trés concentré pour limiter les
colits de séparation puis de stockage ultérieurs.

Dans les procédés standards de production d’énergie par combustion d’'un combustible

avec de 'air (chaudiéres), les produits gazeux de la combustion (dioxyde de carbone et
eau) sont dilués dans 'azote de 'air, ce qui rend le traitement ultérieur du dioxyde de
carbone compliqué et cotiteux. Le procédé de combustion fonctionnant en boucle chimique
(Chemical Looping Combustion (CLC)) permet de produire I’énergie désirée sans diluer
le dioxyde de carbone produit. Ceci est possible car I'air et le combustible ne sont jamais
mis en contact direct et mélangés dans ce procédé. Ce procédé repose sur 1'utilisation d’un
matériau porteur d’oxygéne servant d’intermédiaire entre ’air et le combustible.
Le procédé CLC est composé de deux réacteurs. Dans le premier, le matériau porteur
d’oxygéne céde son oxygéne au combustible afin de le bruler. Aprés cette étape, le ma-
tériau réduit est transporté dans le deuxiéme réacteur pour y étre régénéré par action
de l'air. Cette mobilité du solide entraine des phénomeénes de dégradation inévitables qui
réduisent l'efficacité du procédé. Cependant, il a également été démontré que des phéno-
meénes autres que la mobilité du solide (réaction chimique et température) peuvent étre a
I'origine de ces dégradations.

Les objectifs de cette thése sont :
— d’étudier I'intérét d’un nouveau dispositif expérimental (réacteur parfaitement auto-
agité) utilisé pour déterminer les paramétres cinétiques des différentes réactions ren-
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contrées. Outre la détermination des paramétres cinétiques, cette étude permettra
de conclure sur les avantages et inconvénients d’un tel dispositif pour 1’étude des
réactions rencontrées dans le procédé de combustion en boucle chimique,

— de développer une méthodologie d’étude du matériau permettant de décrire les mé-
canismes physico-chimiques responsables de sa dégradation et d’en déterminer la ou
les causes. Un réacteur lit fixe & écoulement piston sera donc utilisé afin de vérifier si
la dégradation du matériau porteur d’oxygeéne est due & d’autres phénomenes que la
mobilité du solide imposée en lit fluidisé. Les modifications du matériau observées se-
ront donc principalement dues aux effets thermiques (variations de température) et
chimiques (réactions). Un méthodologie d’analyse du matériau et des gaz sera donc
proposée dans le but de comprendre les phénomeénes de dégradation du matériau
observés,

— de prédire les variations des performances du matériau porteur d’oxygéne au cours de
ses cycles de réduction/oxydation en fonction de I’état de dégradation du matériau.
Un modeéle du réacteur lit fixe a écoulement piston sera proposé de maniére a prédire
ces variations de performances.

Le méthane est le combustible utilisé dans cette étude et le matériau porteur d’oxygéne
est composé de 60 % d’oxyde de nickel (NiO) supporté par 40 % d’aluminate de nickel
(NiAlyOy4). Le nickel réduit est ré-oxydé avec de 'air. Ces composés ont été choisi de
maniére a pouvoir développer une méthodologie générale portant sur des composés large-
ment étudiés. De I'argon est utilisé pour ajuster les concentrations des différents réactifs
en entrée des dispositifs expérimentaux utilisés.

Aprés un chapitre présentant I'état de I'art sur le dioxyde de carbone, les procédés
de captage de ce dernier et les procédés fonctionnant en boucle chimique, le deuxiéme
chapitre de cette thése a pour objectif de déterminer les différents mécanismes réaction-
nels correspondant a la réduction de 'oxyde de nickel et a sa ré-oxydation. Ce chapitre
présente les résultats expérimentaux obtenus dans le réacteur parfaitement auto-agité.
Une étude des différents parameétres opératoires va permettre d’appréhender au mieux
les phénoménes physiques observés afin de développer un mécanisme réactionnel repré-
sentatif de ces phénomeénes. Dans le chapitre 3, les résultats expérimentaux ainsi que les
mécanismes réactionnels sont utilisés pour développer un modéle original du réacteur par-
faitement auto-agité permettant de déterminer les paramétres cinétiques des différentes
réactions considérées pour la réduction ou la ré-oxydation du matériau porteur d’oxygene.

L’analyse des profils de concentration des différentes espéces gazeuses en sortie de lit
fixe a écoulement piston, présentée dans le chapitre 4, permet de valider le mécanisme
réactionnel proposé dans le chapitre 2. L'impact des différents parameétres opératoires est
également présenté. Le chapitre 5 porte, quant a lui, sur la validation du modéle cinétique
déterminé dans le chapitre 3. Pour cela, le réacteur piston est modélisé en utilisant les
paramétres cinétiques déterminés précédemment. Ce chapitre va permettre de mettre en
avant les avantages et inconvénients du réacteur parfaitement auto-agité.

Pour finir, le dernier chapitre (6) de ce manuscrit porte sur la méthodologie d’étude
de la dégradation du matériau porteur d’oxygéne utilisé dans les expériences en lit fixe
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(chapitre 4). Le matériau est analysé par diffraction des rayons X, microscopie électronique
a balayage et appareil de mesure de surface spécifique BET. Ces analyses couplées a des
bilans de matiére sur le matériau dans le réacteur permettent d’établir un mécanisme de
dégradation du matériau porteur d’oxygene.
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Chapitre 1

Le captage du dioxyde de carbone par
combustion en boucle chimique, état de
I’art

1.1 Introduction générale

1.1.1 Pourquoi capter le dioxyde de carbone ?

C’est en 1972 que, pour la premiére fois, une conférence internationale a placé les ques-
tions écologiques au rang de préoccupations internationales. Il s’agissait de la conférence
des Nations Unies sur I’environnement, aussi connue sous le nom de conférence de Stock-
holm. Depuis cette conférence, ’environnement est devenu une préoccupation majeure de
la société.

Parmi les critéres environnementaux souvent cités nous pouvons nommer le réchauffement
climatique qui est a 'origine de nombreux problémes environnementaux tels que la fonte
des glaciers et la montée du niveau des océans, entre autres. Le dégagement de gaz a effet
de serre fait partie des causes de ce réchauffement climatique et plus particuliérement les
émissions de dioxyde de carbone (CO;) dans 'atmospheére.

L’étude du cycle du carbone sur terre (ﬁgure permet d’identifier les sources de carbone
conduisant & une variation de la quantité de carbone (donc de C'O,) dans I’atmospheére.
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Le cycle du carbone

GtC : millard de tonne de carbone
O flux échangés en GtC/a : milliard de tonne de carbone/an

Atmosphere
3,5 Stocks :
750 GtC

N VAN

A3

()
)

i

Ressources en carbone fossile  Végétation
Stocks : 4200 GtC Stocks : 650 GtC

N/

Océans
Stocks :
39040 GtC

Roches sédimentaires et sols
Stocks : 51500 GtC

Figure 1.1: Cycle du carbone effectué en 1997 (obtenu & partir du site Metstor )

La figure[l.1) montre, que 'activité humaine, qui utilise les ressources en carbone fossile
se trouvant dans les sols pour produire de I’énergie, est la cause principale de ’accumula-
tion de dioxyde de carbone dans I’atmosphére (3.5 Gt/an).

Il est donc indispensable de limiter I'utilisation des énergies fossiles et de développer
les énergies renouvelables telles que les énergies hydraulique, éolienne, solaire, etc. Cepen-
dant, il n’est, a ’heure actuelle, pas envisageable de diminuer suffisamment la production
de dioxyde de carbone pour stopper son accumulation dans I’atmosphére.

C’est pourquoi, des solutions de stockage hors de ’atmosphére du dioxyde de carbone
produit industriellement ont été développées, afin de limiter son rejet. A ceci s’ajoutent les
technologies de revalorisation du dioxyde de carbone, qui sont de plus en plus nombreuses.

Il existe un grand nombre de procédés permettant de revaloriser le dioxyde de carbone.
Parmi ces procédés, se trouve par exemple le procédé de méthanation qui vise a produire
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du méthane a partir de dioxyde de carbone. Nous ne détaillerons pas ici les différents pro-
cédés de revalorisation possibles, cependant, la quantité de dioxyde de carbone revalorisée
par I'ensemble de ces procédés reste insuffisante par rapport a la quantité de dioxyde de
carbone produite actuellement. C’est pourquoi il est nécessaire de stocker l'excédent de
ce gaz sous terre (stockage géologique).

Le stockage du dioxyde de carbone peut ainsi se faire dans trois principaux types de
formations géologiques :

— les aquiféres salins profonds,

— les gisements de pétrole ou de gaz naturel épuisés,

— les veines de charbon profondes inexploitées et inexploitables.
Méme s’il est possible de stocker le dioxyde de carbone sous terre, un grand travail de
détermination du potentiel de stockage disponible et de 'efficacité de la séquestration
(probléme de fuites) est nécessaire. Les différents points suivants restent au coeur de la
recherche actuelle afin d’assurer un systéme de stockage de longue durée stre et efficace :

— la caractérisation des sites de stockage,

— la modélisation du comportement des gaz injectés,

— les différents procédés d’injection,

— la surveillance des sites de stockage a long terme.
De nombreuses équipes de recherche sont mobilisées de maniére a rendre optimal ce sto-
ckage du dioxyde de carbone sous terre [2-5|. Cependant, cette méthode n’est pas encore
aboutie technologiquement et I'opinion publique n’est que trés peu favorable au fait de
stocker le dioxyde de carbone sous terre.

Quoi qu’il en soit, afin de stocker le gaz sous terre il est nécessaire de le comprimer. Or
I’énergie dépensée pour comprimer un gaz dépend de la différence entre les pressions d’en-
trée et de sortie du compresseur et du débit massique & comprimer. Ainsi, la compression
d’un mélange de gaz (contenant du dioxyde de carbone) demandera plus d’énergie que la
compression de la fraction de dioxyde de carbone de ce mélange. De plus, si un mélange
de gaz est envoyé sous terre, ’espace de stockage disponible pour le dioxyde de carbone
sera encombré par d’autres gaz. Il est donc économiquement plus intéressant de stocker
du dioxyde de carbone pur, en dépensant de I’énergie pour le purifier, que de stocker un
mélange de gaz.

C’est pourquoi, il est important de s’intéresser aux technologies de captage du dioxyde
de carbone permettant d’obtenir un gaz de grande pureté.

1.1.2 Les technologies de captage du dioxyde de carbone

Il existe trois principales technologies de captage du dioxyde de carbone :

— le captage en post-combustion,
— le captage en pré-combustion,
— le captage par oxy-combustion.
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1.1.2.1 Le captage du CO; en post-combustion

Le captage en post-combustion vise a séparer le dioxyde de carbone des rejets gazeux,
obtenus aprés un procédé de combustion, a ’aide des technologies de captage par adsorp-
tion, absorption, cryogénie, cycle calcium, séparation membranaire, etc.

Le tableau décrit les phénomeénes mis en jeu pour chaque procédé de captage du di-
oxyde de carbone en post-combustion.

Méthodes de captage utilisées Principes mis en jeu

différence d’affinité entre le COs et les autres gaz

t d ti .
Captage par adsorption pour un solide adsorbant

différence d’affinité entre le COs et les autres gaz

t b ti ..
captage par absorption pour un liquide absorbant

différence de température d’ébullition entre le CO,

captage par cryogénie et los autres gaz

réaction chimique du C'O,y avec

captage par cycle calcium le carbonate de calcium

différence de diffusibilité moléculaire entre le CO9

captage par séparation membranaire
plage p p et les autres gaz dans une membrane

Tableau 1.1: Méthodes de captage du dioxzyde de carbone en post-combustion et leurs principes d’action

Tous ces procédés ont 'avantage de pouvoir s’adapter aux installations existantes. Cepen-
dant, ils présentent un cott élevé et une consommation d’énergie relativement importante
au vu du développement des installations actuelles [6].

1.1.2.2 Le captage du CO5 en pré-combustion

Le captage en pré-combustion consiste en la production d’un combustible dépourvu
de carbone (hydrogéne pur) a partir d’une source d’énergie carbonnée (methane, charbon,
biomasse, etc.). Pour ce faire, cette source d’énergie est transformée en gaz de synthése
contenant du dihydrogéne et du monoxyde de carbone. Le monoxyde de carbone est séparé
de I'hydrogéne par divers procédés (captage par membranes, chemical looping reforming,
etc.) afin d’optenir I'hydrogéne pur désiré. Ce dernier est utilisé pour produire de 1'énergie
sans dégagement de dioxyde de carbone, ou comme réactif dans divers procédés chimiques.
Au lieu d’étre séparé, le gaz de synthése peut également étre utilisé dans les synthéses
chimiques ou pour la production de combustibles (biocarburants, gaz naturel synthétique,
etc.).

Le captage du dioxyde de carbone s’effectue donc en amont du procédé de production
d’énergie.

1.1.2.3 Le captage du CO; en oxy-combustion

Les procédés d’oxycombustion (ou captage du dioxyde de carbone en oxy-combustion)
sont des procédés n’utilisant que de 'oxygéne pur. En effet, les principaux gaz mélangés
au dioxyde de carbone aprés une combustion avec 'air sont le diazote et ses dérivés (NO, :
monoxyde d’azote NO et dioxyde d’azote NO, essentiellement). L’utilisation d’oxygéne
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pur permet de ne jamais obtenir un mélange de dioxyde de carbone et de composés azo-
tés.

L’oxygéne pur peut étre apporté sous forme gazeuse, ce qui nécessite alors un procédé
antérieur de séparation de I'oxygéne et de I'azote de 'air (séparation membranaire, sépa-
ration par distillation cryogénique).

Il peut également étre apporté sous forme solide par 'intermédiaire d’un matériau por-
teur d’oxygéne (oxyde métallique) dans les procédés de combustion en boucle chimique
(Chemical Looping Combustion (CLC)).

1.1.2.4 Comparaison des procédés de captage du CO, dans différents do-
maines industriels

Kuramochi et al. |7] ont réalisé la comparaison des différents procédés de traitement
du dioxyde de carbone dans trois grands domaines industriels, qui sont :

— le secteur du fer et de 'acier,

— le secteur du ciment,

— le secteur du pétrole et de la pétrochimie.
Cette étude technico-économique permet de comparer les procédés de capture du dioxyde
de carbone utilisés dans les différents secteurs selon plusieurs critéres, comme :

— la quantité de dioxyde de carbone capturée par tonne de produit industriel,

— le cotit de capture d’une tonne de dioxyde de carbone,

— la consommation d’électricité ou de vapeur de 'installation de captage.
Parmi tous ces critéres nous étudierons uniquement le cotit de capture du dioxyde de
carbone, qui prend en compte un grand nombre de modifications du procédé industriel
nécessaires a l'intégration de I'unité de captage du dioxyde de carbone. La liste suivante
regroupe les principales modifications impactant le cotit d’'un procédé de captage du di-
oxyde de carbone :

— la consommation d’énergie du procédé de captage du dioxyde de carbone,

— les modifications de la consommation d’énergie dans le procédé industriel engendrées

par l'ajout du procédé de captage,

— les cotits d’investissement, de rentabilité et de maintenance,

— les cotits en matiéres premiéres nécessaires au fonctionnement du procédé de captage,

— les modifications des quantités de matiéres premiéres, utilisées par le procédé indus-

triel, engendrées par 'ajout du procédé de captage.

Ce critere est donc treés complet et permet de comparer les différents procédés de maniére
a déterminer quelles sont les techniques de captage les moins onéreuses. Un procédé de
captage devient en effet intéressant économiquement lorsque son coiit de captage est
inférieur au prix du dioxyde de carbone (qui fluctue avec le temps). Actuellement, en
2015, il est de moins de 5 euros la tonne de dioxyde de carbone.
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Méthodes de captage du C'Oq T:};g(ngie (g(/)zlé’sOiec;?iE%i) Solution a | secteur
MEA 54-64
absorption chimique | solvant KS-1 53 court
solvants 41 et
absorption physique 26-45 .
absorption physique + WGS post- 41-57 moyen acet
adsorption par inversion de pression 43 terme
cristallisation d’hydrate o4 long
membrane sélective au C'O, 33-47 terme
MEA 66-131 court et
absorption chimique | solvant KS-1 post- 92 moyen terme
solvants 37-52 long ciment
combustion sous oxygéne pur OXy- 43-44
cycle calcium pre= 27 terme
post-
absorption chimique \ MEA post- 72-118 court
distillation cryogénique 54-55 terme )
séparation membranaire oxy- 32 long pétrole
Water Gas Shift Membrane Reactor pré- 81 terme

Tableaw 1.2: Codts de captage du dioxyde de carbone dans les industries du fer et de l’acier, du ciment
et Uindustrie pétroliere pour différentes techniques de captage utilisées (données obtenues & partir des
travauz de Kuramochi et al. [7]). MEA : Monoéthanolamine

Il est intéressant de remarquer que, selon les secteurs d’activité, différentes technolo-
gies sont privilégiées. Par exemple, le secteur de ’acier ne présente que des technologies de
captage en post-combustion qui sont plus faciles et économiques a installer afin d’éviter
de modifier les procédés industriels existant.

Le cott de captage du dioxyde de carbone varie énormément d’un procédé a 'autre ou
d’une installation a I'autre. Il existe cependant des solutions considérées comme utilisables
a court et moyen terme (10 & 15 ans), comme l’absorption chimique ou physique, ou les
méthodes d’adsorption. Les cotits de capture du dioxyde de carbone de ces technologies
sont d’environ 40 & 130 €/tC'O; capturée. Ces procédés présentent 1’avantage de pouvoir
étre utilisés immédiatement dans 'industrie, mais leurs cofits restent encore trop impor-
tants pour une utilisation a long terme.

C’est pourquoi certaines technologies sont en cours de développement et pourraient per-
mettre d’obtenir des cotits de capture du dioxyde de carbone plus faibles (de 27 a 81
€/tC O, capturée). Ce sont les technologies a long terme (20 ans ou plus), comme par
exemple, le cycle calcium qui permettra selon Kuramochi et al. |[7] d’obtenir des cotts
de captage du dioxyde de carbone de l'ordre de 27 €/tCO, capturée. Ce procédé fait
partie des procédés fonctionnant en boucle chimique et sera détaillé ultérieurement dans
ce mémoire.

Les procédés d’oxy-combustion et le cycle calcium sont donc parmi les plus prometteurs,
¢’est pourquoi nous nous intéresserons a I’étude des procédés fonctionnant en boucle chi-
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mique et plus particuliérement au procédé de combustion fonctionnant en boucle chimique
qui est un procédé d’oxy-combustion.

Cette problématique a ainsi conduit a la réalisation d’une multitude de projets inter-
nationaux portant sur le stockage, le captage et la revalorisation du dioxyde de carbone.

1.1.3 Les projets de recherches et d’expérimentations en lien avec
le captage et le stockage du dioxyde de carbone

Comme nous 'avons précisé précédemment, un grand nombre de projets ont été réa-
lisés pour permettre de faire des avancées technologiques et scientifiques dans le domaine
du captage et du stockage du dioxyde de carbone que ce soit dans le but d’améliorer les
procédés existant ou d’en développer de nouveaux.

Sur la figure page une frise chronologique permet de visualiser une liste non ex-
haustive des projets (essentiellement européens) réalisés dans le domaine du captage et
du stockage du dioxyde de carbone a partir de 'année 2000 |2-5,8-17].

Sur cette figure, les projets ont été divisés en sept catégories représentées par différentes
couleurs. Ces catégories représentent le domaine principal d’étude du projet.

Un grand nombre d’études porte sur le captage du dioxyde de carbone et son stockage
comme en témoigne le nombre important de projets portant sur ces sujets. Certains de
ces projets portent plus spécifiquement sur le procédé de combustion en boucle chimique
que nous étudions. Ils seront détaillés ci-apres.
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1.2 Les procédés de captage du dioxyde de carbone
fonctionnant en boucle chimique

Trois types de procédés fonctionnant en boucle chimique vont étre présentés ici :

— le cycle calcium,

— le procédé de combustion en boucle chimique avec dégagement d’oxygéne (Chemical-
Looping with Oxygen Uncoupling : (CLOU)),

— le procédé de combustion en boucle chimique (Chemical Looping Combustion :
CLC).

1.2.1 Le cycle calcium

Ce procédé repose sur 'utilisation de I'oxyde de calcium pour capter préférentiellement
le dioxyde de carbone dans des fumées devant étre épurées. Un grand nombre d’équipes
de recherche telles que celles impliquées dans les projets C3-CAPTURE [15] et CAO-
LING [11,/17], ainsi que celles de Tian et al. [18] ou de Zhu et al. [19], s’est intéressé
a ce procédé. Ce dernier est beaucoup utilisé dans l'industrie du ciment car un de ses
sous-produits (I'oxyde de calcium C'aQ) entre dans la composition du ciment.

La figure représente le cycle calcium permettant de traiter une fumée de combustion
riche en dioxyde de carbone et contenant de 'oxyde de soufre.

Fumées pauvres en C' Oy Gaz riche ajout de
dépourvues de soufre en COy ClaO frais
CaSO,
CaO
Carbonateur Calcinateur
650-700°C 900-950°C
Ca0) + COyg) — CaO,) + COy,)
AHqp00,10ar = —170k.J /mol )
CaOy) + SOug) + $0a5) — CaSOy,) AHoooectiar = +165kJ /mol
+50y(5) + 30(q) o
= CaSO0y,) + COyy) CaS0y
CaO

:

Fumées riches en COs
contenant du soufre

.

Charbon+0O»

Extraction du mélange

CaO, CaSO, et

Figure 1.8: Schéma représentant un cycle calcium
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nant a 700 °C) et le deuxiéme "calcinateur" (fonctionnant a 900 °C).
L’oxyde de calcium (CaO) est d’abord utilisé dans le carbonateur pour capter le dioxyde
de carbone contenu dans les fumées de combustion selon la réaction :

CaO + COy = CaCOs4 (1.1)
AHrp0c10ar = —170kJ /mol

Puis le carbonate de calcium (CaCQOj3) formé est transféré dans le calcinateur afin de
libérer le dioxyde de carbone par calcination :

CaCOsz — CaO + CO, (1.2)
AHoyoo 10ar = +165kJ /mol

Dans le calcinateur (fonctionnant a une température de 900 °C), la réaction de relargage
du dioxyde de carbone étant endothermique, une énergie supplémentaire est apportée afin
de maintenir la température de 900 °C désirée. La combustion du charbon, ou d’un autre
combustible, avec de I'oxygéne permet d’apporter cette énergie supplémentaire. L’utilisa-
tion d’oxygéne pur en lieu et place de I'air permet de ne pas diluer le dioxyde de carbone
récupéré en sortie de réacteur avec d’autres gaz tels que 'azote et ses dérivés.

L’oxyde et le carbonate de calcium sont soumis a des phénoménes d’attrition, d’agglomé-
ration et de désactivation |11,15]. De maniére & maintenir une bonne réactivité chimique
des composés solides circulant entre les deux réacteurs, une partie de cette masse solide
(composée de CaO, CaCO3 et CaSO,) est extraite en continu du calcinateur et remplacée
par de l'oxyde de calcium frais.

Les fumées de combustion pouvant étre chargées en produits soufrés (notamment SOs), ce
soufre peut étre capté grace a sa réaction avec 'oxyde de calcium |11] dans le carbonateur
selon la réaction :

CaO + SO, + ;02 & CaSO, (1.3)

Il est cependant possible que 'oxyde de soufre vienne s’associer a du carbonate de calcium
et provoque le relargage du dioxyde de carbone selon la réaction [I.4] ce qui diminue alors
lefficacité du procédé.

CaCO3 4+ SO, + ;OQ — CaSO4 + COq (1.4)

Les composés soufrés sous la forme C'aSO,4 sont éliminés lors de 'extraction des matiéres
solides (composées de CaO, CaCO3 et CaSO,) dans le calcinateur pour éviter leur accu-
mulation dans le cycle (ce qui diminuerait V'efficacité du procédé).

Il est également possible d’utiliser ce procédé pour produire un flux d’hydrogéne trés
concentré a partir d'un combustible [11]. Pour ce faire, ce dernier est gazéifié grace aux
réactions de reformage a la vapeur d’eau (R) et de water gas shift (WGS) :

CoH, + nHz0 ¢ nCO + (% +n) Hy (R) (1.5)
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Le flux contenant un mélange de dihydrogéne, de dioxyde de carbone et d’eau sous forme
vapeur (éliminée par condensation) est ainsi produit. Le cycle calcium permet de traiter
ce flux gazeux et de séparer le dioxyde de carbone de I’hydrogéne.

Dans ce dernier cas le cycle calcium est considéré comme étant un procédé de captage
en pré-combustion.

Dans ce travail, nous ne nous intéresserons pas a ce procédé en particulier mais plutot
a un procédé d’oxy-combustion.
Rappelons que parmi ce type de procédés d’oxy-combustion fonctionnant en boucle chi-
mique, deux semblent particuliérement intéressants : Le procédé de captage du dioxyde
de carbone nommé CLOU et le procédé de combustion en boucle chimique nommé CLC.

1.2.2 Le procédé de combustion fonctionnant en boucle chimique
avec dégagement d’oxygéne (CLOU)

Le schéma représenté en figure décrit le principe de fonctionnement de ce procédé.
Ce dernier a pour but de produire de I’énergie par combustion d’un combustible gazeux
(eg. CH,), solide (eg. chargbon) ou liquide tout en assurant la séquestration du dioxyde de
carbone produit. Ceci est rendu possible par 'utilisation d’un matériau porteur d’oxygéne
permettant de transporter l'oxygéne d'un courant gazeux composé d’air vers un autre
courant comprenant le combustible. Quel que soit le matériau utilisée, I’énergie totale
produite par ce procédé est toujours égale au pouvoir calorifique du combustible utilisé.
De la méme maniére que pour le procédé "cycle calcium", un solide (nommé matériau
porteur d’oxygéne dans le cas du procédé CLOU) circule entre deux réacteurs. Le matériau
porteur d’oxygéne est un oxyde métallique ayant la capacité de se dissocier sans 1’aide
d’un composé réducteur (dans les conditions de fonctionnement du réacteur), pour libérer
son oxygeéne sous forme gazeuse dans un réacteur de réduction selon la réaction :

1
MeO(S) — Mey) + 502@) (1.7)

Parmi tous les matériaux étudiés, les trois couples oxydant/réducteur suivant semblent
étre les plus prometteurs comme matériaux porteurs d’oxygéne potentiels : CuO/Cuy0,
MnyO3/Mn3zOy, Cos04/Co0 |20]. Suite au relargage de 'oxygéne, le métal est régénéré,
c’est a dire ré-oxydé, dans un deuxiéme réacteur d’oxydation en présence d’air selon la
réaction :

1
MG(S) -+ 502(9) — MeO(S) (1.8)

Les flux gazeux circulant dans le réacteur d’oxydation sont alors uniquement composés
d’air en entrée et d’air appauvri en oxygéne en sortie.
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Me() + 509
Me(g) + 505
— ]\460(5)
— nCOy + ™ HyO

ombustion

Air : 80%Ny + 20%04 Combustible (C,,H,,)
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4

Figure 1.4: Schéma du procédé de combustion en boucle chimique avec dégagement d’oxygéne (CLOU)

Dans le réacteur de réduction de l'oxyde métallique, un combustible (C,, H,,) est brtilé
avec l'oxygéne relargué par le matériau porteur d’oxygene selon la réaction :

m m
CnHm(S) + (n + Z) OQ(g) — TLCOQ(g) + 5HQO(9) (19)

L’oxygéne fourni étant a I'état gazeux, ceci permet d’utiliser aussi bien des combustibles
solides que gazeux sans devoir passer par une étape de gazéification du combustible so-
lide. En effet, les réactions solide-solide sont trés difficiles a mettre en oeuvre et ont une
réactivité limitée.

Ainsi en sortie du réacteur de réduction, la phase gazeuse est composée de dioxyde de
carbone et de vapeur d’eau. Un simple refroidissement de ce gaz permet de condenser
I'eau et de récupérer un flux de dioxyde de carbone de grande pureté.

Quel que soit le type d’études réalisées [20H22], les réacteurs utilisés sont toujours des lits
fluidisés.

Ce type de réacteur, trés complexe, présente des problémes d’attrition et d’agglomération
des particules lors de son fonctionnement. Ces phénoménes engendrent un changement
de la taille des particules, qui a pour conséquence de dé-fluidiser une partie du lit ou
d’emporter les plus fines particules créées avec les gaz sortant du réacteur.

Ainsi, lors de la recherche de nouveaux matériaux pour ce type de réacteurs, comme
I'ont fait Moldenhauer et al. [21] et Rydén et al. [22], il est important d’étudier les pro-
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priétés chimiques (capacité a relarguer de 'oxygéne) et physiques (sensibilité a 'attrition,
a l'agglomération, etc...) de ces matériaux porteurs d’oxygéne.

Ce procédé CLOU présente l'avantage de pouvoir travailler avec des combustibles so-
lides sans réactions de gazéification supplémentaires. Cependant, l'efficacité de ce procédé
reste limitée. En effet, 'oxygéne du matériau a tendance a étre émis dans des éléments
intermédiaires des deux réacteurs (siphons) ce qui limite la quantité d’oxygéne réellement
utilisée pour la combustion du carburant. C’est pourquoi il a été choisi d’orienter ce travail
sur I’étude du procédé de combustion fonctionnant en boucle chimique (Chemical Looping

Combustion : CLC).

1.2.3 Le procédé de combustion fonctionnant en boucle chimique

(CLC)

Le procédé de combustion fonctionnant en boucle chimique (CLC) est identique au
procédé CLOU mis a part que le matériau porteur d’oxygéne utilisé ne relargue pas
spontanément 'oxygéne qu’il contient sous forme gazeuse dans le réacteur de réduction.
Ceci nécessite, pour que la réaction de combustion ait lieu, un contact entre le combustible
et le matériau porteur d’oxygene (Me/MeO).

La réaction de combustion de 'espéce C), Hs,, mise en jeu dans ce réacteur de réduction
de I'oxyde métallique est la suivante :

CnHom(s, 1 oug) + (20 +m) MyO, ) = nCOsqg) + mH05) + (2n 4+ m) MyO,_1(5) (1.10)

Si le combustible est sous forme solide, la réaction solide/solide va étre trés limitante par
rapport & une réaction gaz/solide. C’est pourquoi, dans ce cas, une étape de gazéification
du solide est nécessaire. Cette gazéification se fait avec de la vapeur d’eau selon la réaction
de reformage a la vapeur :

Canm(s) + anO(g) — nC’O(g) + (n + m) Hg(g) (R) (1.11)
Suivie de la réaction de water gas shift lors d’un excés de vapeur d’eau :
COg) + HyO ) <> COqg) + Hyy) (WGES) (1.12)

Ainsi 'hydrogéne et le monoxyde de carbone, non convertis en dioxyde de carbone, vont
entrer en contact avec le matériau porteur d’oxygene pour briler selon les réactions :

Hg(g) + MeO(s) — HQO(g) + Me(s) (1.13)
CO(g) + MeO(s) — 002(9) + Me(s) (1.14)

Cette étape de gazéification peut étre réalisée en amont du procédé de combustion en
boucle chimique, ce qui revient & alimenter le réacteur de réduction avec du gaz de synthese
(syngas). Dans ce cas le procédé s’appelle "Syngas fuelled Chemical Looping Combustion"
(Syngas-CLC) [23]. Dans le cas ou la gazéification du combustible solide est réalisée a

I'intérieur du réacteur de réduction on parle de procédé : "In-situ Gasification Chemical-
Looping Combustion" (iG-CLC) |23].
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Le but du CLC est similaire a celui du procédé CLOU. C’est a dire la production d’énergie
tout en assurant la séquestration du dioxyde de carbone. Quels que soient le combustible
et le matériau porteur d’oxygéne utilisés, 1'énergie fournie par ce procédé sera égale au
pouvoir calorifique du combustible.

Un grand nombre de projets |16},24,25] et de groupes de recherches [26-H56] se sont

concentrés sur I’étude de ce procédé de combustion en boucle chimique.
Parmi tous les travaux présentés relatifs a ce procédé, un certains nombres d’études portent
sur son utilisation avec des combustibles variés tels que :

— la biomasse [46-48|, qui présente des rendements énergétiques et une capacité de
capture du dioxyde de carbone supérieurs aux procédés classiques de combustion
mais nécessite un investissement plus conséquent au vu de la complexiter du procédé
a développer [47],

— le bioéthanol dans un procédé permettant de produire de 1’énergie grace a sa com-
bustion [49] ou dans un procédé permettant de produire de I’hydrogene [50].

— le carburant liquide (kerosene) [51],

— le charbon [30}33-36,39-43|.

Ce procédé est initialement proposé pour produire de I’énergie par combustion com-
pléte d'un combustible grace a 1'utilisation d’un matériau porteur d’oxygéne tout en as-
surant une séparation du dioxyde de carbone des autres gaz du procédé. Il est maintenant
possible de trouver des utilisations dérivées de ce procédé telles que :

— le couplage du procédé de combustion en boucle chimique classique avec des dispo-

sitifs de captage de 1'énergie solaire [52],

— la production d’hydrogéne par réduction de I'eau dans le réacteur d’oxydation. Ce
procédé est appelé Chemical Looping- Steam Reforming of Methane (CL-SRM) ou
Chemical Looping Hydrogen Generation (CLHG) selon les auteurs. Il met en oeuvre
soit deux [45,/53] (figure soit trois [45},54,55] (figure réacteurs. On trouve
ainsi systématiquement un réacteur de réduction, permettant de réduire le matériau
porteur d’oxygéne et un réacteur de production d’hydrogéne, par action de 'eau
sur le matériau, permettant de produire de I’hydrogéne pur. Cette ré-oxydation
est souvent incompléte car 'eau présente une réactivité insuffisante vis-a-vis du
matériau. C’est pourquoi certaines études préconisent 'utilisation d’un troisiéme
réacteur d’oxydation du matériau avec de I'oxygéne afin de régénérer totalement le
matériau avant de le renvoyer dans le réacteur de combustion. Les oxydes de fer sont
les matériaux qui ont été le plus grandement étudiés pour cette aplication,

— la production de monoxyde de carbone grace a 'utilisation de dioxyde de carbone
pour ré-oxyder le matériau porteur d’'oxygene [53,56] (figure [1.7). Ce procédé se
nomme le CL-DRM : Chemical Looping Dry Reforming of Methane.
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Figure 1.5: Schéma synthétique du procédé CL-SRM mettant en oeuvre deux réacteurs
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Figure 1.7: Schéma synthétique du procédé CL-DRM

Le travail de thése présenté dans ce manuscrit porte plus spécifiquement sur 1’étude
de la combustion du méthane dans un réacteur de combustion fonctionnant en boucle
chimique utilisant 'oxyde de nickel supporté par I'aluminate de nickel (NiO/NiAl,O,
60%,/40%) comme matériau porteur d’oxygene (figure [1.8)). Ces choix de combustible et

de matériau seront justifiés dans les parties suivantes.
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Figure 1.8: Schéma synthétique du procédé CLC dans le cas de la combustion du méthane (CHy) par
lozyde de nickel (NiO)
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Les études menées sur ce procédé se décomposent en deux grands domaines de re-
cherche :

— I’étude du matériau porteur d’oxygene,

— I’étude du procédé dans le but d’améliorer ses performances (rendement, coiit,etc).
A la jonction de ces deux domaines se trouvent certains travaux portant sur les cinétiques
réactionnelles des différents combustibles en fonction des matériaux utilisés et d’autres
portant sur la dégradation du matériau porteur d’oxygeéne.

1.2.3.1 Recherches portant sur les matériaux porteur d’oxygéne

De nombreuses études concernent le matériau porteur d’oxygéne. Le but de ces re-

cherches est de trouver un matériau performant pour réaliser un grand nombre de cycles
de réduction-oxydation avec ce dernier et d’optimiser ainsi 'efficacité du procédé (diminu-
tion des cotits de fonctionnement et augmentation de la capacité de traitement du dioxyde
de carbone dans le procédé).
Le choix du matériau porteur d’oxygéne permet également de favoriser une oxydation
totale (afin de produire du dioxyde de carbone et de ’eau) ou partielle (production de
gaz de synthése : monoxyde de carbone et hydrogéne) du combustible [53,56]. Le temps
de séjour du matériau dans les différents réacteurs peut également permettre de favoriser
une oxydation compléte ou partielle du combustible [53].

Le projet de recherche CLCMAT [16] a été entiérement consacrée a I’étude de dif-
férents matériaux potentiels pendant trois années (de 2005 a 2008). Lors de ce projet,
différents matériaux porteurs d’oxygene potentiellement intéressants (80 au total) ont été
comparés et classifiés. Il a été mis en évidence que la méthode de préparation du matériau
porteur d’oxygeéne a une influence sur ses performances (en terme de tenue mécanique,
de disponibilité de I'oxygene, etc). Ortiz et al. [57] ont également mis en avant dans leurs
travaux que 'utilisation d’additifs dans le matériau tels que Mny,O3 permettent d’amé-
liorer la tenue mécanique du matériau porteur d’oxygéne.

Dans la publication de Jerndal et al. [27] une comparaison de 27 matériaux porteurs
d’oxygéne synthétiques a été effectuée.
Les critéres de comparaison des matériaux étudiés sont les suivants :

— sensibilité au vieillissement physique (attrition, agglomération...),

— sensibilité au vieillissement chimique (changement de composition...),

— température de fusion,

— vitesse de combustion (vitesse de réduction du matériau porteur d’oxygéne),

— disponibilité de 'oxygene,

— thermicité des réactions,

— sensibilité aux composés soufrés.

Les résultats de ’étude de Jerndal et al. sont résumés dans le tableau [1.3
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Matériaux Critéres
porteur Efficacité de Ré-oxydation | température | ratio Ry Résistance .
matériau
d’oxygéene combustion 7 totale de , R de Me/MeO
étudiés du méthane de Me fusion du doxygene aux produits .
utilisable
MeO/Me a 800°C en MeO matériau de MeO soufrés
NiO/Ni + ++ ++ ++ - oui
CuO/Cu ++ - - ++ + non
Cuz0/Cu 4 +4 - +4 + ouli
FeoO3/Fe304 ++ ++ ++ - ++ oul
Fe304/Feg 9450 - ++ ++ non
Feg.9450/Fe - ++ ++ non
Ccdo/Cd + ++ - non
Mn,03,/Mnz 0. ++ § ++ ++ + oui
Mn3zO4/MnO ++ ++ ++ - ++ oui
MnO/Mn - ++ ++ non
Co0304/Co0O ++ - ++ ++ - ouli
Co0O/Co - ++ ++ ++ - oui
Zn0O/Zn - 4 - non
CeOy/CeO01 83 - ++ ++ non
CeO g3/CeO1 72 - ++ ++ non
CeO1.72/Cez03 - ++ ++ non
Ces03/Ce - ++ - non
WO3/WO2 g6 ++ ++ ++ - + oui
WOs2.96/ W O3.722 ++ ++ ++ non
WO2.722/WOs - 4+ ++ non
WOy /W - ++ ++ non
MoO3/MoO4 gg9 ++ ++ - non
Mo0O3 889/ M0O3 75 ++ ++ - non
MoOs 75/ Mo0O4 ++ ++ - non
MoOy/MoO - ++ - non
BaS0O,/BaS + ++ ++ ++ + oui
SrS0O,4/SrS + ++ ++ ++ + oui
Légende
" n > 0,995 oui > 1200°C >0,1 trés faible oui
"yt 0,995 > 7 > 0,98 / / / légére /
" n<0,98 non < 1200°C <0,1 forte non
" indéterminé

Tableau 1.3: Etude de différents matériaux porteurs d’oxygéne selon différents critéres de fonctionnement
(données obtenues & partir des travaux de Jerndal et al. [27])
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Les critéres de comparaison utilisés sont les suivants :

— efficacité de combustion 1 du méthane a 800 °C : correspond a l'efficacité de com-
bustion du méthane avec l'utilisation du matériau porteur d’oxygene a 800°C (++
pour 1>>0,995, + pour 0,995>7>0,98 et - pour 1<0,98),

— ré-oxydation totale de Me en MeO : caractérise le fait que le métal réduit se ré-oxyde
totalement (++) ou non (-) dans le réacteur d’oxydation,

— température de fusion de Me et/ou MeO : caractérise la température de fusion du
matériau a I'état oxydé ou réduit, qui doit étre supérieure a 1200 °C pour qu’il soit
utilisable dans tous les cas de fonctionnement (44 ),

— ratio Ry d’oxygéne de MeO : correspond a la masse maximale d’oxygéne disponible
pour une masse donnée de matériau porteur d’oxygeéne (++ si le ratio d’oxygene est
supérieur a 0,1, - dans le cas contraire; s’il n’y pas de données aucun symbole n’est
affiché),

— résistance de Me/MeO aux produits soufrés : critére fixé a +-+ si le matériau porteur
d’oxygéne est trés résistant aux composés soufrés, + s’il est 1égérement sensible et
- pour les matériaux trés sensibles aux composés soufrés (empoisonnement, désacti-
vation, etc),

— utilisable : indique si le matériau porteur d’oxygéne peut étre utilisé dans un procédé
de CLC (bonne tenue mécanique, résistance a I’empoisonnement, forte réactivité,
ete).

Ce tableau met en évidence qu’il est trés difficile de choisir un bon matériau porteur
d’oxygéne car beaucoup de critéres sont a prendre en compte selon I'installation utilisée.
De plus, le cotit du matériau ainsi que sa toxicité doivent étre pris en compte. Les oxydes
métalliques contenant les composés Ni, Cu, Fe, Mn, Co, W, Ba et Sr semblent promet-
teurs. Cependant, les performances des matériaux peuvent varier d’'une étude a 'autre.
La note technique 26 du projet CCSD [4] regroupe des informations sur les matériaux por-
teurs d’oxygeéne sélectionnés par 1’étude de Jerndal et al. [27]. Les conclusions principales
de ce projet sont les suivantes :

— les oxydes de fer présentent des vitesses de réaction (oxydation et réduction) rela-
tivement faibles par rapport aux autres composés sélectionnés et sont sensibles a
I’agglomération et au frittage. Cependant, leur faible cofit et leur compatibilité avec
I’environnement rendent ces composés attractifs,

— les oxydes de cuivre ont une vitesse de réaction plus importante que les oxydes de
fer. De plus, leur réduction est toujours un phénoméne exothermique. Il n’y a donc
pas besoin d’apporter d’énergie supplémentaire pour réaliser 1’étape de réduction
du matériau. Par ailleurs, les oxydes de cuivre formés par imprégnation ont I’avan-
tage de ne pas présenter de fort frittage lors de leur utilisation & une température
supérieure a 800 °C,

— les matériaux porteurs d’oxygeéne composés de Cobalt (Co) présentent une réacti-
vité limitée. De plus, une détérioration du matériau est observée apres plusieurs
cycles. Elle est due a la réaction du cobalt avec le matériau support (qui est sou-
vent I'alumine). L’utilisation du support céramique YSZ (Ytria Stabilized Zirconia
(ZrOy + Y503)) permet de contourner ce probléme,

— les oxydes de Manganeése ont une vitesse de réaction de réduction limitée et réagissent
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également avec leur support lorsqu’il s’agit de 'alumine (pour prendre la forme
MnAl,Oy). L'utilisation du support YSZ permet de pallier ce probléme également,

— pour conclure, 'oxyde de nickel (NiO) semble étre un matériaux porteurs d’oxygeénes
performant utilisables pour le CLC. Il a de bonnes propriétés physiques et chimiques
et une forte vitesse de réduction. Il ne réagit pas avec ses matériaux supports s’il
s’agit de ’espéce NiAl,O,4 ou la céramique YSZ. Il est peu sensible au frittage ou a
I'agglomération et se régénére correctement aprés un cycle d’oxydation/réduction.
En revanche, il reste cher et toxique.

L’oxyde de nickel est ainsi I'un des matériaux porteur d’oxygéne les plus étudiés dans la
littérature [26H30,58-62] et est a longtemps été considéré comme une référence. Pour cette
raison nous l'utiliserons dans nos travaux, bien qu’il tende a étre moins utilisé a cause de
sa forte toxicité et de son cofit.

