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-Introduction générale-

Introduction générale

Le dihydrogene (dénommé hydrogene dans la suite du rapport) et le noir de carbone sont deux
produits utilisés industriellement. L’hydrogéne sert actuellement essentiellement dans les
raffineries pour la désulfuration et pour le traitement des pétroles lourds de plus en plus
exploités en raison de 1I’épuisement des réserves. Il existe déja clairement un marché de
I’hydrogéne en forte croissance sans parler de son développement dans les transports qui fait
encore débat. En effet, la pile a combustible est en concurrence avec les batteries. Néanmoins,
la production et I’utilisation de I’hydrogeéne semblent inévitables [1] et une transition rapide
vers une économie de 1’hydrogene est préconisée [2] ; une feuille de route a été proposée en
France pour le développement conjoint de I’hydrogéne et de la pile a combustible [3]. Les
noirs de carbone, quant a eux, servent majoritairement le marché des pneumatiques et autres
caoutchoucs. Des noirs de carbone spéciaux servent aussi dans des applications telles que les
batteries, les polymeres conducteurs, les encres...

Hydrogéne et noir de carbone sont donc deux produits particuliérement utilisés. La production
conventionnelle d’hydrogéne est réalisée par le procédé de reformage tandis que les noirs de
carbone sont issus principalement du procéd¢é au four. Hydrogeéne et noirs de carbone sont
donc produits dans des procédés séparés qui libérent des quantités importantes de CO». Le
travail de theése a pour objectif de proposer une solution a la question suivante : comment
produire proprement hydrogeéne et noir de carbone ? La solution envisagée est la dissociation
solaire du gaz naturel qui permet la coproduction d’hydrogéne et de noir de carbone lors
d’une réaction chimique sans émission de CO,. Le gaz naturel est essentiellement constitué de
méthane et sera le plus souvent assimilé¢ au méthane dans la suite.

Dans une premiére partie, I’état de 1’art concernant la production d’hydrogene, la production
de noirs de carbone et la dissociation solaire du méthane est discuté. Ainsi le cadre du travail
de thése, qui s’intégre dans le projet européen Solhycarb (2006-2010, ContractSES-CT2006-
19770), est présenté.

Dans une seconde partie, le premier réacteur de 20 kW fabriqué par le laboratoire est décrit.
Le dispositif expérimental ainsi que la procédure opératoire sont détaillés. Ce réacteur a
principalement fourni des données sur la chimie de la réaction et I’accent est mis sur
I’exploitation de la partie chimique et cinétique. Les résultats de simulations globales en 3D
sous Fluent et de simulations cinétiques grace au logiciel Dsmoke sont donnés.

Dans la troisieme partie, les tests du second réacteur, a I’échelle 50 kW sont exposés. Les
essais préliminaires avec un réacteur plasma servant de source de chaleur externe sont aussi
montrés. Ce réacteur solaire a permis de travailler a une échelle pilote pour produire des
quantités suffisantes de noir de carbone pour une analyse approfondie de leurs propriétés. Un
modele 2D sous Fluent a permis de proposer des améliorations pour le design du réacteur.

Enfin dans une quatriéme et derniére partie, un procédé industriel a I’échelle 10 MWy, est
¢tudié. L’objectif étant de produire et valoriser a la fois ’hydrogene et les noirs de carbone,
les procédés de purification de 1I’hydrogene sont répertoriés et les propriétés des noirs de
carbone sont analysées en détail. Enfin, un plan de circulation des fluides est proposé
intégrant un modele simplifi¢ de réacteur. Il permet de faire une étude économique
préliminaire du procédé a partir de la production déterminée. Les résultats sont tres
encourageants et il semble possible d’exploiter économiquement un tel procédé.
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1. La production d’hydrogéne et de noirs de carbone

Actuellement la production d’hydrogeéne et de noir de carbone est le plus souvent séparée,
c’est a dire qu’il existe une production d’hydrogeéne et une production de noir de carbone dans
des procédés indépendants 1’un de I’autre.

1.1. La production d’hydrogéne

L’hydrogeéne n’est qu’un vecteur énergétique, il n’est présent dans I’atmosphére que sous
forme de traces. Son utilisation passe donc nécessairement par sa production. Ses capacités de
transport et de stockage en font un excellent candidat pour le stockage d’énergies primaires
diverses (solaire, éolienne...). Il permet ensuite de restituer cette énergie suivant les besoins
du consommateur, en s’affranchissant de la contrainte de disponibilité¢ dans le temps (c’est le
cas par exemple de 1’énergie solaire) ou de disponibilité dans 1’espace (c’est le cas des
énergies fossiles). Il existe une multitude de voies de production d’hydrogéne. Pour ce faire il
faut toujours une source d’énergie et une source de matiere premiere permettant de libérer de
I’hydrogéne. Bien entendu il existe de nombreuses combinaisons possibles. On peut utiliser
une matiére premiere non renouvelable et une énergie non renouvelable, une matiére premicre
non renouvelable et une énergie renouvelable, une matiére premicre renouvelable et une
énergie non renouvelable, une matiére premicre et une énergie renouvelables. Une sélection
des principaux procédés est présentée. Une revue bibliographique peut notamment étre
trouvée dans [4].

111, Matiére premiére et énergie non renouvelables

Actuellement, la majorit¢ des procédés de production d’hydrogéne fonctionnent sur un
schéma entiérement non renouvelable.

Il s’agit de la gazéification du charbon, du reformage du méthane, de I’oxydation partielle des
hydrocarbures et du reformage autotherme.

e La gazéification du charbon :
La gazéification du charbon est un procédé relativement ancien qui effectue une combustion
partielle du carbone avec un mélange oxygeéne-eau dont le ratio détermine la température de
fonctionnement. Le procédé met en ceuvre les deux réactions suivantes :

C+H,0—»CO+H, AH°=131 kJ.mol"! (1)
C+1/20,—CO  AH°=-110,5 kJ.mol"! )

Comme I’'indique ’enthalpie de la réaction (1), cette réaction est endothermique. L’énergie
nécessaire est fournie par la réaction (2) qui est exothermique.

Le mélange CO+H; obtenu est appelé gaz de synthese composé de 70% de CO et 30% de Ha.
La réaction de Water Gas Shift (3) peut étre ajoutée pour convertir CO en CO> et augmenter
la quantité d’hydrogene produite :

CO+H,0 <> COx+H, AH°=-41 kJ.mol’! 3)
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e Le reformage du méthane :
Le reformage du méthane est le procédé de production d’hydrogene le plus utilisé. Il consiste
a faire réagir un mélange de méthane et de vapeur d’eau a 850°C sous une pression de 20 bars
sur un catalyseur de type nickel (Eq.(4)).

CH4+2H20—CO»+4H>  AH®=165 kJ.mol! 4)

La réaction est endothermique, I’énergie nécessaire est fournie par la combustion externe
d’une partie du méthane.

e L’oxydation partielle :
L’oxydation partielle des hydrocarbures permet de produire du gaz de synthése selon la
réaction a 1300°C, 20 bars (5) :

CoHmt(n/2) O,—nCO+m/2)H, AH®=-36 kJ.mol"!' (pour CHa) (5)
La réaction de Water Gas Shift (3) permet ensuite de convertir le CO en CO».

e Le reformage autotherme :
Ce procédé est trés prometteur, il permet de combiner la réaction endothermique du
vaporeformage avec la réaction exothermique de I’oxydation partielle. L’apport de chaleur
n’est pas nécessaire.

e Le reformage « a sec »
Le reformage « a sec » est une autre méthode de production d’hydrogene basée sur la réaction
globale :

CH4+CO2—2CO+2H, AH®=247 kJ.mol’! (6)

Cette réaction n’est pas utilisée pour la production actuelle d’hydrogeéne mais elle suscite un
certain regain d’intérét, notamment en raison de la revalorisation (consommation) possible du
COa.

Les idées évoluent aussi vers des solutions plus durables pour dans un premier temps stopper
les émissions de CO2 non renouvelable. La pyrolyse directe de gaz naturel par la chaleur
générée au sein des réacteurs nucléaires (génération IV) a notamment été étudiée. La réaction
est menée par bullage de gaz naturel dans des matrices constituées de métaux fondus et/ou de
matériaux granulaires entre 600 et 900°C [5]. Des solutions plus durables sont également
proposées, notamment par [’utilisation d’une source d’énergie renouvelable.

1.1.2. Matiére premiére non renouvelable et énergie renouvelable

e Le craquage des hydrocarbures
On peut ainsi apporter I’énergie de la réaction par I’utilisation d’une source d’énergie
renouvelable. Le craquage du méthane (ou plus généralement des hydrocarbures) par énergie
solaire entre dans cette catégorie. L’idée est de décomposer la molécule de méthane en
hydrogene et noir de carbone (Eq.(7)) qui sont deux produits valorisables. La température
visée est de I’ordre de 1600°C.

CH4—C+2H, AH°=75 kJ.mol! (7)

La réaction est endothermique, 1’objectif est d’utiliser 1’énergie solaire concentrée, une
énergie renouvelable. D’autre part, on remarque qu’il n’y a pas de CO, formé dans le procédé.
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Le carbone est obtenu sous forme solide. Ce procédé est toutefois dépendant de la ressource
fossile en méthane. L’exploitation des hydrates de méthane, représentant au moins deux fois
les réserves mondiales en autres énergies fossiles (pétrole, gaz et charbon), est une solution a
la déplétion des ressources gazeuses [6]. Cependant, elle permettrait de prolonger notre
dépendance vis-a-vis des ressources non renouvelables et il est 1égitime de se demander s’il
est judicieux de continuer ainsi.

Des travaux ont déja été menés sur la réaction de craquage mais grace a un réacteur plasma.
L’¢énergie ¢lectrique est alors utilisée, elle peut étre d’origine renouvelable ou non. Un brevet
a été¢ déposé par Kvaerner pour la production d’hydrogeéne et de noir de carbone par un
procédé plasma thermique [7]. PROMES a également développé un procédé plasma en
partenariat avec ’école des Mines a Sofia Antipolis et Timcal dans le cadre du projet
européen CleanCarbHy [8]. D’autres informations sur les travaux suivants peuvent étre
trouvées dans les références [9] et [10] par exemple. La société Atlantic Hydrogen se lance
actuellement sur le marché de la décarbonisation du gaz naturel pour la production de gaz
naturel enrichi en hydrogéne (hythane) et a déposé un brevet avec un procédé a plasma froid

[11].

e Le réformage solaire

Le reformage solaire a aussi fait I’objet de nombreux travaux. C’est un procédé concurrent au
craquage du méthane qui permet d’augmenter de 28% le pouvoir calorifique supérieur du
méthane par énergie solaire. Toutefois, I’énergie n’est pas décarbonisée (production de CO ou
CO») et le procédé semble moins rentable. Une review des recherches peut étre trouvée dans
[12]. De nombreux réacteurs ont ¢té développés, soit a chauffage indirect avec fluide
caloporteur ou par chauffage direct des tubes de reformage, soit a chauffage direct sur des
mousses céramiques ou métalliques. Le rhodium est le plus souvent utilis€ comme catalyseur.
Parmis les travaux significatifs, un réacteur solaire a I’échelle pilote (400 kW) a été testé en
Isra€l dans le cadre du projet européen SOLREF [13] et une étude a 1’échelle industrielle (50
MWu) a été proposée par Segal et Epstein [14]. Aussi, des essais ont été menés pour mettre
en ceuvre la réaction (6) par énergie solaire au Weizmann Institute of Science (Israél) [15] et
aux USA [16]. Compte tenu de la forte endothermicité de la réaction et de son caractére
réversible, elle est une solution envisagée sérieusement pour le stockage chimique de
I’énergie solaire [17]. D’autres concepts ont été étudiés tels que le reformage du méthane par
un oxyde métallique qui permet par exemple de produire du gaz de syntheése et du zinc a partir
d’oxyde de zinc et de méthane [18] selon la réaction :

ZnO+CHy—2H,+CO+Zn (8)

L’oxyde de zinc peut ensuite étre utilisé pour la dissociation de 1’eau ; le captage de I’oxygene
par le matériau carboné permet de diminuer les problémes de recombinaison de I’oxygene
avec le métal réduit (voir cycles thermochimiques présentés section 1.1.4). La réaction de
carbo-réduction a fait 1’objet du projet européen SOLZINC [19] (Solzinc
ZnO+BC>Zn+(2p-1)CO+(1-B)CO,). La carbo-réduction des oxydes tels que ZnO, SnO,,
In2O3, Fe304 a aussi été évaluée a travers différents travaux et 1’utilisation des ferrites de
nickel comme oxydant semble prometteuse [20].

e La dissociation de HsS

Enfin, la dissociation solaire de H»S selon la réaction (9) a 1800K peut ¢galement conduire a
la production d’hydrogene tout en valorisant le déchet industriel H2S [21] :

H,S—H>+0.5S2  AH°=79,9 kJ.mol™! 9)
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1.1.3. Matiére premiére renouvelable et énergie non renouvelable

Afin de s’affranchir de la dépendance vis a vis des énergies fossiles, la matiére premiére qui
peut étre utilisée pour la production d’hydrogéne est 1’eau, qui sera restituée lors de
I’utilisation de I’hydrogeéne. Pour dissocier la molécule d’eau, les deux solutions
envisageables sont 1’¢lectrolyse et les cycles thermochimiques. La thermolyse directe
nécessite des températures extrémement ¢levées de 1'ordre de 5000°C a 1’équilibre
thermodynamique [22], ce qui rend le procédé difficile a mettre en ceuvre. La séparation de
I’hydrogéne et de I’oxygene est aussi un défi [23].

L’énergie non renouvelable envisagée pour ce type de procédé est notamment la chaleur issue
des réacteurs nucléaires dits de 4°™ génération tant pour 1’électrolyse haute température [24]
que pour la mise en ceuvre de cycles thermochimiques tels que le cycle iode-soufre [25].

L’¢électrolyse est basée sur la réaction de décomposition de 1’eau
H,0O —H>+1/20,  AH°=285 kJ.mol! (a 25°C) (10)

Une augmentation de la température favorise la réaction de décomposition d’ou I’idée de
I’¢lectrolyse haute température [26] qui pourrait permettre d’atteindre des rendements
d’¢lectrolyse de 48% a 1000°C contre 27 % pour les méthodes conventionnelles.

Les cycles thermochimiques permettent de réaliser la décomposition de 1’eau en plusieurs
étapes grace, par exemple, au cycle iode soufre mentionné précédemment.

Ces procédés peuvent étre mis en ceuvre grace a I’énergie nucléaire pour des températures de
réaction de I’ordre de 900°C mais cette énergie n’est pas renouvelable ; des solutions
entierement renouvelables sont a 1’étude.

1.1.4. Matiére premiére et énergie renouvelables

Les cycles thermochimiques utilisant 1’énergie solaire concentrée comme source de chaleur
permettent de mettre en ceuvre des cycles a plus haute température (jusqu’a 2000°C) tels que
les cycles a base d’oxydes métalliques MxOy. Il s’agit de la mise en ceuvre d’une succession
de réactions chimiques endothermiques et exothermiques dont la somme est équivalente a la
réaction de dissociation de I’eau (10) :

Réduction endothermique MxOy —MxOy.1+1/20; (11)
Hydrolyse exothermique MxOy.1+H>O —H>+MOy (12)

I1 existe une grande variété de cycles qui peuvent étre classés dans deux catégories : les cycles
oxydes non volatils (ex : ferrites) et les cycles oxydes volatils (ex : ZnO/Zn). Une analyse
détaillée de ces cycles a été menée par P. Charvin [27].

Aussi, I’¢lectrolyse alimentée par de 1’¢lectricité renouvelable fait partie de cette catégorie.
Les procédés photobiologiques, de photoélectrolyse ou encore la pyrolyse et la gazéification
solaire de la biomasse sont également a 1’¢tude ([28], [29], [30]) pour parvenir a une
production d’hydrogéne entierement respectueuse de I’environnement.
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1.1.5. L’hydrogéne dans le monde

La consommation d’hydrogéne dans le monde en 2006 était de 630 milliards de Nm®. La plus
grande partie est utilisée en raffinerie (50%) ou pour la production d’ammoniac (34%).
L’hydrogene est le plus souvent issu du gaz naturel (48%) ou d’hydrocarbures liquides (30%)
[31]. Le marché actuel est en forte croissance dans les raffineries (8-10% par an) sous 1’effet
conjugué¢ du renforcement des contraintes environnementales qui peésent sur les carburants et
du recours a des pétroles de plus en plus lourds [32]. Plus tard, le marché devrait étre
davantage porté par la transition vers une économie de I’hydrogéne (hydrogéne énergie).
L’utilisation du gaz naturel pourrait jouer un rdle trés important dans la pénétration de
I’hydrogéne sur le marché [33]. Ceci est rendu possible grace au réseau de distribution déja
existant, aux ressources plus abondantes que celles du pétrole et a la possibilité d’utiliser du
biogaz ou encore les hydrates de méthane (qui pourraient étre exploités d’ici 10 ou 15 ans et
qui multiplient par 40 000 la ressource estimée en gaz naturel (environ 50 ans)) [34]. Cette
transition via le gaz naturel laisserait le temps aux technologies de production d’hydrogéne a
partir de I’eau de mdrir. Finalement 1’hydrogéne apparait comme [’ultime étape dans le
processus de décarbonisation de 1’énergie depuis le charbon en passant par les combustibles
liquides (Figure 1, [35]). Associé au CO, I’hydrogéne forme du gaz de synthése qui peut étre
transformé en hydrocarbure (procédé Fischer-Tropsch) ; associ¢ au CO,, il permet la
production de méthanol (procédé Carnol) [36]. Ainsi, I’hydrogéne peut étre transformé en
carburant liquide, aisément utilisable, en attendant le développement des technologies piles a
combustible. L’ajout d’hydrogéne dans I’air d’admission des moteurs & combustion pourrait
aussi permettre de réduire les émissions de NOx et d’augmenter le rendement [37].
Actuellement, 19% des émissions de CO» sont attribuées au transport [38].
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1.2. La production de noir de carbone

1.2.1. Les noirs de carbone

L’appellation générique « noir de carbone » désigne un large éventail de produits carbonés
issus de différents procédés tels que le procédé Furnace (au four), le procédé Channel (de
contact), le procédé Lampblack (noir de fumée), le procédé noir d’acétyléne, le procédé
Thermal ou encore le procédé plasma [39]. Quel que soit le procédé de fabrication, les noirs
de carbone appartiennent a la classe des carbones aromatiques turbostratiques, caractérisés par
des températures de formation comprises entre 700 et 2500 °C. Leur structure n’est pas a
proprement parler cristalline (structure tridimensionnelle ou 3D) mais les couches
aromatiques qui les composent sont des graphénes (structure 2D) empilés parallelement avec
un désordre par rotation qui est a I’origine du terme turbostratique (Figure 2).

Figure 2 : Modé¢le représentant la structure en coupe d’une particule de noir de carbone
[40]

Le noir de carbone est du carbone finement divisé. On distingue plusieurs niveaux de
structures (Figure 3). Le premier niveau est constitu¢ de particules élémentaires qui se
présentent généralement sous des formes presque sphériques. Leurs diameétres varient entre
quelques dizaines et quelques centaines de nanomeétres. Ces particules sont regroupées en
structures secondaires ou agrégats, eux-mémes regroupés en agglomérats. Alors que les deux
premiers niveaux de structures (particules et agrégats) mettent en jeu des liaisons fortes de
type covalente, I’organisation en agglomérats résulte de liaisons de type Van Der Waals. Les
noirs de carbone sont constitués de 90-99% de carbone élémentaire, ils contiennent aussi
d’autres ¢éléments comme le soufre, I’oxygene, I’hydrogéne ou 1’azote. La quantité¢ de ces
¢léments dépend des procédés de fabrication et de la nature de la matiére premiére.
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Figure 3 : Microstructure du noir de carbone [41]

Le noir de carbone est utilisé depuis I’antiquité pour les encres et les peintures. En 2006, la
production mondiale de noir de carbone approche les 10 millions de tonnes, dont 70% pour
I’industrie du pneu, 23% pour d’autres caoutchoucs et seulement 7% pour les différentes
applications restantes comme les noirs spéciaux (polymeéres, batteries...) ou la pigmentation
(encres, produits cosmétiques...) [42]. Dans les pneus, le noir de carbone joue un réle de
renforcement pour une meilleure résistance a la rupture et a ’usure. Les caractéristiques
principales des noirs de carbone influant sur les propriétés finales des élastomeres sont : la
taille et la distribution des particules, la taille et la morphologie des agrégats et leur
microstructure. Elles sont liées a la nature de la surface du noir de carbone, son organisation
structurale, sa structure poreuse, sa surface spécifique et sa composition chimique. Le noir de
carbone est également utilis€ comme charge pour les plastiques et les peintures. Il modifie les
propriétés mécaniques, €lectriques et optiques des matériaux dans lesquels il est dispersé,
déterminant ainsi leurs applications finales. Mélangé aux plastiques, le noir de carbone assure
les propriétés suivantes : protection aux UV, profondeur du noir, opacité et renforcement. Le
noir de carbone est un pigment pour le toner xérographique. Il assure un réle de contréle d’un
niveau convenable de charge électrique sur le toner, ce qui est essentiel pour le bon
fonctionnement des copieurs ¢électrographiques et des imprimantes. Enfin, il permet de donner
une bonne conductivité aux polymeéres et est donc utilisé dans la production de composés
conducteurs, notamment pour les batteries.

Le marché du noir de carbone est un marché en faible croissance. Si la production
d’hydrogene devait se faire principalement par craquage du méthane dans les années a venir,
alors de nouveaux débouchés devraient étre trouvés, tels que le développement des
composites carbone/carbone, la substitution du ciment par des matériaux carbonés ou encore
son utilisation comme fertilisant [43].
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1.2.2. Les procédés de production de noir de carbone

Il existe différents procédés de production de noirs de carbone, une présentation détaillée est
notamment proposée dans I’ouvrage de J.B. Donnet [39]. D’un point de vue chimique, les
procédés de fabrication des noirs de carbone peuvent étre classés en deux catégories :

e Procédés basés sur la combustion incompléte d’hydrocarbures,

e Procédés basés sur la décomposition thermique d’hydrocarbures.
Ces deux catégories different par la présence ou 1’absence d’oxygeéne dans le milieu. Les
procédés basés sur la combustion incompléte, appelée décomposition thermo-oxydante, sont
les plus courants. Quantitativement, les procédés basés sur la décomposition thermique
d’hydrocarbures en absence d’oxygene sont peu développés, et c’est d’ailleurs dans cette
catégorie que s’intégrent les travaux sur le craquage du méthane. Un apercu des principaux
procédés est proposé dans le Tableau 1. Il faut savoir que la production mondiale de noir de
carbone contribue a 0,1% des émissions mondiales de CO,. L’amélioration de ces procédés
est évidemment un levier non négligeable pour la réduction des émissions de gaz a effet de
serre.

Tableau 1 : Classification des différents procédés de production des noirs de carbone

Processus chimiques Procédés Matieres premiéres
) . Systéme fermé Furnace Huiles aromatiques, gaz naturel
Dect(r)wr;rpr)sg_ltlon (régime turbulent) Lampblack Huiles aromatiques
oxydante Systeme ouvert Channel Gaz naturel
(flamme de diffusion)
Décomposition |Procédés discontinus| Thermal Black Gaz naturel (huiles)
thermique Procédés continus | Acetylene Black Acétyléne

Le procédé le plus utilisé actuellement est le procédé au four ou Furnace (80% de la
production) (Figure 4). Il est fondé sur la combustion incompléte d’hydrocarbures en continu
dans un réacteur ferm¢ avec des vitesses de fluide ¢levées (0,3 a 0,8 Mach). Toutefois, c’est
un procédé qui produit de grandes quantités de CO» (et d’autres gaz polluants tels que NOx,
CO...) avec un faible rendement mati¢re (rendement en carbone de I’ordre de 0,35) [44] .
Ceci est dii au fait qu'une grande partie du carbone est brilée pour apporter 1’énergie
nécessaire a la réaction. D’autre part ce procédé est aussi limité en température, fonction du
rapport hydrocarbure/air. En augmentant le débit d’air, on augmente la température mais on
détériore le rendement en carbone. Le procédé Acetylene Black permet d’obtenir des
températures plus ¢élevées (2500K) grace a la réaction exothermique de décomposition de
I’acétylene. Il produit des noirs spéciaux, notamment destinés a des applications telles que les
piles, en raison de leur pouvoir conducteur.
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reaction gases

.

Figure 4 : Schéma du procédé Furnace (au four)[41]

D’autres procédés sont en développement, notamment les procédés plasmas thermiques ou
plasmas froids (hors équilibre thermodynamique) qui permettent la production de noirs de
carbone mais aussi de nanotubes de carbone [45].

1.2.3. Mécanismes de formation des noirs de carbone

Les mécanismes de formation des noirs de carbone ne sont pas parfaitement élucidés.
Cependant, trois grandes étapes ressortent [8]: la nucléation (formation de précurseurs), la
formation des particules primaires par collision des précurseurs et 1’agrégation (agrégats
secondaires).
Parmi ces différentes étapes, la formation de précurseurs est la moins bien comprise et a fait
I’objet de multiples théories: la théorie de la condensation des C,, la théorie de la
polyaromatisation, la théorie de I’acétylene, la théorie du polyacétyléne,... Bolouri et al. [46]
(Figure 5) ont essay¢ de lier les différentes théories en corrélant les résultats obtenus par le
calcul de I’équilibre thermodynamique et le mécanisme de formation des noirs de carbone.
Trois domaines essentiels sont ainsi mis en exergue :
e Domaine des températures comprises entre 700 et 1700K : domaine des mécanismes
basés sur les cycles aromatiques,
e Domaine des températures comprises entre 1700 et 3500K : domaine des
acétyléniques,
e Domaine des températures supérieures a 3500K : domaine de formation du noir a
partir du carbone atomique et polyatomique.

Le domaine de température pour le craquage du méthane se situe autour de 1700K, ce qui
suggere que les cycles aromatiques et 1’acétyléne sont impliqués dans le processus de
formation des noirs de carbone. Généralement, on admet que les cycles aromatiques sont les
précurseurs pour la formation des suies tandis que I’acétyléne jouerait un réle plus important
pour la croissance des particules. C’est d’ailleurs le mod¢le simplifié proposé par Fincke et al.
[47]. Guéret et al. [48] parlent d’un processus de polymérisation et déshydrogénation
progressive pour des températures entre 1200 et 1800K. Ceci suggere qu’il n’y a pas de
nucléation a proprement parler, mais plutdt un mécanisme continu de croissance des
hydrocarbures polyaromatiques qui conduit a leur procurer les propriétés qui caractérisent les
suies. C’est en tout cas I’approche proposée dans le logiciel Dsmoke utilisé pour les

10
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simulations cinétiques des réacteurs de craquage présentés dans la suite (section 2.4.2).
D’autre part, les noirs de carbone doivent étre formés en phase gazeuse ; la croissance des
précurseurs sur un support entraine la formation de carbone pyrolytique, qui a des propriétés
différentes de celles des noirs de carbone, notamment une plus grande organisation du cristal
et une plus faible porosité.

Abrahamson theory

formation of the aromatic
Hudson theory

cycles
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Figure 5 : Corrélation entre le diagramme d’équilibre (pour H/C =4 et P =1 bar) et les
trois principales théories de formation du noir de carbone. A : domaine des mécanismes
en présence de cycles aromatiques, B : domaine des acétyléniques, C : domaine de
formation du noir a partir de carbone atomique ou polyatomique [46]

Remarques : Le noir de carbone doit étre différenci¢ du charbon actif. Le charbon actif est
obtenu par un procédé¢ différent : carbonisation de déchets organiques suivie d’une oxydation
ménagée (air, gaz carbonique, vapeur d’eau, acide nitrique), qui permet son activation. On
obtient ainsi un composé a trés forte surface spécifique (de I’ordre de 1000 m?/g, ce qui est
bien supérieur au noir de carbone de base), ce qui lui procure une trés grande surface réactive
notamment pour 1’adsorption d’impuretés. En revanche, il présente une pureté, une
graphitisation et une structure moindres par rapport au noir de carbone.

Le noir de carbone est aussi différent de la suie qui est un sous-produit indésirable de la
combustion de carburants multiples (bois, charbon, produits pétroliers) ; elle est obtenue sans
contrdle de procédé et sans contrdle de qualité (pureté, taille de particules...).

11
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1.2.4. Noirs de carbone et santé

L’INRS (Institut National de Recherche et de Sécurité¢) a établi une fiche toxicologique
compléte sur les noirs de carbone [49]. La valeur limite d’exposition professionnelle est fixée
a 3,5 mg/m>. Les expositions devraient également porter sur les fractions submicroniques
mais les méthodes de prélévements et d’analyses ne sont pas stabilisées pour I’instant. Les
noirs de carbone pénetrent dans 1’organisme essentiellement par inhalation mais aussi par voie
orale et cutanée et sont classés comme «agents peut-étre cancérogénes pour I’homme»
notamment en raison des hydrocarbures aromatiques pouvant étre adsorbés a leur surface.
Néanmoins, le fort pouvoir adsorbant des noirs de carbone rend les produits aromatiques peu
bio-disponibles. Finalement, les noirs de carbone sont peu toxiques et ils peuvent étre stockés
sans risques de relargage de produits indésirables. Bien que les risques de manipulation des
noirs de carbone semblent limités, ils ne sont pas parfaitement maitrisés et le principe de
précaution prévaut, d’autant plus que, en ce qui concerne nos expériences, un nouveau
procédé est mis en place ; il peut potentiellement produire des nouveaux noirs de carbone
avec de nouveaux risques associés (notamment particules nanométriques). C’est pour cela que
nous nous sommes toujours €quipés de masques FFP3 ainsi que de gants en vinyle et
combinaisons (Tychem C) pour la manipulation des noirs de carbone produits.

1.3. La décomposition du gaz naturel par énergie solaire
1.3.1. Thermodynamique et cinétique de la réaction

1.3.1.1. Equilibre thermodynamique du méthane en fonction de la
température

Du point de vue thermodynamique, il y a deux approches possibles pour le diagramme
d’équilibre de décomposition du méthane en fonction de la température : soit on se place en
milieu hétérogéne auquel cas le carbone solide est pris en compte [47] (Figure 6), soit on se
place dans un milieu homogeéne, en supposant qu’il n’y a pas de particules (Figure 7). La
dissociation du méthane (Figure 6) commence deés 500°C et est compléte au dela de 1100°C.
Les produits a I’équilibre entre 1100°C et 2500°C sont le carbone et I’hydrogéne moléculaire.
Cependant, si les produits sont rapidement trempés en sortie a une température ou ils sont
stables, et ce avant que des suies n’aient pu se former, la composition est figée et 1’équilibre
de la Figure 6 n’est jamais atteint. C’est pourquoi il est intéressant d’avoir aussi en téte le
diagramme d’équilibre excluant le carbone solide (Figure 7). On remarque alors la formation
de C,H; avec un maximum théorique autour de 1875°C.

12
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Figure 6 : Diagramme d’équilibre de la dissociation de CH4 en fonction de la
température, le carbone solide est inclus [47]
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Figure 7 : Diagramme d’équilibre de la dissociation de CH4 en fonction de la
température, le carbone solide n’est pas inclus [47]
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Hirsch et al. [50] proposent un diagramme d’équilibre simplifi¢ avec les espéces CHa4, Hz et C
en fonction de la température (Figure 8). On constate que la dissociation du méthane est totale
a ’équilibre thermodynamique pour des températures supérieures a 1400K, ce qui est
parfaitement en accord avec les propos précédents.
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Figure 8 : Diagramme d’équilibre simplifié de la dissociation du CH4 en fonction de la
température [50]

Afin d’augmenter les vitesses de gaz, nous avons le plus souvent travaillé sous léger vide (40
kPa absolus) et nous avons utilis¢ la dilution avec un gaz inerte qui permet également
d’augmenter le flux gazeux pour un transport amélioré des particules de noir de carbone. Les
diagrammes d’équilibre résultant de ces modifications ont été¢ explorés par Ozalp et al. [51].
Selon le principe de Le Chatelier, la diminution de la pression tout comme 1’ajout d’un gaz
inerte permet de déplacer I’équilibre dans le sens de la formation des produits. En revanche, a
I’échelle industrielle, une dilution a I’hydrogene (produit de la réaction) est envisagée et
modifiera I’équilibre dans le sens opposé, c’est a dire, vers la formation de méthane. De
méme, pour des questions de sécurité, le procédé devra travailler en 1égere surpression de
sorte qu’il n’y ait pas d’entrée d’air ; augmenter la pression ne sera pas favorable a la réaction
de dissociation mais permettra d’améliorer la cinétique. Néanmoins, a pression
atmosphérique, quelle que soit la dilution, I’équilibre est assez peu modifié.

1.3.1.2. Analyse énergétique de la réaction de craquage solaire

Il est intéressant de s’attarder sur le bilan énergétique de la réaction de craquage solaire (on
suppose que la réaction est totale). Le propos est illustré par la Figure 9. L’énergie contenue
dans une mole de CH4 est de 890 kJ (Pouvoir Calorifique Supérieur). Si on réalise la
dissociation solaire de la molécule, la valeur énergétique des produits est alors augmentée de
I’enthalpie de la réaction fournie sous forme d’énergie solaire. L’intérét de mener cette
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réaction via 1’énergie solaire est qu’elle économise une énergie fossile (et donc des émissions
de CO2) et permet dans le méme temps de stocker de 1’énergie solaire : 8% de ’énergie
contenue dans les produits est d’origine solaire. 59% de ’énergie des produits est contenue
dans I’hydrogene et 41% dans le carbone. Le procédé n’engendre donc aucune émission de
COg, il économise la ressource fossile, valorise 1’énergie solaire (emmagasinée pour fournir
I’enthalpie de la réaction mais il est aussi envisageable de valoriser la chaleur sensible des
produits qui est aussi d’origine solaire) et permet de récupérer du carbone solide qui est un
produit valorisable. Le carbone solide offre aussi la possibilit¢ de stocker le carbone sans
danger. Toutefois, Zedtwitz et al. [52] montrent que I’obtention de carbone solide a un cofit
énergétique fort. En effet, la conversion de I’hydrogéne produit, en électricité, via une pile a
combustible (65% d’efficacité) entraine une perte de 36% de la production d’électricité qui
serait possible par conversion directe du méthane dans un cycle Brayton-Rankine (cycle
combiné turbine a gaz, turbine a vapeur, 55% d’efficacité). Le noir de carbone pourrait aussi
étre converti en électricité avec une efficacité théorique de 100% (AG® / AH®) dans une pile
au carbone délivrant en sortie du CO; pur, plus facile a traiter [53]. Néanmoins, il faut garder
a I’esprit que ce procédé n’a pas pour finalité de produire de 1’¢lectricité mais bel et bien de
I’hydrogene et du noir de carbone qui sont des produits commerciaux. Un bilan exergétique
ne saurait suffire a définir sa rentabilité.

BB 76 kJ/mol CH,
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réaction de craquage
1000 A fournie par énergie
solaire) } 8%
S
£
2 800 -
5 2 moles de H,
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"g’. 572 kJ
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=
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S 400 > !
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200 -~ >41%
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Figure 9 : Bilan énergétique du craquage solaire du méthane

1.3.1.3.  Mécanisme et cinétique de la réaction de dissociation du
méthane

Bien que la réaction globale de dissociation du méthane puisse s’écrire simplement (Eq. (7)),
cette décomposition et la formation des noirs de carbone qui s’en suit sont des processus
relativement complexes. Par exemple, I’équation (7) n’explique pas la formation de sous-
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produits tels que CoHz, CoHs et CoHe. Un mécanisme globalement accepté est alors la
déshydrogénation progressive du méthane via la séquence : 2CH4—CoHg—CoHs—CoHo—C

[54]. Des modeles plus complexes, incluant des mécanismes radicalaires, ont été rapportés.
Olsvik et al. [55] et Billaud et al. [56] ont notamment proposé¢ des modeles a 36 et 119
réactions respectivement. Des mod¢les plus simples prennent en compte uniquement
I’acétyléne comme sous-produit [57]. Une revue bibliographique compléte concernant les
travaux sur la décomposition du méthane apres 1960 a été publiée par Billaud et al. [58].

La réaction globale de dissociation du méthane est le plus souvent considérée du premier
ordre [59],[60],[61],[62]. Néanmoins, d’autres valeurs ont ét¢ publiées. Dahl et al. [63] ont
identifi¢ un ordre de 4,4 tandis que Muradov et al. [64] ont déterminé un ordre de 0,5 pour la
dissociation du méthane sur des charbons actifs ou des noirs de carbone. Concernant I’énergie
d’activation, elle est fonction du caractére homogeéne ou hétérogéne de la réaction. Pour des
réactions non catalytiques, 1’énergie d’activation que 1’on peut trouver dans la bibliographie
varie entre 312 kJ/mol [65] et 451 kJ/mol [66], tandis que pour une réaction catalytique,
I’énergie d’activation est plus faible (143 kJ/mol [59]-236 kJ/mol [64]). Dans ce dernier cas,
de nombreux catalyseurs on été testés tel que Ni, Fe, Co, Cu,... Toutefois, ces catalyseurs
présentent une désactivation rapide due a la croissance d’un dépot de carbone et nécessitent
une fréquente étape de régénération le plus souvent par combustion, ce qui entraine 1’émission
de CO; [67]. D’autres catalyseurs, a base de carbone [68], ont été testés, notamment des noirs
de carbone, ce qui permet d’utiliser le produit de la réaction de craquage. De plus, Muradov a
montré que méme si les noirs de carbone ont un effet catalytique moins marqué que les
charbons actifs, la désactivation, elle, est plus lente [69]. Concernant la relation entre surface
spécifique et activité initiale des catalyseurs carbonés, des informations contradictoires sont
données. Muradov et al. montrent une relation de proportionnalité entre surface spécifique et
activité [70], tandis que Kim et al. [71] n’ont pas observé cette relation, et suggerent que toute
la surface du catalyseur n’est pas active afin d’apporter une explication au phénomene.

