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Résumé

RESUME

Ce travail a pour objectif de démontrer l'intér& Kutilisation de structures d’échangeur compact
telles que les ailettes ou les mousses métallipaes les réactions catalytiques endothermiqued gaz
solides.

L’échangeur-réacteur utilisé a tout d’abord étéactrisé d'un point de vue hydrodynamique et
thermique. Ce travail a conduit a I'établissementdrrélations spécifiques a chaque structureniater
Le vapo-reformage du méthanol a ensuite été clumsime réaction modéle afin de tester les
performances de l'appareil engagé en réaction ytmpaé hétérogéne. Plusieurs revétements
catalytiques ont été testés et, le choix du catalysffectué, une étude en réaction de chaquetsteuc

a été réalisée afin de comparer les performancegé@@Emétries envisagées.

Enfin, une simulation numérique basée sur un modeleéacteurs parfaitement agités continus en
cascade et tenant compte des phénomeénes contiedlaatction catalytique hétérogene, a été validée
par les études expérimentales. Cette modélisatp@irais de dimensionner un prototype d’échangeur-

réacteur dans le cadre de I'alimentation d’'une did®mbustible pour une automobile.
Mots clés :

Echangeur-réacteur — multifonctionnel - échangeairchaleur - réacteur catalytique hétérogéne —

ailettes - mousses métalliques — vapo-reformagadthanol
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Abstract

ABSTRACT

Process engineering design is based on four plasipompactness, cost, security and environmental
compatibility. These principles are well suited twithose of sustainable development. In many
chemical industrial processes, four main operatamesconsidered: mixing, reaction, heat transfer an

separation. Currently, these operations are camigdin separate devices. Thus the purpose of
multifunctional heat exchangers is to combine astdwo operations in one device. The term heat
exchanger- reactor usually includes two procesbesshemical reaction and the heat transfer.

The aim of this study is to demonstrate the intesésising compact heat exchangers (metallic fins o

foam) for catalytic reactions in process enginegrin this case, the heat exchanger is designed as

catalytic reactor, so its walls support the catadysl the wall heat flux controls the rate of reatct

First, thermal hydraulic phenomena have been exgatally investigated to characterize the heat-

exchanger-reactor. This study allows to establigtsic correlations for each structure.

Therefore, the hydrogen production by methanol rsteaforming has been selected as a model
reaction to test performance of heat exchangetoea8everal coating techniques have been tested.
Then, a systematic study with the chosen catalgstideen done for each structure to compare there

chemical performances.

Finally, the development and qualification of a hemhatical model based on a series of CSTRs have
been carried out to represent and describe theimgms. This modelling has been used to design a

heat exchanger-reactor prototype to supply a feilefar a car.
Key words :

Heat exchanger-reactor — multifunctional — compadatatalytic reaction — fins — metallic foam —

methanol steam reforming
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Nomenclature

NOMENCLATURE

Nota Bene : Pour les grandeurs spécifigues ou momgamment employées, les notations sont
expliquées dans le texte.

C concentration mol.m?*
C, capacité calorifigue molaire a pression constante .molt.K*
C, capacité calorifiqgue massique a pression constante J.kgtK™?
D constante de diffusion m.st
D, dispersion axiale m?.s*
D, diffusivité effective m?.s*
d diamétre m
d, diameétre hydraulique m
E énergie d’activation J.mol*
€ épaisseur m
F débit molaire mol.s*
f coefficient de frottement (facteur de Fanning) -
f, fraction de résistance externe -
G débit spécifique de gazG = pg U kg.m?.s*
g accélération de la pesanteur ™.s
H enthalpie J
h enthalpie molaire J.mol*
h hauteur m
j ceefficient de transfert thermique (facteur de Coipu -
K constante d’équilibre -
K perméabilité du milieu poreux m
k constante de vitesse [variable]
K, facteur pré-exponentiel [variable]
Ko coefficient de transfert de matiere externe “m.s
L longueur m

- v,
L, longueur caractéristique du catalyselw,:= ? m

p

I libre parcours moyen m
M masse molaire kg.mol*
m masse kg
n Densité de flux molaire mol.m?%s*
n ordre de la réaction -
n nombre de mole mol
Na nombre d’Avogadro
P périmetre m
P puissance W
p pression Pa
P pression partielle de I'élément | Pa
Q, W puissance thermique et mécanique w
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(n(gn(n;*“'zuzug
K]

©

x<<£ccCC~—Hw

X

débit volumique m’.s!
densité de flux thermique Win
débit massique kg.s'
constante des gaz parfait J.rhet?
débit de production chimique molhs*
vitesse de réaction effective [variable]
vitesse de réaction intrinseque [variable]
rayon des particules de catalyseur m
surface, section m?

sélectivité en dioxyde de carbone -

Surface spécifique: surface / volume du réacteur 2 mrh
largeur des mini-canaux (ailettes) m
température K

temps s
énergie interne J
coefficient de transfert de chaleur global Wkt
vitesse linéaire m.s*
vitesse en fat videu, =ue& m.s'
volume m’
volume molaire m°.mol*

conversion de l'espece | -

fraction molaire de I'espece j -
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Symboles grecs

a
a

B

14
y=2
2a

AG,
AG,
AH,
AH
Ap
AS,

r

coefficient de transfert de chaleur
facteur d’expansion chimique

facteur d’expansion physique
passabilité du milieu poreux

rapport d’aspect pour un canal rectangulaire &leda
hauteur du canal €2a la largeur

enthalpie libre de formation
enthalpie libre de réaction
enthalpie de formation
enthalpie de réaction
pertes de charge

entropie de formation

diameétre des pores
porosité : fraction de vide / volume du réacteur

efficacité d’ailette

facteur d'efficacité 77 =

= |=I

rendement d’ailette
coefficient de Darcy
conductivité thermique
viscosité dynamique
coefficient stoechiométrique
module de Thiele

Module de Weisz

masse volumique
diamétre moléculaire
temps de séjour

WAK:!

J/mol
J/mol
J/mol

J/mol
Pa

J/(mol.K)
m

W/(m.K)
Pa.s
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indices
A

a
apg
C
calo
€

ec
ec
ex
G

espéce chimique A
ailette

apparent

centre

fluide caloporteur
entrée

échange de chaleur
équilibre

externe

gaz

réactioni

inerte

interne

espece]

back

moléculaire
maximum
opération spécifique

particule de catalyseur, catalyseur, réacteur p

paroi

réacteur
réaction

sortie

surface

volume
vapo-reformage
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Nombres adimensionnels

Bi,, Biot matériel

Bi; Biot thermique

Nu nombre de Nusselt
Pe nombre de Péclet

Pr nombre de Prandtl
Re nombre de Reynolds
Sc nombre de Schmidt
Sh nombre de Sherwood

_ k, d
Bi,, = [E)ep
ad
Bi, =—2"
AD
Nu:oldh
A
Pe:ﬂ
Dax
c
pr=H%
A
Re—u’Odh
U
Sczi
pD
Sh= 9,
D
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Introduction

Réacteurs multifonctionnels et intensification de p rocedeés

L'objectif de ce travail de thése est d’étudieranmangeur-réacteur dédié a des réactions catagtiqu
gaz / solide.

Le domaine concerné est celui de lintensificatibes procédés qui repose sur quatre concepts
simples : plus compact, moins cher, plus sir et ptopre. Ce concept s'inscrit plus largement dans
contexte du développement durable.

L’association de la réaction et du transfert thgumi dans le méme appareillage permet d’améliorer
les performances de la réaction en terme de cdoweed/ou sélectivité : on parle alors de réacteur
intensifié.

Le travail de Ferrouillat (2004) a mis en avarpdéentialité des échangeurs-réacteurs en phasediqu
avec l'utilisation d'inserts tels que des ailettesdes mousses métalliques. Les gains en prodéctivi
et sélectivité de deux types de réactions chimigaeisle-base, oxydation) réalisées dans un pratotyp
simplifié d’échangeur-réacteur ont été démontrés.

Le présent travail s’inscrit dans la continuité geécédentes recherches, avec comme objectif de

guantifier I'apport de ces technologies en préseiecetactions catalytiqgues hétérogénes.

Contexte des technologies actuelles

Dans lindustrie chimique, les réacteurs se situammtcentre des unités de fabrication. Tous ces
appareillages sont a premiére vue différents maits em commun leur fonction, c'est-a-dire la
réalisation d’'une transformation chimique. Il eshd possible de classer les différents réacteurs en

fonction des caractéristiques principales de latréa chimique considérée.
1. Mode de fonctionnement

Tout d’abord, il est nécessaire de déterminer taraades phases en présence afin de déterminer s'il
s'agit d’'un systeme monophasique ou polyphasiquénéérogene).

Ensuite, deux modes de fonctionnement sont possildiscontinu ou continu. Dans le premier cas, le
systéme opere de maniére non stationnaire et obdlidearger les réactifs dans le réacteur afin gue |
transformation chimique puisse se dérouler datsnigs. Il n'y a donc pas de flux de matiére entrant
ou sortant du systeme, il s’agit d’'un systeme ferbD#ns le second cas, le systeme est ouvert et le
réacteur posséde une ou plusieurs entrées potrodlrction des réactifs et une ou plusieurs sorties
pour évacuer les produits de la réaction chimiqietype de systéme est généralement congu pour
fonctionner en régime stationnaire. Il existe aussimode semi-continu, qui est une variante du

systéme discontinu, lorsque une partie des réamtifies produits est introduite ou déchargée.
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Dés lors que le réacteur fonctionne en continusttaicture de l'appareillage impose un type
d’écoulement. Ceux-ci peuvent étre qualifiés aléade deux sortes de modeles idéaux : I'écoulement
de type piston ou I'écoulement a travers un réagiatfaitement agite.

Les différents modes de fonctionnement sont présetdns la figure 1.