Afin de garantir de bonnes propriétés physiques du matériau porteur d’oxygeéne, il est

indispensable d’utiliser un matériau support. De nombreux matériaux support tels que :
CaAly0y , Lay0s, CeOy, LasO3 — CeOsq, AloO3 , Z1rOq, M gO, TiOy, SiOq, YoO3 — ZrO,
(YSZ), CugosFe105Al0y, ete. ont été étudiés dans la littérature [16, 23,53, 61,63} 64].
Otomo et al. [65] ont également proposés l'utilisation de matériaux conducteur d’ions
oxydes permettant de favoriser la mobilité de 'oxygéne dans le matériau, accélérant ainsi
les vitesses de consommation de ce dernier.
Le matériau support doit apporter la tenue mécanique nécessaire a l’'utilisation du ma-
tériau porteur d’oxygeéne sur une longue période de temps. Il doit étre inerte vis a vis
des réactifs gazeux mais également vis a vis de la phase active. Par exemple, un certain
nombre d’études a porté sur l'utilisation de I'oxyde de nickel (NiO) supporté par I’alumine
(Al2O3) [23,66]. Ces études ont montré que 'oxyde de nickel réagit & haute température
avec 'alumine pour former I'aluminate de nickel (N7AlyOy), ce qui diminue les perfor-
mances du matériau (oxygeéne moins disponible). Pour pallier ce probléme, il est possible
de combiner, au préalable, 'alumine avec d’autres matériaux comme 1’'oxyde de calcium
ou de magnésium, pour former des aluminates stables et inertes chimiquement [23,59,61].
Une autre solution consiste en l'utilisation d'un excédant d’oxyde de nickel lors de la
préparation du matériau (80 % d’oxyde de nickel pour 20 % d’alumine) pour former de
I'oxyde de nickel supporté par ’aluminate de nickel dans les proportions 60/40. Ainsi, le
matériau support ne pourra plus réagir avec I'oxyde de nickel ce qui garantit des perfor-
mances acceptables pour le matériau porteur d’oxygéne [23./67].

Dans différents travaux, tels que ceux de Larring et al. [68|, des minéraux naturels
sont utilisés comme matériau porteur d’oxygeéne. Ces minéraux ne nécessitent pas de trai-
tement avant leur utilisation (si ce n’est une étape de concassage pour étre a la bonne
granulométrie) et présentent des performances intéressantes. Il s’agit essentiellement de
mélanges d’oxyde de fer ou de manganése couplés a d’autres espéces. L’intérét principal
de ces minerais naturels est leur facilité de recyclage. En effet, le procédé CLC provoque
des phénomeénes d’attrition du matériau qui vont diminuer la granulométrie de ce der-
nier. Cette diminution de la granulométrie du matériau n’augmente en rien sa toxicité et
n’empéche pas son utilisation ultérieure dans d’autres procédés par exemple. Ceci rend
donc les matériaux naturels aisément recyclables. Un des inconvénient de ces matériaux
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naturels est le manque de constance de leur composition chimique. En effet, un méme
minerai peut voir sa composition fortement varier en fonction de la zone géographique ou
il est extrait. Pour finir, le prix est un élément déterminant pour le choix d’un matériau
pour le procédé CLC. Or les minerais naturels présentent un cotit en moyenne 10 fois
inférieur a celui des matériaux synthétiques.

Dans le cadre de notre étude 'utilisation d’un minerai naturel (plus complexe) aurait été
inappropriée car apportant trop d’incertitudes et de complications quand aux phénoménes
observés.

Dans le cas de l'utilisation de 'oxyde de nickel comme phase active, I’aluminate de
nickel reste le matériau support le plus utilisé.

Le matériau utilisé dans ce travail de thése sera donc 'oxyde de nickel (NiO) supporté
par la phase NiAl,O, dans les proportions 60/40.

1.2.3.2 Recherches portant sur I’étude du fonctionnement du procédé

De nombreux travaux de recherche se sont concentrés sur ’étude des procédés de CLC.
Des pilotes et prototypes ont été construits dans différents laboratoires et lors de différents
projets. Les projets GRACE [13|, ENCAP [§], ECLAIR [10] et CLC Gas Power [64] ont
grandement participé a 1’élaboration de ces pilotes et prototypes de CLC. L’université
de Chalmers en Suéde posséde plusieurs pilotes de CLC dont un d’une puissance de 300
W [25,37,/44] et un autre d’une puissance de 10 kW [25/|33,42,69]. Des pilotes de 500 W et
10 kW sont utilisés au Conseil Supérieur de I'Investigation Scientifique (CSIC : Consejo
Superior de Investigaciones Cientificas) en Espagne [25,139,/64,[70]. Un pilote de 120 kW a
été construit a I’'Université de Technologie de Vienne [64], et un prototype de 1 MW a été
construit a I'Université Technologique de Darmstadt [10]. La Corée du sud s’est également
dotée d'un pilote de 50 kW [4]. Aux Etats-Unis des pilotes de 3 MW et 250 kW ont été
développés par Alstom et 'université de 1’état de I’Ohio [71]

Tous ces pilotes permettent de tester les différentes conditions de fonctionnement et
de progresser vers un dimensionnement industriel de 'installation.

Les chercheurs de I'Université de Chalmers étaient parmi les premiers a proposer I'uti-
lisation de lits fluidisés pour les deux réacteurs composant le procédé de CLC [32]. Ces
lits fluidisés ont été ensuite utilisés dans tous les pilotes car ils permettent un bon échange
de matiére entre les gaz et le solide et car ils facilitent la circulation du matériau porteur
d’oxygene d’'un réacteur a l'autre.

Il est toutefois maintenant possible de rencontrer d’autres types de réacteur dans les pro-
cédés de combustion en boucle chimique :

— des lits fluidisés communicants [23)],

— un lit fluidisé et un lit transporté [23],

— un lit fluidisé et deux lits transportés |72],

— un lit fixe alimenté successivement en combustible puis en oxydant [23,59],

— un lit fixe rotatif [53|,

— un lit mobile et un lit transporté |71].
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Certaines technologies sont plus avancées, comme les lits fluidisés, tandis que d’autres
présentent encore des problémes techniques importants comme le lit tournant, ot des pro-
blémes de séparation des phases gazeuses sont présents [53].

Toutefois, les connaissances en matiére de lits fluidisés sont encore incomplétes en
raison de la complexité hydrodynamique des écoulements gazeux et solides. C’est pourquoi
certains groupes de recherche se sont concentrés sur la compréhension, la modélisation et la
simulation de ce systéme pour mieux appréhender les difficultés d’utilisation des réacteurs
et de transport du matériau porteur d’oxygene [31].

Initialement, le procédé CLC était étudié avec des combustibles gazeux tels que le méthane
[37,38//44,45.70,73]. Cependant, la possibilité de pouvoir réaliser la combustion du charbon
(qui est trés polluant) tout en controlant les émissions de C'O, a fait naitre un intérét pour
I'utilisation du CLC acceptant les combustibles solides. Un intérét pour la combustion du
charbon en CLC s’est donc développé et de nombreuses études ont été réalisées pour
adapter le procédé de CLC a la combustion du charbon [34-36,40,141}43].

A la jonction de ces études sur le fonctionnement du procédé et sur le matériau porteur
d’oxygene se trouvent des travaux consacrés a la détermination de cinétiques réactionnelles
[23,62,74-78| ou a I’étude de la dégradation du matériau porteur d’oxygeéne [16,26,30166,
79).

1.2.3.3 Etudes portant sur des mesures cinétiques

La détermination des cinétiques réactionnelles des différentes réactions de ce procédé
peut étre réalisée grace a ’analyse de résultats expérimentaux. Les travaux présentés dans
la littérature présentent 1'utilisation de trois types de dispositifs différents afin de réaliser
ces études |23 :

— une installation d’analyse thermogravimétrique (ATG),

— un lit fixe,

— un lit fluidisé,

Trés peu d’auteurs préconisent 'utilisation de lits fluidisés car les cinétiques réactionnelles
mesurées, restant souvent apparentes, dépendent fortement des dispositifs expérimentaux
utilisés et ne sont donc pas utilisables dans d’autres installations. Dans le chapitre 2 se-
ront présentés les avantages et inconvénients des lits fixes et des installations d’analyses
thermogravimétriques.

La détermination de cinétiques réactionnelles passe en générale par une modélisation
du réacteur utilisé. Les modéles développés dépendent d’une part de I’écoulement de la
phase gazeuse dans le réacteur et d’autre part de I’évolution de la composition de la phase
solide au cours du temps. Différents modéles ont été proposés pour prédire 1’évolution de
la composition de la phase solide [23] tels que :

— le modéle de grain a taille variable prenant en compte les différences de volumes
des grains lorsqu’il sont composés d’oxyde de nickel ou de nickel réduit. La taille du
grain varie avec le temps et la consommation de solide est uniforme,

— le modéle de grain a coeur rétrécissant qui considére un coeur de phase non réagi
diminuant avec le temps au profit d’'une couche externe de matériau réduit. Le
diameétre du grain est fixe et sa consommation est uniforme,
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— le modéle de croissance par nucléation et nuclér, plus complexe prenant en compte
I’apparition non uniforme d’une phase réduite a la surface du grain qui s’étend avec
le temps. La consommation du grain n’est pas uniforme avec ce modéle mais son
diamétre ne varie pas.

Zhou et al. [58] ont réalisés une étude portant sur la comparaison d'un grand nombre de
modéles théoriques de prédiction de I’évolution de la composition de la phase solide. Selon
eux, la réduction de I'oxyde de nickel peut étre correctement modélisée par le modéle de
croissance par nucléation et nucléi alors que sa régénération est représentée plus précisé-
ment grace a un modéle proche du grain a coeur rétrécissant. Comme cela a été confirmé
par d’autres travaux [72,80|, les modéles de croissance par nucléation et nucléi et de grain
a coeur rétrécissant semblent étre effectivement prometteurs.

Dans le chapitre 3, il sera donc discuté du choix du modéle représentant la phase solide.
Une étude bibliographique plus approfondie sur la détermination de cinétiques réaction-
nelles est également présentée dans le chapitre 3 de ce manuscrit.

1.2.3.4 Etudes portant sur la dégradation du matériau porteur d’oxygéne

Lorsque le matériau porteur d’oxygene subit un cycle complet dans le procédé CLC il
passe de I'état oxydé a I’état réduit avant d’étre de nouveau ré-oxydé. Ces changements
d’état successifs ont pour conséquence de provoquer des modifications de la structure phy-
sique et de la composition chimique du matériau porteur d’oxygéne.

Dans certains travaux comme dans ceux de Medrano et al. [61], un premier cycle d’ac-
tivation est nécessaire pour que la réactivité de ’'oxyde de nickel contenu dans le matériau
soit maximale. Ces auteurs attribuent ce phénomeéne & une migration du nickel dans les
grains vers leur surface. La concentration de nickel en surface des grains augmentant, la
réactivité du matériau porteur d’oxygéne augmente également. Ces phénoménes de mi-
gration du nickel ont également été observés dans les travaux de Blas et al. [81].

Dans le cas de l'utilisation de charbon comme combustible, Zhao et al. [30] décrivent
des phénoménes d’agglomération de leur matériau porteur d’oxygéne aprés un cycle de
réduction/oxydation. Ils ont réalisé des mesures de surfaces spécifiques (surface totale de
solide (m?) accessible au gaz par unité de masse de matériau porteur d’oxygeéne (g)) et ont
constaté une légére diminution de cette surface lorsque le matériau s’agglomeére. La poro-
sité du matériau augmenterait également avec le nombre de cycles qu’il a subit. L’étude
n’apporte pas d’autres explications ou conséquences de ce phénomeéne d’agglomération.
Ces phénoménes d’agglomération sont connu pour se produire dans le procédé et sont plus
ou moins marqués selon les réacteurs utilisés (lit fluidisé ou fixe) [23].

Lors du projet CLCMAT |[16] de nombreux tests ont été réalisés sur les matériaux
étudiés. Le procédé étudié ne présentait pas de perte de performance quel que soit le
matériau utilisé¢, mais 6.5 % de la masse initiale de matériau porteur d’oxygeéne quittait le
réacteur par entrainement avec les gaz. Cet entrainement de poudre a été rendu possible
par la présence de phénomeéne d’attrition du matériau. Les réacteurs de type lit fluidisé
sont connus pour favoriser ces phénoménes et il n’est pas possible de dire si les réactions
chimiques ont joué un role important dans la dégradation du matériau.
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Pour finir, Shen et al. [66] ont réalisé une étude consacrée a la diminution de la réacti-
vité du matériau porteur d’oxygéne au cours du temps. Trois méthodes d’analyse ont été
utilisées :

— la spectroscopie par diffraction des rayons X permettant de déterminer les chan-
gements de structure des phases cristallines contenues dans le matériau porteur
d’oxygéne,

— la microscopie électronique a balayage qui permet d’obtenir des photographies zoo-
mées du matériau et ainsi visualiser les changements structurels du solide,

— la mesure de surface spécifique BET qui caractérise en général la réactivité d'un
matériau (plus une surface accessible au gaz est importante plus il sera réactif).

La perte de réactivité du matériau s’explique, selon eux, par une baisse de la surface
spécifique de ce dernier. Leur étude souligne également la présence de phénoménes d’ag-
glomération dans la poudre.

Les processus de dégradations du matériau porteur d’oxygéne ont été observés mais trés
peu d’études se sont entiérement consacrées a la description et ’analyse des phénomeénes
physiques et chimiques permettant de trouver les causes des pertes de performances du
procédé (changement de composition de la phase gazeuse, diminution de la régénération,
phénomeénes d’agglomération et d’attrition, etc.) et ainsi apporter des solutions nouvelles.

1.3 Conclusion

L’objectif de ce travail de thése est ainsi a la jonction entre les deux catégories de

recherche présentées précédemment (aux paragraphes "Recherches portant sur les
matériaux porteur d’oxygeéne" et "Recherches portant sur 1’étude du fonctionne-
ment du procédé"). Il s’agit développer une méthodologie de caractérisation du mécanisme
de dégradation du matériau porteur d’oxygéne. Ce mécanisme devrait étre en mesure de
prédire la modification des performances du procédé de combustion en boucle chimique
(CLC) en fonction de 'état de dégradation du matériau au cours des cycles de réduction
et d’oxydation de ce dernier.
Dans le cas de notre étude, le matériau porteur d’oxygéne choisi est 'oxyde de nickel
(NiO) supporté par I’aluminate de nickel (NiAl2Oy) (60%/40%), car il s’agit du composé
considéré comme étant une référence [4,/16,27]. De plus, il présente une forte réactivité ce
qui facilitera les mesures expérimentales car de fortes variations de concentration seront
observables.

Les réacteurs de type lit fluidisé sont connus pour favoriser les phénoménes d’attrition
et présenter, en cas de volumes morts, des phénomeénes d’agglomération. De maniére a
déterminer si la détérioration du matériau est due a d’autres phénomeénes que ceux liés a
I'utilisation de ce type de réacteurs, un réacteur de type lit fixe & écoulement piston va
étre utilisé dans cette étude. Ainsi 'impact, sur la structure du matériau, des réactions
chimiques et des conditions opératoires comme la température ou les concentrations en
réactifs pourra plus précisément étre étudié. Il était également envisagé dans ce travail
de modéliser le réacteur piston afin de prendre en compte les mécanismes de dégrada-
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tion proposés. Cette modélisation permettrait de prédire de maniére précise les variations
de performances du procédé (profils de concentration en sortie du réacteur, vitesse de
consommation du solide, etc.). Cependant, suite a diverses difficultés, uniquement la mo-
délisation de ’étape de réduction du matériau porteur d’oxygéne pendant le premier cycle
sera présentée dans ce manuscrit. La figure représente le fonctionnement du lit fixe
dans notre cas d’étude. Les parameétres cinétiques nécessaires a la modélisation du réac-
teur piston seront déterminés dans un réacteur parfaitement auto-agité.

CH,
H>O

O,
COy Ar
Ar

Combustion  d’une

mélange appauvrit
en oxygéne

Régénération du
matériau porteur

Eaessais
§§§%§§§§ d’oxygene selon la

e | S

§§ fraction du méthane %

Lit fixe COy +2H,0 + 4Ni | Lit fixe
CH, ) mélange riche
Ar Ar en oxygéne
Etape d’oxydation

Etape de réduction du

L , N du matériau  porteur
matériau porteur d’oxygene

d’oxygene

Figure 1.9: Schéma synthétique du montage utilisé pour réaliser le procédé de combustion en boucle chi-
mique (CLC) du méthane (CHy) avec Uoxyde de nickel (NiO) supporté par laluminate de nickel inerte

De maniére a limiter la complexité du systéme, le méthane (C'Hy) sera choisi comme
réactif afin d’étudier un systéme réactionnel plus simple et éviter de passer par une étape
de gazéification d’un combustible solide.
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Chapitre 2

Mesure expérimentale des cinétiques ré-
actionnelles en réacteur parfaitement agité

2.1 Introduction

Les travaux présentés dans ce mémoire portent ainsi sur 1’étude de la dégradation
d’un matériau porteur d’oxygene utilisé dans le procédé de combustion fonctionnant en
boucle chimique (procédé CLC : "Chemical Looping Combustion"). Le matériau que nous
étudierons ici est 'oxyde de nickel (NiO) supporté par la phase inerte aluminate de nickel
(NiAly04) dans la proportion 60/40. Il est utilisé pour réaliser la combustion du méthane
(CH,) dans un réacteur de type lit fixe & écoulement piston. Le procédé CLC se divise en
deux étapes :

— une étape de réduction du matériau porteur d’oxygeéne (NiO) selon la réaction

générale
CH4(g) + 4Ni0(8) — COQ(g) + 2H20(g) + 4Ni(s) (21)

— une étape d’oxydation du matériau permettant de reformer I'oxyde de nickel selon
la réaction 2.2

. 1 .
NZ(S) + 502(9) — NZO(S) (2.2)

Afin de décrire au mieux les différents mécanismes responsables de la dégradation du
matériau porteur d’oxygeéne (présentés dans le chapitre @ page il est important de
bien appréhender les différents phénomeénes physiques et chimiques se déroulant dans le
réacteur. Pour ce faire, une étude du schéma réactionnel et des cinétiques de réactions de
chaque étape du procédé (réduction et ré-oxydation de 'oxyde de nickel) est nécessaire.
De plus, cette étude cinétique engendre le développement d’un modéle du réacteur qui
ne peut fonctionner que si les phénomeénes physiques et chimiques pris en compte sont
représentatifs de la réalité.

Ainsi, grace a ’étude expérimentale et théorique préliminaire des cinétiques des réactions,
de nombreuses informations sur le comportement des phases gazeuse et solide vont pouvoir
étre collectées. Pour réaliser cette étude préliminaire, un réacteur parfaitement auto-agité
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a été utilisé.

Ce chapitre porte donc sur ’analyse des résultats expérimentaux obtenus dans le réacteur
parfaitement auto-agité (évolution des profils de concentrations des différentes espéces).
Aprés avoir décrit le matériel utilisé pour réaliser ces expériences, I'analyse d’une expé-
rience permettra de choisir le modeéle réactionnel représentatif des étapes de réduction de
I'oxyde de nickel et d’oxydation du nickel réduit. Finalement, le modéle réactionnel sera
utilisé afin d’exploiter et interpréter les résultats expérimentaux.

2.2 Choix d’un réacteur

Selon Adanez et al. [23] les équipements les plus utilisés pour étudier des cinétiques

réactionnelles sont le réacteur de type lit fixe & écoulement piston ou l'installation d’ana-
lyse thermogravimétrique (ATG).
Par exemple, les travaux d’Iliuta et al. [77] portent sur une détermination de paramétres
cinétiques dans un réacteur de type lit fixe & écoulement piston. Les paramétres ainsi ob-
tenus sont ensuite validés par modélisation d’un réacteur de type lit fluidisé. Les résultats
obtenus se sont avérés trés concluants.

Bien que les réacteurs de type lit fixe a écoulement piston soient souvent utilisés
pour réaliser des mesures cinétiques, ils présentent de nombreux inconvénients dont les
principaux sont listés ci-apres :

— la présence de limitations de transfert de matiére et de chaleur externes dans le lit
provoque des gradients de concentration et de température dans le réacteur diffici-
lement quantifiables,

— la présence de limitations de transfert de chaleur radiales dans le lit peut conduire
a de forts gradients thermiques radiaux au sein de ce dernier,

— les concentrations en composés gazeux dans le réacteur sont difficilement mesurables,
en effet, seule la concentration en sortie de réacteur est accessible,

— la présence de points chauds en cas de mauvais dimensionnement du lit fixe peut
perturber les mesures,

— la phase solide n’est pas homogéne tout au long du réacteur,

— la présence de limitation de transfert de matiére possible dans les grains de matériaux
porteurs d’oxygéne.

L’augmentation de la vitesse du gaz circulant dans le réacteur piston (lit fixe a écoule-
ment piston) permet de réduire 'importance des limitations de transferts de matiére et
de chaleur externes. Et 1'utilisation de particules de petites tailles permet de réduire les
limitations de transfert de matiére internes aux grains. Cependant, l’absence totale de
limitations de transfert de matiére et de chaleur doit impérativement étre controlée.

Contrairement au lit fixe & écoulement piston, I'installation d’analyse thermogravimeé-
trique (ATG) permet d’obtenir des informations sur la composition du solide au cours
du temps dans le cas ou de petites quantités de solide sont utilisées pour assurer une
composition homogéne de ce dernier.

Cependant, ’ATG présente aussi les inconvénients suivants :
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— limitations au transfert de matiére et de chaleur a la surface et dans le solide
(NiO/NiAlyOy),
— la concentration gazeuse mesurée lors des expériences ne correspond pas a la concen-
tration réelle & la surface du solide & cause des limitations de transfert de matiére,
— la température du solide peut varier au cours d’une expérience.
Gomez-Barea et al. [82] ont montré que l'augmentation de la vitesse du gaz balayant
le solide n’est pas suffisante pour empécher les limitations de transfert de matiére. Par
conséquent, ’ATG ne serait pas capable de réaliser des mesures précises des cinétiques
réactionnelles. Ce qui rend 'utilisation de ’ATG moins intéressante pour notre étude.

Dans cette étude, les mesures cinétiques ne seront réalisées dans aucun de ces deux
dispositifs mais dans le réacteur parfaitement auto-agité utilisé par Fleys et al. [83] et
développé initialement par David et Matras [84]. En effet, ce réacteur parfaitement agité
(RPA) permet d’éviter certains inconvénients majeurs des deux autres réacteurs, comme
les limitations de transfert de matiére et de chaleur ou I'inhomogénéité des concentrations.
L’utilisation de ce type de réacteur permet :

— d’une part d’avoir un meilleur contréle sur les limitations au transfert externe de
matiére et de chaleur au niveau du solide. En effet, une forte turbulence permet
d’éviter les limitations de transfert de matiére et la concentration des gaz sortant
du réacteur est égale a la concentration au contact avec le solide,

— d’autre part les informations fournies par ce type de réacteur sont tres différentes
de celles obtenues lors d’expériences en réacteur de type lit fixe & écoulement pis-
ton, comme le montre la figure 2.1 Cette différence sera expliquée ultérieurement
et est en grande partie due aux temps de contact entre le gaz réactif et le solide qui
different d’un dispositif a I'autre.

CH,
4 [PPSR Ll st T CO
/..4'" ' CH4 H2
~ 3f co{ - e ; o il-- H,O
< H, —Co,
x 2 ]
‘‘‘‘‘ H,O :
................. —CO, |
e T e |
500 1000 1500 2000 00 200 4000 6000
t (s) t(s)
(a) Réacteur parfaitement agité (b) Réacteur de type lit fize a écoulement piston

Figure 2.1: Profils de concentrations mesurés en sortie de deux types de réacteurs différents fonctionnant
avec des conditions opératoires identiques (T=800°C, [CH4|=5%, [H20]=0,5%)

Le principal inconvénient de ce réacteur (RPA) est de devoir mettre le matériau por-
teur d’oxygene sous forme de pastille au lieu de I'utiliser en poudre comme dans les autres
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réacteurs. Des limitations diffusionnelles dans la pastille devront donc impérativement
étre prises en compte lors de 1’établissement du modéle du réacteur.

Afin de confirmer la validité des cinétiques déterminées dans ce type de réacteur, des
expériences en réacteur piston seront également réalisées. Les résultats obtenus doivent
étre prévisibles grace a la modélisation du lit fixe a écoulement piston en utilisant les
parameétres déterminés dans le réacteur parfaitement auto-agité. Cette validation du mo-
deéle sera présentée dans le chapitre 5| (page . Elle permettra également de définir si
l'utilisation de ce type de réacteur (RPA) est intéressante pour déterminer les paramétres
cinétiques des différentes réactions rencontrées dans le procédé de combustion en boucle
chimique.

2.3 Matériel et méthode

2.3.1 Installation expérimentale

Pour mesurer les paramétres cinétiques des réactions mises en jeu dans le procédé
de combustion du méthane en boucle chimique, I'installation utilisée dans les travaux
d’Hognon et al. [85] a été adaptée a nos conditions expérimentales. Des appareils d’analyses
supplémentaires ont été ajoutés (spectrométre de masse) et des équipements tels que
I’humidificateur, détaillés ci-aprés, ont été mis en place afin d’avoir un meilleur controle
des paramétres opératoires.

La figure représente un schéma de l'installation utilisée pour réaliser les expériences
présentées dans ce chapitre.

Les équipements composant cette installation, leur fonctionnement et leur utilisation,
vont maintenant étre détaillés.

2.3.1.1 Le réacteur

Le réacteur détaillé figure a été développé par David et Matras [84]. Il permet

d’obtenir un comportement parfaitement agité de la phase gazeuse dans la chambre réac-
tionnelle.
Le réacteur est composé d’une zone de préchauffage (figure permettant au gaz ali-
mentant le réacteur d’étre chauffé jusqu’a une température d’environ 100°C inférieure a
la température opératoire. Des résistances chauffantes thermocoax sont installées autour
du réacteur (figure afin d’assurer une température constante. Une fois préchauffé, le
gaz passe a travers une croix d’injection (figure permettant d’augmenter grandement
sa vitesse et ainsi d’assurer un comportement parfaitement agité de la phase gazeuse. La
chambre réactionnelle est composée d’'une demi-spheére de 2,5 cm de rayon supportée par
un cylindre de 3,9 cm de hauteur et de méme rayon (figures et 2.3¢). Le matériau
est déposé sur un piston support qui s’insére par la partie inférieure du réacteur et vient
former le fond de la chambre réactionnelle qui a ainsi un volume de 110 cm?.

Les gaz passant au contact de la pastille réagissent et sortent rapidement du réacteur.
Le temps de passage dans le réacteur a été fixé a 1 seconde pour chaque expérience.
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Figure 2.2: Schéma du montage expérimental utilisé pour réaliser les expériences de mesure cinétique en
réacteur parfaitement agité

Afin de valider le comportement "réacteur parfaitement agité", une expérience de me-
sure de Distributions des Temps de Séjour a été réalisée (ﬁgure. Un échelon ascendant
de concentration de méthane dans un mélange comprenant également de I’argon (passant
d’une valeur stationnaire Ccop, 1 & une nouvelle valeur stationnaire Cep, 2) est imposé en
entrée du réacteur. Cet échelon ascendant est suivi, aprés stabilisation du signal, d’un
échelon descendant pour revenir a la valeur d’origine.

Le signal obtenu par le spectrométre de masse est sauvegardé en continu. La figure
présente I’échelon ascendant imposé en entrée du réacteur (en vert). Cet échelon ne pré-
sentent pas un profil parfait (passage instantané de Ceop, 1 & Cop, 2) mais sa forme réelle
a été prise en compte lors de I’étude du signal (bleu) obtenu en sortie de réacteur. Un
décalage entre les courbes bleue est verte est observable et ceci est dii & I’hydrodynamique
du réacteur. La courbe rouge correspond au signal théorique obtenu en supposant que le
réacteur présente un comportement parfaitement agité. Il apparait donc que le réacteur
utilisé présente un comportement parfaitement agité. L’échelon descendant conduit aux
mémes conclusions et ne sera donc pas présenté.

Le matériau utilisé, produit par la société francaise Marion Technologies, est composé
de 60 % d’oxyde de nickel (NiO) et 40 % d’aluminate de nickel (NiAlyOy). 11 est ini-
tialement sous forme de poudre (figure dont le diamétre moyen en nombre mesuré
avec un granulométre Malvern Mastersizer est de 167 pm. Des mesures de surface BET,
représentant la surface de solide accessible au gaz, ont indiqué que le matériau serait peu
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Figure 2.3: Le réacteur parfaitement agité : (a) Schéma du réacteur parfaitement agité utilisé, (b) photo-
graphie du réacteur réel équipé de ses résistances chauffantes, (¢) croix d’injection

poreux. La surface spécifique du matériau mesurée par adsorption a l'azote est de 2,69
2 —1
meg—".

Les fortes vitesses de circulation du gaz dans le réacteur empéchent 'utilisation du
matériau sous forme de poudre car il serait automatiquement entrainé par les gaz vers la
sortie du réacteur. Pour pallier ce probléme, la poudre est mise sous forme de pastille par
compression & une force de 230 MPa grace & une presse hydraulique.

La pastille a, pour la majorité des expériences, les caractéristiques suivantes : un diamétre
de 1 cm et une épaisseur de 2 mm pour une masse de 0.5 g de poudre (figure .

Dans le réacteur, la pastille est chauffée par sa face inférieure grace a une résistance
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Figure 2.4: Courbes de Distributions des Temps de Séjour. Variation de la concentration de méthane
imposée en entrée de réacteur (vert). Signal mesuré en sortie de réacteur (blew). Signal théorique corres-
pondant & un réacteur parfaitement agité (rouge)
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Figure 2.5: Poudre neuve de NiO/NiAlyOy fournie par la société Marion Technologies (photographie
prise au microscope électronique & balayage)

Figure 2.6: Pastille obtenue par compression de la poudre neuve

installée dans le piston support, ce qui permet d’en assurer une température constante.

Aucune réaction n’a été constatée dans le réacteur sans la présence d’une pastille
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dans les conditions opératoires de cette étude (700-833°C). Le réacteur est donc considéré
comme inerte.

2.3.1.2 Les régulateurs de débit

Des concentrations allant de 1 & 10 % molaire de méthane ou d’oxygéne dans I’argon
sont utilisées dans cette étude. Des régulateurs de débit massique Alphagaz ("RDM" sur
la figure permettent de réguler 'alimentation de 'installation en composés purs (Ar,
CH, et Oy). L’ajustement des débits des régulateurs permet d’obtenir la composition
voulue de la phase gazeuse en alimentation du réacteur. Un boitier de régulation manuelle
permet d’ajuster les valeurs des consignes imposées aux régulateurs.

Le principe de fonctionnement de chacun de ces débitmétres repose sur le principe de
mesure thermique du débit massique. Il est décrit en annexe page 209}

Un étalonnage des quatre RDM a été effectué a ’aide d’un débitmeétre & bulles pour
connaitre le débit réel envoyé vers le réacteur. L’étalonnage est présenté en annexe |3 page
219] Sur la figure deux régulateurs servent & ajuster des débits d’argon. Ceci est du
au fait qu’il est possible de faire passer une partie ou la totalité du courant d’argon dans
un bulleur pour le charger en eau afin d’étudier I'impact de la concentration en eau sur
les réactions observées. Le régulateur alimentant le bulleur sera nommé argon "bulleur"
alors que 'autre régulateur sera nommé argon "sec'.

2.3.1.3 Le bulleur

L’argon utilisé lors des manipulations contient une humidité absolue de 0,1 % environ
(0,1 mole d’eau pour 99,9 moles d’argon). De maniére a étudier I'impact d’une plus grande
concentration d’eau sur le procédé, 'humidité des gaz entrant dans le réacteur peut étre
modifiée grace a la mise en place d'un bulleur traversé par le courant appelé "argon
bulleur". Le bulleur est un bain thermostaté ot ’argon bulle dans I’eau & une température
fixe afin de se charger en humidité. La quantité d’eau ajoutée dans ’argon dépend de deux
facteurs :

— la température du bain thermostaté (une plus haute température augmente la quan-

tité d’eau évaporée),

— la variation de débit du courant "argon bulleur".

En pratique, la température du bulleur est toujours fixée a la méme valeur et le débit
d’argon "bulleur" est modifié car ce parameétre permet d’avoir un plus grand impact sur
la quantité d’eau injectée dans le réacteur.

2.3.2 Les méthodes d’analyse

La composition des gaz sortant du réacteur est mesurée a chaque instant grace au
couplage d’un spectrométre de masse (SM) (informations qualitatives en continu) et d’un
micro-chromatographe en phase gazeuse (uGC) (informations quantitatives ponctuelles).
Le signal qualitatif du spectromeétre de masse est calibré pour chaque composé gazeux
tout au long de I'expérience grace aux mesures quantitatives du uGC.

Le micro-chromatographe étant incapable de mesurer la concentration d’eau dans le flux
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sortant du réacteur, un capteur d’humidité a été utilisé pour faire une calibration du
signal du spectromeétre de masse aprés chaque expérience. Cette technique d’analyse a
pour objectif de déterminer & chaque instant la concentration des différents gaz sortant
du réacteur.

2.3.2.1 Le spectrométre de masse

La spectrométrie de masse est une technique analytique permettant d’identifier et de

mesurer qualitativement des espéces chimiques gazeuses grace a la mesure de leur masse
molaire (description de son fonctionnement en annexe page [210]).
Le signal fourni par I’appareil dépend de I’espéce analysée et est proportionnel a la concen-
tration de cette espéce dans le mélange gazeux prélevé. Toutefois, le signal ne peut étre
quantitatif sans une calibration préliminaire. Le diazote et le monoxyde de carbone ayant
la méme masse molaire (28 gmol™!), il n’est pas possible d’utiliser I'azote comme gaz
neutre dans notre installation. C’est pour cette raison que de ’argon est utilisé comme
gaz diluant a la place de 'azote. Au vu du nombre restreint de molécules & analyser (CO,
O,, CHy, COy, HyO, Hs), il est possible d’obtenir un signal spécifique a chaque molécule
et ainsi d’obtenir ’évolution qualitative des titres molaires de chaque espéce en fonction
du temps.

2.3.2.2 Le micro-chromatographe en phase gazeuse (uGC)

La chromatographie en phase gazeuse est une technique d’analyse permettant de sépa-
rer et d’identifier des molécules gazeuses grace a leurs différences d’affinité avec une phase
stationnaire (solide ou liquide) [86].

Le principe de fonctionnement de cette méthode d’analyse est détaillé en annexe page

210

Le signal fourni pour chaque composé est proportionnel au titre molaire du composé
dans le mélange prélevé. Cependant, un étalonnage de 'appareil est nécessaire pour obtenir
des données quantitatives fiables. Pour ce faire, quatre bouteilles de gaz étalons, avec des
concentrations connues et précises des différentes espéces d’intérét de notre étude, ont
été utilisées. La gamme de concentration étudiée varie de 0.1% jusqu’a 43.7% pour les
différentes espéces. L’étalonnage ainsi réalisé est détaillé en annexe 4| page [230

2.3.2.3 Couplage des deux appareils

De manieére a obtenir un signal quantitatif en continu, les mesures ponctuelles du uGC
sont utilisées pour calibrer le signal du spectrométre de masse.
Le signal fourni par le spectromeétre de masse est proportionnel au titre molaire de 1'es-
péce dans le mélange gazeux analysé. Ainsi, pour chaque espéce (CO, COs, Hy et C'Hy)
quantifiée grace au pGC, des valeurs du titre molaire a différents moments de I’expérience
sont connues. La définition d’une relation linéaire entre le signal du spectrométre de masse
et les valeurs indiquées par le uGC permet d’obtenir une droite de calibration.
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Afin de valider cette méthodologie une expérience a été réalisée. Une rampe de concen-
tration de méthane dilué dans I'argon (de 12 % a 0 %) a été imposée en entrée du réacteur
et la concentration de méthane sortant de l'installation a été mesurée par spectrométrie
de masse et micro-chromatographie en phase gazeuse. Une droite de calibration est définie
pour que les valeurs du signal du spectrométre de masse aux plateaux soient égales a 12
% et 0 %. Si la relation linéaire de correspondance des signaux du spectrométre de masse
et du uGC est fondée tous les points de concentrations intermédiaires (entre 12 et 0 %)
mesurés par les deux appareils devraient correspondre.

La courbe obtenue lors de ce test est représentée en figure 2.7, Une correspondance par-
faite est obtenue, il est donc bien possible de calibrer le signal du spectromeétre de masse
grace au uGC.
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Figure 2.7: Expérience de validation de la méthode de calibration du spectrométre de masse

Le uGC étant dans l'incapacité de mesurer la concentration d’eau, un capteur d’humi-
dité a été utilisé pour calibrer le signal du spectrométre de masse. Suivant le méme principe
que pour les autres composés, des plateaux de concentration d’eau ont été réalisés et une
droite de calibration permettant de déterminer les valeurs du signal du spectromeétre de
masse a été déterminée.

La détermination de la teneur en eau dans les courants gazeux a été réalisée a ’aide
d’un capteur d’humidité de marque « testo ». Cet appareil permet de mesurer ’humidité
relative (%HR) et la température (T) d'un gaz en continu. Le calcul du titre molaire
d’eau est fait a partir de la définition de ’humidité relative (relation en considérant
le gaz comme parfait.

Pr,0
HR=—""_x1 2.
%HR P () 00 (2.3)
tzOPtot
= =" x 100 2.4
Psat (T) ( )
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Et selon la loi d’Antoine :
Psat (T) = 10A+% (25)

Avec : xp,0 le titre molaire en eau (-), %HR le taux d’humidité du gaz (%), Pm,o la pression
partielle en eau dans le gaz (bar), Ps,: (T') la pression de vapeur saturante de I'eau dans lair & une
température T donnée (bar), T la température du gaz (K), P, la pression totale du gaz (bar), A, B
et C les paramétres de la loi d’Antoine égaux a 5,20389, 1733,926 K et 233,665 K respectivement [87].

Le capteur utilisé ici est adapté aux mesures de ’humidité dans l'argon car Koglbauer
et Wendland [88] ont montré que les proportions d’eau mesurables dans 1’argon a pression
atmosphérique sont similaires & celles mesurables dans ’air.

2.3.3 Protocole expérimental

Les expériences réalisées dans cette étude ont pour but de définir un mécanisme ré-
actionnel pour chacune des deux étapes de réduction et d’oxydation du matériau porteur
d’oxygéene de ce procédé. Elles permettent également de valider le choix de ce mécanisme
grace a I’étude des résultats expérimentaux obtenus en faisant varier les parameétres opé-
ratoires. De plus, ces expériences vont permettre de déterminer les paramétres cinétiques
des réactions mises en jeu lors de ces deux étapes.

De maniére a réaliser une comparaison pertinente des résultats, une expérience de
référence a été définie pour 1’étape de réduction du matériau ainsi que pour I’étape d’oxy-
dation. Les conditions opératoires de ces expériences de référence sont présentées dans les

tableaux 2.1l et 2.2]

. ) Proportion | Proportion | Masse de matériau | Débit volumique
Paramétres | Température , ; ) .
, . o de Méthane d’eau porteur d’oxygeéne total
opératoires T (°C) ins o3 1
Tom, (%) | zm,0(%) Manpo(9) Q" (m%s™")
valeur ~800 ~5 ~0,1 ~0,5 1,1-107*

Tableau 2.1: Expérience de référence pour ’étape de réduction du matériau porteur d’oxygéne. NB : Les
concentrations, température et masse de matériau exactes ont été mesurées expérimentalement

. , Proportion | Masse de matériau | Débit volumique
Parameétres | Température ) R ) R
i . o d’oxygéne | porteur d’oxygéene total
opératoires T (°C) il
0, (%) Manpo(9) Q" (m’s™")
valeur ~800 ~5 ~0,5 1,1-107%

Tableau 2.2: Expérience de référence pour U'étape d’oxydation du matériau porteur d’oxygéne. NB : Les
concentrations, température et masse de matériau exactes ont été mesurées expérimentalement

Ainsi, chaque expérience est représentée par une température, une concentration d’ali-
mentation en réactif (C'Hy, HyO ou O,) et une masse d’échantillon. Afin d’assurer un
comportement parfaitement agité du réacteur, le temps de passage a été fixé a 1 seconde
pour toutes les expériences. Le débit volumique utilisé dans les conditions opératoires
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du réacteur (température et pression) sera donc maintenu constant pour toutes les ex-
périences. Il n’a pas été possible de faire diminuer ce temps de passage pour certaines
expériences a cause de contraintes techniques (trop forte pression en amont du réacteur),
ni de 'augmenter car le comportement parfaitement agité ne serait plus assuré.

Dans le tableau [2.1) une petite quantité d’eau est présente en alimentation du réacteur

lors de I'étape de référence. Cette eau est due a '’humidité résiduelle de ’argon et n’a pu
étre évitée. L’impact de cette quantité d’eau sur les résultats reste cependant trés limité.
Aucun courant d’argon ne passe par le bulleur pour 'expérience de référence.
Les tableaux et présentent les autres expériences réalisées dans cette étude. Il
est important de noter qu’une pastille composée de poudre neuve (n’ayant jamais réagi)
a été utilisée pour chacune des expériences. La pastille obtenue aprés chaque cycle de
réduction/oxydation n’étant donc jamais réutilisée.

| n°red | Parametre étudic [ T (°C) | o, (%) | 2m,0(%) | munpo(g) | @ (m3s™) || n° ox |

1 Référence ~800 ~d ~0,1 ~0,5

g Fraction de méthane | ~800 Nllo ~0,1 ~0,5 1
4 Fraction d’eau ~800 ~b ~1 ~0,5 _4

5 ~700 1,1-10 4
6 Température ~'750 ~5H ~0,1 ~0,5 5
7 ~850 6
8 Masse de pastille ~800 ~b ~0,1 ~1 7

Tableau 2.3: Expériences réalisées pour caractériser l’étape de réduction

| n° ox | Paramétre étudié | T (°C) | 20,(%) | mumpo(g) | @ (m3s™) || n° red |

1 Rétérence ~800 ~H ~0,5

?) Fraction d’oxygéne | ~800 :110 ~0,5 L
4 ~700 1,1-1074 5
5) Température ~750 ~H ~0,5 6
6 ~850 7
7 Masse de pastille ~800 ~b ~1 8

Tableau 2.4: Ezxpériences réalisées pour caractériser l’étape d’oxydation

Une expérience se déroule de la maniére suivante :

— Vérification a froid (température ambiante) des compositions en méthane (xcm,)
et en oxygeéne (zp,) obtenues avec les réglages des RDM choisis pour I’expérience :
établissement et stabilisation des débits et de la concentration, mesures avec le uGC
de la concentration en méthane, puis en oxygeéne,

— mise en place de la pastille de masse 1,0,

— inertage a ’argon,

— chauffage a la température voulue T', toujours sous argon,
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— ajout du débit de méthane,

— mesure en continu avec le spectrométre de masse et toutes les 4 minutes avec le
pnGC,

— une fois la réaction de réduction de 'oxyde de nickel terminée, coupure de ’alimen-
tation en méthane : inertage,

— une fois le réacteur inerté (vérifié avec le spectromeétre de masse et le micro-chromatographe
en phase gazeuse), ajout du courant d’oxygeéne,

— mesure en continu avec le spectrométre de masse et toutes les 4 minutes avec le
pnGC,

— une fois la réaction terminée, coupure de 'alimentation en oxygeéne et du chauffage
du réacteur, diminution du débit d’argon de trois quarts,

— une fois le réacteur proche de 100 °C, coupure de ’alimentation d’argon.

Ce méme protocole sera appliqué a chacune des expériences présentées dans les tableaux
23l et 2.4

Un temps d’expérience de 2000 secondes pour l'étape de réduction de 'oxyde de nickel
permet de consommer l'intégralité de I'oxygéne disponible dans ce dernier.

2.4 Choix d’un mécanisme réactionnel

Le choix d’un mécanisme réactionnel est indispensable pour décrire les phénoménes
observés dans le réacteur et réaliser la détermination de paramétres cinétiques. Afin de
choisir de maniére la plus précise possible les réactions a prendre en compte dans ce
mécanisme, les résultats des expériences de référence vont étre analysés. Pour ce faire,
il faut en premier lieu déterminer les réactions potentielles pouvant avoir lieu dans le
réacteur. Dans la suite de cette partie nous dissocierons I'étape de réduction de I'oxyde
de nickel de I'étape d’oxydation du nickel réduit.

2.4.1 Etape de réduction de ’'oxyde de nickel

2.4.1.1 Meécanismes réactionnels proposés dans la littérature

Le procédé de combustion du méthane avec I'oxyde de nickel a été étudié par de nom-
breux auteurs [23,/60,62,77,89-91|. Plusieurs mécanismes réactionnels ont été décrits et
plus particuliérement concernant I’étape de réduction du procédé de combustion fonction-
nant en boucle chimique.

