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Introduction générale

L'utilisation du di-hydrogéne comme vecteur énergétique, notamment dans les piles a
combustibles, est considérée par certains comme une perspective prometteuse en termes
économique et environnemental. Ainsi, les constructeurs automobiles prévoient pour 2015
les premiéres commercialisations de véhicules a hydrogene. Sachant que le parc automobile
mondial est de I'ordre du milliard de véhicules, cela nécessiterait une production d’hydrogéne
de 20 milliards de m® par an pour alimenter ne serait-ce que 1% des véhicules. D’autres sont
au contraire plus mesurés quant au potentiel réel d’'une filiere « hydrogéne-énergie », I'avenir
d’'une telle filiére étant encore conditionné par les résultats de la recherche amont, et impacté
de facon significative par les politiques énergétiques des pays industrialisés. N'en déplaise
au tenant de la filiere « hydrogene-énergie », le marché de I'hydrogéne reste donc, encore
aujourd’hui, essentiellement lié aux besoins des industries chimiques et pétrochimiques
(fabrication de 'ammoniaque pour les engrais, procédés Fisher-Tropsch, désulfurisation des
essences ...). Ce marché n’en est pas moins en développement constant, en liaison avec la

forte croissance économique observée surtout en Asie (Chine, pays de I'Asie du sud-est...).

Depuis plus de 40 ans, Air Liquide est un des leaders mondiaux pour la production
d’hydrogéne. La quantité d’hydrogene produite par Air Liquide en 2008 par vaporeformage
du gaz naturel s’est établie & 7 milliards de m® pour un chiffre d’affaires de 1,2 milliard
d’euros. L'augmentation sensible de la demande conduit Air Liquide non seulement a mettre
en route chaque année de nouvelles unités de production partout dans le monde, mais aussi
a améliorer la productivité de ses unités existantes (i.e. intensification des procédés). C'est
dans cette logique que le SPCTS et Air Liquide ont créé en 2005 un laboratoire commun
dont la vocation est le développement de matériaux et de systemes a base de matériaux
céramiques afin d’améliorer les technologies actuelles et de développer de nouvelles
technologies de production de gaz de synthése en général et d’hydrogéne en particulier. En
ce qui concerne notre approche sur la catalyse, le but n'est pas de développer de nouvelles
formulations de catalyseurs mais plutdét d’améliorer les performances de ces derniers en
contrblant, a travers le procédé de fabrication, leur microstructure et I'architecture du support
auquel ils sont généralement associés. Le laboratoire s'appuie sur une volonté commune de
pilotage de la stratégie de recherche dans la durée entre Air Liquide et le SPCTS, tout en
consolidant durablement un savoir-faire francais de haut niveau. Au-dela, il s'agit aussi de
transférer de facon concréte et rapide les travaux académiques vers l'industrie, de suivre au
plus prét, d'interpréter et d'anticiper les évolutions technologiques sur le sujet dans un

contexte de forte concurrence internationale.
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Cette these CIFRE entre dans les thématiques du laboratoire commun SPCTS / Air
Liquide. Elle s’inscrit dans le cadre d’un projet FUI (Fonds Unique Interministériel) d’envergure
intitulé LokiR (Low Oxydation Kinetic Reactor). LokiR vise & remplacer le coeur des unités
actuelles de vaporeformage, constitué de tubes en alliage réfractaire remplis de catalyseurs,
par un échangeur-réacteur a plaques céramiques ou métalliques renfermant un réseau de

canaux millimétriques architecturés en 3D. Les gains espérés sont de plusieurs ordres :
e Des gains énergétiques a travers une meilleure gestion des transferts thermiques,

e Des gains de productivité de part un temps de contact des réactifs sur le catalyseur

de deux ordres de grandeur inférieur & celui mis en ceuvre dans les unités actuelles,
e Des gains sur les dépenses d’exploitation (i.e. OPEX),

e Des gains sur le dimensionnement des unités.
Ce travail de thése se concentre sur I'étude et la fabrication de I'échangeur-réacteur
céramique (i.e. le contenant) et sa fonctionnalisation a I'aide de catalyseurs spécifiguement

optimisés (i.e. le contenu).