_I.?éauul? | t Réactif A | Autres réactifs ;I
Gy e o] N T |
= ! | : [4
R R = | i i== =,
i E \froduvrs I : Il I } \:rodui'(s rf—)
0 t;;. r;— Temps 1 0 th 15 Temps J’
0 < t<1p chargement des réactifs 0 < t' < tp chargement d'une partie des réactifs o
Ip < 1<t systdme fermé: déroulement de la transformation  tp < t' < t; déroulement de la transformation chimique & b
himiqu vec addition r i . L
- ;é;;gzmenl dowgeoida @ i ;écharg:r:wntd:esé;?;;ii(s (@ écoulement fla type pusmn— (re?cleur tubc.-llalre idéal) )
In début de la réaction th début de la réaction (B) écoulement a travers un récipient parfaitement agité
e fin de la réaction tr fin de la réaction (réacteur 3 cuve parfaitement aqitée)
Les différentes phases d’'une Les différentes phases d’'une  Modéles d’écoulement idéaux
opération discontinue opération semi-continue pour une opération continue

Figure 1 : Schéma des différents modes de fonatiment possibles (Trambouze & Euzen, 2002)

Enfin, I'effet thermique doit étre pris en comptetamment pour les réactions endothermiques ou
exothermiques ou le réacteur doit avoir des susfdeetransfert thermique correspondant aux besoins
de la réaction. Deux cas particuliers sont souwemsidérés : le réacteur isotherme et le réacteur
adiabatique. Le réacteur adiabatique est un caxydar des réacteurs ne possédant pas de surface
d’échange thermique. Ce critére a une influenceitmportante sur la physionomie de I'appareillage,

entre autres a cause de la localisation de la curfééchange thermique qui peut étre réalisée a

l'intérieur, & travers les parois ou a I'extérielurréacteur.

Dans le cadre de notre étude, le réacteur estghalgique avec une phase fluide et une phase

solide pour le catalyseur et seule I'opération entinu est envisagée.
2. Les différents types de réacteurs catalytiques hétggenes

Dans le cas des réacteurs catalytiques gaz / sdiédx phases sont en présence : la phase solide po
le catalyseur et la phase gazeuse pour les réattds produits de la réaction. Le catalyseudsdiert
a augmenter la vitesse de réaction et donc, losaarise en ceuvre, il est important de considérer :
» I'ensemble catalyseur avec ses caractéristiquesitasiées :
v’ son activité,
v' sa sélectivité,
v et sa stabilité
» laréaction chimique,

» les conditions opératoires.
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Ainsi, il est nécessaire de prendre en compte leEn@ménes diffusionnels externe et interne au
catalyseur qui pourraient diminuer les qualitésinseques de la surface catalytique. Pour faciliter
l'accés aux sites actifs a I'intérieur des graihest usuel de jouer sur leur taille et sur leorgsité. A
I'extérieur des grains, les différences de conegioins dues au transfert de matiére entre la phase
fluide et la surface externe du grain doivent &tneimisées en agitant suffisamment la phase fleide

en cherchant & mettre en jeu des surfaces d’échamgertantes.

La thermicité de la réaction doit étre aussi prse compte et I'appareillage, lorsque cela est
nécessaire, devra permettre un contréle de la t@wé en ayant des transferts de chaleur suffisant

entre le fluide et les grains mais aussi entred&ange réactionnel et I'extérieur.

Finalement, deux critéres sont a retenir pour keren ceuvre d’'un catalyseur :
» la possibilité d’échanges thermiques,

* les grains immobiles ou en mouvement.

Différentes techniques sont possibles pour mettreeavre les réactions catalytiques hétérogénes gaz
solide.

2.1. Litfixe

Fluide ‘

Le lit fixe est un réacteutubulaire contenant un empileme
compact et immobile de grains de catalyseur. Cegngront
généralement un diamétre allant de 1 a 5 mm. Ler

'empilement est contenu dans un seul tube qui tidaes

I'enveloppe du réacteur, le lit fixe est adiabagiqu

La technologie la plus souvent rencontrée dandu$trie est celle

du lit fixe adiabatique, du fait de sa simplicitéa technique

adiabatique est méme utilisée dans le cas ou la thermicitéade

réaction n'est pas négligeable. Le lit catalytigest divisé en
P g9 n C : catalyseur

plusieurs sections entre lesquelles la tempérasireéajustée sojt Fluide B : billes inerte

par un échange thermique, soit par injection deéléroid. Figure 2 : Réacteur a lit fixe
adiabatique avec écoulement
monophasique
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2.2. Lit mobile

Entrée du catalyseur

Comme pour le lit fixe, le lit mobile est constitdéin empilement
de grains de catalyseur mais qui, dans ce casar@sté d'un

mouvement de translation sous I'effet de la graBtévant le sen

192}

d’écoulement du fluide, il est possible d’avoir urenfiguration

v

en co-courant, contre-courant ou courant croiséseig avantage

de cette configuration est de pouvodgénérer le catalyseur en

COI’]tI nu. Sortie du catalyseur

Figure 3 : Réacteur a lit
mobile a co-courant

2.3. Réacteurs avec catalyseur en suspension

Dans cette configuration, le catalyseur est maingmsuspension dans le ou les fluides réactionnels
Le catalyseur est donc constitué de particulegivelaent petites (diametre de l'ordre de 50 a
100 um). La mise en suspension peut étre obtenuagition mécanique (technique applicable
seulement aux liquides), fluidisation ou transporumatique.

» Lit fluidisé : Les grains de catalyseur sont pladéss un réacteur tubulaire et retenus par une
grille placée en bas du réacteur. L’écoulementldidd se fait de la grille vers le haut et
permet donc un mouvement aléatoire de toutes Iggydas : I'état de fluidisation. Dans le
cas de l'utilisation d’'un fluide gazeux, le lit ftle n'est pas homogéne et est constitué de
zones plus ou moins riches en particules. Cettentque est pluslélicate & mettre en ceuvre
gue celle des lits fixes mais apporte plusieursneages pour les cas suivants : lorsque
'opération nécessite un apport ou une éliminatide chaleur (pour les réactions

exothermique ou endothermique) et lorsque le csgalydoit Etreeégénéréfréquemment.

Effluent

» Lit circulant : Le fluide réactionnel entraine lgsins dang

un ou plusieurs longs tubes. Ce réacteur peutuiilieé

dans les cas suivantdimitations diffusionnelles, besoin

du catalyseur

d’échanges thermiques régénérations du catalyseur ] lcmmn

fréquentes, et nécessite soit des grains de ttdegptailles

(d,<0,5 mm), soit des vitesses de fluides tres impeeta

A : séparateur
B : tube de remontée

solide sont donc réunies, néanmoins, cette tecBniqu charge s warer dU Catalyseur
C : Catalyseur

connaitpeu d’'application en industrie. Figure 4 : Réacteur avec
catalyseur entrainé ou lit
circulant

Toutes les conditions de mise ceuvre idéale d’ualyssur




Introduction

2.4. Réacteurs structurés

Entrée des réactifs

« Dans le cas des lits fixes, pour effectuer des rigds

thermiques en méme temps que la réaction, il estssdire

Tubes contenant;
le catalyseur

d’'insérer a lintérieur du lit catalytique des sagés
d’échange. La technologienultitubulaire est la plug

souvent employée. Le catalyseur est alors contang de|  ruicecaoporeny

nombreux tubes placés en parallele et baignant dans

fluide assurant I'échange thermique. sorte ¥ modis

de la réaction

Figure 5 : Réacteur
catalytique multitubulaire
» Lutilisation desmonolithes permet également de réaliser des réacteurs nuikitites pour

mettre en ceuvre des réactions rapides, principaligpaeir la dépollution d’effluents gazeux :
- A petit échelle, avec les pots catalytiques, pangle. L'avantage des monolithes est
leur faible perte de charge. Par contre, ils s@stinertes thermiquement.
- A plus grande échelle, pour le traitement des effls gazeux, les réacteurs sont
constitués de plusieurs couches d’éléments morpligis.

3. Comparaison de ces différents types de réacteur

Le tableau suivant permet de comparer les diffésetgchnologies vues précédemment en se basant

sur des criteres d'utilisation d’un catalyseur @taise en ceuvre du réacteur.
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erformances Lit fixe Lit mobile Catalyseur en suspension
P adiabatique multitubulaire Lit fluidisé Lit circulant
5 Activité + + + ++ ++
8 Sélectivité + + + ++ ++
= Stabilité + + 0 + +
g Régénérabilité + 0 ++ ++ ++
Co(t en catalyseu ++ ++ - - -
Gradient qe ++ ++ ++ - ++
concentration
Contro'le dela _ o ) + +
température
o Capacité ++ + + + +
2 Flexibilité + 0 0 - -
° Simplicité ++ - - 0 0
5 Séparation
2 catalysgur - ++ ++ + o] -
produits
Remplacement du i i + + +
catalyseur
Perte de charge + + + + +
Fiabilité ++ + 0 + 0
Oxydation de SO2 ;| Reformage a la vapeyr Craquage
Synthése du de CH4 ou de naphta; catalytique ;
méthanol ; Synthése de NH3 ; Oxychloration
Fabrication du Oxydation pour de I'éthyléne ;
NI - ; Iy Craquage
styrene ; Reformage| obtenir I'anhydride Synthése de - .
iz ) ) ; . Craquage ; ) catalytique ;
Exemples de procédés catalytique ; phtalique ; . 'anhydride
. PN ; - catalytique 2. : Reformage
Déshydrogénation ; I'anhydride maléique ; o
PSR i, " . N régénératif
Isomérisation ; maléique ;I'acroléine | Synthése de
Conversion de CO ;| I'acrylonitrile ;I'oxyde I'aniline ;
Hydrogénation d’'éthylene ;le Synthése de
sélective de C2H2 formaldéhyde I'acrylonitrile
Symboles : ++ trés bon ; + bon ; 0 moyen ; - maivai

Tableau 1 : Comparaison des différentes technofogieec catalyseur solide et fluide gazeux et
exemples de procédés (Trambouze, Techniques dédigur, J4 020)

Dans l'industrie, le lit fixe adiabatique est l&heaologie la plus répandue a cause de sa simpétité
d’'une capacité de traitement importante.
Néanmoins, cette géométrie tubulaire a lit fixesprée plusieurs inconvénients :
* des pertes de charge importantes ;
» une faible efficacité en transfert thermique radiahiveau du lit catalytique ;
* une résistance au transfert de chaleur dans larr@goche de la paroi du réacteur.
Les réactions endothermiques ou exothermiques pewlanc provoquer localement I'apparition de
points froids ou chauds. Le fait d’avoir un réact@on isotherme conduit & une diminution de
I'efficacité du catalyseur par unité de volume. iBnfe temps de réponse lors du démarrage ou en
régime transitoire est long.
La technologie la plus utilisée dans I'industrig Esréacteur a lit fixe adiabatique a cause de
sa simplicité d'utilisation et de sa capacité daitement. Il servira donc de référence dans cette

étude.