Les réactions suivantes sont celles proposées le plus réguliérement dans la littérature pour
expliquer les phénoménes observés. Elles peuvent étre classées en trois parties.
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— réactions gaz-solide mettant en oeuvre 1'oxyde de nickel :

CHyg) +4N1O() — COyy) + 2H30(g) + 4N (2.6)
CH4(9) + 3NZO(S) — CO + QHQO(g) + 3NZ(S) (2.7)
CH4 (9) T QNZO( — 002(9 + 2H2(g) + 2Ni(s) (28)
CHyg) + NiOy — COg) + 2Hyg) + Niy (2.9)
OO(g) + NZO( — COQ(g + Ni( ) (2.10)
H2( ) NZO(S) — HQO(g + NZ( ) (2.11)

— réactions gaz-solide impliquant le dépot de carbone :
C(s) + HQO(g) — CO(g) + Hyg (2.12)
C(s) + 002(9) > QCO(Q) (2.13)

— réactions gazeuses catalysées par le nickel réduit :

CHyg) + HyO(y & COqqg) + 3Hyy) (2.14)
CHyg) + 2H,0(y) & COyy) + 4Hoyy) (2.15)
CHyy) + COyg) & 200, + 2Hy) (2.16)
CHyg ™ Ce + 2Hy ) (2.17)

Toutes ces réactions ne sont pas indépendantes les unes des autres. Par exemple, la réaction
est la combinaison des réactions et Dans le but de développer un modeéle
comprenant uniquement des réactions indépendantes, il est important d’éliminer certaines
des réactions sus-citées.

L’analyse des profils de concentration obtenus lors de ’expérience de référence permet de
choisir les réactions les plus représentatives des phénomeénes observés.

2.4.1.2 Etude d’une expérience de référence

La figure présente 1’évolution temporelle de la concentration de chaque espéce
gazeuse durant les 2000 secondes de I'expérience de référence de 1’étape de réduction du
matériau porteur d’oxygene. Le temps initial correspond au moment de l'injection du
méthane dans le réacteur & une concentration fixe de 5 %.

La proportion de méthane en sortie de réacteur est trés basse en début d’expérience,
pour ensuite rapidement augmenter avant d’atteindre un palier & une valeur de 4.3 % en-
viron. Un dépot de carbone a été observé a la surface de la pastille aprés quelques minutes
de réaction. Sa présence a été confirmée lors de I'étape d’oxydation du matériau car une
production de monoxyde et de dioxyde de carbone a été constatée en sortie de réacteur.
En effet, lors de I’étape d’oxydation du matériau porteur d’oxygéne, seule la combustion
du carbone peut engendrer la production de dioxyde et de monoxyde de carbone.

Au vu des profils de concentrations des espéces gazeuses, le procédé de combustion du
méthane peut étre découpé en trois étapes distinctes.

72



MESURE EXPERIMENTALE DES CINETIQUES REACTIONNELLES EN RPA

5
4- ....OO'OQuO-.'uOu. e o0 @e
4 o - CH,
~ 3f - CO
o=
) H
<" o 2
----- H 20
............ —co,
s ".:".:.'-‘.'5.-. P e --.:-.:-;-.:-. .-.. ;.

500 1000 1500 2000
t(s)

Figure 2.8: FExpérience de référence de l’étape de réduction du matériau porteur d’oxygéne dans le RPA

— Etape 1 (entre 0 et approximativement 100 secondes) : I'oxyde de nickel est facile-
ment accessible par les composés gazeux, et des composés totalement oxydés tels que
le dioxyde de carbone et 1’eau sont produits (courbes grises et rouges sur la figure
. Lorsque le temps augmente, le nickel réduit devient plus aisément accessible
que 'oxyde de nickel. Ceci a pour conséquence de modifier les réactions prédomi-
nantes dans le procédé. Les vitesses de réactions catalytiques sont de plus en plus
importantes ce qui correspond au début de 'étape 2.

— Etape 2 (aprés environ 100 secondes) : L’oxyde de nickel encore présent permet de
produire des composés totalement oxydés comme lors de 1’étape 1. Cependant, la
présence de nickel réduit catalyse la réaction de craquage du méthane qui engendre
un dépot de carbone. Ce dernier réagit ensuite avec les composés totalement oxydés
pour former du monoxyde de carbone (C'O) et de ’hydrogéne (H,). A la fin de cette
étape, apres environ 750 secondes, ’'oxyde de nickel est totalement consommé ce qui
marque la disparition compléte du dioxyde de carbone et ’arrét de la production
d’eau et de monoxyde de carbone.

— Etape 3 (& partir de 750 secondes). Seules les réactions de craquage du méthane
et d’oxydation du carbone par I’eau ont encore lieu. La quantité d’eau présente en
alimentation du réacteur étant trés faible, I’'oxydation du carbone par ’eau est une
réaction minoritaire. Ceci explique que le titre molaire du monoxyde de carbone
(uniquement produit par cette réaction dans cette étape) soit trés faible également.
La production d’hydrogéne observée dans cette expérience est donc principalement
due au craquage du méthane. De plus, la comparaison du flux molaire d’hydrogéne
sortant du réacteur avec le flux de méthane consommé valide I'hypothése que la
réaction de craquage reste prédominante.
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2.4.1.3 Meécanisme réactionnel choisi

L’exploitation de cette analyse permet de faire une sélection représentative des réac-
tions se produisant dans I'étape de réduction de 1'oxyde de nickel.
— Etape 1 : production de composés totalement oxydés par réaction du méthane, de
I’hydrogéne et du monoxyde de carbone avec 1’oxyde de nickel,

CHyg) + NiO(s) — COg) + 2Hyy) + N (2.9)
COg) + NiOsy — COyg) + Ni(y) (2.10)
HQ(g) + NiO(S) — HQO(g) + Ni(s) (2.11)

— Etape 2 et 3 : production de carbone par craquage catalytique du méthane accom-
pagné de l'oxydation du carbone par ’eau et de 1’équilibre de Boudouard.

CHyy N Cls) + 2Hy(g) (2.17)
Cs) + HaO(g) = COyq) + Hag) (2.12)
C(s) + COg(g) — 200(9) (2.13)

La réaction de craquage du méthane est une réaction majoritaire dans notre cas. Il est
donc possible de remplacer les réactions [2.12] et par les réactions de reformage du
méthane a la vapeur ou au dioxyde de carbone (2.16). De plus, Adanez et al. [23]
ont indiqué que le carbone était un composé intermédiaire de ces deux réactions, ce qui
valide nos choix.

Expérimentalement, la quantité de carbone peut rester proche de zéro sur une période
de temps relativement longue lorsqu’il y a compétition entre les réactions d’élimination du
carbone et la réaction de craquage du méthane. Cette variation proche de zéro entraine
des problémes numériques qui sont ainsi évités en considérant les réactions [2.14 et
au lieu des réactions 2.12 et 2.13]

Le systéme réactionnel final est donc le suivant :

1 CH4(9) + NiO(s) — CO(Q) + 2H2(g) + NZ'(S) (
T9 OO(g) + NiO(S) — COQ(Q) + N (2.
T3 Hyg) + NiO(S) — HyO0y) + Ni) (2.
"4 CHy(g) =5 Cls) + 2Hy) (2.
s CHug) + HxO(g) 4 CO(q) + 3Hyy) (2
"6 CHyg) + COsq) & 2C0) + 2H,) (2

La production de carbone est représentée par la réaction [2.17 avec une vitesse r4. Dans
cette étude le carbone est produit en exces lors des expérience. Nous considérons donc
que la vitesse de réaction r, représente la production totale de carbone mais qu’une partie
de ce carbone est consommée par les réactions (r5) et (r¢), ce qui donne une
production réelle de carbone égale & r4 — r5 — rg.

Dans un grand nombre d’études, de 'eau ou du dioxyde de carbone sont ajoutés en
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alimentation du réacteur, afin d’éviter ce dépot de carbone [23,|91]. Ceci se traduirait ici
par une augmentation des vitesses r5 ou rg de telle sorte que leurs valeurs deviendraient
supérieures a 4.

2.4.2 Etape d’oxydation du nickel réduit

L’étape d’oxydation du nickel réduit est beaucoup moins étudiée dans la littérature
et les mécanismes proposés sont beaucoup plus simples. Cependant une analyse détaillée
des résultats expérimentaux est tout de méme nécessaire.

2.4.2.1 Meécanismes réactionnels proposés dans la littérature

Les réactions suivantes sont proposées dans la littérature pour décrire les phénomeénes
chimiques observés.

1

§Og(g) -+ Ni(s) — NiO(s) (2.18)

1
C(S) + 502(9) — CO(g) (2.19)
C(s) + Og(g) — 002(9) (2.20)

1
CO(g) + 502(9) — COQ(Q) (2.21)
COyg) + Clg) <> 2C0 (2.22)

Une seule réaction permet de représenter 1'oxydation du nickel. En revanche, deux réac-
tions indépendantes doivent étre choisies pour représenter le comportement de 1’élimina-
tion du carbone déposé sur le nickel réduit. Afin de choisir lesquelles, il est nécessaire
d’étudier les résultats de I'expérience de référence.

2.4.2.2 Etude d’une expérience de référence

Les profils de concentrations des trois espéces gazeuses mesurées en sortie du réacteur
sont présentés en figure [2.9

Dans ces conditions, il apparait que la production de dioxyde de carbone est favorisée
par rapport a celle de monoxyde de carbone. Un premier mécanisme réactionnel poten-
tiel est de combiner 'oxydation du carbone en monoxyde de carbone & 1’oxydation de ce
dernier en dioxyde de carbone. Cependant, les autres mécanismes possibles ne sont pas
exclus de maniére certaine. Afin de choisir précisément le mécanisme réactionnel il a été
nécessaire d’étudier également les résultats obtenus avec les conditions de référence dans
le lit fixe & écoulement piston (présenté au chapitre |4 page [117)). Pour une méme tem-
pérature et une méme concentration en oxygeéne en alimentation du réacteur, la courbe
décrivant les variations de concentration des mémes espéces en sortie du réacteur piston,
est présentée en figure Il est & préciser que I'étape de réduction qui précede 1’oxy-
dation dans le réacteur lit fixe a écoulement piston a été réalisée dans les conditions de
référence également. L’information la plus importante a relever sur cette figure est que
contrairement au réacteur parfaitement agité, le monoxyde de carbone est majoritaire par
rapport au dioxyde de carbone dans le lit fixe a écoulement piston. Les concentrations de
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Figure 2.9: Expérience de référence de I’étape d’oxydation du matériau porteur d’oxygéne dans le RPA
(conditions opératoires du tableau page@)
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Figure 2.10: Ezpérience de référence de l’étape d’oxydation du matériau porteur d’oxygéne dans le lit fize
a écoulement piston

monoxyde de carbone et de dioxyde de carbone a I'équilibre de Boudouard (réaction
peuvent aussi étre prédites par calcul. Lorsque nous réalisons ce calcul il apparait que
le monoxyde de carbone et le dioxyde de carbone sont & 1’équilibre pendant une grande
partie de I'expérience réalisée en réacteur piston.

La forte différence de comportement des profils de concentration de monoxyde et
dioxyde de carbone dans les deux réacteurs s’explique simplement par le fait que le temps
de contact du gaz avec le solide différe énormément d’un réacteur a 'autre. En effet, dans
le réacteur parfaitement agité, le gaz qui entre dans le réacteur effleure la surface de la
pastille avant de quitter le réacteur ; alors que dans le réacteur piston, le gaz doit traverser
toute la poudre présente dans le réacteur avant de pouvoir sortir de ce dernier. Le temps
de contact permet ou non de laisser le temps aux dioxyde et monoxyde de carbone de se
mettre a 1’équilibre avec le carbone selon la réaction de Boudouard . Le dioxyde de
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carbone, formé rapidement dans le RPA, continue donc a réagir dans le réacteur piston
avec le carbone pour donner le monoxyde de carbone.
2.4.2.3 Meécanisme réactionnel choisi

Suite a ces observations le mécanisme réactionnel choisi permettant d’expliquer le com-
portement des deux types de réacteurs est composé des trois réactions suivantes :

1
502(9) + Ni(s) — NiO(s) (2.23)
Clg) + Oz(g) = COyq) (2.24)
COyg) + Cl) <+ 200y (2.25)

La premiére réaction permet de réoxyder le nickel réduit. La deuxiéme produit le dioxyde
de carbone présent en sortie du réacteur parfaitement agité. La derniére permet quant
a elle, si le temps de contact entre le dioxyde de carbone et le carbone est assez long,
d’établir un équilibre entre les espéces carbonées (COy, CO et C).

2.5 Reésultats expérimentaux

Cette partie se consacre ainsi a ’étude des résultats expérimentaux afin de valider
les modéles cinétiques choisis et de décrire les phénomeénes physiques et chimiques obser-
vables dans le réacteur parfaitement agité. Nous rappelons que pour chaque expérience
une nouvelle pastille composée de poudre neuve était utilisée.

2.5.1 Etude de la répétabilité

Afin de s’assurer de la fiabilité des résultats présentés dans ce mémoire, une étude de
répétabilité des expériences a été réalisée. Pour ce faire I’étape de réduction de 'oxyde de
nickel a été reproduite quatre fois et les résultats obtenus sont comparés sur les figures
2.11al R.110]et .11
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Figure 2.11: Répétabilité des signauz de CHy, CO et Hy (a), COz (b) et H2O (c) pour l’étape de réduction
de loxyde de nickel dans les conditions de référence (4 expériences)

La répétabilité des expériences est trés bonne au vu de la superposition des courbes
présentées en figure[2.T1] Ainsi toutes les expériences présentées ci-aprés n’ont été réalisées
qu’une seule fois.

2.5.2 Impact des différents paramétres opératoires sur les profils
de concentrations observés

Dans cette partie, les résultats concernant 1'étape de réduction de I'oxyde de nickel
sont analysés séparément de I’étape d’oxydation.

2.5.2.1 Etape de réduction de 'oxyde de nickel

Différents paramétres opératoires vont étre détaillés dans cette partie. L'impact de la
température, des concentrations en réactifs et de la masse de matériau porteur d’oxygeéne
sur la vitesse de consommation de I'oxyde de nickel et sur la quantité de carbone déposée
est étudié.

Pour la grande majorité des expériences (sans ajout d’eau) peu d’informations pertinentes
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ne peuvent étre obtenues a partir de 1’évolution de la concentration d’eau dans le réac-
teur car ’humidité du gaz alimentant le réacteur varie d’'une expérience a l'autre et la
production d’eau dans le réacteur reste relativement faible. Méme si cette variation est
relativement faible elle empéche une exploitation précise des résultats.

Impact des concentrations en réactifs
Dans le tableau page [70|se trouvent les conditions opératoires des expériences réalisées
afin d’étudier 'impact des concentrations en réactifs sur les résultats expérimentaux.
La figure représente ’évolution des profils de concentration des espéces gazeuses pour
différentes concentrations de méthane en alimentation (de 1 a 10 %).

Comme il était possible de I'imaginer, plus la concentration de méthane en alimenta-

tion du réacteur est faible, plus le temps nécessaire a la consommation de I'oxyde de nickel
est important. Ceci se traduit par une production d’eau et de dioxyde de carbone sur une
plus grande période de temps. Cependant, la quantité d’espéces produites diminue lorsque
moins de réactif est utilisé.
Cette figure met également en avant le fait que l'utilisation d’une quantité de méthane
alimentant le réacteur plus faible conduit & une diminution des vitesses de réaction. Ceci
se traduit par une production d’une quantité plus faible de monoxyde de carbone et d’hy-
drogéne pendant une période de temps plus longue. Par conséquent, plus la concentration
de méthane augmente plus 'oxyde de nickel est consommé rapidement.

La quantité d’hydrogéne produite par rapport a la quantité de méthane injectée dans
le réacteur diminue lorsque la concentration de méthane en alimentation du réacteur aug-
mente. De plus, a forte concentration de méthane, la production d’hydrogéne décroit plus
rapidement avec le temps. Ceci s’expliquerait par le fait que la quantité de carbone déposée
est plus importante aux fortes concentrations de méthane (voir tableau et provoque-
rait ainsi un phénomeéne de désactivation des réactions plus marqué. Ce phénomeéne de
désactivation d au carbone a été observé par Villacampa et al. [92]. IIs ont également
mis en avant qu’une augmentation de la concentration de méthane provoquait une désac-
tivation plus importante du nickel réduit catalysant la réaction de craquage.

Les quantités de carbone déposées ont été obtenues par intégration des profils de
concentration de monoxyde et dioxyde de carbone mesurés au cours du temps lors de
I’étape de régénération du matériau suivant les étapes de réduction étudiées ici.

TCHy (%) 1 5 10 5
r,0 (%) 0,1 0,1 0,1 1,1
Quantité de
carbone déposée | 9,19-107* | 6,9-1072 | 1,47-1072 | 5,96-1073
n. (mol)

Tableauw 2.5: Quantités de carbone déposées sur le matériau porteur d’oxygéne aprés 'étape de réduction
pour différentes concentrations en réactifs
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Figure 2.12: Evolution des profils de concentration de méthane (a), monoxyde de carbone (b), hydrogéne
(c), dioxyde de carbone (d) et eau (e) dans le réacteur parfaitement agité au cours de l’étape de réduction

pour trois concentrations d’alimentation de méthane différentes

Sur la figure il semble qu’'une quantité plus importante de dioxyde de carbone
soit produite lorsque le titre molaire en eau est faible. Cette observation est faussée par le
fait que les profils présentés sont des profils de titres molaires (%). En multipliant par 10
la quantité d’eau, les titres molaires des autres espéces, dont le dioxyde de carbone, sont
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forcément plus faibles méme si la quantité produite de ces espéces est identique quelle que

soit I'expérience.
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Figure 2.13: Evolution des profils de concentration de méthane (a), monozyde de carbone (b), hydrogéne
(c), dioxyde de carbone (d) et eau (e) dans le réacteur parfaitement agité au cours de l’étape de réduction
pour deuzx concentrations d’alimentation d’eau différentes

Une méme quantité d’oxyde de nickel était présente dans le réacteur pour les deux
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expériences. Le dioxyde de carbone et ’eau sont uniquement produits par réaction de
I’hydrogene et du monoxyde de carbone avec 'oxyde de nickel. Par conséquent, si ces
réactions sont plus rapides suite a un ajout d’eau, la production de dioxyde de carbone et
d’eau devrait étre plus importante mais également durer moins longtemps car la quantité
totale produite est fixée. Dans cette expérience, il apparait clairement que la consom-
mation de tout 'oxyde de nickel, marquée par une disparition du dioxyde de carbone,
ne dépend pas de la quantité d’eau utilisée. Cependant I’eau réagit avec le carbone pour
I’éliminer en formant du monoxyde de carbone et de I’hydrogéne. La présence de cette
réaction est bien confirmée par la production de quantités beaucoup plus importantes
d’hydrogene et de monoxyde de carbone en présence d’eau en plus forte concentration.

La concentration d’alimentation de méthane était de 4.99 % pour 'expérience avec une
forte concentration d’eau alors qu’elle n’est que de 4.52 % pour I'expérience de référence.
Cette différence de concentration d’alimentation explique les différences observées sur la
courbe [2.13a] Le tableau confirme bien que la quantité de carbone déposée est plus
faible lorsque la quantité d’eau en alimentation est plus importante, et ce, méme si la
concentration en méthane en alimentation du réacteur était un peu plus faible pour cette
expérience.

L’étude de I'impact des concentrations en réactifs en alimentation du réacteur permet
donc :
— de valider le mécanisme réactionnel proposé,
— de confirmer la présence de la réaction de reformage du méthane a la vapeur,
— de mettre en avant un phénomeéne de désactivation du au dépdt de carbone dans la
pastille.

Impact de la température
Les expériences permettant d’étudier I'influence de la température sur les résultats expé-
rimentaux sont résumées dans le tableau [2.3 page [70]

La figure [2.14] présente les profils de concentration de méthane, de monoxyde de car-
bone, d’hydrogéne, de dioxyde de carbone et d’eau au cours du temps lors de I'étape de
réduction de I'oxyde de nickel & différentes températures. Au vu des profils de concen-
tration observables, plus la température dans le réacteur est faible plus ’hydrogéne est
produit en grande quantité . Ceci peut étre confirmé par le fait que le méthane
subit une consommation plus importante a basse température .

Cependant, aucune tendance évidente n’est observable pour 1’évolution du monoxyde de

carbone au cours du temps ([2.14b)).
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Figure 2.14: Evolution des titres molaires de methane (a), monoxyde de carbone (b), hydrogéne (c),
diozyde de carone (d) et eau (e) dans le réacteur parfaitement agité au cours de létape d’oxydation pour
trois concentrations d’oxygéne différentes

Ils semblerait que 'augmentation de température ait trois effets :

1) Augmenter les vitesses des réactions de consommation de 1'oxyde de nickel. En effet,
la chute du profil de monoxyde de carbone vers une valeur stationnaire indique la fin de la
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consommation de I'oxyde de nickel. Or, & plus haute température cette chute se produit
plus rapidement.

2) Diminuer la production de carbone par craquage. L’hydrogéne produit aprés 1000
secondes est essentiellement di & la réaction de craquage comme nous ’avons montré au
paragraphe Une diminution de la quantité d’hydrogéne produite est liée & une
diminution de la vitesse de réaction de craquage. Le tableau indiquant les valeurs des
quantités de carbone déposées a différentes températures confirme ce phénomeéne. De plus,
Villacampa et al. [92] ont décrit le méme phénoméne.

3) Favoriser la désactivation due au carbone. Les phénomeénes de désactivation ont
déja été observés lors de 1’étude des résultats a différentes concentrations. Ces phéno-
meénes provoquent une diminution de la production d’hydrogéne au cours du temps alors
qu’elle devrait étre stable en fin d’expérience. En effet, au bout d’'un certain temps, uni-
quement la réaction de craquage du méthane est a l'origine de la production d’hydrogéne.
Sans ces phénomeénes de désactivation, cette production serait stable au cours du temps.
Théoriquement la vitesse de réaction de craquage du méthane augmente avec la tempé-
rature. Or il vient d’étre annoncé au point 2) que le phénomeéne inverse est observé ici.
Ceci indiquerait que le phénoméne de désactivation dépend de la température et serait
plus important a haute température. Villacampa et al. [92| ont également montré cet effet
de la température et présentent des lois cinétiques permettant de prendre en compte ce
comportement.

| Température | 705°C | 754°C | 807°C | 833°C |
Quantité de
carbone déposée | 1,37-1072 | 1,33-1072 | 0,69-1072 | 1,04-1072

n. (mol)

Tableau 2.6: Quantités de carbone déposées sur le matériau porteur d’oxygéne aprés l’étape de réduction
pour différentes températures

Aucune explication n’a été trouvée afin de justifier le fait que la quantité de carbone
déposeé a 807 °C soit plus faible que toute les autres (tableau[2.6)) Cette valeur a été vérifiée
et comparée aux trois expériences réalisées dans les mémes conditions et semble correcte.

Impact de la masse de matériau porteur d’oxygéne
L’étude de 'effet de la masse d’oxyde de nickel dans la pastille avait principalement pour
objectif de valider le modéle présenté par la suite. Les résultats obtenus (présentés en
annexe page sont simples et prévisibles. Plus il y a de matériau porteur d’oxygéne
(dont la composition est toujours 60% NiO/ 40% NiAlyOy4) plus la conversion du méthane
est importante

2.5.2.2 Etape d’oxydation du nickel réduit

Cette partie concerne maintenant ’analyse des expériences de ré-oxydation du maté-
riau porteur d’oxygeéne. Chaque expérience est précédée d’une étape de réduction. L’étape
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de réduction ainsi que les conditions opératoires sont détaillées dans le tableau page

[

Impact de la concentration en oxygéne
Les profils de concentrations présentés en figure décrivent le comportement des dif-
férents gaz pour différentes concentrations d’oxygéne alimentant le réacteur. Pour une
méme quantité d’oxygéne a consommer et une méme quantité de carbone a éliminer, plus
la quantité d’oxygeéne est importante en entrée du réacteur, plus les réactions sont rapides.
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Figure 2.15: Evolution des profils de concentration de Oy (a), CO (b) et COy (c) dans le réacteur par-
faitement agité au cours de l’étape d’oxydation pour trois concentrations d’oxygéne différentes

Impact de la température

La figure présente les résultats expérimentaux obtenus. Il est important de remar-
quer que les étapes de réduction réalisées avant ces expériences ne sont pas identiques
pour chaque température. En effet, les étapes de réduction et d’oxydation ont été succes-
sivement réalisées a des températures identiques (tableau page . Ce qui veut dire
que la pastille réduite n’est pas identique au début de chaque expérience. Tout 1'oxyde
de nickel a bien été consommé dans chaque cas mais la quantité de carbone déposé sur
chaque pastille différe selon la température comme le montre le tableau page

85



MESURE EXPERIMENTALE DES CINETIQUES REACTIONNELLES EN RPA

Au vu des profils de concentration présentés sur la figure [2.16| il semblerait que la ré-
oxydation du carbone soit plus rapide a basse température. En effet, la quantité d’oxygéne
consommeée est beaucoup plus importante a basse température qu’a haute température.
A ceci s’ajoute le fait que la concentration d’oxygéne se stabilise vers une valeur palier
(signifiant que I'oxydation du matériau se termine) au méme moment pour toute les ex-
périences alors que les quantités de carbone a éliminer étaient plus importantes a basse
température.

Cependant les étapes de réduction n’étant pas identiques pour chaque expérience la com-
paraison reste difficile.
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Figure 2.16: Evolution des profils de concentration d’oxygéne (a), de monoxyde de carbone (b) et de
diozyde de carbone (c) dans le réacteur parfaitement agité au cours de 'étape d’oxydation pour quatre
températures opératoires différentes

Impact de la quantité de carbone déposée
Les expériences red n° 1 et 2 du tableau nous permettent d’étudier l'influence de la
quantité de carbone sur 'étape d’oxydation. La figure présente les résultats expéri-
mentaux ainsi obtenus. La conclusion de cette étude est évidente : plus il y a de carbone,
plus son élimination est longue, d’ot1 une présence plus importante de monoxyde et dioxyde
de carbone.
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Figure 2.17: Ewvolution des profils de concentration d’oxygéne (a), de monoxyde de carbone (b) et de
dioxzyde de carbone (c) dans le réacteur parfaitement agité au cours de l’étape d’oxydation pour deux
quantités de carbone déposées différentes

Impact de la masse de matériau porteur d’oxygéne
L’expérience portant sur 'oxydation d’une pastille de masse supérieure a I'expérience de
référence est présentée en annexe [5.2) page 235 Les conclusions de cette étude montrent
que la quantité de carbone déposée lors de I’étape de réduction est plus importante lorsque
la masse d’oxyde de nickel augmente. Cette quantité de carbone plus importante engendre
une production de monoxyde et de dioxyde de carbone également plus importante.

2.6 Conclusion

Le travail présenté dans ce chapitre a permis d’identifier les mécanismes réactionnels
correspondant aux étapes de réduction de I'oxyde de nickel et d’oxydation du nickel ré-
duit. Il a également été possible d’utiliser ces mécanismes pour analyser les résultats et
décrire 'impact des différents paramétres opératoires sur les profils de concentration des
différentes espéces en sortie du procédé.

Le mécanisme proposé pour I'étape de réduction de I'oxyde de nickel prend en compte
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les réactions gaz/solide d’oxydation du méthane, de I’hydrogéne et du monoxyde de car-
bone par action de 'oxyde de nickel. Les réactions de craquage du méthane et de reformage
du méthane a la vapeur et au dioxyde de carbone sont également observées. Dans le cas
de I'étape d’oxydation du nickel réduit, les réactions d’oxydation du carbone en dioxyde
de carbone et d’oxydation du nickel par I'oxygéne sont considérées, ainsi que 1’équilibre
de Boudouard.

Pour I'étude de I’étape de réduction de I'oxyde de nickel, la concentration du méthane
alimentant le réacteur varie de 1 a 10 % dans I’argon, la température opératoire varie de
700 a 833 °C et la concentration d’eau utilisée dans le courant d’argon varie de 0,1 a 1,1
%. Lors de I'étape d’oxydation du matériau porteur d’oxygene, la plage de température
étudiée est identique a celle de 1’étape de réduction et la concentration d’oxygene varie
également entre 1 et 10 %.

Lors de I'étape de réduction de 'oxyde de nickel, il semble important de travailler &
haute température afin d’éviter les dépots de carbone dans la pastille (dus a la réaction
de craquage du méthane). Ce carbone présenterait un effet de désactivation des réactions
catalytiques proportionnel a la quantité déposée et a la température.

L’étape d’oxydation est, quant a elle, favorisée par les fortes concentrations en oxy-
géne et les plus faibles températures dans le cas ot la réduction est effectuée a la méme
température. Une étude complémentaire est nécessaire pour mieux étudier cet effet.

La modélisation de ce réacteur dans le but de déterminer les paramétres cinétiques
des réactions rencontrées dans ce procédé est présentée dans le chapitre suivant. Il est
important de noter que la poudre utilisée était neuve pour chaque expérience. Ceci in-
duit que les parameétres cinétiques qui seront déterminés pour ces expériences ne seront
valables que pour le premier cycle de réduction/oxydation du matériau. S’il y a présence
d’une activation de ce dernier en fonction du nombre de cycle qu’il a subi, les paramétres
cinétiques déterminés devront étre ajustés.
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Chapitre 3

Détermination des parameétres cinétiques

3.1 Introduction

Le chapitre précédant était consacré a la détermination d’un mécanisme réactionnel
pour les étapes de réduction et d’oxydation du matériau porteur d’oxygéne. Des expé-
riences réalisées dans un réacteur parfaitement auto-agité ont été présentées et le méca-
nisme proposé a permis d’analyser les résultats expérimentaux obtenus.

Ce chapitre doit maintenant permettre de déterminer les parameétres cinétiques des ré-
actions correspondant aux mécanismes réactionnels proposés. Il s’agira donc de modéliser
le réacteur pour chacune des deux étapes de réduction et d’oxydation du matériau. Les
paramétres cinétiques seront ajustés de maniére a faire correspondre résultats expérimen-
taux et théoriques pour chacune des expériences présentées dans le chapitre précédent.

3.2 Modélisation du réacteur

Par soucis de clarté des explications, cette partie sera décomposée en deux sous parties
correspondant respectivement a 1’étape de réduction de I'oxyde de nickel puis a I'étape
d’oxydation du nickel réduit.

3.2.1 Cas de I’étape de réduction de ’'oxyde de nickel

Les différents phénomeénes chimiques se déroulant dans le réacteur étant maintenant
mieux appréhendés, un modeéle du réacteur va étre développé.
Quel que soit le type de réacteur utilisé, le modeéle développé comprend toujours la mo-
délisation séparée de la phase solide et de la phase gazeuse. Le comportement de la phase
gazeuse dépend du réacteur utilisé et sera détaillé ci-aprés. En revanche, le comportement
d’un grain de matériau porteur d’oxygéne ne dépend pas du réacteur mais de la phase
gazeuse qui I’entoure. Donc, le modéle développé pour la phase solide permettra de prédire
le comportement de cette derniére quel que soit le réacteur utilisé.
Dans le cas particulier du réacteur parfaitement agité et en supposant I’absence de limita-
tions au transport externe, les concentrations mesurées en sortie de réacteur correspondent
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aux concentrations en tout point du réacteur et donc a celles au contact de la pastille.
La pastille est supposée étre composée d'un empilement de grains sphériques monodisper-
sés dans I'organisation la plus compacte possible comme le montre la figure

CcHye T.

Figure 3.1: Schéma descriptif d’une coupe de la pastille

Le modeéle proposé dans cette configuration suppose que les composés gazeux arrivant
au contact de la pastille vont diffuser a l'intérieur de cette derniére, entre les grains, et
réagir avec ces derniers dans tout le volume de le pastille.

Certaines hypothéses doivent étre posées et validées avant d’établir ce modéle.

3.2.1.1 Hypothéses

Nous supposons que les composés gazeux diffusent dans la pastille pour réagir avec
les grains au fur et & mesure de leur progression. De maniére a vérifier ce comportement,
une série d’expériences a été réalisée ou des pastilles d’oxyde de nickel étaient soumises a
un mélange de 5 % de méthane dans 'argon a 800 °C pendant un temps de plus en plus
long. Le tableau [3.1] présente les résultats obtenus.

Le tableau|3.1jmet en évidence ces phénomenes de transfert diffusionnel dans la pastille.

Le modéle développé devra donc prendre en compte les vitesses de diffusion des gaz entre
les grains.
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Durée Photographie d'une Représentation schématique
d’exposition coupe de pastille de la photographie
'\ \
30 s
oxyde de nickel
carbone sur du nickel réduit
~\
60 s
oxyde de nickel
carbone sur du nickel réduit
90 s \ \
oxyde de nickel
carbone sur du nickel réduit
150 s \ \
oxyde de nickel
carbone sur du nickel réduit
210 < " »
oxyde de nickel
carbone sur du nickel réduit

Tableaw 3.1: Evolution temporelle du dépot de carbone sur la pastille pour des temps d’exposition de plus
en plus long sous 5 % de méthane o 800 °C. NB : Pastille de 1 ¢cm de diaméetre.

De maniére & développer un modéle le plus fidéle possible a la réalité, il faut estimer
I'importance de chaque limitation au transfert de matiére et de chaleur. Les paragraphes
suivants sont consacrés a ’étude des limitations au :

— transfert de matiére externe en surface de la pastille (entre Cep, . et Cop,,),

— transfert de chaleur externe en surface de la pastille (entre T, et Ty),

— transfert de chaleur interne a la pastille (entre Ty et T}).

La figure permet de mieux visualiser la localisation des limitations au transfert de
matiére et de chaleur.

Dans le but d’étudier la présence (ou I'absence) de limitations au transfert de matiére
a la surface de la pastille, le nombre de Biot, défini par la relation 3.1}, peut étre calculé.

kp kp  RoHy

B. pr— lC p—
u D.,; Ro + 2H,

3.1
D., (3.1)
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Avec : I, : la longueur caractéristique de la pastille, définie comme étant le rapport entre le volume
(mR2Hy) et la surface (7R3 + 2mRoHp) de la pastille (m), kp : le coefficient de transfert de matiére
externe (m s~1) et D, ; le coefficient de diffusion effectif de l'espéce j (m? s=1). Ry et Hy étant
respectivement le rayon et la hauteur de la pastille (m).

Ce nombre compare la vitesse de transfert de matiére externe a la surface de la pastille
avec la vitesse de diffusion des gaz dans la pastille. Lorsque ce nombre est supérieur a
1 les limitations de transfert de matiére externes sont négligeables. David et al. [93] ont
travaillé dans un réacteur proche de celui présenté dans ces travaux mais le transfert de
matiére & la paroi du réacteur était caractérisé. Dans les travaux de Hognon et al. [94],
portant sur 'utilisation du méme réacteur que celui présenté ici avec des pastilles de méme
dimension, des corrélations de transfert de matiére ont été extrapolées pour obtenir un
ordre de grandeur de kp. Pour les calculs présentés ci aprés kp prendra donc une valeur
de 6,7-1072 m s~! correspondant a la valeur utilisée dans les travaux de Hognon et al.
Dans les conditions choisies pour notre étude, en utilisant les valeurs des coefficients de
diffusion (D, ;) estimés dans le tableau [3.2] (page[99), le nombre de Biot matériel est supé-
rieur a 'unité pour tous les composés présents en phase gazeuse. Ce calcul confirme qu’il
n’y a pas de limitations de transfert de matiére externe entre la phase gazeuse du réacteur
et la pastille. Par conséquent, Cop, s peut étre considéré égal a Cep, . Ceci s’applique a
tous les composés j.

Les variations de température dans la pastille au cours de I’expérience sont difficilement
mesurables. Pour s’assurer que ces variations restent faibles tout au long de 'expérience,
deux autres critéres adimentionnels sont présentés.

— Un premier critére, caractérisant les limitations externes de transfert de chaleur,
représente la variation de la température entre la phase gazeuse et la surface de la
pastille (entre T, et T sur la figure |3.1)),

— Un second critére, caractérisant les limitations internes de transfert de chaleur, per-
met d’estimer les variations de température a 'intérieur de la pastille entre la face
supérieure et la face inférieure .

Dans le but d’obtenir une solution analytique au systéeme d’équations suivant, seule la
réaction de craquage du méthane sera considérée. En effet, cette réaction est prédomi-
nante et est donc responsable d’une grande partie de 1’énergie consommée lors de I'étape
de réduction de 'oxyde de nickel.

Les équations développées ici correspondent a un systéme en régime permanent. Il s’agit
d’évaluer I'importance des limitations de transfert de matiére et de chaleur & un moment
donné de l'expérience lorsque la réaction de craquage du méthane est prédominante et
que les autres réactions sont fortement ralenties. Dans ces conditions, la consommation du
méthane est relativement constante et le systéme peut étre considéré comme stationnaire.

Afin de définir le premier critére d’évaluation des limitations de transfert de chaleur en
surface de la pastille, le bilan sur le méthane traversant le réacteur, donné par la relation
[3-2], est présenté.

in out in

CHy =~ 4 CHy — CH4X = Fcraquage‘/;mstille (32)

Avec : Fyy : le débit molaire de méthane alimentant le réacteur (mol s~'), Fg4j : le débit molaire
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de méthane sortant du réacteur (mol s=1), X : le taux de conversion du méthane (-), Peraguage : 12
vitesse de réaction apparente de craquage du méthane (mol m=3 s71) et Vpastine : le volume de la
pastille (m?).

L’équation [3.3| correspond au bilan d’énergie dans la pastille dans le cas de la présence
de limitations de transfert de chaleur externes.

hS (Te - Ts) = 77crchuoLge (ArHcraquage) ‘/pastille = Fg}hXArHcraquage (33)

Avec : h : le coefficient de transfert de chaleur externe entre la pastille et la phase gazeuse (W m=2 K1),
S : la surface de la pastille en contact avec le gaz (m?), T, : la température de la phase gazeuse dans
le réacteur (figure (K), Ts : la température de la phase gazeuse a la surface de la pastille (K) et
Ay Heraquage : Uenthalpie de réaction de la réaction de craquage du méthane (J molil).

Cette équation [3.3] conduit a la relation suivante représentant le critére d’évaluation
des limitations de transfert de chaleur externes.
Ts - Te é‘rj*—[4X (_ATHcraquage>

. ShT, (3.4)

Le coefficient d’échange externe de chaleur h est obtenu par utilisation de ’analogie de
Chilton Colburn (facteur J). Cette analogie est valable pour un réacteur de type lit fixe.
Cependant, a défaut de posséder une relation permettant de calculer la valeur du coeffi-
cient d’échange dans le type de réacteur utilisé ici, cette corrélation permettra d’estimer
la valeur de ce coefficient d’échange h selon la formule [3.5

2
Sc\3
h = ]_2]{ZD <P7“> ng;g (35)

Avec Pr : le nombre de Prandtl de mélange gazeux (-), Sc : le nombre de Schmidt du mélange gazeux,
pg : la masse volumique du mélange gazeux (kg m=3) et c;q : la capacité calorifique spécifique de la

phase gazeuse (J kg~ K~1).

Le taux de conversion du méthane est considéré comme étant égal a 10 %. Ce qui
correspond & la valeur expérimental observée. Le mélange gazeux étant composé de 90
% d’argon les propriétés de la phase gazeuse seront assimilées a celles de I'argon. Ce qui
conduit & un nombre de Prandtl égal & 0,669 et un nombre de Schmidt égal a 1,03. Le
critére défini par la relation est égal & 1,5-1072. Par conséquent, la différence de tem-
pérature entre la phase gazeuse et la surface de la pastille est supposée négligeable.

La suite du raisonnement porte maintenant sur le développement du critére d’évalua-
tion des limitations de transfert de chaleur interne a la pastille.

La pastille est posée sur le piston support du réacteur. Dans cette étude, nous sup-
posons que les échanges entre la pastille et la phase gazeuse ne se font que par les cotés
de la pastille et par sa face supérieure. La température en dessous de la pastille est donc
impactée par la consommation d’énergie due aux réactions et par les phénoménes de diffu-
sion thermique dans la pastille. Cette température en dessous de la pastille est également
impactée par I’échange de chaleur avec le piston support qui est maintenu a 800 °C.
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Pour I'établissement de ce critére, uniquement la conduction dans la pastille sera consi-
dérée et aucun échange de chaleur entre la pastille est le piston support ne sera pris en
compte. Ceci a pour conséquence le fait que le critére développé surestime les variations
de températures dans la pastille mais ces hypothéses sont indispensables afin d’obtenir
une solution analytique au systéme d’équations obtenu.

En présence de limitations de transfert de chaleur interne a la pastille, la combinaison
des bilans de matiére et de chaleur sur la pastille est représentée par la relation suivante :

1) dCecx ) dT
—AH — (D 4 — — | = .
’“”W““M{<ecﬁﬁ'dH >+6H<&ﬁdH> 0 (36)
Avec les conditions aux limites suivantes :
. CCH4 - CCH4,S = CCH4,E
H_%{ T-T (3.7)
dCerm, 0
H=0 { af (3.8)
ag =0

Avec : A, la conductivité thermique effective de la pastille (W m~! K~1) et Hy la hauteur de la
pastille (m).

Le transfert de chaleur est supposé nul sous la pastille ce qui est bien entendu une
hypothése erronée. Cette hypothése n’est réalisée que pour ce calcul permettant d’estimer
les limitations au transfert de chaleur. Elle a pour conséquence de surestimer I'importance
de ces limitations.

La solution de cette équation [3.6] est fournie par la relation [3.9]

De,CH4 (_ArHcraquage)

T-T, =
Ae

(Cen,, — Con,) (3.9)

En supposant que la concentration de méthane au niveau de la face inférieure de la pastille
soit négligeable (Ccp,—0), et en liant la concentration en surface de pastille (Cep,,) au
taux de conversion (X) et a la concentration d’alimentation du réacteur (C&y;, ), Uexpres-
sion suivante est obtenue :

<Tb - Ts> _ De,CH4Cé'nH4 (1 - X) <_A1"Hcraquage)
T, AT

(3.10)

Avec : T} : la température au niveau de la face inférieure de la pastille (K).

Le critére défini par la relation est égal & 1.4-1075. De la méme maniére que pour
le premier critére, aucun gradient de température ne sera considéré dans la pastille lors
de I’établissement du modele.

Pour résumer cette partie, le modéle sera développé en considérant valables les hypo-
theéses suivantes :
— Les espéces gazeuses diffusent entre les grains de la pastille avant de réagir avec
chaque grain suivant un front de diffusion,
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— la concentration de chaque espéce gazeuse en surface de la pastille est égale a la
concentration de cette méme espéce en sortie de réacteur,
— la pastille est supposée isotherme et a la méme température que le gaz quittant le
réacteur.
Ces hypotheéses étant vérifiées, le modéle du réacteur peut étre développé.

3.2.1.2 Description générale du modéle

Comme dit précédemment, afin de modéliser correctement le réacteur, il faut différen-
cier le comportement de la phase gazeuse de celui de la phase solide.

La concentration de chaque espéce dans le gaz étant identique en tout point du ré-
acteur et correspondant a la concentration en surface de pastille, uniquement la pastille
sera modélisée. Le modeéle doit prendre en compte la diffusion du méthane de la surface
vers le coeur de la pastille, sa réaction au contact des grains composant la pastille et la
diffusion des espéces produites au niveau de chaque grain vers 'extérieur.

Le comportement de la phase solide peut étre décrit par différents modéles selon Ada-

nez et al. [23]. Parmi ces modéles se trouvent :

— le modéle de grain a taille variable prenant en compte les différences de volumes
des grains lorsqu’il sont composés d’oxyde de nickel ou de nickel réduit, la taille du
grain varie avec le temps et la consommation de solide est uniforme,

— le modeéle de grain a coeur rétrécissant qui considére un coeur de phase non ré-
agi diminuant avec le temps au profit d’'une couche externe de matériau réduit, le
diamétre du grain est fixe et sa consommation est uniforme,

— le modele de croissance par nucléation et nucléi, plus complexe prenant en compte
I’apparition non uniforme d’une phase réduite a la surface du grain qui s’étend avec
le temps. La consommation du grain n’est pas uniforme avec ce modéle mais son
diameétre ne varie pas.

D’autres travaux tels que ceux de Kruggel-Emden et al. [74] se sont centrés sur 1'étude
du comportement de la phase solide. Ils ont comparé plus d’une vingtaine de modéles
différents sans trouver de modéle fondamental trés performant. Hossain et de Lasa [75|
décrivent dans leur revue bibliographique l'utilisation essentiellement de deux types de
modeéle permettant de prendre en compte la consommation du solide et la diffusion des
especes gazeuses a travers la couche de solide ayant déja réagi. Ces deux modéles sont :

— le modéle a coeur rétrécissant,

— le modéle de croissance par nucléation.

Il semblerait cependant que d’autres auteurs tels que Ryu et al. [76], Iliuta et al. [77] et
Gomez-Barea et Ollero |78| utilisent le modéle & coeur rétrécissant méme si Hossain et de
Lasa [|75] décrivent le modéle de croissance par nucléation comme étant légérement plus
performant.