Le chapitre | vise a établir les limites des unités actuelles de vaporeformage du gaz
naturel et les défis auxquels doit répondre I'échangeur-réacteur a plaques. La présentation

du design modulaire de I'’échangeur-réacteur met en avant le potentiel de cette architecture.

Le chapitre Il présente I'étude thermodynamique et expérimentale ayant abouti au
choix du matériau céramique constitutif du corps du réacteur et ayant confirmé le support de
la phase active du catalyseur. Les critéres de choix retenus sont la stabilité dans les
conditions du vaporeformage (pression partielle en vapeur d’eau élevée, température de

900°C) et le compromis colt/performances.

Les chapitres Il et IV s’attachent respectivement a décrire la technologie de
fabrication des plaques élémentaires de I'échangeur-réacteur et les méthodes d’assemblage
de ces plaques mises au point pour réaliser le corps du dispositif. Dans ces deux chapitres a
visées plutdt technologiques, une part importante est faite a la problématique du scale-up
des procédés pour la fabrication de prototypes de dimensions semi-industrielles (jusqu’'a
350x120x8 mm?).

Les chapitres V et VI se concentrent sur le développement amont de catalyseurs
spécifiguement optimisés pour I'échangeur-réacteur. Le chapitre V présente ainsi la
synthése, par une voie inspirée du sol-gel, d’'un support de phase active ultra-divisé. Le
chapitre VI montre comment I'ultra-division de ce support favorise I'ancrage mécanique des
particules actives augmentant d’autant la stabilité microstructurale en conditions opératoires,

et donc potentiellement le niveau de performances.
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|. Utilisations industrielles de I’hydrogéene

Si l'utilisation de I'hydrogene comme vecteur énergétique se limite aujourd’hui principalement
au domaine spatial, sa production et sa consommation sont chaque jour plus importantes
dans les industries chimiques, pétrochimiques et dans le raffinage des hydrocarbures.
Cing grands procédés utilisent I'nydrogéne comme matiére premiere pour la synthese de
composés a une échelle industrielle [1, 2] :

e La synthése de 'ammoniac,

e La synthése du méthanol,

e Le procédé Fisher-Tropsch (FT),

e Les procédés d’hydrotraitement (Hydrodésulfurisation, Hydrodénitrogenation...),

e Les procédés d’hydrocraquage.

La synthése d’ammoniac consomme la moitié des ressources en hydrogéne. Le second
grand consommateur d’hydrogene est lindustrie pétroliere. L’hydrogéne carburant utilisé
dans l'industrie spatiale ne représente qu’environ 1% de la consommation annuelle globale
(Figure 1).

B Production d'ammoniac

m Autres produits chimiques
| Energie spatiale

B Pétrochimie

Figure 1 : Répartition de la consommation mondiale d’hydrogéne [3].

Avec la prise de conscience actuelle des problemes environnementaux, la production
d’hydrogéne devrait fortement augmenter pour accompagner la croissance mondiale. De
plus, les investissements importants réalisés dans le développement des piles a
combustibles devraient permettre I'émergence d’une filiere hydrogéne énergie.

L’hydrogene n’étant pas naturellement présent sous forme gazeuse sur terre, il convient de
le synthétiser. Tous les procédés de synthése reposent sur le méme principe : extraire

I'hydrogéne atomique de composés pour ensuite le recombiner en dihydrogene.
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Il. Les procédés de synthese d’hydrogene

L’hydrogene peut étre synthétisé a partir de ressources fossiles (gaz naturel, charbon), de

ressources renouvelables (biomasse) ou par électrolyse de I'eau.

A. L’électrolyse de I'eau

L'électrolyse de l'eau est un procédé électrochimique qui sépare la molécule d’eau en
hydrogéne et oxygéne a partir d’énergie électrique. Le colt de ce procédé est lié au colt du
KWh d’électricité. Le rendement des électrolyseurs commerciaux est compris entre 55% et
75%. L'amélioration des rendements passe par le développement d’Electrolyseur Haute
Température (EHT) qui fonctionnent comme des piles a combustible en mode inversé. Une
autre voie possible pour réduire le colt du procédé serait d’utiliser les périodes creuses de
production des centrales nucléaires. Dans tous les cas, avec ce procédé, le colt de 1000 m?

d’hydrogéne (1 gigajoule) est supérieur a 20 € [4].