Introduction

4. Solutions technologiques envisagées

Les réacteurs structurés sont développés afin tierpees problemes en diminuant les pertes de
charge et en améliorant les transferts de chakedagbn significative, ce qui a pour conséquenee un
meilleure efficacité du catalyseur.
Il existe trois géométries possibles pour les maststructurés :

* tubulaire ;

* monolithique ;

* aplaques.
Comme nous l'avons vu précédemment, les réactearslithiques et multitubulaires sont utilisés
comme alternative au lit fixe lorsque I'échangectaleur est nécessaire. Néanmoins, les problemes de
transfert thermique subsistent toujours, méme sdlg amoindris, de plus ces réacteurs possedent un
certaine inertie thermiquement et la répartitios fleides dans les tubes ou les canaux est défeil
équilibrer.
Depuis quelques années, les réacteurs a plaquedefonapparition, ils sont faciles a controler
thermiquement et ont un temps de réponse rapidégime transitoire.
Ainsi, les structures d’échangeurs compacts caestitune solution technologique séduisante.
En effet, ces structures ont déja fait leurs prsuga tant que technologie innovante pour les
échangeurs de chaleur dans le monde industrieléseptent des avantages par rapports aux autres
technologies de réacteurs structurés :

* par rapport aux réacteurs multitubulaires et momiojies, le controle de la température est

meilleur (notamment au niveau du temps de répomsegme instationnaire) ;
e par rapport aux microstructures, leur fabricatienfat déja a un niveau industriel. En effet,
les ailettes et les mousses sont utilisées suédeangeurs de chaleur industriels. De plus, le

scale-up est beaucoup plus aisé car il n'y a gaprigblemes liés a la distribution des fluides.

Pour cette étude, on a donc choisi d'opérer avec réacteur a plagues présentant des
macrostructures telles que :

* |es ailettes droites ;

* les ailettes décalées ;

e |es mousses.

Ainsi, 'échangeur-réacteur structuré semble étreandidat parfait pour améliorer la conversiolaet
sélectivité d’'une réaction catalytique par un reeitl contrble de la température. De plus,
'amélioration de la sélectivité diminue la consoation en matiere premiére, ce qui abaisse le et d

'opération. Globalement, [lintensification des pénlés a travers [utilisation d’échangeurs
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multifonctionnels permet une réduction significatides colts d’investissement et de fonctionnement

via I'optimisation du procédé (Charpentier, 2005).

Objectifs et organisation de I'étude

L'objectif principal de ce travail consiste a éwlula pertinence d'utiliser des géomeétries
d’échangeurs compacts comme réacteur catalytiqire dd les comparer a des technologies
traditionnelles telles que le lit fixe. De plus,développement d’'une modélisation permettra de fixe

les bases pour la conception des échangeurs-réaetevéaction catalytique gaz / solide.

Le chapitre 1 détaille tout d’abord les élémentdibgraphiques sur les réacteurs structurés afin de
mettre en avant l'intérét de I'utilisation des stires d’échangeur compact telles que les mousses 0
les ailettes. Le caractére multifonctionnel de Haageur-réacteur nécessite d’avoir une connaissance
précise des phénoménes hydrodynamique et thermejudes phénomeénes contrélant la réaction
catalytiqgue hétérogene. Pour cela, I'étude bibipbique du chapitre 1 présente :

» les propriétés géométriques et thermo-hydrodynaesigie chaque structure étudiée afin de

comprendre ces phénomenes et de pouvoir les medglis
» les étapes de la réaction catalytique hétérogene gmmprendre ce qui régit la vitesse de

réaction (la transformation chimique ou les phénuesede transferts).

L’étude de I'échangeur-réacteur s’appuie sur uaetién chimique modéle. Au chapitre 2, le choix de

la réaction de vapo-reformage du méthanol est aegtén Puis, une étude bibliographique permet de
détailler la réaction du point de vue de sa cingtigt de ses mécanismes réactionnels afin de dispos
de données suffisantes pour comprendre son fometinaent (avec les produits secondaires possibles)

et modéliser la cinétique lors de I'étude numériqueéacteur.

Pour mener a bien I'étude de I'’échangeur-réactdusjeurs dispositifs expérimentaux ont été réalisé
dans le but:
» de caractériser d’'un point de vue hydrodynamiqué¢hetmique I'échangeur-réacteur, afin
d'établir les corrélations spécifiques a chaquecstire interne ;

» de tester en réaction les performances de chaqumeédgge envisagée pour les comparer.
Le chapitre 3 s’attache a décrire ces dispositifségmentaux tant du point de vue matériel que du

point de vue de la méthode d’exploitation. De ptii§erentes méthodes de dépbts catalytiques ént ét

testées pour choisir le catalyseur qui sera utilmdr I'étude systématique des différentes strestur

10
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Le chapitre 4 présente et commente les résultaenod avec les dispositifs expérimentaux détaillés
au chapitre précédent pour les tests systématidassdifférentes configurations de I'échangeur-
réacteur. Dans un premier temps, ils permettentiagiger des modéles physiques et chimiques
représentatifs de chaque configuration de I'échangeacteur afin de pouvoir le modéliser. Dans un
second temps, les différentes géométries sont a@mpgar rapport a leurs performances thermo-

hydrauliques et a leur taux de conversion en méihan

Enfin, au chapitre 5, la modélisation numérique’éehangeur-réacteur est présentée en détail. Elle
s'appuie sur les éléments expérimentaux établis thr chapitre 4. Ce modeéle sert ensuite au
dimensionnement d’un échangeur-réacteur pour predig I'nydrogene destiné a alimenter une pile a

combustible pour une automobile.
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CHAPITRE 1. Revue bibliographique sur les réacteurs
structurés
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Les réacteurs catalytiques structurés présentemait® avantages par rapport aux technologies
traditionnelles type lit fixe grace au couplagelaleéaction avec le transfert de chaleur dans ieené
appareil : on parle alors de réacteurs multifometeds.

Le terme de réacteur multifonctionnel définit urupgment dans lequel les performances de la
réaction chimique (conversion et / ou sélectivis@nt améliorées par I'association d’'un ou de
plusieurs phénoménes de transfert (masse, chajgantité de mouvement), voire d’'une autre
réaction. Ainsi, des opérations unitaires sont doggs entre elles (Westerterp, 1992 ; Agar, 1999).
Cette réduction du volume du procédé (par la dittonudu nombre d’équipement) conduit a la baisse
des codts d’investissement et a une économie djéngrar une meilleure maitrise. De plus,
I'amélioration de la sélectivité diminue la consoaiion en matiére premiéere, ce qui abaisse le it d
'opération. Globalement, [lintensification des pédaés a travers [I'utilisation des réacteurs
multifonctionnels permet une réduction significatides colts d'investissement et de fonctionnement

via I'optimisation du procédé (Charpentier, 2005).

Ce chapitre détaille dans une premiere partielé@aants bibliographiques sur les réacteurs strastur
Les dispositifs éprouvés industriellement ainsi quelques technologies innovantes sont présentés
afin de mettre en avant l'intérét de l'utilisatiales structures d’échangeur compact telles que les
mousses ou les ailettes.

Le caractére multifonctionnel de ces échangeurseé@es nécessite la connaissance des modéles
physiques variés (hydrodynamique, thermique, phémas contrdlant la réaction catalytique
hétérogéne). Ainsi, les propriétés géométriqueshetmo-hydrodynamiques de chaque structure
étudiée dans ce travail de thése sont présenté@edeatomprendre ces phénomenes et de pouvoir les
modéliser.

Enfin, les étapes de la réaction catalytique hgte sont expliquées et développées afin de
comprendre ce qui régit la vitesse de réactiontrélasformation chimique ou les phénoménes de

transferts).

1. Reéacteurs structurés

Dans un réacteur a lit fixe, le catalyseur, souséode grains ou de poudre, est réparti uniformémen
dans le volume du réacteur. Par conséquent, Iésspde charge deviennent importantes et des profils
de température et de concentration se développdond) du réacteur. De plus, le lit fixe posséde un
faible efficacité en transfert thermique radialrweau du lit catalytique et une résistance ausfeah

de chaleur dans la région proche de la paroi dateéa Ainsi, les réactions endothermiques ou
exothermiques provoquent I'apparition de pointddsoou chauds. Le fait d’avoir un réacteur non
isotherme conduit a une diminution de I'efficadiié catalyseur par unité de volume. Enfin, son temps

de réponse lors du démarrage ou en régime tramsési long.
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Ainsi, les réacteurs structurés sont développésdafipallier ces problémes en diminuant les peltes

charge et améliorant les transferts de chaleuradenf significative, ce qui a pour conséquence une

meilleure efficacité du catalyseur.

1.1. Différents types de réacteurs structurés

Les réacteurs structurés peuvent étre classéslselogéométrie :

Les réacteurs multitubulaires : le catalyseur estenu dans des tubes placés en paralléle et
baignant dans un fluide caloporteur qui assurehéiége thermique. Ce type de réacteur est
utilisé pour des réactions fortement endothermigoesexothermiques pour lesquels la
réalisation adiabatique n’est pas possible. Cetthrniologie améliore I'échange thermique
mais elle présente un probléeme au niveau de sorothydamique. En effet, pour réaliser un
méme débit de fluide dans chaque tube, le lit gadale doit étre réparti de la méme maniére

dans chacun d’eux ce qui complique sa mise en obugrdu chargement du catalyseur.

Les réacteurs multitubulaires améliorent I'écharigermique par rapport au lit fixe du coté tube

ce qui permet de réaliser des réactions fortemadbthermiques ou exothermiques. Toutefois, la

limitation provenant souvent du c6té calandre, eétitensification ne permet pas des réactions

rapides a haute température.

Les réacteurs monolithiques : les monolithes sonramment envisagés pour apporter une
solution efficace face aux problémes du réactebuléire et ils sont principalement utilisés
pour lutter contre la pollution. lls sont donc rais ceuvre dans le cas de réactions trés rapides
nécessitant des débits importants de gaz afin démisier les pertes de charge. Tout en
réduisant les pertes de charge, les monolithesgitamt d’obtenir des surfaces géométriques

de contact équivalentes a celles fournies par degples de catalyseur.