Parmi tout ces modéles, que nous ne détaillerons pas ici, le modéle a coeur rétrécissant
a été selectionné pour sa simplicité et sa capacité a représenter les résultats de différents
travaux publiés dans la littérature [62,77].
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Le comportement de la phase gazeuse couplé a celui du solide a déja été décrit dans
un modeéle appelé : "grainy pellet model" qui a été initialement développé par Szekely
et al. [95]. Ce modeéle, développé pour une géométrie sphérique, sera adapté pour étre en
mesure de décrire le comportement d’une pastille.

Dans le modéle présenté ci-aprés, la phase gazeuse dans la chambre réactionnelle est
supposée étre en régime permanent alors que la pastille est considérée comme étant en
régime transitoire. Cette hypothése peut étre validée en calculant le temps nécessaire pour
consommer l'intégralité de la pastille. Si ce temps est largement supérieur au temps de
passage du gaz dans le réacteur cette hypotheése est validée. En prenant la vitesse moyenne
de consommation de I'oxyde de nickel déterminée & posteriori (aprés avoir modélisé le réac-
teur) le temps nécessaire pour consommer l'intégralité de I'oxyde de nickel serait d’environ
500 secondes alors que le temps de passage du gaz dans le réacteur est fixé & 1 seconde.
Ceci confirme bien notre hypothése.

Les équations gouvernant les différentes phases de la pastille (solide ou gazeuse) vont
maintenant étre détaillées. Le comportement du dépot de carbone dans la pastille sera
également décrit.

3.2.1.3 Prédiction de 'apparition du dépo6t de carbone

Le bilan de matiére sur le carbone déposé dans la pastille est le suivant :

dn,
dt

- T4‘/;)astille (311)

Avec : n. le nombre de moles de carbone déposées (mol) et Viqstite : le volume de la pastille (m?).

Comme nous 'avons montré dans ’étude des résultats expérimentaux, un phénomeéne
de désactivation di au dépdt de carbone a lieu dans la pastille. Le carbone recouvrant
les grains boucherait les pores de la pastille et diminuerait la vitesse de diffusion des
différentes espéces gazeuses. Afin de prendre en compte ce comportement, un facteur de
désactivation va étre ajouté dans le bilan sur la phase gazeuse pour diminuer les coeffi-
cients de diffusion effectifs dans la pastille au cours du temps. Ce facteur de désactivation
Ageqe varie entre 1 et 0 en fonction de la quantité de carbone déposée par unité de surface
de grain. Il est caractéristique des processus de désactivation par dépot de carbone et est
définit selon la relation que nous avons développée.

v

Adeac = (3.12)

7E(L,d
X ue fteug™

R
14 o nefe
+ 3Vpastille(17€)

Avec : u et v des coefficients de désactivation définis numériquement (-), E, 4 : 'énergie d’acti-

vation du phénoméne de désactivation (J mol™!) et R.,, la constante universelle des gaz parfait
(J mol=t K—1).
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Villacampa et al. [92] ont également observé ce phénomeéne dans leur étude. Ils utilisent
un coefficient de désactivation pour le prendre en compte. Cependant, ce coefficient dépend
du temps et non de la quantité de carbone déposée dans leur cas.

3.2.1.4 Bilan de matiére sur la phase gazeuse

En raison du caractére symétrique d’une pastille, il est supposé que le profil de pro-
gression des gaz dans la pastille est isotrope. Uniquement les variations selon la hauteur
et le rayon de la pastille seront considérées, comme présenté sur la figure [3.2]

Diffusion des espéces gazeuses
a travers la pastille

Diffusion des espéces

gazeuses |:>

a travers la pastille

Gaz
Réaction a la surface de chaque grain

Figure 3.2: Schema montrant I’évolution structurelle du matériau porteur d’oxygéne au cours d’une réac-
tion de réduction.

Un bilan sur I'espéce j dans le volume de pastille dV' présenté en figure [3.2| permet
d’obtenir I’équation suivante.

e
e,jﬁ

de
e,jd7H

d . Nreac
Adeac (WRQD ) + Adeac <27TRHD Oj > -+ Z ui,jridV
H R i=1

TR

= Ageue (WRQD ) + Ageac <27TRHD8 dc, > 4+ (3.13)
H—-dH R—dR

TAR dt

avec : R : le rayon correspondant au volume dV intégré (m); D, ; : le coefficient de diffusion effectif
du composé j dans la pastille (m? s=1), C; : la concentration de l'espéce j dans la pastille (mol m™3),
H : la hauteur de pastille liée au volume intégré (m), v; ; : le coefficient stoechiométrique de la ré-
action i pour le composé j (-), Nyeqc : le nombre de réactions total (-), dV : le volume d’intégration
défini sur la figure (m3), n; : le nombre de mol de l'espéce j dans le volume dV (mol) et t : le
temps (s).

En supposant une diffusion isentropique dans la pastille, ’équation [3.13| peut étre
convertie en une équation monodimensionnelle (3.15)) en utilisant la relation [3.14]
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dC; Ty d dc,
ESTI: = ; V@jrng + @ <AdeacDe,de]_;> (315)

Cette relation est valable uniquement si 1’épaisseur de la pastille (Hy) est inférieure a
son rayon (Ry). La surface de diffusion S inscrite dans 'équation est donnée par la
relation suivante :

S =n(3H*+4(Ry — Hy) H+ (Ry — Hy)?) (3.16)

Les coefficients de diffusion D, ; correspondent a la diffusion de 'espéce j dans la pastille
de porosité € dont les pores ont une tortuosité 7. Ce coefficient est calculé grace a la
formule suivante :

€
Dej= D, (3.17)
T
Avec : D,, ; : la diffusivité moléculaire de 'espéce j (m? s71).

La figure décrit la méthode utilisée pour estimer ces parameétres en supposant un
empilement parfait de sphéres identiques dans la configuration la plus compacte possible.
La porosité serait donc de 26 % et la tortuosité des pores de la pastille serait de 1,3.

Ry Couches
DRI i
as8)e= o NOl0 o000 0l00 0000000000 0000] vu a 45°
» Couches
tortuosite
T = %ﬂ =
3D ‘
o 2tV3-l VP b
v A
T =1.329
/ Couches AB
., B
porosité N
€= 1 _ Vsolid
total
4><L?; \/§D -
e=1——4 A
_ T
e=1—7 NG
e = 0.2595 couches

Figure 3.3: Estimation de la porosité de la pastille et de la tortuosité de ses pores
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’ Espéce gazeuse \ CH, \ CO, \ H,0O \ CcO \ H, ‘
Dy (m%s0) [1,41-107]9,97-107° | 1,45-10% [ 1,26-10 % | 4,51-107
D.; (m¥s 1) [2,74-10° | 1,93-10° | 2,81-10° | 2,44-10° | 8,74-10°

Tableau 3.2: Coefficients de diffusion effectifs pour les différentes espéces gazeuses dans la pastille

En utilisant les valeurs de porosité et de tortuosité obtenues en figure[3.3], les coefficients
de diffusion effectifs peuvent étre calculés. Les valeurs obtenues sont regroupées dans le
tableau [3.21

L’intégration de 1’équation permet de calculer la concentration de chaque espéce
gazeuse en tout point de la pastille en fonction du temps.

3.2.1.5 Modélisation du comportement du solide

Au cours des réactions de réduction et d’oxydation, le matériau porteur d’oxygene
change de composition (lors de I’étape de réduction NiO devient progressivement Ni, ces
phases étant supportées par NiAl,O,). Ce changement est observable sur un grain de
matériau comme le montre la figure page

Le modéle proposé pour la phase solide doit permettre de prédire le comportement
décrit en figure [3.2] il est donc capable de déterminer 'évolution de la quantité de nickel
disponible pour les réactions catalysées par ce dernier. 11 correspond a un grain de géo-
métrie sphérique dans le cas de I'étape de réduction.

Une vue zoomée de la section d’un grain d’oxyde de nickel lors de sa réaction pour former
du nickel réduit est présentée en figure |3.4

Pour modéliser cette particule quelques hypothéses simplificatrices doivent étre faites :
— la particule de matériau porteur d’oxygéne est supposée parfaitement sphérique,

— le front de réaction est supposé sphérique également,

— la porosité interne du grain de matériau porteur d’oxygéne est faible,

— la réaction est d’ordre un par rapport aux réactifs gazeux,

— le volume total de la particule ne varie pas durant la réaction,

— il n’y a pas d’accumulation de matiére dans le grain.

La derniére hypothése posée permet de considérer que le flux de matiére traversant la
couche limite gazeuse en surface de grain (zone de limitation externe) est identique au
flux de matiere diffusant a travers la couche de nickel réduit (zone de limitation interne)
et au flux de matiére consommé ou produit par la réaction au niveau du front réactionnel.
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| R,
1 2
: o L " ~Front de réaction
' couche limite | diffusion a travers

Mélange gazeuxi de diffusion une couche de réaction a
3 externe nickel réduit I'interface

Gaz | Gaz Ni NiO
| N
Cj Cj,sg Cjﬂintg
\ﬁ AN /
a Y
zone de zone de zone de centre de

limitation externe limitation interne réaction la particule

Figure 3.4: Coupe d’un grain de matériau porteur d’oxygéne présentant plusieurs couches successives de

gaz, nickel réduit et oxyde de nickel

Le flux molaire de I'espéce j traversant la surface d’un grain peut prendre trois formes

différentes comme le montrent les équations [3.18] 3.21] et [3.23]

Le flux traversant la couche limite gazeuse est donné par la relation |3.18| suivante :

Nj =kpgSy (Cj — Cj9) =

(C; — Cisg)
1

(3.18)

kD Sy

Avec Nj : le flux molaire traversant la particule pour réagir au niveau du front réactionnel (mol s=1),
kp.,g : le coefficient de transfert de matiére externe au grain (m s=1), S, : la surface d’un grain (m?),
Cj.sg : la concentration de l'espéce j a la suface du grain (mol m™3) et C; : la concentration de
'espéce j dans le mélange gazeux (mol m=3).

Le flux molaire de 'espéce j traversant la couche de nickel réduit (équation [3.21]) est

donné par l'intégration de I’équation entre r = R, ou C; = Cj 4, et r =1, (le rayon
du front de réaction dans le grain) ot C; = C} insy-

e
T dr

Avec : N; : le flux molaire d’espéce j traversant linterface de rayon r (mol s™!), D.; ; : la diffusivite
effective du gaz j dans le grain (m? s=!), r : le rayon de calcul compris entre R, et la valeur du rayon
au niveau du front de réaction (r4) (m) et C; : la concentration de l'espéce j au niveau de 'abscisse

de calcul, elle est comprise entre Cj 54 et Cj intg (Mol m=3).

N; = 47’ D,; (3.19)

La solution de l'intégration de ’équation [3.19|est la suivante.

47 Deij (Cj g — Clintg) Ryrg

N, = (3.20)
’ (Ry —1g)
(Cjsg — Clintg)
- Rg(Rg—rg) (321)
Dei,jTgSg
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Pour finir, le flux molaire de ’espéce j disparaissant par réaction est donné par ’équation
0. 23] :

Nreac,gs ] Nreac,gs
Nj= 3 158= 3 kCjmgdrr; (3.22)
i=1 i=1
C',int
= (3.23)

ST Rt
Avec : ris : la vitesse de la réaction ¢ (mol m2 s_l), Nreac,gs : le nombre de réactions gas/solide
mettant en jeu 'oxyde de nickel pour I’étape de réduction ou le nickel réduit pour 1’étape d’oxyda-
tion (-), k; : la constante de vitesse de la réaction i (m s71), Cj intg : la concentration de 'espéce j
au niveau du front réactionnel (mol m~3) et r, : le rayon correspondant & l’emplacement du front
réactionnel (m).

Ne connaissant pas les concentrations Cj ;. et Cj 5, I'expression du flux molaire tra-
versant le grain est réarrangée de la maniére suivante.

v ¢
J 1 Rgy(Rg—r 1

k} S 5( q Sg) _|_ MNreac,gs 2

DRPg ei,jTg g Zi:l ki47ﬂ“g

(3.24)

De cette expression |3.24] les vitesses des réactions mettant en jeu la consommation de
I'oxyde de nickel ou du nickel réduit par unité de surface de grain peuvent étre établies.
La forme générale de ces expressions est la suivante :

i T%S _ N
NS,
Cj
N 1 Rg(Rg—rg) + ig (325)
kp De; jrg k:irg

Le tableau regroupe les lois de vitesse pour les réactions gaz/solide mettant en jeu
I’oxyde de nickel pour I’étape de réduction du procédé CLC. Ces lois de vitesse s’expriment
en mol m;fstme s7!. Un terme de conversion d’'unité est ajouté pour adapter la relation
générale[3.25]fournie précédemment. Dans notre cas, nous ne considérons pas le phénomeéne

de limitation de transfert de matiére en surface de grain.

réactions n° | lois utilisées (mol m, . 5 1))
: . — T
CHyg) + NiOgs) = COq) + 2Hs(g) + Nigs) | 11 = et

Dei,cHy™ ~ kyrg
- 3 3(1—¢) C,
cO NiOy — CO Ni r Ty = <o
(9 T (s) 2(g) T V() 2 27T TRy Re(ngry) , B2
Dei,corg ' kgr2
3(1—¢) Ch,
Ry Rg(Rg—rq) , B3
Dei,HQTQ kgrg

Hg(g) + NiO(S) — HQO(Q) + Ni(s) T3 ry =

Tableauw 3.3: Lois cinétiques utilisées pour représenter les réactions gaz-solide de l’étape de réduction du
procédé de CLC.
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Les coefficients de diffusion D,; ; sont obtenus selon le méme raisonnement que pour
les coefficients de diffusion effectifs dans la pastille (équation page . La détermi-
nation de ces coefficients nécessite toutefois la connaissance de la porosité du grain et de
la tortuosité de ses pores.

N’ayant aucune information sur la porosité des grains et sur la tortuosité des pores, les
valeurs de ces parametres ont été choisies comme étant des valeurs standards. La porosité
est donc de 10 % et la tortuosité a une valeur de 2. La composition des grains et 1’évolution
de leur porosité sont présentées de maniére plus approfondie dans le chapitre 6.

Le tableau présente les valeurs de D,; ; ainsi obtenues.

Espéce Coefficient de diffusion
Dei,j (m2 871>
CH, 1,94-1077
cO 1,47-10°7
H, 5,45-107"

Tableauw 3.4: Coefficients de diffusion internes au grain pour le méthane, le monoxyde de carbone et
Uhydrogéne

Les lois de vitesse des réactions gaz/solide consommant I'oxyde de nickel étant déter-
minées, un bilan sur l'oxyde de nickel présent dans le grain permet d’établir la variation
de la quantité d’oxyde de nickel présente dans un grain en fonction du temps.

in
(1—¢)

Avec : ny;o : le nombre de moles d’oxyde de nickel dans un grain (mol) et € : la porosité de la pastille

()

dnyio
dt

=—(r1+re+rs) (3.26)

La valeur du rayon correspondant & I’emplacement du front réactionnel dans un grain
est calculée grace a la formule [3.27]

1
ry = <”Ni0> "R, (3.27)
nNio

Avec :n%;,o : la quantité initiale d’oxyde de nickel dans un grain (mol).

Le grain est également le siége de réactions catalysées par le nickel réduit produit lors
de la consommation de 'oxyde de nickel. Les réactions prises en compte dans le schéma
réactionnel ont été grandement étudiées dans la littérature. Les lois cinétiques proposées
sont d'une complexité variable [23}/62,77,96]. Par soucis de simplicité du modéle, les lois

cinétiques proposées dans ce travail sont obtenues a partir d’expressions de type Langmuir
Hinshelwood (tableau (3.5)).

Toutes les lois proposées dans ce tableau sont exprimées en moles par seconde et par
unité de volume de pastille. En effet, comme il est présenté sur la figure [3.5 la réaction
de craquage du méthane (r4) se fait en surface du grain mais également a l'intérieur de
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réactions n° lois utilisées (mol m_ . 5 ')
CHag) = Cia) + 2Hog) ra | ry = kyLetitetigo (o9 (1 - (ﬁ)3> s
CHug) + H0y) & CO) +3Hagy) | 75 rs = by gt
CHyg) + COqy) & 2C0 ) + 2Hy) | 76 re = kg 3(11,%;5) P&%;‘BOQ
Ad = (1+ KcpaPeons + Kco2Peo2 + KcoPoo + KuzoPuzo + VEu2Prs)

Tableau 3.5: Lois cinétiques utilisées pour représenter les réactions catalysées par le nickel réduit lors de
Uétape de réduction du procédé CLC.

ce dernier car le méthane diffuse dans le grain pour aller réagir avec 'oxyde de nickel et
rencontre du nickel réduit qui catalyse son craquage. Pour prendre en compte la quan-
tité croissante de nickel au cours du temps catalysant la réaction, la vitesse est définie
initialement par unité de masse de nickel. En revanche, les grains étant recouverts en
permanence d’une quantité de carbone importante, il est supposé dans notre étude que
I'eau et le dioxyde de carbone réagissent préférentielement avec le carbone en surface des
grains. Ce qui implique que les vitesses des réactions correspondantes ne dépendent pas
de la masse de nickel disponible mais de la surface du grain ce qui explique que le facteur
de conversion ne soit pas le méme que pour la réaction de craquage.

Gaz r5 et rg
T4

ri, o €t rg

Figure 3.5: Localisation des réactions dans un grain de matériau porteur d’oxygéne

3.2.2 Cas de ’étape d’oxydation du nickel réduit

L’étude de I’étape d’oxydation du nickel réduit n’a pas pu étre réalisée complétement
a cause de difficultés numériques lorsque les vitesses de combustion sont trop rapides.
En effet, le carbone déposé est consommé par 'oxygéne a une trés forte vitesse, ce qui
engendre de tres grands gradients de variation de quantité de carbone qui sont difficiles a
intégrer numériquement. Cependant I'expérience avec 1 % d’oxygéne a pu étre modélisée
et sera donc présentée pour valider le modeéle théorique.
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3.2.2.1 Hypothéses

Les hypothéses concernant 1’étape d’oxydation sont similaires a celles de 1'étape de
réduction. Certaines de ces hypothéses restent valables comme :

— I'absence de limitation de transfert de matiére externe en surface de pastille,

— la diffusion des gaz dans la pastille selon un front de diffusion.
Cependant, I’énergie dégagée par la combustion du carbone étant trop importante ; il n’est
plus possible de considérer la pastille comme isotherme. Par conséquent, une équation
permettant de calculer la température en tout point de la pastille au cours du temps va
étre établie. Néanmoins, aucune limitation de transfert de chaleur en surface de la pastille
ne sera considérée.

3.2.2.2 Bilans sur la phase gazeuse

Les mémes équations gouvernent le comportement de la phase gazeuse lors de ’étape
d’oxydation que lors de I’étape de réduction. Elles ne seront donc pas détaillées ici. Afin de
déterminer le profil de température dans la pastille, un bilan d’énergie sur cette derniére est
réalisé en considérant les grains a la méme température que la phase gazeuse les englobant.
La formule correspond a la forme finale de ce bilan. Le facteur de désactivation Ageqe
doit toujours étre pris en compte car le carbone limite également la diffusion de 'oxygéne
dans la pastille.

Nreac Ngaz

; T ar
Z TZATHZS + Z <AdeacDe,jSaC’J> 8 + 8 </\ES> +

e 29
i=1 =1 OH )y "OH OH ot
nc Ngaz Ep €T aT
solide 1-— 4 vV L . Si:o o
n <p iae (1 —€) &y + %asmzecpc + ; M, Cp]> ot (3.28)

Avec : A, H; : les énergies de réaction des ny.cq. réactions considérées (J molil), Cp; la capacité ca-
lorifique molaire de I'espéce j (J mol~! K~1), A, : la conductivité thermique effective de la pastille
(W m™2 K) et ¢, la capacité calorifique massique du solide (J mol~! K~1).

La résolution de cette équation, couplée a celles définies pour établir la consommation
du nickel réduit, I’évolution des concentrations de chaque espéce gazeuse et la consomma-
tion du carbone déposé, permet de décrire les résultats expérimentaux.

3.2.2.3 Consommation du dépét de carbone

L’équation gouvernant la consommation du dépot de carbone est la suivante :

dn,
dt

= — (r2 + 13) Vyastitte (3.29)

3.2.2.4 Modélisation du comportement du solide

Le grain de matériau porteur d’oxygéne est, aprés ’étape de réduction, complétement
transformé en nickel réduit et recouvert de carbone. La vitesse de réaction d’oxydation du
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nickel réduit est fournie dans le tableau [3.6, Dans ce tableau sont également présentées
la vitesse de réaction de combustion du carbone et la vitesse de la réaction équilibrée de
Boudouard.

réactions n° | lois utilisées (ry (mol m=2 s71))
: : C
Nit + 3020 = NiOg | 11 "= A
Cls) + Osg) = COx) | 7 ry = 2k Po,
g 2
COxg) + Cs) <2200 | 13| 13= 3%,)/43 <Pco2 - %)

Tableauw 3.6: Lois cinétiques utilisées pour représenter la réaction gaz-solide et les réactions de consom-
mation du carbone de l’étape d’oxydation du procédé de chemical looping

L’équation décrivant la quantité d’oxyde de nickel restant dans la pastille est la sui-
vante :

dn n; irR3
M=y (3.30)
dt (1—¢)
La méthode de résolution des systémes d’équations obtenus ne dépend pas de 1’étape
étudiée, elle est décrite dans le paragraphe suivant.

3.2.3 Méthode de résolution utilisée

Le modéle développé est un modéle unidimensionnel dépendant de l'espace et du
temps. Afin de résoudre les systémes d’équations différentielles décrits précédemment,
des conditions aux limites de la pastille (partie supérieure en contact avec le gaz et face
inférieure en contact avec le piston support) sont nécessaires. En effet, les équations dé-
veloppées décrivent le comportement des différentes espéces gazeuses et solides dans la
pastille mais la résolution de ces équations nécessite la connaissance de I'impact des condi-
tions extérieures a la pastille sur les frontiéres de cette derniére. Il n’y a, dans notre cas,
que deux frontiéres, les faces de la pastille exposées aux gaz (référencé en H = Hy) et la
face de la pastille contre le piston support (H = 0).

Les conditions aux limites pour la face inférieure de la pastille sont les suivantes :

— l'oxyde de nickel, le nickel réduit ou le carbone ne pouvant se déplacer dans la
pastille, le flux molaire de ces expéces est imposé comme étant nul,

— les espéces gazeuses ne peuvent pas traverser la face inférieure de la pastille, donc
au nivealdlcde I'interface, le flux de diffusion est nul ce qui implique la condition aux
limites (57 interface 0),

— pour l'étape d’oxydation, le flux de chaleur échangé par la face inférieure de la
pastille est fixé par la conduction thermique dans I’épaisseur de quartz du piston
support. En effet, une couche de quartz de 2 mm d’épaisseur sépare la pastille de
la résistance dont la tempéra;cure est fixée a 800°C. La condition aux limites ainsi

daT quartz (T

Obtenue eSt )\e ﬁ inte?”fac@ = €Pquartz

- Trésistance) .
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Les conditions aux limites concernant les faces de la pastille en contact avec le gaz
sont les suivantes :

— de la méme maniére que pour la face inférieure, un flux molaire nul est imposé pour
les espéces solides,

— un bilan sur le réacteur parfaitement agité permet de fixer le flux échangé en surface

. . . i i dC; R e
de la pastille. L’équation Q" CY"—QC; = D, ;S | correspond & la condition
J ’ inter face

aux limites obtenue,

— de la méme maniére, un bilan d’énergie sur le réacteur parfaitement agité fournit la

condition aux limites en surface de pastille pour la température :
Ngaz t\ dT
( jil chpj (TS - ) = AcS d?‘interface'
La fonction pdepe du logiciel M atald® a éte utilisce pour résoudre le systéme d’équations
différentielles aux dérivées partielles défini précédemment. Cet algorithme discrétise dans
I’espace selon la méthode des différences finies le systéme d’équations. Ainsi, un systéme
d’équations différentielles ordinaire est obtenu. Ce systéme d’équations est résolu pour
obtenir une approximation de la solution en fonction du temps.

3.3 Détermination des paramétres cinétiques

3.3.1 Comparaison entre résultats expérimentaux et théoriques

De maniére a déterminer les parameétres cinétiques des réactions lors de chaque étape
du procédé de combustion fonctionnant en boucle chimique, il faut optimiser la valeur
des parameétres cinétiques de maniére & faire coincider les courbes expérimentales et les
courbes obtenues par simulation. Afin de quantifier ’écart entre expérience et théorie le
critere d’optimisation J est défini :

J = 2_; 2_:1 (257 (1 () — e (£ (i) + (”iw (t;; gw_(?;;o (s )> (3.31)

Avec : N, : le nombre de points utilisés pour la discrétisation spatiale du systéme (-), n4q, : le nombre

de composés gazeux (-), 25" (¢ (7)) : le titre molaire de I'espéce j mesuré expérimentalement & I'ins-

tant ¢ (i) (-), xﬁ-he" (t (4)) : le titre molaire théorique obtenu par simulation de l'espéce j a l'instant
t (i) (-), n&"P (ty) : la quantité de carbone déposée mesurée expérimentalement en fin d’expérience
(mol) et nthe (t4) : la quantité de carbone déposée calculée en fin d’expérience (mol).

La méthode d’optimisation de ce critére est composée d'un algorithme génétique per-
mettant de trouver une approximation du minimum global suivit de 'algorithme fmin-
search de Matalb® permettant d’obtenir de maniére plus précise le minimum global en
étant initialisé par les résultats fournis par I'algorithme génétique.

La comparaison du modéle et des expériences va étre réalisée dans les parties suivantes
pour 'étape de réduction en premier lieu, puis pour ’étape d’oxydation.
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3.3.1.1 Etape de réduction de 'oxyde de nickel

En figure [3.6] sont présentées les évolutions des concentrations de méthane, d’hy-
drogéne et de monoxyde de carbone mesurées expérimentalement (points) a différentes
concentrations d’alimentation de méthane (zow, = 1% [3.64, 5 % et 10 % [3.6d avec
rp,o = 0.1%) ou d’eau (xg,0 = 1.1% avec ropy, = 5%). Les lignes représentent
quant & elles les résultats obtenus par simulation. Les profils de concentrations obtenus
pour l'eau et le dioxyde de carbone sont présentés en figure [3.7]

5
1.5 = CH,
m CO
m H
2
/\o\ 1 = CH4 J
< < ® CO
X7 N eee s
. m H,
0.5 1 .
L L e ., 1&\;—’;
00 560 1dOO 1500 2000 2500 Go 560 1000 1500 2000 2500

t(s) t(s)

(0,) TCoH, = 1%, T:80OOC7 Mmpo = 059, (b) TCH, = 5%7 T:800007 Mmpo = 0597

zm,0 = 0.1% experiences (*) modéle (-) xi,0 = 0.1% experiences (*) modéle (-)
5 . e ® o o o . . o o
s[ﬁ b
6 = CH,|] ] CH4.
S = CO = CO
X" 4 m H, m H,
% 500 1000 1500 2000 2500 % 500 1000 1500 2000 2500

t(s) t(s)

(¢) xen, = 10%, T=800°C, mmpo = 0.59,  (d) xcpy, = 5%, T=800°C, Muympo = 0.5g,
rm,0 = 0.1% experiences (*) modele (-) rH,0 = 1.1% experiences (*) modeéle (-)

Figure 3.6: Comparaison entre courbes expérimentales et théoriques pour différentes concentrations de
méthane (1, 5 et 10 %) et d’eau (1,1 %)
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0.1} - O.ZA'
00— 500 1000 1500 2000 2500 % S0 1000 ( )1s'oo 2000 2500
t (S) t(s
(a) o, = 1%, T=800°C, muypo = 0.5g9, (b) zcm, = 5%, T=800°C, Mypo, = 0.5¢,
zi,0 = 0.1% experiences (*) modéle (-) xi,0 = 0.1% experiences (*) modéle (-)
2 2
™ C02 m CO
1.5 Hzo 1.5 HZO
S S
<= <=
0.5] - 0.5}
oA e oL
0 500 1000 1500 2000 2500 0 500 1000 1500 2000 2500

t(s) t(s)

(¢c) zcn, = 10%, T=800°C, mmpo = 0.5g, (d) xcu, = 5%, T=800°C, mpp, = 0.5g,
zm,0 = 0.1% experiences (*) modéle (-) xm,0 = 1.1% experiences (*) modéle (-)

Figure 3.7: Comparaison entre résultats expérimentauz et théoriques pour différentes concentrations de
méthane (1, 5 et 10 %) et d’eau (1,1 %)

Dans les premiers instants la composition du réacteur tend vers la composition d’ali-
mentation de ce dernier ce qui accroit rapidement le titre molaire de méthane en sortie
du réacteur. Lorsque les réactions sont suffisamment amorcées, la production rapide d’hy-
drogéne et de monoxyde de carbone provoque la diminution de la fraction de méthane
dans le mélange gazeux ce qui provoque le "pic" observable en début d’expérience pour
le méthane.

L’ajustement des valeurs des paramétres cinétiques a été réalisé en accordant une plus
grande importance aux points expérimentaux entre 1000 et 2500 secondes. Ceci explique le
fait que le modele soit en mesure de prédire relativement précisément les profils de concen-
trations d’hydrogéne, de monoxyde de carbone, de méthane et d’eau pour des temps de
réaction importants. En contrepartie les premiers instants de la réaction ne sont pas prédit
suffisamment précisément, en particulier pour le dioxyde de carbone. Cette imprécision
sur les concentrations de dioxyde de carbone s’explique également en partie par le fait
que ces concentrations sont trés faibles et donc les mesures réalisées sont moins précises.
De plus, le dioxyde de carbone est rapidement consommeé aprés avoir été produit ce qui
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rend le calcul de sa concentration plus sensible aux parameétres cinétiques choisis, puisque
deux réactions I'impactent fortement (production et consommation).

Le modéle est tout de méme en mesure de décrire de maniére correcte le comporte-
ment des différentes expériences a une température de 800 °C. Les figures et re-
présentent les résultats obtenus pour différentes températures opératoires. Les constantes
cinétiques des réactions sont définies de maniére & pouvoir dépendre de la température
selon une loi de type Arrhénius (équation . De la méme maniére les constantes d’ad-
sorption/désorption dépendent de la température en faisant intervenir des chaleurs d’ad-
sorption (équation [3.33)).

—Eai

k; = AjeFeusT (3.32)
Qj
K; = KfeReuT (3.33)

De maniére a optimiser les constantes de vitesse il faut donc optimiser les facteurs pré-
exponentiels (A; et KY¢), les énergies d’activation (F, ;) et les chaleurs d’adsorption (Q;).

Les figures [3.8a, [3.8P] et[3.8¢ indiquent bien que le modéle est en mesure de décrire
les résultats expérimentaux pour différentes températures opératoires. En revanche les
productions d’eau et de dioxyde de carbone sont sous-estimées pour les différentes tem-
pératures considérées (figures|3.9al [3.9b| et [3.9¢)).
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5 5
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Figure 3.8: Comparaison entre courbes expérimentales et théoriques pour différentes températures (700,
750, 800 et 850°C)

Opt
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Figure 3.9: Comparaison entre résultats expérimentauz et théoriques pour différentes températures (700,

750, 800 et 850°C)

Finalement, afin de vérifier si le modele décrit correctement le comportement de la
pastille, une expérience avec une quantité plus importante de matériau a été réalisée
(masse totale multipliée par 2. Sur la figure sont présentés les résultats obtenus.
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Figure 8.10: Comparaison entre valeurs expérimentales et théoriques pour une masse de matériau porteur
d’ozygéne plus importante (xcm, = 5%, T=800° C, Mumpo = 1g, xa,0 = 0.1%) experiences (*) modeéle (-)

Le modéle développé semble donc également bien s’adapter a la masse de matériau
porteur d’oxygéne utilisée.

Au regard de la précision du modeéle il est possible d’affirmer que les phénoménes

considérés sont proches de la réalité. Le schéma réactionnel semble cohérent et il y aurait
bien un phénomeéne de désactivation des réactions da au dépot de carbone.

3.3.1.2 Etape d’oxydation du nickel réduit

% 500 7000 1500 2000
t(s)

Figure 3.11: Comparaison entre valeurs expérimentales et théoriques (vo, = 1%, T=800° C, myp, = 0.5g)
experiences (*) modéle (-)

Peu de simulations ont pu étre réalisées concernant 1'étape d’oxydation du nickel ré-
duit. Ceci est dti a des problemes de convergence de 'algorithme de calcul causés par la
présence de dérivées trop importantes lors de la résolution du systéme d’équation. Ce-
pendant, lors de I'oxydation du nickel réduit avec seulement 1% d’oxygéne une solution a
pu étre trouvée au systéme d’équations. La figure présente la comparaison entre les
résultats expérimentaux et théoriques obtenus pour cette expérience.

Les résultats obtenus sont prometteurs mais il semble que 1'utilisation de M atalb®
ne permette pas d’obtenir la précision voulue. Une des solutions envisagées est d’utiliser
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des algorithmes d’intégration de systémes d’équations aux dérivées partielles développés
sous fortran permettant d’avoir un controéle plus précis de la méthode d’intégration.

3.3.2 Paramétres cinétiques obtenus

Les parameétres cinétiques présentés ici correspondent aux cinétiques de 1'étape de
réduction du matériau porteur d’oxygene lors du premier cycle qu’il subit. Les tableaux
B.7, 3-8, et regroupent les valeurs obtenues. A noter qu’il a été accordé autant
de poids aux points pour des temps de réaction long qu’aux points correspondants aux
premiers instants.

L o E.; (kJ mol™")
(Ezi;ttﬁi ) A (kjizgll) tliuta cf al.
2010 [77]
] 2.9 0,169 (m s 1) 25,0 26,505
T 2.10 15,6 (m s71) 247 26,413
s | 211 0,144(m s 1) 24.9 23,666
9,50-107°
2.1 ’ 1
ra 7 (mol =1 Pa=" m2,) 9,6 58,900
4,48-1078
2.31.10°°

Tableau 3.7: Parameétres cinétiques obtenus

Réaction n° d,ggg:sgzz / K Qj
: o —1 —1
(Equation n°®) désorption (Pa=") | (kJ mol™")
1 2.9 CH, 7,43-107° 7,81
To 2.10 CO, 3,46-107° 1,01
T3 2.11 cO non significatif
T4 2.17 H, non significatif
Ts 2.14 H50 3,45-107¢ 27,8
e 2.16 Ar non considéré

Tableau 3.8: Constantes d’adsorption/désorption obtenues
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’ Ordre de réaction \ Valeur ‘

m (1) 1,4
n (r4) 1,7
(¢} <T5> ]_,]_
q (re) 1,3
s (r¢) 1
Tableau 3.9: Ordres des réactions catalysées par le nickel
Coefficients de
désactivation Valeur
(3.12)
v 1,28
u 3,56-10"
Eoaq (kJ mol™) | 160,17

Tableau 3.10: Paramétres de la loi de désactivation

Les constantes d’adsorption/désorption de I’hydrogéne et du monoxyde de carbone ont
été considérées comme négligeables aprés optimisation des paramétres (Kpy, = Koo = 0).
Les ordres de réaction sont compris entre 1 et 2 et I’expression de la désactivation (tableau
dépend bien de la température comme annoncé précédemment.

Dans le cas des réactions gaz-solide, les énergies d’activation obtenues sont proches de
celles proposées par Iliuat et al. [77] (Tableau [3.7). Cependant, dans le cas des réactions
catalytiques, des différences significatives entre les valeurs calculées et celles fournies par
Iliuta et al. sont observables. Ces différences s’expliquent par le fait que les lois cinétiques
utilisées ne sont pas exactement identiques dans les deux travaux (certaines simplifications
ont été effectuées dans notre étude).

Les valeurs des paramétres cinétiques obtenus (Tableau indiquent que parmi les
trois réactions gaz/solide, 'oxydation du monoxyde de carbone par contact avec 'oxyde de
nickel est la plus rapide. Par conséquent, si le monoxyde de carbone était produit unique-
ment par combustion du méthane avec I'oxyde de nickel il serait entiérement transformé
en dioxyde de carbone. Or, le dioxyde de carbone laisse rapidement place au monoxyde de
carbone dans les profils de concentrations expérimentaux. Ceci prouve simplement que la
réaction de reformage du méthane avec le dioxyde de carbone est une réaction importante
responsable de la production du monoxyde de carbone au profit du dioxyde de carbone.

Afin d’exploiter convenablement les valeurs des paramétres cinétiques obtenus pour les
réactions catalytiques il est indispensable de prendre en compte la pression de travail P
(800 mmHg). En effet, les constantes de vitesse s’expriment dans I'unité mol s=* Pa=ordres
mgr%m. Les ordres de réactions n’étant pas identiques d'une réaction a ’autre la comparai-
son est réalisée en étudiant les termes k; P"9¢* au lieu de k;. Pour la réaction de reformage
du méthane par le dioxyde de carbone, kgP'T1? est égal & 3,67-10* mol s~ m_2. a4 800

grain
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°C alors que la réaction de reformage du méthane & la vapeur présente une constante
de vitesse modifice ks P**T11 égale a 5,09 10% mol s™* my%,;, a la méme température.
Pour des fractions de réactifs (C'Hy, HoO et CO;) similaires, la réaction de reformage
catalytique du méthane avec le dioxyde de carbone est donc prédominante par rapport au
reformage du méthane a la vapeur. Comme il a été dit précédemment, le dépot de carbone
peut étre empéché par addition d’eau ou de dioxyde de carbone en alimentation du réac-
teur. Selon les paramétres cinétiques obtenus, il est plus avantageux d’utiliser du dioxyde
de carbone en alimentation du réacteur pour limiter la quantité de carbone déposée car

il permettra d’obtenir une élimination plus rapide du carbone.

Meéme si le modéle présenté ici peut prédire les expériences avec une précision correcte,
il reste un écart entre les résultats expérimentaux et les résultats théoriques. Cet écart
peut étre attribué a la faible précision de la mesure de faibles concentrations des espéces
gazeuses (le dioxyde de carbone en particulier). De plus, pour des valeurs de concen-
tration modérées comme dans cette étude, une faible variation d’une vitesse de réaction
entraine d’importantes modifications des résultats obtenus ce qui rend I'optimisation des
parameétres cinétiques délicate. Pour finir, si plus de poids avait été accordé au points
expérimentaux correspondant aux premiers instants des expériences les résultats obtenus
seraient certainement trés différents.

3.4 Conclusion

Le travail présenté dans ce chapitre a permis de valider les mécanismes réactionnels
correspondant a 1’étape de réduction de 'oxyde de nickel. De plus, les parameétres ci-
nétiques des réactions correspondantes prises en compte ont été calculés. Il ne nous a
malheureusement pas été possible de simuler correctement 1’étape d’oxydation du nickel
réduit.

La modélisation du réacteur parfaitement auto-agité utilisé permet ’obtention des pa-
rameétres cinétiques. Le modéle utilisé ("grainy pellet model") prend en compte, d’une
part, la diffusion des espéces gazeuses entre les grains composant la pastille et, d’autre
part, ’évolution de la conversion de chaque grain. Le modeéle a coeur rétrécissant a été
utilisé pour représenter 1’évolution de la phase solide. L’analyse des résultats expérimen-
taux indique qu’'un phénomeéne de désactivation di au dépdt de carbone a lieu lors de
I’étape de réduction de l'oxyde de nickel. Un coefficient de désactivation a donc été défini
pour prendre en compte ce phénomeéne.

La comparaison des résultats expérimentaux présentés au chapitre précédent avec les
résultats théoriques obtenus grace a ce modéle permet de calculer les valeurs des para-
métres cinétiques ainsi que les ordres des réactions et le coefficient de désactivation. Tous
ces parameétres sont présentés dans les tableaux [3.7] [3.8] [3.9] et [3.10| page [I13] 1l est impor-
tant de savoir que seul le premier cycle de réduction/oxydation du matériau a été étudié
ici. En effet, aucune expérience avec un matériau vieillit n’a pu étre réalisée. Néanmoins,
il serait possible d’adapter les lois cinétiques développées pour qu’elle puissent prendre en
compte les modifications subies par le matériau.
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Au vu de la précision du modéle développé il semblerait que les réactions considé-

rées soient bien en mesure de décrire les phénomeénes chimiques observés. Les paramétres
cinétiques indiquent que la combustion du méthane avec 'oxyde de nickel favorise la pro-
duction de dioxyde de carbone au profit du monoxyde de carbone.
De plus, le phénoméne de désactivation pris en compte dans ce réacteur parfaitement
auto-agité impacte la vitesse de diffusion des espéces gazeuses entre les grains dans la
pastille. Ce phénomeéne pourrait étre pris en compte de différentes maniéres (blocage des
réactions au niveau des grains par exemple). Afin de trouver la véritable cause de cette
désactivation il faut étudier les résultats d’expériences réalisées dans un réacteur piston.
En effet, dans ce type de réacteur, la diffusion des espéces jusqu’au grain est complétée
par la convection, puisque le gaz passe forcément entre ces derniers. Si les phénoménes
de désactivation persistent dans le réacteur lit fixe, cela indique qu’il faut considérer la
désactivation due au carbone d’une maniére différente de celle proposée pour le réacteur
parfaitement agité.

Dans les chapitres suivants seront ainsi présentés les travaux portant sur le réacteur
de type lit fixe a écoulement piston.

116



Chapitre 4

Etude expérimentale en lit fixe

4.1 Introduction

Dans les travaux présentés aux chapitres précédant, les mécanismes réactionnels des
étapes de réduction de 'oxyde de nickel et d’oxydation du nickel réduit ont été déterminés
par une série d’expériences en réacteur parfaitement auto-agité. De plus, les paramétres
cinétiques des réactions considérées lors de I'étape de réduction du premier cycle de ré-
duction/oxydation du matériau ont pu étre calculés par la modélisation de ce réacteur.

Le but des travaux présentés dans ce chapitre est, d'une part, de confirmer le fait
que les schémas réactionnels choisis sont également en mesure de décrire les phénomeénes
chimiques observables expérimentalement dans un réacteur de type lit fixe a écoulement
piston (réacteur piston). Il est d’autre part, d’étudier 'impact des différents paramétres
opératoires sur les profils de concentrations en sortie du réacteur piston et sur ses per-
formances (vitesse de consommation du solide, production préférentielle de dioxyde de
carbone au dépend du monoxyde de carbone, etc.).

Pour ce faire, des expériences au protocole opératoire identique & celui utilisé dans le
réacteur parfaitement agité, ont été réalisées et vont étre analysées.

4.2 Matériel et méthode

Les essais décrits dans cette partie ont été réalisées par Mr Johan Prieto (stagiaire
master) sur l'installation développée par Mlle Marie-Ange Richard (stagiaire IUT). Le
montage expérimental est détaillé en figure 4.1 On peut distinguer 'alimentation de
'installation en gaz grace a 4 régulateurs de débit massique (RDM). Un dispositif d’ali-
mentation ainsi qu'un bulleur sont également présents en amont du réacteur. Avant d’étre
évacués, les composés passent par un systéme d’analyse. Afin d’éviter toute condensation
d’eau dans les canalisations placées en amont des appareils d’analyse, un fil chauffant est
utilisé pour maintenir la température des canalisations supérieure & 100 °C.

Ces différents éléments sont détaillés dans les paragraphes suivants.
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jm—————————— - Dispositif d’alimentation

E D T R K] 'Sortie
| méthane E = S :i Mélangeur : :F"_;L_G_C_'_q:
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| oxygene T L U 0 oo
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| o | @

fil chauffant

Systeme d’analyse

Figure 4.1: Schéma du montage expérimental utilisé pour réaliser les expériences en réacteur piston

4.2.1 Installation expérimentale

4.2.1.1 Dispositifs d’alimentation en gaz

Le pilote d’essai comporte deux différents types de régulateurs de débit massique
(RDM) : Trois RDM de la marque Bronkhorst (El-Flow) pour les courants d’oxygéne,
de méthane et d’argon « sec », avec mesure directe, un affichage et un enregistrement
sur ordinateur; et un RDM 280 Alphagaz, utilisé pour le courant d’argon allant vers le
bulleur, avec un réglage manuel. Le principe de fonctionnement de ces régulateurs est
expliqué en annexe page [209
Un étalonnage des régulateurs de débit a été effectué et est présenté en annexe[3.2 page[224]
Les trois régulateurs pilotés par ordinateur alimentent le mélangeur en méthane, argon et
oxygéne. Une vanne 4 voies (figure empéche I'alimentation simultanée de méthane et
d’oxygéne dans le mélangeur. Ce dernier permet d’obtenir un mélange uniforme des phases
gazeuses avant leur insertion dans le réacteur. Il est composé de deux tubes concentriques
se regroupant pour ne former qu’un seul tube, comme le montre la figure

Ar

Oy ou CH, I:> Oy + Ar ou CHy + Ar
|

Figure 4.2: Schéma descriptif du mélangeur
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4.2.1.2 Le bulleur

Le bulleur utilisé est identique a celui présenté dans le chapitre 2, relatif au réacteur
parfaitement auto-agité (paragraphepage. Ce bulleur permet de saturer en eau
I’argon le traversant. Dans les conditions expérimentales de cette étude, la température
du bulleur est fixée a 50 °C et la proportion des débits volumiques d’argon "bulleur" et
d’argon "sec" est ajustée afin d’obtenir le taux d’humidité voulu en entrée du réacteur.