B. Le vaporeformage du méthane

Ce procédé est largement majoritaire pour la production d’hydrogéne. Toutes les grandes
unités de production d’hydrogéne utilisent cette technologie. Le vaporeformage du méthane
ou Steam Methane Reforming (SMR) permet d'atteindre des rendements compris entre 80%
et 85% dans les unités de grande échelle (hors compression de I'hydrogene). Le colt de

1000 m® d’hydrogéne (1 gigajoule) par cette méthode est d’environ 4 € [4].

C. La gazéification du charbon

Le produit de la gazéification du charbon [5] est un mélange gazeux contenant de
I'hnydrogéne, du monoxyde de carbone (qui peut étre converti en CO, par la réaction de
« water gas shift »), du dioxyde de carbone et du méthane. Bien que matdre, cette
technologie reste moins compétitive que le vaporeformage du méthane. Le surcolt est
occasionné par la consommation électrique du gazéifieur, ainsi que par I'oxygene nécessaire
a la réaction. Au final, 1000 m*® d’hydrogéne (1 gigajoule) produit par cette technique revient
entre 5 et 7 € [4]. Toutefois, cette technologie devrait se développer en Chine et aux Etats-
Unis en relation avec I'élévation prévisible du prix du gaz naturel et leurs énormes réserves

de charbon.

D. Les autres procédés de synthése

Les autres procédés sont I'oxydation partielle du gaz naturel [6, 7] et la décomposition

thermique de l'eau a partir d’énergie solaire [8]. L’hydrogene peut aussi étre produit en
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grande quantité au cours de procédés de synthese pétrochimique. Le vaporeformage du
naphta en est le meilleur exemple [9].

Au final, méme si l'application définit le procédé de production, les procédés les plus
économiques sont logiguement les plus répandus. De la Figure 2 ressort que le
vaporeformage du méthane est le procédé industriel majoritaire pour la production
d’hydrogéne.

m Vaporeformage du méthane

m Vaporeformage du naphta

= Oxydation partielle du meéethane
B Autres procédés (récupération)

Figure 2 : Les principaux procédés pétrochimiques producteurs d’hydrogéne dans le monde

(source IFP).

La société Air Liquide, leader mondial des gaz pour l'industrie, la santé et I'environnement
posséde une centaine d'unités de production d’hydrogéne (dont 38 unités de grandes
tailles). Le procédé de vaporeformage du méthane est celui présentant le plus d’'intérét pour
Air Liquide. Le chiffre d’affaire de la branche hydrogéne / monoxyde de carbone (syngas) est
d’environ 1 milliard d’euros (2010).

lll. Synthése d’hydrogene par SMR (Steam Methane Reforming)

Le vaporeformage du méthane (Equation 1) est une réaction trés endothermique. Le
procédé est donc énergivore. Afin d'améliorer la cinétique de réaction a basse température
des catalyseurs a base de nickel (Ni) sont couramment utilisés [10]. La réaction peut alors

avoir lieu a partir de 600°C, sous 25-30 atm, avec des rendements significatifs.
Equation 1: CH4+H,0=CO+3H,

Le schéma de principe du procédé (Figure 3) présente I'ensemble des étapes entre I'entrée

des réactifs et la sortie des produits.
Le gaz naturel est une matiére premiere qui contient des éléments soufrés, du méthane
(CH,) et d'autres hydrocarbures gazeux (éthane, butane, propane) en faibles quantités. Le

soufre étant un poison pour les catalyseurs utilisés, le gaz naturel est tout d’abord admis
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dans une unité de désulfurisation. Les catalyseurs utilisés pour la désulfurisation sont
majoritairement a base d’oxyde de zinc (ZnO). Le soufre est piégé par réaction avec I'oxyde

de zinc pour former un sulfure de zinc (ZnS) [11].