Les avantages des monolithes par rapport au li¢ figsident dans la faible perte de charge

engendrée et 'amélioration des transferts therragaux parois. Par contre, pour des réacteurs

de grande taille, la mise en ceuvre des monolithésepte des difficultés quant a la répartition

équilibrée des fluides dans tous les canaux enligdea

Les réacteurs a plaques : c’est une technologientédnspirée des échangeurs a plaques, a
une échelle macro ou micrométrique. Cette géométomme les monolithes, est enduite de
catalyseur et permet de réduire les pertes de ehddg plus, I'écoulement des fluides

réactionnels et du fluide caloporteur peut se fawesi bien en co ou contre-courant qu’en
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courant croisé. Enfin, les échanges de chaleur glust facilement optimisés que sur des

géométries tubulaires ou a monolithes.

Les réacteurs a plagues ont I'avantage par rapart autres technologies de disposer d’'un trés
bon transfert thermique des deux cbtés (procédétite) qui permet un contrble précis des

températures donc de la réaction.

1.2. Technologies innovantes

Le paragraphe précédent a permis de présenteedaséfries possibles pour les réacteurs structurés.
Cette thématique de recherche bénéficie d’'un intéeé important de la part de la communauté des
chercheurs qui développent sans cesse des tecla®iagovantes pour pallier les problemes liés a
I'utilisation des réacteurs a lit fixe.

Ainsi, Karim et al. (200%) ont démontré l'intérét de I'utilisation des réaats structurés avec les
parois enduites de catalyseur en comparant expéiateenent, et en modélisation, le lit fixe et le
microréacteur avec les parois enduites de catalylsns le cas de la réaction endothermique de vapo-
reformage du méthanol.

Pour éliminer les points froids et donc utiliseat® 'activité intrinséque du catalyseur, il fatiteéen
fonctionnement isotherme, c'est-a-dire avoir uffixi¢t d’'un diamétre de 300um, mais avec des pertes
de charge trés limitantes. Les mesures expérinentait montré que le dép6t du catalyseur sur les
parois donne les mémes performances que le litisoderme puisque le transfert de chaleur se fait
directement a travers les parois et non a trawentslé lit. De plus, les pertes de charge sont t@au
plus faibles. Enfin, le diamétre du réacteur (dea0,20 mm) et I'épaisseur de la couche catalgtiqu
(de 15 a 94um) n'ont pas d'influence sur la prodhitét du réacteur par unité de masse de catalyseur.
Il N’y a donc aucune limitation diffusionnelle et touche catalytique étant isotherme, il n'y a ¢as

limitation au transfert de chaleur.

L'utilisation d’'un réacteur structuré avec les p@oenduites de catalyseur permet donc de
minimiser les pertes de charge par rapport auikeftout en ayant un fonctionnement isotherme

du réacteur.
L’intérét étant démontré, I'étude bibliographiqua quit met en avant des solutions technologiques

innovantes pour les géométries tubulaires et mtmglies dans un premier temps puis pour les

géométries a plaques.
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1.2.1. Réacteurs multitubulaires et monolithiques

Concernant les réacteurs multitubulaires et mdmglies, les études de Kirillet al. (1998), de Seo
et al. (2003) et Kolodziejet al. (2007) sont intéressantes du point de vue de tEumarche
scientifique :
» Kirillov et al. (1998) transforment un réacteur tubulaire afinntBlorer ses performances
thermiques ;
* Seoet al. (2003) dérivent l'utilisation d’'un échangeur dealgur tubulaire pour lequel le
transfert thermique est optimisé afin d’y incorparae réaction catalytique ;
» Kolodziej et al. (2007) analysent les problémes liés a [l'utilisatide monolithes et
développent un réacteur structuré innovant.
Kirillov et al. (1998) améliorent les transferts de chaleur déacteur tubulaire conventionnel en
combinant la surface ou se produit le dégagemeanhdieur et celle ou se fait I'échange de chaldur :
s'agit d'un échangeur de chaleur catalytique. Hatele fluide caloporteur circule dans les tubes e
non plus dans la calandre et le catalyseur n'est pbus forme de lit fixe dans les tubes mais placé
autour des tubes. Ainsi, 'échange de chaleur @gbrisé et se fait plus localement au niveau du

catalyseur. Le principe de fonctionnement est seltiééci-dessous.

() (v
Tnitial Coolant
reagents
Reaction Reacti Coolant
Coolant i mixture Initial l:ﬁ(cllisg
—H R Catalyst
, Catalyst reagents i dY
granules ;53 . be
| AN sintered
C C §\\ # '§ tothe tube
etal &
tube Metal
Coolant ) tube
4 oolan Reaction
products
Reaction 5
products ' Coolant
(a) Réacteur tubulaire conventionnel (b) Echangeuchaleur catalytique

Figure 1.1 : Schéma montrant le principe du réacteur talsalconventionnel et de I'échangeur de
chaleur (Kirillov et al., 1998)

Cette nouvelle technologie permet une meilleurelpetvité du lit catalytique grace a la température
uniforme de la couche catalytique et a la meillecomductivité thermique de la zone poreuse
entourant la surface d’échange. Des réactionsnfienié exothermiques peuvent donc avoir lieu dans

ce réacteur sans risque de surchauffe (Kiridoal, 2001).

Kirillov et al. (1998) ont donc inversé la place des fluides ptécét caloporteur dans un réacteur

classique multitubulaire. Sur ce méme principe, &eal. (2003) étudient I'utilisation d’un échangeur
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\

tubulaire a ailettes pour les réactions de combusttatalytique. L'échangeur tubulaire est
classiquement employé pour les bouilleurs et lbageurs de chaleur.

Le tube & ailettes est imprégné de catalyseur @t giasi jouer le réle de générateur de chaleur et
d’échangeur de chaleur. Le mélange carburantréagit sur la surface catalytique de I'échangeur et
génere ainsi de I'énergie qui est transférée a daia I'eau (fluide caloporteur) circulant dans le

tubes comme l'illustre le schéma suivant

L EEEEELL

|||I|IIHI|IIIIIIIIIIIIIIIIIIIVIHH

Fin Height : 14.3 mm Thermocouples

Fin Thickness : 1.2 mm ( K type, 6 pes,

Fin Number : 6 pieces/1" air temperature) ——-
L.D. of Tube : 25 mm

0.D. of Tube : 38.5 mm /

Fin Maerial : SUH 409 I

(a)

Mixture(LNG + Alr)_

Thermocouples ~
(K type, 12 pes, \
mixture temperature) /

=

A Cold Air

o) D - N =
(a) Spécifications du tube a ailettes, (b) Photolgiea
du tube imprégné de catalyseur (£ Pd)

Principe de fonctionnement de I'échangeur catalgtiq
Figure 1.2 : lllustration du procédé étudié par Seo et(aD03)

Les résultats expérimentaux ont montré que la pegoce de la combustion catalytiqgue est plus
significativement influencée par la vitesse d’eatdes réactifs que par leur température d’entrée ou
leur ratio équivalent. De plus, la surface spéuadicdu catalyseur est un parametre critique pour
I'obtention de la conversion compléete des réactifs.

Une modélisation 3D en écoulement laminaire etmégstationnaire a aussi montré que le modele
d’écoulement a travers les tubes a ailettes etidpodition de ces tubes affectent fortement les
performances de la combustion catalytique. L’homeéggation de I'’écoulement, par I'introduction de
parois dans I'échangeur catalytique permet d’augenda conversion. Enfin, la conversion augmente

avec le nombre d'ailettes et la diminution de Iépaisseur.
Quant a I'étude de Kolodziejt al. (2007), elle analyse les défauts des monolithiesdaf développer

une solution alternative et innovante. Ainsi, ilsogmsent l'utilisation d’'un réacteur formé de

structures métalliqgues avec des canaux courts.
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Dans le cas des monolithes, les transferts de whelele masse entre le flux gazeux et la pardid®n
faible intensité a cause du régime laminaire. lidessolution actuelle est d’'augmenter la longueaur d

réacteur.
En observant I'évolution du profil de vitesse décbulement laminaire, on observe deux zones

distinctes :
* en entrée : I'écoulement laminaire n'est pas total® établi et les profils de température,
vitesse et concentration ne sont pas paraboliques ;
» surla partie restante : I'’écoulement laminairet@stiement établi.
Ainsi, les coefficients de transfert de masse ethkdeur sont plus élevés dans la section d’entrée

comparée a la section en écoulement laminaireigt@blqui démontre l'intérét de I'utilisation de

canaux courts.

E
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Figure 1.3 : Structures avec des canaux courts de difféssiormes géométriques : (a) sinusoidale,
(b) triangulaire, (c) plaques paralleles, (d) caesge) photographie d'une unité de forme triangudai
avec des canaux de 3 mm de long (Kolodziej e2@D7)

Cette solution permet d’étre en écoulement laménaon établi et, par conséquent, d’augmenter les
transferts de masse vers la surface catalytigde iter les résistances diffusionnelles.
Ainsi, en comparant cette structure avec un mdmlin céramique en terme de coefficient de
transfert, perte de charge et cinétique :
» dans le cas de la limitation diffusionnelle : I&sistures triangulaires et sinusoidales ont une
efficacité 2 a 3 fois plus importante ;
» lorsque la cinétique est prise en compte :
o a faible température, lorsque le procédé est lipde la cinétique, I'efficacité des
monolithes et des structures est similaire ;
o a plus forte température, le monolithe est limaé lp transfert de masse et I'efficacité
des structures est meilleure ;
» concernant la vitesse du fluide : les structurest stvantageuses pour des nombres de

Reynolds faibles a modérés. A linverse, le mohelit une meilleure efficacité pour des
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nombres de Reynolds plus élevés, a cause des gdertdsrge plus faibles que dans le cas des

structures.

Ces études ont permis des progres notables parorapp lit fixe avec un meilleur contréle de la
température du réacteur et de ce fait un fonctiomeet isotherme qui améliore la conversion de
la réaction. Néanmoins, les transferts thermiqu®¥ plus faciles a contrdler sur des structures a
plagues que sur des structures tubulaires ou mtmaglies.

En effet, Girouxet al. (2004) confrontent les réacteurs monolithiques acteurs a plaques macro
structurés dans une étude sur les réacteurs s&actomme alternative au lit catalytique pour la
production de I'hydrogéne en industrie.

* Les monolithes en céramique : c’est un matériakamgajui dispose d’'une importante surface
spécifique et qui est utilisé pour les procédéatatiques. Ce type de technologie est adapté
aux réactions lentes avec un temps de séjour iauort qui demandent une charge
importante en catalyseur.

* Les structures d’échangeur de chaleur (moussedlliondta, ailettes, métal corrugué) : ce
matériel permet un fonctionnement isotherme estilagissi trés flexible pour le contrdle de la
température. Son mode de fonctionnement permet diortimensionnement afin d’optimiser
les performances spécifigues d'une réaction donr@entrairement aux monolithes,

I'’échangeur de chaleur est adapté aux réactiomdampvec un temps de passage court.