4.2.1.3 Le réacteur

Le réacteur utilisé (décrit en figure est un réacteur tubulaire en U équipé d’une
chambre réactionnelle cylindrique de 10 mm de diamétre et 35 mm de hauteur. Un frité
de porosité de catégorie 2 (40-100 pum) permet de soutenir la poudre de matériau porteur
d’oxygéne dans le réacteur. Pour chaque expérience, le lit de grains est composé d’environ
1,4 grammes de poudre de matériau porteur d’oxygéne tamisé a une taille comprise entre
200 et 225 pm (voir figure . L’alimentation des gaz se fait par la partie supérieure du
lit de grains. Un capteur de température est également inséré dans le réacteur dans le but
de mesurer la température juste au dessus du lit de particules.

|

Figure 4.3: Réacteur piston utilisé

Le comportement piston du lit fixe n’a pas pu étre controlé par une mesure de Dis-
tributions des Temps de Séjour car le temps de passage dans le réacteur est similaire au
temps caractéristique de I’échelon imposé au réacteur pour faire cette mesure. De plus
le spectrométre de masse utilisé n’est pas suffisamment rapide pour obtenir la précision
nécessaire a cette mesure. En revanche, les résultats expérimentaux obtenus sont typiques
d’un réacteur a écoulement piston.

Le réacteur est inséré dans un four chauffant cylindrique permettant de maintenir la
température constante. La régulation du four est réalisée par comparaison de la tempéra-
ture au dessus du lit de particule avec la température de consigne.
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Figure 4.4: Poudre de NiO/NiAlyOy4 utilisée dans le réacteur piston

4.2.1.4 Le fil chauffant

Lors de 'étape de réduction de I'oxyde de nickel, de ’eau est produite par la réaction
d’oxydation de I’hydrogéne par I'oxyde de nickel. Afin d’éviter tout dépot de cette eau
dans les canalisations, un fil chauffant de la marque HORST (HS - 450 °C reférence :
020101) est installé entre la sortie du réacteur et les appareils de mesure. Pour chaque
expérience, la température de ce fil chauffant sera fixée a 250 °C afin de maintenir une
température dans la canalisation supérieure & 100 °C.

4.2.2 Les méthodes d’analyse

4.2.2.1 Le spectrométre de masse et le micro-chromatographe

Le couplage du spectromeétre de masse et du micro-chromatographe permet d’obtenir
une analyse quantitative continue de la composition de la phase gazeuse en sortie de réac-
teur. Le couplage de ces deux appareils a déja été détaillé dans le chapitre 2 (paragraphe
2.3.2.3 page. Une fois de plus, le signal du spectromeétre de masse correspondant a 1’eau
ne peut pas étre étalonné par le micro-chromatographe en phase gazeuse. Une méthode de
calibration sans mesure de I’humidité a été développée et un nouveau capteur d’humidité
a pu étre utilisé afin de valider cette méthode. Cette méthode a permis de simplifier les
analyses de l’eau en sortie du réacteur piston par rapport a ce qui était fait en réacteur
parfaitement agité.

4.2.2.2 Calibration du signal de ’eau

La calibration du signal correspondant & ’eau fourni par le spectrométre de masse est
réalisée sans l'aide d’un capteur d’humidité complémentaire. La figure [4.5| représente les
courbes d’évolution des flux molaires de chaque espéce gazeuse en sortie du réacteur en
fonction du temps pour I'expérience de référence (définie dans le tableau page [124)).
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5E-06 y
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Figure 4.5: Débits molaires totaux des composés gazeux pour l'expérience de référence de réduction de
Vozyde de nickel (Mppo = 1,4 g, zOCH4 =5%, x%zo =0,5% et T=800°C)

Une inversion des profils de concentration a un temps d’environ 2000 secondes est
visible sur la figure Comme nous le verrons ultérieurement, il s’agit du temps corres-
pondant & une consommation totale de 'oxyde de nickel. Le profil du flux molaire d’eau
présente deux paliers. Le premier, entre 500 et 1750 secondes, est caractéristique de la
réaction de combustion totale du méthane qui forme de ’eau. La quantité d’eau formée
dépend uniquement de la quantité de méthane en alimentation du réacteur, ce qui explique
que cette valeur soit constante. Sans réaliser de mesure d’humidité il est donc possible de
calculer la valeur du flux molaire d’eau sur ce palier. En effet, pour une combustion totale
du méthane selon les réactions [1.1] [£.2) et [£.3] pour une mole de méthane consommée deux
moles d’eau sont produites.

CH4(9) + NiO(S) — CO(g) + 2H2(g) + Ni(s) (4.1)
COg) + NiOgy — COqg) + Nigy) (4.2)
Hygy + NiOs) — 2H50 ) + Ni) (4.3)

Cependant, I'analyse des résultats expérimentaux montrera que la réaction de craquage
du méthane intervient rapidement en début de réacteur. Ceci a pour conséquence de faire
varier la quantité de dioxyde de carbone produite comme il est possible de le constater sur
la figure [£.5] Dans le cas ou l'intégralité du méthane serait consommé selon la réaction [4.4
de craquage en début de réacteur (au lieu d’étre oxydé par I'oxyde de nickel), I'hydrogéne
produit serait oxydé par l'oxyde de nickel restant en fin de réacteur(réaction . Une
mole de méthane produirait donc toujours deux moles d’eau.

CH4(g) Eﬁ C(S) + 2H2(g) (4.4)
HQ(g) + NiO(S) — 2H20(g) + Ni(s) (4.3)

Donc le titre molaire d’eau sur la fin du palier (& environ 1500 secondes) est donné par la
relation [4.5) en considérant que la fraction de dioxyde de carbone est devenue négligeable
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et que les fractions de méthane, de monoxyde de carbone et d’hydrogéne sont nulles (figure

7).

xII;'IQO = Tp 7 P FEQO 7 7 P
Far + Fao + Foo, + Fom, + P, + Foo
B 2F8H4 +F19120
CFY, +2F0y, + Fio

(4.5)

Avec : 'y o @ le titre molaire de I'eau & la fin du premier palier (a4 1500 seconde) (-), Fj : le flux
molaire de 1'espéce j (mol s71), Fj]-9 : le flux molaire de 'espéce j a la fin du premier palier d’eau
(mol s7') et F} : le flux molaire de I'espéce j en alimentation du réacteur (mol s~).

De maniére a définir une droite d’étalonnage pour le signal du spectromeétre de masse
correspondant a l’eau (Sg,0), deux couples de points (signal du spectromeétre de masse/titre
molaire correspondant) caractéristiques de 1’eau sont nécessaire. Le premier point est donc
celui correspondant a la concentration au niveau de la fin du premier palier que nous ve-
nons de définir (S%,0/2%,0)- Le deuxiéme point choisi est celui correspondant a la concen-
tration en alimentation du réacteur (S%,o/x%,0). Ce point est mesuré lorsque le réacteur
est froid (avant I’expérience). La relation suivante permet enfin d’obtenir le titre mo-
laire en eau (xp,0) & chaque instant connaissant la valeur du signal du spectrométre de
masse correspondante (Sy,0).

0
~ Smo — Smo
xHQO - S

P g0 ($§120 - 95(1){20) + 379{20 (4.6)
H>O H>O

4.2.2.3 Calcul des débits molaires

Les appareils d’analyse utilisés fournissent les titres molaires des espéces en phase
gazeuse. Cependant, afin de réaliser une analyse des résultats plus compleéte, il a été
nécessaire de convertir ces titres molaires en flux molaires pour chaque espéce. La définition
d’un flux molaire dans le mélange gazeux est la suivante :

Fou, = zcom, (FAr + Fen, + Fr,o + Fu, + Foo + FCOz) (4.7)
X
FCH4 - &<FAT+FHQO+FH2+FCO+FCOQ) (48)
1— xCH4

Ainsi le débit molaire de méthane est exprimé en fonction du titre molaire de toutes les
autres espéces gazeuses. En appliquant ce type de raisonnement a chaque espéce gazeuse
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les équations suivantes sont obtenues.

Fy

2

Fy

2

Feo,

Feo,

FHQO:

A X (Far + Fro + Foo + Feo,)
wHy (1+ ﬂ)

1-zp, l-zcH,
1 — _FCHy THy
1_$C’H4 1—1‘]-[2

X (Far + Fr,0 + Foo + Feo,)

= B X (Fay + Fry,0 + Feo,)

OO (1 TCHy

%50, =) (14 )

__YCHy _zco
1-zcm, 1-2co

vco (1, "CHy )
1-zco ( l—zcph
1- LA

_ xCH4 zo0
1—zCH4 l-zc0o

C x (FAT+FH20)

S0z ( ot )
—2C0y \1-TCH,

,1—xCH4 1—33002 (1 + B)
TCOq ( TCHy 1)
1— 17%022 17"‘”CH4 A
1— CHy TCOq
l—zCH4 1—1002
TCOq ( TCHy +1)

X (Far + Fr,0 + Feo,)

X (Far + Fr,0)

I—2co, \1-2cH
2 4
1 TCHy TCOq9 (1+A)
1 _ 179”CH4 1732002 B
TCOq ( TCH, +1)
I—z I-zog
1— COqy CHy A

__TCHy ®COp
I—zoHy 1=2C0,
ZHQO (1 ZCH4 )
1—zH2O 1—CL‘CH4
1_ H0 TOHy
T—2p,0 I-20Hy
THyO (|, “CHy
I-2H,0 1—2cH,
D Mo T,
“TH50 1—2CH
2 4
IHQO (1+ ZCH4 ) (1+C)
17";1-[%0 1;ICH4
HyO CHy
1l _ —4
l—szo I—ZCH4
x x
- HyO (1 - CHy )
1— _QCHQO _xCH4
__THO TCHy
I—2p,0 1-2CcH,
TH50 TCHy
— 1=
THo0 CHy
1 'ZHQO CCC'H4
71—93H20 I-zcH,

(1+4)

(14+B)
)

A

(1+4)

1—- B

A

(1+4)

THoO TCH
2 4
(1+ l—mCH4

I-x
1 Hy0O

(1+B)
)

A

THoO TCHy
~I=2p,0 I-2cH
1- 2 : C

THoO 1 TCHy
1_'TC'H4

1_mH20

— TH,0 _ TCHy
I—2g,0 1-2cHy

(1+4)

B

ZH90 (1
1 lszQO

TCH, )

=ecHy ) ,

__THy0
173:H20

TOHy

17‘TC'H4

(4.9)

(4.10)

(4.11)

(4.12)

(4.13)

(4.14)

(4.15)

De cette maniére le débit molaire de chaque espéce est calculé a partir du seul débit
molaire d’argon en alimentation du réacteur et des titres molaires des différentes espéces

mesurés en continu.

1
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4.2.2.4 Diffraction des Rayons X

De manieére a étudier 1’évolution de la composition du solide au cours des expériences,
des mesures de sa composition chimique par analyse par diffraction des rayons X ont été
réalisées. Ces mesures permettent également de valider le schéma réactionnel proposé au
chapitre précédent.

Le solide étudié ici est initialement composé de deux phases cristallines NiO et N1 Al;Oy.
Lors de I'étape de réduction de 'oxyde de nickel, la phase cristalline NiO disparait au pro-
fit d’'une nouvelle phase cristalline Ni. Chacune de ces trois phases peut étre analysée par
diffraction des rayons X. En effet, il s’agit d’'une méthode non destructive de détermina-
tion de phase utilisée pour caractériser des matériaux polycristallins (la description du
fonctionnement de 'appareil est détaillée en annexe page [212]).

4.2.3 Protocole expérimental

Les expériences réalisées dans cette étude ont pour objectif de valider le modéle ci-
nétique développé au chapitre précédent ainsi que d’étudier I'impact des différents para-
métres opératoires sur les performances du procédé en réacteur piston (modification des
profils de concentration, de la vitesse de consommation ou de régénération du matériau
porteur d’oxygeéne, tec.). Les tableaux [4.1] et [4.2] représentent les expériences réalisées dans
ce but. Une fois de plus, de la poudre neuve est utilisée pour débuter chaque expérience.

| n°red | Parameétre étudie [ T (°C) | zon, (%) | 21,0(%) | munpo(g) | Q" (m*s™!) || n° ox |

1 Référence ~800 ~b ~0,5

2 : ) ~1

3 Fraction de méthane | ~800 =10 ~0,5

4 ~0,3

5 Fraction d’eau ~800 ~5 ~1,9 ~1,4 9,44-1077 1
6 ~2

7 ~700

8 Température ~750 ~b ~0,5

9 ~850

10 Masse de poudre ~2,1 1,42-107° 7
11 (T—cst) ~800 ~o ~0,5 ~28 | 1,89-10° | 8

Tableau 4.1: Fxpériences réalisées pour caractériser ’étape de réduction dans le réacteur piston

Ces deux tableaux présentent des expériences ne comportant quun seul cycle (ré-
duction de l'oxyde de nickel suivi de sa ré-oxydation). Aux différents cas listés dans ces
tableaux s’ajoutent des expériences ol le nombre de cycles réalisés en série augmente. Il
s’agit ici de réaliser successivement la réduction et 'oxydation du matériau porteur d’oxy-
géne selon les conditions de référence (présentées dans les tableaux et plusieurs
fois de suite (2; 5 et 10 fois consécutives) sans changer de poudre entre deux cycles.
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| 0° ox | Parametre étudié | T (°C) | 20,(%) | mumpo(g) | @ (m3s™) || n° red |

1 Référence ~800 ~b
?) Fraction d’oxygene | ~800 ~110
~ N ) _6

1 <700 1,4 9,35-10 1
5 Température ~750 ~5

6 ~850

7 Masse de poudre 800 5 ~2,1 1,42-107° 10
8 (T=cst) ~28 1,89-107° 11

Tableau 4.2: Expériences réalisées pour caractériser l’étape d’oxydation dans le réacteur piston

Le protocole opératoire relatif aux expériences en réacteur piston est similaire a celui

concernant les expériences réalisées en réacteur parfaitement auto-agité :

— mise en place de la poudre et du réacteur,

— vérification a froid (température ambiante) des compositions en méthane (zcp,) et
oxygeéne (zp,) obtenues avec les réglages des RDM choisis pour l'expérience (Eta-
blissement et stabilisation des débits et concentrations, mesure avec le uGC de la
concentration en méthane, puis en 'oxygéne),

— inertage a ’argon,

— chauffage a la température voulue 7" toujours sous argon, chauffage du fil chauffant,

— ajout du débit de méthane,

— mesure en continu avec le spectrométre de masse et toutes les 4 minutes avec le
nGC,

— une fois la réaction de réduction de 'oxyde de nickel terminée, coupure du courant
de méthane : inertage,

— une fois le réacteur inerté (vérifié avec le spectrométre de masse et le pGC), ajout
du courant d’oxygeéne,

— mesure en continu avec le spectrométre de masse et toutes les 4 minutes avec le
nGC,

— une fois la réaction terminée, coupure de l'oxygéne et du chauffage du réacteur,
diminution du débit d’argon de trois quart,

— une fois le réacteur proche de 100 °C coupure de I'argon.

Le paragraphe suivant détaille les résultats expérimentaux ainsi que leur analyse.

4.3 Analyse des résultats expérimentaux

L’analyse des résultats expérimentaux du chapitre 2 a montré que le schéma réactionnel
suivant serait en mesure de décrire I'étape de réduction de 1'oxyde de nickel.

CH4(9) + NiO(S) — CO(g) + 2H2(g) + Ni(s) (4.16)
CO(g) + NiO(S) — COQ(Q) + Ni(s) (4.17)
Hg(g) + NiO(S) — HQO(g) + Ni(s) (4.18)
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CH4(g) ﬁ; C(s) + 2H2(g) (4.19)
CH4(g) + HQO(g) g CO(g) + 3H2(g) (4.20)
CH4(9) + COg(g) g 200(9) + 2H(g) (4.21)

Le schéma réactionnel suivant a également été proposé pour décrire les phénomeénes chi-
miques observables au cours de ’étape d’oxydation du nickel réduit

1

502(9) + Niy — NiO) (4.22)
Clg) + Oa(g) = COyy) (4.23)

COyg) + Cls) < 2C0y) (4.24)

L’analyse des résultats obtenus en réacteur piston permettra d’étendre ou non la validité
de ces mécanismes a ce réacteur.

4.3.1 Analyse de la réaction de référence de I’étape de réduction
de 'oxyde de nickel

Lors de la réduction de 'oxyde de nickel par le méthane en réacteur piston, les profils
de concentrations présentés en figure [4.6] sont obtenus.

5,0E-06

4,0E-06 .
?
» 3,0e-06 | I 1l —C02
© f I —CH4
é 2,0E-06 ——Co
== ——H2

1,0E-06 —H20

0,0E+00 =L

0 1000 2000 3000 4000
temps (s)

Figure 4.6: FEvolution des débits molaires de chaque espéce en sortie de réacteur lors de l’expérience de
référence de l’étape de réduction de l'oxyde de nickel
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I1 faut premiérement souligner que la conversion du méthane est presque totale (>98%)
pendant toute la durée de I'expérience a I'exception des premiéres secondes, ol un léger
pic de méthane apparait en sortie de réacteur. Nous pensons que ce pic est dii & un phéno-
meéne d’activation des réactions en début de réduction de la poudre. Mattisson et al. 2006
ont avancé la méme hypothése [90]. En effet, le nickel réduit permettant de catalyser les
réactions de craquage et de reformage du méthane joue un grand roéle dans le conversion
de ce dernier. Cependant, il n’est présent dans le réacteur qu’apres quelques secondes de
réaction. Durant ce laps de temps, le méthane n’est pas totalement converti.

Sur la Figure (4.6, 3 zones peuvent étre définies (illustrés par les indices I, II et III). Ces
zones peuvent aider a comprendre les changements de réactions prédominantes au cours
du temps :

— la premiére zone correspond aux 500 premiéres secondes, avant le début de la chute

du dioxyde de carbone,

— la deuxiéme zone est délimitée par la chute des concentrations de dioxyde de carbone
et d’eau. La production d’eau y est stable alors que la quantité de dioxyde de carbone
produite décroit rapidement,

— la derniére zone, allant jusqu’a la fin de I'expérience, présente des profils de produc-
tion d’hydrogéne et de monoxyde de carbone constants. Le dioxyde de carbone a
disparu et la concentration d’eau diminue pour atteindre une valeur proche de sa
concentration initiale.

Théoriquement, lors du passage de la deuxiéme a la troisiéme zone, les profils d’eau
et de dioxyde de carbone devraient chuter au méme instant, ce qui n’est pas le cas ici. Le
délai entre la montée de la concentration d’hydrogéne et la chute de la concentration d’eau
est dii principalement & la présence d’eau condensée dans les conduites aprés la sortie du
réacteur. Effectivement, lorsqu’elle est produite, I’eau se condense sur les parois des cana-
lisations jusqu’a saturation, malgré la présence d’un fil chauffant apres le réacteur. Cette
eau déposée n’est éliminée qu’environ 10 minutes aprés la fin de sa production, a t=1900s.

Afin de réaliser une analyse compléte de cette étape de référence, trois autres expé-
riences de réduction du matériau porteur d’oxygéne ont été réalisées. Cependant, les temps
de réaction des différentes expériences sont ajustés afin de réaliser des analyses du maté-
riau pour des temps intermédiaires. Les trois expériences s’arrétent donc respectivement :

— en fin de zone I,

— au milieu de la zone II,

— au début de la zone III.

Les parties supérieures des lits obtenus aprés ces réactions (figure sont analysées par
Diffraction des Rayons X. Ceci permet d’identifier I’état d’avancement de la réduction de
I'oxyde de nickel. Les difractogrammes des échantillons prélevés sont présentés en figure

I
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Poudre neuve Zone | Zonelll Zone Il

Figure 4.7: Lits de particules aprés les étapes partielles de réduction de l’oxyde de nickel

La figure [4.§] précise la composition cristalline des phases solides prélevées aux diffé-
rents instants de I’étape de réduction. La poudre neuve est donc bien composée d’oxyde de
nickel (NiO) et d’aluminate de nickel (NiAlyOy,). Le prélévement en fin de zone I montre
que 'oxyde de nickel a commencé & étre réduit mais reste encore présent en quantité im-
portante. En milieu de zone I il n’y a presque plus d’oxyde de nickel en entrée de réacteur.
Ceci indique que la poudre proche de la sortie du réacteur contient encore de I'oxyde de
nickel. En revanche en début de zone III toute trace d’oxyde de nickel a disparu au profit
du nickel réduit. La poudre aurait donc été totalement réduite.
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Figure 4.8: Diffractogrammes de rayons X obtenus pour les étapes de réduction partielles de 'oxyde de
nickel

Ces différentes observations permettent ainsi d’établir le schéma simplifié représentant
I’évolution de la composition du lit de grain en fonction de 'avancement de la réaction.
Ce schéma est présenté en figure
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Figure 4.9: Schéma simplifié de ’évolution de la composition du lit de grain en fonction du temps. Dé-
coupage en différentes zones caractéristiques de I’étape de réduction de l'oxyde de nickel

Connaissant ’évolution de la consommation du matériau porteur d’oxygeéne au cours
du temps il va maintenant étre possible de décrire les phénomeénes chimiques se produisant
dans le réacteur piston lors de I’étape de réduction de 'oxyde de nickel.

Zone 1

Au début de la réaction, 'oxyde de nickel est présent en grande quantité. Le méthane
est ainsi décomposé en monoxyde de carbone et hydrogeéne selon la réaction Une
production d’eau ainsi que de dioxyde de carbone dues a la ré-oxydation de I'’hydrogéne
ou du monoxyde de carbone par les réactions et est également constatée. En
effet, contrairement au réacteur parfaitement agité, le fonctionnement piston du lit fixe
permet aux composés gazeux de rester en contact avec la poudre aprés leur production,
ce qui favorise I’établissement de tous les équilibres et la combustion totale des composés.

Dans cette zone la production de dioxyde de carbone est stable. Il est intéressant de
noter que le débit molaire de dioxyde de carbone produit est similaire au débit de mé-
thane injecté dans le réacteur ce qui confirme que la combustion totale du méthane est
prédominante.

Comme le montre la Figure (zone I), un dépo6t noir caractéristique du carbone est
visible sur la partie supérieure du lit de grain. Ceci indique que le nickel réduit, rapide-
ment produit, commence a catalyser le craquage du méthane, bien que cette réaction reste
minoritaire dans la zone 1.
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Les réactions observées en zone I sont donc les suivantes :

CH4(9) + N’iO(s) — CO(g) + 2H2(g) + Ni(s) (

CO(g) + NiO(S) — COQ(Q) + Ni(s) (
Hg(g) + N’iO(S) — HQO(Q) + Ni(s) (4.18

(

C'Higgy) ™3 Co) + 2Ha

Zone 11
La deuxiéme zone est caractérisée par une production constante d’eau et une production
décroissante de dioxyde de carbone. Deux mécanismes de consommation du méthane sont
en concurrence.

— le premier mécanisme correspond & celui présenté pour la zone I. C’est & dire, la
combustion du méthane par l'oxyde de nickel et une oxydation de I'hydrogéne et du
monoxyde de carbone produit par I'oxyde de nickel présent proche de la sortie du
réacteur (réactions [4.16] [4.17| et [4.18)),

— le deuxiéme mécanisme possible est lié au craquage du méthane couplé a ’oxydation

de 'hydrogéne (réactions et 4.18]).

Ces deux mécanismes conduisent aux réactions globales suivantes :

CH4(g) + 4N’i0(s) — COg(g) +2H,0(g) + 4N (4.25)
CHyg) + 2N1O) N Cls) + 2H50(g) + 2N (4.26)

Comme le montrent les équations [4.25] et [£.26] la quantité d’eau produite par mole de
méthane injectée en entrée du réacteur ne dépend pas du mécanisme prédominant. En
revanche, plus le méthane est consommeé par craquage, moins de dioxyde de carbone sera
produit ce qui traduit parfaitement le comportement observé.

En fin de zone II, I'intégralité de 'oxyde de nickel est réduit et il ne reste plus que de
I’eau en sortie de réacteur. Il est également intéressant de noter que l'oxyde de nickel est
consommé plus rapidement si le mécanisme de consommation du méthane par oxydation
est privilégié.

Zone II1

Cette zone est caractérisée par une consommation totale de I'oxyde de nickel (figure .
La réaction de craquage du méthane devient alors prédominante et I’hydrogéne produit
ne peut plus étre ré-oxydé. Ceci se traduit par une disparition de I’eau au profit de I'hy-
drogene en sortie de réacteur.

L’eau présente en entrée de réacteur (due a 'humidité du gaz entrant) permet de dimi-
nuer la quantité de méthane craqué (réaction par l'intermédiaire de la réaction de
reformage du méthane a la vapeur (réaction. La production de monoxyde de carbone
observée en zone III est caractéristique de la présence de cette réaction.

L’important dépdt de carbone observable sur l'intégralité de la poudre en figure
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confirme que tout le lit a été transformé en nickel réduit, qui catalyse le craquage du
méthane.

CH4(g) + HQO(g) g CO(g) + 3H2(g) (4.20)
CH4(g) + COg(g) g QCO(Q) + 2H(g) (4.21)

La réaction ne se produit que trés peu dans le réacteur piston car elle nécessite
la présence de CO, et de C'H, (ou de carbone) simultanément. Or le fonctionnement
du réacteur piston est tel que le carbone est produit en début de lit alors que le COs,
nécessitant la présence d’oxyde de nickel, est produit un peu plus loin dans le lit. Une tres
petite portion de réacteur peut donc servir a faire cette réaction qui restera minoritaire.
Le dépot de carbone dans le réacteur en fin de réaction est ainsi réparti comme indiqué
sur la figure [4.10] (résultats obtenus par simulation).

0

0.2}

0.4}

z(cm)

0.6}

0.8}

0 5
ng (mol) 107

Figure 4.10: répartition du carbone dans le réacteur piston aprés l'étape de réduction de l'oxyde de nickel

Cette figure est obtenue par simulation avec le modéle présenté au chapitre suivant
de I’étape de référence de réduction de 1'oxyde de nickel. Elle indique que la majorité du
carbone est déposée en entrée du réacteur. Le méthane étant consommé rapidement au
début du réacteur, la réaction de craquage reste modérée en fin de ce dernier. Cependant,
durant les premiers millimétres du réacteur il y a peu de carbone. Ceci est dii au fait que
le gaz alimentant le réacteur contient une légére fraction d’eau qui va gazéifier le carbone.
Cette quantité d’eau étant trés faible, uniquement une petite portion du réacteur est ainsi
concernée.
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Comme il vient d’étre présenté, quel que soit le mécanisme de consommation du mé-
thane privilégié, la quantité d’eau produite reste inchangée dans le réacteur. De plus, le
méthane est totalement consommé et le monoxyde de carbone produit ne dépend que de
I’humidité en entrée de réacteur. Pour ces différentes raisons, uniquement les profils de
concentrations du dioxyde de carbone et d’hydrogéne seront présentés par la suite. En
effet, ils sont les seuls a présenter des variations significatives des différents phénomeénes
favorisés en fonction des conditions opératoires.

Pour terminer 'analyse de cette expérience, il est indispensable de réaliser un bilan
sur 'oxygéne présent dans le réacteur. Initialement, il y a (théoriquement) n%;, moles
d’oxygeéne disponibles dans le réacteur. Un bilan sur les espéces comportant de I'oxygéne
en entrée et sortie du réacteur permettra d’estimer 1’évolution de la consommation de
I'oxyde de nickel au cours du temps.

Un taux de conversion de l'oxyde de nickel est défini selon la formule suivante :

. n(])ViO — Noxy conso(t) . f(f (FI?IZtO + 2F8'u0t2 + Fglg - Flgle) dt
Xnio(t) = =1-

0 0
USNTe) N0

(4.27)

Avec : Nozy conso : le nombre de mols d’oxygéne consommeées & l'instant ¢ (mol) et F ;’“t : le flux
molaire de I’espéce j a linstant ¢ (mol s—1).

La figure présente 1’évolution de ce taux de conversion de 'oxyde de nickel en
fonction du temps.
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Figure 4.11: Evolution du tauz de conversion de l’oxyde de nickel pour ’expérience de réduction de l’oxyde
de nickel de référence.
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La figure indique bien que la totalité de I’'oxyde de nickel est consommée pendant la
réaction. Une cassure est observable entre 2000 et 3000 secondes. Cette cassure correspond
a la disparition de ’eau en sortie de réacteur. En effet, ’eau est le principal vecteur d’atome
d’oxygéne hors du réacteur. Si aucun phénomeéne de condensation ne se produisait dans
I'installation, la fin de la consommation de I'oxyde de nickel correspondrait bien au début
de la production de I’hydrogéne.

4.3.2 Analyse de la réaction de référence de 1’étape d’oxydation
du nickel réduit

La poudre dans le réacteur au début de I'étape d’oxydation du nickel réduit est re-
couverte du carbone déposé pendant 1’étape de réduction de I'oxyde de nickel. Les profils
de concentrations des différentes espéces gazeuses observées en sortie de réacteur pour
I'expérience de référence lors de I'oxydation du nickel réduit sont présentés en figure [4.12]

Cco
\Y] V VI | VII —co2

0 1000 2000 3000 4000 5000
temps (s)

Figure 4.12: FEvolution des flux molaires de chaque espéce gazeuse en sortie de réacteur pour la réaction
de référence d’oxydation du nickel réduit

De la méme maniére que pour 1’étape de réduction de 'oxyde de nickel, quatre zones
présentant des variations particuliéres des flux molaires ont été définies. Aucune expérience
n’a été réalisée pour observer 1’évolution du solide a différents temps intermédiaires, ce-
pendant la figure permet de présenter I’évolution de la composition du solide au cours
du temps selon nos hypothéses.
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Apreés |'étape
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Figure 4.13: Schéma simplifié de ’évolution de la composition du lit de grain en fonction de l’avancement
de la réaction pour les différentes zones caractéristiques de [’étape d’oxydation du nickel réduit

Zone 1V
Le matériau porteur d’oxygéne est recouvert de carbone suite a ’étape de réduction.
Durant les 1000 premiéres secondes, la ré-oxydation du carbone se trouvant au début du
lit se fait préférentiellement selon la réaction m (Zone 1V sur la figure .

Clg) + Oa(g) = COxy) (4.23)

Le dioxyde de carbone produit étant en contact avec le carbone lors de sa progression
dans le réacteur, il va réagir pour former du monoxyde de carbone selon 1'équilibre de

Boudouard (Réaction 4.24)).
COyg) + Cly <+ 200y (4.24)

Le temps de passage dans le réacteur est suffisamment important pour que I’équilibre
thermodynamique soit atteint. En effet, la constante d’équilibre donnée par la relation[4.28
permet de calculer les proportions de monoxyde de carbone par rapport au dioxyde
de carbone a I’équilibre thermodynamique. Pendant la majeure partie de I'expérience ces
deux composés sont a I’équilibre en sortie de réacteur. Dans la gamme de températures
étudiée, I'équilibre de Boudouard tend préférentiellement vers la production du monoxyde
de carbone (0,97<K,,<16).

Koy = Pg*o _ 10(;52};*)1 ~2,24 - 1074T(K)+9,595 ) (4.28)
Poo, P°

En conséquence, la production de monoxyde de carbone est relativement stationnaire et
son débit molaire est proche du double du débit d’oxygéne en alimentation du réacteur. Il
est a noter que le carbone éliminé par la réaction de Boudouard ne se situe pas en entrée
du réacteur, mais a partir du milieu de ce dernier, ce qui engendre une diminution de la
quantité de carbone déposée méme plusieurs millimétres aprés le front d’oxydation par
I'oxygéne.
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Zone V
Une fois que le carbone au début du réacteur a été éliminé, 'oxydation du nickel réduit
se produit. Le réacteur va donc présenter plusieurs fronts réactionnels. Le premier est le
front de ré-oxydation du nickel (comme indiqué pour la zone V sur la figure [4.13)).

Le deuxiéme front correspond au front d’élimination du carbone par I'oxygéne restant
(une partie a été consommée pour oxyder le nickel réduit).

Le troisiéme front est plus éloigné dans le lit et correspond au nickel réduit débarrassé
du carbone grace a 'action du C'Oy selon 1’équilibre de Boudouard. En effet, la faible
quantité de carbone déposée en fin de lit peut étre éliminée plus rapidement que la quan-
tité trés importante déposée a 'entrée du réacteur.

En utilisant le modéle présenté dans le chapitre suivant, il a été possible de simuler
ce phénoméne (figure . La modélisation de I’étape d’oxydation du nickel réduit reste
difficile & cause des fortes vitesses de réaction. C’est pourquoi, nous avons simulé une étape
de réduction permettant d’obtenir peu de carbone sur la poudre (zcy, = 1%, g0 =
0,5% et T=800 °C). Le modeéle développé expose ensuite la poudre réduite couverte de
carbone & un courant comprenant 0,045 % d’oxygeéne a 800 °C. Seule I'utilisation d’une
quantité d’oxygéne aussi faible nous a permis d’obtenir une solution numérique au systéme
d’équations. Néanmoins ces calculs restent représentatifs des phénomeénes observables dans
le réacteur et permettent de parfaitement expliquer les profils de concentration observés.

0 0 \\ 0
0.2 0.2 0.2
0.4 0.4 0.4I
s § s
N N N
0.6} 0.6 0.6
0.8 t, 0.8 L 0.8 t,
] t>>’[0 ] t>>t0 [} t>>tO
N 1 "
1O 1 2 10 2 4 0 1 2
N, (mol) x 1072 "nio (MOl 197 N, (Mol) y 102
(a) (b) (c)

Figure 4.14: Evolution de la quantité de carbone déposée au cours du temps : lorsque ’équilibre de Bou-
douard en pris en comipe (a) et lorsqu’il n’est pas pris en compte (c). (b) : évolution du profils de NiO
dans les mémes conditions que (a)

136



_ IRP_
ETUDE EXPERIMENTALE EN LIT FIXE eyt

Il est intéressant de noter que lorsque I'équilibre de Boudouard est pris en compte
dans le modéle (figure , il y a bien une consommation du carbone en fin de réacteur
alors que tout n’a pas été consommeé en entrée. Si I’équilibre de Boudouard n’est pas pris
en compte (figure , le carbone est consommé par un front net et le carbone présent
en sortie de réacteur ne sera consommé que lorsque le front de réaction l'aura atteint.
Ces simulations ont également pu mettre en avant la présence du front de régénération de
I'oxyde de nickel (figure {4.14b))

Zone VI

Cette zone correspond au moment ot il n’y a plus de carbone dans le lit de grains. Lorsque
tout le carbone a été éliminé, il reste une portion de réacteur (prés de 70 % du lit)
plus ou moins importante a régénérer selon l'efficacité de la réaction de Boudouard pour
éliminer le carbone aprés le front de consommation par I'oxygéne. Ceci a pour conséquence
I'observation de cette zone VI ou il ne reste que la réaction de régénération du
matériau. Plus le carbone est concentré en entrée du réacteur en fin d’étape de réduction
de 'oxyde de nickel, plus cette zone sera longue.

1
502(9) + Nis) — NiO(y) (4.22)

Zone VII
Cette zone correspond simplement & la fin des réactions dans le réacteur. A ce moment, la
concentration d’oxygéne en sortie de réacteur est égale a la concentration d’alimentation
et toute la poudre est régénérée.

Le taux de conversion du nickel réduit représente le rapport entre la quantité d’oxygeéne
restée dans le réacteur au cours du temps (obtenue par bilan) et la quantité de nickel réduit
initiale égale a la quantité d’oxyde de nickel présente avant 1’étape de réduction. Il est
calculé par I'équation suivante et présenté en figure [4.15 pour I'expérience de référence.

t t t ut 0
I QFgut 4 9Foul | Fout _ FO ) gt
N’L(t) _ no Yg OApp t (t) _ fO ( O COO2 CcO 02) (429)

N0 N0

Ce taux de conversion atteint une valeur supérieure a 1, ce qui semblerait indiquer
que plus d’oxygéne que celui nécessaire a la ré-oxydation du nickel réduit a été fixé sur la
poudre. Ceci serait possible si ’aluminate de nickel fournissait également de 1'oxygéne lors
de I'étape de réduction du matériau entrainant par la méme occasion une chute du taux
de conversion de 'oxyde de nickel (Xy;0) & des valeurs négatives. Cependant, ce taux de
consommation du matériau étant de ’ordre de 0 en fin d’étape de réduction, cet écart ne
peut pas étre expliqué de cette maniére.
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Figure 4.15: Tauz de conversion du nickel réduit pour l’expérience de référence (tableau page

Expérimentalement, une étape d’inertage a 'azote a été ajoutée entre les étapes de
réduction et d’oxydation du matériau porteur d’oxygéne. Bien qu’'uniquement de I’argon
soit utilisé en alimentation du réacteur pendant ce laps de temps, une production de
dioxyde et de monoxyde de carbone a été observée. Ceci serait probablement dii a des
réactions solide/solide entre le carbone déposé et le matériau porteur d’oxygéne comme il a
été montré par Mattisson et al., 2006 [90]. Cette consommation supplémentaire d’oxygeéne
du matériau porteur d’oxygéne pendant I'inertage du réacteur n’est pas prise en compte
dans nos critéres et peut étre a ’origine des écarts observés.

4.3.3 Reproductibilité

La figure met en avant la trés bonne reproductibilité des expériences réalisées. 11
s’agit de la comparaison des profils de concentration de dioxyde de carbone et d’hydrogéne
pour 6 expériences réalisées dans les conditions de référence pour ’étape de réduction de
I'oxyde de nickel. Le lit de poudre était composé de poudre neuve pour chaque expérience.
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Figure 4.16: Evolution des titres molaires du dioxyde de carbone et de I’hydrogéne pour 6 expériences dans
les conditions de référence de l’étape de réduction de l'oxyde de nickel

4.3.4 Effet des différents paramétres expérimentaux

L’analyse des expériences de référence a permis de valider les schémas réactionnels pro-
posés dans le chapitre 2. Des expériences supplémentaires ont été réalisées afin d’étudier
I'impact des différents paramétres opératoires sur les phénoménes chimiques et physiques
observés.

Les différentes expériences réalisées présentent toutes des comportements similaires a l'ex-
périence de référence mais favorisent plus ou moins certaines réactions, ce qui modifie les
profils de concentrations observés en sortie de réacteur.

4.3.4.1 Etape de réduction de 'oxyde de nickel

Effet de la température
L’effet de la température sur les profils de concentrations des espéces gazeuses a été dé-
terminé grace a étude des expériences 1, 7, 8 et 9 présentées dans le tableau [4.1] page

Comme il a déja été annoncé précédemment, afin de simplifier la présentation des
résultats, uniquement les profils de dioxyde de carbone et d’hydrogéne seront présentés
ici. La figure détaille donc I'évolution des flux molaires de ces deux espéces au cours
du temps pour les quatre températures choisies.
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Figure 4.17: Fluz molaires de dioxyde de carbone et d’hydrogéne en sortie de réacteur lors de l’étape de
réduction de 'oxyde de nickel o différentes températures

Avant d’analyser les résultats il faut noter que le temps de passage est identique pour
chaque expérience. Par conséquent le débit volumique en entrée de réacteur est invariant.
Cependant, la température variant d’une expérience a l'autre, le débit molaire total néces-
saire pour atteindre un débit volumique donné varie a cause des phénomeénes de dilatation
du gaz. Ce qui a pour conséquence le fait que le gaz alimentant le réacteur ne présente pas
le méme débit molaire de méthane en alimentation bien que sa composition soit inchangée

(tableau [4.3)).

Température réduction (K) | F2y, (mol s7') | n. (mol) T (%)
CHy
700 2,33-107° 9,22-1073 81,4
750 2,23-107° 8,96-1073 81,3
800 2,13-107° 8,09-107° 77,2
850 2,04-107° 6,97-1073 69,0

Tableau 4.3: Données expérimentales obtenues a différentes températures opératoires pour [’étape de ré-
duction de loxyde de nickel. n. : nombre de moles de carbone déposé durant l’expérience, Fonictf : nombre
CHy

de moles de carbone déposé par unité de mole de méthane injectée dans le réacteur

Afin de pouvoir comparer les flux molaires sortant du réacteur dans les différentes
conditions expérimentales en prenant en compte ces différences de débit d’alimentation,
des débits molaires normalisés sont définis :

L
FPom = 70 (4.30)
CHy

Selon le méme raisonnement, plus le débit molaire de méthane en alimentation est im-
)
portant, plus le temps de réaction nécessaire a la réduction compléte du solide sera court.
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Afin de pouvoir comparer uniquement l'effet de la température sur les réactions, l'axe des
abscisses doit correspondre au nombre de moles de méthane injecté (Equation [4.31]).

N (1) = [ Pt (431)

L’utilisation de ces normalisations permet de s’affranchir totalement du nombre de moles
de méthane utilisées en alimentation du réacteur et fournit des informations sur 'efficacité
du procédé (nombre de moles de méthane nécessaires a la réduction compléte du matériau
porteur d’oxygéne).

La figure [4.1§ est ainsi obtenue. L’analyse de cette figure indique que la température n’a
que peu d’effet sur I’étape de réduction du matériau porteur d’oxygéne hormis a 850 °C. En
effet, les profils obtenus pour des températures inférieures a 850 °C sont similaires, que ce
soit pour le dioxyde de carbone ou '’hydrogéne. A 850 °C le dioxyde de carbone est produit
en plus grande quantité que pour les autres températures. Ceci est dii au fait que, comme il
a déja été montré dans le réacteur parfaitement agité et présenté par Gayan et al. 2010 ,
une augmentation de température entraine une diminution de la vitesse de craquage du
méthane. Ceci s’accompagne par une baisse de la quantité de carbone produite (tableau
. A haute température, la réaction d’oxydation du méthane par 'oxyde de nickel
étant favorisée, plus de dioxyde de carbone sera produit. Ce phénomeéne s’accompagne
donc d’une consommation plus rapide de l'oxyde de nickel a haute température (figure
4.19)).
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h /; R S et a a et
, TR
17
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—
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G 1,00E+00
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~
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- — 700°C
5,00E-01
0,00E+00
0 0,002 0,004 0,006 0,008 0,01
inj
Nepa™ (Mol)

Figure 4.18: Flux molaires normalisés de dioxyde de carbone et d’hydrogéne en sortie de réacteur en
fonction de la quantité de méthane injectée pour différentes températures de réacteur
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Figure 4.19: Tauz de conversion de l'ozyde de nickel pour différentes températures de réaction

La figure montre que le taux de conversion de l'oxyde de nickel prend des va-
leurs négatives lorsque la température est de 850 °C. Ceci traduirait le fait qu’a cette
température, le matériau support (NiAlyO,) céderait une partie de son oxygéne.

Effet de la concentration en réactifs
L’effet des concentrations en eau et méthane sur les profils de concentrations des espéces
gazeuses a été décrit par 1’étude des expériences 1 a 6 du tableau [4.1] page [124]
La figure 4.20] correspond aux flux molaires de dioxyde de carbone et d’hydrogéne en
fonction du temps en sortie de réacteur. Comme il était possible de le prévoir, plus la
concentration de méthane en entrée du réacteur est importante, plus la réduction compléte
de l'oxyde de nickel (marquée par la montée de ’hydrogeéne) est observée rapidement.