Air

Primary Secondary CO-Conversion
Reformer Reformer

(NiI/MgAL,0, or Lol 200-250°C
Ni/CaAL,0,) (10-12%

Steam

Desulfuri- 5
zation Nion
Ceramic) Fer0 =
(CoMoS, ZnO tl-]w ‘-x CuO
Catalysts) > wGs WGS
) Catalyst Catalyst
M__—). 900- Steam
1100°C
CHy=9-13% o
CHy=05-15%  po-2.3%
0.25-0.5% CO CO=10-13%
CO;  COj-removal 0.1% CO, Methanation
Ni/Al;04

0.3% Ar Drain

Drai
i 99% Hy  0.75-0.90% CH,
-

Figure 3 : Diagramme du procédé de vaporeformage du gaz naturel. Conditions opératoires
admises pour le reformeur : Pyoo/Pcns =2,5-4, Tso1ie=900-1000°C, Pgqie=20-30 atm [12].

Avant d’entrer dans le reformeur principal (Primary Reformer, Figure 3), le gaz naturel purifié
du soufre est mélangé a la vapeur d’eau et passe en général a travers un pré-reformeur
(non-schématisé sur la Figure 3), afin d’initier la réaction de vaporeformage en convertissant
les hydrocarbures possédant plus de deux atomes de carbone. Le pré-reformeur est
également un réacteur tampon, rempli d'une charge catalytique considérée comme
sacrificielle. Ce catalyseur est volontairement chargé en nickel afin de piéger tout résidu

soufré ayant échappé a 'unité de désulfurisation.

Le mélange gazeux réactif contient 2,5 a 4 moles d'eau par mole de méthane. Il est
préchauffé a 450°C-650°C avant d’entrer dans le reformeur principal qui convertit une
grande partie des hydrocarbures en hydrogene. Le systeme de chauffe est optimisé pour
limiter les pertes thermiques. Le procédé présente un rendement énergétique de pres de
80% [13]. Les réacteurs se présentent sous la forme de tubes métalliques, composés d'un
alliage réfractaire, d’'une hauteur moyenne d’environ 10 m pour un diametre de l'ordre de 10
cm. Ces tubes verticaux sont placés en paralleéle et sont regroupés par dizaines voire
centaines dans des fours généralement chauffés par combustion d’'un mélange contenant du

gaz naturel. Des échangeurs thermiques sont utilisés pour récupérer la chaleur du gaz en
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sortie des réacteurs. Cette chaleur sert en partie & la production de vapeur et a la préchauffe

du mélange gazeux réactif.

Le caractere endothermique de la réaction fait chuter & 600°C la température du lit
catalytique en téte de réacteur. Ainsi, la longueur des réacteurs tubulaires est principalement

justifiée par I'échange thermique.

Il est possible de diminuer la taille des installations en augmentant la température d’entrée
du mélange réactif, mais on prend alors le risque de craquer thermiquement les réactifs
hydrocarbonés et ainsi de produire du coke dans le préchauffeur. Si, comme schématisé
Figure 3, le mélange présente encore une forte teneur en méthane en sortie du premier
reformeur, il convient de terminer la réaction dans un reformeur secondaire (Secondary
Reformer, Figure 3).

En sortie du reformeur secondaire, le mélange gazeux en provenance des différents
réacteurs tubulaires est rassemblé dans un collecteur en béton réfractaire. Il est ensuite
refroidi brutalement aux environs de 350°C, car le mélange H,/CO est trés corrosif pour les
métaux. Le produit de la réaction appelé syngas contient majoritairement de I'hydrogéne
(85%), du méthane (0,5-1,5%) et un mélange de monoxyde de carbone (10-13%) et de
dioxyde de carbone (5%).

Afin d’abattre la teneur en CO, ce mélange gazeux passe par deux unités de réaction du gaz
a l'eau (Water Gas Shift WGS, Figure 3). La réaction du gaz a I'eau permet de convertir le
CO en CO; et H, (Equation 2).