Métal corrugu

Monolithes
en métal et
céramique

Mousses en
métal et
céramique

Figure 1.4 : Exemples de structures : monolithes en céraenet en métal, métal corrugué, mousses
en céramique et en métal (Giroux et al., 2004)
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Ainsi, le catalyseur est déposé sur les parois aheoat (mélange de la phase active du catalyseur
avec des stabilisants et une couche, d’alumineyample, qui permet de développer une importante
surface spécifique). Le matériau du réacteur dmitccetre compatible avec le dépobt catalytiqgue. Dans
le cas des structures d’échangeurs, le métal pasttoujours compatible avec le catalyseur et son
expansion thermique peut poser des problemes d'awaide
Les monolithes en céramique ont des pertes de ehalgs élevées que les structures d’échangeurs
mais elles restent toujours inférieures a cellekt dixe.
Le fait d'utiliser des structures par rapport dwhtalytique permet de réduire la taille et ledgoile
réacteur devient plus facile a chauffer et offre oreilleure réponse aux transitions thermiques.
A cause de la nature endothermique de la réadgoprocédé de vapo-reformage est souvent limité
par le transfert de chaleur. Par conséquent, msfaet de chaleur rapide vers le catalyseur esfialru
pour acceélérer la vitesse de réaction. Ainsi, pdeudimensionnement d’'un échangeur réacteur en
catalyse hétérogene, la surface spécifique disfmomikt importante pour le transfert de chaleur mais
aussi pour le dép6t du catalyseur (il faut assezatlldyseur pour la réaction). Les mousses méialiq
ou ailettes sont donc bien utiles pour développdadurface spécifique.
Cette étude montre lintérét de [Iutilisation d'uchangeur-réacteur a plaques pour
'amélioration du contrdle thermique d'une réactiapide par rapport a l'utilisation de

structures monolithiques.

1.2.2. Réacteurs a plagues

Les réacteurs a plagues peuvent étre divisés sdux catégories suivant la taille de leur
structuration :
* Les macrostructures ;

» Les microstructures.

a. Macrostructures :

De Wild et al. (2000) ont comparé expérimentalement I'utilisatin supports catalytiques en métal
offrant de bonnes caractéristiques pour le trahgkerchaleur, bénéfiques en régime transitoirditau

fixe.
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\ Echangeur de chale

Mousse métalligt

a’.?

oy

i
Grains de catalyse

Figure 1.5 : Structures catalytiques : grains de catalyssammercial, mousse métallique enduite et
échangeur de chaleur en aluminium (De Wild et241Q0)

lIs ont montré la faisabilité de I'enduction du algseur sur de telles structures en obtenant une

épaisseur moyenne du dépdt comprise entre 5 et.10um
Le tableau suivant présente les principaux résuttatenus lors de I'étude.

Structure catalytique Lit fixe Mousse Echangeuchkaleur
Poids de catalyseur (g) 74 17 18
Forme du catalyseur Particules de 1,2 a 2mm Washcoa Washcoat
Forme du réacteur Réacteur tubulaire cylindrique tebo
Volume du réacteur (L) 0,077 0,2 0,23
Température a une conversion en
méthanol de 95% (°C) 280 250 230
Différence de température du gaz 80-90 5-10 <2

entre I'entrée et la sortie (°C)

Diminution de la conversion en
méthanol aprés 150h (%) 15 10 15

Tableaul.l : Principaux résultats de I'étude de De Wildakt(2000) pour le lit fixe, la mousse
d’aluminium enduite et I'’échangeur d’aluminium eitdu

L’échangeur de chaleur en aluminium présente V@étipar gramme de catalyseur la plus élevée

grace a ses bonnes propriétés en transfert deuchBler contre, la désactivation du catalyseuage f

plus vite qu’en lit fixe a cause d’une plus faibleantité de catalyseur.
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Cette étude met en avant les avantages importamsecnant I'efficacité des réacteurs a plaques
au niveau du transfert de chaleur et de nombreuticlas récents exploitent ce potentiel en
étudiant le couplage de réactions endothermiquexethermique afin d’utiliser au mieux cette

caractéristique et de créer des systémes intégnaatmaitrise énergétique.

Pour montrer la faisabilité de tels réacteurs, atfal. (2003) ont fait I'étude numérique du vapo-
reformage du méthane couplé a la combustion catag/tdu méthane dans un réacteur catalytique a
plagues avec un dépdt catalytique de quelques niadtEpaisseur sur les parois. La simulation 2D
modélise la distribution de concentration et depé@rature a lintérieur du réacteur. Ainsi, cing
différents domaines sont identifiés : le canal efonmage, la couche catalytique pour le reformbmge,

paroi, la couche catalytique pour la combustiole eanal de la combustion (voir schéma ci-apres).

() e m e e i o s e e e i £ e i i co
(I::I:Ia "_ Reforming Channel ql__ CIE:
-2 P xt H 2
R, ' Reforming Catalyst Laver - .61“' g:la
0 L
F’- Solid Wall
5: II‘“ D
R Combustion Catalvst Layer Rt co,
2 J . |
cH Toxs i HO
-‘l_i.r; = s Combustion Channel [ %'L
i R M - R =! ’
z L N,

Figure 1.6 : Schéma de la géométrie d'une plaque du réacttalytique a plaques modélisé (Zanfir
et al., 2003)

L'étude d’'un cas de base simulant des conditiorsaipires similaires au reformage du méthane en
industrie a montré que :

* une alimentation en carburant ainsi qu’une actiitdalytique adaptées dans le canal
combustion permet d’apporter la chaleur nécessaleefois au chauffage des réactifs et a la
réaction endothermique ;

» e gradient de température dans I'épaisseur derla p’excede pas 0,5K ;

* e gradient de température dans la phase gazeuda Bauteur du canal n'est que de 40K
comparé au gradient radial de température de 2%B0Is ks reformeurs conventionnels ;

» larésistance au transfert de masse a diminuévaaundes interfaces par rapport & un réacteur
conventionnel.

Ainsi, par rapport a un reformeur industriel, lduroe du réacteur et le poids de catalyseur diminuen
d’un facteur 2.

Ensuite, l'influence de I'épaisseur de la couchlgtique et celle de la hauteur des canaux ont été
étudiées :

» influence de la hauteur du canal : a méme débiaenpour une hauteur de canal comprise

entre 0,5 et 2 mm, il n’y a pas de différence digaiive sur les performances du réacteur. Par
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contre, & méme vitesse d’entrée, 'augmentatioladeuteur du canal diminue la conversion
et lisse le profile de température le long du réarct

* influence de I'épaisseur de la couche catalytigsen augmentation, avec un rapport débit
entrant sur volume de catalyseur constant, dimlaugonversion en sortie. Il y a aussi des
changements significatifs sur les profils de terapée.

Le reformage du méthane couplé a sa combustionytigize dans un réacteur catalytique a
plague est faisable si les débits, la hauteur da®ax, la quantité de catalyseur et son épaisseur

sont convenablement dimensionnés.

Panet al. (2005) ont utilisé des structures d’échangeurspemts (ailettes droites perforées) pour
étudier le couplage de la réaction endothermiqueagm-reformage du méthanol avec la réaction
exothermique de combustion catalytique avec intégra’un évaporateur.
Le réacteur en inox est chargé de grains de catalys
» vapo-reformage du méthanol : catalyseur du typeZ@D/Al,O; broyé entre 0,442 et
0,681mm

» combustion catalytique : catalyseur du type B@Adde 1 mm de diametre.

15% 14* 13
Reforming Gas ‘ |
L |3 [ 10*
8 (o) — 11*

12

Vapc &\Qn
of O
Rufora\\m\g

< Comblsti

2 Confpusiion O
Vapgrization
S 4
N x 2

N

g
P 1

(a) configuration a courant croisé du reformeuwronfiguration du reformeur a plaques et ailettes
a plaques et ailettes, (b) schéma d’'une ailette avec la combustion catalytique couplée au
droite perforée vapo-reformage et a la combustion

Figure 1.7 : Schémas du reformeur a plaques et ailettas @ al., 2005)

Pour la mise en fonctionnement, le réacteur estd@bord chauffé par la réaction de combustion,
puis une fois la température atteinte, I'eau emkgthanol sont alimentés pour la vaporisation et la
réaction de vapo-reformage. C6té reformage et \sgt@mn, la température est uniforme alors que
c6té combustion, elle n’est uniforme ni a I'entrdiea la sortie, a cause d’'un probleme de distidout
des gaz.

Le bon contréle de la température permet un fonngment autotherme et donc d’obtenir une forte

conversion en méthanol pour une faible concentraiomonoxyde de carbone.
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Enfin, le reformeur a plaques et ailettes est agsdrdimensionné par 'augmentation du nombre de

modules.

Les macrostructures présentent beaucoup d’avantagatre les capacités d’échange thermique
trés élevées, la technologie des échangeurs comgattutilisée industriellement Son mode de
fabrication ainsi que sa mise en ceuvre afin d'otmles échanges thermiques sont donc bien
connus. Toutefois, la mise en ceuvre du catalysaudes telles structures peut étre délicate a

cause notamment de la dilatation ou rétractatiodadstructure.

b. Microstructures
Reuseet al. (2004) ont étudié le couplage du vapo-reformagdeet oxydation totale du méthanol

dans un réacteur micro-structuré. Le réacteur @sétitué de deux passages afin de mettre en ceuvre
les deux réactions de facon séparée en co-cowastrdre-courant. La partie réactionnelle se siiue
niveau des canaux droits, la partie en S sertdistaibution des fluides (voir schéma ci-dessous).

but de ce réacteur est d’avoir un fonctionnemetdtharme.

Réacteur avec les deux plagues permettant le apiples réactions endothermique et
exothermique par échange de chaleur

Figure 1.8 : Photo du réacteur construit par le CentreRkxcherche de Karlsruhe (Reuse et al., 2004)
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Les expérimentations ont montré que la dynamiqeemtgue du réacteur est tres bonne, il est donc
possible d’augmenter la température de 10°C en @&0dsfaisant réagir plus de méthanol dans la
réaction d’oxydation totale. Pour la réaction deosseformage, la conversion du méthanol suit
I'évolution de la température aussi bien lorsquieae® augmente ou diminue. Le réacteur est plus
performant avec un fonctionnement en contre-couiamtt au niveau de la conversion du méthanol,
gu’au niveau de la sélectivité en dioxyde de cagbon

Pour les réacteurs micro-structurés, I'applicatmimcipale trouvée dans la littérature concerne les
réactions de vapo-reformage. En effet, ces réactsamt trés compacts et ont un temps de réponse
rapide en régime transitoire, ils peuvent de cé $dntégrer dans un systeme avec la pile a

combustible permettant a la fois une productiorydfbgene et aussi une maitrise de I'énergie.