1.3.2. Etat de l'art

La décomposition du gaz naturel par énergie solaire peut permettre une production combinée
d’hydrogeéne et de noirs de carbone. Les premiers travaux que ’on trouve dans la
bibliographie remontent a 1978 [72]. Une revue des travaux les plus récents a été proposée
derniérement par Ozalp et al. [73]. Différents réacteurs ont été étudiés, on peut les classer en
deux catégories :
e Les réacteurs a chauffage direct :
Le gaz réactif regoit directement le rayonnement solaire, un ensemencement en particules
jouant le role d’absorbeurs radiatifs est nécessaire, une grande surface d’échange est ainsi
obtenue.
e Les réacteurs a chauffage indirect :
Le gaz réactif ne regoit pas directement le rayonnement solaire, celui-ci est absorbé par les
parois d’un absorbeur, puis restituées par conduction et convection au gaz réactif. La
surface d’échange est moins importante que pour les réacteurs a chauffage direct mais ils
présentent deux avantages, a savoir que I’ensemencement en particule n’est pas nécessaire
et qu’il n’y pas de probléme de déposition de particules sur la fenétre.
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1.3.2.1. Reéacteurs a chauffage direct

Kogan et al. [74] étudient un réacteur solaire a vortex (Figure 10). Le réacteur est de forme
conique avec un hublot au niveau de I’extrémité la plus large. Le gaz réactif ensemencé est
injecté sous la fenétre de sorte qu’il crée un écoulement en vortex vers la sortie située au fond
du cone. Entre la fenétre et I’injection du gaz réactif un gaz inerte est également injecté en
périphérie du hublot et dirigé vers son centre ; il est accéléré par le gradient de pression
négatif généré par 1’écoulement en vortex. Cela permet d’empécher un décollement de la
couche limite avant le centre de la fenétre qui est ainsi maintenue exsangue de particules. Un
taux de réaction de 28% a ¢été atteint a 1320 K sans ensemencement [75]. Des tests
d’ensemencement ont été effectués au préalable a température ambiante [76] et un systéme
d’ensemencement a ¢t¢ mis au point [77]. Des simulations sous Fluent® ont permis de
confirmer que 1’écoulement réduit les dépdts sur le hublot [78].
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Figure 10 : Réacteur solaire a vortex (Weizmann Institute of Science, Israél)

Hirsch et Steinfeld [79] ont aussi travaillé sur un réacteur solaire a chauffage direct (Figure
11) ensemencé avec des particules de charbon actif. La conversion maximale du méthane en
hydrogene était de 67 % a 1600K pour une puissance de 5 kW. Ozalp et al. ont étudi¢ ’effet
de la sculpture hélicoidale de la cavité et montrent que méme si elle permet d’augmenter la
turbulence, elle n’a pas d’effet significatif sur la distribution de température, les échanges
¢tant dominés par le transfert radiatif [80]. Dans le cadre du projet Solhycarb, un mode¢le en
régime transitoire a été enticrement développé et validé par Maag et al. [81],[82].
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Un réacteur tubulaire en graphite (Figure 12) a également été expérimenté par Abanades et
Flamant [83]. Une extrémité du tube débouche sur un hublot hémisphérique d’ou est injecté
un mélange argon-méthane. Le tube joue le role d’absorbeur et est le siége de la réaction de
décomposition. La conversion du méthane et le rendement en hydrogeéne peuvent atteindre
97% et 90% respectivement pour une température de paroi de 1660K, ceci sans adjonction de
particules [84]. Différentes géométries ont €té testées : I’ajout d’une paroi au travers du
récepteur tubulaire a permis de maximiser le transfert de chaleur et la surface disponible pour
la réaction [85]. Un modele de réacteur sous le logiciel commercial Fluent® est venu appuyer

Concentrated
solar radiation

nozzle
(auxiliary gas)

Quartz
window

Figure 11 : Réacteur solaire (Eidgenossische Technische Hochschule, Ziirich)

ces résultats [86].
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Figure 12 : Réacteur solaire tubulaire (Centre National de la Recherche Scientifique,
France)

1.3.2.2. Reéacteurs a chauffage indirect

Wyss et al. [87] ont étudié un réacteur constitué¢ de trois tubes concentriques. Le tube
extérieur est du quartz qui permet la transmission de 1’énergie solaire vers un tube de graphite
compact. Ce dernier joue le role d’absorbeur, il entoure lui-méme un tube de graphite aux
parois poreuses et dans lequel circule le méthane a décomposer. L’espace annulaire entre les
deux tubes de graphite permet de faire passer un balayage d’hydrogeéne vers le milieu
réactionnel a travers le graphite poreux, en ¢évitant ainsi le dépot de carbone sur les parois du
tube intérieur. Ce réacteur, breveté par Matovich en 1978 pour une utilisation électrique [88],
a été test¢ au foyer d’un four solaire de 10 kW (High Flux Solar Furnace (HFSF), National
Renewable Energy Laboratory (NREL)). La conversion du méthane a atteint 90% pour une
température de 2133K, des noirs de carbone de taille nanométrique ont €galement été obtenus
[89]. Plus récemment, le procédé solaire a été breveté par Weimer et al. [90].
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Figure 13 : Réacteur tubulaire a parois traversées par un fluide (National Renewable
Energy Laboratory, USA)

D’autres réacteurs ont été développés et pourraient étre mis en ceuvre par énergie solaire. Par
exemple Steinberg [91] a proposé un réacteur a métal fondu (étain ou cuivre) dans lequel le
transfert de la chaleur au méthane se ferait par barbotage du gaz et la séparation du carbone
par différence de densité (de la méme maniere que les scories sont récupérées sur les bains
d’acier). Shpilrain et al. [92] ont travaillé¢ sur un réacteur a lit fixe. Le méthane est dissocié
dans un gaz vecteur (H2 ou Nz) chauffé a travers les particules. Un réacteur a lit fluidisé est
¢galement préconisé par Muradov et al. [93] pour une application industrielle.

1.3.3. Le projet SOLHYCARB

Le projet européen SOLHYCARB (2006-2010), dans lequel s’inscrit la présente thése, a pour
objet I’é¢tude de la production couplée d’hydrogene et de noir de carbone a partir de gaz
naturel et d’énergie solaire concentrée. Il regroupe différents partenaires académiques :

e (CNRS-PROMES, France

e ETH-Zurich, Suisse

e PSI, Suisse

o WIS, Israél

e APTL-CERTH/CPERI, Gréce
e DLR, Allemagne

et industriels :
o TIMCAL BE, Belgique, producteur de noirs de carbone spéciaux
e ABENGOA SOLAR R&D, Espagne, développeur de centrales solaires

e CREED, France, centre de recherche et développement pour I’environnement,
I’énergie et le déchet de VEOLIA
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e N-GHY, France, spécialis¢ dans le développement industriel de générateurs
d'hydrogene et de systeémes a piles a combustible

Ce projet s’integre dans la continuité du projet HYSOL du programme énergie du CNRS-
MRNT-DGA [94]. Chaque partenaire a des taches spécifiques qui correspondent a son
domaine d’expertise. 5 tAches principales sont visées :

e Le design et la modélisation des réacteurs solaires

e Le test des prototypes

e [’¢tude de la séparation des produits et 1’utilisation de I’hydrogéne en fonction de sa
pureté

e La caractérisation des propriétés des noirs de carbone

e La proposition d’un design a I’échelle industrielle

Le projet doit évaluer deux concepts de réacteur (chauffage indirect (testé par le CNRS) et
direct (testé par WIS)) a I’échelle 10 kW puis développer un réacteur pilote de 50 kW pour le
concept le plus prometteur. L’objectif est d’étudier le procédé pour sa mise en ceuvre dans des
unités décentralisées (50 kW) et de contribuer au développement d’unités solaires centralisées
allant jusqu’a 30 MW.
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2. Production d’hydrogéne a I’échelle 20 kW

Des études préliminaires au développement du réacteur solaire de 20 kW ont été menées avec
un dispositif expérimental (tube) immergé dans un réacteur plasma servant de source de
chaleur externe [95]. Elles ont permis le design d’un premier réacteur de 20 kW.

2.1. Description du réacteur de 20 kW

Sortie des produits

vers |’analyse
Visée pyrometrique 4 entrées indépendantes '
(Ar+CH,)

Face avant refroidie

Filtre 4 manche
Conduit de sortie refroidi

Tube en graphite

7 Cavité en graphite

Boite en acier
inoxydable

Couches d’isolants
Hublot ) Ouverture
hémisphérique en
quartz

Figure 14 : Réacteur solaire de 20 kW (conception et réalisation CNRS-PROMES)

' ce chapitre a fait I’objet des articles scientifiques suivants :

S. Abanades, S. Tescari, S. Rodat, G. Flamant, Natural gas pyrolysis in double-walled reactor tubes using plasma
arc or concentrated solar radiation as external heating source, Journal of natural gas chemistry, 18(1), 2009, 1-8.
S. Rodat, S. Abanades, J. Couli¢, G. Flamant, Kinetic modelling of methane decomposition in a tubular solar
reactor, Chemical Engineering Journal, 146(1), 2009, 120-127.

S. Rodat, S. Abanades, G. Flamant, High-Temperature Solar Methane Dissociation in a Multitubular Cavity-
Type Reactor in the Temperature Range 1823-2073 K, Energy & Fuels, 23, 2009, 2666-2674

S. Rodat, S. Abanades, J.L. Sans, G. Flamant, Hydrogen production from solar thermal dissociation of natural
gas: development of a 10 kW solar chemical reactor prototype, Solar Energy, 83(9), 2009, 1599-1610.

S. Rodat, S. Abanades, G. Flamant, Experimental Evaluation of Indirect Heating Tubular Reactors for Solar
Methane Pyrolysis, International Journal of Chemical Reactor Engineering, 8, 2010, Article 25.

S. Rodat, S. Abanades, G. Flamant, Co-production of hydrogen and carbon black from solar thermal methane
splitting in a tubular reactor prototype, Solar Energy, 2010, In Press.

G. Maag, S. Rodat, G. Flamant, A. Steinfeld, Heat transfer model and scale-up of an entrained-flow solar reactor
for the thermal decomposition of methane, International Journal of Hydrogen Energy, 2010, acceptée.
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Le réacteur est présenté sur la Figure 14. Il est composé d’un récepteur cubique en graphite.
L’aréte mesure 20 cm et le diamétre de ’ouverture est de 9 cm. Le réacteur est congu pour
une puissance nominale de 10 kW, les mesures calorimétriques ont montré par la suite que la
puissance incidente était plutot de I’ordre de 20 kW. 4 zones réactionnelles tubulaires sont
disposées verticalement dans la cavité et fonctionnent en parallele. Chaque zone réactionnelle
est composée de deux tubes concentriques en graphite (12/4 mm pour le tube intérieur
(configuration A) et 24/18 mm pour le tube extérieur). Afin d’augmenter le temps de séjour,
de retarder I’obstruction des tubes par le carbone formé, et de tester un tube en alumine,
différentes configurations de tubes intérieurs ont ¢té utilisées ; la configuration du tube
extérieur n’a pas changé :

Configuration B : tube intérieur en graphite (12x4 mm) avec repercage (diametre 7 mm) sur
90 mm afin d’augmenter le temps de séjour dans la partie la plus chaude.

Configuration C : tube intérieur en graphite (12x4 mm) avec un chariotage sur 120 mm qui
permet d'augmenter 1’espace annulaire dans la partie avec la plus forte déposition de carbone.
Configuration D : tube intérieur en alumine (12x8 mm), idem configuration A sauf que le
diamétre intérieur passe de 4 a § mm.

Configuration E : tube intérieur en graphite (12x4 mm) avec un chariotage sur 185 mm.

Les dimensions sont présentées sur la Figure 15.

363

-
-

160.5 (insérés dans la cavité en graphite)

4
g
4l
-

Figure 15 : Coupes des tubes pour les configurations A, B, C et E (dimensions en mm,
échelle non respectée)

Le mélange CH4/Ar est introduit dans le tube intérieur et les produits sortent par 1’espace
annulaire entre les deux tubes ; ceci permet un préchauffage des réactifs par les produits. La
longueur d’un tube est 380 mm, 160.5 mm sont chauffés dans la cavité graphite alors que la
longueur restante passe a travers la zone isolée. Cette derniére est composée de 3 isolants
différents entourant la cavité en graphite afin de limiter les pertes par conduction. L’épaisseur
totale de I’isolation est 150 mm (50 mm pour chaque isolant). L’isolant en contact avec la
cavité graphite est du feutre graphite, I’isolant intermédiaire est constitué de fibres céramiques
réfractaires (62% Al203, 30% SiO», et liants organiques). La derniére épaisseur isolante est un
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matériau microporeux (20% ZrOz, 77,5% SiO2, 2,5% Ca0O). La conductivité thermique de
chaque isolant est donnée en fonction de la température dans le Tableau 2. L’enveloppe du
réacteur (535x535x373 mm) est en acier inoxydable. La face avant est usinée dans de
I’aluminium et présente des canaux concentriques pour un refroidissement a 1’eau. Une piece
annulaire en cuivre, également refroidie, permet de maintenir un hublot hémisphérique en
quartz (a I’origine, un hublot plat était utilisé¢, mais des problémes de tenue en température ont
imposé le passage a un hublot hémisphérique). Ce hublot isole la partie graphite de toute
présence d’oxygeéne qui pourrait entrainer I’oxydation des tubes et de la cavité. Cette derniere
est aussi balayée par un flux d’azote. Le rayonnement solaire concentré est transmis vers la
cavité corps noir a travers 1’ouverture. Les plans du réacteur sont fournis dans ’ANNEXE 1.
A la fois le rayonnement direct et infra-rouge en provenance des parois chaudes contribuent
au chauffage des tubes. Le systéme de concentration utilis¢ est le four de 1 MW du
laboratoire PROMES-CNRS a Odeillo (Figure 16). Il est composé de 63 héliostats (45 m? par
héliostat) qui suivent la course du soleil et d’un concentrateur parabolique (1830 m?) qui peut
atteindre des concentrations de prés de 10 000 soleils au foyer. Pour les expériences a
I’échelle de 20 kW, seule une partie des héliostats est utilisée et un volet permet de contrdler
la puissance et la densité de flux incidentes.

Tableau 2 : Conductivité thermique des différentes couches d’isolants en fonction de la

température
Feutre graphite Fibre céramique réfractaire Isolant microporeux
Température maximale >3273 K 1873 K 1273 K
Conductivité Conductivité Conductivité
Température (°K)  thermique Température (°K) thermique Température (°K) thermique
(W/m/K) (W/m/K) (W/m/K))
1673 0.429 1273 0.18 473 0.022
1873 0.53 1473 0.25 673 0.025
2173 0.824 1673 0.35 873 0.035
2473 1.298 1873 0.48 1073 0.044
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Figure 16 : Schéma de principe du four solaire de 1 MW (ANNEXE 2)

2.2. Equipements et procédure expérimentale

Avant chaque expérience, une pompe a vide permet de vider le réacteur et une alimentation en
azote est effectuée. Ceci permet d’évacuer I’oxygene de la cavité en graphite. Les tubes quand
a eux sont balayés par de I’argon. Une fois I’alimentation en eau de refroidissement mise en
oeuvre, les portes du four peuvent alors étre ouvertes progressivement afin de chauffer le
réacteur. La période de chauffage est de I’ordre de 30 min. La température est controlée par
un pyrométre optique « solar blind » (longueur d’onde : 5.14 pm) qui pointe vers la paroi d’un
tube a travers une fenétre en fluorine. Des thermocouples Pt-Rh (type B ou S) et Chromel-
Alumel (type K) permettent aussi un controle de la température a différents points du
réacteur (Figure 17) : le thermocouple 1 est en contact avec la cavité en graphite, le
thermocouple 2 est situ¢ entre la premicre et la deuxiéme couche d’isolant (feutre graphite-
fibre céramique réfractaire), le thermocouple 3 est positionné entre la deuxiéme et la troisiéme
couche d’isolant (fibre céramique réfractaire-isolant microporeux). Pour les expériences au
dela de 1873K, le controle de la température n’était possible que grace au pyrometre.
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graphite
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Figure 17 : Position du pyrométre et des différents thermocouples

Une fois la température désirée atteinte, un mélange argon-méthane est injecté dans les tubes.
8 débitmeétres massiques (4 pour 1’argon, 4 pour le méthane) permettent de contrdler les débits
par voie numérique a 1’aide d’un logiciel de pilotage. Deux débitmétres sont ainsi dédiés a
chaque tube (Brooks Instruments modele 5850 S, gamme 0-10 NL/min pour le méthane et 0-
20 NL/min pour I’argon, précision 0,7% de la mesure +/- 0,2% de la pleine échelle). A la
sortie du réacteur, apres refroidissement, les produits sont dirigés vers un filtre & manche
(diametre : 127 mm, longueur : 800 mm) pour séparer les particules de carbone. Le filtre est
en Ryton avec une membrane Mikrotex (type 3601-57, 500 g/m?). Une partie du débit est
dérivée vers un appareil de chromatographie en phase gaz grice a une pompe
d’échantilonnage (pompe péristaltique). Un échantillon est alors prélevé par la pompe interne
de Dl’appareil (Varian CP 4900). Deux colonnes permettent I’analyse des gaz: voie 1
(MolSieve 5SA PLOT 10M Backflush) pour Hz, N>, O, CO, CHs; voie 2 (PoraPLOT U 10M
Backflush) pour H; et les hydrocarbures tels que CHs, C2Hs, C2Ha, CoHa. Le gaz vecteur
utilisé est I’argon qui sert également pour la dilution du méthane durant les expériences de
craquage, ce qui permet d’¢éliminer les effets de la matrice. Un analyseur en ligne de méthane
et d’hydrogene est également utilis¢é (Rosemount NGA 2000 MLT3). Les méthodes de
détection mises en jeu pour I’hydrogéne et le méthane sont la conductivité thermique et
I’absorption infrarouge respectivement. La résolution est de 1% de la pleine échelle. La
mesure de la teneur en méthane permet la compensation d’interférences pour la mesure sur
I’hydrogéne. La pression réduite dans les tubes est controlée par une pompe a vide de type
Venturi (PIAB P6010 S132-3X4, pression d’alimentation 4 bars, débit maximal de vide : 3.2
NL/s a -40 kPa). Des capteurs de pression (cellules céramiques) disposés a I’entrée de chaque
tube permettent le contrdle du bouchage des tubes. Ils permettent de rapporter des pressions
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entre 0 et 4 bars absolu, la précision est +/- 0,30% de la pleine échelle. Une photo de
I’installation expérimentale est donnée sur la Figure 18.

Filtre Réacteur

Pyrometre
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Figure 18 : Dispositif expérimental au foyer du four solaire de 1 MW

2.3. Reésultats expérimentaux a I’échelle 20 kW

Deux campagnes d’expériences ont ¢té menées au grand four solaire avec le réacteur de 20
kW. La premicre concerne des essais a basses températures (1670K-1770K) tandis que la
seconde concerne des essais a plus hautes températures (1820K-2070K).

Les résultats sont souvent donnés en fonction du temps de séjour t (s) (ou space time [96])
dans le réacteur :

=k (13)

V; est le volume du réacteur en m> (égal au volume réactionnel compris a I’intérieur de la
cavité en graphite) et Qo est le débit a la référence en m>/s sachant que la référence est prise a
I’entrée de la cavité en graphite supposée isotherme et isobare. La température est celle
mesurée par le pyrometre et la pression est de I’ordre de 40 kPa (sauf mention contraire). Bien
entendu la valeur exacte de la pression correspondant a chaque test a été prise pour le calcul.
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Le fait de travailler en dépression permet notamment d’augmenter la vitesse de circulation.
Cette dépression est rendue possible par une pompe a effet Venturi. Méme si ce temps de
sé¢jour ne prend pas en compte I’expansion chimique, il permet de donner un temps
caractéristique de la réaction.

Les critéres de performances sont les suivants :

e La conversion du méthane : c’est le rapport entre la quantité de méthane transformée
et la quantité de méthane injectée, il donne donc une information sur la fraction de
méthane convertie (quel que soit le produit obtenu : Ha, C2Ha,...).

Conversion du méthane : XCHFW (14)

e Le rendement en hydrogene : c’est le rapport entre la quantité d’hydrogéne produite et
la quantité¢ d’hydrogeéne qui serait produite si la dissociation du méthane était totale.
Ainsi, il permet d’apprécier la quantit¢ de méthane effectivement convertie en
hydrogeéne, un des produits a valoriser.

\ . _ F.YHZ
Rendement en hydrogéne : Yu.= 2 Toan (15)

Si la décomposition du méthane n’engendrait que du carbone et de 1’hydrogene alors la
conversion du méthane et le rendement en hydrogéne seraient égaux, Yu2/Xcus donne une
idée de la quantité de sous-produits.

e Le rendement en carbone : c’est le rapport entre la quantité de carbone récupérée sous
forme solide et la quantité de carbone contenue dans le méthane injecté. Cela permet
de quantifier I’efficacité de la conversion du méthane en carbone solide, produit a
valoriser également.

R),CH4 -(F.yCH4 +2.F.YC2H2 +2.F.YC2H4 +2.F.YC2H6)

Rendement cn Carb()ne . Yc=
Fo,chs

(16)

ou Fcu. est le débit molaire de CHy4 a I’entrée, y;i est la fraction molaire de ’espéce i et F est
le débit molaire total a la sortie (avec 1’argon pour gaz de dilution) obtenu selon :

= FAr
F_l-(YCH4 +y1-lz +yCzH2 +YC2H4 +yCzH6) (17)

Ces définitions supposent que les seules espéces présentes sont CH4, Hz, C, CoHz, CoHy et
CoHg. D’autres molécules telles que des composés aromatiques peuvent se former mais n’ont
pas ¢ét¢é identifiées en quantités significatives.

Par différentiation des formules précédemment décrites, il est possible d’estimer ’incertitude
sur les différents parametres.
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Incertitude relative sur Yuz :

AV _AF  Aym  AFocra _ _
V= F o o 0.05+0.0013+0.007=0.0583 (18)

L’incertitude sur le débit total est estimée par rapport a la détermination de ce dernier par
deux méthodes (bilan sur H ou utilisation du débit d’argon (Eq. (17))). Les autres incertitudes
sont des données constructeur (chromatographe et débitmetre de méthane). On obtient une

valeur qui ne dépend d’aucun paramétre : %=0.05 83 . C’est I’évaluation du débit total qui

présente la plus grande incertitude.

Incertitude relative sur Xcu4:

AX s 0.0583x(1—Xcrn) (19)
Xcms XcHa

L’incertitude relative est fonction de Xch4, les valeurs typiques n’excedent pas 4%.

Incertitude relative sur Xc:

AXc  Fx(vem+2.yom+2 yous+2.yons) AFy o | FX(vem+2 . yom+2 . yons+2.yens) AF

Xc FocraxXc Focms Fo.craxXc F
2. Fycm Ayom  2.Fyons Ayowns | 2.Fycns Aycoms  Fycas  Aycns
FocmxXe yom  FoonxXc yam  FocmxXc yams  FocmxXc ycm

(20)

L’incertitude relative moyenne sur les expériences est de 10% mais peut dépasser 20% dans
certain cas, notamment si le débit total est important et le rendement en carbone faible.

Les valeurs de rendement en hydrogeéne et méthane sont donc fiables, le rendement en
carbone peut présenter une incertitude plus importante. Ce dernier est aussi calculé¢ en
supposant que seules les espéces CH4, CoHz, C2Ha et CoHe sont présentes (les hydrocarbures
lourds sont négligés).

2.3.1. Mesures et distribution de la température

Des résultats typiques de mesures de températures sont présentés pour un test expérimental.
La Figure 19 montre 1’évolution temporelle de la température dans le réacteur donnée par les
trois thermocouples T1, T2 et T3 (Figure 17) ainsi que par le pyrometre.
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Figure 19 : Evolution de la température au niveau des différents capteurs
(thermocouples T1, T2, T3 et pyrométre) et flux solaire incident

La courbe de la température donnée par le pyrométre présente des discontinuités car par
périodes le pyromeétre avait €té positionné sur d’autres visées que celle définie sur la Figure
17 mais celles-ci ont été trés vite obstruées pour limiter les pertes thermiques et aussi pour des
raisons de surchauffe au niveau des supports de fenétres en fluorine. Une seule visée a été
conservée et équipée d’un serpentin de refroidissement en cuivre parcouru par de 1’eau.
L’origine des abscisses coincide avec le début de 1’ouverture des volets du grand four, c’est a
dire le début du chauffage. Le flux solaire incident (DNI : Direct Normal Irradiation) est
relativement stable tout au long de I’expérience (environ 1000 W/m?, ce qui est une valeur
typique d’une journée bien ensoleillée sur le site de Font-Romeu du laboratoire PROMES).
L’équilibre thermique n’est pas atteint sur 1’épaisseur d’isolant du réacteur puisque les
températures données par les thermocouples T2 et T3 ne sont pas stables pendant la période
de craquage (Iégere augmentation). De plus, apres la période d’injection de méthane, les
volets du four sont fermés et pourtant on remarque que la température au niveau du
thermocouple T3 continue a augmenter. Des simulations en régime transitoire sur une tranche
de réacteur ont montré que 1’équilibre thermique du réacteur ne pouvait étre atteint en une
journée de soleil. Toutefois, la période de craquage du méthane correspond a une température
relativement stable du thermocouple T1 donc on peut considérer un régime permanent local
dans la cavité en graphite. La régulation de la température n’est pas chose aisée, car un four
solaire ne peut étre régulé comme un four électrique par exemple. De nombreux parametres
rendent cette tache difficile :
e Tout d’abord, I’exploitation du réacteur a commencé avec un hublot plat en quartz, qui
a souvent subi des surchauffes et donc est devenu plus ou moins absorbant par
dévitrification, rendant la transmission du rayonnement solaire moins efficace en fin
d’expérience et entrainant ainsi des problémes de régulation de la température. Ce

30



-Production d’hydrogene a I’échelle 20 kW-

hublot a été remplacé par un hublot hémisphérique pour la deuxiéme campagne
expérimentale, ce qui a résolu ce probléme.

e Les variations de flux solaire, dues au passage d’un nuage, peuvent aussi perturber la
régulation ; le choix d’une journée parfaitement ensoleillée permet de s’affranchir de
ce phénoméne mais il faut savoir que méme sans nuage le flux solaire varie en
fonction de I’heure de la journée.

e Laréaction de craquage qui est endothermique perturbe aussi la température.

e L’¢volution de la température du réacteur montre que 1’on travaille en régime
transitoire.

e [a mesure par pyrométrie suppose que la transmission de la fenétre en fluorine ne
varie pas au cours de I’expérience, pour cela nous avons notamment di prendre des
précautions lors de I’utilisation de tubes en graphite neufs qui ont tendance a dégazer
(goudrons ou brais utilisés comme liants lors de la fabrication) qui peuvent venir se
déposer sur la fenétre.

Tous ces parametres font qu’il n’est pas possible d’avoir une régulation parfaite de la
température mais I’inertie de la cavité permet d’absorber une partie des variations et, par
conséquent, il est tout de méme possible d’assurer un bon controle de la température par
I’intermédiaire des volets du grand four qui laissent passer plus ou moins de flux solaire en
fonction de I’angle d’ouverture. Une attention particuliére a été portée a cette mesure qui est
un parametre de premiere importance. On peut estimer que la température a €té controlée a +/-
25K. Un élément intéressant aussi est le bon accord entre la température donnée par le

thermocouple T1 et le pyrométre, ce qui permet d’avoir une mesure redondante, donc plus
fiable.

2.3.2. Régime établi, stabilité et reproductibilité

Les fractions molaires en CHs et H» en sortie de réacteur données par I’analyseur en ligne
ainsi que la température mesurée par le pyrométre sont représentées sur la Figure 20. La
pression est de I’ordre de 70 kPa. Quatre conditions expérimentales, testées successivement,
sont étudiées : le premier test est mené avec 36 NL/min d’argon et 8 NL/min de méthane, le
second avec 36 NL/min d’argon et 12 NL/min de méthane, le troisiéme est identique au
premier afin de tester la reproductibilité, le dernier test est effectué¢ avec 28 NL/min d’argon et
8 NL/min de méthane.
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Figure 20 : Mesure en ligne de la fraction molaire en CH4 et H2 dans le gaz de sortie
ainsi que de la température pour 4 expériences successives

Tout d’abord, la courbe de la fraction molaire en H> présente un plateau pour les trois
premicres conditions expérimentales 1 a 2 minutes apres I’injection du méthane. Ceci montre
qu’on atteint rapidement un régime établi. Pour le dernier test, ce plateau n’est pas observé
méme apres 6 minutes, et la fraction molaire en H> augmente progressivement. Ceci provient
de I’augmentation de pression résultant du bouchage des tubes par un dépot de carbone. Ainsi,
le temps de séjour est augmenté et induit une meilleure conversion, d’ou I’augmentation de la
concentration en Ho.

Ensuite, les premier et troisieme tests expérimentaux prouvent que des résultats similaires (a
moins de 1% de différence) sont obtenus pour des conditions expérimentales identiques a la
fois pour la concentration en H> et CHa. Il n’y a donc pas d’influence du test précédent.
Finalement, la mesure de température montre des fluctuations qui sont fonctions de la
présence ou de I’absence de méthane dans le gaz d’injection. Dés que le méthane est injecté,
la température diminue, alors qu’elle augmente quand on stoppe le débit de méthane (le débit
d’argon étant maintenu). La variation est de D’ordre de 20-30 K. Cette diminution de
température vient du fait que la réaction de craquage est endothermique. Ainsi, une légere
surchauffe du réacteur sous argon permettait d’anticiper cette réduction de température afin
d’atteindre la température cible lors de I’injection de méthane.

Cette série de test a une importance €vidente pour la confiance que ’on peut apporter aux
résultats qui vont suivre. Notamment, on voit qu’un régime stable est atteint apres quelques
minutes et que les résultats obtenus sont reproductibles.
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2.3.3. Influence de la température sur la réaction de craquage

La température maximale de travail a été de 2073K. Sur la Figure 21, la conversion du CHs4 et
la fraction molaire en CoH» sont tracées en fonction du temps de séjour pour différentes
températures (1740K, 1823K, 1973K, et 2073K). La fraction molaire de méthane dans le gaz
injecté est maintenue a 20% tandis que le débit total injecté est changé afin de modifier le
temps de séjour. L’influence de la température est claire : plus la température est haute, plus
la conversion est élevée pour un temps de s€¢jour donné. Pour un temps de séjour de 11 ms, la
conversion du méthane est de 62%, 79%, 93%, et 100% a 1740K, 1823K, 1973K, et 2073K
respectivement. La conversion du méthane est totale pour des températures supérieures a
1823K et pour un temps de séjour supérieur a 25 ms. Concernant la fraction molaire en CoH>
en sortie, il semble qu’elle soit plus affectée par le temps de séjour que par la température. Les
plus faibles concentrations en C2H» sont obtenues pour les plus grands temps de s€jour.
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Figure 21 : Conversion du CHj4 et fraction molaire en C2H: en sortie pour différents
temps de séjour et températures

En supposant une cinétique du premier ordre [59],[60],[61],[62] et un réacteur piston, le
temps de séjour 7 et la conversion du méthane sont reliés d’apres [83] par :

kt=—(1+a)fIn(1-Xcus)—aff X cr: (21)
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ou «a est le facteur d’expansion chimique, 3 le facteur de dilatation physique, et k le taux de
réaction qui suit une loi d’Arrhenius :

k=ko.exp(-Ea/RT) (22)

ou E, représente 1’énergie d’activation (J/mol), ko le facteur pré-exponentiel (s!), R la
constante des gaz parfaits (8,3145 J/mol K), et T la température absolue (K).

Ainsi il est possible de déterminer la constante cinétique k pour différentes températures
expérimentales. A partir du tracé In(k)=f(1/T) (k est une moyenne sur au moins 3 points a T
sur la Figure 22), une régression linéaire (R?=0,9932) permet d’estimer un facteur pré-
exponentiel de 1,42x107 s™! et une énergie d’activation de 172 kJ/mol. Ces valeurs sont en
accord avec les parameétres que I’on trouve dans la bibliographie pour des réactions de
craquage hétérogeénes (catalytiques). Les noirs de carbone produits peuvent jouer le rdle de
catalyseur. Ce modele simplifi¢ permet d’estimer que I’incertitude (a T = 1823K) sur la
conversion du méthane est de +/- 3% pour une incertitude sur la température de +/- 25K (ce
qui correspond a I’incertitude sur la mesure expérimentale de la température). De méme,
I’incertitude sur la conversion du méthane est inférieure a +/- 2% si le temps de séjour est
connu a +/- 10 %. En revanche, une variation de +/- 6% sur 1’énergie d’activation (estimée sur
la pente de la droite In(k)=f(1/T)), affecte la conversion du méthane de +/- 17%. Ainsi,
I’incertitude sur la température et le temps de séjour ont peu d’impact sur la valeur de la
conversion du méthane alors que la valeur de I’activation d’énergie est plus critique et ne peut
étre prise ici que comme un ordre de grandeur de ce paramétre cinétique.

6

5 \
4 \

y=-20697x +16.472

= R’ =0.9932
T 3
|

2

1

0 T T T T T 1

5.0E-04 5.2E-04 5.4E-04 5.6E-04 5.8E-04 6.0E-04 6.2E-04

1T (K")

Figure 22 : Détermination des parametres de la loi cinétique d’Arrhenius par régression
linéaire du tracé Ln(k)=f(1/T)

234. Influence du temps de séjour sur la réaction de craquage

L’influence du temps de séjour sur la décomposition du méthane a été étudiée pour une
température de 1823K. Le temps de séjour varie entre 15 et 70 ms (Figure 23). Afin de
modifier le temps de séjour, le débit total a été changé tout en conservant une fraction molaire
en méthane constante dans le mélange injecté (10%).

34



-Production d’hydrogene a I’échelle 20 kW-

1,00 o + ) 3 0035
m

090 ¢ +

£ ™ + 0030
¢ B
2 080 -
o a ¢
E " 10025
8]
§ 50.?’0 3 o
&

@ £060 . 100207%
)
5 £
5 Eo.so S
3 50.40 -+ 4 Conversion du CH4 . T 'E
5 . K mRendement en H2 =
3 £030 . 10010
5 +wRendementenC
% 0.20 Fraction molaire en CH4 (sortie) 0005
Y010 : # Fraction molaire en C2H2 (sortie) » '

0.00 | | T . T . : 0.000

0.00 0.01 002 003 0.04 0.05 006 007 008

Temps de séjour (s)

Figure 23 : Conversion du CH4, rendement en Hz, rendement en C et fractions molaires
en CH4 et C2H: en sortie en fonction du temps de séjour

La premiére conclusion est que la conversion du méthane et le rendement en hydrogene sont
améliorés quand on augmente le temps de séjour. Si on rentre davantage dans le détail, on
peut voir apparaitre une partie du schéma réactionnel de la décomposition du méthane. Pour
les temps de séjour compris entre 15 et 18 ms, le rendement en H, augmente en raison d’un
meilleur taux de décomposition du méthane (la concentration en CH4 en sortie diminue) alors
que la concentration en CoH» en sortie augmente légerement. Le CHy4 est donc converti en
CoHo, libérant ainsi 1,5 moles de H> par mole de CH4 converti (2CH4 — C>Hz + 3H»). Pour
des temps de séjour plus longs, le rendement en H» est amélioré en raison de la décomposition
du CoHa. Ce dernier constitue un intermédiaire réactionnel comme discuté précédemment.
Des tendances similaires sont observées sur la Figure 21. Pour les plus faibles températures
(1740 K et 1823 K), la concentration en CoH» présente un maximum alors qu’elle décroit de
fagon monotone pour des températures plus élevées, certainement parce que le maximum est
atteint pour des temps de séjour plus faibles. Ceci suggere que la formation de CoHo» est plus
rapide a plus haute température. Le rendement en carbone est aussi tracé sur la Figure 23 et on
observe que la diminution de la concentration en CH> correspond a I’augmentation du
rendement en carbone. CoH» est effectivement converti en noir de carbone et Hz. Les
rendements en H> et en C sont deux parametres intéressants qui permettent de suivre et de
quantifier ’accomplissement des deux objectifs du projet de dissociation du CH4, a savoir, la
production conjointe de H» et de noir de carbone. Sur la Figure 23, on reléve un rendement en
H> de 73% pour un temps de séjour de 1’ordre de 15 ms. Ceci signifie que 73% de H» contenu
dans le CH4 injecté est transformé en H> (gaz). Pour des temps de séjour plus grands, cette
valeur est encore meilleure et prouve que la conversion du CH4 en Hb est efficace. En ce qui
concerne le noir de carbone, seulement 28% du contenu initial en C dans CH4 est transformé
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en carbone solide pour un temps de séjour de 15 ms, ce qui signifie que la conversion du CHy
en noir de carbone n’est pas trés €levée. Ceci est di a la présence substantielle de CoH» pour
les faibles temps de sé¢jour. Un temps de séjour de 70 ms est nécessaire afin d’obtenir une
fraction molaire en CoH» inférieure a 0,5% et, par suite, un rendement en C de 90% est atteint.
Une fraction molaire en méthane de 50% dans le mélange injecté a aussi été expérimentée a
1923 K pour un temps de sé¢jour de 79 ms et la fraction molaire en C,H> résultante était de
moins de 300 ppm. L’utilisation de méthane pur (sans dilution a I’argon) a permis de
travailler avec un temps de séjour de 124 ms a 1923 K. La concentration en CoH> était alors
inférieure a 400 ppm. Afin d’augmenter le rendement en H» et d’éviter la formation de C2Ha,
il est préférable de travailler avec des longs temps de séjour tandis qu’une augmentation de
température n’est pas obligatoire [97].

I est toutefois intéressant de s’attarder sur cette notion de temps de s€jour, défini ici comme
le « space time ». Une alternative a cette définition est le temps de sé¢jour moyen T, qui prend
en compte le débit en sortie du réacteur et non plus le débit en entrée :

_ v
= OB+ X o) (23)

avec
o facteur d’expansion chimique (#)
1+
E),CH4

B facteur de dilatation physique (%)

Far  débit molaire d’argon (mol/s)
Fo,cns débit molaire de méthane a 1’entrée (mol/s)

P pression de la zone réactionnelle (Pa)

Po pression a la référence (Pa)

Qo débit volumique a la référence (m>/s)

T température de la zone réactionnelle (K)
To température a la référence (K)

Vr  volume réactionnel (m?)

Si la référence est prise a I’entrée de la cavité graphite, considérée comme le lieu de réaction
isotherme, alors f=1. Ainsi pour un mélange injecté a 10% molaire en méthane et Xcun4=1,
™=1,10 t™n. Le temps de séjour « vrai » (temps requis a un traceur inerte pour traverser le
volume de réacteur) est contenu entre le « space time t » et le temps de séjour moyen tm. Pour
une dilution suffisante a 1’argon, les simulations avec le code Dsmoke présentées dans la suite
(section 2.4.2), montrent qu’il n’y a pas de différence significative entre le temps de séjour
«vrai » et le « space time ». Evidemment lorsque une dissociation totale est obtenue avec du
méthane pur, le « space time » devient deux fois plus grand que le temps de séjour moyen.