Equation 2 : CO+H,0=CO,+H,

Afin de fournir la molécule de di-hydrogéne au client, il faut débarrasser le gaz du dioxyde de
carbone (CO, removal unit, Figure 3) par des procédés d'adsorption physique (de type
Pressure Swing Adsorption, PSA) ou chimique (sur charbons). Enfin, le gaz riche en
hydrogéne peut étre débarrassé des dernieres traces de CO par une unité de méthanation
(Methanation, Figure 3). En sortie du procédé, un gaz contenant plus de 99% d’hydrogéne
est produit et comprimé a environ 100 bars. Il peut dans ces conditions étre directement
acheminé par pipes aux clients (raffineries par exemple). La vue en 3 dimensions d’'une unité

de SMR est présentée Figure 4.
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Réacteur de Vaporeformage

Unité de séparation des Gaz (PSA)

Figure 4 : Vue en 3 dimensions d'une usine de vaporeformage du méthane de capacité 130 000
Nm®h d’hydrogéne (Air Liquide).

V. Limites des installations industrielles

Les unités industrielles de vaporeformage (Figure 4) du gaz naturel ont connu un essor a
partir des années 60 et la technologie de vaporeformage est aujourd’hui matdre.

Les unités de vaporeformage se doivent d’étre les plus fiables possibles. Elles sont congues
pour fonctionner pendant une durée moyenne de 10 ans. Tout arrét prématuré entraine la
rupture de la chaine d’approvisionnement des clients ('hydrogene n’est pas stocké et
alimente en temps réel le procédé client), ce qui est sanctionné par des pénalités financiéres
trés lourdes. Les limites du procédé de vaporeformage du méthane vont étre présentées ci-

apres.

A. Influence de la pression totale, du ratio S/C (H,O/CH,) et de la température

Les graphiques Figure 5 montrent I'évolution de la composition du mélange a I'équilibre
thermodynamique en fonction de la température pour différents ratio H,O/CH,4
(Steam/Carbon, S/C) et différentes pressions totales. Le taux de conversion du méthane
augmente avec la température et le ratio S/C et diminue lorsque la pression totale augmente.
Le procédé étant soumis a des contraintes extérieures (imposées par les clients), il n'est pas
économiquement rentable de se placer aux conditions thermodynamiques idéales, c'est-a-
dire a pression atmosphérique. Ce choix est dicté par la nécessité des clients d’avoir un
hydrogéne sous une pression de 99 atm pour leurs procédés. La compression d’'un gaz étant

trés énergivore, il est plus rentable d’effectuer la réaction de vaporeformage sous pression
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(30 atm) que de compresser I'hydrogéne de la pression atmospherique a 99 atm. En ce qui
concerne le ratio S/C, il est compris entre 2 et 4 dans les unités industrielles. Cette valeur est
le résultat d’'un compromis entre productivité et pureté de I'hydrogene désiré.
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Figure 5: Compositions gazeuses a l'équilibre thermodynamique la réaction de vaporeformage
du méthane selon le ratio H;O/CH,4 (S/C) (A) et la pression totale (B). Paramétres utilisés : A
(P=20 atm) et B (H,O/CH,=1,7) [14].

B. Les pertes de charges

Le procédé utilise des réacteurs tubulaires placés en parallele, et chauffés uniformément a
I'aide de brdleurs. Les réacteurs tubulaires ont un faible diamétre (environ 10 cm), sont longs
d’'une dizaine de meétres, et sont remplis avec des catalyseurs ayant la forme de barillets
possédant un ou plusieurs trous tels que ceux présentés Figure 6.

Figure 6 : Un catalyseur type pour le vaporeformage du gaz naturel, le catalyseur Siid Chemie
G90B.

Les catalyseurs utilisés présentent un faible diamétre afin de maximiser la surface
géométrique développée par le lit catalytique, favorisant ainsi la conversion du méthane. En
contre-partie, ces catalyseurs offrent une résistance a la circulation des gaz réactifs d’autant
plus importante que leur taille est petite.

Les pertes de charge qui en résultent peuvent étre contrdlées, mais elles restent inhérentes
au principe méme du procédé. La perte de charge se traduit par une baisse de pression
entre I'entrée et la sortie du tube (Figure 7). Les débits gazeux sont plus importants en sortie
gu’en entrée de tube car les produits de la réaction de vaporeformage (CH4+H,O = 3H,+CO)

occupent un volume plus important que les réactifs d’aprés la loi des gaz parfaits.
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Figure 7 : Variations de débits et de pressions le long d’un réacteur tubulaire. Procédé

industriel de vaporeformage du gaz naturel [14].