Le réacteur micro structuré présente plusieurs a@ges par rapport au réacteur macro
structuré :

» Les dimensions réduites impliqguent des temps desidih trés courts, I'influence du
transfert de masse sur la vitesse de réaction@st ébrtement diminuée ;

* Le transfert thermique est nettement amélioré.

Par conséquent, il est particulierement bien adapté réactions rapides et tres exothermiques du
fait du contréle tres précis de la température amgaux réactions explosives grace a son petit
volume.

Toutefois, le réacteur micro structuré présentelgues inconvénients :

» les procédés de fabrication sont généralement cxitar ils demandent d’'une part un
équipement adapté et d’autre part du temps pour figorication lié a la complexité des
structures ;

» I'extrapolation & I'échelle industrielle pose pra@phe a cause de la distribution des fluides
dans les différents réacteurs.

Le réacteur micro structuré est donc dédié aux iapfibns de laboratoire telles que le screening du
catalyseur ou des applications industrielles débleaitonnage. Il ne constitue pas l'objet de cette

étude.

1.3. Synthese

Les réacteurs structurés constituent une solutigreéssante dans le cadre de l'intensification des
procédés et du développement durable grace :
» au contrble thermique de la réaction qui améliarednversion mais aussi la sélectivité ;
e au couplage direct de la réaction et du transfentnique qui permet l'intégration de ce type
de procédé dans une chaine de fabrication aveitiggtion des fluides chauds ou froids et

ainsi une économie d’énergie ;
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* A& sa compacité qui permet la fabrication de systemeégrés avec le couplage de réactions
endothermique et exothermique.
Par contre, les réacteurs structurés ont aussndesvenients :
* une baisse d’activité du catalyseur plus rapideaduee quantité plus faible ;

* le remplacement du catalyseur.

De plus, cette étude bibliographique a permis direnen avant I'intérét de I'utilisation de géonigsr
macro structurées telles que les ailettes ou lesass :

» Par rapport aux réacteurs multitubulaires et mdmglies, le contréle de la température
est meilleur (hotamment au niveau du temps de s&pen régime instationnaire et pour
les réactions rapides) ;

e Par rapport aux microstructures, leur fabricatienfat déja a un niveau industriel. En
effet, les ailettes et les mousses sont utiliseeges échangeurs de chaleur industriels. De
plus, le scale-up est beaucoup plus aisé car iarpgs les problémes liés a la distribution

des fluides.
Enfin, I'étude de structures telles que les aitetia les mousses métalliques est innovante epénés

rencontrée dans la littérature.

C’est donc pour toutes ces raisons que nous avhpssicde baser ce travail de these sur

I'utilisation de macrostructures de type échangeompact.

Le caractére multifonctionnel des échangeurs-réestaécessite la connaissance des modeles
physigues mettant en jeu diverses performancesdtlydamique, thermique, phénoménes contrdlant
la réaction catalytique hétérogéne). Ainsi, laesuie I'étude bibliographique détaille les propété

géomeétriques et thermo-hydrodynamiques de chaguetwte étudiée dans ce travail de thése pour

finir avec la caractérisation de la réaction cdialye dans un solide poreux.
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2. Modéles physiques des échanges thermiques et des pertes de

pression

Comme nous l'avons vu précédemment, ce travaihélget repose sur I'étude de réacteurs catalytiques
continus a plaques avec des géométries telleseguailettes droites et décalées et les moussts, le
fixe servant de référence.

Chaque géométrie est donc présentée en détaillewes caractéristiques thermo-hydrodynamiques

afin de comprendre ces phénomeénes et de les int@taanodélisation du réacteur.

2.1. Litfixe

Afin de comparer les géométries d’échangeur compagide la réaction a une géométrie classique de

l'industrie, la configuration en lit fixe est uske.

Coefficient de frottement :

Pour estimer les pertes de charge dans le réactedixe, la relation d’Ergur§Schweich D., 2001) est
couramment utilisée :

Bilan de quantité de mouvement :

d u’
-P= 1P (2 pg) (1.1)
z d,
avec le facteur de frottemeintel que :
f= 1_3£(a+ bl_—gj (1.2)
£ Re
avec ¢& la porosité du lit catalytique

Dans ce cas le nombre de Reynolds s’exprime deraare suivante :

Re=PU 13)
Y7
avec dp le diametre des particules de catalyseur (m)
u, la vitesse en fOt vide (nits
Yo, la masse volumique du fluide (kg
Y7 la viscosité dynamique (Pa.s)
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Les coefficients dépendent du régime d’écoulemeénpaarr un lit homogéne constitué par des

particules sphériques de dimensions similairesctedficientsa et b sont donnés dans le tableau

suivant.
E(500 1OOQE<5000
1-¢ 1-¢
Ergun (1952) Handley & Heggs (1968)
a 1,75 1,24
b 150 368

Tableaul.2 : Coefficient pour la relation d’Ergun suivaetrégime d’écoulement, pour des particules
sphériques

Le terme (i,og) traduit I'éventuelle contribution de la pesantsalon la direction de I'écoulement
en tube vertical. Il est négligeable en phase gazeu

Le calcul des pertes de charge est trés senslbl@drosité du lie mais sa mesure n’'est pas toujours
possible au laboratoire. Toutefois, elle peut ésttmée sachant que pour un lit normalement tassé |
porosité est comprise entre 0,38 et 0,42.

Enfin, si les particules de catalyseur ne sontspagriques, le diamétre moyen des particules pieut &

calculé de la maniére suivante :

d =6 volumedu grain | 1.9)
surfaceexternadu grain

Coefficient de transfert thermique :

Le nombre de Reynolds (équation 1.3) et le nomré&ldsselt sont définis a partir du diametre des

particules de catalyseur :

ad,
Nu = (1.5)
A
avec dp le diametre des particules de catalyseur (m)
a le coefficient de transfert de chaleur (W.K™")
A la conductivité thermique du fluide (WK™

Le coefficient de transfert thermique peut étrecuald avec la corrélation classique de Kunii &
Levenspiel (1969) aveRe)100 :

Nu=2+18Re”*Pr? (1.6)
Dans ce cas, la surface d’échange secondaire pon@ésa la surface des grains. Pour les grains

sphériques, elle s’exprime de la maniére suivante :
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6V (1-
Sse(nndaire = %
p

(1.7)

avec V le volume du lit fixe (M)

) la porosité du lit
Pour des nombres de Reynolds inférieurs a 10@ridre de Nusselt chute fortement par rapport a la
valeur donnée par la corrélation. Ceci revient @ravne couche limite infinie pour la conduction et
donc un nombre de Nusselt égal & 2. La figure stévprésente des résultats expérimentaux issus de
la littérature et montre que pour des nombres deétds inférieurs a 100, le nombre de Nusselt se

situe entre 2 et 10(zone entourée en rouge sur la figure1.9).
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Figure 1.9 : Résultats de la littérature pour les coeéfidis de transfert de chaleur dans un réacteur a
lit fixe (Kunii &Levenspiel, 1969)

Calderbank & Pogerski (1957) ont fait une corrélatplus simple ou le nombre de Nusselt est

fonction du nombre de Reynolds et de la porositéu lit :

Re 0,365
Nu= 36 (—j (1.8)
1-¢
Le nombre de Reynolds est défini a I'équation 118 @ombre de Nusselt a I'équation 1.5.

Le coefficient d’échange est, quant a lui, conspar rapport a la surface du réacteur.
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Les relations thermo-hydrodynamiques pour lesfikiss sont empiriques et trés utiles lorsque
les propriétés géométriques des particules de gs¢air sont bien connues ainsi que la
porosité du lit. Or ces données ne sont pas togjalisponibles, et il est donc nécessaire de

vérifier les résultats obtenus avec ces corrélaianec des mesures expérimentales.

2.2. Allettes droites et décalées

2.2.1. Caractéristiques géomeétriques

Les échangeurs a plaques et ailettes :

Les échangeurs de chaleur compacts sont des dppaapables d’échanger une grande quantité de
chaleur dans un faible volume. En effet, ces éobarsy grace a leur grande compacité, permettent de
réduire 'encombrement, le poids et le colt depabgifs industriels d’échanges thermiques. La
compacité est caractérisée par le rapport ensarface d’échange et 'encombrement, elle s’exprime
en nf/m°. Habituellement, un échangeur liquide — gaz essidéré comme compact a partir d’'une
compacité C > 700 fim’.

La technologie des échangeurs a plaques et ailetisges a été développée par Trane Company pour
'aéronautique. En raison des bonnes propriétésighgs de I'aluminium aux basses températures,
I'utilisation de ces échangeurs a ensuite été ée@dde nombreuses applications dans I'automobile,
'aéronautique et en cryogénie pour la liguéfactibes gaz, mais peuvent se trouver dans de
nombreuses autres applications industrielles nowmhrpour les échangeurs - réacteurs. Congus,
fabriqués et vendus par Nordon Cryogénie en Framseéchangeurs sont constitués d’un empilement
d’ailettes, séparées par des tbles planes commwitdre la figure suivante. L'ensemble est fermé
latéralement par des barres et brasé sous videddsnfours spéciaux. Dans sa représentation la plus
simple, un tel échangeur peut étre composé de gasgages : le fluide chaud circulant dans un

passage, le fluide froid dans l'autre a contreamtyia co-courant ou a courant croise.

Figure1.10 : Situation des ailettes dans I'échangeur (€@u Nordon-Cryogénie)
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Les ondes ou ailettes sont obtenues par embouwtissage feuille d’aluminium sur des presses
spéciales. Elles forment des mini-canaux de secéotangulaire dans lesquels vont circuler plusieur
fluides. Les différents types d’ondes rencontreasdes échangeurs sont les suivantes :

* les ailettes droites ;

» les ailettes droites perforées ;

* les ailettes décalées (dites «serrated fins» digetadtrip fins» soit OSF).