Afin de déterminer si I'utilisation d’une plus forte concentration de méthane impacte
réellement le mécanisme de consommation de ce dernier, la figure présentant les
débits molaires normalisés en fonction de la quantité de méthane injectée dans le réacteur
est présentée.
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Figure 4.20: Fluxz molaires de dioxyde de carbone et d’hydrogéne en sortie de réacteur pour différentes
concentrations d’alimentation de méthane
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Figure 4.21: Flux molaires normalisés de dioxyde de carbone et d’hydrogéne en fonction du nombre de
moles de méthane injecté pour différentes concentrations de méthane en alimentation du réacteur

Le nombre de moles de méthane nécessaires a la production d’hydrogéne (et donc a
la réduction compléte de 'oxyde de nickel) est légérement plus faible lorsque la concen-
tration de méthane diminue. Ceci se confirme par analyse de la figure [£.22] présentant
I’évolution du taux de conversion de 'oxyde de nickel en fonction du nombre de moles
de méthane injectées. En effet, cette figure montre bien que 1'utilisation d’une plus faible
concentration de méthane en alimentation du réacteur conduit a une meilleure efficacité
de réduction du matériau (quantité de méthane nécessaire a la réduction compléte plus
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faible). Cependant, la consommation de l'oxygéne dans le matériau sera plus poussée a de
plus fortes concentrations. Pour une concentration élevée, le matériau support commen-
cera ainsi a libérer son oxygeéne, ce qui conduit a des taux de conversion négatifs.
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0,2

-
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n
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Figure 4.22: Taux de conversion de l'oxyde de nickel pour différentes concentrations de méthane en ali-
mentation du réacteur

Cette différence d’efficacité de réduction de I'oxyde de nickel aux fortes concentrations
de méthane s’explique par le fait que la réaction de craquage est intensifiée aux fortes
concentrations. Une plus grande proportion de méthane est craquée pour former du car-
bone ce qui diminue la proportion de dioxyde de carbone produite comme le montre la
figure La production de dioxyde de carbone favorisant la réduction de I'oxyde de ni-
ckel, la diminution de sa production entraine inévitablement une diminution de la vitesse
de réduction du matériau.

Les figures[d.23] et [4.24] présentent 'impact de la concentration d’eau en alimentation du
réacteur sur les flux molaires de dioxyde de carbone et d’hydrogéne en sortie de réacteur.
Le débit molaire de méthane étant identique pour chacunes des expériences il n’est pas
nécessaire de normaliser les données présentées ici.

L’ajout d’eau en entrée du réacteur permet d’éliminer le carbone déposé et de favoriser
la production de dioxyde et monoxyde de carbone. Il apparait donc sur ces deux figures
que plus la concentration d’eau en alimentation du réacteur est importante plus la quantité
de dioxyde de carbone produite est élevée. Ceci s’accompagne d'une réduction plus rapide
du matériau porteur d’oxygéne car la réaction de craquage est inhibée. La réaction de
I’eau avec le carbone déposé a également pour conséquence de produire une quantité plus
importante d’hydrogéne.

Il est intéressant de noter que le taux de conversion de I'oxyde de nickel ne devient pas
négatif dans ces conditions. Ceci indiquerait que dans le cas ol le carbone est éliminé, le
matériau support NiAl,O4 se décomposerait moins.
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Figure 4.23: Fluxz molaires de dioxyde de carbone et d’hdyrogéne en sortie de réacteur pour différentes
concentrations d’alimentation en eau
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Figure 4.24: Taux de conversion de loxyde de nickel pour différentes concentrations d’eau en entrée du
réacteur

Effet de la quantité de matériau porteur d’oxygéne
Les expériences 10 et 11 du tableau page permettent d’étudier l'influence de la
masse de matériau porteur d’oxygeéne si le temps de contact entre les gaz et le solide est
maintenu constant, quelle que soit la masse utilisée.
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Figure 4.25: Flux molaires de dioxyde de carbone et d’hydrogéne en sortie de réacteur pour différentes
masses de matériau porteur d’oxygéne (T = cste)

La figure [1.25] représente 1’évolution des flux molaires de dioxyde de carbone et d’hy-
drogéne en fonction du temps en sortie de réacteur. Il est important de noter que la
température étant fixée et le débit volumique gazeux étant ajusté afin de maintenir un
temps de passage constant (tableau , le débit molaire total entrant dans le réacteur
varie d’une expérience a l'autre. Plus la masse de poudre est importante plus le débit
molaire alimentant le réacteur est important. Ceci implique que les débits molaires de
méthane en alimentation différent d’une expérience a I'autre. Les profils d’hydrogéne sont
de bons indicateurs de cette différence. En effet, ayant plus de méthane en alimentation
du réacteur avec 2,8 g de poudre, le débit molaire d’hydrogéne produit est plus important.
Cependant, méme si le débit molaire de méthane est deux fois plus important avec 2,8
grammes de poudre qu’avec 1,4 grammes, la quantité de dioxyde de carbone produite
est plus importante dans ce dernier cas. Ce phénoméne est encore plus marqué lors de
I'utilisation des débits molaires normalisés en figure [4.26]
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Figure 4.26: Fluz molaires normalisés de dioxyde de carbone et d’hydrogéne en fonction du nombre de
moles de méthane injectées pour différentes masses de matériau porteur d’oxygéne (T = cste)

Nous avons vu que si le réacteur était alimenté avec un débit plus important en méthane
(partie précédente), la réaction de craquage était favorisée ce qui diminuait le temps de
production et la quantité de dioxyde de carbone produite. Le méme phénomeéne est observé
ici. L’utilisation d'un débit molaire de méthane plus important, pour maintenir un temps
de contact constant, entraine inévitablement un accroissement de la quantité de carbone
produite et une diminution de la vitesse de la consommation de I'oxyde de nickel comme
il apparait sur la figure [£.27]
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Figure 4.27: Tauz de conversion de l'oxyde de nickel pour différentes masses de matériau porteur d’oxy-
géne (T = cste)
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4.3.4.2 Etape d’oxydation du nickel réduit

Cette partie concerne les résultats obtenus lors de la ré-oxydation du nickel réduit. Les
expériences réalisées sont regroupées dans le tableau page (125

Effet de la température
Les résultats des expériences 1, 4, 5 et 6 du tableau sont présentés ici. Uniquement
les courbes représentant les flux molaires normalisés en fonction de la quantité d’oxy-
géne injectée dans le réacteur sont affichées en figure et L’évolution du taux de
conversion du nickel réduit en fonction de la quantité d’oxygéne injectée dans le réacteur
est présentée en figure [£.30]
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Figure 4.28: Flux molaires normalisés de monozyde de carbone et d’orygéne en sortie de réacteur en
fonction du nombre de moles d’oxygéne injectées pour différentes températures de réaction

La vitesse d’élimination du carbone est le facteur principal gouvernant la vitesse de
régénération du matériau. Plus le carbone est éliminé rapidement plus la régénération du
matériau porteur d’oxygene sera rapide également.
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Figure 4.29: Flux molaire normalisé de diozyde de carbone en fonction du nombre de moles d’oxygéne
injectées pour différentes températures de réaction

Lors de la description de 'expérience de référence, nous avons montré que les propor-
tions de monoxyde et de dioxyde de carbone étaient a 1’équilibre pour une grande partie
de 'expérience. Ceci reste valable quelle que soit la température. Une température plus
basse entraine une augmentation de la fraction de dioxyde de carbone par rapport au
monoxyde de carbone. Or, une mole d’oxygéne peut produire une seule mole de dioxyde
de carbone contre deux moles de monoxyde de carbone. Donc, la production de monoxyde
de carbone permet d’éliminer plus efficacement le carbone déposé (2 moles éliminées pour
une mole d’oxygene) qu’avec du dioxyde de carbone (1 mole éliminée pour une mole d’oxy-
geéne). Ceci explique qu’a plus haute température, le carbone soit éliminé plus rapidement
(figures et et que le matériau soit régénéré plus rapidement également, comme
le montre la figure [4.30
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Figure 4.30: Tauz de conversion du nickel réduit pour différentes températures de réaction

Il semblerait également que le taux de conversion du nickel réduit a l'instant final du
matériau porteur d’oxygéne ne dépende pas de la température. Cette information sera
discutée plus en détail dans le chapitre portant sur la dégradation du matériau porteur
d’oxygene.

Effet de la concentration en oxygéne
Les résultats des expériences 1, 2 et 3 du tableau[d.2| permettent de visualiser I'influence de
la concentration en oxygéne sur les différentes espéces gazeuses et solides dans le réacteur.
Les figures [£.31], [£.32] et [£.33] représentent respectivement les flux molaires normalisés de
monoxyde de carbone et d’oxygéne, le flux molaire normalisé de dioxyde de carbone et le
taux de conversion du nickel réduit en fonction de la quantité d’oxygéne injectée dans le
réacteur pour trois différentes concentrations d’alimentation en oxygéne.

150



ETUDE EXPERIMENTALE EN LIT FIXE

2,00E+00
1,80E+00 R
1,60E+00 |1\
1,40E+00
— \ co
' 1,20E+00 5
“a 1,00E+00 \ prn=sz 2
ol I e -~ 183%
< 4
~. : — — 504%
L 8,00E-01 \ 6
6,00E-01
4,00E-01

2,00E-01 ‘\‘g

0 0,005 0,01 0,015 0,02

No,™ (mol)

[ - - i i

0,00E+00

Figure 4.31: Flux molaires normalisés de monozyde de carbone et d’orygéne en sortie de réacteur en
fonction du nombre de moles d’oxygéne injectées pour différentes concentrations d’oxygene en alimentation
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Figure 4.32: Flux molaire normalisé de diozyde de carbone en fonction du nombre de moles d’oxygéne
injectées pour différentes concentrations d’oxygéne en alimentation

L’influence de la concentration d’oxygéne sur les réactions gouvernant 1’étape de régé-
nération du matériau est faible. La production de dioxyde de carbone est plus importante
a haute concentration d’oxygéne bien que sa proportion devrait étre gouvernée par 1’équi-
libre de Boudouard qui ne dépend que de la température. Idéalement, il ne devrait pas y
avoir de différences entre les flux normés de dioxyde de carbone ou de monoxyde de car-
bone selon les expériences. Cette différence s’explique par le fait que le temps de contact
entre le dioxyde de carbone et le carbone ne soit probablement pas suffisant pour que
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I’équilibre de Boudouard s’établisse lorsque beaucoup de dioxyde de carbone est produit
au début du réacteur. Cette légere différence d’équilibre est a 'origine de la différence
d’efficacité de régénération du nickel observable sur la figure [4.33]
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Figure 4.33: Taux de conversion du nickel réduit pour différentes concentrations d’oxygéne en alimentation

Sur ces trois derniéres figures le temps réel n’était pas présenté. Expérimentalement
il faut 2500 secondes pour régénérer le matériau avec 10 % d’oxygene, 5000 secondes
avec 5 % et 14000 avec 1,8 %. L’utilisation de fortes concentrations d’oxygéne est donc
avantageuse.

Effet de la quantité de matériau porteur d’oxygéne
Les flux molaires normalisés des différentes espéces gazeuses ainsi que le taux de conversion
du nickel réduit correspondant aux expériences 1, 7 et 8 du tableau page [125| sont
présentés en figures [4.34] [4.35] et [4.36]
L’étape d’oxydation du nickel réduit différe selon la masse de matériau porteur d’oxygene
utilisée. Plusieurs parameétres impactent donc les résultats :
— la masse de matériau porteur d’oxygeéne,
— la quantité de carbone déposée qui augmente proportionnellement avec la masse de
matériau porteur d’oxygene,
— le flux molaire d’oxygéne entrant dans le réacteur qui augmente également avec la
masse de solide pour maintenir un temps de passage constant.

Sur la figure [1.34] le monoxyde de carbone est produit en plus grande quantité lorsqu’il
y a plus de poudre ce qui est directement lié a la quantité (plus importante) de carbone
déposée devant étre ré-oxydée. Le temps nécessaire a la régénération du matériau porteur

d’oxygéne est donc nécessairement plus long (figure et [4.35)).
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Figure 4.34: Flux molaires normalisés de monozxyde de carbone et d’orygéne en sortie de réacteur en
fonction du nombre de moles d’oxygéne injectées pour différentes masses de matériau porteur d’oxygéne
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Figure 4.35: Fluz molaire normalisé de dioxyde de carbone en fonction du nombre de moles d’oxygéne
injectées pour différentes masses de matériau porteur d’oxygéne
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Figure 4.36: Taux de conversion du nickel réduit pour différentes masses de matériau porteur d’oxygéne

L’évolution des différents flux molaires ou taux de conversion en fonction du temps
réel n’est pas présentée ici. Cependant, le temps nécessaire a la régénération du matériau
differe peu d’une expérience a 'autre en cas de temps de contact constant.

4.3.4.3 Influence du nombre de cycles

Cette partie détaille les résultats obtenus lors de la réalisation d’une série de dix cycles
de réduction/oxydation du matériau porteur d’oxygéne. Les conditions expérimentales
utilisées sont celles de I'expérience de référence (n°1 des tableaux et page . Les
débits molaires de méthane et d’oxygéne étant identiques d’un cycle a 'autre, les résul-
tats seront présentés en fonction du temps réel. Une analyse plus détaillée de I’évolution
du matériau (composition, diamétre des grains, etc.) durant ces expériences est présentée
dans le chapitre 6.

Les figures et correspondent respectivement a 1’évolution des titres molaires
de dioxyde de carbone et d’hydrogéne en sortie de réacteur et a 1’évolution du taux de
conversion de 'oxyde de nickel en fonction du temps.

Pour les cycles de 2 a 10 une évolution réguliére des profils est observée. Plus le nombre
de cycles augmente, plus l'inversion entre la production de dioxyde de carbone et la pro-
duction d’hydrogéne apparait rapidement. Cependant, le taux de conversion de 'oxyde
de nickel est de plus en plus bas lorsque le nombre de cycles augmente. Le palier final
de ce taux de conversion est obtenu lorsque ’hydrogéne a atteint une valeur stationnaire.
L’augmentation du nombre de cycles provoquerait donc une consommation du matériau
plus poussée. Ceci s’expliquerait par le fait que sa structure se dégradant, les espéces ga-
zeuses ont plus de facilité a atteindre 'oxyde de nickel au coeur des grains. Les variations
observées restent cependant assez faibles. Lors du projet CLCMAT |[16] ainsi que dans les
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travaux de Mattisson et al. 2006 et Chiron et al. 2011 , de faibles variations des
performances du procédé ont également été observées.

10

x; (%mol)
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Figure 4.37: Evolution des titres molaires de dioxyde de carbone et d’hydrogéne en sortie de réacteur en
fonction du temps pendant 10 cycles

1,1

0,9
0,8
0,7
0,6
0,5
0,4
0,3
0,2
0,1

0 \?“\
01 0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500

-0,2

Xyio (*)

Temps (s)
——1cycle ——2cycles =——3cycles ——4 cycles ——5 cycles

——6 cycles 7 cycles 8 cycles 9 cycles 10 cycles

Figure 4.38: Evolution du tauz de conversion de l'oxyde de nickel en fonction du temps pendant 10 cycles
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Le premier cycle est, quant a lui, bien distinct des autres. Il présente une vitesse de
consommation de 'oxyde de nickel nettement inférieure et la production de dioxyde de
carbone décroit beaucoup plus rapidement. Ceci s’explique par le fait que le matériau
est encore dense avant cette premiére réaction. Les espéces gazeuses mettent donc plus
de temps pour atteindre le coeur des grains ce qui favorise la réaction de craquage du
méthane car le nickel réduit se trouve en surface des grains. Une fois que le matériau se
dégrade, apreés ce cycle, 'oxyde de nickel est beaucoup plus accessible. Ce premier cycle
d’activation du matériau a également été observé par Cho et al. 2004 [26] et De Diego
et al. 2004 |79]. Les paramétres cinétiques déterminés dans le réacteur parfaitement agité
n’étant valables que pour le premier cycle subit par le matériau il faudra donc adapter les
lois cinétiques pour étre en mesure de prédire I'activation du matériau.

Les résultats observés pendant les étapes d’oxydation du nickel réduit lors de ces 10
cycles sont présentés en figures [4.39] [£.40] et [4.41]
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Figure 4.89: Evolution des titres molaires de monozxyde de carbone et d’oxygéne en sortie de réacteur en
fonction du temps lors de Uétape d’oxydation du nickel réduit pour 10 cycles d’oxydation/réduction

De la méme maniére que pour ’étape de réduction de I'oxyde de nickel, le cycle d’ac-
tivation est bien marqué. Nous avancions précédemment que, lors de 1’étape de réduction
de 'oxyde de nickel, le craquage du méthane était favorisé en entrée du réacteur a cause
de la difficulté d’accés a l'oxyde de nickel au coeur des grains. Ceci a pour conséquence
de concentrer le carbone au début du réacteur. Au paragraphe page nous ex-
pliquions que plus le carbone était concentré au début du réacteur plus le temps entre
la disparition du dioxyde de carbone et 'apparition de I'oxygéne était important. Inver-
sement dans le cas ou le carbone est mieux réparti dans le réacteur ce temps serait tres
réduit, voir inexistant. Le premier cycle illustre bien cette théorie. Les modifications de la
structure du matériau et la disponibilité plus importante de 'oxyde de nickel modifient
la répartition du carbone dans le réacteur ce qui change les profils de concentrations des

différentes espéces gazeuses (figures et 4.40)).
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Un calcul de la quantité de carbone déposée dans le réacteur indique

qu’elle est beaucoup

plus importante pour le premier cycle (4,2-107 moles) que pour les autres qui ne pré-

sentent pas de variations significatives entre eux (valeur moyenne de
une baisse de 12%).
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Figure 4.40: Evolution du titre molaire de dioxyde de carbone en sortie de réacteur en fonction du temps

lors de Uétape d’oxydation du nickel réduit pour 10 cycles d’oxydation/réduction
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Figure 4.41: Fvolution du taux de conversion du nickel pendant l’étape d’oxydation du nickel réduit pour

10 cycles de réduction/oxydation
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L’augmentation du nombre de cycle entraine donc une consommation plus poussée
du matériau avec un taux de conversion de l'oxyde de nickel passant de —9,2-1073 au
premier cycle & —9,1-1072 au bout de 10 cycles et un taux de conversion du nickel réduit
passant de 1,10 a 1,15. La forte valeur négative du taux de conversion de 'oxyde de nickel
indique que le matériau support NiAl,O4 céde de plus en plus d’oxygéne. En supposant
qu’'une mole de matériau support peut céder une mole d’oxygene, au bout de 10 cycles,
plus de 30 % de la quantité totale d’oxygeéne que NiAl,O,4 pourrait céder est utilisée lors
de la réduction.

4.4 Conclusion

Ce chapitre a permis de valider le modeéle cinétique préalablement développé dans
un réacteur parfaitement agité. De plus, I'analyse d’expériences réalisées dans un réac-
teur piston a permis de déterminer I'impact des différentes conditions opératoires sur les
phénomeénes chimiques observables dans le réacteur (réaction favorisée, consommation du
matériau plus rapide, etc.). Les expériences réalisées se sont avérées reproductibles.

Dans le cas de I'étape de réduction, la présence de chacune des 6 réactions proposées
dans le chapitre 2 a pu étre confirmée a I’exception de la réaction de reformage du méthane
avec le dioxyde de carbone. Cette réaction n’est pas observable en réacteur piston car le
méthane et le dioxyde de carbone ne sont en contact que pendant un temps trés réduit.
Lors de I'étape d’oxydation, les trois réactions proposées au chapitre 2 ont également pu
étre observées. Le dioxyde de carbone produit dans le réacteur réagit avec le carbone pour
former du monoxyde de carbone selon 1’équilibre de Boudouard. Le temps de séjour dans
le réacteur est suffisamment important, pour chaque expérience, pour que la réaction de
Boudouard soit a 1’équilibre.

Lors de I’étape de réduction de I'oxyde de nickel, deux mécanismes de consommation
de I'oxyde de nickel se distinguent. Le premier consiste en la combustion du méthane pour
former de 'eau et du dioxyde de carbone en consommant ’oxyde de nickel. Le deuxiéme
concerne le craquage du méthane et l'oxydation de I'hydrogéne produit par 'oxyde de
nickel. Le premier mécanisme, entrainant une production de dioxyde de carbone, permet
de consommer 'oxyde de nickel plus rapidement que lorsque le méthane est consommé
par la réaction de craquage préférentiellement (deuxiéme mécanisme). En conclusion, plus
le dépot de carbone est limité, plus la consommation de 1'oxyde de nickel sera rapide.

Afin d’obtenir une consommation de I'oxyde de nickel rapide il faut utiliser :

— une température supérieure a 800 °C,

— une concentration en méthane en entrée du réacteur plus importante. En effet, I’aug-
mentation de la quantité de réactif entraine inévitablement une consommation du
solide plus rapide, mais en contrepartie la quantité de carbone déposée augmentera
également. Par conséquent, la quantité d’oxyde de nickel consommée par une mole
de méthane diminuera a forte concentration (l’augmentation du nombre total de
moles de méthane compensant ce phénomeéne),

— une concentration d’eau en alimentation du réacteur plus élevée. L’eau empéche ou
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limite la formation du carbone (ce qui favorise le premier mécanisme de consomma-
tion du méthane).
Lors des expériences le carbone est produit préférentiellement en entrée du réacteur,
ce qui a un impact sur 1’étape d’oxydation du nickel réduit.

L’étape d’oxydation consiste en I’élimination du carbone déposé sur la poudre et en la
ré-oxydation du matériau porteur d’oxygene. L’élimination du carbone se fait par oxyda-
tion de ce dernier en dioxyde de carbone qui se transforme en monoxyde de carbone par
réaction avec le carbone déposé dans le lit. Les proportions de dioxyde et de monoxyde
de carbone sont fixées par les conditions opératoires. Plus le procédé tend vers une pro-
duction importante de monoxyde de carbone plus la vitesse de régénération du matériau
sera rapide. Les conditions expérimentales favorisant une régénération rapide du matériau
porteur d’oxygeéne sont :

— une température élevée,

— une concentration d’oxygéne importante,

— une quantité de carbone déposée faible.

Dans le cas de la réalisation d'une série de cycles de réduction/oxydation les observa-

tions suivantes ont été faites :

— le premier cycle permet d’activer le matériau porteur d’oxygéne, il favorise le cra-
quage du méthane car les grains (encore denses) limitent I’accés & 1'oxyde de nickel
en profondeur. Ceci impose un temps de contact entre le méthane et le nickel ré-
duit en surface de grain plus important, favorisant ainsi la réaction de craquage du
méthane,

— plus le nombre de cycles augmente plus le matériau fournit de 'oxygeéne. La quantité
apportée devient supérieure a celle de 'oxyde de nickel initialement présent ce qui
indique que le matériau support (NiAloOy4) céde également de I'oxygeéne,

— de la méme maniére, plus le nombre de cycles augmente plus la quantité d’oxygéene
nécessaire a la régénération du matériau devient importante,

— les variations de performances du procédé observées restent faibles.

Cette influence du nombre de cycles de réduction/oxydation subis par le matériau sur
sa réactivité doit étre prise en compte dans le modéle cinétique développé. Les parameétres
cinétiques calculés dans le chapitre 3 dans le réacteur parfaitement agité ne sont valables
que pour le premier cycle de réduction/oxydation du matériau. En revanche, nous avons
montré que les changement de réactivité du matériau seraient dii a& une variation de la
disponibilité de 'oxygeéne dans le matériau. Ce paramétre peut étre facilement controlé
dans le modeéle cinétique développé, ce qui permettrait d’adapter les cinétiques au nombre
de cycles subis par le matériau.

Le chapitre suivant sera consacré a la validation des paramétres cinétiques obtenus
dans un réacteur parfaitement agité par comparaison entre les résultats expérimentaux
présentés dans ce chapitre et des valeurs obtenues par simulations avec les cinétiques
déterminées dans le chapitre 3.
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Chapitre 5

Modélisation du réacteur lit fixe

5.1 Introduction

Le but de ce chapitre est de vérifier si les paramétres cinétiques obtenus dans un
réacteur parfaitement auto-agité sont en mesure de prédire les résultats expérimentaux
obtenus dans le réacteur de type lit fixe. Pour ce faire, un modéle du réacteur va étre
développé et la comparaison des résultats de ce modéle avec des résultats expérimentaux
permettra de valider ou invalider les parameétres cinétiques proposés. N’ayant pas pu
obtenir les paramétres cinétiques des réactions présentes dans l'étape d’oxydation du
nickel réduit, uniquement ’étape de réduction va étre présentée dans ce chapitre. Cette
étude permettra également de définir si I'utilisation du réacteur parfaitement auto-agité
présente un avantage lors de 1’étude du procédé CLC.

5.2 Modélisation du réacteur

Le modéle développé dans un réacteur parfaitement auto-agité, présenté au chapitre
3, était décomposé en plusieurs parties :
— la modélisation du comportement du solide, prédisant la consommation d’un grain
d’oxyde de nickel au cours du temps,
— la modélisation de la phase gazeuse, permettant de calculer I’évolution de la concen-
tration de chaque espéce,
— la modélisation du dépdt de carbone, décrivant sa répartition dans la pastille,
— les lois cinétiques utilisées permettent de calculer les vitesses de réaction.
Le mécanisme réactionnel proposé dans le chapitre 2 a été validé dans le chapitre précédent
pour représenter correctement les phénomeénes observés dans le lit fixe. Il sera donc utilisé
dans ce modéle.

5.2.1 Hypothéses

Les hypothéses posées lors de 1’établissement des équations sont les suivantes :
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— tous les grains sont supposés sphériques de diamétre égal & 212,5 ym (poudre tamisée
entre 200 et 225 um),

— aucune dispersion radiale n’est considérée. Par conséquent, la concentration de
chaque espéce et la température ne dépendent pas du rayon du réacteur,

— aucune limitation de transfert de matiére n’est considérée dans le grain, les réac-
tions gaz/solide prennent déja en compte ce phénoméne. Les réactions catalytiques
se déroulent en surface de grain essentiellement. De plus, des expériences ont été
réalisées avec des poudres de diametres moyens égaux a 100 et 200 um. Pour des
conditions opératoires identiques les profils de concentrations obtenus en sortie du
réacteur sont identiques quel que soit le diameétre de la poudre dans le réacteur,

— lanalyse du critére de Prater (décrit ci aprés) indique que les limitations de transfert
de chaleur internes sont négligeables dans les grains,

— les limitations de transfert de matiére et de chaleur externes sont négligeables (ceci
sera démontré ci-aprés également).

L’étude de critéres adimensionnels caractéristiques des limitations au transfert de matiére
radial dans le réacteur indique que ces derniéres ne seraient pas négligeable. Cependant,
dans un premier temps, le réacteur sera modélisé en ne prenant pas en compte la disper-
sion radiale. Une fois le modéle validé les phénoménes de dispersion radial pourront étre
implémentés pour améliorer la précision du modele.

La réalisation de bilans sur un grain de matériau porteur d’oxygéne permet d’établir les
critéres servant a estimer les limitations de transfert de matiére et de chaleur externes et
internes. La figure [5.1] représente un grain de matériau porteur d’oxygene.

CHy Transfert de
l matiere externe Cie

kD,gSg (CJ}e - CJ}SQ)

v

Lit de grains Un grain

hS, (T, — Ts,)
Transtert de

l chaleur externe

Figure 5.1: Flux de matiére et de chaleur de la phase gazeuse vers un grain de matériau porteur d’orygéne

Dans cette étude, le carbone est produit en tres grande quantité et est considéré comme
étant une espéce intermédiaire des réactions de reformage du méthane. En effet, les ré-
actions de reformage du méthane a la vapeur et au dioxyde de carbone correspondent a
la combinaison de la réaction de craquage du méthane et de la réaction de I'eau, ou du
dioxyde de carbone, avec le carbone déposé. La surface des grains étant couverte de car-
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bone, nous considérons donc que la majorité du méthane réagissant selon les réactions de
reformage réagit en surface des grains. Les limitations de transfert de matiére interne au
grain ne seront donc pas considérées pour ces réactions. De plus, les réactions gaz/solide
prennent en compte le couplage en la diffusion des espéces gazeuses a travers la couche
de nickel réduit avant leur réaction avec 'oxyde de nickel. Seule la réaction de craquage
du méthane dépendant de la masse de nickel réduit disponible pourrait étre impactée par
les limitations de transfert de matiére interne aux grains. Cependant, au vu du trés faible
diamétre des grains et de la complexité des systémes d’équations a considérer dans le cas
ou ces limitations doivent étre prises en compte, nous ne considérerons pas les limitations
de transfert de matiére interne aux grains.

De la méme maniére que lors de I’établissement du modéle du réacteur parfaitement
agité (paragraphe page . Les bilans couplés de chaleur et de matiére en méthane
sur un grain de matériau porteur d’oxygéne, conduisent, aprés intégration entre la surface
(Conysg €t Ts) et le centre (Cop, g €t 1.4), & la relation suivante :

Tcg - ng _ De,CH4 (CCH4,sg - CC’H4,cg) (_ArHcraquage)
T, ATy

59

(5.1)

Avec : T, : la température au coeur du grain (K), Ty, : la température en surface de grain (K),
D, cn, : le coefficient de diffusion effectif du méthane dans le grain (m? s71), A, Heraquage © Ven-
thalpie de la réaction de craquage du méthane (J mol™!'), Ccop, s : la concentration de méthane en
surface du grain (mol m=3), Ccp, g : la concentration de méthane au coeur du grain (mol m=3)

En considérant que l'intégralité du méthane est consommeée dans le grain, la concen-
tration en son centre sera nulle (Ccp, oo = 0). La relation devient donc :

Tcg - ng _ De,C’H4CCH4,sg (_ArHcraquage)
T, ATy

sg

Le critére ainsi développé est nommé critére de Prater (3;). S’il est trés faible, les limita-
tions de transfert de chaleur dans le grain peuvent étre négligées. La valeur du coefficient
de diffusion du méthane dans le grain est identique a celle déterminée dans le chapitre
portant sur le réacteur parfaitement agité. Dans le cas d'une expérience a une température
de 800 °C avec 5 % de méthane dans l’argon, ce critére vaut 3,14 -1077.

Aucune limitation de transfert de chaleur interne dans le grain ne sera donc considérée.

Un bilan de matiére en méthane passant de la phase gazeuse vers la surface du grain
permet d’obtenir la relation suivante :

kD,gSg (CCH4,8 - CCH4,sg) = Tcraquage‘/g (53)

\Z
Ccrie — Comy sy Teraquage,

CCH4,@ kD,gCCH4,e
Dy

Tcraquage?
e = T 5.4
f kD,gCCH4,e ( )
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Avec : kp g4 : le coefficient de transfert de matiére vers la surface d’un grain (m s~1), S, : la surface

d’un grain (m?), reraguage : 12 vitesse de la réaction de craquage du méthane (mol m;’am sH, V-

le volume d’un grain (m?) et D, : le diamétre d’un grain (m).

Le critére défini par la relation permet d’estimer 'importance des limitations de
transfert de matiére externes. Il est habituellement nommé facteur de résistance externe
(fe) et sl est faible, elles pourront étre négligées. Pour estimer ce critére uniquement
la réaction de craquage du méthane (réaction majoritaire pendant une grande partie de
I'expérience) est considérée. Le coefficient de transfert de matiére en surface du grain est
obtenu par la relation suivante (Relation de Ranz et Levenspiel [98]).

kp.,D
% =2,0+ 1,8Re"/25c/? (5.5)

Avec : D,, : le coefficient de diffusion moléculaire de I'argon (m? s=1), Re : le nombre de Reynolds
() et Sc : le nombre de Schmidt (-)

Les nombres de Reynolds et Schmidt sont estimés avec les propriétés de ’argon car il
compose au minimum 90 % du volume gazeux.
Le facteur de résistance externe (f.) vaut ainsi 1,66-1073 ce qui confirme '’hypothése
d’absence de limitations de transfert de matiére externes.

Enfin, un bilan de chaleur a l'interface d’un grain permet d’estimer I'importance des
limitations de transfert de chaleur externes.

Ngaz

Y~ kpgSy (Cie = Cyag) Hye + hSy (T, = Tog) = 0 (5.6)
J

L’utilisation du bilan de matiére défini par la relation [5.3| permet d’obtenir la forme finale
du critére.

Ngaz
hSy (T. — Tog) = — Y ViTeraguage Vo lje (5.7)
J
th (Te - TSg) = _VgrcmquageArHcmquage (58)
Dy
Te - ng _ rcraquage <_ArHcraquage) 6 (5 9)
T, hT, '

Avec : H; . : Penthalpie du constituant j (J mol™!), h : le coefficient d’échange de chaleur en surface
du grain (W m=2 K1) et T, : la température dans la phase gazeuse enveloppant le grain (K)

Le coefficient d’échange h est calculé grace a la relation suivante (Relation de Ranz et
Levenspiel [98]) :

hD,

Ag

Avec : A\, : conductivité thermique du gaz (W m s~!) et Pr : le nombre de Prandtl (-)

= 2,0+ 1,8Re'/2pr!/? (5.10)

Dans notre cas, ce critére d’évaluation des limitations de transfert de chaleur externe
vaut 2,89-107* ce qui confirme 1'absence de telles limitations en surface des grains.
Le modéle du réacteur va maintenant étre détaillé. Il prendra en compte les variations de
température et de concentration le long du réacteur de type lit fixe.
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5.2.2 Bilans sur la phase gaz

Tert U St ext — T)

g § %

Z

Figure 5.2: Schema du réacteur de type lit fize

Le bilan de matiére sur I'espéce j en phase gazeuse dans un volume élémentaire de
réacteur (Voir figure [5.2)) est donné par la relation suivante :

dO Nreac 1 dF
= Z; Wit G g (5.11)

Avec : € : la porosité du lit de particules (-), Nyeqe @ le nombre de réactions (-), r; : la vitesse de
réaction (mol my; s71),  : la section du réacteur (m?) et Fj : le flux molaire de I'espéce j

Le bilan d’énergie sur ce méme volume élémentaire de réacteur conduit a la relation

suivante :
S5 epyr; \ dT
1— / =1 "P9TI ) 28
(ps ( €) ¢, + Celp, + M, p 7
Nreac 2U Ngaz F dT
= ANH + =L (Toy — T) — Ly 5.12
; r + Rt ( t ) ]:Zl 7TRt2 cp] dz ( )

Avec : p, : la masse volumique du matériau porteur d’oxygéne (kg m=3), ¢, : la capacité calorifique

massique du solide (J kg=! K~1!), C. : le nombre de moles de carbonepspar unité de volume de
réacteur (mol m=3), ¢, : la capacité calorifique molaire du carbone (J mol™' K~1), p, : la masse
volumique du gaz (kg m™2), z; : le titre molaire de l'espéce j dans la phase gazeuse (-), cp, ¢ la
capacité calorifique molaire de l'espéce j (J mol=! K1), Ry : le rayon du réacteur (m) et U, : le
coefficient d’échange & travers la paroie du réacteur (W m=2 K1)

Les équations permettant de prédire les évolutions des quantités de carbone et d’oxyde
de nickel pour I'étape de réduction de ce dernier sont les suivantes :

dny;
”Cg O = (ridratry)V (5.13)
dn,

Avec : V : le volume du réacteur (m?)
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La résolution du systéme d’équations ainsi obtenu permet de prédire le comportement
de la phase gazeuse sortant du réacteur.
La fonction pdepe de M atalb® a eté utilisée pour résoudre ce systéme d’équations. Cepen-
dant il s’est avéré que le solveur était dans I'incapacité de résoudre ce systéeme et diveg}%eait
systématiquement. Il serait donc nécessaire d’utiliser un autre logiciel que Matalb™™ tel
que Fortran qui permet de mieux controler les méthodes de résolution d’équations utilisées
mais ceci aurait nécessité beaucoup trop de temps.

Il a donc été décidé de modéliser le réacteur comme étant une cascade de réacteurs
parfaitement agités en régime transitoire. Cette modélisation se rencontre fréquemment
et permet, entre autres, de prendre en compte des phénomeénes de dispersion axiale dans
les réacteurs de type lit fixe. L’utilisation d’un nombre Ny suffisamment important de
réacteurs parfaitement agités en série (Ng>100) permet de représenter fidélement le com-
portement d’un réacteur piston. Cependant, I'utilisation d’un nombre trop important de
réacteurs avait pour conséquence de poser également des problémes numériques lors de la
résolution des équations. Des calculs ont été réalisé avec différents nombres de réacteurs
et ont conduit au choix d’utiliser uniquement 50 réacteurs pour des raisons de stabilité
du modéle et de fiabilité des résultats prédits. Ceci permet toutefois de représenter assez
fidélement la réalité.

La figure |5.3| représente le schéma décrivant le réacteur lit fixe lorsqu’il est modélisé
comme une cascade de réacteurs parfaitement agités. Chacun des Ny réacteurs aura donc

un volume V, et une longueur L* avec k variant de 1 & Np. Dans cette étude nous imposons

L'=L=.. =LV =L et Vi=Vy=..=Vy, = .

ij F’jout
(e -

in
Fj

Figure 5.3: Schema du réacteur de type lit five représenté par une cascade de réacteurs parfaitement agités

Les bilans de matiére et de chaleur dans un réacteur parfaitement agité k sont repré-
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sentés par les équations [5.15] et [5.16]

Nreac k_l Fk

= > v (CF) + G (5.15)
=1 Vk
B , Z;Lg“f €PGT; dr
(ps(l €) cpl, + Ceepe + M, c ) i
Nreac 2U Ngaz Fk: 1
ri (CF) (= H;) + T 2 (T — T") — Z TR F P (TF —T1%) (5.16)
i—1

.

Avec : Ff_l : le flux molaire de l'espéce j entrant dans le réacteur k (FjO = F]’") (mol s~ 1), F;“ i le

flux molaire de l'espéce j sortant du réacteur k (F jN = Fjwt) (mol 1), Vi : le volume du réacteur
k (Vi = 5) (m®), L* : la longueur du réacteur k (Ly = 5=) (m), T* : la température dans et en

sortie du réacteur k (K) et 7%~! : la température dans et en sortie du réacteur k — 1 (K)

Le réacteur lit fixe sera donc découpé en n réacteurs parfaitement agités de longueur
L¥ et de volume V. La résolution couplée de ces équations a permis de prédire I’évolution
de la concentration en sortie du réacteur de maniére correcte. Les paragraphes suivants
sont donc consacrés au rappel des équations gouvernant le comportement du solide et du
carbone, ainsi que des équations représentant les cinétiques réactionnelles.

5.2.3 Calcul de la quantité d’oxyde de nickel restante

Le bilan de matiére sur le matériau porteur d’oxygene dans le réacteur reste inchangé
par rapport a celui développé pour le réacteur parfaitement agité. L’équation per-
mettra donc de calculer I’évolution de la quantité d’oxyde de nickel dans chaque réacteur
k au cours du temps.

dnﬁViO -
dt

—(r+ra+r3) Vi (5.17)

Les vitesses de réaction sont définies par unité de volume de lit de poudre. Initialement
chaque réacteur k contient ”’]\?—f moles d’oxyde de nickel.

Pour rappel, le tableau fournit les lois cinétiques utilisées pour représenter les six
réactions considérées.

5.2.4 Calcul de la quantité de carbone déposée

Le bilan de matiére sur le carbone déposé dans chaque réacteur k est donné par la
relation :

Dans le réacteur de type lit fixe, les phénoménes de désactivation liés au carbone ne sont
pas considérés du fait que les gaz sont forcés de traverser le lit de poudre et de passer au
contact des grains alors qu’ils ne passaient au contact des grains dans la pastille dans le
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réactions lois utilisées (mol my; s 1))
. . 3(1—e C
CHyg) + NiO(s) — CO(g) + 2Hy(g) + Ni(s) r =35 ngg—fgiiﬁm

( )Dei,CH4T£/ ki 9

, . _ 3(1—e C

COg) + NiO(s) = COyg) + Nis) "= TR, Ty e T
Dei,corg @

- . — 3(1—¢) C

Hg(g) + NZO(S) — 2H20(g) + NZ(S) rs = R, Rg(Rg_:;% RZ
Dei,HyTg ' k32

Ng soli exl i M, i(lfe)k T 3 P
CHyg) = Cs) + 2Hy(g) ry = PENe TR } (1 - (fi) ) ad'
Ng s pm po
CHyg) + HyOg) < CO(g) + 3Hy(g) s = 3(1Rg)k5 e
i —e)ke Pn, PC
C'Hy(g) + COsq) & 2C0) + 2H,) rg = g Cree:

Ad = (1+ KemaPons + KcoaPeos + KcoPoo + Ko Prso + VK Prrs)

Tableau 5.1: Lois cinétiques utilisées pour représenter les réactions considérées dans l’étape de réduction
de lVoxyde de nickel

réacteur parfaitement agité que par diffusion.

La résolution couplée des équations fournies précédemment pour les N réacteurs par-
faitement agités en série permet bien de prédire ’évolution de la composition des phases
gazeuse et solide dans le réacteur de type lit fixe au cours du temps.

5.3 Comparaison entre le modéle et les résultats expé-
rimentaux pour la réaction de référence

En utilisant les valeurs des paramétres (k; et K;) déterminés au chapitre 3 les résultats
représentés sur la figure suivante sont obtenus pour la réaction de référence (5 % de
méthane dans I’argon a 800 °C).

Sur la figure [5.4], il apparait que les tendances sont respectées mais que les profils sont

trés éloignés de la réalité. Le dioxyde de carbone n’est pas produit en quantité suffisante
et 'oxyde de nickel est entierement consommé 500 secondes trop tard par le modéle. Ceci
s’explique par le fait que la réaction de craquage du méthane semble ici surestimée.
En effet, si le méthane est consommé par la réaction de craquage de maniére trop impor-
tante, le dioxyde de carbone ne pourra plus étre produit et la part d’oxygéne consommée
pour produire ce dioxyde de carbone n’étant plus utilisée, la réduction compléte de 'oxyde
de nickel est plus longue.
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Figure 5.4: Comparaison des profils expérimentaux et théoriques de titres molaires de dioxyde de carbone
et d’hydrogéne en fonction du temps pour la réaction de référence de réduction de l’oxyde de nickel

La vitesse de réaction du craquage du méthane dépend étroitement de la loi de désac-
tivation choisie dans le réacteur parfaitement agité. Ceci serait la cause principale de
la surestimation de la constante de vitesse du craquage du méthane. En effet, une trop
forte désactivation conduit inévitablement a une surestimation des constantes de vitesse
pour compenser. Nous avons donc cherché a trouver quelle valeur de constante de vitesse
permettrait de représenter plus fidélement les résultats expérimentaux. La figure [5.5] est
ainsi obtenue pour une constante de vitesse de la réaction de craquage (k4) ajustée. Cette
constante passe ainsi de 9,50-107% a 1,52- 10 "mol s™* Pa™™ m_ %,
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Figure 5.5: Comparaison des profils expérimentaux et théoriques de titres molaires de dioryde de carbone
et d’hydrogéne en fonction du temps pour la réaction de référence de réduction de l’oxyde de nickel avec
les nouvelles constantes de vitesse

La réaction de craquage du méthane est donc responsable des écarts entre le modéle et

les expériences. La variation des autres constantes de vitesse conduit inévitablement vers
un résultat de moins bonne qualité. Il est prévu de poursuivre les simulations pour trouver
la loi de vitesse de craquage du méthane la plus adaptée et ajuster, ainsi, les simulations
du réacteur lit fixe et du réacteur parfaitement agité.
Lors de la modélisation du réacteur parfaitement auto-agité, nous avons pris en compte les
phénomeénes de désactivation en diminuant le coefficient de diffusion des espéces gazeuses
dans la pastille au cours du temps. Nous aurions tout aussi bien pu considérer que cette
désactivation ralentissait uniquement les vitesses de réaction et non de diffusion. Il est fort
probable qu’il faille prendre en compte des phénoménes de désactivation lié au carbone
également dans le réacteur piston. L’étude couplée des deux réacteurs (RPA et piston)
devrait permettre de mieux appréhender ces phénomeénes.