Des inhomogéneéités d’empilement des catalyseurs lors du garnissage des réacteurs peuvent
accentuer les pertes de charges.

La perte de charge dans un tube est certes un parameétre important, mais au dela il faut
aussi contrOler la différence de perte de charge entre la centaine de tubes mis en paralléle
dans une unité industrielle. Elle doit étre comprise dans une fourchette de plus ou moins 3%.
Dans le cas contraire, les différentiels de pertes de charges entrainent des différentiels de
température et de débits gazeux entre les tubes qui conduisent au vieillissement prématuré

de certains d’entre eux.

C. Le transfert thermique

Dans une unité de production SMR, les transferts thermiques s’opérent principalement a 4
endroits. La Figure 8 met en valeur l'efficacité de ces transferts a travers les gradients
thermiques mesurés aux endroits clés d'un tube d’'une unité SMR industrielle :

e Un transfert radiatif entre les flammes, les réfractaires du four et les tubes. Ce
transfert est optimisé et régenté par une problématique économique.

e Un transfert purement conductif dans I'épaisseur des tubes (plusieurs centimetres). Il
est limité a la conductivité thermique des tubes en alliages réfractaires, typiqguement
30 W.m™.K™* a 900°C.

e Un transfert convectif entre la paroi interne des tubes et le gaz. Le long des parois, le
contact entre les barillets catalytiques et le tube est ponctuel. La porosité tend
localement vers 100% en périphérie du lit catalytique, ce qui a pour effet d’'augmenter
la vitesse des gaz aux parois créant une couche isolante. Ce phénomeéne est le plus
limitant du point de vue du transfert thermique.

e Le transfert thermique au sein du lit catalytique est principalement convectif,
I'échange étant favorisé par la turbulence de I'écoulement. Le gradient thermique
entre le cceur du lit et sa périphérie est faible au regard des autres gradients de

I'installation.
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La réaction étant endothermique, la chaleur n’est pas consommeée uniformément le long
du tube. La plus grande partie de la chaleur est consommeée en entrée des tubes, la ou la

majorité du méthane est convertie (Figure 8).
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Figure 8 : Températures mesurées sur un banc d’'essai de vaporeformage du méthane équipé
de thermocouples permettant de connaitre les gradients thermiques entre I'extérieur et
I'intérieur des tubes, entre la paroi intérieure des tubes et le gaz ala paroi et entre le gaz ala

paroi et au centre du lit catalytique [15].

D. Ladurée de vie des tubes du réacteur

Le codt des tubes en alliage métallique réfractaire est non négligeable pour une unité SMR.
C’est pourquoi, la durée de vie initialement prévue pour les réacteurs tubulaires est de 10
ans. Cette durée n’est pas toujours atteinte en raison d'un vieilissement prématuré des
tubes lié aux problémes de surchauffe (Figure 9). On voit ainsi qu’'une augmentation de la
température de peau de seulement 15°C peut diminuer la durée de vie d’'un tube de pres de

5 ans.
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Figure 9 : Approximation de la durée de vie des réacteurs tubulaires de SMR en fonction de la

température de peau [16].
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L’autre origine du vieillissement prématuré des tubes est I'apparition de points chauds [16]
résultant d'un empilement aléatoire des barillets catalytiques lors du remplissage des tubes.
Les inhomogénéités de remplissage conduisent a la création de cavités plus ou moins
fermées au sein du lit catalytique. Dans ces cavités, la vitesse des gaz peut étre réduite. Il en
résulte une surchauffe localisée qui peut atteindre entre 30°C et 50°C selon la taille de la
cavité. Si ces cavités se trouvent localisées a la paroi des tubes, les conséquences peuvent
étre catastrophiques. De faibles gradients thermiques peuvent entrainer la fissuration des
tubes. Un certain nombre de techniques de remplissage ont été mises au point pour

optimiser les empilements des barillets catalytiques et éviter I'apparition de points chauds.