Ailettes droites Allettes droites perforées Ailsttcalées OSF

Figure1.11 : Les différents types d’ailettes en alumin{@ource : Nordon-Cryogénie)

Les ailettes sont choisies non seulement pour lperformances thermiques mais aussi a partir de
criteres hydrauliques et mécaniques, car les edlgiairticipent a la tenue mécanique et structaale
'échangeur. En écoulement monophasique, les opéeforées favorisent 'homogénéisation de
I'écoulement tandis que les ailettes ondulées & ©&8péchent I'établissement des couches limites
thermiques, favorisent la turbulence et améliordanc les transferts thermiques. Pourtant, ces
géomeétries décalées générent des pertes de chiengells élevées. Le choix des ailettes résulte don
d’'un compromis entre intensification thermique ettes de pression.

Caractéristigues géomeétriques des ailettes :

Les ondes étudiées sont les ailettes droites ge$oet les ailettes décalées OSF. Les caractaastiq
géomeétriques des deux types d’ailettes considéngseht dans le tableau suivant.

o
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Surface secondaire

Figure 1.12 : Schémas et photographies (a) des ailetteisedrperforées, (b) des ailettes OSF
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e, épaisseur d’ailette
h, hauteur des mini-canauk(+e, = h_, hauteur d’ailette)
s, largeur des mini-canaus(+e, =s,, pas de serration)

% de perforation
Diamétre des perforations (si circulaired), longueur d'ailette
Espacement entre perforations

Tableaul.3 : Caractéristiques géométriques de chaque dypéette

Il faut souligner que la hauteur des ailettes et le pas de serratiog,, donnés par le constructeur
correspondent respectivementh@ + e, et s, +€,. Aux données constructeur, I'épaisseyr est

donc systématiquement 6tée afin d’obtesyiret h, largeur et hauteur des mini-canaux formés par les
ailettes. Cette convention permet de calculer d¢tefa de forme ou rapport d’aspect des mini-canaux

ainsi que le diameétre hydraulique avec les relatmdessous :

y—i etd -4S_2s.h,
" P s, +h,

(1.9)

Définition et utilisation de I'efficacité d’ailette

Le coefficient de transfert thermique pondéré par un terme de compac®./V permet de
comparer la compacité de I'échangeur-réacteur gesrstructures différentes. Les résultats issus des
différentes corrélations de la littérature sontagatement valables pour des ailettes braséesarda p
de I'échangeur.

La surface totaléS,, est la surface d’échange développée qui est défornme suit :

Sec = Sprimaire + Sse(nndaire (110)
avec la surface projetée des ailette§ (m

Sprimaire =4al (1.12)

avec: 2a la largeur de I'échangeur (en m)

L la longueur de I'échangeur (en m)

la surface secondaire développée par les ailettds (
2a

Ssecnndaire = (m - 1} ha L2 (112)

La surface totale d’échange dévelopd8e présentée ci-dessus correspond a la surface maximu

disponible pour le transfert thermique. En rédétéonduction au sein de l'ailette n’est pas ptefdl
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faut alors corriger cette surface en la pondérantgorendement d'ailettg, . L'efficacité des surfaces

ailetées pour de telles géométries est calculé@ mhaniére suivante :

S _
=1- semndaire 1- 1a
,7a Ssecnndaire + Sprimaire ( ga) (1 1 )

avec €& I'efficacité d'ailette

a

Pour des ailettes brasées avec les deux paroiédahgeur, I'efficacité d’ailette se calcule comme

suit :
{[hj Za}
tanhj| = | |[—
_ 2 )\ e, (1.14)
: (hj 2a
2 )\ e,
avec «a le coefficient de transfert thermique local (W7(i9))

A la conductivité thermique de lailette (W/(m.K))

Ainsi, la surface réelle développée est définie mensuit :

(1.15)

Sec = Sprimaire +’7a Ssemndaire
2.2.2. Aillettes droites perforées

En écoulement monophasique, l'effet des perforatisar les pertes de charge et sur le transfert
thermique est négligé. Les corrélations sont deaariémes que dans le cas des canaux rectangulaires

lisses.

Coefficient de frottement :

Dans une conduite, les pertes de charge sont disdian des forces de frottement du fluide s le
parois. Cette force est caractérisée par une éotgriangentielle a la paroi qui est elle-méme &da
viscosité du fluide. En fonction de cette force papport aux forces d'inertie de I'écoulement, on

distingue plusieurs régimes d’écoulement. Ces régirsont définis en fonction du nombre de

Reynolds :
Re= PUdy (1.16)
U
avec dh:is le diamétre hydrauligue de la conduite (m) quiurpan canal vide, est
P

fonction de la section de passa§e(n?) et du périmétre mouill® (m).
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Dans ce cadre, les régimes d’écoulement sont leargs :
* Régime laminaire Re <2300 ;
» Régime transitionnel : 2360 Re < 10000 ;
* Régime turbulent Re > 10000.

Les pertes de charge sont calculées avec la relsigante :

2
Ap=af| L |PY (1.17)
d, 2
avec L la longueur de la conduite (m)
f le coefficient de frottement

Dans les corrélations suivantes, la rugosité dualcast négligée et le coefficient de frottement est

donc défini en fonction du seul nombre de Reynolds.

Pour le régime laminaire, Shah & London (1978) @arirune corrélation en canal rectangulaire lisse

pour le calcul du coefficient de frottement en fonction du rapport d'aspegy défini en

(1.5) (avecO<y<1):

f =2 (11,3559 +19467 ~17012/ + 09564/ - 0.2537/) (1.18)

Cette corrélation a été établie pour un écoulermempletement développé.
Pour le régime turbulent, Shah & London (1978)aurgsi développé une corrélation :
Pour 5008Re<10’ et0< ) <1,

f =(1,0875-01125/)f, (1.19)

Avec :

-2
f =[17372n Re (1.20)
1964in Re- 38215

Pour un rapport d'aspect tel que 0)6<2, les formules utilisées pour les conduites detice

circulaire s’appliquent. Pour des conduites hydgass lisses et 2300Re<10’, la corrélation de

Blasius est couramment utilisée :

f =0,0791Re™* (1.21)
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Coefficient de transfert thermique :

Afin de déterminer le coefficient de transfert thejue a , le nombre de Nusselt doit étre évalué :

Nu= 29 (1.22)

En régime laminaire et lorsque les profils de @éest de température sont établis, le coefficient d
transfert thermique dépend uniquement du mode defidye (température de paroi ou flux de chaleur
imposé). La corrélation de Shah & London (1978)rdole nombre de Nusselt en fonction du rapport
d’aspect pour :

* un chauffage du canal a flux constant sur les gquatres :

Nu =8,235(% 2,042y + 3,0853/ - 2,4753/ +1,0578/ - 0,1861/°) (1.23)

* un chauffage a température de paroi constant@suuatre faces :

Nu=7,541(1- 261y + 497> —-5119)° + 2,702y - 0,548)") (1.24)

Pour le régime transitionnel et turbulent, contnaient au régime laminaire, il n'y a pas de diffésn
significatives suivant le mode de chauffage suolefficient d’échange.

Les travaux de Shah & Bhatti (1987) ont montré dames la majorité des cas le nombre de Nusselt en
écoulement développé pour un canal rectangulaite @ge estimé avec une bonne précision en
utilisant les corrélations classiques pour un canakction circulaire. Ainsi en régime turbulest, |

transfert de chaleur peut étre évalué par unelatimé empirique de la forme :

Nu=K Re* Pr° f(d—l_hj (1.25)

Les coefficientd, a et bsont ajustés sur les résultats expérimentaux dé&atits auteurs. Par
exemple, la corrélation de Colburn (1933), couramnugilisée, est valable pour 0,6% <100 ou les
propriétés physiques sont évaluées a la tempérdwirBlm définie comme la moyenne entre la
température de mélange et la température de daemnploi de cette corrélation nécessite donc un

calcul itératif pour déterminer la température deopdu tube. Elle est définie comme suit :

Nu = 0,023Re*® Pr¥® (1.26)

Dans le cadre des réacteurs structurés ou I'écoaldmmis en jeu est trés souvent laminaire :
» Il'y ade nombreuses données qui permettent dersaulk corrélations
* Pour le calcul du coefficient de transfert thermegue mode de chauffage a une forte
influence ;

» L’établissement de I'écoulement doit étre pris ensidération.
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2.2.3. Ailettes a pas décalés (OSF)

Les données issues de la littérature sur les phé&mesnthermodynamiques des ailettes a pas décalés
sont disponibles en trés grand nombre. Ainsi delmmenses corrélations pour le calcul des pertes de
charge et du coefficient de transfert thermiquestexit pour différentes géométries et diverses
conditions de fonctionnement. Michel (2003) et Beilfat (2004) ont répertorié les principales
corrélations disponibles pour le dimensionnemerg dehangeurs de géométries a pas décalés.
Néanmoins, les corrélations de Manglik & Bergle998) sont actuellement les plus répandues
industriellement : établies a partir de nombreuiisoexpérimentaux, celles-ci sont en effet valable
pour une large gamme de nombre de Reynolds avegréoision satisfaisante.

Dans un premier temps, les grandeurs utilisées pomparer les performances des échangeurs sont

définies, pour ensuite présenter les corrélatiensldnglik & Bergles (1995).

Deux grandeurs globales sont utilisées afin de emerdes performances des échangeurs. D’'une part,
les pertes de charge dans I'échangeur, qui do&eatminimales, servent & évaluer la puissance de
pompage a apporter au systéme. D'autre part, &ssfarts thermiques que I'on désire maxima,

quantifient le flux pariétal transféré. Ainsi leetficient de frottementf et le facteur de Colburn

sont utilisés. L’avantage de ces nombres adimenslerest leur universalité : en effet, les coriétet
obtenues peuvent étre utilisées quelque soit Ideflet le nombre de Reynolds de I'écoulement en

restant bien entendu dans le domaine de validitelies-ci.

Définition des coefficients :

Le coefficient de frottemenf (facteur de Fanning) est défini au (1.14).