5.4 Validation des paramétres cinétiques

Des simulations du réacteur piston dans différentes conditions opératoires (résumées
dans le tableau page sont réalisées en utilisant les parameétres cinétiques identifiés
dans le réacteur parfaitement auto-agité et résumés dans les tableaux [5.2] et suivants.
La constante de vitesse de craquage du méthane choisie est celle utilisée pour obtenir la

figure
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Réaction n° A; (k’J%gl_l)
) 0,169 (m s~ 1) 25,0
o 15,6 (m s71) 24,7
T3 0,144(m s71) 24,9
1,52-1077
’ 1
" (mol s Pa™" m_2,,) 96
4,48-107°%
’ 1
Ts (mol 5_1 Pa—(m+o) m;riin) 5 77
2,31-107°
"6 (mol s~ Pg—(ats) mg_fam) 48,6
Tableau 5.2: Parameétres cinétiques retenus
o . ,Constagte K]Q Q,
Réaction n° | d’adsorption/ (Pa"1) (k] mol—1)
désorption
1 CHy 7,43-107° 7,81
T9 CO, 3, 46-1076 1,01
r3 cO non significatif
T4 H, non significatif
s H50 3,45-1076 27,8
re Ar non considéré

Tableau 5.3: Constantes d’adsorption/désorption retenues

Les figures et représentent la comparaison des profils expérimentaux et théo-
riques obtenus pour les expériences avec respectivement 1 et 10 % de méthane.
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Figure 5.6: Comparaison entre les profils expérimentaux et théoriques de titres molaires de dioryde de
carbone et d’hydrogéne pour différentes concentrations de méthane en alimentation du réacteur

Sur ces deux figures, le modele prédit bien les résultats avec 10 % de méthane. Ce-
pendant l'utilisation de 1% de méthane seulement conduit a des résultats imprécis. Nous
avons supposé précédemment que la réaction de craquage du méthane est la cause des
déviations importantes observées entre le modéle et les résultats expérimentaux. C’est
pourquoi la valeur de la constante de vitesse de cette réaction fournie par I’étude du réac-
teur parfaitement auto-agité a été diminuée afin d’obtenir les résultats présentés dans cette
partie (passage de 9,50-107¢ 4 1,52- 10" "mol s~* Pa™" mg_r%m). Afin de confirmer que la
réaction de craquage est bien responsable des différences observées, les résultats présentés
en figure sont obtenus en considérant une constante de vitesse plus proche de celle

définie dans le réacteur parfaitement auto-agité (ky = 1,50 107%mol s=! Pa™" mg’fam).
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Figure 5.7: Comparaison des profils expérimentaux et théoriques de titres molaires de dioxyde de carbone
et d’hydrogéne en fonction du temps. Expérience avec 1 % de méthane dans le cas d’une valeur modifiée
de la constante de vitesse de la réaction de craquage du méthane

Sur la figure les résultats obtenus par simulation avec cette nouvelle valeur de la
constante de vitesse de la réaction de craquage sont plus prometteurs mais nécessitent
encore un travail supplémentaire avant d’atteindre une précision satisfaisante. L’ajout des
phénoménes de désactivation liés au dépot de carbone devrait permettre d’améliorer les
résultats obtenus. Pour le reste de cette étude la constante de vitesse du craquage du
méthane sera égale a celle présentée dans le tableau (1,52-10""mol s~! Pa™" mgfam).
La figure représente les résultats lorsque la concentration en méthane en alimentation
du réacteur est de 5 % et la concentration en eau de 2 %.

Une trés bonne précision du modéle est ainsi obtenue.
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Figure 5.8: Comparaison des profils expérimentaux et théoriques de titres molaires de dioryde de carbone
et d’hydrogene en fonction du temps. Expérience avec 5 % de méthane et 2,0 % d’eau en alimentation du
réacteur

Les figures [5.9a], [5.9b] et [5.9¢| représentent la comparaison entre le modéle développé et
les résultats expérimentaux pour différentes températures.

La précision du modeéle est satisfaisante a 850 °C mais des écarts sont visibles pour
les températures inférieures. De plus, cet écart s’agrandit lorsque la température diminue.
Ceci est du au fait que plus la température baisse, plus la réaction de craquage du mé-
thane doit étre importante (selon les résultats expérimentaux). Tel que le modéle est écrit
actuellement, il n’est pas en mesure de prédire un tel phénomeéne. Ceci était rendu pos-
sible dans le réacteur parfaitement auto-agité par I'intermédiaire de la loi de désactivation.
Cependant cette loi n’est plus prise en compte dans le lit fixe. A I'avenir il faudrait donc
bien modifier le modéle pour qu’il soit en mesure de prédire ce phénoméne important.
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Figure 5.9: Comparaison entre les profils de titres molaires expérimentaux et théoriques de dioryde de
carbone et d’hydrogéne pour différentes température de réaction

5.5 Conclusion

Ce chapitre a permis de présenter le modeéle développé pour prédire le comportement

du réacteur lit fixe. Ce modéle avait également pour but de valider les lois cinétiques
proposées lors de ’étude du réacteur parfaitement agité.
Il semblerait que la réaction de craquage du méthane et les phénomeénes de désactivation
soient mal appréhendés dans le réacteur parfaitement auto-agité ce qui conduit & une sur-
estimation de la valeur de la constante cinétique de la réaction de craquage du méthane.
Ceci est di au fait que les phénomeénes de désactivation liés au dépot de carbone dans la
pastille soient fortement dépendant de la vitesse de craquage du méthane et qu’une mau-
vaise estimation de I'un de ces deux phénoménes conduit inévitablement a des erreurs
sur le second. Il est également fort probable que des phénoménes de désactivation soient
présents dans le réacteur piston, bien qu’ils soient moins importants.

La complexité de ce systéme rend donc la réutilisation des parameétres cinétiques dé-
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licate bien qu’il semblerait que les erreurs commises ne portent que sur la réaction de
craquage du méthane. Une étude supplémentaire serait donc nécessaire pour parfaire les
résultats présentés dans cette partie.

Néanmoins, les résultats prédits sont assez proches des résultats expérimentaux pour
ce premier cycle de réduction/oxydation du matériau et ce modéle pourrait étre utilisé
pour prendre en compte les phénomenes de dégradation du matériau porteur d’oxygene
au cours du temps. En effet, 'augmentation du coefficient de diffusion des espéces ga-
zeuses dans les grains pourrait, par exemple, accélérer les vitesses des réactions gaz/solide
consommant 'oxyde de nickel. Ceci permettrait de prédire les résultats observés pour le
deuxiéme cycle de réduction/oxydation du matériau porteur d’oxygéne qui présente une
réactivité plus élevée. Cette augmentation du coefficient de diffusion est en effet causée
par la dégradation du matériau porteur d’oxygéne qui dilate les grains et augmente leur
porosité.

Pour finir, cette étude & permis de mettre en avant certains avantages et inconvénients
du réacteur parfaitement auto-agité. Tout d’abord, les phénoménes de désactivation liés
aux dépots de carbone sont clairement visibles lors d’expériences en réacteur parfaitement
auto-agité (RPA) alors qu’ils sont plus difficilement appréhendés en réacteur piston. En-
suite, le RPA permet d’observer les réactions initiales du procédé alors que le réacteur
piston ne permet d’observer que des réactions globales.

En revanche, il est difficile de réaliser plusieurs cycles de réduction/oxydation du maté-
riau en RPA au vu de la faible tenue mécanique des pastilles utilisées. Par conséquent, il
faudrait réaliser plusieurs cycles en réacteur piston et ensuite concevoir des pastilles pour
faire des expériences en RPA.

Cette étude montre bien que ces deux dispositifs expérimentaux (RPA et piston) sont
complémentaires et fournissent des informations différentes. Il est donc conseillé d’utiliser
les deux dispositifs pour obtenir une quantité d’informations optimale.
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Chapitre 6

Impact de la dégradation du matériau
porteur d’oxygéne sur les résultats ex-
périmentaux obtenus en réacteur piston

6.1 Introduction

L’objectif principal de cette thése est de décrire le lien entre la dégradation du maté-

riau porteur d’oxygéne (NiO/NiAlyOy) et les modifications des performances du procédé
(production préférentielle d’une espéce, vitesse de réduction de 'oxyde de nickel, etc.).
Les chapitres 2, 3 et 5 ont permis de choisir et valider un modéle cinétique permettant
de représenter les deux étapes de réduction et d’oxydation du matériau. Le chapitre 4 a
permis de décrire les résultats d’expériences réalisées dans un réacteur de type lit fixe a
écoulement piston. Les expériences et analyses présentées dans ce chapitre ont été réalisées
dans le but d’établir I'impact des différents parameétres opératoires sur le comportement
du procédé (vitesse de consommation du solide, production de carbone plus importante,
etc.).
Ce chapitre va étre consacré a 1’étude de 1’évolution de la morphologie et de la composition
chimique du matériau aprés ces différentes expériences afin d’établir une corrélation entre
sa dégradation et les différents phénomeénes observés. Un mécanisme de dégradation du
matériau sera ainsi proposeé.

6.2 Matériel et méthode

6.2.1 Installation expérimentale

L’installation expérimentale utilisée pour étudier la dégradation du matériau porteur
d’oxygéne est celle comprenant le réacteur de type lit fixe présentée dans le chapitre 4. Les
expériences réalisées sont celles détaillées dans ce méme chapitre. Parmi ces expériences,
ne sont présentées ici que celles permettant d’obtenir des informations sur la dégradation

du matériau porteur d’oxygene. Elles sont récapitulées dans les tableaux et [6.3]
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| n° red | Paramétre é¢tudié | T (°C) | xom, (%) | 2m,0(%) | mipo(g) | @ (m3s™) || n° ox |

1 Référence ~800 ~bH ~0,5

4 ~0,3

5 Fraction d’eau ~800 ~H ~1,9

6 ~2 ~1,4 9,44-1077 1
7 ~T700

8 Température ~750 ~d ~0,5

9 ~850

Tableau 6.1: Expériences réalisées pour décrire les phénoménes de dégradation du matériau porteur d’oxy-
géne au cours de [’étape de réduction

| n° ox | Parametre étudié | T (°C) | 20,(%) | mupo(g) | @™ (m3s™) || n° red |

1 Référence ~800 ~5
4 ~700 Py

b} Température ~750 ~5 ~14 9,44 - 10 1
6 ~850

Tableau 6.2: Expériences réalisées pour décrire les phénoménes de dégradation du matériau porteur d’ozxy-
géne au cours de l’étape d’oxydation

. . Nombre de cycles | T | zom, | To, | Mumpo Q"
n°red | nox réalisés cC) | (%) | (%) | (9 (m3s™1)
1
1|1 g ~800 | ~5 | ~5 | ~14 | 9,44.10°7
10

Tableau 6.3: Expériences réalisées pour caractériser l’étape d’oxydation dans le lit fixe

Afin de caractériser au mieux I’état du matériau porteur d’oxygéne (composition chi-
mique, taille des grains, etc.) nous utilisons les appareils suivants :

— un microscope électronique a balayage (MEB),

— un appareil d’analyse de surface spécifique BET,

— un diffractomeétre a rayons X.
Chacun de ces appareils permet d’obtenir une information différente sur I’état du matériau
porteur d’oxygéne.

6.2.2 Les méthodes d’analyse

Les méthodes d’analyse présentées ici permettent de caractériser le matériau porteur
d’oxygene. Il est possible d’obtenir des informations sur 1’état de décomposition de 1’alu-
minate de nickel, sur I’état de surface des grains, sur les variations de leur surface de
contact avec le gaz et sur ’évolution de leur diameétre moyen.
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6.2.2.1 Microscope Electronique & Balayage

Le microscope électronique a balayage est un appareil de mesure permettant de réaliser
des photos de nos échantillons & des grossissements importants. Son principe de fonction-
nement est résumé en annexe [[.4] page 212]

A titre d’exemple, trois clichés ont été réalisés sur la poudre neuve tamisée (figure .

5kV X300  50um 5kV  X3,000 5um

(a) Ensemble de grains (b) Un grain (c¢) Surface d’un grain

Figure 6.1: Clichés de la poudre neuve tamisée & différents grossissement : X30 (a), X300 (b) et X3000
(c)

Sur la figure il semblerait que la surface des grains présente une certaine rugosité.
Les grains seraient en fait composés d’une agglomération de particules élémentaires comme
présenté en figure Les appareils de mesure de taille de grains & notre disposition
ne permettent pas de récupérer 1’échantillon aprés la mesure. C’est pourquoi il a fallu
trouver une méthode non destructive de mesure de la taille des grains de matériau porteur
d’oxygene. Il est ainsi possible d’estimer le diamétre moyen des grains a partir de la
photographie

200 pm

Poudre Grain Particules élémentaires

Figure 6.2: Schéma synthétique du matériau porteur d’oxygéne représentant la figure 6.1

6.2.2.2 Mesure du diamétre de grain grace au logiciel ImagelJ

Le logiciel ImageJ est un logiciel permettant de réaliser du traitement d’image. Nous
avons développé une méthodologie de traitement des photographies réalisées avec le MEB
permettant de calculer un diamétre des grains équivalant & celui d’une sphére ayant la
méme surface projetée. La méthodologie est décrite en détail en annexe [2} La figure 6.3
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présente les grains dont la surface a pu étre mesurée a partir de la photographie en figure
0.1al

Seulement une partie de la quantité totale de grains a pu étre détectée. En effet, le
logiciel ne permet pas d’isoler des grains se recouvrant partiellement. C’est pourquoi il est
important de réaliser plusieurs photographies afin d’avoir un nombre suffisant de grains a
mesurer.

Une étude complémentaire a été réalisée :

Nous avons étudié les photographies des grains obtenues aprés deux expériences diffé-
rentes. Pour chaque expérience, nous pouvons considérer qu’il y a un nombre total de
grains Ny, et que le diamétre moyen de ces N,y grains est noté Dy, ,. En considérant un
nombre de grains n compris entre 1 et Ny, le diamétre moyen de ces n grains est noté
D,,. Nous avons calculé I'évolution de I’écart entre ce diamétre moyen D,, et le diamétre
moyen Dy, , selon la formule :

n Ntoz
=1 D Z
n Ntot

ecart(n) = D, — Dy,,, = (6.1)
Lorsque n vaut Ny, cet écart est nul. Les figures et représentent I’évolution de
cet écart en fonction du nombre de grains n considérés. Ces deux figures mettent en avant
le fait que pour une mesure aléatoire de taille des grains, le diamétre moyen mesuré ne
varie que trés peu a partir de 50 grains mesurés. Nous aurons donc toujours au moins 50
grains mesurés pour caractériser le diamétre des grains dans la poudre.

\

& ,
o/ AN, )
9 A Y -
Fary 7 ~ e
) LY o )
.{“)L/ /\\ FL U iy [’}a):) ./
O, X2~
4 (" N A
N /\\ s/ \ %P
P \/ \/r‘ 5
\;,,j N
\
- ) /f\
SN

Figure 6.3: Grains dont la surface a été mesurée par ImageJ
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Figure 6.4: Variation de 'écart au diamétre moyen (équation 6.1) mesuré en fonction du nombre de grains
analysés

6.2.2.3 Analyse de surface spécifique BET

L’appareil d’analyse de surface BET utilisé permet de mesurer la surface de solide
accessible au gaz par unité de masse de matériau. Son principe de fonctionnement est
décrit en annexe page Une variation de la surface spécifique de 1’échantillon
peut impacter directement l'efficacité du matériau. En effet, une surface spécifique plus
importante conduit en général a une réactivité plus importante du solide.

Les résultats fournis par ’appareil pour la poudre neuve indiquent que le solide serait peu
poreux et que sa surface spécifique est de 2,69 m? g~!.
Dans le cas d'un grain supposé sphérique et dense, la valeur de sa surface spécifique est

donnée par le relation suivante :

6

SBeT D, (6.2)
Pour un diamétre de 200 pum, la surface spécifique calculée par cette relation est de 0,004
m? g~1 alors que la valeur fournie par I’appareil pour notre échantillon est prés de 700 fois
supérieure. Par conséquent, soit le grain n’est pas dense et la surface spécifique mesurée
correspondrait aux pores dans le grain, soit la mesure effectuée serait liée aux particules
élémentaires agglomérées composant le grain. Une analyse des résultats expérimentaux
présentée ultérieurement permettra de choisir quelle hypothése semble proche de la réalité.

6.2.2.4 Diffraction des rayons X

L’appareil de diffraction des rayon X utilisé dans ce chapitre est le méme que celui
présenté au chapitre 4. Son principe de fonctionnement est rappelé en annexe page
212
Cet appareil va nous permettre d’étudier la dégradation des différentes phases composant
le matériau porteur d’oxygene.

Sur les courbes fournies par cet équipement, les pics observés correspondent aux différentes
espéces solides cristallisées détectées dans le solide étudié. Plus 'intensité (surface sous
le pic) d’un pic est élevée, plus l'espéce correspondante est en quantité importante dans
le solide, pour un temps d’exposition aux rayons X donné. Nous comparerons donc le
rapport de I'intensité d'un pic de 'oxyde de nickel (Iy;0) et celle d'un pic d’aluminate de
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nickel (In;a;04) (figure|6.5)). Si ce rapport varie, cela indique une variation de la quantité,
ou une dégradation, d'une des deux especes.

2000 NiO
1800
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Figure 6.5: Diffractogramme X obtenu pour la poudre neuve

6.3 Meécanisme global de dégradation d’un grain

Les observations générales réalisées lors des manipulations sont les suivantes :

— la poudre est agglomérée aprés un cycle complet de réduction/oxydation mais pas
aprés la seule étape de réduction,

— la hauteur du lit de particules augmente de 20 % aprés un cycle (hauteur initiale
de 10 mm). ceci est due : soit & une augmentation du volume des grains, soit & une
augmentation de la porosité du lit,

— il est de plus en plus difficile de distinguer les grains agglomérés dans le réacteur
lorsque le nombre de cycles augmente,

— le dépot de carbone participe a 'augmentation de la hauteur du lit.

Suite & ces observations et aux analyses que nous décrirons ensuite, un mécanisme de
dégradation du matériau a été imaginé. La figure [6.6] détaille ce mécanisme.
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Figure 6.6: Mécanisme proposé de dégradation du matériau porteur d’oxygéne. Comportement du matériau

particules élémentaires
(a) état initial
e Grains constitués de particules élémentaires,

e Particules élémentaires composées de NiO et
NiAl,Oy

Grains oxydés NiO/ NiALO,

(b) Espacement des particules élémentaires dans les
grains et désolidarisation de celles en surface due :

e aux contraintes mécaniques exercées par
le dépot de carbone entre les particules
élémentaires dans les grains (expansion de
chaque grain)

e 2 la diminution du volume occupé par le nickel
réduit par rapport a celui de 'oxyde de nickel
Ni/NiAl,O, (contraction des particules élémentaires con-

Grains apres leur réduction stituées alors de Ni/NiAl,Oy),
e 3 'augmentation locale de pression a 'intérieur

Apparition de particules élémentaires a de chaque grain par augmentation du volume
Pexterieur des grains gazeux interne (craquage du méthane)

(c) Agglomération des grains due :

e a l’élimination du dépot de carbone entre
les particules élémentaires se situant dans les
grains (contraction des grains jusqu’a une taille
inférieure a celle en (a)),

e 3 la réoxydation des particules élémentaires se

' NiO/NiAl,Oy situant entre les grains (expansion des partic-
Grains ré-oxydés ules élémentaires et création de ponts entre les
Agglomération provoquée par la ré- grains)

oxydation des particules élémentaires
se situant entre les grains

support NiAlosOy non représenté.

Sur cette figure [6.6] la notion de particules élémentaires est abordée. En effet, apres
avoir étudié les images présentées en figure|6.7| nous avons observé qu’un grain de matériau
porteur d’oxygéne est composé d'une multitude de particules élémentaires, d’'une taille
inférieure & 1 pum. Lorsque ces particules élémentaires ce dissocient des grains elles sont

communément appelées "fines" de par leur diamétreﬂ

1.

"fines" : particules de diamétre inférieur & 2,5 um
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5kv X300 50um

(¢)

5kv

Figure 6.7: morceau de grain présentant une multitude de particules élémentaires agglomerées (a) et fines
particules décrochées d’un grain (b)

Nous envisageons donc le fait que les gaz diffusent dans le grain pour réagir avec ces
particules élémentaires. Dans ce cas, la surface spécifique mesurée correspondrait a celle
de ces particules et non aux grains eux mémes. Les grains seraient donc suffisamment
poreux pour que les gaz diffusent a I'intérieur pour aller s’adsorber sur ces particules élé-
mentaires. Pour un diameétre de 0,5 pm la formule [6.2] donne une surface spécifique de
1,58 m? g~! ce qui est trés proche de la valeur réellement mesurée et confirmerait cette
hypothése.

De plus, des mesures de surface BET ont été réalisées sur des poudres ayant subi de 1 &
10 cycles de réduction/oxydation. Ces poudres étaient donc plus ou moins dégradées mais
les surfaces spécifiques fournies par I'appareil n’étaient pas significativement différentes
selon les expériences (pour des cycles allant de 1 & 10). Ceci indiquerait que, quel que
soit I’état de dégradation du matériau, la surface spécifique de ce dernier ne varie pas. La
dégradation du matériau consiste en la séparation des particules élémentaires des grains.
En considérant que la surface spécifique ne dépend que des particules élémentaires, ceci
confirmerait le fait que la surface spécifique totale du matériau ne varie pas.

Pour cette raison, le mécanisme de dégradation proposé en figure [6.6] décrit les phéno-
meénes responsables de la séparation des particules élémentaires des grains et leur impli-
cation dans les phénomeénes d’agglomération du lit de solide.

Ce mécanisme de dégradation est décomposé en deux parties :

— la premiére correspond a la réduction de l'oxyde de nickel. Les phénomeénes d’ag-
glomération ne sont pas encore observables. Comme nous allons le décrire ci-apres,
c’est lors de cette étape que les particules élémentaires se désolidarisent des grains
sous 'action du carbone déposé, des espéces gazeuses et par des effets de contraction
des particules élémentaires,

— La deuxiéme partie du mécanisme de dégradation consiste en la régénération de la
poudre. Les particules élémentaires séparées des grains vont créer des "ponts" entre
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ces derniers en se ré-oxydant, ce qui est la cause de l'effet d’agglomération observé.

6.4 Séparation des particules élémentaires

La désolidarisation des particules élémentaires des grains serait ainsi due, selon nos
hypothéses, a I’action combinée de différents phénoménes :

— le dépdt de carbone,

— la contraction des particules élémentaires,

— la réaction du matériau support,

— 'augmentation locale de pression.

6.4.1 Effet du dépot de carbone

Adanez et al. |23] indiquent que le carbone pourrait avoir un effet désactivant sur les
réactions catalysées par le nickel réduit. Les résultats expérimentaux obtenus dans un ré-
acteur parfaitement auto-agité et présentés dans le chapitre 2 confirment ce phénomeéne.
Le dépot de carbone peut étre évité si la quantité d’oxygene disponible dans le réacteur
est toujours supérieure a 45 % de la quantité nécessaire a la combustion totale du mé-
thane [23]. Dans un lit fluidisé, il est possible de maintenir une consommation partielle du
matériau de 45%. Cependant, dans un lit fixe, les grains présents en entrée du réacteur
sont toujours entiérement consommés ce qui favorise la production de carbone. L’étude
des résultats expérimentaux obtenus en lit fixe (chapitre 4) indique que le carbone a un
impact trés important sur les performances du procédé. Cependant, contrairement au ré-
acteur parfaitement auto-agité, I'utilisation de ce réacteur ne permet pas de confirmer si
le carbone présente un effet désactivant pour les réactions catalysées par le nickel réduit.
Les observations réalisées indiquent que la réduction de 1'oxyde de nickel est beaucoup
plus rapide dans le cas ol le dépot de carbone est évité et qu’il impacte également la ré-
génération du nickel réduit. Il ne nous a pas été possible de caractériser sous quelle forme
se déposait le carbone (nanotubes, plaques, etc.).

Le carbone a également pour conséquence de fragiliser les grains en les dilatant. La
figure présente un grain de poudre neuve a coté d’'un grain ayant subi une étape
de réduction de 'oxyde de nickel volontairement plus longue que dans un cycle normal,
pour intensifier 'effet du carbone déposé sur les grains. Le temps de réaction choisi est
largement supérieur au temps nécessaire a la réduction compléte de 'oxyde de nickel

Pour chacun des deux grains présentés, le diameétre correspondant & une sphére de
méme surface projetée est calculé. Le grain observé aprés 'étape de réduction a un dia-
métre 24 % plus important que celui qui est neuf (passage de 258 um a 318 um). Ceci
est dii au carbone qui vient se déposer entre les particules élémentaires a l'intérieur des
grains (figure [6.6]). Ce serait pour cette raison que le grain présente un état de surface
beaucoup plus rugueux. Sur la photographie en figure [6.8b] un bord de la particule est
cassé. Ceci a été produit lorsque la poudre a été déposée sur le support. Le dépot de car-
bone fragiliserait donc grandement les grains en espacant les particules élémentaires les
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5kv X300 50um 5kv X200 100pm

(a) poudre neuve (b) poudre recouverte de carbone ayant été for-
tement réduite

Figure 6.8: Comparaison de deux grains : un grain neuf (a), un grain contenant beaucoup de carbone
aprés une étape de réduction prolongée (b)

unes des autres, et en fragilisant les liaisons qui les maintiennent ensembles pour former
un grain.

6.4.2 Le phénoméne de contraction des particules élémentaires

Lorsqu’un oxyde est réduit, le volume qu’il occupe peut varier. Le ratio nommé
"Pilling-Bedworth" correspond au rapport du volume molaire de 1'oxyde sur le volume
occupé par l'espéce réduite. Si ce ratio est supérieur a 1 ceci indique que le solide va se
contracter lors de sa réduction. Dans le cas contraire sa réduction aura tendance a entrai-
ner une augmentation de son volume.

Pour le couple NiO/Ni ce ratio vaut 1,6 . Les particules élémentaires sont composées
de 60 % de NiO et 40% de NiAl,O,4. La fraction de NiO dans ces particules va donc se
contracter lors de sa réduction ce qui va réduire le volume des particules élémentaires et
faciliter leur séparation des autres particules.

De plus, NiAl,O4 peut céder une partie de son oxygeéne. Dans notre étude, le matériau
porteur d’oxygeéne est synthétisé par co-précipitation de maniére & obtenir un mélange
(NiO/NiAly,O4) comprenant 60 % d’oxyde de nickel et 40 % d’aluminate de nickel. Sahli
et al. indiquent que dans le cas ou la proportion d’oxyde de nickel excede 50 %,
I'oxyde de nickel en excés reste sous forme de particules dissociées du spinelle NiAl,Oy.
Le spinelle NiAl,O, est organisé sous forme de réseau présentant des sites spécifiques aux
différentes espéces (Nickel, Alumium et Oxygene). Lorsque le matériau est exposé a une
atmosphére réductrice, I'oxyde de nickel libre céde rapidement son oxygéne, puis certains
atomes d’oxygéne contenus dans le spinelle vont également réagir. Ceci aura pour consé-
quence de créer un spinelle appauvri en oxygene présentant des lacunes dans sa structure.
Sahli et al. indiquent que cette structure se réarrangerait pour limiter les contraintes
provoquées par ces lacunes. Certains auteurs proposent une dissociation de l’aluminate
de nickel en alumine et nickel réduit apres la réduction de ce matériau. Or les analyses
par rayons X de l'expérience au cours de laquelle le matériau a été réduit pendant une
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longue période de temps ne montre aucune trace d’alumine. Ce qui confirme bien que le
spinelle NiAl,O, ne se décompose pas en alumine aprés avoir été réduit. Selon Ustiindag
et al. [101], la réorganisation du spinelle entrainerait une diminution de son volume de 3
a9 % ce qui provoquera relativement peu de contrainte dans le matériau.

Lors de la réduction du matériau porteur d’oxygéne les deux phases (NiO et NiAl,Oy)
vont voir leur volume diminuer. Le matériau support présente des variations de volume
relativement faible ce qui ne devrait pas induire un stress important dans le matériau. En
revanche 'oxyde de nickel voit son volume diminuer de plus de 37 % ce qui va provoquer
une forte contraction des particules élémentaires et ainsi favoriser leur dissociation des
grains.

6.4.3 Reéaction du matériau support

Comme annoncé précédemment le matériau support (NiAl,O4) peut céder une partie

de son oxygeéne si la réduction du matériau est trop importante. De plus, Mattisson et
al. [90] ont également montré qu’il était probable que le carbone déposé sur les grains ré-
agisse avec I'oxygéne disponible dans le matériau support. Nous avons observé les mémes
phénoménes caractéristiques de cette réaction que ceux présentés dans leur étude. Ceci
aurait pour conséquence de fragiliser les particules élémentaires car le matériau support
(NiAlyO4) verrait ses propriétés mécaniques diminuer.
La consommation de ’aluminate de nickel peut étre vérifiée en étudiant la consomma-
tion de l'oxyde de nickel dans le réacteur. La figure présente 'évolution du taux de
conversion de l'oxyde de nickel en fonction du temps. Pour rappel, ce taux est défini par
la relation suivante :

X s . n(])\fio - noxy conso(t) —1_ f(;t (FISJQO + 2Fé'02 + FE'O - FI(_)IQO) dt
NZO(t) - 0 - 0

(6.3)
USNeTe) N0

Xyio varie entre 1 et 0 si uniquement les 60 % d’oxyde de nickel présents dans le matériau
porteur d’oxygéne cédent leur oxygéne. Dans le cas o NiAl,O,4 céderait une partie de
son oxygéne ce taux deviendrait négatif. Or sur la figure plus le nombre de cycles
de réduction/oxydation augmente, plus le taux de conversion de 'oxyde de nickel prend
une valeur négative en fin d’expérience. De la méme maniére lors de la régénération de
I'oxyde de nickel, le taux de conversion du nickel réduit est supérieur a 1. Ce qui corres-
pond & une régénération de I’aluminate de nickel. Par conséquent plus le matériau subit
un nombre de cycles important, plus NiAl,O, est dégradé et céde son oxygéne au méthane.

Lorsque le matériau porteur d’oxygéne subit plusieurs cycles d’oxydation/réduction,
les résultats d’analyses par rayons X montrent que l'intensité des pics correspondant &
NiAlyOy (Inia,0,) diminue par rapport a celle des pics de NiO (Iy;0) au fur et & mesure
de Paugmentation du nombre de cycles subis (In;o/Inia,0, vaut 10,8 pour le premier
cycle et descend jusqu’a 7,4 pour le dixiéme, sur la figure . En revanche, dans le cas
ou la poudre est uniquement chauffée a une température de 800 °C pendant un temps
équivalant & celui nécessaire a la réalisation de 1 (2h 10min) ou 10 cycles (21h 35min), ce
rapport reste a des valeurs plus élevées (entre 12,7 et 13,6). Quel que soit le traitement subi

187



ETUDE DE LA DEGRADATION DU MATERIAU PORTEUR D’OXYGENE

par le matériau, le rapport d’intensité des pics baisse au minimum de 22 % par rapport
a la valeur obtenue pour la poudre neuve. Ceci indique que le simple fait de chauffer le
matériau engendre des modifications internes, mais que les contraintes liées uniquement
a la température ne sont pas la cause de la dégradation du matériau porteur d’oxygeéne.
La remontée de la valeur du rapport d’intensité pour deux cycles peut étre due a un
réarrangement d’atomes dans la structure spinelle plus important pour cette expérience
que pour les autres, ou a une simple incertitude de mesure expérimentale.
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Figure 6.9: Fvolution du tauz de conversion de l’oxyde de nickel en fonction du temps pendant 10 cycles
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Figure 6.10: Valeurs du rapport d’intensité d’un pic de NiO sur NiAloOy4 pour une poudre ayant subi
de 1 a 10 cycles (notation :1, 2, 5 et 10) et pour une poudre ayant été uniquement chauffée pendant un
temps équivalant ¢ 1 ou 10 cycles (notation : 1th et 10th)

Au vu de ces résultats, il semblerait que I’aluminate de nickel ne soit pas le matériau
support le plus adapté pour ce procédé car il se dégrade facilement et rapidement.
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6.4.4 L’augmentation locale de pression

Les réactions de combustion du méthane par action de 'oxyde de nickel et par catalyse
sur le nickel réduit sont rappelées dans les relations suivantes :

CH4(9) + NiO(S) — CO(g) + 2H2(g) + N’i(s) (6.4)
CH4(9) ﬁ; C(s) + 2H2(g) (6.5)

Pour une mole de méthane consommeée, 3 moles de gaz seront produites dans le cas
de la premiére réaction, et 2 moles pour la deuxiéme. Ceci va provoquer des montées
locales de pression qui favoriseront la séparation des particules élémentaires, pour faciliter
I'évacuation des gaz. De plus, dans le paragraphe[6.4.1] page [I85] nous avons montré que le
carbone se déposant entre les particules élémentaires favorisait leur séparation également.
Ces deux phénomeénes vont donc étre complémentaires.

Lors de I'étape d’oxydation du nickel réduit, de grandes quantités de carbone présentes
dans les grains vont étre oxydées pour former du dioxyde de carbone ce qui pourrait avoir
les mémes conséquences : c’est a dire exercer de fortes pressions locales dans les grains
pouvant favoriser leur dilatation, la séparation des particules élémentaires en surface, voire
méme fracturer les grains (voir ﬁgure. La présence de grains fracturés reste toutefois
marginale et n’a été observée que pour une température d’oxydation de 850 °C, favorisant
une réaction rapide d’oxydation du carbone.

X300  50pm

Figure 6.11: Photographie d’un grain ayant été fracturé lors d’un cycle effectué a une température d’oxy-
dation de 850 °C

6.4.5 Conclusion sur la séparation des particules élémentaires

Plusieurs phénoménes différents sont donc responsables de la séparation des particules
élémentaires. Parmi ces phénomeénes, certains sont inévitables comme la modification de
la structure du matériau lors de sa montée en température ou la contraction des parti-
cules élémentaires due a la réduction de I'oxyde de nickel. Cependant, le dépot de carbone
semble étre la raison principale de la dégradation du matériau et il est possible de le
limiter ou ’empécher.
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En effet, la figure [6.12] présente la comparaison entre des grains ayant subi un cycle du-
rant lequel la quantité d’eau utilisé était faible (xy,0=0,3%=+0, 1%, T=800°C, zcy,=5%,
r0,=5%) et un grain ayant subi un autre cycle pour lequel une plus grande proportion
d’eau (xg,0—=2,0+0,1%) était utilisée pour limiter la quantité de carbone déposée.

5kv X180 100pm X300 50um

(a) Expérience a faible humidité (b) Expérience a forte humidité

Figure 6.12: Comparaison de plusieurs grains : (a) un grain ayant subi un cycle avec peu d’eau en
alimentation du réacteur (xp,0=0,3%+0,1%), (b) un grain ayant subi un cycle avec une quantité plus
importante d’eau en alimentation du réacteur (xm,0=2,0%+0,1%)

Sur cette photographie il apparait bien que lorsque 'humidité est plus faible
(donc le craquage du méthane plus important), la dégradation des grains est plus impor-
tante, ainsi que la quantité de fines particules élémentaires produites.

L’analyse aux rayons X des échantillons a basse et plus haute humidité permet d’étu-
dier le rapport d’intensité des pics de NiO et NiAl,O, (présenté en figure . La
diminution de la quantité de carbone déposée par ajout d’eau semble ainsi limiter la dé-
gradation de ’aluminate de nickel. Donc, le carbone serait également en partie responsable
de la dégradation de NiAlyOy.

Il est donc possible de limiter la séparation des fines particules en inhibant la réaction
de craquage du méthane.
Par ailleurs, les particules élémentaires sont produites en quantité plus importante a partir
du cinquiéme cycle (figure . Les phénoménes de dégradation aprés un cycle ou deux
restent faibles quant a eux.
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neuve haute humidite humidite basse

Figure 6.13: Evolution du rapport d’intensité Inio/Inia,0, en fonction de Uhumidité d’entrée pour [’étape
de réduction de l'oxyde de nickel

X30

(c) 5 cycles (d) 10 cycles

Figure 6.14: FEvolution du matériau porteur d’oxygéne en fonction du nombre de cycles. Séparation des
particules élémentaires au cours des cycles
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6.5 Meécanisme d’agglomération

Aprés un ou plusieurs cycles de réduction/oxydation, la poudre contenue dans le réac-
teur est agglomérée et ne forme qu’un bloc. Afin de prélever cette poudre il est nécessaire
de casser cet amas de grains pour former de plus petits agglomérats pouvant étre évacués.
La figure [6.15] présente 1’évolution de ces agglomérats extraits pour 1, 5 et 10 cycles de
réduction/oxydation de la poudre. La résistance mécanique des agglomérats obtenus aprés
un et deux cycles reste assez faible. En effet, il n’a pas pu étre possible de réaliser de pho-
tographie d’'un agglomérat apreés deux cycles de réduction/oxydation car les grains se sont
désolidarisés lors de leur sortie du réacteur. En revanche, les grains sont complétements
agglomérés apres 10 cycles.

X100 100um X90  200um

X70 200pm
(c) 10 cycles

Figure 6.15: Evolution des agglomérats prélevés dans le réacteur aprés 1, 5 ou 10 cycles
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Cette faible agglomération pour un nombre de cycles peu important est due au fait qu’il
y a également peu de particules élémentaires désolidarisées des grains pour ces premiers
cycles (Voir figure [6.14)).

Aprés I'étape de réduction de l'oxyde de nickel, le carbone déposé entre les particules
élémentaires a 'intérieur des grains entraine une dilatation de ces derniers. Lors de leur
ré-oxydation nous supposons que deux phénomeénes se déroulent en méme temps :

1) le carbone va étre éliminé par action de l'oxygéne en premier lieu avant la régéné-
ration de 'oxyde de nickel. Ceci va provoquer une production interne de gaz (dioxyde de
carbone produit par oxydation du carbone) qui va favoriser 'entrainement des particules
élémentaires les plus proche de la surface avec les gaz sortant. Lorsque 1’élimination du
carbone est suffisamment avancée, les grains sont donc de taille réduite, collés les uns aux
autres et leurs aspérités de surface s’entremélent.

2) Le nickel réduit est ré-oxydé une fois que le carbone déposé sur les grains a été
en grande partie éliminé. Cette ré-oxydation a pour conséquence de dilater les particules
élémentaires car le volume occupé par 1’oxyde de nickel est supérieur a celui occupé par le
nickel réduit . Les aspérités des grains (particules élémentaires en surface) étant déja
enchevétrées apres ’élimination du carbone, leur dilatation va créer des liaisons plus ou
moins fortes selon le nombre de particules élémentaires en contact entre les grains. Ceci
peut étre visualisé sur la photographie présentée en figure La régénération de 'oxyde
de nickel aura pour conséquence, quant a elle, d’augmenter la taille des grains.

5kv X600  20um

Figure 6.16: Photographie de la liaison entre deuzx grains d’un agglomérat aprés un cycle de réduc-
tion/oxydation

De maniére générale, cette étape de régénération permet d’obtenir un diameétre de
grain égal ou inférieur a celui observé au cycle précédent (voir figure et points (a) et
(c) de la figure . En effet, des particules élémentaires sont séparées des grains. Cette
perte de matiére conduit & une diminution progressive de leur diamétre.
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Figure 6.17: Evolution du diamétre moyen des grains pour une poudre ayant subi de 1 & 10 cycles (no-
tation :1, 2, 5 et 10) et pour une poudre ayant été uniquement chauffée pendant un temps équivalent o 1
ou 10 cycles (notation : 1th et 10th)

Comme il a été décrit dans la figure page lorsque le nombre de cycles de
réduction/oxydation augmente, les particules élémentaires décrochées des grains sont suf-
fisamment nombreuses pour créer des "ponts" entre les grains. La figure [6.1§] illustre ce
phénomeéne. Il s’agit de deux grains liés aprés 10 cycles de réduction/oxydation.

5kv X200 100pm

Figure 6.18: Photographie de deux grains li€s par des particules élémentaires

La solidité de ces "ponts" est beaucoup plus importante que les liaisons observées pour
les deux premiers cycles, ce qui conduit a 'apparition des agglomérats.
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Comme il est possible de le constater sur la photographie la porosité en surface
des grains est beaucoup plus importante aprés plusieurs cycles de réduction/oxydation
car les particules élémentaires sont complétement dissociées les unes des autres (couche
poreuse). Le lit de grains pourrait alors, aprés un nombre de cycles plus important, n’étre
composé que de cet amas de particules élémentaires poreux. Mais plus d’expériences se-
raient nécessaires pour valider cette hypothése.

X300  50pm

Figure 6.19: Photographie d’un grain aprés 10 cycles de réduction/oxydation

Lors de 'extraction du solide du réacteur, il est impossible de ne pas casser la masse
de poudre agglomérée. Ceci a pour conséquence d’éliminer la couche poreuse agglomérée
autour des grains. Par conséquent les diamétres des grains mesurés pour un nombre de
cycles plus important sont nécessairement plus faibles comme le montre la figure [6.1

Dans le cas ou le matériau serait utilisé dans un procédé mettant en oeuvre des lits
fluidisés, ces phénomeénes d’agglomération seraient probablement beaucoup moins pré-
sents, voire inexistants. En effet, les particules élémentaires seraient entrainées avec les
gaz en sortie du procédé et ne pourraient pas créer les "ponts" entre les particules. De
plus la couche poreuse autour des grains serait rapidement éliminée par les phénoménes
de friction provoqués par le mouvement des grains, d’ott une production importante de
fines. On observerait ainsi une perte de matériau porteur d’oxygéne et une diminution des
performances du procédé. Il semble donc évident que 1'utilisation d’un réacteur de type
lit fixe permet de maintenir une réactivité relativement constante d’un matériau porteur
d’oxygéne car, méme sous forme de fines particules, le solide ne peut pas quitter le réac-
teur et continue a réagir.
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6.6 Impact de la dégradation du matériau porteur d’oxy-
géne sur les résultats expérimentaux obtenus en ré-
acteur piston

Les figures et représentent les résultats expérimentaux obtenus lors de 1’étape
de réduction de l'oxyde de nickel pour les 10 cycles consécutifs exécutés. Les figures [6.22]
et [6.23] présentent les résultats obtenus pour 1'étape d’oxydation correspondante.
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Figure 6.20: Fvolution des titres molaires de diozyde de carbone et d’hydrogéne lors de l’étape de réduction
de l'ozyde de mickel pour 10 cycles consécutifs
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Figure 6.21: Tauz de conversion de l'ozxyde de nickel pour 10 cycles de réduction/oxydation consécutifs
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Figure 6.22: Fvolution des titres molaires de monozyde de carbone et d’oxygéne lors de l'étape d’oxydation
du nickel réduit pour 10 cycles consécutifs
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Figure 6.23: Tauz de conversion du nickel réduit pour 10 cycles de réduction/oxydation consécutifs

Les résultats expérimentaux obtenus indiquent différentes informations que nous al-
lons tenter de relier aux modifications du matériau porteur d’oxygéne :

1) Plus le nombre de cycles de réduction/oxydation augmente plus la quantité d’ozygéne
fournie par le matériau est importante allant jusqu’a consommer plus d’oxygéne (9 % de
plus au bout de 10 cycles (figure ) que ce qui est disponible avec les 60 % d’oxyde de
nickel contenus dans la poudre initiale.

Ceci est expliqué en considérant que NiAl,O,4 régit et fournit de 'oxygéne supplémen-
taire. Plus le nombre de cycles augmente plus NiAl,Oy est attaqué (ceci a été montré par
diffraction des rayons X). La dégradation de la phase support a également été observée
dans divers travaux de recherche [66].

2) L’évolution des profils de concentrations des espéces gazeuses lors du premier cycle
a €té associé a un phénomene d’activation dans le chapitre 4. Lors de ce premier cycle,
le craquage du méthane est favorisé en entrée du réacteur et la quantité de dioxyde de
carbone produite est plus faible que celle obtenue pour les autres cycles.

Ce premier cycle d’activation a été mis en avant par différentes équipes de recherche
telles que celles de Cho et al. ou de Medrano et al. . Ce phénoméne s’explique
par le fait qu’avant le premier cycle, les grains sont denses. Le méthane aura donc plus
de difficultés a diffuser dans les grains pour consommer 'oxyde de nickel. Le nickel réduit
étant aisément accessible, car se situant en surface des grains, la réaction de craquage sera
donc favorisée. Rapidement, le méthane entrant dans le lit fixe sera au contact de grandes
quantités d’oxyde de nickel ce qui va provoquer un dépot de carbone préférentiellement
en entrée de réacteur. Medrano et al. présentent le cycle d’activation comme étant di
a un phénomeéne de migration du nickel dans les grains vers leur surface. Une plus grande
concentration de nickel ou d’oxyde de nickel en surface de grain augmente nécessairement
la réactivité du matériau. Le coeur du matériau, plus difficilement accessible par les gaz,
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est composé essentiellement de matériau support inerte dans ce cas. Cependant, ’étape
d’oxydation du matériau porteur d’oxygeéne est réalisée avec 5% d’oxygéne dans notre
étude. Or, Blas et al. [81] indiquent dans leur étude que la migration du nickel n’est pas
observable pour des concentrations d’oxygéne de 'ordre de 5% lors de 1’étape de rége-
nération du nickel réduit. Nous ne considérerons donc pas ce phénoméne de migration
du nickel dans notre étude. Dans notre cas, ce phénomeéne d’activation serait donc bien
attribué a 'augmentation de la porosité des grains.

3) Pour les cycles de 2 a 10, lors de l’étape de réduction de l'oxyde de nickel nous
observons d’une part que la quantité totale de dioxyde de carbone produite est relative-
ment constante et plus tmportante que celle observée lors du premier cycle d’activation.
D’autre part, le temps d’apparition de ’hydrogéne augmente réguliérement avec le nombre
de cycles.

Dans de nombreux travaux aucune évolution de la réactivité du matériau n’a été ob-

servé aprés le deuxiéme cycle [16,60,90]. I1 n’est donc pas étonnant d’observer le méme
comportement. Aprés un cycle de réduction/oxydation, les grains ont été dilatés. Le mé-
thane diffusera donc plus facilement dans ce dernier ce qui engendrera une production
plus importante de dioxyde de carbone.
Par ailleurs, I’hydrogéne, produit par la réaction de craquage du méthane, marque la fin
de la consommation du matériau porteur d’oxygeéne. Lorsque le nombre de cycles aug-
mente, le matériau fournit de plus en plus d’oxygéne venant du matériau support comme
expliqué au point 1). Donc, le temps nécessaire a la consommation totale du matériau
porteur d’oxygéne augmente également.