2.3.5. Influence de la fraction molaire en méthane sur la réaction de
craquage

L’influence de la concentration en méthane, dans le mélange d’alimentation, sur la réaction de
dissociation a été étudiée avec un débit constant d’argon (18 NL/min) et un débit de méthane
variant entre 2 et 10 NL/min, c’est & dire, pour des fractions molaires en méthane en entrée
variant de 10% a 36% (Figure 24).
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Figure 24 : Rendement en H2, conversion du CHgs et fractions molaires en H2 et CH4 en
sortie pour 5 conditions expérimentales avec augmentation de la fraction molaire en
CHy4 en entrée (T = 1923K)

La température était de 1923K. Pour chaque test, un plateau est atteint sur les courbes des
concentrations molaires en H> et CH4 en sortie. Le niveau de chaque plateau augmente
lorsque 1’on augmente la fraction molaire en CHs en entrée. Ainsi, plus la fraction molaire en
CHs en entrée est grande, plus la quantit¢ d’H> produite est importante. Cependant, la
conversion du CH4 diminue conjointement puisqu’on observe une augmentation de la quantité
de CH4 dans le gaz de sortie. Ce dernier effet est di a la réduction du temps de sé€jour (de 20
ms a 17 ms) et a la réaction endothermique. Le rendement en H: et la conversion du CH4 sont
aussi reportés par des symboles ponctuels. La conversion du CHgy est effectivement réduite par
I’augmentation de la fraction molaire en CH4 a I’entrée. Le rendement en Hz semble décliner
plus tot. Néanmoins, 93% de conversion en CHy et 74 % de rendement en H> sont toujours
atteints pour une fraction molaire en CHy4 a ’entrée de 36%. Par conséquent, augmenter la
fraction molaire en CH4 en entrée jusqu’a 36% permet d’augmenter le rendement énergétique,
puisqu’une conversion acceptable du CHs est maintenue. Un test expérimental a aussi été
mené a 1923 K pour du méthane pur. La dissociation était complete : le débit de H» en sortie
¢tait le double du débit de CH4 (Figure 25). La quantité de sous-produits était négligeable.
Toutefois, ’absence de dilution a clairement augmenté le temps de séjour et engendré un
dépot de carbone pyrolytique trés dense dans le tube.
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Figure 25 : Production d’H: a partir de méthane pur (2-4 NL/min, 7=124 ms - 62 ms)

Pour un débit total constant (20 NL/min), la Figure 26 montre que la conversion en CHy et le
rendement en H»> sont constants, quelle que soit la fraction molaire en méthane a 1’entrée entre
10% et 30%, pour les températures 1670K, 1740K, et 1873K. D’ailleurs a 1873K, la
conversion est totale. Le fait que le débit total reste constant est une fagcon de conserver un

méme temps de s¢jour (environ 18 ms).
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Figure 26 : Conversion du CH4 et rendement en H: en fonction de la fraction molaire en
CHj4 en entrée pour trois températures (1670 K, 1740 K et 1873 K)
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Cette figure met donc en jeu les trois parametres étudiés précédemment : pour un temps de
sé¢jour donné, on vérifie que 1’augmentation de température permet d’atteindre de meilleurs
rendements et aussi que 1’augmentation de la fraction molaire en méthane a I’entrée de 10% a
30% n’a pas d’influence significative. Cette derniere observation restera vraie tant que le
transfert de chaleur compense la demande énergétique. En effet, augmenter la fraction molaire
en méthane engendre une plus grande consommation d’énergie ; cet apport d’énergie pourrait
s’avérer limité par le transfert de chaleur au dela d’un certain débit, et donc on observerait
effectivement une influence de la fraction molaire en méthane a I’entrée. Il est possible
d’augmenter 1’efficacité d’un futur récepteur en matiere de transfert de chaleur, notamment en
travaillant en régime turbulent. Afin de retarder le plus possible le bouchage des tubes nous
n’avons pas augmenté davantage la fraction molaire en méthane dans ces conditions ; une
dilution est de toute fagon nécessaire pour assurer au mieux I’évacuation des noirs de carbone.
La fraction molaire apparait comme un parametre de second plan par rapport a la température
et au temps de séjour, puisque I’influence sur la conversion du CH4 et le rendement en H»
reste limitée. En revanche, on verra que c’est un parametre qui a une influence importante sur
I’efficacité énergétique.

2.3.6. Comparaison entre craquage du méthane et craquage de gaz
naturel

Pour un test expérimental, du gaz naturel a été utilisé au lieu du méthane afin de mettre en
évidence une éventuelle influence de la composition du gaz réactif. En effet, afin de mieux
maitriser la composition du gaz a I’entrée, du méthane est couramment utilis¢ pour les
expériences de craquage. Cependant, il convient de s’assurer qu’un comportement similaire
est obtenu avec du gaz naturel. Dans le cas d’une application industrielle, le gaz naturel serait
directement utilisé, compte tenu de sa disponibilité. Une analyse chromatographique du gaz
naturel a notre disposition nous a permis de mettre en évidence environ 9.5 % d’éthane et des
traces de CO; et N». La Figure 27 regroupe les fractions molaires en Hz, CoH> et CH4 en
fonction du temps de séjour, pour deux expériences similaires de craquage, de méthane pour
I’une et de gaz naturel pour ’autre, a 1873K.
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Figure 27 : Fractions molaires en Hz2, CH4, C2H: apres craquage du Méthane (M) ou du
Gaz Naturel (GN) a 1873K

Connaissant la composition du gaz naturel, il est possible de corriger la mesure des
débitmetres grace aux « facteurs de gaz », facteurs de correction fournis par le fabricant. Le
débit équivalent en hydrogene et carbone de I’alimentation était de 0,892 mol/min de H; et
0,446 mol/min de C pour le cas au méthane pur et de 0,884 mol/min H> (-1%) et 0,462
mol/min C (+3.5%) pour le cas au gaz naturel, le CoHg étant plus riche en carbone qu’en
hydrogeéne comparativement au méthane. La comparaison montre une faible différence, a
peine quelques pour-cent, ce qui est tout a fait dans la gamme des incertitudes expérimentales.
Comme prédit par le code de simulation cinétique Dsmoke [98] (section 2.4.2), aucun
changement n’est observé sur la conversion du méthane et le rendement en hydrogene lors du
craquage du méthane ou du gaz naturel pour un temps de séjour supérieur a 1 ms. Seul un
écart est obtenu pour des temps de s€jour plus courts, en raison de la présence d’éthane, plus
facile a décomposer que le méthane. Les données expérimentales présentées ici montrent que
les résultats de craquage du méthane sont similaires a ceux du craquage du gaz naturel et que
par conséquent, les résultats sont bien extrapolables pour ce type de gaz, majoritairement
compos¢ de méthane. Une attention toute particuliere doit étre tout de méme portée dans le
cas de gaz naturels contenant du COz, car celui-ci peut se décomposer en CO, un gaz
hautement toxique. Un prétraitement d’¢limination des sulfures est souvent réalisé sur ZnO si
nécessaire [99].

2.3.7. Bilan matiére

Un bilan mati¢re a été établi lors d’une série de 5 expériences a 1923K avec un débit
volumique d’argon constant (18 NL/min) et un débit de méthane variant entre 2 et 10 NL/min.
Ce bilan est tout a fait typique de la répartition de la matiére sur les différents essais
expérimentaux réalisés sur le réacteur de 20 kW. Les tubes réactionnels de méme que le filtre
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ont été pesés avant et aprés I’expérience. La quantité de carbone accumulée dans les tubes
¢était de 26,4 g tandis que 1,5 g était présent dans le filtre. Un total de 146,5 NL/min de
méthane avait été injecté durant I’expérience. Un bilan matic¢re a ainsi pu étre effectué entre
d’une part la quantité de maticre en sortie et d’autre part la quantité initiale de matiére
injectée. En faisant le rapport des espéces H et C en sortie et en entrée, on obtient un ratio de
93% (Eq. (24)) pour le carbone et 92% (Eq. (25)) pour I’hydrogene. Ces calculs ont été
effectués en considérant uniquement les especes Ha, C, CHs et C2H>, les autres hydrocarbures
sont négligés.

- Fern+2F0m+Fe

C(ratio)= Focme (24)
- ~_AFcr.2Fcm 2 Fm

H(ratio)= 4F0cne (25)

La Figure 28 montre le bilan matiere sur H. 75% de I’hydrogéne atomique se retrouve sous
forme d’hydrogene gazeux (Hz), 14 % sous forme de C2Hz, 3% est contenu dans le CH4 non
converti et les 8% restant sont attribués aux autres hydrocarbures. D’aprés ce bilan, CHs est
efficacement converti en H> (rendement en Hz de 75% sur la série expérimentale).

3%  14%
- 8% & H2 contenu dans
75% drautres HC

Figure 28 : Bilan matiere typique sur H (T=1923K, Ar=18 NL/min)

La Figure 29 quant a elle donne la répartition du bilan matiere sur le carbone. 54% du carbone
initialement injecté est contenu dans C;H>. Seulement 36% du carbone est récupéré sous
forme solide soit dans les tubes (34%) soit dans le filtre (2%). 3% du carbone réside dans le
CHa4 non converti. La part restante (7%) correspond probablement a la part de carbone déposé
et non récupéré, mais peu aussi étre contenu dans les hydrocarbures non pris en compte. On
constate que le méthane n’est pas aussi bien converti en carbone solide qu’il peut I’étre en Ho,
ceci en raison de la présence d’une quantité substantielle de CoHo.
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Figure 29 : Bilan matiére typique sur C (T=1923K, Ar=18 NL/min)

Remarque : I'importance de C;H» dans le bilan carbone peut paraitre grande au vu des
fractions molaires en CoH> obtenues (quelques pour-cent) ; cependant la fraction molaire en
CoH, apparait bien plus conséquente si on fait abstraction de la dilution a 1’argon. Par
exemple, a 1923K avec Ar=18 NL/min et CH4=6 NL/min, on obtient une composition en
sortie qui est la suivante (fractions molaires): Ar=0,617, H»=0,308, C2H»=0,069, CH4=0,005,
CoH4=0,001, si on se réfere uniquement aux especes autres que l’argon on obtient la
composition suivante : H»=0,804, C,H>=0,18, CH4=0,013, C2H4=0,003. Ceci donne un apergu
de la composition du gaz de réaction non dilué, la fraction molaire en C2H; est alors de 18%.

2.3.8. Bilan d’énergie

En raison de la présence de sous-produits, le rendement thermochimique, pour étre précis,
doit prendre en compte un mécanisme de décomposition du méthane qui intégre ces produits
intermédiaires. Hors, cette efficacité est souvent calculée selon [79]:

_ FO,CH4 .XCH4 . AHReactanty(To)%Products(Treactor) (2 6)
P,

solar

TJch

La définition du rendement thermochimique selon 1’équation (26) ne donne I’efficacité réelle
que dans le cas ou la dissociation est totale, sinon, ce rendement est sous-estimé. Les résultats
expérimentaux tout comme les modeles cinétiques montrent que 1’acétyléne est le seul sous-
produit présent en quantités significatives a la sortie du réacteur. C’est pourquoi, un
mécanisme simple de décomposition du méthane en deux étapes est proposé :

CH4=>»3/2 Ho+% CoHz endothermique, AH;° = 188 kJ mol (27)
CHy=>» Ho+2C exothermique, AH,° = -227 kJ mol™! (28)
La valeur de I’enthalpie standard de la formation de 1’acétyléne a partir de méthane (Eq. (27),

couplage du méthane [100]) est plus de deux fois I’enthalpie standard de la dissociation
directe du méthane (Eq. (7)). Une partie de I’acétyléne formé a partir du méthane n’est pas
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dissociée selon Eq. (28). Ce produit intermédiaire doit étre pris en compte pour calculer
I’efficacité du réacteur. Les taux d’avancement des réactions successives (27) et (28) sont
solutions du systéme suivant :

Fu:=(1/2.X.Y+3/2.X ).Focu, (29)
Fon=(1-Y)1/2.X .Fo.cu, (30)

ou Y est le taux de conversion de la réaction (28) défini par Y=Fuo/Fo,con2 ou Foconn est le
débit molaire en acétylene issu de la réaction (27). Le taux de conversion X de la réaction (27)
devrait étre égal au taux de conversion Xcus défini par 1’équation (14) si le mécanisme
réactionnel se résumait au modele proposé (réactions (27) et (28)). Néanmoins, cette
hypothése n’est pas exactement vérifiée puisque X est toujours plus petit (environ 6%) que
Xch4. Ceci prouve que le mécanisme réactionnel inclut d’autres étapes réactionnelles étudiées
plus en détail dans la partie modélisation. Notamment, on pourrait ajouter au modele décrit
précédemment, la réaction de pyrolyse directe du méthane [57], ce qui permettrait de
découpler la production d’hydrogene et la production d’acétyléne et ainsi combler 1’écart
observé entre X et Xcus. Toutefois, ce modele a deux étapes réactionnelles est capable de
décrire correctement la production des trois espéces majoritaires (C, CoHa, et H2) d’une fagon
relativement simple. Il permet ainsi de proposer une définition plus élaborée pour le
rendement thermochimique,

T reactor

FO,CH4.X . J- CpCH4.dT+F0,CH4.X .AHI(Treactor)“r‘l/z.FO,CH4.X KAHZ(Treactor)

To

TJch,modele_a 2_étapes =

Psolar
(31
et le rendement thermique :
Trcaclor Tl’CIlClOl’
Foci. J’ Cpene.dT+Fo.cite X AH(Treactor)+1/2. Focrte X. Y.AH A Treactor)+ Fir j CpardT
Tth,modéle_a_2_étapes = To To
])solar
(32)

Pour chaque expérience, 1’énergie solaire incidente est calculée a partir de mesures
calorimétriques [101] effectuées au préalable et qui permettent d’estimer la puissance
incidente dans le réacteur en fonction des parametres utilisés (ouverture des volets du grand
four solaire, rayonnement direct normal) (ANNEXE 3). Ces mesures ont été réalisées au
centre de I’ouverture du réacteur (diametre d’ouverture du calorimetre : 15 mm). La puissance
totale incidente est estimée en supposant que le flux solaire concentré est homogene au niveau
de I’ouverture du réacteur, ce qui peut entrainer une légere sur-estimation de la densité de flux
(Ie flux décroit quand on s’¢loigne du centre, des effets d’ombres peuvent survenir sur les
bords). La puissance nette regue varie entre 13 kW et 25,8 kW en fonction de la température
de travail entre 1670K et 2073K.

La Figure 30 illustre 1’évolution des rendements définis précédemment a 1823K, 1873K,
1973K, et 2073K. Pour chaque température, la fraction molaire en méthane a 1’entrée est de
20%. Evidemment, le rendement thermochimique (Eq. (31)) est toujours inférieur au
rendement thermique (Eq. (32)). Le rendement thermochimique du réacteur est plus élevé si la
présence de CoH», intermédiaire trés énergétique, est prise en compte. En revanche, la
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formation de C2H> diminue la quantité d’énergie disponible pour le craquage du méthane. En
effet, ’énergie consommée par mole de méthane convertie est plus grande pour le mécanisme
de décomposition a deux étapes (AH; (endothermique)+'2.Y.AHz(exothermique)) que pour la
pyrolyse directe du méthane ((AH: (endothermique)+'2.AH>(exothermique)) dans la mesure
ou tout le CoHa n’est pas converti (Y plus petit que 1). Ainsi, la fraction d’énergie solaire
dédiée a I’enthalpie de la réaction est augmentée lorsque le produit intermédiaire C2Ho est pris
en compte dans le calcul.
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Figure 30 : Conversion du CH4 et rendements du réacteur (pour un mécanisme de
pyrolyse directe ou de décomposition a deux étapes) en fonction de la température et du
débit de CH4 (fraction molaire de CHs en entrée : 20%)

Pour une température donnée, une augmentation du débit de méthane entraine une
augmentation significative des rendements (a la fois thermochimique et thermique), mais en
contrepartie affecte la conversion du méthane, plus particuliérement a faible température. A
1823 K, la conversion du méthane est seulement de 79% pour 6 NL/min de méthane introduit,
alors que la conversion est quasiment totale pour des températures plus €élevées. Sur la base
des efficacités calculées, une gamme de températures optimales pour le fonctionnement du
réacteur apparait. En effet, la conversion du méthane dépasse 95% pour des températures
supérieures a 1873K, alors que le rendement thermique tend a décroitre quand on augmente la
température (9,3% a 1823K et 7,4% a 2073K pour 6 NL/min de CHs). Ceci est di a
I’augmentation des pertes radiatives avec la température. Afin de maximiser a la fois la
conversion du CHg et I’efficacité thermique du réacteur, une température comprise entre
1873K et 1973K est conseillée, la partie basse de la gamme étant privilégiée pour le couplage
du procédé avec les technologies de concentration solaire existantes. Cette gamme de
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température a ét¢ identifiée sur des critéres d’optimisation de I’efficacité du réacteur.
Néanmoins, 1’optimisation du procédé global nécessite un travail additionnel prenant en
compte I’adaptation des technologies de concentration solaire existantes ainsi que les
propriétés des noirs de carbone, ces deux aspects étant des points clés pour 1’optimisation
économique. Il faut noter aussi que les rendements fournis ne sont que des estimations de
rendements instantanés. Comme on a pu le voir, le régime thermique du réacteur n’est pas
permanent. Augmenter la température du réacteur nous a naturellement conduit a augmenter
I’énergie incidente. En revanche, I’augmentation de la quantité¢ de méthane a dissocier n’a pas
permis d’observer un besoin énergétique supérieur sur la durée des expériences en raison de
I’inertie thermique du réacteur. Par conséquent, 1’énergie incidente a été considérée constante
pour une température de réacteur donnée. Dans le cas présent, ces rendements conservent
cependant une signification dans la mesure ou 1’énergie consommeée par la réaction est faible
par rapport a I’énergie dissipée (rendement maximum de 10%). L’optimisation du récepteur
doit aussi se faire conjointement avec 1’analyse des propriétés des noirs de carbone.

2.3.9. Noirs de carbone

A Téchelle 20 kW, plusieurs conditions expérimentales sont testées lors d’une expérience
solaire. Le noir de carbone récupéré en fin d’expérience dans le filtre est donc issu de
différentes conditions opératoires : on collecte un mélange de nanoparticules dont les
propriétés ne peuvent €tre corrélées avec les conditions expérimentales. Une étude détaillée
des propriétés des noirs de carbone sera discutée d’apres les résultats a I’échelle 50 kW :
durant cette campagne, un seul point expérimental est testé par expérience et les
caractéristiques des noirs de carbone obtenus peuvent donc étre reliées directement aux
conditions d’opération.

Néanmoins des analyses ont été faites sur ces premiers échantillons. On a essentiellement pu
identifier deux sortes de carbone. Dans le filtre, nous avons pu récupérer une poudre noire
correspondant a du noir de carbone, parfois sous forme de dépdt assez peu adhérent sur la
sortie du tube (dépdt thermophorétique). La Figure 31 montre bien une structure de noir de
carbone avec des particules primaires de I’ordre de 20 nm.
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Figure 31 : Echantillon de noir de carbone observé au TEM (source APTL, Greéce)
(Filtre, 1440°C)

Un dépot de noir de carbone dit pyrolytique [48], trés adhérent aux parois et se détachant le
plus souvent sous forme de feuillets gris argent de moins de 1 mm d’épaisseur épousant la
forme du tube (Figure 32), a été observé sur les échantillons provenant du brossage des tubes.
Aprés plusieurs expériences avec un méme tube, le passage au tour a été nécessaire pour
retrouver le diamétre original. En revanche, ce type de dépot s’est avéré plus facile a détacher
sur des tubes en alumine mais il est important de considérer qu’une réaction de
carboréduction est possible [102]. Une image TEM est proposée sur la Figure 33 pour un
¢chantillon correspondant a la Figure 31 (méme expérience) mais provenant du tube : on
remarque des plans de graphéne plus marqués caractéristiques d’un carbone pyrolitique.

Figure 32 : Photo du dépot de carbone pyrolytique obtenu apreés brossage d’un tube
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Figure 33 : Echantillon de noir de carbone observé au TEM (source APTL, Gréce)
(Tube, 1440°C)

Pour des expériences sans dilution du méthane, une grosse structure graphitique a également
¢été observée sur ’extrémité du tube intérieur. Enfin, pour les expériences aux plus faibles
températures, le jaunissement des flacons plastiques de prélévement des particules a démontré
la présence de molécules aromatiques adsorbées [103].

2.4. Modélisation du réacteur de 20 kW

241. Modéle 3D global sous Fluent® 6.2.16

Un modele 3D global du réacteur a été développé avec le logiciel commercial Fluent®
(6.2.16) sur le modele proposé dans [104]. Le maillage a été créé grace a la version 2.2.30 de
Gambit. Le mode¢le utilisé est un modele multiphase appelé mixture. Ce mod¢le est adapté a
la simulation d’écoulements multiphasiques ou les phases se déplacent a des vitesses
différentes. Dans le cas présent, deux phases sont considérées : la phase gaz (argon, méthane,
hydrogéne) et une phase solide (noirs de carbone). Ce mod¢le simule I’écoulement diphasique
en résolvant les équations de conservation de la masse (continuit¢), de la quantit¢ de
mouvement et de l’énergie, ainsi que la fraction volumique pour la phase solide et
I’expression des vitesses relatives.

Conservation de la masse :

%gom)w.(pm.vm)zo

ouvs est la vitesse pondérée par la masse (m/s) et ¢; est la fraction volumique de la phase k :
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Zn:akpk‘jk

. — k=1

Vm -

Pm
et pn est la masse volumique du mélange (kg/m?) :

pmzzn:ak Dk
k=1

Conservation de la quantité de mouvement :

%W%)—FV . (pm.\7m.\7m)=—Vp+V . (Ile(V\jm +V§mT))+pn1§+ﬁ'+V . (Zakpk\jdr,k\jdr,k)
k=1

ou n est le nombre de phases (deux dans notre cas, une phase gazeuse et une phase
solide), F est une éventuelle force externe (N) et un (kg/m/s) est la viscosité du mélange :

Lm =Zak Lk
k=1
vare est la vitesse de dérive de la phase secondaire (solide)(m/s):
Vir k=Vk—Vm
Conservation de 1’énergie :
%Z(ak prE)+V Z( aivi(peEr+ p))=V .(keyV T)+Sk
k=1 k=1

ou key est la conductivité effective (W/m/K) (= Zak(kwkt) , ke est la conductivité turbulente

définie d’aprés le modele de turbulence utilis¢). Dans le cas présent, 1’écoulement est
laminaire puisque le nombre de Reynolds n’exceéde pas 2000 (k:=0). Le premier terme du
membre de droite représente le transfert d’énergie par conduction. Secomprend toute autre
source de chaleur.

Pour le modele gaz parfait incompressible choisi (pertes de charge négligeable dans le
réacteur), Ex=hou /h est I’enthalpie sensible de la phase k (J/kg).

Le transfert de chaleur par rayonnement est simulé grace au modéle des ordonnées discretes.
L’équation de transfert radiatif est résolue sous la forme :

d(I(Fag)) ol &41_[ TINA S ! '
75 i _([[(r,s As ,s")dQ

¢ 79 =, 2
+(a+os)I(r,5)=an o

avec:
vecteur position

vecteur direction

vecteur direction de la diffusion

longueur du trajet (m)

coefficient d’absorption (1/m)

indice de réfraction

os coefficient de diffusion (1/m)

o constante de Stefan-Boltzmann (5.672 x 10 W/m2.K*)

I(7,5) luminance totale (W.m2.sr'!"), dépend de la position (7 ) et de la direction (5 )
T température locale (K)

¢ fonction de phase

Q' angle solide (stéradian)

S Q © Y Ly Ny
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Le mod¢le des ordonnées discretes est un modele qui transforme 1’équation de transfert
radiatif en une équation de transport de I’intensité radiative en coordonnées cartésiennes. Il
résout I’équation de transfert radiatif pour un nombre fini d’angles solides, chacun associé a
un vecteur direction 5 fixé dans le repere (x, y, z). Chaque octant de I’espace angulaire 47 est
discrétis€ en NoxNo angles solides appelés angles de controle. Les angles 0 et @ sont les
angles polaires et azimutaux. En 3D, un total de 8NoxNo angles sont résolus. Ne et No ont été
fixés a 2 tandis que la pixellisation (résolution) de 0 et @ a été prise égale a 1 (paramétres par
défauts). Pour plus de précision, ces valeurs pourraient étre augmentées mais nécessitent
rapidement une puissance de calcul importante.
Une UDF (User Defined Fonction) a été programmée pour prendre en compte 1’absorption du
nuage de particules en fonction de la fraction volumique. Pour des particules sphériques, le
coefficient d’absorption est défini par :
2
Kai=Apariicute. N particute Qas 2%.%@41 :%Q;,Lf/
ou  Aparicute. €St la surface projetée d’une particule (m?), Nparvicue €st le nombre de particules
par unité de volume, d, est le diametre d’une particule (m), fy est la fraction volumique des
particules, V, est le volume d’une particule (m®), A est la longueur d’onde (m) et Qu. est
I’efficacité d’absorption.
Dans le domaine de Rayleigh (x = nd/A << 1):
Qa=xF (n,k)
n et k sont la partie réelle et imaginaire de 1’indice complexe de réfraction (m = n-ik), F(n, k)
s'écrit sous la forme:
24nk
(n* —k*>+2)° +4n’k’
Pour une température de paroi de 2273K, la longueur d’onde d’émission maximale du corps
noir est 1,3 um ce qui donne des valeurs approximatives pour n et k de 2 et 0,8
respectivement [105].
D’apres une étude de Caliot et al. [106] sur les transferts radiatifs dans un mélange gaz-
particules solides, I’influence de la diffusion (dispersion) peut étre négligée par rapport a
I’absorption : pour des particules de 100 nm a 2000 K avec n=1,7 et k=0,8, Qu../d, vaut

200.10* m™! alors que Qu. /d, (Qan efficacité de diffusion) vaut 5.10* m'. En conséquence, la

diffusion est négligée dans le modele. L’absorption par la phase gaz est aussi négligée étant
donné que le méthane est dilué¢ dans 1’argon et que ce dernier n’absorbe pas les radiations.
Pour plus de précision et/ou pour des fractions de méthane élevées, I’absorption du gaz
devrait étre prise en compte [107].

Equation sur la fraction volumique de la phase solide :

L(arpr)tV (@ prin)==V PV 4D (itar=1itpe)

g=1
ournigp est le transfert de masse de la phase q a la phase p et niyg est le transfert de masse de la
phase p a la phase q (kg/s).

Vitesse relative :
La vitesse relative est définie comme la vitesse de la phase secondaire (phase solide p)
relativement a la vitesse de la phase primaire (phase gaz q) :

Vpg=Vp—Vq
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Elle est donnée par le modéle de Manninen et al [108].

Réaction chimique

Une réaction hétérogene produisant des particules solides a partir d’une phase gazeuse a ¢été
introduite. Pour cela une seconde UDF a été programmeée pour intégrer la cinétique chimique
hétérogene dans Fluent®. Un modéle suivant une loi d’Arrhenius a été choisi d’apres les
résultats préliminaires obtenus au cours des expériences avec un réacteur plasma [95] (Ea =
281 kJ/mol, k = 2x10' ™). La phase secondaire est considérée granulaire avec un diamétre
de particules uniforme de 30 nm [109]. La formation des particules, leur croissance et leur
agglomération ne sont pas considérées.

Pour des raisons de symétrie, seulement la moitié¢ du réacteur a été simulée (plan de symétrie
vertical). Le maillage 3D comporte 4 135 433 cellules. Différents maillages ont été utilisés en
fonction des parties du réacteur ; notamment, un maillage plus fin a été appliqué au niveau
des tubes ou I’hydrodynamique et la réaction chimique sont particulicrement importants.
L’objectif est de minimiser la ressource informatique nécessaire tout en permettant une bonne
convergence et des résultats indépendants du maillage. Une résolution séparée des équations a
¢été utilisée. La phase gaz est supposée idéale. La viscosité, la chaleur spécifique et la
conductivité thermique étaient fonctions de la température. Les propriétés des fluides
proviennent de différentes bases de données [110],[111], ainsi que d’autres sources
bibliographiques afin d’avoir des informations redondantes [112],[113],[114] (ANNEXE 4).
Les données des matériaux (graphite et isolants) sont celles mentionnées par les fournisseurs.
Les principales conditions aux limites sont les suivantes (Figure 34):
e Latempérature de la face avant et de la partie haute des tubes est fixée a 300K compte
tenu du refroidissement.
e Le coefficient de convection au niveau de I’enveloppe du réacteur est fixé a 20
W/m%K [115].
e [’¢énergie solaire entrante est simulée par une irradiation incidente uniforme et diffuse
a travers une paroi semi-transparente (densité¢ de flux 2000 kW/m?), aucun profil de
flux n’est utilisé, 1’épaisseur de la fenétre en quartz n’est pas considérée.
e La pression de travail est 40 kPa (absolus) et la température d’entrée est de 300K.
Pour ces conditions, la vitesse en entrée est 14,76 m/s (4 NL/min) avec une fraction
massique de méthane de 0,09102 (fraction molaire de 0,2).
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4 NL/min/tube (0.8 NL CH,, 3.2 NL Ar =>fraction
|jl_molaire de CH, = 0.2)

300 K

Flux solaire :

2000 KW/m?

2222

h=20 W/m?/K

Figure 34 : Conditions aux limites définies pour la simulation 3D du réacteur de 10kW

Les simulations montrent que la température maximale est de 2160 K dans la cavité en
graphite (Figure 35) alors que la température du tube intérieur est de 2120 K (Figure 36).
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Figure 35 : Distribution de température a ’intérieur du réacteur (K)
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Figure 36 : Contour de température au niveau des tubes (K)
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La distribution spatiale de la température dans la cavité (tubes et zones fluides) est assez
homogene. La température des quatre tubes a 1’intérieur de la cavité est uniforme, ce qui
permet un chauffage efficace. Concernant la température de I’enveloppe extérieure du
réacteur (inox), elle reste pres de 300K, ce qui permet de dire que 1’isolation est tout a fait
convenable.

La Figure 37 donne la température des gaz circulant dans les tubes ainsi que celle des tubes
intérieurs et extérieurs (parois) en fonction de la coordonnée y (la distance par rapport a la
base des tubes, i.e. le point le plus bas des tubes : seule la partie ascendante de 1’écoulement
des gaz (dans I’espace annulaire) est considérée). Les courbes confirment que la température
du gaz et des parois des tubes sont similaires dans la zone correspondant a la cavité en
graphite. Pour des valeurs plus grandes de la cote y, la température du gaz a I’intérieur des
tubes est plus élevée que la température des parois. Ceci est dii au fait que les tubes traversent
les isolants dans cette zone et sont refroidis sur la sortie. Cela permet d’expliquer le dépot
thermophorétique observé dans cette zone. De plus, il faut noter que les isolants n’étaient pas
a I’équilibre thermique durant les expériences, leur température était donc plus faible,
intensifiant par conséquent le phénoméne de thermophoréese.
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Figure 37 : Profils de température du gaz, des tubes intérieur et extérieur

D’aprés un bilan thermique donné par le modele (Figure 38), environ 60% de 1’énergie solaire
entrante (12,7 kW) est perdue par rayonnement infrarouge a travers le hublot en quartz.
L’absorption par la fenétre en quartz n’est pas prise en compte car elle est négligeable a 1,38
pm (pic d’émission lumineuse du corps noir a 2100K selon la loi de Wien) ; la valeur fournie
par le fabricant est de 0,005 cm™. L’énergie perdue a travers les parois représente 35% de
I’énergie solaire entrante, notamment a travers la face avant en aluminium qui est réfrigérée
(20% de I’énergie solaire entrante). L’énergie restante est évacuée par le gaz (5%). Les
principales pertes sont donc les pertes par radiations IR et les pertes par la face avant
refroidie. La premicre perte peut étre limitée par une meilleure concentration solaire et/ou un
traitement spécifique de la fenétre afin de limiter les pertes par radiations IR, la seconde
nécessite un design différent permettant d’augmenter 1’épaisseur d’isolant en face avant;
I’utilisation d’un concentrateur secondaire pourrait apporter une amélioration a ce dernier
probléme et sera discuté dans la suite, sur I’optimisation du réacteur de 50 kW.

20 o Penrtes parla face avant

m Pertes par l'enveloppe en inox

O Utilisation par le fluide
(chauffage, réaction)

o Pertes par radiations IR

Figure 38 : Bilan thermique du réacteur
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On constate sur la Figure 39 que la réaction est totale pour les conditions de la simulation
(33% de fraction molaire en Hz en sortie correspond a la dissociation totale de 3,2 NL/min de
CHj4 dans 12,8 NL/min d’Ar). Pour les conditions de la simulation (3,2 NL/min de méthane),
la  puissance théorique pour la réaction de craquage, définie comme
Bo.cns. AHReactants(298K)—Producis(Treactor) , S"€l€ve @ 515 W pour une température moyenne du réacteur
de 2000 K. Ce flux d’énergie quantifie la fraction de 1’énergie solaire absorbée dédiée a
I’enthalpie de la réaction : elle représente 4% de 1’énergie solaire entrante. Cette efficacité ne
prend pas en compte ’enthalpie sensible nécessaire au chauffage de 1’argon (12,8 NL/min), ce
qui méne a une meilleure efficacité thermique (autour de 7%). D’apreés la Figure 38,
I’efficacité thermique déduite de la simulation est du méme ordre de grandeur méme si elle est
légerement plus faible (5%). En effet, la définition théorique ne considére pas le fait qu'une
partie de la chaleur des produits est rendue au réacteur durant leur évacuation a travers la
zone isolée (les produits sont évacués a une température plus faible que la température de
réaction).
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Figure 39 : Fraction molaire en H2
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Les mesures expérimentales indiquent une température de cavité plus faible que celle prédite
par le modele. La température des tubes n’a pas dépassé¢ 2070 K et ce pour une puissance
entrante supérieure (de 1’ordre de 25 kW). Des pertes additionnelles dans la configuration
réelle du réacteur peuvent expliquer cette tendance. En effet, et notamment pour les premiers
essais, le réacteur était équipé de 4 visées pyrométriques pour mesurer la température de
cavité en différents points. On peut estimer 1’énergie perdue par cette voie a 600 W d’apres la
loi de Stefan-Boltzman qui donne la quantit¢ d’énergie émise par un corps noir pour une
température donnée, 1700K dans le cas présent. La fenétre était également balayée par un flux
d’azote afin d’éviter des problémes de surchauffe (débit de N»: 20 NL/min, température
d’entrée : 300K, température de sortie : 800K). L’énergie correspondante est de 220 W. Ces
déperditions ne semblent pas expliquer a elles-seules les pertes énergétiques. Les phénomenes
de conduction via les conduits de visées pyrométriques et les supports de la cavités sont aussi
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a prendre en compte car ils peuvent constituer des ponts thermiques importants. Ces pertes
additionnelles ne sont pas incluses dans le modele. Néanmoins, les simulations permettent de
donner une évaluation du comportement thermique du réacteur. Une température homogene
est obtenue dans la cavité (comportement proche du corps noir). De plus, on observe que dans
cette méme cavité, la température du gaz et des parois restent trés proches, ce qui permet en
premicre approximation d’assimiler la température de réaction a celle donnée par le
pyrometre.

2.4.2. Analyse cinétique avec le code Dsmoke

2.4.2.1. Description du modele cinétique

Le logiciel Dsmoke a été utilis€ en collaboration avec N-GHY, partenaire du projet
Solhycarb, pour réaliser une étude cinétique du craquage du méthane. Ce logiciel a été
développé par Faravelli et Ranzi de I'université Polytechnique de Milan [116]. II utilise un
schéma cinétique détaillé, avec des procédures d’association qui permettent de réduire la
complexité du probléeme en créant des groupes caractéristiques (« lumping procedure »,
[117]), pour modéliser la transformation des alcanes dans une large gamme de composition
(du méthane au diesel). Il inclut également un modele cinétique détaillé pour les
hydrocarbures aromatiques polycycliques (HAP) et la formation des suies. Le mécanisme de
formation et de croissance des HAP et des suies a haute température est basé sur des réactions
homogenes entre les espéces contenues en phase gaz. Plus de 240 especes et 14 000 réactions
sont intégrées dans ce code. Dsmoke a été testé précédemment pour une large gamme de
données expérimentales qui n’incluent pas des processus de transport ni de diffusion, comme
les réacteurs pistons et parfaitement agités, les réacteurs fermés, les tubes a choc, les machines
a compression rapide et les moteurs. Il a aussi ét¢ validé pour une grande variété¢ de
problémes en ingénierie chimique tels que la combustion, la pyrolyse oxydative et le
reformage a la vapeur de mélanges d’alcanes, pour des applications futures a la propulsion
hypersonique [118] ou pour la prédiction des NOx dans les fours a verre [119]. En utilisant
une approche sectionnelle [120], les HAP composés de plus de 20 atomes de carbone et les
particules de suies de diamétres allant jusqu’a 60 nm sont divisés en un nombre limité de
classes qui couvrent différentes gammes de masses molaires. Chaque classe est représentée
par deux ou trois pseudo-espéces, appelées BIN, avec un nombre fixé d’atomes de carbone et
d’hydrogene [121]. Le rapport H/C diminue lorsque la masse molaire augmente. BIN1 a 20
atomes de carbone et présente trois ratio H/C différents : 0,8, 0,5, et 0,3, ainsi les espéces
inclues dans le modéle sont BIN1A (C20His), BINIB (C20H1o), et BINIC (C20Hs). BIN(n+1)
contient deux fois plus d’atomes de carbone que BIN(n). La gamme des masses molaires est
¢galement doublée. Cette approche exponentielle sectionnelle permet d’économiser de la
ressource informatique tout en maintenant une description juste des composés a faible masse
molaire. Pour les plus petits BIN, 3 ratios H/C différents sont sélectionnés (0,8, 0,5 et 0,3)
alors que pour les BIN plus grands, les ratios H/C sélectionnés diminuent afin de mieux suivre
la tendance du mécanisme global de déshydrogénation. Les ratios H/C assignés au dernier
BIN sont 0.2 et 0.05.

55



-Production d’hydrogene a I’échelle 20 kW-

1
BINA
0.8
0.6 1
0 BINB
T
04 1 1
BINC
02 r &
0
100 1000 10000 100000 1e6 1e7 1e8 1e9

Molecular mass [amu]

Figure 40 : Définition des classes de molécules (BINs) décrivant la croissance des
particules [116]

Pour notre étude, tous les BIN sont considérés comme des particules de suies. Le modé¢le
permet d’obtenir les résultats des itérations pour un nombre limité d’especes sélectionnées
(jusqu’a 30) méme si beaucoup plus sont résolues. Par conséquent les especes prépondérantes
ont été soigneusement déterminées et suivies : Hy, CH4, BINs, HAPs: C¢Hs, CsHes, CgHs,
CoHs, CioHs, Ci2Hsg, Ci13Hi1o, C14H10, Ci6H10; Hydrocarbures non méthaniques (HCNM): C,Ho,
CyHa4, C2Hs, C3Ha, C3Hs, CsHs, C4Hz, C4Hy et les radicaux libres: H, CHs, CsHs. Le modéle
cinétique qui prend en compte les phénomenes de nucléation, de formation des radicaux ainsi
que les mécanismes de croissance des particules et d’oxydation sont décrits en détail dans
[120]. Lors des simulations, le temps de séjour est déterminé a chaque itération en prenant en
compte la composition chimique correspondante.

2.4.2.2. Analyse cinétique de la décomposition du méthane

Avant de modéliser les expériences réelles, une étude cinétique de la décomposition du
méthane dans un réacteur idéal a été conduite. Le réacteur idéal choisi est un réacteur piston
isotherme a P=101,325 kPa. Ni le préchauffage des réactifs, ni le refroidissement des produits
ne sont considérés. Les résultats des calculs sont présentés en fonction du temps de séjour.
L’¢tude porte essentiellement sur les effets de la température et de la composition du gaz en
entrée.

e Etude cinétique

L’évolution des fractions massiques, de la conversion du méthane et du rendement en
hydrogéne en fonction du temps de séjour dans un réacteur piston isotherme a 1700K est
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donnée sur la Figure 41. Dans un premier temps, une injection de méthane pur est simulée. Le
temps de séjour varie de 10° s a 100 s, ce qui est une gamme extrémement large et non
réaliste ; cependant cette gamme a été¢ choisie afin de suivre les mécanismes réactionnels
impliquées dans la formation de H> et du noir de carbone. La fraction massique totale est
proche de 100% excepté pour des temps de séjour entre 0,3 ms et 30 ms. Une fraction
massique proche de 100% signifie que les especes sélectionnées sont les principaux composés
effectivement présents et que les sous-produits sont négligeables. Une fraction massique
totale inférieure a 100% signifie que des sous-produits, différents des especes sélectionnées,
sont également formés. Cela peut étre des HAPs ou d’autres hydrocarbures intermédiaires non
sélectionnés. Dans ce cas de figure, la composition réelle du milieu réactif peut avoir a étre
¢tudiée plus précisément.