E. La désactivation des catalyseurs

Le procédé de vaporeformage peut également perdre en efficacité si la charge catalytique se
désactive. Il existe plusieurs causes a la désactivation des catalyseurs. De nombreuses

études portent sur ce sujet [17-20]. Les principales causes recensées sont :
v' I'empoisonnement des catalyseurs,
v la formation de coke (a la surface des particules actives),
v les dégradations thermiques telles que le frittage du support ou de la phase active,

v la réaction de la phase active avec le support ou avec la phase gazeuse.

Les principales causes de désactivation des catalyseurs utilisés dans le procédé de
vaporeformage sont 'empoisonnement et la formation de coke [17-21]. Ces phénomenes
chimiques peuvent étre contrélés par 'emploi de matériaux adaptés dans des atmosphéres
contrdlées. Les problématiques liées aux catalyseurs seront étudiées en détail dans le

paragraphe VIl p.25.

En conclusion, il existe deux origines a la limitation des performances du procédé industriel
de vaporeformage :
v'conceptuelle (pertes de charges, transferts thermiques)

v/ catalytique (désactivation)

La compréhension des limites du procédé de vaporeformage a servi de base de réflexion au
développement d’'un échangeur-réacteur microstructuré. Le rendement du procédé SMR est
aujourd’hui limité par le design des unités (transferts thermiques, pertes de charges), ce qui
impose des temps de contact longs (de I'ordre de la seconde) pour permettre a la réaction

de s’effectuer.
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V. Intérét des échangeurs-réacteurs microstructurés

La réalisation d'un échangeur-réacteur s'inscrit dans une logique d’intensification de
procédé. Moulijn et Al. [22] ont défini l'intensification de procédé comme le développement
de nouveaux appareils ou techniques qui, comparés aux procédeés références, apportent des
améliorations conséquentes.

Les échangeurs-réacteurs sont au cceur d'un nombre croissant d’études. Depuis une dizaine
d’années, plusieurs articles de revue [23-25] mettent en valeur le potentiel de ces systemes.
Dans le cas du procédé de vaporeformage du méthane, remplacer le réacteur tubulaire
actuel par un échangeur-réacteur a plaques microstructurés permettrait d’augmenter le
rapport surface/volume, d'optimiser les transferts de chaleur et de masse, de minimiser les

pertes de charges, et enfin de réduire a terme la taille et le co(t opérationnel d’'une usine.

A. Le rapport surface sur volume

Le rapport surface sur volume justifie a lui seul I'intérét porté aux échangeurs-réacteurs
microstructurés. Prenons I'exemple d’un tube classique d’'une usine SMR (0,1 m de diametre
- 10 m de hauteur). Il contient 12 250 barillets (de méme géométrie que ceux présentés
Figure 6 p.17) en considérant une compacité « optimiste » de 74% (empilement hexagonal
compact). Aprés calcul, cela représente une surface développée de 17 m2. Cette méme
surface peut étre développée dans un réacteur constitué de tubes rectilignes de 1 mm de
diamétre séparés les uns des autres par une paroi de 500 um répartis dans un volume de
0,2 x 0,2 x 0,42 m°. Si I'on compare le rapport surface sur volume dans les deux cas, il est
de 217 m*m? pour le tube alors qu'il est de 1011 m?m? pour le réacteur. Ce paramétre est &
la base de I'ensemble des gains possibles (transfert thermique, transfert massique...).

Le design géométrique du réacteur et de la section des canaux commandent I'ensemble des
autres parametres (pertes de charges, temps de contact, transferts thermiques...). Des
études de design ont permis la modélisation de structures dont le rapport surface/volume
allait jusqu’a 30 000 m*m*[26].

B. Transferts thermique et massique

L’avantage majeur des systémes développant une grande surface dans un petit volume vient
des gains réalisables aux niveaux des transferts (thermique et massique). Les grandeurs
caractéristiques passent de [I'échelle centimétrigue a [I'échelle millimétrique, voire
micrométrique. Cela permet d’améliorer le transfert d’énergie par simple limitation des
gradients.

Le nombre de Reynolds, pour un mélange gazeux (50% H,O / 50% CH,) a 900°C et 20 bar

ayant une vitesse de 1 