4) La quantité d’eau produite augmente lorsque le nombre de cycle augmente.

La consommation du méthane se fait en début de réacteur par réaction avec 'oxyde
de nickel pour produire du monoxyde de carbone et de I’hydrogéne. Ces deux derniéres
espéces sont ensuite oxydées par l'oxyde de nickel présent en fin de réacteur pour former
respectivement du dioxyde de carbone et de I’eau. Une fois qu'une quantité suffisamment
importante de nickel réduit a été produite en entrée du réacteur, la réaction de craquage
va devenir progressivement la réaction de consommation majoritaire du méthane. La pro-
duction de dioxyde de carbone va donc progressivement chuter au profit de la production
d’hydrogéne qui se transforme en eau tant qu’il reste de 'oxygéne dans le réacteur. Etant
donné que la quantité d’oxygéne fournie par le matériau augmente d’un cycle a l'autre, il
y aura une production d’eau par oxydation de I’hydrogéne produit par craquage pendant
un temps plus conséquent pour un nombre de cycles plus important.

5) En ce qui concerne U'étape d’oxydation, il a été montré dans le chapitre 4 que les
profils de monozyde de carbone observés sont caractéristiques de la répartition du carbone
dans le réacteur : Plus la production de monoxyde de carbone s’arréte rapidement plus le
carbone est déposé vers l'entrée du réacteur. Pour le premier cycle, les profils confirment
bien un dépot concentré a ’entrée du réacteur alors que ce dépdt serait mieux réparti pour
le cycle 2. Il semblerait qu’a partir du deuxiéme cycle la répartition du carbone dans le
réacteur varie d’un cycle a l'autre mais ces variations restent faibles. Plus le nombre de
cycles augmente, plus le dépot de carbone se concentrerait de nouveau vers [’entrée du
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réacteur sans jamais revenir au méme niveau de concentration que celui obtenu aprées le
premier cycle.

Au point numéro 4, il a été montré que la quantité d’eau produite dans le réacteur
augmente lorsque le nombre de cycles augmente. Cette eau va permettre d’éliminer plus de
carbone en toute fin du réacteur ce qui aura tendance a légérement concentrer le carbone
vers le début du réacteur. Cet effet reste minime.

6) Pour finir, la quantité de carbone produite varie trés peu pour les cycles de 2 a 10.

La disponibilité de I'oxyde de nickel variant peu pour les cycles de 2 a 10, la fraction
de méthane oxydée en dioxyde de carbone reste relativement constante, quel que soit le
nombre de cycles. Par conséquent la fraction de méthane réagissant selon la réaction de
craquage varie peu également.

Les explications fournies dans cette partie ne décrivent aucun impact des phénomeénes
d’agglomération sur les résultats expérimentaux. Selon nos hypothéses, 'agglomération
ne jouerait aucun role dans les performances chimiques du procédé. Uniquement la dispo-
nibilité de 'oxyde de nickel a une importance et celle ci est fixée par la densité des grains.
En conclusion, mis & part pour le premier cycle, les modifications de structure du matériau
porteur d’oxygéne ont relativement peu d’impact sur les performances du procédé. Ceci
est en grande partie di au fait que le réacteur utilisé est un réacteur de type lit fixe. Bien
que la réactivité du matériau évolue peu, la prise en masse du réacteur reste un probléme
majeur de l'utilisation du lit fixe. Si un lit fluidisé avait été utilisé, les fines particules
produites par dégradation quitteraient le réacteur par entrainement avec les gaz ce qui
provoquerait des pertes d’efficacité du procédé. Cependant, dans les conditions de notre
étude, I'utilisation dun lit fluidisé reste plus intéressante car les phénomeénes d’agglomé-
ration seraient évités. Il est néanmoins nécessaire de retraiter les fines particules quittant
le réacteur. D’autres solutions ont été proposées pour tenter de pallier le probléme de
prise en masse du lit fixe comme la conception d’un lit mobile permettant de renouveler
en continu le matériau porteur d’oxygéne tout en gardant le comportement lit fixe [71].
Le choix du réacteur est donc primordial, et quelle que soit la configuration choisie, des
problémes de dégradation du matériau vont causer des pertes d’efficacité du procédé.

6.7 Influence de la température réactionnelle sur la dé-
gradation du matériau porteur d’oxygéne

La température de fonctionnement du procédé est une donnée clé lors du dimension-

nement d’une installation. Des analyses ont été réalisées sur des matériaux ayant subi un
cycle de réduction/oxydation avec des températures différentes pour I’étape de réduction
ou l'étape d’oxydation.
Lorsque l'on fait varier la température de 1’étape d’oxydation de 700 °C a 850 °C, il ap-
parait que ceci n’a pas d’effet, ni sur le diamétre moyen des grains (figure , ni sur
la dégradation de NiAl,O, (figure et aucune différence particuliére n’est observable
au microscope électronique a ballayage.
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Figure 6.24: FEvolution du diamétre moyen des grains pour des expériences d’un cycle de réduc-
tion/oxydation a différentes températures d’oxydation
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Figure 6.25: Fvolution du rapport d’intensité des pics de NiO et NiAloOy4 pour des expériences d’un cycle
de réduction/ozxydation & différentes températures d’oxydation

En revanche, la température de ’étape de réduction de I'oxyde de nickel présente un
effet notable.

L’étude des diffractogrammes aux rayons X (figure indique que plus la tempéra-

ture est élevée, plus NiAl,Oy est dégradé. Visuellement, il n’est pas possible d’observer
cette dégradation au microscope électronique & balayage. Alors que dans le cas d’une tem-
pérature de réaction de 700 °C les photographies présentées en figure [6.27] indiquent que
les grains présentent une dégradation déja avancée pour un seul cycle.
Ceci s’explique par le fait que la température de réduction impacte deux phénomeénes
antagonistes. A basse température, la réaction de craquage est favorisée, ce qui pro-
voque une séparation plus importante des particules élémentaires observables sur la figure
[6.27a] L'utilisation de hautes températures favoriserait, quant a elle, la décomposition de
NiAl;Oy. 11 semble cependant qu’il soit intéressant de privilégier I'utilisation de hautes
températures.
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Figure 6.26: Fvolution du rapport d’intensité des pics de NiO et NiAloOy4 pour des expériences o diffé-
rentes températures de réduction

X300  50pm

(b)

Figure 6.27: Aperc¢u de la dégradation d’une poudre ayant subi un cycle dont la température de ’étape de
réduction était de 700 °C

La figure [6.28] représentant I’évolution du diamétre moyen des particules en fonction
de la température de ’étape de réduction indique que cette derniére n’a pas une influence
marquée sur la taille des grains qu’elle soit faible ou élevée.
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Figure 6.28: Evolution du diamétre moyen des grains pour des expériences a différentes températures de
réduction

Les expériences de cycles répétés réalisées dans notre étude ont toutes été faites a
une température de 800 °C. A cette température la dégradation du matériau porteur
d’oxygeéne semble moins importante.

6.8 Conclusion

Ce chapitre a permis de décrire le mécanisme de dégradation du matériau porteur
d’oxygéne. Cette dégradation est décomposée en deux étapes :
— la désolidarisation de particules élémentaires contenues dans les grains (production
de fines),
— l'agglomération des grains entre eux liés par les particules élémentaires.
Parmi les phénomeénes responsables de I'attrition des grains se trouvent :
— laugmentation locale de pression dans les grains par la formation de gaz,
— la production de carbone dans et sur les grains qui provoque une dilatation de ces
derniers,
— la contraction des particules formant les grains lors de leur réduction (diminution
du volume occupé),
— la réaction du matériau support avec le combustible.
Les phénoménes d’agglomération observés sont liés & la désolidarisation de fines particules
au cours du temps qui viennent former des liaisons entre les grains.

Il est connu que le carbone joue un role trés important dans la dégradation du maté-
riau porteur d’oxygeéne. Il faut donc prendre les précautions nécessaires pour éviter son
apparition. Dans la littérature, différents conseils sont proposés pour éviter les dépots de
carbone :

— travailler & des températures élevées (supérieures a 800 °C),

— travailler avec un excés d’oxygene de 25 % par rapport a la quantité nécessaire a

la combustion totale du combustible utilisé dans le cas de I'utilisation de réacteur
de type lit fluidisés [23,38,91]. Cet oxygéne est apporté par le matériau porteur
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d’oxygene, de I'eau ou du dioxyde de carbone,

Nous avons montré, dans le chapitre 3, qu’il était plus avantageux d’utiliser du dioxyde de
carbone a la place de I’eau pour éliminer le carbone car la réaction est plus rapide. De plus,
I'utilisation d’eau peut poser des problémes d’ordre technique a cause des phénoménes de
condensation (obstruction du passage des gaz, erreur de mesure de concentration, etc.).
Il est donc conseillé ici d’utiliser des températures plus élevées couplées a l'ajout de di-
oxyde de carbone en alimentation du réacteur pour éviter les dépots de carbone tout en
maintenant une efficacité correcte du procédé. L’utilisation d’un réacteur de type lit flui-
disé a la place d’un réacteur de type lit fixe permet également de diminuer la quantité de
carbone déposé car le taux de conversion du matériau porteur d’oxygene peut étre mieux
controlé.

Les phénomeénes de dégradation ne sont observables visuellement, dans nos conditions,
qu’a partir du cinquiéme cycle de réduction/oxydation. Les fortes variations de perfor-
mance du procédé entre le premier et le deuxiéme cycle ne sont pas dues a la dégradation
du matériau mais & un phénomeéne d’activation de ce dernier. En effet, initialement les
grains sont assez denses et 'oxyde de nickel est difficilement accessible. Aprés le premier
cycle, les grains se sont dilatés sous 1’action du carbone ce qui favorise un meilleur trans-
fert des gaz dans les grains et donc une meilleure réactivité de 'oxyde de nickel.

Un des inconvénients de 1'utilisation du réacteur lit fixe est la prise en masse du lit
qui rend son utilisation compliquée. L’utilisation d'un tel matériau dans un réacteur a lit
fluidisé entrainerait inévitable une perte de matiére en sortie du réacteur par entraine-
ment des fines particules produites avec les gaz. Cependant, il est possible de renouveler le
matériau dans le lit fluidisé pour maintenir une réactivité constante. La vitesse de dégra-
dation du matériau observée dans cette étude est trés importante (matériau inutilisable
aprés 10 cycles). Ce qui rend son utilisation dans un procédé industriel impossible. Une
étude complémentaire de la résistance du matériau a la dégradation lorsque le dépot de
carbone est évité devrait permettre d’observer une durée de vie du matériau beaucoup
plus intéressante. Il pourrait également étre intéressant de travailler & des taux de réduc-
tion du matériau beaucoup plus faibles et des concentrations en réactifs plus importantes
pour se rapprocher des conditions industrielles.
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Conclusion et perspectives

Ce travail de thése portait sur I'analyse et la caractérisation d’'un matériau porteur
d’oxygene, 'oxyde de nickel supporté par I'aluminate de nickel, dans le procédé de com-
bustion du méthane en boucle chimique.

Aprés une étude bibliographique des travaux de recherches en cours, un montage expé-
rimental comprenant un réacteur parfaitement auto-agité et un autre montage comprenant
un réacteur de type lit fixe & écoulement piston (réacteur piston) ont été développés. Les
mécanismes réactionnels proposés pour les étapes de réduction de l'oxyde de nickel et
d’oxydation du nickel réduit ont été déterminés et validés expérimentalement dans ces
deux réacteurs. Ces mécanismes sont en mesure d’expliquer les évolutions des profils de
concentration des différentes espéces gazeuses en sortie de chacun des réacteurs. Ceci a
permis de valider le fait que les mécanismes réactionnels proposés pour ce procédé sont
indépendants du type de réacteur étudié.

De maniére a quantifier 'importance de chacune des réactions (réactions principales ou
secondaires) dans les différents mécanismes réactionnels proposeés, le réacteur parfaitement
auto-agité a été modélisé. 11 s’est avéré que le modéle développé n’a pas été en mesure de
prédire les résultats expérimentaux pour I’étape d’oxydation du nickel réduit. En effet, les
trés fortes vitesses de réactions rencontrées dans 1’étape d’oxydation engendrent des pro-
blémes numériques qui n’ont pas pu étre corrigés a ce jour. Les parameétres cinétiques des
réactions considérées dans I'étape de réduction du matériau porteur d’oxygeéne ont tou-
tefois pu étre déterminés pour le premier cycle de réduction/oxydation du matériau. Les
valeurs obtenues pour ces paramétres indiquent que 'oxydation du méthane par l'oxyde
de nickel tendrait (dans nos conditions) vers une production privilégiée du dioxyde de
carbone et de 'eau. De plus, I’élimination du carbone se ferait plus efficacement avec le
dioxyde de carbone qu’avec I'eau. Il est important de noter que les lois cinétiques utilisées
doivent étre adaptées pour étre en mesure de prédire la réactivité du matériau sur plu-
sieurs de réduction/oxydation. En effet, les expériences en réacteur piston ont montré que
la réactivité du matériau était plus faible lors du premier cycle. La porosité des grains de
matériau variant en fonction du nombre de cycle, la modification de la vitesse de diffusion
des réactifs dans les grains devrait permettre de prédire correctement ces phénomeénes
d’activation au niveau des lois cinétiques.

Le modéle cinétique développé dans le réacteur parfaitement auto-agité pour 1’étape
de réduction de 'oxyde de nickel a également été validé dans le réacteur piston de maniére
a s’assurer que ce modeéle cinétique soit indépendant du réacteur. Les résultats obtenus
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se sont avérés concluants bien que des études supplémentaires soient nécessaires afin de
mieux appréhender les phénomeénes de désactivation des réactions catalysées par le nickel
dus au carbone déposé.

L’analyse des résultats expérimentaux obtenus dans le réacteur piston a confirmé le

fait que le dépot de carbone (produit par la réaction de craquage du méthane) avait un
impact trés fort sur les performances du procédé (production de dioxyde de carbone lors
de I'étape d’oxydation et augmentation du temps nécessaire a la consommation et la ré-
génération du solide). Lors de 'étape de réduction de l'oxyde de nickel, il semble donc
important de travailler & haute température afin de limiter les dépots de carbone sur le
matériau porteur d’oxygene. L'utilisation d’eau pour limiter les quantités de carbone dé-
posées s’est également avérée concluante.
Plus la température de I’étape de ré-oxydation du nickel réduit est élevée, plus le carbone
est éliminé rapidement car la formation de monoxyde de carbone au dépend du dioxyde
de carbone est favorisée. Par conséquent, quelle que soit I'étape considérée, il est conseillé
de travailler & des températures supérieures a 800 °C.

La comparaison des deux dispositifs de détermination de parameétre cinétique (réacteur
piston et réacteur parfaitement auto-agité) a permis de conclure que le réacteur parfaite-
ment auto-agité était trés complémentaire au réacteur piston. Il permet, en effet, d’étudier
plus en détail les phénomeénes de désactivation du matériau porteur d’oxygene dus au car-
bone ainsi que les réactions initiales.

Les analyses de plusieurs cycles de réduction et oxydation d’un méme matériau porteur
d’oxygéne en lit fixe ont enfin permis de décrire et caractériser son mécanisme de dégra-
dation. Lors du premier cycle de réduction/oxydation, le matériau porteur d’oxygeéne se
dilate, ce qui a pour conséquence de faciliter I'accés du méthane a 'oxyde de nickel pour
les cycles suivants. Par conséquent, la consommation de I'oxyde de nickel est plus rapide
a partir du deuxiéme cycle (premier cycle d’activation). Il a été démontré que I’aluminate
de nickel a tendance a céder une part de plus en plus conséquente de son oxygéne lorsque
le nombre de cycles de réduction/oxydation augmente.

Nous avons également démontré que la réactivité du matériau porteur d’oxygéene serait
essentiellement due aux particules élémentaires constituant les grains. L’utilisation d’un
réacteur piston permet alors de maintenir une réactivité du matériau constante puisque
la quantité de particules élémentaires ne peut pas varier. Par conséquent, en réacteur lit
fixe, quel que soit I’état d’avancement de la dégradation du matériau porteur d’oxygeéne
les variations de réactivité restent faibles.

En vue d’une utilisation industrielle d’un tel matériau porteur d’oxygéne, nous avons
montré que le dépdt de carbone devait absolument étre limité pour empécher la dégrada-
tion du matériau porteur d’oxygeéne et assurer de bonnes performances du procédé. Les
perspectives de ce travail concernent ainsi ’analyse de I'évolution de la structure et de
la réactivité d’'un matériau sur lequel le dépot de carbone serait limité, afin de mieux
appréhender les effets du carbone que ce soit sur la désactivation du nickel ou sur la
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dégradation du matériau. La désactivation par le carbone déposé doit notamment étre
prise en compte dans les deux réacteurs (parfaitement agité et piston), afin de trouver un
modeéle cinétique capable de prédire correctement toutes les expériences présentées dans
cette étude. La modélisation des phénomeénes d’oxydation, qui présentent de forts fronts
de réactivités, nécessite également une attention spécifique. Le modéle cinétique proposé
ne permet la prédiction que du premier cycle de réduction/oxydation du matériau. Il est
donc envisagé d’étendre sa validité aux 10 cycles réalisés. De plus, des expériences en
réacteur piston dans des conditions plus proches des conditions industrielles doivent étre
réalisées. Il s’agira de ne plus réduire totalement le matériau porteur d’oxygéne et de
travailler avec des concentrations en réactifs plus élevées.

A plus long terme, il serait également intéressant d’appliquer la méme méthodologie

a un matériau ayant de forte chance d’étre utilisé industriellement tel que I'oxyde de fer
ou de manganése.
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Annexes

1 Principe de fonctionnement des appareils

1.1 Les régulateurs de débit massique

La mesure thermique de débit repose sur la disposition de deux capteurs de tempéra-
ture au sein de I’écoulement d’un gaz dans un tube capillaire. Ce tube capillaire permet
de prélever une fraction d’un courant circulant dans une canalisation (voir Figure [A.T).
Cette fraction est proportionnelle au débit total du courant. Entre les deux capteurs se
trouve un fil chauffant permettant d’augmenter la température du gaz. Le courant gazeux
circulant dans le tube capillaire aura donc une température d’entrée (mesurée par le cap-
teur 77) différente de la température de sortie de ce capillaire (mesurée par le capteur 7).
Cette différence de température est directement liée au débit de courant gazeux circulant
dans le tube capillaire, et donc, dans la canalisation. A noter que ce type de régulateur de
débit massique réalise un réglage du débit dans les conditions normales de température
et de pression (CNTP). Une conversion de la valeur indiquée sera alors nécessaire afin de
connaitre la valeur réelle circulant dans le réacteur.

sonde de
température

e .

Ty 15

‘ ‘ tube capillaire

GGG e

7

élément chauffant @

E> Canalisation E>

Figure A.1: Schéma explicatif d’un débitmétre massique thermique
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1.2 Le spectrométre de masse

Le principe de séparation de cet appareil se base sur la différence du rapport de
masse/charge (m/z) de chaque molécule analysée. Le spectrométre de masse est composé
de quatre éléments :

— un systéme d’introduction de I’échantillon permettant de prélever une fraction du

courant & analyser et de l'injecter dans ’appareil,

— une source d’ions qui a pour but de ioniser 1’échantillon et d’acheminer les ions
produits vers analyseur,

— un analyseur chargé de trier les ions en fonction de leur rapport m/z. Cet équipement
applique un champ magnétique aux ions circulant ce qui a pour conséquence de leur
imposer une trajectoire différente en fonction de leur masse et charge,

— un détecteur qui a pour objectif de recueillir les ions séparés. Ces derniers produisent
un courant électrique proportionnel au nombre d’ions [102].

Le SM utilisé dans le cadre de ce projet est un spectrométre de masse de la marque
OmniStar GSD 320 O1 équipé d’une source d’ions d’électro-ionisation, d’un filtre de masse
quadripolaire (analyseur) et d'un collecteur de Faraday (détecteur).

1.3 Le micro-chromatographe en phase gazeuse

Un chromatographe comporte trois principaux composants (figure :

— l'injecteur chargé d’introduire le mélange & analyser dans la colonne,

— la colonne ot est enfermée la phase permettant la séparation des éléments du mélange
gazeux a analyser par différence d’affinité. Elle est balayée par un gaz vecteur qui
transporte 1’échantillon a analyser,

— le détecteur permettant de mesurer les solutés et d’afficher les quantités détectées
sur un chromatogramme au fur et a mesure de leur sortie de la colonne.

Le gaz vecteur utilisé pour transporter I’échantillon est représenté par une bouteille sur
la figure [A.2]

Le micro-chromatographe en phase gazeuse "Agilent 3000a Micro Gas Chromatographe"
utilisé dans cette étude comprend deux colonnes différentes basées sur le méme principe
d’exclusions stériques :

— la premiére colonne est un tamis moléculaire molsievebA traversé par un courant
d’argon vecteur. Elle permet d’analyser les gaz "légers" produits lors des réactions
(monoxyde de carbone, hydrogéne) ainsi que le méthane et 'oxygéne. Elle est pré-
cédée d'une précolonne de type poraplot-U.

— la deuxiéme colonne (Poraplot-U) permet, quant a elle, d’analyser le dioxyde de
carbone (C'Oy). L’hélium est utilisé comme gaz vecteur dans cette colonne.

La méthode d’analyse permet de réaliser une mesure toutes les 210 secondes. L’exploitation
des chromatogrammes résultants de ’analyse a été exécutée par le logiciel Soprane de
la société S.R.A instruments. Le descriptif des colonnes et des méthodes utilisées pour
réaliser 1'analyse est le suivant : Pour le tamis moléculaire molsieve5A (premiére colonne
et sa précolonne) :

— longueur : 10 m

— Epaisseur du film : 12 um

— Gaz vecteur : Ar
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Injecteur Détecteur Electronique
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Figure A.2: Schéma explicatif du fonctionnement du micro-chromatographe en phase gazeuse

— Précolonne : Poraplot U

— Longueur précolonne : 3 m

— Epaisseur du film précolonne : 30 um
— Température d’entrée de I’échantillons : 90 °C
— Température de l'injecteur : 100 °C

— Température de la colonne : 130 °C

— Temps de balayage : 10 s

— Durée de 'injection : 40 ms

— Temps de backflush : 11 s

— Durée de l'analyse : 140 s

— Pression colonne : 20 psi

Pour la Poraplot-U (deuxiéme colonne) :
— longueur : 8 m

— Epaisseur du film : 30 um

— Gagz vecteur : He

— Température d’entrée de I’échantillons : 90 °C
— Température de I'injecteur : 90 °C

— Température de la colonne : 80 °C

— Temps de balayage : 10 s

— Durée de 'injection : 40 ms

— Durée de I'analyse : 140 s

— Pression colonne : 25 psi
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1.4 Le Microscope Electronique a Balayage

Lorsqu’un échantillon regoit un flux d’électrons, une partie de ces derniers est réémise
sous forme d’électrons secondaires de basse énergie. Ces électrons secondaires sont spéci-
fiques au matériau composant 1’échantillon et a la topographie de ce dernier.

Le microscope électronique a balayage est donc composé d'un canon a électrons pro-
duisant une source d’électrons. Une colonne électronique permet d’ajuster la finesse du
flux d’électron produit, avant de I’envoyer sur un échantillon afin d’obtenir un signal de
bonne qualité. La largeur du faisceau obtenu aprés la colonne électronique est de 'ordre
de 10 nm. Une fois capté et analysé le signal produit par des électrons secondaires permet
d’obtenir une cartographie de 1’échantillon.

1.5 Appareil de mesure de surface spécifique BET

L’appareil de mesure spécifique de surface BET utilisé dans ces travaux est de la

marque Malvern Mastersizer. Son principe de fonctionnement est le suivant :

— D’échantillon & étudier est chauffé et mis sous vide pour éliminer tous composés
gazeux et polluants pouvant se trouver adsorbés sur le solide,

— de l'azote est envoyé dans la cellule contenant 1’échantillon en proportion connue.
L’évolution de la quantité injectée ainsi que la pression dans la cellule sont relevées
afin de pouvoir tracer les isothermes d’adsorption,

— D’analyse de la quantité d’azote adsorbée sur le matériau permet de calculer sa surface
spécifique ainsi que la taille de ses pores lors de la désorption.

Cette mesure simple permet de caractériser I’état de surface du matériau.

1.6 La diffraction des rayon X

Les structures cristallines analysées sont composées d’'une multitude de cristaux. Ces
cristaux sont organisés selon une succession de plans réticulaires (nommés hkl) composés
d’une multitude d’atomes (Cf figure . Lorsque le nuage électronique des atomes recoit
un rayonnement X, une partie de ce rayonnement est diffracté dans une direction dépen-
dant des différents plans hkl présents dans la structure cristalline.

Pour chaque cristal, plusieurs faisceaux incidents de rayons X sont diffractés par les
différentes familles de plans réticulaires selon des angles 6 fixes appelés « angle de Bragg
» et calculés par la relation suivante :

thklsmﬁ =nA (66)

Avec : dpi; : la distance inter-réticulaire (distance entre deux plans cristallographiques), 6 : Pangle

de réflexion, n : I'ordre de diffraction et A : la longueur d’onde du rayonnement X utilisé.

En supposant que la structure cristalline étudiée soit composée d’une multitude de
cristaux orientés aléatoirement, il y aura toujours des plans de chaque famille hkl orientés
de maniére a diffracter le rayonnement X. L’étude des rayonnements diffractés permet
de créer un difractogramme composé d’une succession de pics plus ou moins espacés,
correspondant a chaque angle de diffraction stimulé. Chaque pics est spécifique au réseau
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Faisceau incident Faisceau diffracté
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Figure A.3: Diffraction d’un rayon X par un plan de coordonnée hkl

cristallin ayant diffracté le rayonnement, et donc, a I’espéce analysée (Ni, NiO, NiAlyOy).

Le diffractométre a poudre de marque Rigaku de type miniflex IT utilisé ici est composé
(Figure d’un générateur de rayons X (tube a rayons), dont la longueur d’onde est
celle de la raie Kal du cuivre (A = 1,54 A), d’un goniomeétre qui permet la rotation a
I’angle 6 de I’échantillon et a l'angle 260 du détecteur; d’'un détecteur mesurant le flux
de photons apparaissant dans la direction 20 et d’un enregistreur qui trace en fonction
de 260 les variations de l'intensité diffractée. Le traitement des difractogrammes obtenus
est réalisé a ’aide du logiciel fourni avec I’équipement. Finalement, la caractérisation des
pics obtenus est effectuée a ’aide des fiches de références ASTM des composés cristallisés
permettant d’associer chaque pic a chaque espéce.

Fente de divergence Fente du détecteur
Fente anti-fiffusion

Cercle de focalisation

Détecteur

Filtre K3

Figure A.4: Schema du fonctionnement de l'appareil & diffraction des rayons X

2 Imageld

Image J est un logiciel de traitement d’image qui nous a permis de déterminer le
diamétre des grains en ’assimilant & celui d’une spheére ayant la méme surface projetée.
La méthodologie pour réaliser une mesure de ces diamétres est la suivante :

1) Ouvrir la photographie comprenant une grande quantité de grains (figure . Il
faut avoir un maximum de grains isolés sans contact avec leurs voisins.

213



ANNEXES

Figure A.5: Photographie ouverte avec ImageJ

2) Dans le menu Image, aller dans type et sélectionner RGB color. Ceci permettra
d’utiliser certaines fonctionnalités par la suite.

3) Pour obtenir les surfaces projetées de grains en pm? il faut indiquer quelle est
'échelle des mesures réalisées (um/pixels). Pour ce faire, sélectionner 'icone représentant
un ligne sous la barre de menu et tracer un trait de la méme taille que I’échelle (figure[A.6)).
Ensuite, aller dans le menu Analyse, puis dans Set Scale. Une fenétre permettant de fixer
I’échelle de la photographie s’ouvre. L’indication Distance in pizels est déja renseignée
et correspond a la longueur en pixel de la barre d’échelle sur votre photographie. Known
distance correspond a la valeur en pum correspondant qui faut entrer (500 pm dans notre
exemple). Unit of length correspond au nom de I'unité (um dans notre exemple). 11 faut
cocher la case Global puis cliquer sur OK pour fixer 1’échelle (figure .
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Figure A.6: Méthode de mesure de la taille de la barre d’échelle

4) L’échelle étant fixée, il faut permettre au logiciel de différencier les grains (plus
clair) du support (plus foncé). Aller dans le menu Image, puis dans 'onglet Adjust, enfin
cliquer sur Threshold... . Ceci va permettre de colorer les grains en rouge. Il faut ajuster
le taux de rouge en déplacant la barre Brightness, vers la gauche ou la droite, de maniére
a obtenir un résultat similaire & celui présenté en figure [A8|
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Figure A.7: Boite de dialogue permettant de fixer l’échelle

5) Le logiciel va maintenant calculer la surface de chaque tache rouge. Aller dans le
menu Analyse puis dans Analyze Particles. La ligne Size(mu métre2) : (figure per-
met de choisir quelle gamme de valeurs de surface sera fournie en résultat. Par défaut la
valeur mise est O-Infinity. Ceci veut dire que la surface de toutes les taches rouges sera
inscrite dans le fichier résultats. Qu’il ne s’agisse que d’un point ou d’un amas de plu-
sieurs grains. Il est conseillé de mesurer la surface du grain le plus petit et du plus gros et
de les choisir (avec une marge de sécurité) comme limites aux valeurs renvoyées dans le
fichier résultat pour faciliter le traitement ultérieur des données. Pour mesurer la surface
d’un grain utiliser l'outil Freehand selection & gauche du trait utilisé précédemment pour
dessiner le contour d’un grain, puis taper le raccourcis ctrl+m au clavier qui ouvrira une
fenétre résultat avec la surface de la sélection.
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Figure A.8: Coloration des grains en rouge

Il est également conseillé d’indiquer Qutlines dans la rubrique Show : afin que le logiciel
affiche les surfaces qu’il a mesurées a 1’écran (figure . Pour finir, sélectionner Exlude
on edges qui permet de ne pas prendre en compte les morceaux de grains présent en bord
d’image, Include holes qui permet de considérer que les petites taches sombres dans les
grains font parties de ces mémes grains et Display results qui affiche les résultats.
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Figure A.9: Fenétre Analyse Particles

6) Sur la figure[A .10} les numéros indiqués dans la premiére colonne du tableau (results)
correspondent au numeéro sur la photographie (outlines) du fichier résultats. Ils permettent
d’éliminer facilement des surfaces correspondant & plusieurs grains par exemples (numéro
4 sur cet exemple). Beaucoup de grains ont été éliminés par ce processus, c¢’est pour cette
raison qu’il est important de réaliser plusieurs photographie afin d’obtenir une quantité
suffisamment importante de résultats pour que la valeur du diamétre moyen mesuré soit
satisfaisante. La formule suivante permet de calculer le diamétre d’un grain en partant de
la surface S,,esure lUi correspondant.

Smesure X 4
Dresure = 7X (67>

™
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Figure A.10: Fenétres Outlines et results affichée aprés l'analyse

3 Etalonnage des régulateurs de débit massique

3.1 Cas del’installation comprenant le réacteur parfaitement agité

Un débitmetre a bulle a été utilisé pour obtenir ces résultats. Les figures (et tables)|A.11
(A1), [A.12 (A.2),[A.13]| (A.3)) et[A.14] (A.4) correspondent respectivement aux régulateurs
responsables des débits de méthane, d’argon "sec", d’argon "bulleur" et d’oxygéne.
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Figure A.11: Droite d’étalonnage du régulateur de débit massique de méthane

Indication boitier | Volume | Temps | Débit normal
régulateur cm? s NemPmin ™1
50 50 49,89 54,915
50 50 50,32 54,445
50 50 50,22 54,554
50 50 49,8 55,014
100 100 49,42 110,874
100 100 49,6 110,471
100 100 49,48 110,739
100 100 49,48 110,739
150 150 49,28 166,783
150 150 49,45 166,210
150 150 49,5 166,042
150 150 49,35 166,546
200 100 24,59 222,83
200 100 24,5 223,648
200 100 24,66 222,197
200 100 24,44 224,197
216 100 22,75 240,958
216 100 22,64 242,022
216 150 34,01 241,666
216 150 34,01 241,666

Tableau A.1: Mesures réalisées pour le réqulateur de débit correspondant au débit de méthane
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Figure A.12: Droite d’étalonnage du régulateur de débit massique d’argon "sec”

Indication boitier | Volume | Temps | Débit normal
régulateur em? S Nem3min™t
0.5 250 25 543,56
0.5 250 25,09 541,611
0.5 250 25,54 532,068
0.5 250 25,45 533,949
1 250 | 12,99 | 1046,113
1 250 12,92 1051,781
1 250 12,93 1050,967
1 250 12,83 1059,159
1.5 250 8,63 1574,624
1.5 250 8,55 1589,358
1.5 250 8,49 1600,59
1.5 250 8,21 1655,178

2 | 250 [ 643 | 2113376 |

Tableau A.2: Mesures réalisées pour le régulateur de débit correspondant au débit d’argon "sec”
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Figure A.18: Droite d’étalonnage du régulateur de débit massique d’argon "bulleur”
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Figure A.14: Droite d’étalonnage du régulateur de débit massique d’oxygéne
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Indication boitier | Volume | Temps | Débit normal
régulateur cm? S Nem3min ™!

86 50 36,69 71,588

86 50 36,53 71,902

86 50 36,51 71,941

86 50 36,5 71,961

86 50 36,28 72,397

169 100 37,04 141,823
169 100 36,99 142,015
169 100 37,23 141,099
169 100 36,95 142,168
169 100 36,96 142,130
254 150 36,87 213,715
254 150 36,95 213,253
254 150 36,99 213,022
254 150 37,07 212,562
254 150 36,86 213,773
339 200 37,17 282,654
339 200 37,03 283,723
339 200 37,03 283,723
339 200 37,13 282,958
339 200 37,15 282,806
426 250 36,82 356,676
426 250 36,69 357,94
426 250 36,59 358,918
426 250 36,73 357,55
426 250 36,73 357,55

Tableau A.3: Mesures réalisées pour le régulateur de débit correspondant au débit d’argon "bulleur”
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Indication boitier | Volume | Temps | Débit normal
régulateur cm? S Nem3min ™!

25 35 69,28 27,46

25 35 68,17 27,908
25 35 68,59 27,737
25 35 68,33 27,842
50 50 48,85 55,636
50 50 48,94 55,533
50 50 48,97 55,499
50 50 49,17 55,274
75 75 49,44 82,458
75 75 49,36 82,591
75 75 49,29 82,709
75 75 48,97 83,249
100 100 49,61 109,567
100 100 49,66 109,456
100 100 49,82 109,105
100 100 49,69 109,390
106 110 51,53 116,033
106 110 51,42 116,281
106 110 51,46 116,191
106 110 51,26 116,644

Tableau A.4: Mesures réalisées pour le régulateur de débit correspondant au débit d’oxygéne

3.2 Cas de l'installation comprenant le réacteur lit fixe

Un débitmeétre a bulle a été utilisé pour obtenir ces résultats. Les figures (et tables)|A.15
(A.5)),[A.16]| (A.6), [A.17 (A.7]) et |A.18 (A.8) correspondent respectivement aux régulateurs
responsables des débits de méthane, d’argon "sec", d’argon "bulleur" et d’oxygéne.
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Figure A.15: Droite d’étalonnage du régulateur de débit massique de méthane

Indication boitier | Volume | Temps | Débit normal
régulateur em? s Nem3min™!

40 50 66,76 41,215

40 50 66,47 41,394

40 50 67,12 40,993

40 50 66,97 41,085

40 50 67,32 40,872

32 40 68,53 32,120

32 40 | 6844 32,162

32 40 68 32,370

24 30 67,44 24,479

21 30 | 67,38 24,501

16 20 | 68,93 15.967

16 20 69,01 15,948

8 10 67,22 8,187

8 10 68,62 8,019

4 5) 69,22 3,975

1 5 70,12 3,024

Tableau A.5: Mesures réalisées pour le régulateur de débit correspondant au débit de méthane
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Figure A.16: Droite d’étalonnage du régulateur de débit massique d’argon "sec”
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Figure A.17: Droite d’étalonnage du régulateur de débit massique d’argon "bulleur"”
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Indication boitier | Volume | Temps | Débit normal
régulateur cem? s NemPmin =1

56 70 64,5 59,154
56 70 64,19 59,440
56 70 69,18 59,255
44.8 60 69,18 47,273
44.8 60 69,25 47,225
44.8 60 68,99 47,403
33,6 40 61,63 24,479
33,6 40 61,28 24,501
33,6 40 62,29 24,501
224 30 68,94 23,719
22,4 30 69,5 23,528
224 30 69,72 23,454
11,2 15 68,85 11,875
11,2 15 68,98 11,853
11,2 15 69,17 11,820
5,6 6 57,06 5,731
5,6 6 55,09 5,936
5,6 6 55,83 5,858
5,6 6 56,23 5,916
5,6 6 55,94 5,846

Tableau A.6: Mesures réalisées pour le régulateur de débit correspondant au débit d’argon "sec”
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Figure A.18: Droite d’étalonnage du régulateur de débit massique d’oxygéne
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Indication boitier | Volume | Temps | Débit normal
régulateur cm? S Nem3min ™!
1416 180 | 641 153,630
141,6 180 64,28 153,249
141,6 180 64,18 153,488
141,6 180 64,22 153,393
141,6 180 64,38 153,011
112,7 140 62,72 122,159
1127 140 | 62,01 121,790
1127 140 | 62,91 121,790
112,7 140 62,78 122,042
112,7 140 62,72 122,159
84,4 100 59,53 91,932
84,4 100 59,69 91,685
84.4 100 59,6 91,824
84,4 100 59,78 91,547
84,4 100 59,56 91,886
56,3 70 61,37 62,423
56,3 70 61,59 62,200
56,3 70 61,5 62,291
56.3 70 | 61.85 61,038
56.3 70 | 61,95 61,838
23.2 10 | 6653 32,004
28,2 40 66,68 32,830
28,2 40 66,66 32,840
28,2 40 66,52 32,909
28,2 40 66,78 32,781
14 20 | 60.96 17.955
14 20 | 60,69 18,035
14 20 60,82 17,996
14 20 61,15 17,899
14 20 61,06 17,926

Tableau A.7: Mesures réalisées pour le régulateur de débit correspondant au débit d’argon "bulleur”
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Indication boitier | Volume | Temps | Débit normal
régulateur cm? S Nem3min ™!
40 50 65,63 41,778
40 50 65,68 41,747
40 50 65,68 41,747
40 50 65,97 41,563
40 50 65,47 41,880
3 10 | 6581 33.331
32 40 65,13 33,679
3 0 | 654 33,540
32 40 65,35 33,566
32 40 65,6 33,438
24 30 65,88 24,972
24 30 65,78 25,010
24 30 | 655 25 117
24 30 65,59 25,082
21 30 | 6528 25201
16 20 65,75 16,681
16 20 65,78 16,673
16 20 65,85 16,656
16 20 | 65,37 16,778
16 20 | 655 16,745
8 10 | 65.00 8,429
8 10 64,87 8,454
8 10 65,85 8,328
8 10 65,69 8,348
8 10 64,97 8,441
4 5 64,81 4,231
1 5 64,34 4,262
4 ) 66,5 4,123
4 ) 63,78 4,299
4 5 64,59 4,245

Tableau A.8: Mesures réalisées pour le régulateur de débit correspondant au débit d’oxygéne
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4 Etalonnage du micro-chromatographe en phase ga-

zeuse

Quatre bouteilles de gaz étalon, a des concentrations variables pour chaque espéce ga-
zeuse, ont été utilisées de maniére & étalonner le signal fourni par le micro-chromatographe
en phase gazeuse. Le tableau suivant représente toutes les mesures réalisées sur ces
quatre bouteilles. Les figures[A.19| [A.20] [A.21] et [A.22] présentent les droites d’étalonnages
obtenues en liant le titre molaire dans le mélange étalon a la valeur du signal correspondant
fourni par le pGC.

| Concentration (%) | Signal du pGC | Moyenne |
0,0997 459,56 | 429,05 | 446,33 | 455,48 | 431,87 444,46
CH, 1,003 4975,6 | 4923,3 | 49457 4989 4929.3 4952,6
) 27093 24169 25631 25631 / 25631
14,98 76300 75986 75907 75836 75958 75997
0.1035 2252, | 224590 | 22365 | 22247 | 22273 | 22375
I 1,002 24294 24223 24366 24460 24420 24352
2 9,97 250405 | 249895 | 249528 | 249142 | 249119 | 249618
30,29 760457 | 760472 | 760464 | 760464 / 760465
0,1011 183,71 | 167,78 | 165,61 | 173,26 | 166,71 171,4
co 0,9993 1973,4 | 1891,8 | 1914,7 | 1953,9 | 1894,6 19257
20 39250 39141 39090 39018 39075 39115
43,7 84564 84808 84686 84686 / 84686
0,1003 3060,8 | 3183,61 | 2943,41 | 3132,73 | 2954,43 | 3055,0
CO, 1,001 37001 37125 37343 37399 37405 37254
10,02 370160 | 370848 | 371967 | 373252 | 370916 | 371428
20,02 737387 | 739805 | 738596 | 738596 / 738597

Tableau A.9: Mesures réalisées pour étalonner le micro-chromatographe en phase gazeuse
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Figure A.19: Droite d’étalonnage du signal du pGC pour le méthane
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Figure A.20: Droite d’étalonnage du signal du pGC pour I’hydrogéne
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Figure A.21: Droite d’étalonnage du signal du pGC pour le monoxyde de carbone
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Figure A.22: Droite d’étalonnage du signal du pGC pour le dioxyde de carbone
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5 Reésultats expérimentaux dans le réacteur parfaite-
ment agité

Cette section détaille les courbes expérimentales non présentées dans le corps du texte.

5.1 Etude de I'impact de la masse de matériau porteur d’oxygéne
lors de I’étape de réduction de 'oxyde de nickel

Les profils suivants (figure correspondent a la comparaison de deux expériences
avec des masses de matériau porteur d’oxygene différentes (tableau . La conclusion
générale de cette expérience est que plus la quantité de matériau porteur d’oxygéne est
importante plus la conversion du méthane est importante.

| n° red | Parametres étudi¢ | T (°C) [ zon, (%) | 21,0(%) | munpo(g) | Q™ (m?s™!) || n° ox |
1 référence ~0,5 1
8 masse de pastille ~800 ~o ~0,1 ~1 7

1,1-107*

Tableau A.10: Expériences réalisées pour caractériser Uinfluence de la masse de matériau porteur d’oxy-
géne sur ’étape de réduction
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Figure A.23: Evolution des profils de concentration de méthane (a), monoxyde de carbone (b), hydrogéne
(c), dioxyde de carbone (d) et eau (e) dans le réacteur parfaitement agité au cours de l’étape de réduction
pour deuzx masses de matériau porteur d’oxygéne différentes
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5.2 Etude de I'impact de la masse de matériau porteur d’oxygéne
lors de I’étape d’oxydation du nickel réduit

En figure sont présentés les résultats expérimentaux obtenus lors de 'étude de
I'influence de la masse de matériau porteur d’oxygeéne selon les expériences présentées

dans le tableau [AT1]

| 0° ox | Parametres ¢tudi¢ | T (°C) | 20,(%) | mumpo(9) | Q"(m?*s™!) || n° red |
1
8

1 référence ~0,5
7 masse de pastille ~800 ~5 ~1

1,1-104

Tableau A.11: Expériences réalisées pour caractériser l'influence de la masse de matériau porteur d’oxy-
gene sur ’étape d’oxydation

% 500 1000 1500 2000
t(s)
(a)
0.06
—m,_=0.505g —m_=0.505g
0.05 _moc=1'1489 —moc=1.1489
0.04 ~
5 0.03 S
><O ><O
0.02
0.01
0 0 . z
0 500 1000 1500 2000 0 500 1000 1500 2000
t(s) t(s)
(b) (c)

Figure A.24: Evolution des profils de concentration d’orygéne (a), monoxyde de carbone (b) et diozyde de
carbone (c¢) dans le réacteur parfaitement agité au cours de létape d’oxydation pour deux masses d’oxyde
de nickel différentes

La masse de matériau porteur d’oxygéne étant plus importante, lors de 1'étape de
réduction, une quantité plus importante de carbone a été déposée sur la pastille. Ceci

implique que plus de dioxyde (figure [A.24c]) et de monoxyde de carbone (figure [A.24b)
soient dégagés lors de I’étape d’oxydation.
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