La fraction massique en H> peut atteindre 25%, valeur qui correspond a la valeur théorique
limite pour la dissociation compléte du CHy4. Concernant le conversion du CHa, une valeur de
90% est atteinte pour un temps de séjour voisin de 30 ms. Un temps de séjour supérieur a 100
ms est nécessaire pour atteindre une conversion totale. Le rendement en H, augmente dés que
la conversion du CHs4 commence. Ce rendement augmente fortement entre 107 s et 10" s. Un
rendement de 90% est atteint pour un temps de séjour de 100 ms. Au dela, le rendement en H»
augmente plus doucement jusqu’a 100%. L’augmentation du temps de séjour conduit a la
formation successive de C2Hs, puis C2Hg et C2Ha. Ce schéma réactionnel est en accord avec le
modele de déshydrogénation du CH4 via CoHs, C2Ha, et CoHa proposé par Back et Back [54].
Durant les premiéres étapes de la décomposition, de I’hydrogene est libéré, ensuite, CoH» sert
de point de départ a la croissance des suies et d’autre part a la libération d’H,. Néanmoins, la
simulation montre que d’autres composés sont impliqués dans le mécanisme réactionnel
puisque entre 3x10* et 3x102 s, on observe jusqu'a 10% de fraction massique totale
manquante quand seuls les composés sélectionnés sont pris en compte. La fraction massique
absente peut aussi étre observée pour les autres températures : plus la température est élevée,
plus le déficit dans la fraction massique totale apparait tot. Ce résultat donnant une indication
sur la formation des hydrocarbures intermédiaires, cela signifie que les produits sont plus
pollués (présence d’espéces non suivies pouvant correspondre a des HAP ou a d’autres
hydrocarbures non sélectionnés) aux faibles températures qu’aux plus hautes températures.
Par exemple, a 1500K, les hydrocarbures intermédiaires sont observés entre 10 ms et 0,3 s.
Bien que la conversion du CHs commence significativement a © = 10 s, la formation des
suies apparait seulement a T > 2x107 s. La quantité de suies augmente rapidement jusqu’a T =
1 s et plus doucement pour des temps de séjour supérieurs. La concentration massique
maximale en BINs (75%, ce qui correspond a la fraction massique maximale de carbone qui
peut étre atteinte pour une dissociation totale du CHy) serait idéalement atteinte apres 100 s.
Le diametre des suies augmente avec le temps de s€jour pour se stabiliser autour de 60 nm (la
limite du modele) pour des temps de séjour suffisamment longs.

57



-Production d’hydrogene a I’échelle 20 kW-

f'm—Rendemente H,
EEIEEREE| Ry SEaeaerdd
L Conversion du CH A

)
ES

£ O
3
=

R
©
S
x

20%

10%

Fraction massique-Conversion du CH 4-
endement en Hz

0o | T
1,E-05 1,E-04 1,E-03 1,E-02 1,E-01 1,E+00 1,E+01 1,E+02
Temps de séjour (s)

Figure 41 : Evolution des fractions massiques, de la conversion du CH4 et du rendement
en H2 a 1700K en fonction du temps de séjour

e Analyse paramétrique

Une analyse paramétrique a été menée sur la température et la composition du gaz (gaz
naturel).

Les Figure 43 et Figure 44 font état de la conversion du CHs et du rendement en H> en
fonction du temps de séjour pour différentes températures entre 1500K et 2300K. En ce qui
concerne la conversion, plus la température est élevée, plus la dissociation commence pour de
faibles temps de séjour (Figure 43). En effet, la décomposition commence a partir de 107 s a
1500 K au lieu de 4x10° s a 1900 K. La méme tendance est observée sur les profils de
rendement en H» (Figure 44), cependant, pour des températures supérieures a 1900 K, un
plateau est atteint pour des valeurs de 1’ordre de 75-80% durant lequel le rendement en H»
croit plus lentement. Ce ralentissement correspond essentiellement au C,H> non converti
illustré sur la Figure 45 en fonction du temps de séjour pour différentes températures. A
1500K, la formation de H» est retardée et se produit pour des temps de s€jour supérieur a 1 s ;
a cette méme température, le rendement en H» final n’atteint pas 95% car méme pour les plus
longs temps de séjour, on ne parvient pas a une dissociation totale. Le pic de formation de
tous les hydrocarbures légers envisagés (CoHs, CoH4, CoHz) se déplace vers les faibles temps
de séjour quand la température augmente. Néanmoins, il apparait aussi que du CoH> n’est
toujours pas converti pour les plus longs temps de s¢€jour et que le niveau de C,H> restant est
le plus important pour les plus hautes températures (4% massique apres 10 s a 2300K). En
conclusion, une augmentation de température ne supprime pas la formation d’hydrocarbures
secondaires.

La formation des BINs (Figure 42) commence entre 2x10™ s pour la plus haute température
(2300K) et 2x102 s pour la plus faible température (1500K). Pour des temps de séjour
supérieur a 20 ms, I’évolution de la fraction massique des BINs est trés similaire quelle que
soit la température, mise a part pour le cas a 1500K ou la formation des BINs commence plus
tard et la fraction massique n’atteint pas 75% méme apres 100 s.
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Figure 42 : Fraction massique en BINs en fonction du temps de séjour pour différentes
températures
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Figure 43 : Conversion du CH4 en fonction du temps de séjour pour différentes
températures obtenue avec le modele cinétique Dsmoke ou par une cinétique directe du
premier ordre dans un réacteur piston
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En se basant sur les résultats de la Figure 43, les paramétres cinétiques pour la dissociation
directe du méthane dans un réacteur idéal ont été¢ identifiés. D’apres le modele défini par
I’équation (21), pour chaque température étudiée, il est possible d’identifier le taux de
réaction k qui permet la meilleure régression des valeurs simulées (Figure 43). Ensuite, sur le
tracé de In(k)=f(1/T), une régression linéaire permet d’estimer un facteur pré-exponentiel de
1,17x10'" s et une énergie d’activation de 380 kJ/mol. Le facteur de détermination obtenu
est tout a fait acceptable (0,9990) et montre que I’hypothése d’une réaction de premier ordre
n’est pas aberrante. Ces valeurs de parameétres cinétiques sont dans la gamme rapportée pour
la réaction homogene (non catalysée) de la dissociation du méthane [122].
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La sensibilit¢ du modéle a la composition du gaz pour une température de 1900K est
présentée sur la Figure 44 pour trois gaz naturels différents et pour du méthane pur. La
composition des gaz est donnée dans le Tableau 3.

Tableau 3 : Composition des différents gaz naturels envisagés

Fraction volumique (%)

CH4 C;Hg C3Hg C4H190 CO2 N2

Méthane (REF-G1) 100

Modified Algeria gas (NG1) 91,2 6,5 2,1 0,2

Modified Groningen gas (NG2) 83,5 4,7 0,7 0,2 10,8

North Sea gas (NG3) 88,2 54 12 04 14 32

La conversion du CH4 et le rendement en H»> ne varient pas quelle que soit la composition du
gaz pour des temps de s€jour supérieurs a 1 ms. Pour des temps de séjour inférieurs a 1 ms, la
conversion du CHy et le rendement en H> sont meilleurs pour le gaz naturel que pour le
méthane pur en raison de la présence d’éthane.

Dans le cas du gaz naturel de composition CwyHxNyO,, le rendement en hydrogeéne est défini
par :

F.YHz

Yio=———""——
X/2 .E),CwaNyOZ

(33)

Une attention toute particuliére doit étre portée dans le cas ou le gaz naturel contiendrait du
CO2 (NG3) puisque celui-ci est converti en CO, un gaz toxique. Pour un usage potentiel dans
une pile a combustible type PEMFC (Polymer Electrolyte Membrane Fuel Cell), une
purification serait requise pour éviter I’empoisonnement du catalyseur a I’anode (couramment
basé sur du platine) par le CO. La tolérance maximale au CO pour ce type d’application est de
100 ppm [123].

2.4.3. Simulation cinétique dans le cas d’un réacteur solaire tubulaire

2.4.3.1. Modéle de réacteur

Le modele du réacteur solaire introduit dans Dsmoke tient compte du fait que les 4 tubes sont
identiques puisqu’ils sont en paralléles dans une cavité isotherme. De plus, chaque tube est
alimenté indépendamment avec les mémes débits. Les expériences confirment également que
la conversion reste inchangée quand on arréte 1’alimentation d’un seul tube. Par conséquent,
un unique tube a été modélisé pour les simulations de cinétique. Le parcours des gaz dans le
tube peut étre divisé en trois zones : une zone de préchauffage, une zone isotherme et une
zone de refroidissement. Etant donné le concept de réacteur tubulaire et compte tenu que
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I’écoulement dans le tube est laminaire, un modele de réacteur piston a été utilisé. Chaque
tube est ainsi modélisé par I’association de trois réacteurs pistons en série (Figure 46).
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Figure 46 : Schéma des parties du tube constituant le modéle a trois réacteurs pistons

e Réacteur piston de préchauffage :

La température du gaz augmente linéairement de 300 K jusqu’a la température du réacteur
mesurée durant le test expérimental. Cette zone correspond a la partie du tube intérieur
comprise dans la couche isolante. Etant donné que le graphite a une conductivité thermique
bien plus grande que celle des isolants, le gradient de température le long du tube est
directement reli¢ a la conductivité du graphite selon la loi de Fourier. En conséquence, un
profil de température a été choisi en faisant I’approximation que la conductivité ne dépend pas
de la température. Ce profil n’a pas requis d’ajustement additionnel puisqu’il n’affecte pas les
résultats. En effet pour des températures ne dépassant pas 1770 K, les simulations montrent
qu’il n’y a pas de réaction dans cette zone car a la fois la température et le temps de séjour
sont trop faibles. Le préchauffage assure uniquement la montée en température et par
conséquent a été négligé dans les simulations cinétiques pour des températures inférieures a
1770K. D’autre part, une approximation est faite sur la longueur de la région thermiquement
développée puisqu’on suppose que la température est toujours égale a la température des
parois. Deux parametres favorisent un tel équilibre thermique: d’abord la conductivité
thermique de I’argon est multipliée par 3 entre 300 K et 1700 K, de plus le méthane absorbe
le rayonnement infra-rouge [107].

e Réacteur piston isotherme :

La température du gaz est fixée a la température mesurée par le pyrometre pendant
I’expérience. Cette zone des tubes située dans la cavité en graphite (et qui recoit ainsi
directement les radiations solaires et infra-rouges) approche un comportement isotherme et est
considérée comme telle.
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e Réacteur piston de refroidissement :

La température du gaz diminue depuis la température de la zone isotherme jusqu’a 373 K.
Cette zone correspond a I’espace annulaire entre les deux tubes concentriques au niveau des
isolants. Elle a ét¢ nommée « refroidissement » car elle n’est pas exposée aux radiations
solaires et, par conséquent, la température diminue. De méme que pour la zone de
préchauffage, le profil de température décroit de fagon linéaire.

2.4.3.2. Simulations et validation expérimentale (1670 K-1770 K)

Dans un premier temps, une ¢étude cinétique a été menée sur les essais dont la température est
comprise entre 1670 K et 1770 K. Dans cette gamme de température, la conversion est
négligeable dans la partie préchauffage. Pour chaque simulation, les valeurs expérimentales
de températures et de pressions utilisées sont reportées dans le Tableau 4.

Tableau 4 : Conditions expérimentales et résultats correspondants

Gaz de sortie (fraction molaire)

Ar(NL/min) CH4(NL/min) Pression(Pa) Tpyrometre (K) Temps de séjour (s)

H2 CH4 C2H2
1 10.8 1.2 40000 1770 0,032 0,1625 0,0018 0,0202
2 16 4 38000 1770 0,018 0,2518 0,0138 0,0392
3 16 4 35000 1770 0.017 0,2555 0,0055 0,0417
4 20 4 35000 1770 0.014 0,2170  0,0090 0,0302
5 16 4 32000 1700 0.018 0,2056  0,0294 0,0398
6 16 6 35000 1710 0.017 0,2925 10,0340 0,0530
7 16 6 25000 1710 0.012 0,2278 0,0790 0,0361
8 10.8 1.2 30000 1670 0.027 0,1033 0,0227 0,0207
9 16 8 30000 1670 0.013 0,1230 0,2123 0,0179
10 18 2 30000 1670 0.018 0,0795 0,0388 0,0160
11 16 4 30000 1670 0.018 0,1480 0,0727 0,0282
12 14 6 30000 1670 0.018 0,2270 0,1000 0,0426
13 18 2 30000 1740 0.018 0,1177 0,0173 0,0258
14 16 4 30000 1740 0.018 0,2173  0,0307 0,0448
15 14 6 30000 1740 0.018 0,2943 0,0560 0,0536
16 24 6 30000 1740 0.012 0,1617 0,0703  0,0264
17 8 2 30000 1740 0.035 0,2523 0,0037 0,0187
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La composition du gaz en fonction du temps de séjour selon le modele cinétique Dsmoke est
donnée dans la Figure 47 et la Figure 48 pour la condition expérimentale 2 (température :
1770K, fraction molaire de CHs : 20%).
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Figure 47 : Composition du gaz en fonction du temps de séjour selon le modéle cinétique
Dsmoke pour la condition expérimentale 2
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Comme on pouvait s’y attendre, la partie isotherme est la zone clé du réacteur : la conversion
du méthane et la production d’hydrogéne ont principalement lieu dans ce réacteur piston
isotherme de méme que la formation non simultanée des HCNMs, HAPs et BINS. On note
¢galement que la formation de noir de carbone apparait plus tard que la production de H,. Ces
résultats sont reportés sur la Figure 47 en fonction du temps de séjour, dont I’origine est fixée
a ’entrée de la zone isotherme. Le temps de sé€jour est de ’ordre de 17 ms dans la partie
isotherme et d’environ 34 ms dans la zone de refroidissement. Le CHs4 commence a se
dissocier aprés 1x10% s. La formation de HCNMs (hydrocarbures légers) est d’abord
observée, suivie ensuite par la formation de H>. Apreés, HAPs et BINs sont formés sur un laps
de temps tres court. En fait, la décomposition des HAPs et la formation des noirs de carbone
commencent juste au niveau de la sortie de la zone isotherme pour T > 10 ms.

Parmi les HCNMs, C:Hg et CHs sont les premicres especes formées a partir de la
décomposition du méthane, comme le montre la Figure 48. Ces deux espéces sont ensuite
converties en C2H» avec une conversion presque totale a la sortie de la zone isotherme (t > 10
ms). Lors du refroidissement, la formation de noir de carbone continue doucement pendant
que la quantit¢ de CoHs4 et C:He augmente 1égérement ; ces deux derniéres espéces sont
vraisemblablement formées a partir de CoHo, en raison de la baisse de température. Les
fractions molaires en CH4, H», et CoH> prédites en sortie de réacteur sont 0.014, 0.248, et
0.056 respectivement, ce qui correspond de prés aux valeurs expérimentales du Tableau 4,
excepté pour CoHo.

La Figure 49 compare la conversion expérimentale du méthane et celle obtenue selon les
simulations cinétiques avec Dsmoke.
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Figure 49 : Valeurs de la conversion expérimentale du CH4 et valeurs prédites via
Dsmoke pour les différents tests
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Pour la majorité des tests, la conversion expérimentale du CHs est plus grande que la valeur
prédite par la modélisation mais il y a quand méme un accord raisonnable entre les deux
séries (écart moyen de 13%). Les particules de carbone accumulées dans le tube pourraient
jouer le role de catalyseur. Cet effet catalytique n’est pas inclus dans le code Dsmoke
(réaction homogene), ce qui peut expliquer pourquoi les simulations donnent généralement
une conversion du CHy plus faible que celle obtenue expérimentalement. Le modele de
réaction homogene considéré par Dsmoke est en accord avec la valeur relativement élevée de
I’énergie d’activation (380 kJ/mol) identifiée d’apres le modéele de réacteur piston (Eq. (21)).
Cependant, pour un nombre limité de cas (tests N° 9, 15, 16), la conversion du CH4 prédite est
plus grande que celle obtenue expérimentalement. Cela peut s’expliquer par I’incertitude sur
la connaissance de la température réelle du gaz. Dans certains cas, et notamment pour de forts
débits de CH4 en entrée, la température du gaz peut étre significativement plus faible que celle
de la paroi mesurée par le pyrometre, en raison de I’endothermicité de la réaction. Si la
température du gaz est sur-estimée, alors la conversion prédite par Dsmoke peut devenir plus
grande que la donnée expérimentale.

L’influence de la température est aussi claire: plus la température est ¢levée, plus la
conversion est bonne, comme le montre la Figure 49. La réaction de dissociation du méthane
est endothermique, par conséquent, une augmentation de température entraine un meilleur
taux de conversion. D’aprés les données thermodynamiques [47], la décomposition du
méthane est totale entre 1273 K et 2273 K. En raison des limitations cinétiques, la conversion
expérimentale du méthane n’est pas compléte, ce & quoi on pouvait s’attendre vu que les
temps de séjour sont relativement faibles. Il y a une forte influence du temps de sé€jour sur le
taux de réaction d’apres les simulations avec Dsmoke.

En ce qui concerne la comparaison entre les rendements en hydrogeéne, simulés et
expérimentaux, I’écart moyen est de 15%, ce qui n’est pas aussi bon que pour la conversion
du méthane. Le rendement expérimental en hydrogeéne est généralement plus grand que celui
prévu par les simulations. Aussi, Dsmoke prévoit une concentration en C2H» en sortie plus
grande que celle observée expérimentalement (écart moyen 31 %), ce qui explique 1’écart sur
le rendement en Hz. Ce désaccord entre simulations et expériences est certainement dii aux
propriétés catalytiques du noir de carbone qui ne sont pas intégrées dans le code Dsmoke. Une
réaction hétérogeéne en surface peut aussi avoir lieu sur la paroi des tubes [84], augmentant
ainsi la dissociation. De plus, la limitation en taille des BINs tend a déplacer les équilibres
chimiques vers la formation d’hydrocarbures plus légers afin de s’opposer a une formation
trop importante de BINs. Concernant les concentrations en C2H4 et C2Hg dans le gaz de sortie,
elles sont trop faibles pour conclure quantitativement mais ces concentrations tendent a
décroitre quand la température augmente.

L’évolution temporelle des fractions molaires en Hy et CHs4 a 1740 K obtenues selon le
modele sont reportées sur la Figure 50 et la Figure 51 (lignes continues) ainsi que les points
expérimentaux correspondants a chaque test expérimental (symboles).
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Figure 50 : Fractions molaires en Hz simulées en fonction du temps de séjour et points
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La rupture de pente sur les courbes a lieu entre la partie isotherme et la zone de
refroidissement, ce qui prouve qu’une augmentation du temps de séjour dans la zone
isotherme (ou le taux de réaction est le plus élevé) pourrait améliorer la conversion du
méthane. Au niveau de ce point de transition (rupture de pente), I’abscisse donne le temps de
s¢jour réel du gaz (expansion chimique incluse) dans la partie isotherme, ce qui correspond
approximativement au temps de séjour qui est calculé sans prendre en compte I’expansion
chimique (valeurs données dans le Tableau 4 pour chaque condition expérimentale). En fait,
les temps de séjour obtenus selon les deux méthodes de calcul (modéle cinétique Dsmoke et
« space time ») sont similaires en raison de la forte dilution a 1’argon. De plus, les fractions
molaires en H> et CHa4, expérimentales ou prédites, sont trés comparables, ce qui permet de
valider le mode¢le cinétique Dsmoke pour une application au procédé solaire de craquage du
méthane. Le modele permet de prévoir la conversion chimique en fonction du temps de séjour
pour des conditions données de température, pression et débits. Ainsi il peut étre utilisé
comme outil de dimensionnement pour des mises a 1’échelle industrielle. Par exemple, le
temps de séjour requis pour obtenir une conversion acceptable du méthane est un parametre
clé qui doit déterminer les dimensions de la zone réactionnelle.

2.4.3.3. Tests a plus hautes températures

Des simulations ont aussi ¢t¢ effectuées sur certains essais a plus hautes températures. Pour
des températures supérieures a 1873K, il n’est pas possible de négliger la conversion dans la
zone de préchauffage : a 1873K, la conversion a I’entrée de la zone isotherme est déja de
3.37% pour un débit de méthane de 2 NL/min et d’argon de 8 NL/min. Il n’est plus possible
alors de considérer uniquement une réaction isotherme dans la zone isotherme comme c’était
le cas pour les températures plus faibles. Par conséquent, I’origine des temps de séjour ne peut
plus étre prise a I’entrée de la zone isotherme dans le modé¢le, mais elle est prise a I’entrée de
la zone de préchauffage. Les résultats des simulations ont moins d’intérét puisque les
conversions expérimentales et prédites sont quasi totales. Le rendement expérimental en
hydrogéne est toujours plus élevé que celui prévu par les simulations. La conclusion est
toujours la méme, a savoir que Dsmoke a tendance a sur-estimer la formation d’acétyléne, qui
au niveau expérimental est mieux dissocié par effets catalytiques des noirs de carbone. Ceci
est bien illustré par la Figure 52 sur laquelle sont reportés les résultats (en terme de fractions
molaires en CHs, H> et CoHz) d’une simulation (lignes continues) et expérimentaux
(symboles). Pour la simulation, les débits de méthane et d’argon sont de 0,8 NL/min et 7,2
NL/min respectivement pour une température de 1823 K. Afin d’obtenir différents temps de
s¢jour, les points expérimentaux correspondent a différents mélanges (débit d’argon de 28.8
NL/min a 7.2 NL/min, débit de méthane de 3.2 NL/min a 0.8 NL/min) a 10% molaire en
méthane, le dernier point correspondant aux conditions de la simulation. Le temps de séjour
qui a été associé aux points expérimentaux correspond au « space time» (Eq. (13)) auquel a
été ajouté le temps de séjour dans la partie préchauffage (valeur obtenue sur Dsmoke) afin
d’avoir la méme origine, a savoir, pour ces hautes températures, I’entrée dans la zone de
préchauffage. On voit clairement que pour les plus grands temps de séjour, le modele favorise
la formation d’acétyléne alors que les données expérimentales montrent plutét une
dissociation de ’acétyléne au profit de I’hydrogene. Le dernier point expérimental sort de la
zone isotherme en raison de 1’approximation qui est faite sur le calcul du temps de séjour qui
ne prend pas en compte 1’expansion chimique.
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Figure 52 : Fractions molaires en CH4, C2H: et H2 expérimentales et simulées en
fonction du temps de séjour a 1823 K (mélanges a 10% de méthane)

Conclusion du chapitre 2 :

Le réacteur de 20 kW a permis d’étudier en détail la chimie de la réaction de dissociation du
méthane. De nombreux points expérimentaux (total de 76) ont été réalisés pour des
températures comprises entre 1670K et 2070K, des débits de méthane allant de 0,8 a 12
NL/min et une fraction molaire en méthane a I’entrée comprise entre 10% et 100%. I1 est
possible d’atteindre une conversion totale du méthane et des rendements satisfaisants en
hydrogene (supérieur a 75%). Toutefois la présence substantielle de CoHz réduit le rendement
en carbone lorsque les temps de séjour sont faibles. En effet, augmenter la température
favorise la conversion du méthane mais la décomposition de ’acétyléne est davantage
favorisée par 1’augmentation du temps de séjour. L’expérimentation de plusieurs points
expérimentaux lors d’'une méme expérience au grand four solaire n’a pas permis de corréler
les propriétés des noirs de carbone aux conditions d’opération. De plus, les quantités
récupérées ¢étaient faibles (de ’ordre du gramme). Néanmoins, des particules nanométriques
et structurées ont pu étre observées au MET. Le réacteur a également été simulé en 3
dimensions pour mettre en évidence notamment son comportement thermique et travailler sur
le dimensionnement. Les principales pertes ont été identifiées au niveau de la fenétre et de la
face avant refroidie. Des gradients de température entre les produits et la paroi des tubes ont
mis en évidence la présence de forces thermophorétiques responsables du dépdt de carbone en
sortie du réacteur. Les nombreuses données expérimentales ont rendu possible une analyse
approfondie des mécanismes réactionnels avec le logiciel Dsmoke. Une étude cinétique
générale a confirmé notamment la présence importante d’acétyléne lors du processus de
dissociation du méthane. Ensuite, le code a montré un accord convenable avec les essais
expérimentaux. Ceci nous a permis de valider son utilisation dans le cadre de la dissociation
du méthane méme si seules des réactions homogenes sont considérées. Tous ces résultats ont
¢été publiés dans les références suivantes :[95], [98], [124], [125], [126], [127]. Afin d’obtenir
des résultats plus pertinents sur les propriétés des noirs de carbone, un réacteur de 50 kW a été
propos¢ avec un design légérement différent. Les résultats sont présentés dans le chapitre
suivant.
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3. Production d’hydrogéne et de noir de carbone a I’échelle
50 kW?

Etant donné une production relativement faible de noirs de carbone dans le réacteur de 20
kW, notamment en raison d’un faible taux de récupération au niveau du filtre, la construction
d’un réacteur de 50 kW a été¢ décidé en accord avec les objectifs du projet SOLHYCARB. Le
concept de réacteur a chauffage indirect a été retenu lors d’une réunion avec les partenaires du
projet SOLHYCARB, car ce concept de réacteur présentait une maturité plus avancée,
notamment dans une perspective de production industrielle. Un nouveau design a été imaginé
avec des tube simples horizontaux afin de favoriser I’écoulement et 1’évacuation des produits.
Des essais préliminaires ont d’abord été effectués avec une source plasma jouant le role de
source de chaleur externe.

3.1. Tests de craquage en tube simple dans un réacteur plasma
jouant le réle de source de chaleur externe

3.1.1. Description du réacteur plasma

Le réacteur plasma est présenté sur la Figure 53.

2 Ce chapitre a fait I’objet des articles scientifiques suivants :

S. Rodat, S. Abanades, G. Flamant, Experimental Evaluation of Indirect Heating Tubular Reactors for Solar
Methane Pyrolysis, International Journal of Chemical Reactor Engineering, 8, 2010, Article 25.

S. Rodat, S. Abanades, J.L. Sans, G. Flamant, A pilot-scale solar reactor for the production of hydrogen and
carbon black from methane splitting, International Journal of Hydrogen Energy, 35(15), 2010, 7748-7758.
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Figure 53 : Schéma du réacteur plasma équipé du tube réactionnel

Le design de ce réacteur est trés similaire a celui décrit dans [128] mais le concept de
chauffage indirect est utilis¢ dans la présente configuration. La source externe de chaleur
(plasma thermique) est située dans la partie supérieure d’une cavité cylindrique verticale en
graphite (1,8 m de haut, 0,28 m de diametre intérieur). Cette source délivre la chaleur
nécessaire pour la dissociation du méthane qui parcourt un tube horizontal en graphite (18/26
mm, longueur : 600 mm, distance tube-électrodes : 340 mm). Elle est alimentée par un
générateur de courant alternatif triphasé a puissance variable de 366 kW maximum. Trois
¢lectrodes consommables en graphite (13 mm de diametre) sont situées a 120° en haut du
réacteur. L’érosion des ¢lectrodes est compensée par une avance manuelle. Le gaz
plasmagene (azote, 80 NL/min) est admis dans un espace annulaire entre I’¢électrode et son
support et crée un grand volume de gaz plasma dans la chambre du réacteur. Chaque électrode
joue successivement le role d’anode et de cathode. L’arc électrique tourne a la fréquence du
courant (1000 Hz). L’enveloppe du réacteur, en acier inoxydable, est refroidie a I’eau. Celle-
ci est isolée de la chambre de réaction par un feutre graphite. Le tube est chauffé directement
sur 240 mm par I’énergie radiative en provenance du plasma et des parois chaudes ainsi que
par le gaz plasmagéne lui-méme qui circule vers le bas de I’enceinte cylindrique. La
température du réacteur dépend des conditions opératoires (principalement, la puissance
¢lectrique et le débit de gaz plasmageéne). Pour indication, la température de paroi était de
1973K pour une intensité¢ du courant de 80 A et une puissance de 45 kW.

Un débit d’argon est d’abord introduit dans le tube en graphite pour purger 1’oxygeéne. Ensuite
le plasma est initi¢ afin de chauffer le tube a la température cible. Lorsque le régime
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permanent est atteint, le méthane est injecté avec I’argon et se dissocie en traversant le tube.
La température de la paroi du tube est mesurée en son centre grace a un pyromeétre pointant
sur la paroi extérieure du tube. Cette mesure est effectuée a travers une fenétre latérale en
Pyrex, perpendiculairement au tube réactionnel ; le pyrometre est équipé avec un filtre centré
aA=0,65 um. Un débit d’azote (3 NL/min) est injecté tangentiellement contre la fenétre pour
la protéger et éviter toute surchauffe. Le pyrometre a été calibré en incluant une correction
pour prendre en compte la transmission du hublot en Pyrex. Apres refroidissement dans un
tuyaux en inox réfrigéré, les produits sont acheminés dans un filtre pour séparer les particules
de carbone. Le méme appareillage que celui décrit pour le réacteur solaire de 20 kW est utilisé
pour caractériser les produits gazeux. Un capteur de pression est positionné a 1’entrée du tube
afin de controler la pression a I’intérieur du tube et de détecter son obstruction éventuelle par
un dépdt de carbone. Dés qu’une augmentation anormale de pression est relevée, la réaction
est stoppée par 1’arrét de I’alimentation en méthane.

3.1.2. Résultats principaux

Concernant I’influence du temps de séjour, de la température et de la fraction molaire en
méthane dans le mélange injecté, sur la réaction de craquage, les conclusions sont les mémes
que pour les essais sur le réacteur de 20 kW et ne sont pas a nouveau présentées. En revanche,
I’influence du design du tube ainsi que les performances en terme de récupération du noir de
carbone dans le filtre sont explicitées dans la suite.

3.1.2.1. Design du réacteur tubulaire

La matiére premiere pour la confection des tubes était des cylindres en graphite de 26 mm de
diametre que nous avons percés soit a 15 mm soit a 18 mm afin d’en étudier la potentielle
influence sur les performances du réacteur. Six conditions expérimentales, récapitulées dans
le Tableau 5, ont été testées pour chaque tube (a 1973K).

Tableau 5 : Conditions expérimentales (1 a 6) correspondant a la Figure 54 (T=1973K)

Ar (NL/min) CH4(NL/min) FraCtéz"C'I'_'lfla"e Te'a%;cﬁlfg::"; (s)
1 45 1 0,18 0,036 / 0,022
2 45 15 0,25 0,033/0,020
3 45 2 0,31 0,031/0,019
4 56 14 0,20 0,029 /0,020
5 49 2,1 0,30 0,029 /0,020
6 42 2,8 0,40 0,029 /0,020

Les résultats sont donnés en terme de conversion du méthane, rendements en hydrogene et en
carbone (Figure 54). Les courbes ne montrent pas de tendance tres claire que ce soit pour la
conversion du méthane ou le rendement en hydrogéne pour 1’un ou 1’autre des tubes. L’écart
moyen est de moins de 3% pour Xcus et Yuz. Concernant le rendement en carbone, 1’écart
moyen est de 11% et les résultats montrent que le rendement en carbone est toujours inférieur
pour le tube de diamétre intérieur le plus petit. Les résultats présentés précédemment ont
montré que la concentration en C2H: est trés sensible au temps de séjour. Ainsi, le tube ayant
le plus gros diametre offre un plus grand temps de sé€jour et permet d’atteindre un meilleur
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Figure 54 : Comparaison du rendement en carbone (Yc), de 1a conversion du méthane
(XcH4) et du rendement en hydrogene (Ynz2) pour 6 conditions expérimentales et deux
diameétres intérieurs de tube différents (15 mm ou 18 mm)

D’une part, augmenter le diameétre intérieur améliore le taux de réaction en raison d’une
augmentation du temps de sé€jour (+30%) ; cela laisse aussi plus de place pour la déposition
du carbone. D’autre part, un diameétre plus faible permet d’obtenir des vitesses de gaz plus
¢levées pouvant contribuer a une meilleure évacuation des particules vers le filtre.
Néanmoins, les criteres de performances évalués pour les deux configurations restent tres
proches et finalement, le diametre du tube, dans la gamme étudiée, n’est pas tres influent.
Ceci peut étre expliqué par 1’augmentation du coefficient de transfert de chaleur lorsque le
diamétre diminue. En effet, pour un écoulement laminaire établi, le nombre de Nusselt
(Nu=h.d/A, avec h le coefficient de transfert de chaleur (W/m2.K), d le diametre du tube (m) et
A la conductivité thermique (W/m.K)) est constant (Nu=3,656 [129])). Etant donné que les
expériences ont ¢té menées dans les mémes conditions de composition, la conductivité du
mélange est aussi une constante. Ainsi le rapport des coefficients de transfert pour les tubes de
diametres intérieurs 15 mm et 18 mm (hismm/hismm) correspond a I’inverse des rapports des
diametres (digmm/dismm). Ainsi, il apparait que hismm est 20% plus grand que higmm. Ceci
engendre un meilleur transfert de chaleur dans le plus petit tube et compense partiellement un
temps de séjour réduit.
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3.1.2.2. Bilan matiére

La Figure 55 représente la fraction molaire en Hy, CH4 et CoH> pour une expérience a 2073K
et une fraction molaire en méthane variant entre 10 et 50% dans le mélange d’alimentation.
Le débit d’alimentation total est maintenu constant a 7 NL/min afin de garantir des temps de
séjour équivalents pour chaque expérience. Lorsqu’on augmente la fraction molaire en
méthane dans 1’alimentation, la fraction molaire en H> en sortie augmente sensiblement. Les
mémes tendances sont observées pour les espéces CHs et C:H> mais dans une moindre
proportion. Finalement, la conversion du méthane excede 98% dans chaque cas, alors que le
rendement en H: oscille entre 81% et 85%. Ainsi, une bonne conversion peut étre maintenue
pour des fractions molaires en méthane allant jusqu’a 50% en entrée, ce qui permet
d’améliorer I’efficacité thermochimique du réacteur. Néanmoins, il faut garder toujours a
I’esprit qu’une dilution est nécessaire afin d’évacuer au mieux les particules de carbone. A la
fin de I’expérience (apres plus de 40 min.), la production d’hydrogéne augmente rapidement
alors que les fractions molaires en CH4 et CoH> diminuent. Ceci rend compte de I’obstruction
du tube qui engendre une augmentation de pression et donc un plus long temps de séjour.
L’expérience est alors stoppée et le tube doit étre nettoyé. Cet aspect reste un probléme de
design a résoudre pour une production a grande échelle. L’utilisation de graphite ne permet
pas un nettoyage des tubes par oxydation du dépot, méthode généralement utilisée. Un
nettoyage mécanique est requis. Cependant ce design avec un tube simple permet d’obtenir
des résultats positifs en terme de bilan matiere.
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Figure 55 : Fractions molaires en H2, CH4 et C2H2 en sortie du réacteur tubulaire pour
un débit total d’alimentation de 7 NL/min (T=2073K)
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L’intégration des données de la Figure 55 a permis d’établir les bilans matiere sur le carbone
et sur I’hydrogene. La procédure est tout a fait similaire a celle utilisée pour les bilans matic¢re
sur le réacteur de 20 kW. Le tube ainsi que le filtre ont été pesés avant et aprés les
expériences. La quantité de carbone accumulée dans le tube était de 14,4 g alors que 9,91 g de
carbone ont été récupérés dans le filtre. Au total, 92,7 NL de méthane ont été introduits dans
le réacteur. En faisant le rapport des especes H et C en sortie et en entrée, on obtient un ratio
de pres de 100% (Eq. (24)) pour le carbone et 97% (Eq. (25)) pour I’hydrogéne.

Selon le bilan sur H (Figure 56), 84% des atomes d’hydrogéne initialement contenus dans le
méthane sont récupérés sous forme d’hydrogene gazeux (Hz), 12% sont contenus dans C2Ho,
1% reste sous la forme CH4. Les 3% manquants sont attribués a d’autres hydrocarbures. On
remarque tout de méme que le méthane est efficacement converti en H> avec un rendement en
H:> de 84%.

1/0 12%23,%, B H2 contenu dans

R CH4
///// /////////////// = (I-:|‘2'2 I_<|:;)ntenu dans
E H2 contenu dans
84% = Ic_il';_a,iutres HC
%
Figure 56 : Bilan matiére typique sur H (T=2073K, débit total d’alimentation : 7
NL/min)

Concernant le bilan sur C (Figure 57), 50% du carbone en provenance du méthane injecté est
contenu dans le C2Ha, 49% est récupéré sous forme solide, soit dans le tube (29%), soit dans
le filtre (20%). Ainsi, il est possible de récupérer 10 fois plus de carbone dans le filtre avec la
présente configuration qu’avec la configuration « double tube » utilisée pour le réacteur
solaire de 20 kW. 1% du carbone reste sous la forme de méthane. En conclusion, le méthane
n’est pas aussi bien converti en carbone qu’il ne 1’est en hydrogeéne en raison de la présence
substantielle de CoHb». Si le produit visé est le noir de carbone, il faudra encore augmenter le
temps de séjour, ce qui peut se traduire en terme de procédé par un recyclage.

5 E Dépoét de carbone dans
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Figure 57 : Bilan matiere typique sur C (T=2073K, débit total d’alimentation : 7
NL/min)
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3.1.3. Noirs de carbone

Des échantillons de noirs de carbone ont ¢été analysé€s par microscopie €lectronique en
transmission. Les images sont reportées sur la Figure 58 pour deux températures différentes
(2073K et 1843K). On observe des particules nanométriques. Les plans de grapheéne de
I’échantillon a plus haute température semblent étre plus organisés rappelant que les plus
hautes températures favorisent la graphitisation. On peut distinguer des particules coalescées
(sur I’échantillon obtenu a plus faible température) ayant probablement grandi autour de deux
centres de croissance.

Figure 58 : Echantillons de noirs de carbone observés au TEM (source APTL, Gréce)
(Filtre, 2073K a gauche, 1843K a droite)

Un design proche de celui testé avec la source plasma a été choisi pour construire un réacteur
de 50 kW, notamment dans un objectif de caractérisation des propriétés des noirs de carbone.

3.2. Description du réacteur de 50 kW

Le réacteur solaire de 50 kW (SR50, Figure 59) est similaire a celui de 20 kW dans son
design. Les schémas détaillés peuvent étre trouvés dans I’ANNEXE 5. Bien sir la taille est
plus importante, d’environ un facteur 2 pour les dimensions de la cavité. Les mémes types de
couches d’isolants sont conservés. Le réacteur est constitué¢ d’une enveloppe en aluminium
qui malgré une résistance thermique plus faible que I’inox offre une bien meilleure
conductivité pour les parties refroidies (237 W/m.K contre 16 W/m.K). L’ouverture laissant
entrer le flux solaire concentré est de 13 cm de diamétre. Les tubes, au nombre de 7, font 800
mm de long pour un diamétre intérieur de 18 mm et un diamétre extérieur de 26 mm ; ils ont
da étre percés a partir de cylindres en graphite. Afin de ne pas faire supporter le poids de la
cavité aux tubes, des plots en alumines, reposants sur I’enveloppe en aluminium, lui servent
de support. Un hublot hémisphérique en quartz de 360 mm de diametre et 5 mm d’épaisseur
permet d’isoler la cavité de I’atmospheére oxydante. Il est également balayé¢ par de 1’azote. Un
léger pompage dans la cavité a permis un meilleur maintien du hublot tout en assurant aussi
une évacuation améliorée du gaz de balayage. La procédure expérimentale est similaire a celle
utilisée pour le réacteur de 20 kW. 14 débitmetres sont utilisés afin d’alimenter
indépendamment chaque tube avec un mélange contr6lé de méthane et d’argon, chacun est
¢galement équipé d’un capteur de pression absolue. Un filtre de grande capacité (6 manches)
a été positionné en sortie pour récupérer les noirs de carbone ; il est notamment muni d’un
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dispositif de décolmatage automatique grace a des pulses d’air comprimé réalisés en fin
d’expérience pour nettoyer les manches.
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Figure 59 : Réacteur solaire de 50 kW (conception et réalisation CNRS-PROMEYS)

L’ appareillage pour I’analyse dont I’agencement est illustré par la Figure 60 est identique a
celui utilisé pour le réacteur de 20 kW. L’analyse est effectuée sur I’évacuation des produits
grace a une sortie de prélévement équipée de son propre filtre. Ceci permet d’avoir une
réponse de la mesure plus rapide en évitant d’avoir a balayer le volume important (0,8 m?) du
filtre & 6 manches avant 1’échantillonnage. L’analyse en ligne de la concentration en CHy et
en H> ainsi que les mesures ponctuelles par chromatographie peuvent ensuite étre mises en
ceuvre.
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Figure 60 : Schéma de principe du fonctionnement du réacteur de 50 kW

Le controle de la température est effectué a I’aide d’un pyrometre pointant sur un tube au fond
de la cavité en graphite ; un thermocouple de type B est inséré dans ce méme tube afin d’avoir
une mesure redondante (B tube). Deux thermocouples de type B, protégés par une gaine
d’alumine, sont positionnés au contact de la cavité en graphite sur le haut (B_top) et I’arricre
(B_back). Enfin deux thermocouples de type K sont utilisés pour mesurer une température
intermédiaire a I’interface entre les deux couches d’isolants les plus extérieures sur le haut et
I’arriere du réacteur (K top et K back). L’ensemble du dispositif de mesure de température
est repris par la Figure 61. Une photographie de I’installation en opération au foyer du four de
1 MW est donnée sur la Figure 62.
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Figure 62 : Installation expérimentale en fonctionnement au foyer du four solaire de 1
MW
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3.3. Résultats expérimentaux a I’échelle 50 kW

3.3.1. Conditions expérimentales

Comme indiqué précédemment, le réacteur de 50 kW a été construit dans une optique de
production de quantités de noirs de carbone significatives pour une analyse détaillée. Le
principal objectif était d’identifier d’éventuelles corrélations entre conditions expérimentales
et propriétés des noirs de carbone. Pour cela la contrainte a été la suivante : durant une
expérience, une seule condition (débits et température fixés) a été testée. Par conséquent, la
quantité de points expérimentaux est réduite par rapport a la campagne réalisée avec le
réacteur de 20 kW (pour laquelle les débits étaient modifiés durant une expérience) ; en
revanche, les noirs de carbone collectés en fin d’expérience dans le filtre peuvent étre associés
a une condition expérimentale bien précise. Les différents points expérimentaux sont
récapitulés dans le Tableau 6. Deux séries expérimentales ont été menées : la premicre série
avec 10,5 NL/min de CHg4 et 31,5 NL/min d’Ar pour des températures entre 1608K et 1928K
(test 1 a 5), la seconde série avec 21 NL/min de CHs et 49 NL/min d’Ar pour des
températures variant de 1698K a 1873K (tests 6 a 9). Pour la premicre série, une condition
expérimentale a été répétée deux fois pour vérifier la reproductibilité des résultats (tests 3 et
4). Dans la seconde série, le test 8 a été réitéré avec seulement 21 NL/min de dilution a
I’argon (50% de CH4 en entrée) au lieu de 49 NL/min (test 7). A la fin de chaque expérience,
le carbone a été récupéré dans le filtre pour étre analysé (échantillons d’environ 100 g).

Tableau 6 : Conditions expérimentales testées sur le réacteur de S0 kW (la pression
correspond aux conditions dans les tubes)

Tests Ar(NL/min) CH4(NL/min) Fract;zncrrl:)lalre Pression(Pa) Tpyrometre (K) 12?;%?(2;’
1 31,5 10,5 0,25 43000 1608 0,070
2 31,5 10,5 0,25 46000 1693 0,071
3 31,5 10,5 0,25 43000 1778 0,063
4 31,5 10,5 0,25 42000 1793 0,061
5 31,5 10,5 0,25 42000 1928 0,057
6 49 21 0,3 47000 1698 0,043
7 21 21 0,5 41000 1798 0,059
8 49 21 0,3 43000 1808 0,037
9 49 21 0,3 45000 1873 0,038

3.3.2. Mesures en ligne

La Figure 63 reprend des mesures typiques de températures, DNI et fractions molaires en CH4
et Ho pour le test 2. On peut distinguer trois phases expérimentales : le chauffage du réacteur
sous Ar, la période de craquage (injection de méthane), et le refroidissement passif du
réacteur (arrét du rayonnement solaire).

Apres une période de chauffage d’environ 40 min avec des tubes balayés a 1’argon, la
température du réacteur atteint 1700K. Tous les capteurs de température au sein de la cavité
tendent a indiquer la méme gamme de température entre 1670K et 1720K. La plus haute
température est donnée par le pyrometre qui pointe directement sur la paroi extérieure d’un
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tube en graphite. Vers la fin de I’expérience, la plus haute température est donnée par le
thermocouple B back mais sa valeur est toujours trés proche de celle donnée par le
pyromeétre. On peut ainsi admettre que la température de la cavité est homogeéne durant la
période de craquage du méthane. La plus faible température est mesurée par le thermocouple
inséré dans le tube (B tube) puisqu’il est refroidi par les réactifs et par la réaction
endothermique. Pendant la période de craquage, on remarque que les mesures de températures
peuvent étre classées dans 1’ordre suivant : Pyrométre > B tube > B _back > B top et le
classement inverse est observé pendant la phase de refroidissement passif. La température de
la cavité oscille légérement au début de la période d’injection en raison d’une diminution du
DNI due au passage d’un nuage sur le champ d’héliostats. Néanmoins, il a ét¢ possible de
maintenir la température proche de la valeur cible en augmentant la puissance incidente via
une plus large ouverture du volet du four solaire. En ce qui concerne les thermocouples de
type K, ils n’atteignent jamais une valeur constante durant la période de craquage, ce qui
signifie que la zone isolée n’est pas en régime permanent pendant la période de production
d’hydrogene. La température continue méme a augmenter apres la fin de I’irradiation du
réacteur, pendant la phase de refroidissement passif, en raison de 1’inertie thermique et de la
faible conductivité des isolants.

Une fois la température cible atteinte et stabilisée, 31,5 NL/min d’argon et 10,5 NL/min de
méthane sont injectés. Hz est rapidement détecté en sortie ainsi que le méthane résiduel (non
dissoci¢). Les variations de températures impactent directement les fractions molaires en H» et
CHya, i.e., une augmentation de température entraine une augmentation de la fraction molaire
en hydrogene et vice versa. Etant donné que la conversion du méthane augmente avec la
température, la tendance est inversée pour la fraction molaire en CH4. En effet, celle-ci
diminue quand la température augmente. Méme si notre appareillage ne permettait pas une
mesure du C2Hz en ligne, les mesures successives par chromatographie ont montré que cette
concentration était stable autour de la valeur 0,043. Cependant cette valeur avait une légere
tendance a diminuer en fin d’expérience en rapport avec la tendance a la hausse de la fraction
molaire en hydrogéne et avec la diminution de la fraction molaire en méthane non converti.
Apres 2400 s d’expérience a température constante, 1’obstruction des tubes commence a étre
observée. Le dépdt de carbone dans le tube entraine une augmentation de la pression, d’ou
découle une augmentation du temps de séjour qui favorise la réaction de dissociation. Apres
environ lh d’injection de méthane, 1’alimentation dans chaque tube est successivement
stoppée en raison du bouchage progressif.
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Figure 63 : Mesures en ligne des températures, DNI et fractions molaires en CHs et H2

3.3.3. Conversion du méthane, rendements en hydrogéne et en
carbone

La Figure 64 illustre les résultats concernant la premiere série expérimentale (Ar : 31,5
NL/min, CH4 : 10,5 NL/min) en termes de conversion du méthane et rendements en
hydrogeéne et carbone pour des températures croissantes (1608K-1928K). On observe que plus
la température est ¢levée, meilleurs sont les paramétres chimiques de conversion. De plus, la
conversion du méthane est toujours supérieure au rendement en hydrogeéne qui est lui méme
supérieur au rendement en carbone. Encore une fois, on constate que la réaction de
dissociation n’est pas totale : une partie du méthane n’est pas convertie tandis qu’une autre
partie est transformée en hydrocarbures C:Hy (essentiellement C;Hz), ce qui affecte
particulierement le rendement en C. Pour des températures supérieures a 1778K, une
conversion totale du méthane est atteinte. D’autre part, on peut vérifier la bonne
reproductibilité¢ des résultats (tests 3 et 4) puisque des points expérimentaux similaires
conduisent a des résultats proches.
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Figure 64 : Conversion du CH4 et rendements en H: et C en fonction de la température
pour la premiére série expérimentale (Ar : 31,5 NL/min, CHs: 10,5 NL/min)

La Figure 65 présente les résultats de la seconde série expérimentale (Ar : 49 NL/min, CHy :
21 NL/min) pour la gamme de température 1698K-1873K. Des tendances similaires sont
obtenues en fonction de la température, mais la conversion totale du méthane n’est jamais
atteinte méme pour les plus hautes températures en raison de débits plus importants que pour
la premiere série. Pour le test 7 (50% de méthane en entrée), les meilleures performances
(98% de conversion du CHs, 88% de rendement en H» et 49% de rendement en carbone) sont
obtenues en raison d’un temps de s€jour plus grand engendré par une plus faible dilution a
I’argon (Ar : 21 NL/min au lieu de 49 NL/min). La comparaison des deux séries montre de
meilleurs résultats pour la premiére série, ce qui confirme I’importance du temps de séjour.
Temps de séjour et température apparaissent a nouveau comme les parametres prépondérants.
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Figure 65 : Conversion du CH4 et rendements en H: et C en fonction de la température
pour la seconde série expérimentale (CH4: 21 NL/min)

3.3.4. Cinétique

De la méme maniére que pour le réacteur de 20 kW, la cinétique de la réaction a été évaluée
selon le modele de réacteur piston (Eq.(21)).

Pour cela, les points de la premicre série, qui présentent la plus large gamme de température
pour un débit donné, ont été considérés. Une énergie d’activation de 196 (+/-17) kJ/mol et un
facteur pré-exponentiel dans la gamme 1,57x107 s - 1,61x10% s (en tenant compte de
I’incertitude sur la régression) ont ét¢ identifiés. Ces valeurs sont en accord avec celles
obtenues précédemment a partir des données expérimentales sur le réacteur de 20 kW
(ko=1,42x10" s et E, =172 kJ/mol). Méme si ces données ne sont que des estimations par un
modele de type réacteur piston, ce relativement bon accord entre les parameétres cinétiques
montre que la cinétique globale n’a pas été affectée par la modification du design du réacteur
de 50 kW par rapport a celui de 20 kW.

3.3.5. Efficacité énergétique

L’efficacité¢ énergétique basée sur les équations (31) et (32) (respectivement, rendement
thermochimique et rendement thermique, avec modele réactionnel a deux étapes) a été
évaluée. Pour cela, la puissance solaire incidente a ¢été déterminée par des mesures
calorimétriques a I’entrée de la cavité en graphite (voir Figure 61, ANNEXE 3). Ainsi, la
puissance utile entrant dans la cavité (c’est-a-dire recue au niveau du dos de la face avant
refroidie) a été quantifiée (Figure 66). Elle varie entre 23 et 37 kW (ce qui correspond a des
densités de flux comprises entre 1,7 et 2,8 MW/m?), en fonction de la température du réacteur.
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Figure 66 : Puissance totale incidente et densité de flux moyenne correspondant
(mesurées a ’entrée de la cavité) en fonction de la température du réacteur de 50 kW

Les efficacités résultantes sont reportées sur la Figure 67 pour les différentes conditions
expérimentales testées. Les deux séries d’expériences présentées précédemment peuvent étre
facilement identifiées. La premicre série montre des efficacités plus faibles que la seconde.
Ceci est di a un débit de méthane injecté plus important pour la seconde série, ce qui permet
une plus grande conversion d’énergie thermique (comme pour le réacteur de 20 kW, on
raisonne ici en efficacité instantanée, 1’équilibre thermique n’étant pas atteint). Dans tous les
cas, le rendement thermochimique est plus faible que le rendement thermique puisque ce
dernier prend en compte aussi le chauffage de I’argon et du méthane non converti. Les
meilleurs rendements thermochimiques et thermiques (13,5% et 15,2%, respectivement) sont
obtenus pour le test 7, avec 21 NL/min de CHg4 et autant d’Ar. Ainsi, avec une dilution a 50%,
on observe que la différence entre les deux rendements diminue en comparaison avec les
essais a plus forte dilution (70 a 75%). Sur la base du test 7, la production a I’échelle pilote est
de 200 g/h d’H» (88% de rendement en H»), 330 g/h de CB (49% de rendement en C), et 340
g/h CoH». La production de C,H; est importante et cette espeéce pourrait tout aussi bien étre
valorisée directement ou étre totalement dissociée a condition d’augmenter le temps de séjour.
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Figure 67 : Rendements thermochimiques et thermiques pour les différents essais sur le
réacteur de 50 kW

3.3.6. Noirs de carbone

Des échantillons de noir de carbone de plusieurs dizaines de grammes ont été récupérés dans
le filtre pour chaque condition expérimentale. Il est important de noter que chaque échantillon
correspond a une seule condition expérimentale. Ces quantités ont permis d’étudier les
propriétés vis-a-vis de ces conditions et en correspondance avec les possibles applications
dans les procédés. Ainsi, les résultats des analyses sont présentés dans 1’étude procédé.

3.4. Modélisation du réacteur de 50 kW

3.4.1. Modéle 3D global sous Fluent® 6.2.16

De la méme fagon que pour le réacteur de 20 kW, une simulation tridimensionnelle du
réacteur de 50 kW a été menée avec un modele similaire. Afin de réduire le temps de calcul,
la symétrie horizontale du réacteur a été exploitée. De nombreux problémes de convergences
ont été rencontrés notamment liés au plan de symétrie coupant le tube central qui a donc été
supprimé, une erreur a persisté sur certaines cellules («reverse flow ») méme apres la
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stabilisation des résidus. De plus, un modele de réaction volumétrique a été choisi afin de
simplifier les calculs en utilisant le modele carbone solide proposé par Fluent® dans la
section Materials/Fluid. Les versions 6.2.16 de Fluent® et 2.2.30 de Gambit son utilisées. Le
maillage comporte 2 896 590 cellules. Les conditions aux limites sont équivalentes a celles
utilisées pour le réacteur de 20 kW excepté pour le flux entrant qui est ici de 4 MW/m? a
I’ouverture (et non pas a I’entrée de la cavité) :
e La température de la face avant ainsi que la température a I’entrée et a la sortie des
tubes sont fixées a 300K compte tenu du refroidissement a 1’eau.
e Le coefficient de convection au niveau de I’enveloppe du réacteur est fixé a 10
W/m%K.
e [’¢énergie solaire entrante est simulée par une irradiation incidente uniforme et diffuse
a travers une paroi semi-transparente (densité de flux 4000 kW/m?), aucun profil de
flux n’est utilisé.
e La pression de travail est 40 kPa et la température d’entrée est de 300K. Pour ces
conditions, la vitesse en entrée est 2,37 m/s (13 NL/min) avec une fraction massique
de méthane de 0,1468 (fraction molaire de 0,3).

On obtient une température relativement homogene des tubes a I’intérieur de la cavité en
graphite de D'ordre de 2230K, niveau de température comparable a celui obtenu sur la
simulation du réacteur de 20 kW et qui nous a permis de valider le design avant de lancer la
fabrication du prototype.
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Figure 68 : Contour de la température des tubes (en K)

Ce type de simulation a I’intérét de simuler la configuration réelle et de prendre en compte un
modele relativement complet de la réaction mais il ne permet pas de faire d’étude de
sensibilité en raison du temps de calcul trop important et des difficultés récurrentes de

87



-Production d’hydrogene et de noir de carbone a 1’échelle 50 kW-

convergence a chaque modification de parameétre. Un nouveau modéle 2D axisymétrique est
donc proposé. Ainsi, moyennant un design approché et une vision simplifié¢e du modele
réactionnel, on peut étudier plus efficacement le design du réacteur pour proposer des
solutions d’optimisation du récepteur.

3.4.2. Modéle 2D axisymétrique et optimisation du réacteur

Un mod¢éle numérique 2D axisymétrique a été développé avec le logiciel Fluent® (12.0.16).
Afin d’obtenir une convergence suffisamment rapide et une bonne flexibilit¢ du modéle, la
réaction a été simulée par un terme puits dans le volume de la cavité (W/m?). Ceci permet de
prendre en compte 1’endothermicité de la réaction tout en simplifiant la partie tubulaire qui ne
peut étre correctement simulée sur un modele axisymétrique. Le maillage a été créé avec
Gambit (2.6.6), il reprend le réacteur dans son ensemble (enveloppe en aluminium, isolant,
cavité, face avant...) afin d’identifier et de quantifier les principales pertes thermiques. Dans
un premier temps, une comparaison modele/expérience est proposée. Ensuite un nouveau
design est envisagé afin d’optimiser le rendement d’absorption du récepteur.

La Figure 69 montre le maillage 2D axisymétrique approchant la configuration réelle du
réacteur. L’épaisseur réelle des couches isolantes est respectée. Néanmoins, le réacteur est
considéré cylindrique avec pour diamétre la hauteur réelle du réacteur. Le hublot
hémisphérique n’est pas inclus, le rayonnement solaire diffus est directement émis par une
paroi semi-transparente soit au niveau de I’ouverture du réacteur, soit au niveau de I’entrée de
la cavité¢ en fonction des cas. Le balayage du hublot a 1’azote est maintenu constant a 24
NL/min. Bien que le modéle ne permette pas de disposer les tubes en travers de la cavité, les
pertes thermiques par conduction le long de ceux-ci sont prises en compte par une quantité de
mati¢re équivalente autour du tube d’évacuation du gaz de balayage, refroidi en sortie. Une
¢tude de sensibilité sur la taille des mailles a ét¢ menée afin de sélectionner une grille
adéquate, permettant d’obtenir des résultats indépendants de la discrétisation. Un maillage
compos¢ de 21 000 cellules a été¢ choisi (élément : quad, type : pave) avec une résolution
affinée dans la zone de propagation des radiations afin de résoudre au mieux 1’équation de
transfert radiatif. Le coefficient de convection est fixé a 10 W/m2.K sur le contour extérieur
du réacteur. Le coin haut gauche de la cavité (Figure 69) sert de point de référence pour
estimer la température de la cavité.
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Figure 69 : Maillage 2D axisymétrique du réacteur de 50 kW

Dans un premier temps, le réacteur a ét¢ simulé pour la condition expérimentale du test 7
(débit de CH4 et Ar de 21 NL/min a 1798K, cf. Tableau 6). Pour cette expérience, la
puissance thermique nécessaire pour chauffer les réactifs et effectuer les réactions (27) et (28)
¢tait de 4316 W. Les mesures calorimétriques montrent que la puissance incidente mesurée a
I’entrée de la cavité (Figure 66) était de 28,4 kW. Ainsi le réacteur a été¢ simulé pour ces
conditions (i.e. une puissance incidente de 28,4 kW (2,2 MW/m? (le diamétre de I’ouverture
est réduit de 2 mm, soit 128 mm afin de rendre possible I’injection d’azote)) sur le plan
correspondant a D’entrée de la cavité (Figure 69)). L’influence du terme puits sur la
température de la cavité a été étudiée (Figure 70). Evidemment, I’augmentation du terme puits
entraine une diminution de la température de la cavité. Pour un terme puits de 4316 W, la
température de la cavité est de 2020K. Il est important de noter que les mesures
calorimétriques ont été réalisées sur le plan appelé « entrée cavité » sur la Figure 69. La
puissance incidente sur I’ouverture (Figure 69), est différente en raison de I’épaisseur de la
face avant refroidie. Ainsi le modéle peut permettre de remonter a cette puissance. Pour
atteindre la méme température de cavité (2020K), une puissance incidente de 53 kW sur
I’ouverture est requise. Cette valeur est a comparer avec les 28,4 kW nécessaires a 1’entrée de
la cavité et montre les pertes importantes dues a I’épaisseur de la face avant refroidie (35
mm). En effet, selon le modele, une puissance incidente de 28,4 kW a ’entrée de la cavité
correspond a une puissance incidente de 53 kW sur I'ouverture. Le flux correspondant sur
I’ouverture est alors de 4,14 MW/m?. Toutefois, la température de cavité prédite par le modele
est environ 200K supérieure a la valeur expérimentale (approximativement 1800K). Ceci peut
étre expliqué par des pertes additionnelles dans la configuration réelle par exemple via les
hublots de visée pyrométrique et autres ponts thermiques tels que les tubes en alumine
constituant le support de la cavité en graphite. Il a aussi ét¢ montré précédemment que les
couches isolantes n’atteignent pas un régime permanent tandis que les simulations présentées
ici sont en régime permanent. La demande énergétique transitoire contribue ainsi a des pertes
thermiques additionnelles [130]. De plus, ’approximation du réacteur par une géométrie
cylindrique, qui conduit mathématiquement a une face avant de taille réduite, peut aussi
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expliquer la différence qui correspond a une perte thermique additionnelle de 6 kW (Figure
70).
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Figure 70 : Température de la cavité en fonction du terme puits pour 28,4 kW incidents
sur ’entrée de la cavité (équivalents a 53 kW incidents sur ’ouverture du réacteur)

Dans la suite, on suppose que les pertes thermiques additionnelles peuvent étre évitées. De ce
fait, on peut alors relier directement le terme puits avec la quantité d’énergie nécessaire au
chauffage des réactifs et a la réaction (modéle chimique a deux étapes). Ainsi, le terme puits
maximal possible est de 10,3 kW (Figure 70) pour maintenir la température a 1800K
(température expérimentale pour le test 7) avec 53 kW entrant par 1’ouverture. Par
conséquent, le rendement thermique maximal du réacteur vaut 19% si on suppose que toute la
chaleur du terme puits est dédi¢e au chauffage des réactifs et a I’enthalpie de la réaction.

Les deux principales pertes ont été identifiées au niveau de la face avant refroidie (pertes par
conduction, 66%) et a I’ouverture (pertes radiatives (sur 1’ouverture), 9%). Afin de diminuer
les pertes radiatives a I’ouverture, des flux plus importants devraient étre utilisés mais cela
nécessiterait un systéme a concentration trés performant, capable de dépasser les 4140 soleils
(1 soleil = 1000 W/m?). Etant donné que les pertes les plus importantes concernent la face
avant, une amélioration de ce composant est proposé€e. Pour cela, une meilleure isolation est
envisagée, suivant le modele de la Figure 71. Les conditions aux limites sont les mémes que
pour le design précédent mais la face avant est mieux isolée grace a une forme conique
pouvant également servir de concentrateur secondaire. Néanmoins, pour n’étudier que
I’influence d’une meilleure isolation, le méme flux solaire est conservé (méme diametre
d’ouverture). La partie conique est refroidie a 300K. Pour 53 kW entrant par I’ouverture, une
température de 1800K est atteinte pour un terme puits de 35 kW, ce qui conduit & un
rendement thermique de 66%. On confirme aussi, d’apres le contour de température, que I’on
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a une température de cavité homogene. Ce type de design permet donc de diminuer clairement
les pertes en face avant, mais il nécessite toutefois 1’adaptation du systéme a concentration en
fonction de I’angle d’ouverture du cone d’admission. Pour comparaison, le rendement
d’absorption d’un corps noir parfaitement isolé¢ a 1800K irradié dans les mémes conditions
(puissance, diametre d’ouverture) est de 86% d’apres I’expression suivante [131]:

_ QRadiation _ G(T I?éacteur _]-64)
_1 QRéacteur _1 DNIC (34)

T]Absorption

avec o, la constante de Stephan Boltzmann (5,67.10® W.m2.K™#), Treacteur, la température du
réacteur , To=298,15K, DNI (Direct Normal Irradiation) et C le facteur de concentration
géométrique du flux solaire.

En conséquence, le design amélioré atteint 77% du rendement d’absorption du corps noir
idéal. Si toute I’énergie peut effectivement étre transférée aux réactifs, le réacteur produirait
alors 1,6 kg/h d’Ha, 2,7 kg/h de CB et 2,8 kg/h de C2H» en supposant les mémes performances
chimiques que celles obtenues pour le test 7. Ceci correspond a environ 8 fois la production
obtenue expérimentalement avec le design de base.
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Figure 71 : Profil de température (K) du design amélioré pour 53 kW entrant par
I’ouverture et un terme puits de 35 kW
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Conclusion du chapitre 3 :

Un nouveau design a été choisi pour la mise en ceuvre du réacteur solaire de 50 kW. Des
tubes simples ont d’abord été testés sur un réacteur plasma servant de source de chaleur
externe. Ceci a permis de montrer qu’on pouvait améliorer nettement la récupération du
carbone par rapport a la configuration « double tube » (20% du carbone initialement introduit
sous forme de méthane est récupéré directement dans le filtre tandis qu’on ne récupérait que
2% du carbone avec le double tube). Ainsi le réacteur de 50 kW a été construit et mis en
service avec 7 tubes simples pour la production en quantités suffisantes d’échantillons de
noirs de carbone avec des conditions opératoires fixées. En tout, 9 conditions expérimentales
ont été testées, donnant 9 échantillons de noirs de carbone pouvant atteindre 100 g. Les
échantillons de noirs de carbone ont pu étre analysés en détail et les résultats seront discutés
dans le dernier chapitre. Pour 900g/h de CHj4 injecté (fraction molaire de 50%, le reste étant
de I’argon) a 1800K, le réacteur a produit 200 g/h de H, (rendement en hydrogene 88%), 330
g/h de noir de carbone (rendement en carbone de 49%) et 340 g/h de CoH» avec un rendement
thermique de 15%. Le réacteur a également été modélisé sous Fluent® en simulant la réaction
endothermique par un terme puits. Ainsi, le modele simplifié a permis de procéder a une
é¢tude de sensibilité sur le réacteur et notamment de mettre en évidence de possibles
améliorations en face avant. En effet, les importantes pertes thermiques identifiées dans cette
zone pourraient étre diminuées moyennant une meilleure isolation qui devrait alors inclure
une forme de concentrateur secondaire. Ainsi le design optimisé pourrait atteindre 77% de
I’efficacité d’absorption du corps noir (86% a 1800K), i.e. 66%. Ces résultats ont donné lieu
aux publications [126] et [132]. Les résultats a 1’échelle pilote ont été¢ extrapolés afin de
définir un procédé solaire a 1’échelle industrielle qui pourrait convertir le méthane et le
valoriser en H» et en noir de carbone. Ainsi une étude du procédé est discutée dans la suite
afin de juger des performances énergétiques, €conomiques et environnementales d’un
éventuel développement industriel du procéd¢ solaire de craquage du méthane.
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4. Etude procédé et valorisation des produits3

Le réacteur de dissociation du méthane a pour objectif la co-production d’hydrogéne et de
noir de carbone. Ce chapitre présente 1’intégration de ce réacteur dans un procédé global
permettant de valoriser les deux produits.

4.1. La purification de I’hydrogéene

Comme on a pu le constater tout au long de I’exposé, I’hydrogeéne produit par craquage du
méthane n’est pas pur. Il contient essentiellement du méthane résiduel ainsi que de
I’acétyléne. D’autres hydrocarbures peuvent aussi étre formés. Dans le cas de 'utilisation de
gaz naturel contenant du COz, il peut y avoir aussi formation de CO lors de la réaction de
décomposition [98]. Afin de valoriser ’hydrogeéne, un traitement peut étre nécessaire en
fonction de I'utilisation finale. Dans la suite, on va se fixer pour objectif de produire de
I’hydrogéne pouvant étre utilis€é dans une pile a combustible de type PEMFC (Polymer
Electrolyte Membrane Fuel Cells). Ce type de pile est envisagé pour le transport et requiert un
hydrogéne de grande pureté¢ (CO<100ppm [123]). Cependant, d’autres débouchés peuvent
aussi étre envisagés, notamment dans I’industrie pétrochimique (ex: hydrogénation,
désulfuration des carburants).

I existe essentiellement 4 procédés différents de purification de I’hydrogene : procédé par
lavage et méthanation, procédé membranaire, procédé cryogénique, et procédé¢ par adsorption.
Etant donné que la plus grande partie de I’hydrogene provient actuellement du reformage de
gaz naturel, les procédés de purification doivent notamment étre capable d’éliminer de
grandes quantités de CO>, un sous-produit de la réaction. La purification de ’hydrogéne peut
passer ¢également par une €tape préalable de purification du gaz naturel (¢limination de CO> et
H»S). Une installation typique de production d’hydrogéne (ou de gaz de synthése) par
reformage est présentée sur la Figure 72.

3 Ce chapitre fait I’objet des travaux scientifiques suivants :

G. Maag, S. Rodat, G. Flamant, A. Steinfeld, Heat transfer model and scale-up of an entrained-flow solar reactor
for the thermal decomposition of methane, International Journal of Hydrogen Energy, 2010, 35(24), 13232-
13241.

Une publication soumise dans la revue « Carbon » le 3/11/10.
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Figure 72 : Procédé typique de production d’hydrogéne ou de gaz de synthése [133]

41.1. Procédé par lavage et méthanation

Le procédé¢ par lavage et méthanation est basé sur deux étapes successives de purification. La
premicre étape est un lavage avec une base faible telle que le carbonate de potassium ou une
amine (ex : ethanolamine) afin de supprimer le CO». Les traces restantes de CO et CO: sont
ensuite ¢liminées dans un réacteur de méthanation (réaction inverse du reformage), afin de
diminuer la teneur en oxydes de carbone en deca de 50 ppm. Ce procédé, encore utilisé
aujourd’hui, est notamment employ¢ dans les unités de production d’ammoniac (NH3). Il est
illustré par la Figure 73. Aprées la conversion du CO en COz (réaction (3)), le gaz est refroidi a
25°C et dirigé vers I’absorbeur afin de réduire la teneur en CO,. Ensuite le gaz quitte la téte
de I’absorbeur avec une teneur en CO; inférieure a 100 ppm. Dans le réacteur de méthanation,
opérant a 300°C, les oxydes de carbone (restes de CO; et CO) réagissent pour former du
méthane. Apres un refroidissement a 80°C, I’hydrogene peut étre utilisé dans une PEMFC. La
composition typique de 1’effluent de sortie est 95-97% Ha, 2-4% CH4 et 0-2 % No». La solution
de lavage est chauffée a pres de 50°C par la chaleur d’absorption dans la colonne
d’absorption. Ensuite le fluide est pompé vers un échangeur de chaleur ou il est chauffé a
80°C par la solution traitée dans le désorbeur. Une fois dans le désorbeur, la solution est
chauffée a plus de 100°C et le CO> est séparé et évacué.
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Figure 73 : Procédé de purification de I’hydrogéne par lavage et méthanation [123]

4.1.2. Procédé membranaire

La filtration est une autre solution pour la purification de I’hydrogéne. Des procédés
membranaires peuvent se substituer au systéme précédent. Les principales membranes que
I’on trouve sur le marché sont les membranes POLYSEP développées par UOP et les
membranes PRISM commercialisées par Air Products and Chemicals, notamment pour des
unités de production d’hydrogéne. Elles sont toutes les deux basées sur des membranes
asymétriques en polymere, la couche active étant un polyimide. Le systéme PRISM est basé
sur des membranes fibres creuses (Figure 74) et le procédé POLYSEP est constitué¢ de
membranes enroulées en spirales (Figure 75). Les deux configurations sont utilisées pour
purifier I’hydrogene en sortie de raffinerie avec des puretés allant de 70 a 99% et un taux de
récupération de 70 a 95%. C’est donc de I’hydrogene relativement pur, avec une faible
concentration en CO: (le CO> est un gaz trés perméable, seul H> et He le sont plus, il n’est
donc pas trés bien séparé), qui sort de ce type de procédé sous forme d’un perméat a basse
pression. Il peut passer dans un réacteur de méthanation, si nécessaire, pour une purification
plus poussée. Le rétentat a haute pression peut é&tre utilis€ comme combustible. Des
membranes perméables a O> sont également développées pour fournir de 1’oxygene pur pour
le procédé de craquage par oxydation partielle. Il existe aussi des membranes ayant une plus
grande sélectivité envers le COo.
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Figure 74 : Membrane fibres creuses [134]
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Figure 75: Membrane enroulée en spirales [134]

Enfin des membranes métalliques (ex : membranes Pd [135]) existent et permettent de
transporter 1’hydrogeéne sous forme dissociée et une sélectivit¢ en H> de 100% peut Etre
atteinte. Elles permettent de produire de I’hydrogéne ultra pur contenant moins de 1 ppm
d’oxydes de carbone. Cependant elles ne sont pas économiquement attrayantes pour le
moment.
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4.1.3. Procédé cryogénique

La purification d’un courant d’hydrogeéne peut aussi étre réalisée par une unité cryogénique
basée sur la différence de volatilité relative (différence de points d’ébullition) des composants
a traiter (Tableau 7). L’hydrogene a une grande volatilité en comparaison aux hydrocarbures.
Le procédé condense la quantité requise d’impuretés par refroidissement du mélange dans des
échangeurs de chaleur. La réfrigération est réalisée par effet de Joule-Thomson, obtenue par
détente des hydrocarbures condensés. Si nécessaire, une réfrigération externe peut étre
apportée soit par un module réfrigérant ou par turbo-expansion de 1’hydrogeéne produit. Le
procédé cryogénique par condensation partielle est communément utilisé pour la séparation
hydrogéne-hydrocarbures (Figure 76), notamment pour la production de gaz de synthése. Le
mélange d’alimentation doit étre pré-traité afin d’éliminer I’eau et les autres impuretés qui
pourraient geler dans le systéme. Le mélange pré-traité entre dans le module cryogénique
entre 2,1 et 8,3 MPa (relatifs) a température ambiante. Dans le premier échangeur X-1, le
mélange est refroidi a une température qui permet de condenser la majorité des hydrocarbures
C>. Le mélange diphasique est ensuite séparé dans le séparateur S-1. La phase vapeur,
contenant de 1’hydrogeéne et du méthane, est envoyée vers I’échangeur X-2, ou le mélange est
refroidi & une température suffisamment basse pour obtenir la pureté en hydrogene requise. Le
nouveau mélange diphasique entre dans le séparateur S-2, d’ou la phase vapeur constituera
I’hydrogeéne épuré aprés réchauffement dans les échangeurs. Le liquide riche en
hydrocarbures C; issu du séparateur S-1 est détendu a une pression telle qu’il se vaporise en
¢échangeant avec le mélange d’alimentation, pour le refroidir dans I’échangeur X-1. Ce
courant d’hydrocarbures C, peut aussi €tre récupéré séparément a sa plus haute pression
comme sous-produit. Le liquide riche en CH4 du séparateur S-2 est lui aussi détendu afin de le
vaporiser pour fournir la quantité nécessaire de froid pour atteindre la température requise au
séparateur S-2. La température de S-2 fixe la pureté de I’hydrogene en contrdlant la quantité
de méthane qui restera en phase vapeur. Les séparateurs S-3 et S-4 représentés sur le schéma
du procédé sont utilisés pour fournir la bonne distribution en liquide et vapeur dans les
différents échangeurs de chaleur. Des courants enrichis en hydrocarbures Ca,
¢thane/propane,..., peuvent &étre obtenus aisément en utilisant plus de séparateurs a des
températures approprié¢es. La capacité¢ a produire différents hydrocarbures comme sous-
produits est un important avantage du procédé cryogénique. Si 1’alimentation du module
cryogénique contient des quantités significatives de produits volatils tel que CO et N, et
qu’ils doivent étre éliminés par cryogénie, une colonne de lavage au méthane est utilisée. Elle
utilise du méthane liquide pour nettoyer les impuretés du mélange a traiter. Cette étape est
nécessaire si la concentration en CO ne doit pas excéder quelques ppm dans 1’hydrogene.
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Tableau 7 : Points d’ébullition de composés chimiques pouvant constituer un mélange a
traiter par cryogénie

Produits Point
d’ébullition (K)

Ha 20,4
P 77,4
Cco 81,7
Ar 87,3
02 90,2
CH4 111,7
CoHa 169,4
CoHe 184,5
CoH2 189,9
CO2 194,7
H2S 212,8
Cs3Hs 231,1
NHs 239,7
CeHe 353,3
H20 373,2
C7Hs 383,8
CsH1o 417.6
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Fuel Product Fuel

Feed It
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Figure 76 : Procédé cryogénique par condensation partielle [136]
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41.4. Procédé par adsorption

La méthode classique pour régénérer un adsorbant chargé est de le chauffer a haute
température avec un gaz chaud. Pour des températures élevées, la capacité adsorbante est
réduite et les impuretés sont désorbées. Une fois régénére, 1’adsorbant doit étre refroidi pour
une nouvelle étape d’adsorption. Bien que la régénération par modulation de température soit
efficace, elle a pour désavantage de limiter le nombre de cycles réalisables dans un temps
donné en raison de la lenteur des cycles de chauffage et de refroidissement. Pour ces raisons,
la régénération par modulation de température est limitée a I’élimination de petites quantités
d’impuretés fortement adsorbées. Pour ce qui est de la purification de 1’hydrogéne par
adsorption, on utilise le procédé PSA (Pressure Swing Adsorption ou Adsorption Modulée en
Pression), qui permet la régénération des adsorbants, non pas par variation de température,
mais par variation de pression. Dans ce cas, le procédé est basé sur le fait que les adsorbants
sont capables d’adsorber plus d’impuretés a une pression partielle en phase gazeuse élevée
que pour une pression inférieure. Les impuretés sont adsorbées dans un lit fixe a haute
pression (1-4 MPa) et ensuite désorbées lorsque la pression du systéme est abaissée.
L’hydrogene, quant a lui, n’est que trés peu adsorbé. Le procédé PSA opere a température
ambiante. Il offre ’avantage d’une pureté en hydrogéne élevée (99-99,99% Ha, 100 ppm CHa,
10-50 ppm d’oxydes de carbone, et 0,1-1,0% Nz). Les systtmes PSA modernes utilisent
généralement 3 ou 4 couches d’adsorbants spécifiques (silica gel / alumine pour 1’eau,
charbons actifs pour le CO», et zeolite SA pour CHs, CO et No, Figure 77). Ce type de procédé
est notamment utilisé pour le production d’hydrogene commercial. En fonction du volume de
production, de 4 a 16 colonnes peuvent opérer en tandem. Le taux de récupération de
I’hydrogene dépend de la pureté désirée (plus on veut de 1’hydrogéne pur, moins le taux de
récupération est bon), mais peut aller de 60 a 90% et le gaz chargé en impureté (gaz désorbé)
sert de combustible.
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Figure 77 : Couches d’adsorption du procédé PSA [137]

4.1.5. Choix du procédé de purification

Etant donné que le procédé par lavage et méthanation ne permet d’éliminer que le CO et le
COa», il ne semble pas trés adapté a la purification de I’hydrogéne issu du craquage du gaz
naturel. En effet, la pyrolyse du gaz naturel produit des quantités moindres de CO et COz que
le procédé conventionnel de reformage, ces quantités peuvent méme é€tre nulles si le gaz
naturel n’en contient pas initialement. La discussion portera donc sur la comparaison entre le
procédé membranaire, le procédé cryogénique et le procédé par adsorption.

4.1.5.1. Flexibilité

Deux paramétres sont pris en compte dans ce critére. Le premier est la capacité a fonctionner
pour des débits entrant variables, le second, la capacité¢ a s’affranchir des variations de
compositions du gaz a traiter.

En ce qui concerne le premier critére, les trois procédés, s’ils sont bien congus, peuvent
fonctionner convenablement méme a 30 % de leur capacité nominale. On peut étre confronté

100



-Etude procédé et valorisation des produits-

a ce genre de configuration notamment lors du lancement d’une installation qui ne
fonctionnera pas a plein régime dés la premicre année.

Le second paramétre, en revanche, n’est pas toléré identiquement par les trois procédés. Si on
imagine un procédé solaire de craquage a grande échelle, des variations de composition du
gaz a traiter peuvent survenir par exemple si la température est modifiée. D’autre part, la
qualité du gaz naturel peut aussi affecter le fonctionnement du procédé de purification en aval.
Sur ce point le procédé PSA est le plus performant, en terme de maintien du taux de
récupération et de la pureté de I’hydrogene. En effet, si la concentration en impuretés
augmente a D’entrée, la pression partielle en impureté va également augmenter et ainsi
favoriser leur adsorption. Ainsi, le procédé par adsorption s’auto-régule, et peut ainsi
répondre convenablement a des variations relativement importantes de la composition du gaz
a traiter. Il est également possible d’intervenir sur les cycles de fonctionnement avec un temps
de réponse relativement rapide (5-15 min).

Une faible variation de composition en entrée d’un procédé membranaire peut étre controlée
en faisant varier le rapport de pression entre I’alimentation et le perméat. Toutefois, cela peut
avoir un effet négatif sur le taux de récupération. Ce procédé répond instantanément a une
variation de composition a I’entrée. C’est pour cette raison qu’une action corrective prend
effet immédiatement, mais il faut réagir trés rapidement.

Le procédé cryogénique est le moins flexible, notamment si des composé€s avec un point de
fusion trop haut se trouvent dans le gaz en entrée. C’est par exemple le cas de I’eau, qui est
susceptible de geler dans les échangeurs. Si la trempe des produits de pyrolyse se fait par jet
d’eau, le gaz a traiter sera humide, et ce probléme est a considérer. Aussi, un changement de
concentration d’un composé tres volatil (tel que le méthane) affecte directement la pureté de
I’hydrogéne. Les temps de réponse ne sont pas aussi rapides que pour les deux procédés
précédents.

4.1.5.2. Fiabilité

La fiabilité est un point important pour le choix d’un procédé, notamment si 1’hydrogéne
fourni est directement utilisé dans un procédé chimique en aval, par exemple d’hydrogénation
ou de désulfuration.

Le procédé membranaire est certainement le plus fiable, c’est un procédé continu avec peu de
parties mécaniques pouvant entrainer I’arrét. Il peut atteindre un facteur de fiabilité de 100%,
défini comme le ratio du nombre de jour de fonctionnement effectif et du nombre de jour total
d’opération. Néanmoins, comme mentionné précédemment, une attention particuliere doit étre
assurée pour maintenir la pureté de I’hydrogene.

Le procédé PSA est aussi tres fiable (facteur de fiabilité>99,8%). Les vannes, bien que
nombreuses, sont les seules parties en mouvement du systéme.

Le procédé cryogénique est considéré par les raffineurs comme le moins fiable. Ceci est dii au
probléme du pré-traitement, parfois aussi complexe que 1’unité cryogénique elle-méme, et
dont le fonctionnement est trés critique pour le procédé. En effet, si le prétraitement laisse
passer un composé qui gele dans le systéme, il faut alors procéder a une décongélation de tout
le bloc cryogénique, ce qui entraine une longue interruption.
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4.1.5.3. Aptitude au changement d’échelle

Une installation industrielle peut €tre amenée a évoluer et grandir. C’est pourquoi, s’il est
question d’une future extension de I’installation, il sera préférable de s’assurer que I’on peut
augmenter les capacités de production a moindre frais.

Pour cela, le systtme membranaire est le mieux adapté en cas d’accroissement de capacité,
car il suffit d’ajouter des modules de filtration.

La capacité du procédé PSA peut aussi étre augmentée, par exemple en modifiant les cycles
de fonctionnement, notamment en changeant le nombre d’étapes de récupération de
I’hydrogene. On peut gagner jusqu’a 25% de capacité au prix de quelques pour cent de pertes
en terme de récupération de I’hydrogene. Il est également possible d’augmenter
significativement la capacité de traitement des unités travaillant a des pressions relativement
¢levées en sortie. En effet, dans ce cas, on peut réduire les pressions en sortie moyennant une
compression additionnelle ensuite et ainsi augmenter les performances en terme de capacité et
de récupération de I’hydrogene grace a une meilleure désorption.

Egalement, pour le procédé cryogénique, une augmentation de capacité peut étre envisagée en
permettant une détente plus importante, qui permettra de soutirer plus de calories au niveau
des échangeurs et donc de condenser plus d’impuretés. Le produit sortira a pression plus
faible et I’ajout d’un compresseur est alors nécessaire. Si I’augmentation de capacité est trop
importante, il faudra recourir a une réfrigération externe, qui n’est ni pratique ni économique.

4.1.5.4. Récupération de sous-produits

En fonction de la composition du gaz riche en hydrogéne a la sortie du procédé, il peut étre
intéressant de récupérer un ou plusieurs sous-produit(s). Le bilan économique prenant en
compte la teneur en sous-produit ainsi que le surcolt li¢ a sa séparation détermine si la
valorisation peut-étre envisagée. En ce qui concerne le craquage du méthane, I’acétyléne
pourrait étre un sous produit valorisable (prix de 1’ordre de 1 $/kg [138]). Toutefois, la
production d’acétyléne gréve grandement la production de noir de carbone, et par 1a méme, la
fixation du CO; ; les efforts sont donc plutdt orientés vers une recirculation de 1’acétyléne afin
d’avoir une conversion totale. Néanmoins, la récupération de 1’acétyléne est aussi une option.
Pour cela le procédé le plus adapté serait le procédé par condensation partielle en ajustant la
température des séparateurs convenablement. Les procédés membranaires permettent aussi de
valoriser le rétentat qui est obtenu a haute pression. Toutefois, ce procédé ne permet pas de
délivrer un composé spécifiquement sépar¢, une unité cryogénique doit y €tre associée. En
revanche, les gaz de purge du procédé par adsorption étant obtenus a faible pression, il est
difficile de les valoriser autrement que pour leur pouvoir calorifique.

4.1.5.5. Pré-traitement

Des contraintes de pré-traitement du gaz entrant peuvent accompagner le choix de 1’'un ou
I’autre des procédés de purification de I’hydrogene.

Le procédé PSA requiert un minimum d’attention sur la composition du gaz entrant.
Toutefois, il ne tolére pas la présence d’eau ou d’hydrocarbures condensés, qui pourraient
détériorer les adsorbants. L utilisation d’un simple séparateur gaz-liquide en amont suffit. Le
procédé membranaire est aussi sensible aux liquides, un préchauffage devra suivre le
séparateur gaz-liquide car la pression partielle des hydrocarbures dans le rétentat augmente
lors de la filtration et peut conduire a leur condensation (le point de rosée de I’alimentation est
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plus bas que celui du rétentat). Le contrdle de la température est important car une
augmentation de température augmente la perméabilité aux dépens de la sélectivité ; aussi, la
membrane peut &tre endommagée pour des températures excessives. De plus, HaS, CO et CO>
ne peuvent pas étre €liminés convenablement par les membranes, un pré- ou post-traitement
(notamment procédé aux amines) est nécessaire. Concernant le procédé cryogénique, le
probléme de la solidification de certains composés a déja été évoqué et doit étre absolument
évité par un pré-traitement efficace, la teneur en eau ne doit pas excéder 1 ppm.

4.1.5.6. Composition de 'alimentation

La composition de I’alimentation peut influer sur le choix d’un procédé de purification de
I’hydrogéne. En ce qui nous concerne, en supposant une dilution du méthane a I’hydrogene
(au lieu de I’argon) pour un procédé industriel, les impuretés seront principalement des
hydrocarbures C, auxquels viennent s’ajouter les impuretés contenues dans le gaz naturel (No,
COg2, CO, H3S...). La teneur en hydrogéne qui est relativement importante (>75%) favorise le
procédé¢ par adsorption et le procédé membranaire. Le procédé cryogénique est favorisé par
une faible teneur en Hz (<75%) et une forte teneur en CHs; cette derniére permet d’obtenir
plus de réfrigération par effet de Joule-Thomson. H>S est éliminé seulement par PSA. En
raison de son taux de perméation ¢€levé, il n’est pas bien séparé¢ par les membranes ; a forte
concentration, il n’est pas toléré par les unités cryogéniques et requiert donc un pré-
traitement. La présence de benzene (précurseur des noirs de carbone) est aussi critique pour le
procédé membranaire et le procédé cryogénique en raison de sa faible volatilité ; il peut étre
¢liminé par une colonne de lavage au toluéne.

4.1.5.7. Pression et débit d’alimentation

Ces deux parametres sont a considérer ensemble lors de la sélection d’un procédé de
purification de I’hydrogeéne en raison de différences importantes d’économie d’échelle des
trois procédés.

Bien que des pressions d’alimentation €levées favorisent a la fois les procédés membranaires
et cryogéniques, le premier convient mieux pour les petites installations (<1,4x10° Nm?
Hy/jour) tandis que le second convient mieux pour des installations de grande capacité
(>7,1x10° Nm® Hy/jour). En effet, dans le cas du procédé membranaire, le colt est
proportionnel au nombre de modules requis, ce qui réduit les économies d’échelle.

Le procédé PSA est utilisé pour des installations de capacité allant de 1,4x10* a 2,5x10° Nm?
Hy/jour (une installation de craquage du méthane de 10 MWy, produirait de I’ordre de 1,2x10°
Nm?® Ho/jour (440 kg/h)) et des pressions d’entrée relatives généralement entre 1,4 et 3,1 MPa.
Le procédé cryogénique permet d’importantes économies d’échelle. Par exemple, le cofit
d’investissement d’une unité cryogénique produisant 2,3x10® Nm® Ho/jour n’est que trois fois
plus grand que pour une installation de 2,8x10° Nm® Hx/jour.

En général, les petites unités qui fonctionnent a haute pression utilisent le procédé
membranaire, les petites unités a faible pression sont équipées avec le procédé PSA ou un
procédé membranaire (le choix se faisant suivant les besoins de compression), et les grosses
unités a haute pression favorisent 1’utilisation du procédé cryogénique, si on ne consideére que
la valorisation de I’hydrogene. L’investissement et les coflits associés a la compression des
produits ou de I’alimentation constituent le plus souvent une partie significative du coft total
du systeme de séparation.
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4.1.5.8. Pureté et récupération de I'’hydrogéne

L’objectif en terme de pureté est évidemment a prendre en compte dans le choix d’un procédé
de purification. La contrainte se situe au plan de la pureté de I’hydrogéne proprement dite
mais aussi au niveau des concentrations maximales admises pour des impuretés spécifiques
(ex : CO, CHs, Nz...). Seul le procédé par adsorption permet d’atteindre des puretés
supérieures a 99%, ce qui le place comme le meilleur candidat pour la production
d’hydrogene trés pur, tel que celui utilisé dans les piles a combustible. Toutefois, pureté et
récupération de I’hydrogeéne sont liées, quand la premiére augmente la seconde diminue et
inversement. Ainsi, le procédé PSA qui permet d’atteindre la meilleure pureté, ne dépasse pas
les 90% en terme de récupération de 1’hydrogéne. En revanche, les procédés membranaires et
cryogéniques ne peuvent pas dépasser les 98% de pureté mais peuvent atteindre des taux de
récupération de 97 et 98% respectivement.

4.1.5.9. Aspects économiques et énergétiques

I1 est difficile de faire une évaluation économique et énergétique de chacun des procédés.
Cette ¢évaluation dépendra grandement de la taille de [D’installation, de 1’objectif de
production... Peu d’informations sont accessibles. Les colts de compression déterminent
souvent le choix du procédé. Peramanu et al. [139] ont travaillé sur le choix d’un systeme de
purification pour différents procédés d’hydrocraquage. En fonction des niveaux de pressions
requis, différentes technologies sont préconisées (PSA, membranes ou absorption) en se
basant sur des critéres économiques prenant en compte les aspects énergétiques. Pacalowska a
aussi publi¢ un travail sur 1’étude technico-économique d’un procédé de purification
combinant un procédé PSA et un procédé cryogénique [140]. Ce procédé semble rentable par
rapport a un procédé PSA seul, car il augmente la récupération de I’hydrogéne mais aussi et
surtout, il rend possible la valorisation de sous-produits. L’information concernant la
consommation énergétique des différents procédés est directement liée au mode d’utilisation
et doit étre utilisée avec précaution ; elle est d’ailleurs rarement disponible. On peut trouver
comme ordre de grandeur de la consommation ¢électrique du procédé PSA, la valeur de 9.17
kJ/mol H2 [52].

Finalement, si on s’en tient a 1’objectif de production d’hydrogéne pour une pile a
combustible de type PEMFC, il apparait que le procédé PSA présente de nombreux avantages
et c’est d’ailleurs le plus utilisé actuellement. C’est un procédé a la fois flexible, fiable, qui ne
nécessite pas de pré-traitement en entrée, qui peut traiter des mélanges riches en H> pour une
large gamme de débits et avec une grande pureté. Nos partenaires de chez Timcal ont aussi
mentionné que ce procédé pourrait éliminer toute trace résiduelle de noir de carbone (apres
filtration), qui au contraire serait trés mal venue dans un procédé membranaire ou
cryogénique. Les principales caractéristiques des procédés envisagés sont récapitulés dans le
Tableau 8 et le Tableau 9. Le procédé cryogénique serait notamment intéressant si on
envisage de valoriser I’acétyléne, le procédé membranaire serait favorisé dans le cas ou le
procédé de craquage fournirait un gaz riche en H; a haute pression. Enfin, la combinaison de
procédés est aussi une option envisageable (notamment PSA / cryogénie ou membrane /
cryogénie) mais conduit a des investissements nettement plus importants que dans le cas d’un
procédé simple.
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Tableau 8 : Spécificités des procédés de purification de I’hydrogéne

PSA Membranes Cryogénie
Minimum d’H: en entrée, % 50 15 15
Pression relative en entrée,
MPa 1-6,9 1,4 -13,8 1,4-8,3
Pureté de H2, % 99,9+ 98 max. 97 max.
Récupération de Hz, % Jusqu’a 90 Jusqu’a 97 Jusqu’a 98
Elimination CO +CO2 Oui Non Non
Environ la méme Inférieure qu’en Environ la méme
Pression du H2 produit
qu’en entrée entrée qu’en entrée

Tableau 9 : Contraintes d’exploitation des technologies de purification de I’hydrogéne

PSA Membrane Cryogénie
Pré-traitement des gaz en entrée Non Oui Oui
Flexibilité Tres bonne Bonne Moyenne
Fiabilité Bonne Bonne Moyenne
Récupération des sous-produits Non Possible Oui
Capacité au changement '
Moyenne Bonne Mauvaise
d’échelle

4.2. Propriétés des noirs de carbone

La séparation des noirs de carbone se fait généralement par cyclones et/ou des filtres a
manches. Ces procédés sont largement déployés et utilisés et la discussion ne portera pas ici
sur le choix du procédé de séparation mais plutdt sur la qualité des noirs de carbone produits
et les applications possibles. Les noirs de carbone sont un domaine de spécialité avec de
nombreuses applications. Leur utilisation est le plus souvent le résultat d’études empiriques
pour une application spécifique. Il est trés délicat de qualifier un noir de carbone sans un
minimum d’expérience dans le domaine cible. Une faible variation des propriétés peut
affecter grandement 1’application finale. En ce qui nous concerne nous avons essentiellement
basé nos analyses sur les compétences et le savoir faire de Timcal dans le domaine des noirs
de carbone conducteurs. Ces derniers sont notamment utilisés pour améliorer la conductivité
des polymeres. Le noir de carbone conducteur Ensaco E250G, produit commercialement par
Timcal, est utilisé a titre de comparaison. Différentes méthodes de caractérisation ont été
utilisées : microscopie ¢lectronique a balayage (MEB), microscopie ¢lectronique en
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transmission (MET), spectroscopie Raman, T15, surface spécifique (BET) et tests sous
compression. Ces méthodes sont présentées dans ’ANNEXE 6.

4.21. Imagerie par microscopie électronique

Des images MEB et MET ont été prises sur différents échantillons. La Figure 78 illustre une
photo au MEB d’un noir de carbone collecté dans la partie tubulaire du réacteur de 20 kW.
L’image est trés proche de la référence pour E250G, montrant que des noirs de carbone
peuvent se trouver dans le tube, méme si on observe souvent une graphitisation plus
importante que pour les échantillons récupérés dans le filtre.

Figure 78 : Image MEB d’un échantillon de noir de carbone (source TIMCAL,
Belgique) (tube, SR20, 1823K)

Dans cette partie, on va s’intéresser principalement aux noirs de carbone collectés lors du
décolmatage du filtre en sortie du réacteur de 50 kW. IIs correspondent aux produits
effectivement évacués et sont ainsi plus représentatifs du type de noir de carbone que 1’on
peut espérer produire via le procédé solaire a grande échelle. Ainsi, des images MET, plus
détaillées, ont été réalisées sur les échantillons obtenus dans le filtre en sortie du réacteur de
50 kW. Les images correspondant a 1’essai a la plus haute température (1928K) sont reportées
pour 3 échelles différentes (Figure 79). Cet essai a donné des noirs de carbone ayant les
propriétés approchant le plus celles des noirs de carbone conducteurs. A 1’échelle 100 nm, on
peut remarquer la présence d’un agglomérat qui est constitué de particules de tailles variables
(10-70 nm). A I’échelle 50 nm, on peut identifier un agrégat formé de particules de tailles
homogenes (50 nm). Le détail d’une particule (échelle 10 nm) montre des particules primaires
arrondies constituées de cristallites (grapheénes) trés similaires a E250G.
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Figure 79 : Images MET d’un échantillon de noir de carbone (source APTL, Grece)
(filtre, SR50, 1928K)

A travers ces images, on peut observer qualitativement de nombreux parameétres décrivant les
noirs de carbone, parameétres que nous allons tenter de quantifier dans la suite. De 1’échelle la
plus petite a la plus grande, on distingue les plans de graphéne qui rendent compte du degré
de graphitisation du noir de carbone, on observe également la taille des particules primaires
qui donne une indication sur la surface spécifique et enfin on peut également évaluer la
structure du noir de carbone.

4.2.2. Degré de graphitisation

Le degré de graphitisation a été ¢tudié soit par mesure thermogravimétrique, soit par
spectroscopie Raman. La conductivité intrinséque du noir de carbone est notamment reliée a
son degré de graphitisation [39] (p154), [141]; il faut noter cependant que le caractere
conducteur d’un noir de carbone dans un composite ne se déduira pas directement de la seule
conductivité intrinseque [39] (p272). 1l est difficile de mettre en évidence une tendance
cohérente de 1’évolution des paramétres T15 (thermogravimétrie (réalisée par Timcal), Figure
80) et Ap/Ac (Spectroscopie Raman (réalisée au laboratoire APTL (Grece)), Figure 81) (cf.
ANNEXE 6) en fonction de la température de réaction. On aurait dii obtenir un T15 qui
augmente avec la température de réaction et Ap/Ag qui diminue avec la température de
réaction étant donné qu’augmenter la température de réaction favorise la graphitisation. Ces
tendances sont observées pour les tests avec 10,5 NL/min de méthane mais la tendance
inverse est obtenue pour les essais avec 21 NL/min de méthane si on se concentre sur le
parametre Ap/Ag. Néanmoins pour le test a la plus haute température on obtient bien le plus
petit Ap/Ag (donc échantillon ayant le plus haut degré de graphitisation) et le T15 le plus
grand pour la série avec 10.5 NL/min de méthane. La fiabilité¢ du T15 a toutefois été discutée
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dans la mesure ou la présence de molécules aromatiques adsorbées pouvait affecter le résultat
et les conclusions. Des essais de dégazage des échantillons ou de lavage par solvant auraient
da étre menés.
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Figure 80: T15(°C) obtenus par thermogravimétrie sur les échantillons de noirs de
carbone en fonction de la température du réacteur
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Figure 81 : Rapport Ap/Ac obtenus par spectroscopie Raman sur les échantillons de
noirs de carbone en fonction de la température du réacteur
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Le rapport Ap/Ag (spectroscopie Raman) basé sur le ratio des aires des pics (et non pas sur
I’intensité des pics) obtenu avec les noirs de carbone du réacteur de 50 kW est de 1’ordre de
3,74. D’apres Larouche et al. [142], on peut en déduire la longueur des plans de graphéne :

La=4.4(4p/ Ac)™! (35)

On obtient une valeur de 1,2 nm, ce qui semble relativement faible par rapport aux références
fournies (N234, grade de noir de carbone pour pneumatique, peu graphitisé : L,= 2 nm ; noirs
d’acétyleéne, trés graphitisé : L= 4 nm). Un calcul basé sur le ratio des intensités des pics
(In/Ig) est plus souvent employé ; les valeurs devraient étre fournies par le partenaire APTL
apres retraitement des spectres. Aussi, toujours d’apres Larouche et al. [142], I’étude des pics
secondaires pourrait apporter une information plus fiable prenant en compte la tortuosité des
plans. Enfin, la comparaison avec des images au microscope doit permettre de fiabiliser la
mesure d’autant que la présence de HAP peut aussi interférer en spectroscopie Raman.

4.2.3. Surface spécifique

La surface spécifique des échantillons a été évaluée par la méthode BET. Les résultats
obtenus pour les essais a 1’échelle 50 kW sont reportés sur la Figure 82. On remarque que la
surface spécifique peut atteindre 100 m*g et qu’elle augmente avec la température de la
réaction. Les plus forts débits en méthane forment des noirs de carbone de plus faible surface
spécifique. D’aprés la formule empirique de la surface spécifique EMSA (Electron
Microscope Surface Area) (Eq. (36)), 100 m?/g correspond a un diameétre de particule moyen
d’environ 30 nm.

S=6000/(p.d») (36)

avec S la surface spécifique en m?/g, p la densité du noir de carbone (= 2 g/cm?®) et d, le
diamétre moyenne des particules (nm). L’utilisation de cette formule suppose que les
particules ne sont pas poreuses (en effet, il n’y a pas de traitement oxydant), de sorte que la
surface BET puisse étre assimilée a la surface spécifique S d’un empilement de sphéres de
diamétre moyen dp. La gamme de surface EMSA de 10 a 140 m*g est notamment utilisée
dans I’application pneumatique ; pour I’application aux pigments des particules trés fines sont
requises (9-16 nm) afin d’avoir une importante surface disponible pour 1’absorption de la
lumiere (la couleur noire étant liée a la capacité naturelle du carbone a absorber toutes les
longueurs d’onde de la lumiere) [143].
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Figure 82 : Surface spécifique des noirs de carbone du filtre en fonction de la
température du réacteur

On peut aussi corréler la surface spécifique avec les concentrations résiduelles en méthane
(Figure 83) ou en acétylene (Figure 84). 90% de la masse des noirs de carbone est obtenue par
croissance de la surface dans laquelle ’acétyléne joue un réle de premier plan [144]. On
remarque que la BET augmente lorsque les concentrations résiduelles diminuent, ce qui est a
relier a une augmentation de température. Dans tous les cas, les concentrations résiduelles
sont plus importantes si le débit de méthane a traiter est plus grand.

La surface spécifique est donc clairement reliée a la température de réaction ou a la
concentration résiduelle en méthane et acétyléne qui sont intimement reliées a la température
et au temps de séjour. On note toutefois que pour les points & 1798K et 1808K (températures
similaires) qui différent seulement par leur dilution (temps de séjour), la méme valeur de
surface spécifique est atteinte (64 m?/g), laissant penser que la température est le facteur
déterminant. L’effet de la température sur la surface spécifique est vérifi¢é au niveau
industriel : les procédés a hautes températures et faibles temps de séjour favorisent la
formation de fines particules primaires car la vitesse de nucléation est augmentée [ 145].
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Figure 83 : Surface spécifique des noirs de carbone du filtre en fonction de la fraction
molaire en CH4 en sortie
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Figure 84 : Surface spécifique des noirs de carbone du filtre en fonction de la fraction
molaire en C:2H: en sortie

Une étude plus détaillée de la surface par mesure au CTAB et par la détermination du nombre
d’iode pourrait permettre de définir aussi I’activit¢ de surface et la porosité des noirs de
carbone (cf. ANNEXE 6).
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4.2.4, Structure du noir de carbone

La structure fait référence ici a I’organisation tridimensionnelle du noir de carbone. On parle
de noirs de carbone a haute structure (nombreux agglomérats en chaine) ou a faible structure.
L’¢évaluation de la structure des noirs de carbone est un élément important, elle est
généralement caractérisée par 1’absorption DBP. Timcal utilise aussi une autre méthode qui
est la mesure de conductivité d’un échantillon sous compression [146] (cf. ANNEXE 6). La
Figure 85 représente des courbes de résistivité de noirs de carbone expérimentaux en fonction
de leur densité, c’est a dire en fonction de la pression qui leur est exercée. Différents
¢chantillons expérimentaux sont représentés pour des températures décroissantes (1928K,
1778K, 1693K). On remarque que l’augmentation de la densit¢ permet d’améliorer la
conductivité des noirs de carbone car il y a un meilleur contact entre les particules. Le noir de
carbone E250G est un noir de carbone conducteur commercial qui permet d’avoir une
référence. Il présente la meilleure conductivité pour une densité donnée: a 0,8 g/cm’ la
résistivité est de 0,055 Ohm.cm contre 0,11 Ohm.cm pour le noir expérimental a 1928K. Un
noir de carbone conducteur a une bonne conductivit¢é méme pour une faible densité. Le noir
de carbone obtenu expérimentalement a la plus haute température est celui dont le
comportement se rapproche le plus du noir de carbone commercial pris comme référence.
Néanmoins, on ne peut pas définir ici clairement une tendance pour 1’effet de la température
sur la conductivité. La présence de molécules aromatiques adsorbées peut aussi expliquer une
plus faible conductivité des échantillons expérimentaux. Probst et al. [146] montrent que pour
une densité donnée, plus on augmente la structure, meilleure est la conductivité. Des travaux
similaires ont ét¢ menés par Sanchez-Gonzalez et al. [147]. Des noirs de carbone a haute
structure montrent de grandes différences de conductivité sous pression. Les résultats sont
plus nuancés et pointent notamment 1I’importance que peut avoir la chimie de surface des
noirs de carbone [148]. Ceci montre la difficulté que I’on a a définir un parameétre permettant
de caractériser la qualit¢ d’un noir pour une application spécifique. Ainsi, des données
contradictoires peuvent étre trouvées. Par exemple, I’influence de la porosité des noirs de
carbone fait dire a certains qu’elle augmente la résistance ¢lectrique diie a la présence de
pores [147] alors qu’il semble que les noirs de carbone poreux aient généralement une surface
trés propre (exempte d’impuretés) conduisant a réduire leur résistance de contact [39].
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Figure 85 : Résistivité versus densité pour des noirs expérimentaux (CH4+=10,5 NL/min,
Ar=31,5NL/min) a différentes températures et pour E250G

La structure peut aussi étre appréciée par la pente des courbes donnant le travail mécanique en
fonction de la pression (Figure 86) exercée sur 1’échantillon : plus la pente est forte, plus la
structure est haute. Les noirs de carbone a haute structure nécessitent plus d’énergie pour
augmenter leur densité apparente. Ainsi pour E250G, il faut 160 kg.cm pour atteindre une
densité de 0,9 g/cm?, il faut seulement 105 kg.cm pour atteindre la méme densité pour le noir
de carbone obtenu a 1928K. Cette quantité d’énergie nécessaire pour augmenter la densité
apparente d’un noir de carbone donné est relativement constante sur la gamme des pressions
appliquées (courbes assimilables a des droites). Probst et al.[146] en déduisent que 1’évolution
de la structure sous compression suit le méme mécanisme sur la gamme de pression étudiée,
pour un noir de carbone donné. Ce mécanisme est associ¢ aux forces électriques répulsives.
Encore une fois E250G présente la courbe de plus forte pente et donc la plus haute structure,
le noir de carbone obtenu expérimentalement a 1928K s’en rapproche. La DBP de E250G est
de 190 mL/100g (cf. ANNEXE 6), elle est de 144 mL/100g pour I’échantillon a 1928K. Ceci
confirme que la structure de 1’échantillon expérimental est moins développée et est bien en
accord avec la tendance donnée par les courbes.
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Figure 86 : Travail mécanique versus densité pour des noirs expérimentaux (CHs=10,5
NL/min, Ar=31,5NL/min) a différentes températures et pour E250G

La structure est une propriété trés importante des noirs de carbone. Dans le cas des noirs de
carbone conducteurs, elle améliore la conductivité par une plus grande probabilit¢ de contact
entre les particules. Ainsi, plus le noir de carbone est structuré, plus faible sera la charge
nécessaire dans le polymere pour atteindre une certaine conductivité. Le noir de carbone,
lorsqu’il est utilisé pour communiquer des propriétés conductrices aux plastiques, présente un
phénomene appelé percolation, caractéris€ par une chute abrupte de la résistivité pour une
certaine proportion de carbone introduite [149]. Avant ce seuil, la conductivité est proche de
celle du plastique, apres le seuil, 1’ajout de noir de carbone n’a plus qu’un faible effet sur la
résistivité. On constate que le seuil de percolation est directement relié a la structure du noir
de carbone. Des essais de combinaison avec un polymeére ont été réalisés sur 1’échantillon de
noir de carbone obtenu a 1928 K. Pour une charge de 25% dans HDPE (High Density
PolyEhtylene), la conductivité de la matrice est de 4200 Ohm.cm contre 6 Ohm.cm pour la
méme charge de E250G. Une structure et une conductivité¢ plus faibles engendrent des
performances nettement inférieures. Etant donné une résistivité encore relativement
importante pour cette charge, on est aussi en mesure de ce demander si le seuil de percolation
est totalement dépassé (il est a noter tout de méme que la résistivit¢ de HDPE pur est
supérieure a 10'> Ohm.cm). Des essais avec des charges plus élevées et des tests de
traitements notamment pour ¢éliminer d’éventuelles traces d’aromatiques seraient souhaitables
(la propreté de surface des noirs de carbone conducteurs est une propriété indispensable).
Dans le cas de 1’application aux pigments, la structure permet une bonne dispersibilit¢ mais
engendre une forte viscosité.

Les carbones obtenus sont bien des noirs de carbone avec des propriétés se rapprochant des
standards commerciaux. Des essais applicatifs sont maintenant nécessaires afin de valider
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directement les domaines d’utilisation. Il est possible que I’originalité du procédé vis-a-vis du
procédé furnace, c’est a dire 1’absence de flamme, contribue a 1’obtention de caractéristiques
spécifiques. L’acceptation d’un noir de carbone sur le marché est un long processus. Les
« recettes » industrielles plus ou moins empiriques sont lentes a faire évoluer mais les noirs de
carbone solaires ont des atouts pour trouver un domaine d’application. A travers ce chapitre,
nous avons pu déterminer certaines propriétés des noirs de carbone et les discuter en
comparaison avec des produits existants sur le marché. Un travail sur le design du réacteur
devra permettre de s’affranchir des problémes de dépdts de carbone (par exemple
augmentation de la vitesse du gaz) et d’adsorption d’aromatiques (passage par une zone de
traitement a 900°C). Il pourra aussi permettre d’adapter les propriétés des noirs de carbone.
Par exemple, 1’ajout d’ions de métaux alcalins (potassium) permet de réduire la structure
(pour I’obtention de fines particules pour les encres par exemple). Les métaux alcalino terreux
permettent d’augmenter la surface spécifique. Le post-traitement par des agents oxydants
(ozone, air, acide nitrique) permet de modifier la teneur d’oxydes de surface. Les groupes de
surface carbone-oxygeéne déterminent notamment les propriétés physico-chimiques comme
par exemple la mouillabilité ou la réactivité [150]. On peut également augmenter la porosité
(par oxydation a la vapeur d’eau) et par voie de conséquence la surface spécifique peut
atteindre jusqu’a 1000 m?/g. Enfin, méme si cela dépasse le sujet de ce travail se consacrant a
la dissociation du méthane, la mati¢re premicre utilisée est aussi un facteur influant sur les
propriétés des noirs de carbone. D’ailleurs le gaz naturel est rarement utilis€ comme matiere
premicre carbonée dans 1’industrie des noirs de carbone. L’utilisation d’hydrocarbures variés
est possible, la décomposition du polyéthyléne a également été testée [151]. L utilisation d’un
catalyseur de type Ni a permis la production de nanofibres de carbone par différents groupes
de recherche [152], [153], [154].

Une étude aussi détaillée sur les propriétés des noirs de carbone issus du craquage solaire du
méthane n’a jamais été réalisée. Pourtant de nombreux paramétres n’ont pas €té mesurés tels
que la teneur en composés volatils et autres impuretés (soufre, cendres...), la distribution en
taille des particules, les propriétés colorantes, de renforgage (caoutchouc et pneumatiques),...
Néanmoins, les résultats présentés amenent déja des informations pertinentes et montrent de
possibles applications.

4.3. Procédé global

4.3.1. Plan de circulation des fluides (Flowsheet)

4.3.1.1. Cas de référence et étude éxergétique

Un modéle de procédé a été ¢élaboré afin d’évaluer la production d’hydrogene et de noir de
carbone a 1’échelle industrielle. Pour cela, le logiciel ProsimPlus3® a été utilisé.
L’¢laboration de ce plan de circulation des fluides a fait I’objet de nombreux échanges entre
les partenaires du projet. Seule la version finale est présentée ici (Figure 87).
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L’alimentation du procédé est constituée de méthane dilué par de ’hydrogene et mélangé aux
gaz recyclés (méthane, acétyléne, hydrogene et traces de carbone). La pression d’alimentation
est fixée a 0,12 MPa (absolue) de sorte que ’on travaille en 1égere surpression ce qui permet
de s’affranchir de toute entrée d’oxygene de ’air dans le procédé. Acétyléne et méthane non
convertis sont renvoyés dans le réacteur afin que I’on ne produise que de I’hydrogene et du
noir de carbone et le procédé¢ est autonome en gaz de dilution, I’hydrogene étant prélevé sur la
production du procédé. La fraction molaire en hydrogeéne (gaz vecteur) dans 1’alimentation est
fixée a 50%. Ce mélange échange d’abord avec les produits chauds pour étre préchauffé
jusqu’a 900°C (ceci permet d’éviter que la réaction de craquage commence mais on est aussi
limit¢ par la technologie des échangeurs de chaleur industriels). Les échangeurs sont
considérés idéaux. Ensuite, ce mélange entre dans le réacteur solaire. Celui-ci est décomposé
en 3 opérations unitaires : un échangeur de chaleur qui va permettre de chauffer les réactifs
jusqu’a la température de réaction (1600°C) par énergie solaire, ensuite deux réacteurs
simples consécutifs permettent de mettre en ceuvre les réactions (27) et (28) avec un taux de
réaction de 0,9 pour chacune d’elles. En sortie, les produits passent a travers I’échangeur de
chaleur de préchauffage des réactifs avant d’étre refroidis a 25°C pour entrer dans le filtre. Un
second filtre HEPA (High Efficiency Particulate Absorbing filter) permet d’¢éliminer les
résidus de noirs de carbone. L’efficacit¢ des deux filtres est fixée a 99,9%. Ensuite, le
mélange gazeux est envoyé vers un compresseur (2 étages, méme rapport de compression sur
les deux étages, refroidissement intermédiaire a 298,15K, rendement isentropique de 0,7)
pour atteindre la pression requise par le procédé PSA (1 MPa) choisie pour la purification de
I’hydrogéne (on suppose que 1’on obtient de I’hydrogeéne pur avec un taux de récupération de
0,8). Les produits de téte (impuretés) sont renvoyées dans le réacteur solaire a 0,12 MPa ainsi
qu’une partie de I’hydrogéne purifié obtenu a 0,95 MPa. Afin de garantir 50% d’hydrogene
(molaire) dans le réacteur, I’ouverture de la vanne 3 voies est controlée par le module SPEC
qui a pour role d’ajuster cette concentration en jouant sur 1’ouverture de la vanne. D’autre
part, un SCRIPT permet a ’utilisateur de fixer la puissance solaire de I’installation (calculée a
partir de la variation d’enthalpie entre les courants 16 et 3) par ajustement du débit d’entrée de
méthane. Une puissance thermique solaire de 10 MW (représentant 1’énergie solaire a ’entrée
du réacteur) a €té prise comme référence.

Afin de quantifier 1’énergie disponible au niveau de la réaction, un modéle simplifié de
réacteur est proposé. Il s’inspire du modele publié par Charvin et al. [155] pour I’analyse des
procédés solaires de production d’hydrogéne par dissociation de I’eau. Le systeme a
concentration adapté est une tour solaire. Les systémes cylindro-paraboliques tout comme les
systemes linéaires de Fresnel ne permettent pas d’atteindre des niveaux de températures
suffisants (concentration trop faible) tandis que les systemes a parabole (type Dish) sont
limités en puissance. Le réacteur est donc placé en haut d’une tour ou I’énergie réfléchie par
le champ d’héliostats, au sol, est concentrée. La courbe du rendement exergétique idéal d’une
installation solaire montre qu’il faudrait fonctionner sous 10 000 soleils (1 soleil=1 kW/m?) a
1900K pour travailler sur un optimum (Figure 88, [156]). Une tour solaire permet d’obtenir
des concentrations solaires moyennes autour de 1000 ce qui n’est pas suffisant pour atteindre
1900K (rendement exergétique de 0,20). Compte tenu du niveau de température requis, il sera
nécessaire d’utiliser une concentration secondaire [157]. Un concentrateur a facettes
trapézoides a par exemple ét¢ dimensionné et testé sur un réacteur de reformage de 500 kW
en Israél avec un facteur de concentration géométrique de 2 [158]. Une concentration de 3000
soleils a été choisie pour le design car elle permet a la fois un rendement théorique satisfaisant
(0,65) et I'utilisation d’une technologie existante. Etant donné que le réacteur doit étre fermé
par un hublot et que la taille de celui-ci ne peut dépasser dans I’état de 1’art 60 cm de
diameétre, plusieurs concentrateurs doivent étre utilisés pour former un groupe de sur-
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concentrateurs hexagonaux [159]. L’optimisation d’un tel systéme a concentration a fait
I’objet d’une récente étude détaillée pour des réactions chimiques a hautes températures telles

que la réduction de I’oxyde de zinc a 2000K et la gazéification du charbon a 1400K [160].
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Figure 88 : Rendement exergétique d’un récepteur solaire pour différentes
concentrations solaires

On suppose un rendement nominal du champ d’héliostat de 80%, c’est a dire que 80% de la
puissance radiative interceptée atteint le récepteur en haut de tour en raison de 1’absorption
atmosphérique, des effets d’ombre, des erreurs de contrdle, de 1’effet cosinus et autres défauts
de surface. Ensuite seulement 90% de cette puissance entre dans le réacteur en raison de
pertes au niveau de l’ouverture du réacteur et des pertes au niveau du concentrateur
secondaire. De plus, le hublot ne transmet que 95% de cette puissance ce qui donne un
rendement optique de 0.8*%0.9%0.95=0.68.

L’efficacité du réacteur peut étre évaluée sous la forme :

QRéaCteur —(QRadiation +QConducti0n +QCOnvecti0n)
QRéacteur

TJRéacteur =

(37)

avec Qréacteur, 1’énergie entrant dans le réacteur, Qradiation, 1’énergie perdue par rayonnement
Infra Rouge a travers le hublot, Qconduction, 1€ pertes par conduction et Qconvection l€s pertes par
convection. Le rendement d’absorption d’une cavité se comportant comme un corps noir
s’écrit selon I’équation (34).

En supposant 10% de pertes par conduction et 10% de pertes par convection, 1’efficacité du
réacteur peut finalement s’écrire (pour une température de réacteur de 1600°C) :
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TJRéacteur :1—(( l—ﬂabsorption)+0. 1+0.1 ) =O,57 . (3 8)

Remarque : Un modéle de réacteur a cette échelle a été¢ étudié dans le cadre du projet
Solhycarb par Maag et al. dans [161].

L’efficacité globale de I’installation est donc :
T)1otal =T]Champ d'héliostat. FJRécepteur. 7JRéacteur = 7] Optique. TR éacteur =0,39 (39)

c’est a dire que 39% de 1’énergie incidente sur le champ d’héliostat est transférée aux réactifs
(soit pour leur chauffage soit pour la réaction) (Figure 89).
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Figure 89 : Efficacités énergétiques des différents éléments de I’installation solaire

Avec les hypothéses et les modeles présentés précédemment, 1’énergie transférée aux réactifs
est de 0,57*10 MW=5,7 MW (la référence des 10 MW est prise a 1’entrée du réacteur). Par
conséquent, on obtient une consommation en méthane de 1740 kg/h pour une production de
440 kg/h d’hydrogene et 1300 kg/h de CB (Le bilan des courants du procédé est donné dans le
Tableau 10). Ceci représente un débit classique pour une unité¢ de production de noirs de
carbone spéciaux et représentera notre cas de référence. On peut aussi remonter a I’énergie
solaire a collecter en divisant I’énergie admise dans le réacteur par les rendements de
récepteur et de champ d’héliostat précédemment définis et on obtient Qsolaire=14,6 MW.
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Tableau 10 : Bilan des courants du procédé

Streams 1 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 2
Partial flows kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h
METHANE 1,93E+02 | 1,74E+03 | 1,93E+02 | 1,93E+02 | 1,93E+02 | 1,93E+02 | 0,00E+00 | 1,93E+02 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 1,93E+03 | 1,93E+03
CARBON 1,30E-03 | 0,00E+00 | 1,30E+03 | 1,30E-03 | 1,30E+03 | 1,30E-03 | 0,00E+00 | 1,30E+03 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 1,30E-03 | 1,30E-03
HYDROGEN 1,38E+02 | 0,00E+00 | 6,91E+02 | 6,91E+02 | 6,91E+02 | 6,91E+02 | 1,16E+02 | 6,91E+02 | 5,53E+02 | 4,36E+02 | 2,55E+02 | 2,55E+02
ACETYLENE 1,57E+02 | 0,00E+00 | 1,57E+02 | 1,57E+02 | 1,57E+02 | 1,57E+02 | 0,00E+00 | 1,57E+02 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 1,57E+02 | 1,57E+02
Total flow kg/h | 4,88E+02 | 1,74E+03 | 2,34E+03 | 1,04E+03 | 2,34E+03 | 1,04E+03 | 1,16E+02 | 2,34E+03 | 5,53E+02 | 4,36E+02 | 2,34E+03 | 2,34E+03
Mole fractions

METHANE 1,39E-01 | 1,00E+00 | 2,56E-02 | 3,33E-02 | 2,56E-02 | 3,33E-02 | 0,00E+00 | 2,56E-02 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 4,76E-01 | 4,76E-01
CARBON 1,25E-06 | 0,00E+00 | 2,31E-01 | 3,00E-07 | 2,31E-01 | 3,00E-07 | 0,00E+00 | 2,31E-01 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 4,29E-07 | 4,29E-07
HYDROGEN 7,92E-01 | 0,00E+00 | 7,31E-01 | 9,50E-01 | 7,31E-01 | 9,50E-01 | 1,00E+00 | 7,31E-01 | 1,00E+00 | 1,00E+00 | 5,00E-01 | 5,00E-01
ACETYLENE 6,94E-02 | 0,00E+00 | 1,28E-02 | 1,67E-02 | 1,28E-02 | 1,67E-02 | 0,00E+00 | 1,28E-02 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 2,38E-02 | 2,38E-02
Temperature  |K 2,98E+02 | 2,98E+02 | 1,23E+03 | 4,52E+02 | 2,98E+02 | 2,98E+02 | 2,98E+02 | 1,87E+03 | 2,98E+02 | 2,98E+02 | 2,98E+02 | 1,87E+03
Pressure Pa | 1,20E+05 | 1,20E+05 | 1,20E+05 | 1,00E+06 | 1,20E+05 | 1,00E+06 | 9,50E+05 | 1,20E+05 | 9,50E+05 | 9,50E+05 | 1,20E+05 | 1,20E+05
Enthalpy W 1,32E+05 | -2,24E+06 | 3,56E+06 | 5,92E+05 | 1,32E+05 | 1,32E+05 | 2,80E-11 | 6,29E+06 | 1,33E-10 | 1,05E-10 |-2,11E+06 | 3,58E+06
Streams 3 4 5 6 7 8 9

Partial flows kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h

METHANE 1,93E+03 | 1,93E+02 | 1,93E+02 | 0,00E+00 | 1,93E+02 | 0,00E+00 | 1,93E+03

CARBON 1,30E-03 | 1,30E-03 | 1,30E+00 | 1,30E+03 | 1,30E-03 | 1,30E+00 | 1,30E-03

HYDROGEN 2,55E+02 | 5,82E+02 | 6,91E+02 | 0,00E+00 | 6,91E+02 | 0,00E+00 | 2,55E+02

ACETYLENE 1,57E+02 | 1,57E+03 | 1,57E+02 | 0,00E+00 | 1,57E+02 | 0,00E+00 | 1,57E+02

Total flow kg/h | 2,34E+03 | 2,34E+03 | 1,04E+03 | 1,30E+03 | 1,04E+03 | 1,30E+00 | 2,34E+03

Mole fractions

METHANE 4,76E-01 | 3,33E-02 | 3,33E-02 | 0,00E+00 | 3,33E-02 | 0,00E+00 | 4,76E-01

CARBON 4,29E-07 | 3,00E-07 | 3,00E-04 | 1,00E+00 | 3,00E-07 | 1,00E+00 | 4,29E-07

HYDROGEN 5,00E-01 | 8,00E-01 | 9,50E-01 | 0,00E+00 | 9,50E-01 | 0,00E+00 | 5,00E-01

ACETYLENE 2,38E-02 | 1,67E-01 | 1,67E-02 | 0,00E+00 | 1,67E-02 | 0,00E+00 | 2,38E-02

Temperature  |K 1,17E+03 | 1,87E+03 | 2,98E+02 | 2,98E+02 | 2,98E+02 | 2,98E+02 | 2,98E+02

Pressure Pa | 1,20E+05 | 1,20E+05 | 1,15E+05 | 1,20E+05 | 1,10E+05 | 1,15E+05 | 1,20E+05

Enthalpy W | 6,17E+05 | 9,61E+06 | 1,32E+05 | 1,06E-11 | 1,32E+05 | 1,06E-14 |-2,11E+06
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Une analyse exergétique en considérant un procédé « boite noire » peut étre menée afin
d’évaluer les performances du procédé. Les courants entrants seront donc I’apport d’énergie
solaire, 1’alimentation en méthane, [’apport électrique au niveau du compresseur ; les
courants sortants seront les produits, hydrogeéne et carbone, et la chaleur résiduelle. Les
courants matiéres sont des composés purs. Une analyse exergétique [162] donne alors a partir
de la définition de base :

dﬁzdﬁ—%dngpdTﬂV—T(g—?) )dP-Ts (de%—(g—?) dP) (40)
P P

Exergie molaire du systéme (J/mol)

Enthalpie molaire du systéme (J/mol)
Température de référence (298,15K)

Entropie molaire du systéme (J/mol.K)

Chaleur spécifique a pression constante (J/mol.K)
Température du systeme (K)

Volume du systéme (m?)

Pression du systéme (Pa)

< <=0 D x|

Pour un gaz parfait la relation devient :

daszdT—R(Cpd?T—Rd?P)sz(l—T;)dT+RRdTP (41)

Pour un solide incompressible, on obtient :

dﬁchngdP—TocpdTT:cp(1—TT°)dT+VdP (42)

Lors de I’intégration de ces équations, on prendra comme référence dans un premier temps
Ex;=PExi, pouvoir exergétique du constituant i. Le pouvoir exergétique est tabulé [162], il
est calculé a partir des exergies chimiques standards en écrivant 1’équation de combustion

suivante :

Combustible + b O — m CO; + n H,O + p SOs... (43)
et

—0 — —0 —0 —0 —
Excombustible :PE)CCombustible :(mE)CCOZ +}’ZEXH20 +... )—bExoz —ArGI% (44)
avec

Ec? I’exergie chimique standard molaire du composé i (J/mol)

A-GY I’enthalpie libre standard de la réaction de combustion (J/mol).
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Exergie entrante :

Exergie solaire : on suppose que 93% de I’énergie solaire directe peut étre converti en travail
[163],[164], ce résultat plus précis que le modéle d’émission du corps noir a 5762K, prend en
compte notamment la distribution spectrale du rayonnement solaire terrestre. On obtient :

EXxsotaire =Oksolaire *0 93:1 3 . 6 MW (45)

Exergie du méthane : en supposant que le méthane se comporte comme un gaz parfait a To, on
peut écrire :

- T
Excn=Fo.cna(Excrt RToln(Poa | )+ j (1—TT°)deT): 25,0 MW (46)
70

avec R la constante des gaz parfaits (8.3145 J/mol/K), Pcus=120000 Pa, Po=101325 Pa,

Eocm =830 300 J/mol et Fo.cra=30.07 mol/s. Tous les courants du procédé sont tels que T=T
donc le dernier terme est omis dans la suite.

Exergie ¢électrique : elle correspond a la consommation du compresseur uniquement (les
autres postes ne sont pas quantifiés). Elle est déterminée a partir du modéle de compression
isentropique qui permet de remonter au travail réel sur chaque étage de compression pour un
gaz idéal :

y—1
W:#XLRT{(EVAJ (47)
Tis,comp }/—1

e

avece

Miscomp  Rendement isentropique de compression (fixé a 0,7)

_C, _chaleur spécifique a Pression constante
C»  chaleur spécifique a Volume constant

R Constante des gaz parfaits 8,3145 J/mol.K
Te Température d’entrée (K)

Pe Pression d’entrée (Pa)

Ps Pression de sortie (Pa)

Avec les données de Prosim sur les deux étages de compression, on obtient :

EXcompresseur=0,92 MW (48)

Exergie sortante :

Exergie de I’hydrogene :

Exw=Fin(Exl,+RToIn(Pn/ B))=14,5MW (49)
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avec Pip=0,95 MPa, Ex»=235 300 J/mol et Fo.cira =60.14 mol/s

Exergie du carbone :

Exc=Fe(Ex2+V(R—R))= 12,3MW (50)

avec Exc=410 500 J/mol, Pe=P, et F=30.04mol/s

Exergie chaleur :

Il y a différentes sources de chaleur valorisables : au niveau du refroidissement des produits
(H13-H11) a Ti=1229K, le refroidissement apreés le premier et le second étage du
compresseur a T>=452 K (920 000 W) :

EXchaleur des produits— (H13‘H1 1)*( 1 'TO/T1)=2,6 MW (5 1)

EXchaleur compresseur=920000*(l' TO/T2)=0,3 1 MW (52)

On constate que le travail récupérable a partir de la chaleur issue du procédé peut couvrir
largement la demande électrique au niveau du compresseur et pourra étre utilisé sur d’autres
utilités non considérées notamment la demande électrique pour le controle du champ
d’héliostats (estimé a 3 Wh/jour/m? de miroir pour un champ autonome [165], dans notre cas
il faut collecter 14,6 MW soit une surface idéale de miroir de 14600 m? pour un flux direct
normal de 1000 W/m?, cela représenterait 44 kWh/jour, en puissance moyennée sur une
journée de 5,48 h (2000/365) cela représente environ 8 kW) ou la purification PSA (9,17
kJ/mol H» [166], soit 550 kW moyens). Dans la mesure ou la demande électrique n’est pas
clairement définie, on supposera que toute I’exergie chaleur récupérable est dédi¢e au
fonctionnement de 1’installation donc qu’elle n’est pas valorisable a 1’extérieur du systéme, ni
pour son contenu exergétique puisqu’on suppose qu’il est consommé par 1’installation, ni
pour sa valeur économique (voir étude économique section 4.3.2).

On peut donc illustrer le bilan exergétique simplifi¢é comme suit :

EX fournie EX utile
Excha4
—> —> EXH2
PROCEDE
EXsolaire
—> —> EXC

Exdetruite=DEX

Figure 90 : Bilan exergétique simplifié
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L’écriture générale du bilan exergétique est la suivante :

JJ—
dGo+dEc+dEy+0DEx=Y 50,(1-Lyr oW+ (Bx+ Lot glzi—zo))dm  (53)
T =1 2

Jj#0

Go Energie utilisable (J)

E. Energie cinétique (J)

Ep Energie potentielle (J)

DEx Destruction d’exergie (J)

Qj Quantité de chaleur échangée avec la source a Tj(J)
To Température de I’environnement (K)
T; Température de la source j (K)

W Travaux mis en jeu dans le systéme (J)
Exi Exergie massique du composé i (J/kg)
Vi Vitesse du composé i (m/s)

g Constante gravitationnelle (9,81 m.s?)
VA Altitude du composé i (m)

mj Masse du composé i (kg)

Pour un systéme ouvert stationnaire la relation devient :

_ T e Vol .
éDEx—ZéQJ(I—T‘;)+5W+;(Exz+7+g(zz—zo))dmz (54)

Jj#0

En appliquant cette relation au systéme de la Figure 90, on obtient, en négligeant les termes
d’énergie cinétique et potentielle :

DEx=FExsolaire+ Excra— Ext— Exc (55)

Ceci nous permet de déterminer un rendement exergétique du procédé sous la forme :

_ Exc+Exm  _
= Exsotaire + ExcHa 0 ’ 70 (5 6)

Ce rendement permet de comparer 1’exergie sortante par rapport a I’exergie entrante. Il est
. Y r r _0 jep— . r 14
défini par rapport a la référence FEx;=PEx:;, on peut aussi prendre comme référence

Ex; =A°f5,~, I’enthalpie libre de formation du composé i.

On écrit alors :
DEx=FExsolire + Excrs'—Exm'—Exc' (57)
DEx=Exsonire+ Fb.cna( A, Gena+ R T In(Poss | B))—Fio( A, G+ R To In(Pin/ R))—Fe N, Ge

(58)
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On peut ainsi faire apparaitre I’enthalpie libre de la réaction de dissociation du méthane (étant
donné que la réaction est totale pour le systeéme défini sur la Figure 90). (Rq : Par définition
les enthalpies libres de formation de C et H> sont nulles, d’autre part on peut remarquer que le
terme DEx garde la méme valeur quelle que soit la référence car la différence entre les
pouvoirs exergétiques des produits et des réactifs est égale a I’enthalpie libre de la réaction).

DEx=Exonire+ B ctatNy Gra—Fio N, Gy —Fe N, Go+Fo.cus RTo In(Rens/ B)—Fin RT In(P/ B) - (59)
DEx=Exsonire+ Fo.cna RToIn(Rera/ R))—R),CH4AOVECH4—>2H2+C —FeRToln(Pr/R) (60)
On définit ainsi un nouveau rendement exergétique :

" Fo.cusMNGeasamc+FoRT In(P2/B)
o Exsoaire+Fo.cna RToIn(Pers/ BY)

=0,14 (61)

Ce rendement définit le pourcentage d’exergie solaire qui a été valoris¢ dans le procédé (le
terme FocmRToln(Rus/R) représente 1’exergie physique associée a la différence de pression

entre le courant de méthane entrant et I’environnement, cette grandeur est négligeable devant
le terme d’exergie solaire). Sa valeur est nettement plus faible que pour la définition
précédente mais ne rend bien slr pas compte de la méme chose. Dans le premier cas on
considere I’exergie que peuvent fournir les courants de maticre sur la base de leur combustion
(on ¢évalue la qualité du procédé a transformer I’énergie). Dans le second cas, I’exergie de
combustion n’est pas considérée et on tient compte uniquement du processus de
transformation de la matiére, plus adapté dans la mesure ou I’hydrogene et le noir de carbone
ne sont pas forcément destinés a produire de I’énergie, mais sont plutdét voués a une
valorisation matiére.

Sur la méme base, on peut définir deux rendements énergétiques différents :

nen:FC.PCSC-i-FHZ.PCSHZ :0’70 (62)
Osolaire+ FeraPCScra
nenv:R),CH4AOrQ]:l;24—>2H2+C :O, 1 5 (63)

On retrouve des valeurs trés proches car il y a peu d’écart entre les exergies et énergies des
différents courants (le PCS (Pouvoir Calorifique Supérieur) est trés proche du PEx, Qsolaire €5t
presque homogene a une exergie compte tenu de la température ¢levée de la source,
I’enthalpie et I’enthalpie libre de la réaction sont aussi relativement proches et les écarts en
pression avec I’environnement (qui ne sont pas valorisés pour 1’enthalpie d’un gaz parfait qui
ne dépend que de T) sont faibles).

Méme si I’analyse exergétique globale utilisée ici ne permet pas de remonter aux ¢léments les
plus destructeurs d’exergie, on peut identifier dans la bibliographie 1’¢lément le moins
performant qui est le capteur solaire (concentrateur et récepteur) qui peut représenter jusqu’a
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75% de la destruction d’exergie d’une centrale solaire thermodynamique [167]. Une étude
exergétique d’un procédé conventionnel de reformage montre que le rendement exergétique
de I'unité optimisée est de 69% (référence PEx) [168]. La plus grande partie de I’exergie
détruite est localisée dans le reformeur, ce qui est attribué essentiellement aux irréversibilités
de la combustion. L’ordre de grandeur estimé sur le procédé solaire est tout a fait comparable.
D’ailleurs les irréversibilités ont une origine similaire et concernent 1’apport de 1’énergie
thermique soit par combustion d’une énergie fossile ou par concentration de 1’énergie solaire.

Le modele de référence proposé a une production linéaire en fonction de la puissance, c’est a
dire que si on multiplie par 10 la puissance, le production est multiplié par 10. Ceci n’est pas
vrai dans la réalité, il y aura notamment un impact important sur le design du champ
d’héliostat, de la tour et du récepteur. 10 MW (55 MWy) représente I’ordre de grandeur des
centrales a tour existantes (ex : centrales solaires PS10 et PS20 a Séville). Une extrapolation a
plus grande échelle reste difficile, une approche par module est actuellement favorisée pour
accéder a de plus fortes puissances (par exemple la société eSolar propose des unités de 46
MW, elles-mémes constituées de 16 tours). De méme, une modification du rendement global
de Dl’installation solaire sera répercutée linéairement sur la production. La sensibilité¢ a ces
paramétres est donc connue. En revanche, une étude peut étre menée sur d’autres parametres
tels que la température de réaction, la température de préchauffage, les taux de réaction ou
encore le taux de dilution.

4.3.1.2. Sensibilité a la température de réaction

Le modéle ne prend pas en compte de cinétique chimique en fonction de la température, les
taux de dissociation sont fixés. La réaction de craquage est totale a 1’équilibre
thermodynamique pour des températures supérieures a 1100°C (Figure 8), on peut donc
supposer que si on travaille au dela on peut obtenir des taux de dissociations similaires quelle
que soit la température de travail, moyennant un design de récepteur différent permettant
d’ajuster le temps de séjour. Dans ce cas, 'influence de la température se répercute sur
Iefficacité du réacteur (Eq. (38)) dont I’expression montre qu’elle est fonction de la
température a la puissance quatrieéme ; un gain d’énergie est aussi réalisé sur le chauffage des
réactifs. Pour un réacteur travaillant a 1100°C, la production d’hydrogéne et de noir de
carbone serait multipliée par deux par rapport au cas de référence (1600 °C). En revanche, les
propriétés des noirs de carbone seraient modifiées. Ainsi, I’optimisation de la température du
récepteur est primordiale et a un impact important sur les performances du procédé. Méme s’il
semble possible de conserver des performances constantes en terme de taux de dissociation
quelle que soit la température, il n’en est pas de méme pour les propriétés des noirs de
carbone desquelles dépend leur prix. L’optimisation de ce type de procédé passe par une
analyse multicritéres trés poussée qui vont de simples considérations de procédés a des
modeles économiques. Quoi qu’il en soit, le paramétre le plus important dans ce procédé est
la température qui va conditionner les propriétés des noirs de carbone mais aussi le
dimensionnement du systéme de concentration et les performances thermiques du réacteurs
(notamment les pertes radiatives [169]).

4.3.1.3. Sensibilité a la température de préchauffage

La température de préchauffage est un paramétre important qui permet de valoriser le
potentiel thermique des produits pour le préchauffage des réactifs. Dans le cas idéal
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(échangeur idéal, systeme adiabatique) envisagé sur le flowsheet, on peut tracer la capacité de
production en fonction de la température de préchauffage (Figure 91). Evidemment, plus on
récupgrera cette énergie sensible, plus on augmentera I’efficacité et la production du procédé.
Pour le procédé de référence (préchauffage a 900°C), la production d’hydrogéne est de 436
kg/h et 1299 kg/h de noir de carbone. Si aucun préchauffage n’était utilisé, la production
serait de 295 kg/h et 877 kg/h respectivement, ce qui représente une baisse de plus de 30%.
La dérivée de la courbe montre que I’influence de la préchauffe sur la production est d’autant
plus importante que la température de préchauffe augmente (la capacité calorifique augmente
avec la température). On constate que théoriquement les produits contiennent 1’énergie
nécessaire au préchauffage des réactifs jusqu’a la température de réaction (1600°C). Il s’en
suit que dans ce cas, ’apport d’énergie solaire correspond a I’apport de I’enthalpie de la
réaction seulement et la production est maximale (913 kg/h de H> et 2717 kg/h de C). Dans un
cas concret, un échangeur permettant le préchauffage des réactifs jusqu’a 900°C est apparu
comme la limite technologique actuellement disponible [170]. La récupération de la chaleur
des procédés de noirs de carbone est aujourd’hui une priorité pour les industriels du secteur.
Le probléme majeur est la présence de particules qui peuvent se déposer dans les échangeurs
tubes-calandres. L’utilisation d’un lit fluidis€ de particules (sable) a été proposée pour
maintenir les tubes propres [171].

3000
2500 //
—=—kg/h H2
—~kg/h C
2000
=
S 1500
=

1000 {——————
0 T T T T T T T
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600

Tpréchauffagetoc)

Figure 91 : Influence de la température de préchauffage sur la production d’hydrogéne
et de noir de carbone
4.3.1.4. Sensibilité aux taux de réactions

Deux réactions successives sont simulées (couplage du méthane en acétyléne (réaction (27))

et dissociation de 1’acétyléne (réaction (28))). La premiére a un taux de réaction X, la seconde
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un taux de réaction Y, fixés. Dans le cas de référence, ces taux sont fixés a 0,9. Le
comportement du procédé autour de ce point est illustré sur la Figure 92. La production en H»
et C est donnée en fonction de X pour Y fixé (Y=0,9 ou 1) et en fonction de Y pour X fixé
(X=0,9). On remarque que pour X donné, augmenter Y permet d’accroitre la production ; de
méme a Y donné, augmenter X améliore la production. Augmenter les taux de réaction
revient a produire plus tout en diminuant la recirculation nécessaire a la dissociation totale. En
effet, le taux de réaction caractérise directement le taux de recirculation : plus les taux de
réactions sont faibles, plus la recirculation devra étre importante. On observe que les courbes
de production d’hydrogene et de noir de carbone suivent fidélement les mémes tendances
étant donné que le procédé global transforme le méthane en hydrogéne et noir de carbone
seulement. Méme si dans tous les cas le procédé permet la dissociation totale du méthane, le
colit énergétique n’est pas le méme en fonction des taux de réactions ; dans le cas de réactions
non totales, les produits non convertis doivent étre recirculés dans le réacteur et donc chauftés
a nouveau, ce qui représente une fuite d’énergie. La production maximale est obtenue pour
X=Y=I et représente 470 kg/h d’hydrogene et 1400 kg/h de noir de carbone. La production
pour le cas de référence (X=Y=0,9) est de 436 kg/h d’hydrogeéne et 1299 kg/h de noir de
carbone. Si X=0,7 et Y=0,9, on produit alors 382 kg/h d’hydrogéne et 1137 kg/h de noir de
carbone. Si inversement X=0,9 et Y=0,7, on produit alors 410 kg/h d’hydrogene et 1221 kg/h
de noir de carbone. Il existe ainsi une quantité infinie de point de fonctionnement en fonction
de X et Y. La notation sera la suivante : les points de fonctionnement sont notés sous la forme
(X,Y), les courbes sous la forme (X,Y=constante) ou (X=constante,Y) suivant que 1’on veut
donner une représentation a Y constant ou X constant. La courbe de production de carbone
(X=0,9, Y) coupe la courbe de production de carbone (X, Y=0,9) pour X=Y=0,9, ce qui est
normal, cela correspond a deux points de fonctionnement identiques. En revanche, cette
méme courbe (X=0,9, Y) coupe la courbe de production (X, Y=1) lorsque X=Y=0,8329. On a
ici deux points de fonctionnement différents qui permettent une méme production (429 kg/h
d’hydrogene). Seul un modéle énergétique plus poussé peut permettre de sélectionner le point
de fonctionnement optimal. En effet, la production n’est basée que sur I’énergie fournie au
niveau du réacteur (constante et égale a celle du cas de référence), on ne se rapporte pas a la
consommation totale de I’installation, qui a ce stade de développement est difficile a définir.
Néanmoins, pour départager les deux points de fonctionnement précédent on peut tout de
méme s’attarder sur le travail de compression engendré par chacun d’eux. On observe que
pour le point de fonctionnement (0,9, 0,8329), la demande énergétique au compresseur est de
926,0 kW alors qu’elle est de 921,6 kW pour le point (0,8329, 1). Ainsi, le travail de
compression permet de donner 1’avantage a ce dernier. Un modele plus complet permettrait
une analyse plus approfondie, pour cela il faudrait notamment évaluer les consommations
annexes du compresseur, du module de purification,... en fonction des débits. Le procédé n’a
pas une maturité suffisante pour ce genre d’exercice.
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Figure 92 : Evolution de la production en H2 et C en fonction de X pour Y fixé (Y=0,9 ou
1) et en fonction de Y pour X fixé (X=0,9)

4.3.1.5. Sensibilité au taux de dilution (Hz2)

Les expériences ont montré qu’il était nécessaire de diluer le méthane afin d’améliorer le
transport des particules. Expérimentalement, nous avons utilisé de 1’argon pour la dilution ; au
niveau industriel, il semble plus intéressant de réutiliser 1’hydrogéne produit sur le site. La
séparation de I’argon demanderait un surcolit d’équipement. Néanmoins, il faut garder a
I’esprit que cette dilution affecte négativement les équilibres chimiques [172] et la cinétique.
Les résultats sont présentés sur la Figure 93. Tout d’abord, on remarque qu’augmenter la
dilution a I’hydrogeéne gréve Defficacité du procédé. La production chute de 474 kg/h
d’hydrogeéne a 436 kg/h d’hydrogeéne (-8%) pour une fraction molaire en H> en entrée de
réacteur de 0,3 et 0,5, respectivement. Il n’est pas possible d’avoir une dilution plus faible que
0,3 compte tenu des gaz recirculés en téte de colonne PSA. En effet, de ’hydrogéne se
retrouve systématiquement recyclé. D’autre part, une dilution totale entraine évidemment une
production nulle, toute 1’énergie étant dédiée au chauffage de 1’hydrogéne qui tourne en
boucle.
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Figure 94 : Evolution de la production en H2 et C en fonction du taux de dilution a
I’hydrogéne a ’entrée du réacteur

L’¢étude de sensibilité permet de montrer I’impact de la variation d’un parameétre qui n’est pas
parfaitement maitris¢é et permet de mettre en avant les facteurs importants de
dimensionnement du procédé.

Le bilan exergétique est une approche afin d’évaluer le procédé d’un point de vue
thermodynamique, mais une approche économique est nécessaire afin d’évaluer la
compétitivité du procédé. Ceci est d’autant plus important que le carbone n’est pas destiné a
étre valorisé énergétiquement mais plutdt économiquement.

4.3.2. Analyse économique

Afin d’évaluer la pertinence d’une production de masse d’hydrogéne par dissociation solaire
du méthane, une analyse économique est nécessaire. Cette étude se base sur le modele
proposé par le DOE (Department of Energy-USA), version 1 [173]. Il utilise la méthode du
taux de rentabilité interne (Discounted cash flow rate of return) [174]. Le Taux de Rentabilité
Interne (TRI) est le taux d’actualisation qui annule la Valeur Actuelle Nette (VAN). Le calcul
de la VAN convertit tous les futurs flux monétaires prévus d’un projet en leur « valeur
actuelle », c’est a dire, leur valeur a I’instant initial, au tout début du projet. Puis, toutes les
valeurs actuelles sont additionnées ensemble pour calculer un seul chiffre qui peut caractériser
la valeur générale du projet de I’entreprise, autrement dit, la rentabilité¢ du projet. La VAN
correspond au flux de trésorerie généré a la fin du projet.
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p=N F
VAN=-I+ £ 64
;‘ (1+9)”? ©4)

avec I, ’'investissement, Fp, le flux de trésorerie pour 1’année p (cash flow), N, durée totale du
projet (années), 1, le taux d’actualisation (il refléte le colt du capital, il pourra donc prendre la
valeur du taux d'intérét du marché pour une durée comparable méme si cette valeur est
souvent tres discutée).

Si le TRI est supérieur au taux d’actualisation, il est alors plus intéressant d’investir 1’argent
que de le placer dans un établissement bancaire. Dans le mod¢le économique utilis¢, le TRI
est fixé et le modele va calculer le prix minimum de production de I’hydrogeéne tel que la
VAN s’annule. Si la VAN est positive, le projet sera alors d’autant plus rentable.

L’évaluation économique de ce type de procédé n’est pas chose aisée tant la technologie est
nouvelle. Les principales hypothéses faites sont récapitulées dans le Tableau 11, elles se
basent sur le procédé de référence. L objectif est d’étudier la répercussion du prix de vente du
carbone sur le colit de production de 1’hydrogene.

Tableau 11 : Hypothéses de référence pour ’analyse économique

Année de démarrage 2030
Taux de rentabilité interne 10%
Modéle de dépréciation MACR considéré sur 20 ans
Durée de vie de l'installation 40 ans
Taux d'inflation 1,90%
Taxes de I'état sur les revenus 33% (législation francaise)
Production d'hydrogéne 436 kg/h
Durée annuelle de fonctionnement 2000 h
Mode de financement actions
Période de construction 2 ans
Investissement total (estimation DLR) base 12,5 M$
Héliostats (donnée Abengoa) 200 $/m?
Surface d’héliostats (14.6 MW a 850 W/m?) 17200 m?
Terrain 1 $/m?
Surface (taux de couverture : 20% [175]) 86 000 m?
Employés 5
Colt de la main d'ceuvre 25 $/h
Colt d'opération et maintenance 562000 $
Consommation de gaz naturel industriel 1737 kg/h
Colt du gaz en début d'opération (2030) 0,24 $/Nm?3
kg C/kgH2 2.98
Co(t de C (vente) [42] base 0,9 $/kg
Subventions (crédits COz) Non inclues dans le cas de référence

D’aprés les hypothéses faites, le cotit de production de I’hydrogeéne est de 1,42 $/kg. Le cotit
de référence de I’hydrogéne produit par reformage du méthane est évalué¢ a 1,03 $/kg sans
séquestration du CO; et 1,22 $/kg avec séquestration [43] ; le prix de référence est souvent
pris a 1 $/kg [176] méme si on peut trouver des colits allant jusqu’a 2,6 €/kg [177]. A titre de
comparaison, le colit de I’hydrogéne par reformage solaire est estimé autour de 2 $/kg [177].
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On peut donc voir que le procédé par dissociation du méthane est potentiellement compétitif.
Si on fait varier le prix de vente du carbone pour les conditions économiques de référence, on
obtient finalement la Figure 95. On observe évidemment que le colit de production de
I’hydrogéne diminue lorsque 1’on augmente la valeur commerciale du noir de carbone. Le
procédé¢ de dissociation est compétitif avec le reformage solaire des lors que le prix de vente
du carbone dépasse 0,7 $/kg ; en revanche, il devient compétitif avec le procédé de reformage
(a2 1 $/kg) seulement pour un prix de vente du noir de carbone supérieur a 1,05 $/kg. Les
résultats de I’analyse économique de Dahl et al. [178] sont reportés a titre de comparaison
(investissement total 12,7 M$, IRR 15%, 500 kg/h Hp, 3300 h/an). Les conclusions sont
proches, le coiit de I’hydrogene est inférieur essentiellement en raison d’une production plus
¢levée di a un facteur de capacité de 0,38 contre 0,23 (rapport entre le nombre d’heures
d’opération et le nombre d’heures dans une année).
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Figure 95 : Coiit de production de ’hydrogéne pour les hypothéses du cas de référence
en fonction du prix de vente du noir de carbone

Afin de palier les incertitudes sur les hypothéses faites dans le cas de référence, une étude de
sensibilité est menée sur différents parameétres (a partir du cas de référence) (Figure 96).

e Le rendement du procédé : une amélioration de 1’efficacité globale de I’installation Eq.
(39) de 20% conduit a une production 20% supérieure (soit 524 kg/h d’hydrogene
pour 2084 kg/h de méthane consommé), son impact sur le prix de I’hydrogéne est
ainsi déterminé.

e La possibilit¢ de mesures incitatives sur la réduction des émissions de CO> : une
valeur de 100 €/tonne de CO; est préconisée par le rapport Quinet [179] pour 2030, le
colt de capture et stockage est évalué¢ entre 30 et 45 €/tonne pour la méme période
[180]. 1l est alors difficile de savoir a quelle hauteur le procéd¢ de craquage pourrait
étre subventionné et sur quelles quantités de crédits de CO> sachant que le procédé
permet d’éviter 13,9 kg COx/kg H> vis-a-vis des procédés standards [178]. Toutefois,
sur la base d’une subvention de 30 $/tonne de CO., le colt de production de
I’hydrogene est réévalué. On se base sur une subvention de la quantit¢ de CO2 qui
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aurait ét¢ émise par les procédés conventionnels soit 13,9x436x2000=12121
tonnes/an, soit une remise de 364000 $.

Ces deux mesures permettent de mettre le procédé au niveau du reformage du méthane
(pour un prix de vente du noir de carbone de 0,9 $/kg), soit en le rendant plus
performant, soit en subventionnant son atout environnemental.

e L’investissement total : un calcul est mené avec un investissement total augmenté de
50% soit 18,75 ME€.

e Le colit du gaz naturel : ce paramétre rend compte de la dépendance du procédé vis-a-
vis de la ressource fossile, une augmentation de 50% de ce poste est également
¢étudiée.

e Un taux de rentabilité¢ interne de 10% est conseillé¢ par le DOE, mais sur ce type de
projet trés innovant, il est probable que les investisseurs exigeront une rémunération
plus haute et un taux de rentabilité interne de 15% est aussi envisagé.

e Le nombre d’employés : le nombre d’employés est multipli¢ par deux par rapport au
cas de référence (5*2=10 employés).

Ces mesures permettent d’évaluer I’incertitude et I’'impact d’une révision des colts a
la hausse. Dans le cas de ces hypothéses, on ne pourra pas étre compétitif avec les
solutions conventionnelles pour le prix de vente d’un noir de carbone équivalent a un
noir de carbone de grade standard. En revanche, sachant que le prix des noirs de
carbone spéciaux peut aisément atteindre les 2 a 3,5 $/kg [178], il y a encore la
possibilité de rentabiliser le procédé moyennant un effort sur le débouché noir de
carbone. Dans le cas d’une production de noirs de carbone spéciaux, I’analyse de
sensibilit¢ montre une certaine robustesse, puisque dans le cas d’hypotheses assez
pessimistes (ex : prix de gaz naturel augmenté de 50%), le procédé peut s’avérer
encore trés rentable.

Cas de référence
Réformage standard
Réformage solaire

= = = Rendement global *1.2
= =Subvention CO2
Investissement +60%
Prix du Gaz Naturel +50%
——IRR 15%
= Employés *2

Colt de production de Hz ($/kg)

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2 1.4

Prix de vente du noir de carbone ($/kg)

Figure 96 : Etude de sensibilité du coiit de production de I’hydrogéne en fonction du
prix de vente du noir de carbone pour un rendement global augmenté de 20%, pour une
subvention carbone de 30 $/tonne COz2, pour un investissement total augmenté de 50%,
pour un prix du gaz naturel augmenté de 50%, pour un taux de rentabilité interne de
15% et pour le doublement du nombre d’employés.
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I1 faut noter que cette étude économique ne prend en compte que le colt de production de
I’hydrogéne. Dans 1’état (sortie du procédé de référence), I’hydrogéne pourrait étre utilisé
comme matiere premiere pour un procédé annexe. Sinon son transport et son conditionnement
sont a envisager. Actuellement, différentes options sont envisagées : transport par camion ou
par pipe sous forme cryogénique ou compressée. En ce qui concerne 1’application automobile,
le stockage a 350 bars est couramment utilisé. Le stockage a 700 bars et le stockage
cryogénique (20 K, 10 bars) sont les solutions en développement. Ils permettent d’atteindre
des densités énergétiques et volumiques proches, en revanche le stockage cryogénique est
plus gourmand en énergie que la compression mais les réservoirs cryogéniques semblent
meilleur marché. Une derniére option est a I’étude : le stockage solide (hydrures métalliques)
[181]. L’objectif de prix de I’hydrogéne fixé par le DOE le 14 juillet 2005 est de 2 a 3 $/kg (a
la pompe, hors taxe, en 2015). Si au prix de I’hydrogeéne obtenu pour le cas de référence (1,42
$/kg ou 11,8 $/GJ (LHV)) on ajoute le cott moyen estimé pour le transport, le stockage et la
distribution (autour de 2,3 $/kg pour de I’hydrogéne comprimé a 575 bars et 3,2 $/kg pour de
I’hydrogéne cryogénique [182]), on obtient un coit de I’hydrogéne de 3,72 $/kg a 4,6 $/kg,
soit prés de 31 a 38 $/GJ (LHV) ; ceci le place malgré tout moins cher que le prix public de
I’essence TTC (70 $/GJ contre 18 $/GJ sortie raffinerie, pour cause de TIPP (Taxe Intérieure
sur les Produits Pétroliers)). Ceci prouve que 1’économie de I’hydrogeéne n’est pas utopique et
dépend simplement d’une volonté politique et fiscale.

Pour des noirs de carbone spéciaux, I’hydrogéne peut devenir un sous-produit gratuit.
Neéanmoins, il faut garder a I’esprit que si tout I’hydrogene était produit par craquage, les
quantités de noir de carbone seraient telles que son prix deviendrait insignifiant. De nouveaux
débouchés seraient alors a trouver, comme par exemple [’'utilisation en métallurgie
(carburation (SiC), additif carboné (fonte),...) [183]. En effet, la consommation mondiale
d’hydrogene en 2006 était de 56 millions de tonnes, ce qui représenterait 169 millions de
tonnes de noir de carbone s’il était entierement produit par craquage. Le marché du noir de
carbone en 2006 était de 10 millions de tonnes... Néanmoins, tout le noir de carbone mondial
pourrait étre fourni a partir de la dissociation de méthane sans que le marché de I’hydrogene
ne soit saturé et cela permettrait d’éviter 0,1% des émissions mondiales de CO: que
représente a elle seule la production de noirs de carbone. Pour cela, il faudrait construire 3850
installations solaires comme celle proposée précédemment.

4.3.3. Eléments d’analyse de cycle de vie

L’optimisation des procédés ne passe pas seulement par I’efficacité énergétique et la
rentabilit¢é économique, elle doit aussi prendre en compte des critéres écologiques.
L’intégration de paramétres environnementaux sous forme de taxe ou de crédit dans ’analyse
économique nous a permis de considérer 1’aspect environnemental. Petit a petit ce dernier
prend de I’importance, mais il représente encore trop souvent un role secondaire dans le choix
d’un procédé. Seules les considérations d’émissions de CO2 sont aujourd’hui sur la voie d’une
régulation. Néanmoins, il est important de considérer 1I’impact environnemental d’un procédé
dans son ensemble via 1’analyse de cycle de vie. Elle permet de quantifier les impacts d’un
produit sur I’ensemble de son parcours, depuis I’extraction des matieres premieres qu’il
nécessite, jusqu’a son ¢élimination en fin de vie, en passant par les phases de distribution et
d’utilisation. Dans cette optique, un projet d’étudiants a été lancé avec I’INSA (Institut
National des Sciences Appliquées) de Toulouse pour faire ce travail d’analyse avec le logiciel
Umberto ; ce projet n’ayant pas fourni de conclusions présentables a ce jour, seuls les travaux
que ’on peut trouver dans la bibliographie seront discutés. Dans un premier travail, Dufour et
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al. [184] ont montré 1’avantage des procédés de craquage (procédé thermal black) et de
craquage auto-catalytique (un catalyseur carboné est utilis€ initialement dans un lit fluidisé et
les noirs de carbone produits catalysent ensuite la réaction en continu par recirculation) vis a
vis du reformage avec ou sans séquestration du CO». Cette étude montre clairement que se
restreindre au seul paramétre « émission de CO:2» peut conduire a de mauvaises
interprétations. En effet, les auteurs montrent que le reformage avec séquestration du CO.,
émet évidemment moins de CO2 que le reformage standard, mais il présente finalement un
impact environnemental global supérieur. La méthode Eco-indicator 95 est utilisée. C’est une
approche orientée « dommages » qui permet de considérer les effets de la déplétion de la
couche d’ozone, des métaux lourds, des risques cancérigénes, du smog estival (ozone), du
smog hivernal (particules), des pesticides, des gaz a effet de serre, de 1’eutrophisation et de
I’acidification dans un score unique appelé Eco-indicator [185]. Ce score est donné en milli
Points (mPt). Il est normalisé par rapport a I’impact environnemental moyen d’un européen
pendant un an ; néanmoins, la valeur absolue a peu de signification, I’indicateur servant plutdt
de base de comparaison. Les résultats mettent nettement en évidence que 1’étude
environnementale ne peut pas se contenter d’évaluer les émissions de CO;, bien d’autres
facteurs sont a considérer. La Figure 97 compare les résultats obtenus pour les procédés de
reformage (SR), décomposition thermique (TC) et décomposition auto-catalytique pour 100%
de conversion du méthane (AD100) ou 50% (ADS50). L’unité fonctionnelle est la production
de 1 Nm® d’hydrogene (le procédé de production de noir de carbone n’est pas considéré, le
carbone est considéré comme un déchet solide). La décomposition thermique présente un
avantage face au reformage et a un score comparable avec AD50. AD100 est le procédé le
plus favorable mais nécessite des avancées technologiques pour atteindre une conversion
totale. L’étude montre que I’évolution du mix énergétique d’ici 2030 ne changera pas la
tendance.
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Figure 97 : Performances environnementales pour les procédés de reformage (SR),
décomposition thermique (TC) et décomposition auto-catalytique pour 100% de
conversion du méthane (AD100) ou 50% (ADS0) (mPt=millipoint)
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Dans un second temps, Dufour et al. [186] analysent plus en détail les voies par dissociation
du méthane. Le procédé de dissociation thermique directe est comparé au procédé auto-
catalytique et a la dissociation sur catalyseurs métalliques. Toutefois, la définition du systéme
prise par les auteurs ne permet pas de comparer clairement le procédé de dissociation avec les
méthodes conventionnelles. L’unité fonctionnelle choisie est toujours la production de 1 Nm?
de H> avec un carbone considéré comme un déchet solide. La valorisation du carbone est
ensuite considérée en déduisant I’impact qui serait associ€ a la production du noir de carbone
par le procédé conventionnel. L’apport solaire n’est pas envisagé. Le procédé auto-catalytique
serait le moins impactant si une conversion du méthane de 65% peut €tre atteinte. Les travaux
de Spath et al. [187] comparent clairement les deux voies (dissociation solaire du méthane et
[reformage + procédé au four]). L unité fonctionnelle est la production de 1 kg de H» et 3 kg
de C. Ils montrent que sur une ¢tude du berceau a la tombe, la dissociation solaire du méthane
permet d’éviter 17 kg CO»-eq/ kg H» et la consommation de ressources fossiles est quasiment
diminuée de moitié. L’analyse de Felder [188] sur des procédés de production d’hydrogéne
solaires révele que I’'impact environnemental de 1’installation est essentiellement 1i¢é & son
importante structure métallique. Finalement, les analyses de cycle de vie donnent un avis
favorable a la dissociation du méthane par énergie solaire vis-a-vis des méthodes
conventionnelles.

Afin de prolonger la réflexion, il est intéressant de s’attarder un peu sur la provenance du
méthane et le devenir du carbone. En effet, le procédé de dissociation du méthane par énergie
solaire peut potentiellement servir de « pompe » a CO; atmosphérique. Pour cela, il suffit de
prolonger les travaux de Fowles [189] qui propose de faire de la séquestration de carbone par
pyrolyse de la biomasse. La pyrolyse de la biomasse n’est pas notre sujet ici mais la
dissociation du biogaz pourrait offrir une option non investiguée a ce jour. Le carbone
contenu dans le biogaz est un carbone atmosphérique captée par la matiere organique. Si on
est capable de séquestrer ce carbone, alors on aura un systéme de « pompage » du CO;
atmosphérique. La pyrolyse apparait comme le procédé le plus direct afin de convertir la
biomasse en carbone mais seulement 30% du carbone initial est récupérable. Afin d’améliorer
ce rendement on pourrait envisager la dissociation du méthane du gaz de pyrolyse suivant sa
teneur. Il semble aussi possible de travailler sur la ressource en biogaz. La conversion de la
biomasse en méthane dépend de son potentiel de méthanisation (ex. [190]: 300 a 400 Nm? de
biogaz par tonne de matiére organique, le biogaz étant composé de 55 a 70 % de méthane, soit
200 kg de méthane par tonne de matiere organique dans le cas le plus favorable). Selon
I’ADEME [191], la quantité de biogaz maximale valorisable dans le monde est de 300 Mtep.
Ce chiffre prend en compte les sites économiquement valorisables et la disponibilité réelle du
gaz. La production totale pourrait quant a elle atteindre 1800 Mtep par an, soit la
consommation mondiale de gaz naturel fossile. En supposant que tout le biogaz récupérable
soit dissoci¢ sous forme de carbone et hydrogene, on peut alors stocker 190 millions de tonnes
de C, soit I’équivalent de 690 millions de tonnes de CO: (prés de 3% de la production
mondiale (25 milliards de tonnes de CO» [43])). Le calcul a I’échelle de la France montre que
I’on pourrait séquestrer 2% de nos émissions annuelles de CO; par dissociation de la capacité
nationale en biogaz. Le carbone pourrait servir de fertilisant au niveau des sols et permettre
des gains additionnels d’émissions de CO; (rétention des nutriments, fertilisation, rétention
d’eau, développement de microorganismes,...[189]).

Le principe du procédé a bilan carbone négatif est ainsi posé et il est évident qu’une étude

plus approfondie devra étre menée afin d’optimiser la stratégie et la meilleure technologie a
mettre en ceuvre. Toutefois, la séquestration de carbone solide issu de carbone atmosphérique
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pourrait contribuer favorablement dans le bilan global des émissions de CO;. Peu
d’informations sont disponibles et des travaux dans cette optique semblent souhaitables.

Conclusion du chapitre 4 :

Suite aux nombreuses données expérimentales obtenues, un procédé industriel qui pourrait
mettre en ceuvre la réaction de dissociation du méthane est envisagé dans ce dernier chapitre.
Ainsi, une réflexion sur I’intégration du réacteur dans un procédé industriel est développée.
Etant donné que I’hydrogeéne n’est pas le seul produit gazeux de la réaction (les expériences
ont notamment montré la présence substantielle de CoHz), les procédés de purification de
I’hydrogéne sont répertoriés. Le procédé PSA semble étre le plus approprié et le plus facile
d’utilisation pour le cas considéré. Ensuite, une étude détaillée des propriétés des noirs de
carbone est réalisée. Ainsi, I’analyse par microscopie électronique en transmission des
¢chantillons expérimentaux a clairement montré une structure typique de noirs de carbone. Le
degré de graphitisation a aussi ¢té analysé par spectroscopie RAMAN. L’analyse BET montre
que la surface spécifique est comprise entre 60 et 100 m?/g et est maximale pour les plus
hautes températures. Ainsi, ce dernier paramétre permet un controle des propriétés des noirs
de carbone par le procédé. Enfin, la conductivité et la structure des échantillons ont aussi
montré un comportement proche des noirs de carbone commerciaux conducteurs. L’ensemble
du procédé est intégré dans un flowsheet développé avec le logiciel commercial Prosim®.
Une analyse exergétique globale est menée. Une étude de sensibilité est également proposée
afin de palier aux incertitudes qui subsistent sur différents aspects du procédé. Enfin, le colit
de production de I’hydrogene est évalué¢ et montre que méme pour les hypotheses les plus
défavorables, le procédé est compétitif sur le marché des noirs de carbone spéciaux. Ainsi une
attention particuliere doit étre apportée a la production des noirs de carbone. D’ailleurs, ce
chapitre fait I’objet d’un projet de publication sur les propriétés des noirs de carbone dans la
revue Carbon. Une publication rédigée en collaboration avec le laboratoire suisse PSI a été
acceptée dans International Journal of Hydrogen Energy. Elle permet de comparer le modele
de réacteur développé par PSI aux données expérimentales du réacteur de 20 kW. Le modele
est ensuite utilisé pour I’étude du récepteur a 1’échelle 10 MW,.
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Conclusions et perspectives

A travers ce travail, on peut constater que la dissociation solaire du méthane est un procédé
qui pourrait promouvoir la transition vers une économie de I’hydrogeéne en réduisant la
dépendance vis-a-vis de la ressource fossile. Les objectifs du projet SOLHYCARB ont été
remplis.

Deux réacteurs solaires (20 et 50 kW) ont été expérimentés avec succes. Le premier réacteur
utilisant des tubes concentriques a permis de mettre en évidence les facteurs influencant
particulierement la réaction de dissociation : 1’augmentation de température favorise
clairement la conversion du méthane tandis que ’acétyleéne est dissocié plus efficacement
lorsque le temps de séjour est allongé. Le logiciel de simulation cinétique Dsmoke a ¢été
appliqué et les prévisions cinétiques validées par comparaison des résultats d’un modele de
réacteur aux résultats expérimentaux. Dans un second temps, un réacteur de 50 kW a été testé
afin de produire des quantités suffisantes de noirs de carbone pour une analyse approfondie.
La récupération des noirs de carbone a notamment été¢ favorisée par I'utilisation de tubes
simples. Pour 900 g/h de CH4 injecté (fraction molaire de 50%, le reste étant de 1’argon) a
1800K, le réacteur a produit 200 g/h de Hz (rendement en hydrogene 88%), 330 g/h de noir de
carbone (rendement en carbone de 49%) et 340 g/h de CoH» avec un rendement thermique de
15%. Le réacteur a aussi été simulé avec le logiciel commercial Fluent® en 2D. Les
principales pertes apparaissent au niveau de la face avant et de la fenétre et un nouveau design
est proposé.

De plus, un procédé global est envisagé a 1’échelle 10 MW. Il permet de produire 1,3 t/h de
noir de carbone et 0,4 t/h de H». L’analyse économique montre que le procédé produit un
hydrogéne meilleur marché que le reformage solaire du méthane pour des prix de vente
standards du noir de carbone (i.e. 0,9 $/kg C). Pour des noirs de carbone spéciaux, le procédé
devient compétitif avec le reformage du méthane conventionnel (a2 1 $/kg H»). Le procédé se
heurte néanmoins au probléme de 1I’évacuation des noirs de carbone. Des solutions peuvent
étre proposées. Le procédé au four opere avec des vitesses de gaz entre 0,3 et 0,8 Mach,
I’utilisation de telles vitesses dans un réacteur tubulaire industriel devrait limiter grandement
les dépdts (phénoméne d’attrition [67]) et, par voie de conséquence, la résistance thermique
qu’ils peuvent engendrer [192]. 1l serait aussi possible de réaliser la réaction dans des métaux
fondus [5],[91]. L’adaptation du procédé « thermal » a I’énergie solaire semble assez aisée,
moyennant [’utilisation de deux cavités fonctionnant en tandem (procédé discontinu).
Néanmoins, ce procédé, peu flexible et produisant de grosses particules de noirs de carbone,
est assez peu utilisé. Un nouveau concept de procédé solaire trés haute température qui devrait
apporter une solution innovante au probléme du dépdt de particules fait 1’objet d’une
réflexion actuellement pour une éventuelle demande de brevet.

L’énergie solaire connait un engouement croissant. A présent, ce sont essentiellement les
technologies de production directe d’électricité qui sont mises en avant et développées a
I’échelle industrielle. Le retour d’expérience sur ces centrales solaires fonctionnant a des
températures inférieures a 1000°C permettra ensuite d’évoluer vers des procédés a plus hautes
températures. Ainsi, on peut espérer un développement de réacteurs solaires pour d’autres
applications que la production d’¢lectricité. Les contraintes environnementales devraient aussi
favoriser le développement de ce genre de projet. De nombreux procédés ont besoin de
sources d’énergie a hautes ou trés hautes températures. Il s’agit par exemple des procédés de
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dissociation thermique ou encore des procédés métallurgiques. Les résultats de ce travail de
thése montrent clairement qu’un procédé solaire de dissociation du gaz naturel peut étre
rentable. Des essais a plus grande échelle seraient maintenant souhaitables. Il est important a
présent d’avoir un prototype qui pourrait fonctionner en continu sans probléme de bouchage.
La chimie solaire est un théme important a investiguer aujourd’hui pour préparer les procédés
de demain.
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ANNEXE 1 : Plans du réacteur de 20 kW
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ANNEXE 2 : Le four solaire de 1 MW

HISTORIQUE

L’outil qui a permis de mener a bien les expériences de craquage solaire est le four solaire de
1 MW du CNRS-PROMES a Font-Romeu, qui est, avec le four solaire de Tashkent en
Ouzbekistan, le plus grand du monde. Le site a été choisi pour la ressource solaire (1900
kWh/m?/an) et la qualité de son ensoleillement en lumiere directe (pouvant dépasser les 1000
W/m?). Sa construction a fait suite aux études de Félix Trombe pour I’obtention de
températures ¢€levées par concentration de rayons solaires. Des températures supérieures a
3000°C peuvent étre atteintes. Ces études ont abouti tout d’abord au four solaire de 50 kW de
Mont-Louis. Les essais en grandeur nature sur ce four ont conduit a la construction du four
d’Odeillo suivant le méme principe, mais en beaucoup plus grand. Les travaux ont duré de
1963 a 1969, en 2009 nous avons donc fété les 40 ans d’activité de cet outil hors du commun.

UTILISATION

Aujourd’hui, il sert a la fois a 1’é¢tude des matériaux sous conditions extrémes (ex :
MEDIASE : Moyen d'Essai et de DIagnostic en Ambiance Spatiale Extréme) ainsi qu’aux
¢tudes sur le transport, le stockage et la conversion de 1’énergie tels que la production
d’¢électricité (ex : projet PEGASE : Production of Electricity from Gas and Solar Energy) ou
la production d’hydrogéne (ex : Projet SOLHYCARB).

DESCRIPTION ET FONCTIONNEMENT

Le four solaire d’Odeillo est un four solaire a double réflexions a focalisation axiale
horizontale. Il se compose d’un miroir parabolique a facettes, de 1830 m? et de 18 m de
distance focale, éclairé¢ par un champ de 63 héliostats mobiles d’une surface totale de 2865
m?. Chaque facette de la parabole est 1égérement courbée mécaniquement afin d’obtenir une
meilleure concentration au foyer ; il y a 9100 facettes au total. La parabole est adossée a la
facade nord du batiment de 8 étages qui abrite aussi d’autres fours solaires de plus petite
puissance et a axe vertical. Le four de 1 MW focalise sa puissance sur une zone d’environ 80
cm de diamétre, avec un maximum de 9 MW/m? au foyer. Le champ d’héliostats est
commandé et surveillé depuis la tour par un dispositif de suivi solaire double : un premier
suivi solaire est réalis¢ par un positionnement des héliostats résultant d’un calcul des
coordonnées solaires, la position est ensuite corrigée par des caméras CCD qui observent
I’image du soleil au centre de chaque héliostat et améliore ainsi le positionnement. Selon les
expériences, seule une partie de la puissance peut €tre utilisée. Le champ est décomposé en
différents groupes d’héliostats que I’on sélectionne en fonction des besoins en énergie et en
concentration au foyer. Il y a au total 4 groupes d’héliostats. Le foyer est équipé de portes qui
permettent aussi de controler 1’énergie apportée sur la tiche focale en fonction de leur angle
d’ouverture. Le réacteur est placé sur une plate-forme mobile dans les 3 directions de 1’espace
afin de pouvoir se positionner précisément au foyer quel que soit le réacteur utilisé.

REFERENCES :
G. Flamant, Fours Solaires, Techniques de I’ingénieur, BE 8849, 2008, 1-12.
Site du laboratoire PROMES : http://www.promes.cnrs.fr/ consulté le 2/10/2009.
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ANNEXE 3 : Mesures calorimétriques

Les mesures calorimétriques ont été réalisées a 1’aide d’un calorimétre de 15 mm de diametre
d’ouverture. C’est une cavité isolée tapissée par un serpentin en cuivre. Le diaphragme, dans
lequel est percée 1’ouverture, est en cuivre argenté (afin d’avoir une piece avec une bonne
conductivité thermique et capable de réfléchir au maximum le rayonnement solaire) refroidi
uniquement par contact avec une picce réfrigérée 1’entourant. Cet instrument permet
d’absorber 1’énergie interceptée par I’ouverture et de la transmettre au fluide (eau) dont on
mesure la différence de température (thermocouples K) entre 1’entrée et la sortie (Figures 1 et
2). Le débit massique de fluide est mesuré précisément par un débitmetre a effet Coriolis
(SIEMENS Sitrans F C massflow DI6). Le calorimétre est dimensionné de telle sorte que les
pertes par réflexion sur 1’ouverture, par émission, par conduction a travers les parois et par
convection soient négligeables. L’apport d’énergie par friction de 1’eau est négligé. Les
mesures ont été réalisées avec le hublot pour se placer dans les conditions expérimentales
(une variation de I’ordre de +10% est observée si on enléve le hublot). On peut ainsi remonter
a la puissance et a la densité de flux admise sur la surface d’entrée du calorimetre par les
relations suivantes :

Pawo=m CpHZO(T;‘ortie —];ntrée)
F:Balo /Scalo

avec P la puissance admise dans le calorimétre (W), m le débit massique (kg/s), Cpmuzo, la
chaleur spécifique massique de I’eau (J/kg/K) et Tsortie €t Tentrée, respectivement la température
de I’eau en sortie et en entrée ; F est la densité de flux solaire (W/m?) sur la surface d’entrée
Scalo(mz)-

Face avant
refroidie du

réacteur \

Isolation
(nylon)

I4 )
> Entrée d’ean

Flux >

solaire > Sortie d’eaun

Calorimeétre

Diaphragme Refroidissement du
diaphragme

Figurel : Schéma de princ_ipe du montage calorimétrique
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Pour les mesures calorimétriques sur le réacteur de 20 kW, une seule mesure a été réalisée au
centre de I’entrée du réacteur, a 1’arriére de sa face avant refroidie (Figure 1). Compte tenu de
la surface (Sracteur) réduite de I’ouverture (9 cm de diamétre), le flux a été considéré constant
et égal a celui mesuré au centre de l’ouverture. Les mesures ont ét¢ faites pour les
configurations de porte correspondant aux conditions expérimentales (I’ouverture de fin
d’expérience a été retenue afin de se placer dans les conditions les plus proches du régime
permanent). Les mesures sont ensuite ramenées aux conditions de flux solaire de I’expérience.
Ainsi la puissance incidente sur le réacteur (Preacteur) @ €t€ déterminée par :

— %k Q. *DNI réacteur
r—F Sreacteur —D N]ca]g

Préacteu

Avec DNIcalo et DNIacteur 1a valeur de 1’irradiation solaire normale directe lors de la mesure
calorimétrique et lors de I’expérience avec le réacteur (W/m?).

Pour le réacteur de 50 kW, le calorimetre a ét€ monté sur un support pouvant se translater
horizontalement et verticalement. Cela a permis d’explorer les variations de flux sur
I’ouverture (13 cm de diamétre) ainsi que de déterminer un flux moyen prenant en compte les
inhomogénéités (effet d’ombre et décroissance de la gaussienne). Ces mesures ont montré des
différences de flux significatives entre le centre et la périphérie de la tache (baisse du flux
allant jusqu’a 50% entre le centre et le bord de I’ouverture du réacteur). Un calorimetre de
diametre d’ouverture égal a I’ouverture du réacteur a €té envisagé et aurait permis de faire des
mesures dans de meilleures conditions. Toutefois, la contrainte cotit et délai ne nous a pas
permis de développer la solution. Ces mesures sont donc seulement des ordres de grandeur et
n’ont pas pu étre calibrées par d’autres méthodes. Le projet européen SFERA est destiné a se
donner des moyens de mesures instantanées de distribution de flux par imagerie. Cela
permettra de définir précisément la qualité des mesures.

Figure 2 : Montage calorimétrique sur la face avant du réacteur de 20 kW et vue
rapprochée du calorimetre
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ANNEXE 4 : Propriétés des matériaux

e Gaz

Masse volumique :

La masse volumique suit le modéle Fluent® « Incompressible Ideal Gaz », c’est-a-dire que
I’on exprime la masse volumique a I’aide de 1’équation des gaz parfaits mais en gardant une
pression constante (qui est la « Operating Pressure »). Cette modélisation est bien valide car la
pression ne varie que de quelques Pascals a travers I’écoulement.

Chaleur spécifique (J.kg.K'1 :

Cpar =520.32642
Cpcus=936.17117+4.24316.T-1.54662.10*.T2-5.69283.1077.T>+1.30084.10°1°.T*
Cpmr = 14842.4718-2.6202.T+0.0047.T2-2.02117.106.T3+3.10°1°.T*

Cpc =-432.85513+4.88985.T-0.00386.T%+1.39948.10°.T3-1.89099.10°10.T*

Conductivité thermique (W.m".K'") :

Aar =1072.(5.465+0.04729.T-0.1111.10"*. T>+0.1599*108.T?)
Acra=-1.98806.10>+9.47907.10°.T+9.25401.10®.T2-1.85469.10"' . T3+2.15397.10°T*
Am =3.31057.10%+5.29801.104T-1.52509.107.T2+4.70881.107' ' T3-6.18079.1015T*
Ac =151.57-0.14403.T+5.171.10°.T%-6.427.10°.T>

Viscosité (kg.m'.s1) :

Nar =3.24731.10%+7.34665.10%.7-2.92115.10"11. T+9.35205.10715.T3-1.24068.10'8. T*
Ncns = 1.07385.10°%+3.84809.10%.T-1.59570.10"' 1 T>+5.10936.101°T3-6.76321.10°1°T*
N =2.53475.10°%42.36313.108.T-7.89074.1012. T2+2.47412.101°.13-3.26598.10°T*
nc =1.72.107 (valeur par défaut pour la prise en compte de carbone solide dans Fluent®)

Autres propriétés (Fluent® database) :

Ar CH4 H2 C
Masse molaire
(kg-kmol!) 39.948 16.04303 2.01594 12.01115
Enthalpie
standard (J-kmol -3117.71 -7.489518-107 -1881.377 -101.268
1
)
Entropie standard
(J-kmol K- 154719.3 186040.1 130579.1 5731.747
Tempe,:rature de 298,15 208 15 50815 208
référence

VI




-ANNEXES-

e Solides

Isolant Promaform Board 1600 :

PROMAFORM® Board 1260 1430 1600
Température de classification °C 1260 1430 1600
Densité nominale Kg/m3 320 320 200
Chaleur spécifique Kcal / Kg°C 1.13 1.13 1.05
Retrait linéaire 24 heures % 1100°C /3.0 1300°C /3.2 1500°C /1.5
Résistance a la compression Mpa 0.25 0.25 -
Conductivité thermique a la température moyenne de:
200°C W/ mK 0.07 0.07 0.07
400°C 0.08 0.08 0.08
600°C 0.11 0.10 0.10
800°C 0.15 0.13 0.13
1000°C 0.19 0.18 0.18
1200°C 0.25
1400°C 0.35
1600°C 0.48
Perte au feu (L.O.1.) % 6 5 4
Composition chimique typique
Al203 % 43 33 62
SiO2 52 47 30
ZrO2 - 16 -
Liants organiques 5 4 6
Isolant Promalight 320 :
PROMALIGHT® 3101 320 3304
Température de classification °C 1000 1000 1000
Densité nominale Kg /m3 365 2 300 330
Retrait linéaire a 900°C, 12 heures % <2 <2 <2
Résistance a la compression a froid N /mm? 1.8 1.3 3.3
Résistance a la flexion N /mm? 0.3 0.16 0.50
Chaleur spécifique Kj/ kgK 1.05 1.05 1.05
Conductivité thermique a la température moyenne de: 3
200°C W /mK 0.026 0.022 0.020
400°C 0.034 0.025 0.023
600°C 0.044 0.035 0.033
800°C 0.055 0.044 0.038
Composition chimique (microporeux)
ZrO2 % 20,0 20.0 20.0
SiO2 77.5 77.5 77.5
CaO 2.5 2.5 2.5

Graphite et feutre graphite :
Peraphite=1780 kg.m™
pfeutre:88 kg.m'3
ppaniculeszzooo kg.m’3

Cp graphite (J.kg . K1) = - 4.73384.10% + 5.32757.T - 4.36387.10°. 7%+ 1.69510.10°6. T° -

2.46466.1071°T*

Cp feutre (J.kg K1) : 712 2 20°C, 1675 4 1600°C.
Agraphite(W.m™ 1. K1)=93,25236-0,044291415T+0,000006612T>
Meutrel(W.m™ K )=0.209321-2.06965.10*.T + 4.60686*1077.T? - 3.13233.10°1°. T3+

9.41382.10°'4.T*

VI
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ANNEXE 5 : Plans du réacteur de 50 kW
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ANNEXE 6 : Méthodes de caractérisation des noirs de carbone

La caractérisation des noirs de carbone a ¢été réalisée a la fois par le partenaire industriel
Timcal (Belgique) et par le laboratoire APTL (Grece).

Différentes méthodes de caractérisation ont été utilisées : surface spécifique (BET),
microscopie électronique a balayage, microscopie €lectronique en transmission, spectroscopie
Raman, tests sous compression, T15, DBPA (DiButyl Phthalate Absorption). Un apercu de
ces différentes techniques est donné dans cette annexe. Le noir de carbone conducteur E250G
de Timcal est utilis¢ comme référence.

Surface spécifique :

La surface spécifique a été déterminée par la Méthode Brunauer, Emmett et Teller (BET)
grace a un appareil Monosorb. Cette méthode consiste & mesurer I’isotherme de sorption d’un
gaz (généralement N>), autrement dit, la quantité de molécules de gaz fixées en fonction de la
pression appliquée sur la surface dont on cherche a déterminer 1’aire spécifique. La quantité
adsorbée est calculée par différence entre le flux du gaz entrant et celui sortant a une
température donnée en fonction de la concentration initiale du gaz. Connaissant la quantité de
molécules de gaz adsorbées a la surface ainsi que leur dimension et en supposant que le gaz
est adsorbé sur une monocouche, il est possible d’en déduire la surface spécifique du
matériau. A titre d’information, la surface spécifique du noir de carbone conducteur
commercial E250G de Timcal est de 65 m?/g.

I1 existe d’autres méthodes de mesure de la surface spécifique. La méthode BET est la plus
courante et permet de mesurer toute le surface disponible (porosité incluse). Une autre
méthode utilisant I’adsorption d’iode est aussi possible (iodine number). Le nombre d’iode est
la masse en gramme d’iode adsorbée par kg de noir de carbone. Il donne une indication sur la
surface du noir de carbone. Il est proche de la mesure BET pourvu que la surface du noir de
carbone soit exempte de résidus de matiere premiere (feedstock) ou d’autres produits volatils.
En effet ces impuretés interferent avec 1I’'imprégnation de la surface et conduisent a des
valeurs plus faibles qu’attendues. La mesure de surface par CTAB (Cetyl Trimethyl
Ammonium Bromide) permet de s’affranchir du probléme d’imprégnation par sa trés grande
qualit¢ d’agent mouillant. Aussi, la molécule étant trés grosse, la mesure n’intégre pas la
porosité. Ainsi le ratio surface BET / surface CTAB informe sur la porosité du noir de
carbone. Plus le ratio est grand, plus la surface est poreuse. Le ratio entre surface CTAB et le
nombre d’iode informe quant a lui sur ’activité chimique de la surface.

Microscopie Electronique a Balayage :

Un Microscope Electronique a Balayage (MEB) fournit des informations sous forme
d’images résultant de 1’interaction d’un faisceau d’¢lectron avec un volume microscopique de
I’échantillon étudié. Le faisceau électronique pénétre ponctuellement dans 1’échantillon et y
diffuse dans un volume qui dépend de la densité de la matrice ainsi que de 1’énergie des
¢lectrons incidents, donc de la tension d’accélération du microscope. L’interaction entre les
¢lectrons incidents et 1’échantillon produit 1’émission d’électrons d’énergies différentes, de
rayons X et de luminescence. L analyse de la famille d’électrons secondaires permet d’obtenir
des images dont le contraste est surtout représentatif du relief de 1’échantillon. Un microscope
JEOL JSM 6300 a été¢ utilisé avec une tension d’accélération de 20 kV afin d’obtenir une
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résolution satisfaisante. Les échantillons ont été préalablement dorés afin d’étre plus
conducteurs.

Figure 1 : E250G au MEB

Microscopie Electronique en Transmission :

Les images obtenues par Microscopie Electronique en Transmission (MET) résultent de
I’analyse du faisceau d’¢lectrons transmis par la zone observée. Un microscope JEOL JEM
2011 a été utilisé. La tension d’accélération est de 200 kV ; les électrons sont émis & partir
d’un cristal de LaBs, plus performant que le tungsténe utilis€¢ conventionnellement. La
résolution est de 0,23 nm. Les échantillons sont préalablement dispersés par ultrasons dans de
1’éthanol et/ou de I’isopropanol. L’image obtenue est représentative a la fois de la surface et
de la structure interne de 1’échantillon.

X1
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Figure 2 : E250G au MET

Spectroscopie Raman :

En spectrométriec Raman, I’analyse se fait par excitation du matériau. Porté a un niveau
énergétique virtuel par une puissante source lumineuse monochromatique de type laser, il
réémet ensuite une radiation qui est collectée puis analysée par un détecteur adéquat. Cette
radiation comporte deux types de signaux. Le premier trés majoritaire correspond a la
diffusion Rayleigh : la radiation incidente est diffusée élastiquement sans changement
d’¢énergie donc de longueur d’onde. Toutefois, des photons dans un nombre trés limité de cas
peuvent interagir avec la matieére. Celle-ci absorbe (ou ceéde) de 1’énergie aux photons
incidents produisant ainsi les radiations Stokes (ou anti-Stokes). La variation d’énergie
observée sur le photon nous renseigne alors sur les niveaux énergétiques de rotation et de
vibration de la molécule concernée. Les raies Raman (Stokes et anti-Stokes) sont
caractéristiques de la composition chimique du matériau, de sa structure cristalline ainsi que
de ses propriétés électroniques. Dans le cas d’un noir de carbone de référence, les principaux
pics sont donnés dans la Figure 3. Il s’agit notamment du pic D1 (Désordonné ou Diamant) et
G (Graphite) pour des valeurs de déplacement Raman de 1340 et 1578 cm™! respectivement.
L’observation de ces deux bandes implique que le noir de carbone est essentiellement
constitu¢ de carbone amorphe composé de cristallites de graphite. Le caractére désordonné de
la structure graphitique provient de la formation de liaison entre les plans de graphéne. Le
rapport Ipi/Ic des intensités respectives du pic D1 et G donne le degré de graphitisation de
I’échantillon (proportionnel a la taille des cristallites). Ce rapport est noté Ip/Ig lorsqu’il est
calculé¢ a partir de la valeur des pics ou Ap/Ag lorsqu’il est basé sur I’aire des pics. Si le ratio
diminue, la graphitisation augmente. Pour E250G, le ratio Ip/Ig vaut 1,2. Pour les mesures,
I’appareil utilisé est un Renishaw inVia muni d’un laser a 514,5 nm. Le diameétre minimal du
spot est de 1 um.

XII
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Figure 3 : Spectre Raman de référence d’un noir de carbone

Tests sous compression :

Ce test a été développé spécifiquement par Timcal pour caractériser la structure et les
propriétés électriques des noirs de carbone. Il consiste a comprimer un échantillon de noir de
carbone contenu dans un moule et a mesurer simultanément la conductivité et la densité
(Figure 4). Les expériences ont été réalisées a température ambiante pour une gamme de
pression pouvant aller jusqu’a 446 kg/cm? (437 bars). Des échantillons de masse 1 g (résultats
normalisés pour 1 g si la quantité n’était pas suffisante) sont placés dans le moule, isolé
¢lectriquement, et de section interne 1 cm? Le fond du moule et le piston sont en cuivre et
connectés a un multimetre Keithley 2000 digital permettant I’acquisition de la résistance
¢lectrique de I’échantillon. Les noirs de carbone conducteurs permettent d’obtenir une faible
résistivité méme pour de faibles densités. Ce résultat est essentiellement lié¢ a la structure du
noir de carbone. L’augmentation de la densité améliore la conductivité (Figure 5).

pressure

mould |

D

ohmmeter

Figure 4 : Moyen expérimental d’évaluation de la structure du noir de carbone par
compression
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Figure 5 : Relation résistivité-densité pour E250G

T15:

L’analyse thermo gravimétrique sous oxygene ou sous air peut étre utilisée pour caractériser
le degré de graphitisation du carbone. En effet, le carbone commence a briler a une
température qui dépend de sa structure graphitique. La température au bout de laquelle 15%
(masse) du carbone a été oxydé lors d’une rampe de chauffe est appelé T15. Plus la
température T15 est grande plus le degré de graphitisation est grand. Pour E250G, T15 vaut
693 °C.

DiButyl Pthalate Absorption :

Cette méthode est la plus fréquemment utilisée pour caractériser la structure du noir de
carbone. Elle est basée sur la mesure du couple exercé sur un mélangeur par une poudre de
noir de carbone au fur et a mesure de 1’addition de DBP (ASTM 2414). Au point d’absorption
maximale, qui correspond a une surface de noir de carbone complétement recouverte, le
mélange se rapproche d’un état plastique et le couple augmente fortement. A ce niveau, le
quantit¢ de DBP ajouté est relevée. Les plus hautes valeurs de DBPA correspondent a des
noirs a haute structure. La limite se situe autour de 90 mL/100g, pour des valeurs plus faibles
on parle de noirs de carbone a faible structure. Pour E250G, la DBPA est de 190 mL/100g.
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Résumé : Production d’hydrogene et de noirs de carbone par décomposition thermique de gaz
naturel dans des réacteurs solaires

Ce travail de thése propose une solution intéressante pour effectuer la transition vers une
économie basée sur I’hydrogeéne via la dissociation solaire du gaz naturel. Dans le cadre du
projet européen SOLHYCARB, ce procédé a été étudié extensivement. Au laboratoire CNRS-
PROMES, deux réacteurs solaires a chauffage indirect (20 et 50 kW) ont été congus,
fabriqués et testés au foyer du grand four solaire de 1 MW. IIs sont constitués d’un récepteur
en graphite qui approche le comportement du corps noir. La réaction est mise en ceuvre dans
des sections tubulaires insérées dans 1’absorbeur. Le réacteur solaire de 20 kW a
essentiellement servi a 1’étude de la réaction chimique et des performances en terme de
conversion du méthane en fonction des conditions expérimentales (essentiellement la
température et le temps de séjour). Une augmentation de température améliore la conversion
du méthane tandis que I’augmentation du temps de séjour a un rdle important dans la
dissociation de C;H», le principal sous-produit. Le code cinétique Dsmoke a pu étre validé
pour la simulation de la réaction de craquage du méthane. Le réacteur solaire de 50 kW a été
utilisé pour produire des quantités significatives de noirs de carbone afin d’analyser leurs
propriétés et leur qualité pour des applications commerciales diverses. Le logiciel Fluent® a
permis une optimisation énergétique du réacteur. Un procédé¢ solaire industriel est étudié¢ a
I’échelle 10 MW, ; un plan de circulation des fluides est réalisé sur Prosim® et une analyse
économique est menée. Le procédé solaire peut étre compétitif avec les méthodes
conventionnelles de production d’hydrogéne : un coiit de production de ’hydrogéne de 1 $/kg
(prix de référence pour le reformage) est atteint pour un prix de vente du noir de carbone de
1.05 $/kg (prix possible pour les noirs de carbone spéciaux).

Mots clés : Craquage du méthane, production d’hydrogene, noir de carbone, énergie solaire
concentrée, analyse procéde.

Summary: Production of hydrogen and carbon black by thermal decomposition of natural gas
in solar reactors

This doctorate deals with an attractive way for a transition toward an hydrogen-based
economy via solar natural gas dissociation. In the frame of the European SOLHYCARB
project, it was proposed to investigate this process extensively. At CNRS-PROMES, two
indirect heating solar reactors (20 and 50 kW) were designed, built and tested at the 1 MW
solar furnace focus. They consist of graphite cavity-type receivers approaching the blackbody
behavior. The reaction is carried out in tubular sections inserted in the absorber. The 20 kW
solar reactor was especially suitable to study the chemical reaction and methane conversion
performances depending on the experimental conditions (mainly temperature and residence
time). A temperature increase enhances the methane conversion while a residence time
increase improves the dissociation of C,H», the main by-product. The Dsmoke kinetic code
was validated for the simulation of methane dissociation. The 50 kW solar reactor was
operated to produce significant amounts of carbon black for determining its properties and
quality in the various possible commercial applications. The software Fluent® is used for the
reactor energetic optimization. A 10 MWy scale industrial plant is studied through a
flowsheet (Prosim®) and an economic analysis. The solar process can be competitive with
conventional methods for hydrogen production: a hydrogen production cost of 1 $/kg
(reference price for reforming) is reached for a CB selling price of 1.05 $/kg (possible price
for specialty carbon blacks).

Keywords: Methane cracking, hydrogen production, carbon black, concentrated solar
power, process analysis.