Le coefficient de transfert thermiquie (facteur de Colburn) est défini par :

Nu

= Repr® (1.27)

j

Les corrélations de Manglik & Bergles (1995) oré établies a partir des données expérimentales de

Kays & London (1984) principalement, dans la gangd®e dimensions suivantes :
- Diametre hydraulique : 0,646 &, < 3,414 mm ;
- Rapport d'aspect : 0,135 <1,034 ;
- 0,012<e,/L, <0,06;

- 0,038<g,/s, <0,132.
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L’expression proposée pour le diamétre hydraulegte

4s,.h, L,

= . (1.28)
Z(Sa La + ha La + ea ha) + ea Sa

h

Selon les auteurs, les corrélations sont valahletgge soit le régime d’écoulement pour une gamme

de Reynolds comprise entre 120 et 10000 :

Coefficient de frottement :

-0,2659 0,3053 0,236 3,767 01
f=9,6243Re‘°'7“22(eaj [ej y'°'1856{1+ 7,669010° Re“*“zg[e""j (ej yOvQZ} (1.29)

Sa L a Sa La

Coefficient de Colburn :

01

e —-0,0678 e 0,1499 e -1,055 e 0,456
j:0,6522Re°'54°{;} (LE‘J y"'“"“{1+5,269ElO5 Re“"‘(;} (LaJ y°’5°4] (1.30)

a a

Avec ces corrélations, tous les résultats expétiaenutilisés par les auteurs sont prédits avec une

erreur inférieure a 20%.

Ces corrélations sont valables pour une large gamdm@ombre de Reynolds. Mais, dans le
cadre des réacteurs structurés, I'écoulement eswvesat laminaire avec des nombres de
Reynolds pouvant étre inférieurs a 120. A dessatesussi faibles, il est a craindre que les
ailettes décalées aient un comportement prochealesux droits, il faudra donc étre vigilant

guant a la validité des résultats obtenus avecomglations et si possible les confronter a

des mesures expérimentales.

2.3. Mousses métalliques

2.3.1. Caractéristiques géomeétriques :

Les mousses métalliques sont également utilisal#dda méme maniere que les ailettes et semblent
intéressantes pour I'insertion au sein d’'un échangéacteur. Ces derniéres sont connues depuis une
cinquantaine d’années. Cependant, a cause d'un@amauconnaissance de leur structure et du
manque de répétitivité de leur production, ellesnb’commencé a étre utilisées que treés récemment.
Leur principale caractéristique est leur trés gegparosité, qui peut atteindre un taux de 98,5%teCe
porosité trés importante leur confére des qualigdiculieres qui sont une grande légéreté et une
grande surface spécifique. Ainsi, afin d’amélicgacore la compacité et les transferts thermiquess, d
échangeurs constitués a partir d'un milieu poraxomime les mousses métalliques) commencent a

étre étudiés. D’autres applications utilisent égeliet les mousses métalliques comme par exemple les
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systemes d’absorption d’énergie lors d’'impacts, dgactures Iégeéres, les protections anti- feu, les
absorbeurs de sons ou les boucliers électromagesétiq

Il existe différentes sortes de mousses métalligalesninium, cuivre et nickel) qui se présentenisso
forme de structure ouverte (« open cell ») ou decsire fermée (« closed cell »).

Figure1.13 : Mousses métalliques de type « closed dgl) et « open cell » (b)

Les mousses métalliques de type «open cell » sBtseules adaptées pour la conception
d’échangeurs de chaleur ou de batteries.

Les mousses métalliques a structure ouverte peuaeldur tour se différencier suivant deux
catégories : celles possédant des filaments creoglles avec des fibres pleines. Ces deux types de

mousses ont donc des propriétés mécaniques ebdestgs différentes.

Figure 1.14 : Mousses métalliques a filaments pleins (gapet creux (droite et milieu)

Les principaux avantages des mousses métalliques so
« une surface spécifique trés élevée (entre 98Bniret 4000 Mm®) et donc une surface
d’échange importante qui permet d’avoir un excelterefficient de transfert de chaleur ;
« une grande gamme de variété de mousse en ternwakt@ et de matériaux (cuivre, nickel,
chrome, aluminium...) pour diverses applications<#il60°C a 400°C) ;
» une possibilité d’insertion dans les échangeurslaites ou a plaques.
Par contre, ce type de géométries présente qudl@ms/énients :
* les pertes de charge sont élevées ;
« la connexion entre la mousse et la paroi de I'égbanest difficile a faire ce qui entraine une
efficacité d'ailette réduite.
Utilisées au sein d’échangeurs-réacteurs complstsmousses métalliques offrent une importante
surface spécifique utilisable comme surface dtailetalgré la mauvaise efficacité d’'ailette évoquée
précédemment mais aussi comme surface afin de eléposcatalyseur solide. De plus, la structure
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homogene et isotrope de ce type de géométrie estbuhimportant pour I'obtention d’'un écoulement
homogene. Cette méme structure, de par le cisa&iieme I'écoulement gu’elle engendre, peut étre
utilisée comme générateur de turbulence et de mélafin d'accroitre les transferts de chaleur et de
matiere.

Les mousses meétalliques sont caractérisées selerctitéres :

* la porositée, exprimée en %, est définie comme le rapport dume de vide au volume
apparent du milieu poreux. On peut distinguer lagité totale qui tient compte de la porosité
occluse au sein du solide (pores fermés, fibreases), de la porosité dite accessible qui
correspond a I'espace poreux connecté, au travepsetile fluide s’écoule ;

* e grade est le nombre de pores par unité de lamgegprimé le plus couramment en ppi
(pores per inch). Plus ce nombre est grand, plomlasse est compacte et dense ;

« la surface spécifique, en?m’, est le rapport de l'aire de la surface totale usrfaces

solide/fluide au volume de I’échantillon.

A partir des caractéristiques de la mousse, ipessible de calculer différents parametres telslgue
surface d’échange ou la vitesse maximale au seia meusse.

La surface d’échange secondaire est fonction darface spécifique de la mousse :

Ssecnndaire = Spv (131)
avec S, lasurface spécifique de la moussé/ff)
\ le volume du réacteur @n

Cette valeur dépend du nombre de pores par indh &t taille des filaments. Pour une valeur de ppi
constante, plus la taille des filaments est impaetaplus la surface spécifique sera élevée etlplus
porosité sera faible.

La vitesse maximale du fluide au sein de la mopssk étre calculée avec la relation suivante :

Uo

Uy = —
£

(1.32)

max

avec U, la vitesse frontale du fluide en m/s

& la porosité de la mousse en %
Toutefois, la définition de ces critéres peut vasgelon les fabricants de mousses ce qui rend toute
comparaison délicate et des vérifications sont doé@cessaires, notamment pour le grade et la
porosité. Pour une caractérisation plus pousséé deorphologie des mousses, d'autres critéres
interviennent comme le diameétre des brins et desspda distribution des tailles de pores ou «ceurb
porosimétrique», la tortuosité notgdrapport de la longueur moyenne réelle des ligleesourant du

fluide traversant I'échantillon a la longueur tetdle celui-ci)...
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2.3.2. Corrélation de Kim et al. (1998 et 2000)

Dans le cas des deux études, un systeme de bedeetpa chaque essai de comprimer les mousses
avec les parois de transfert thermique afin deirédau maximum les résistances de contact et de
supposer les mousses métalliques brasées aveartés ge I'échangeur.
Kim et al. (1998) ont étudié trois types de mousses métaltigen aluminium (ERG) de grade
différents (10, 20 et 40 ppi) avec une porosit®2is.
La loi de Darcy pour les nombres de Reynolds sarffiment faibles permet de déduire la perméabilité
du milieu poreux :
_uulL
AP

Des mesures de pertes de charge réalisées auxshadenka mousse ont permis de déterminer un

(1.33)

coefficient de frottement basé sur la hauthaie la mousse définie comme suit :
AP) h
f:(_j : (1.34)
L /pu

Afin d’obtenir une corrélation du facteur de frottent quelle que soit la perméabilité de la mousse,

données de coefficient de frottement sont conwerge groupes adimensionnelf, Da’? et

Re, Da"?. Cette approche permet de montrer que toutesoleségs expérimentales convergent vers

une méme courbe.
Par conséquent, il est possible de déterminer on&lation générale du coefficient de frottement

valable quelle que soit la mousse métallique :

1

fh Da]/2 = W + CE (1.35)
avec Cg le coefficient d'inertie
K
Da=— le nombre de Darcy
h
K la perméabilité du milieu en’m
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Le Tableau ci-dessous résume I'ensemble de ceSlaions.

Perméabilité Coefficient
1/2 H
Grade RgDa K (mz) Jinertie CE Fluide Auteurs
45 0,012 - 20,7 181010°° 0,109
88M10°— " . Montillet
60 14.2 085310 0,0973 eau, glycérol (1992)
100 0,040 - 6,55 018110°® 0,128
10 (ERG) 20,6 — 101 10400°® 0,1
5 . Kim et al.
20 (ERG) 17,5-85,8 7600 air (1998)
40 (ERG) 14,3-70,3 51010
3-50 2010 0,0779
% ' Beavers &
3-60 776010°® 0,0701 eau Sparrow
5-100 1901010°® 0,0736 (1969)

Tableaul.4 : Paramétres de la corrélation précédente p@waluation des pertes de pression des
mousses métalliques

lls ont pu constater que ce facteur de frottemanindie lorsque le nombre de Reynolds augmente. De
plus, pour un méme nombre de Reynolds, le coefiicie frottement diminue avec la perméabilité du
milieu poreux. Ceci est di a la diminution des ditnes de pores de la mousse qui engendre une

augmentation des pertes de charge.

L'étude thermique de Kinet al. (1998) a montré que le coefficient de Colburn dimirorsque le
nombre de Reynolds augmente. De plus, pour un nm&mdre de Reynolds, ce coefficient diminue

lorsque la perméabilité de la mousse diminue. Lmétation suivante, pour le facteur de Colburn,

Y

valable quelle que soit la mousse avec un nombr®eaolds rapporté non pas a un diametre

hydraulique mais & la hauteur de la mousse a @biépourl4,3(ReDa’?(101 :

j, =00159Re, **"* Da ™" (1.36)

Il est important de noter que cette corrélationbastee sur une surface d’échange correspondant a la

projection de la mousse c’est a dire la surfacegire.
Kim et al. (2000) ont pris en compte I'efficacité d’ailetteys établir une corrélation sur le facteur de
Colburn modifié j" :

j” =1373Re**° Da"*) (1.37)
Cette relation peut donc étre utilisée directenpentr I'estimation du coefficient d’échange au sein

des mousses métalliques brasées. De plus, cet@atimn differe de la précédente par la surface
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d’échange considérée. En effet, la surface totalldnousse (équation 1.31) est ajoutée a la surfac

primaire pour définir la surface de transfert thigume.

2.3.3. Equation de Darcy-Forchheimer

Topin et al. (2005) ont utilisé I'’équation de Darcy-Forchheinpewur le calcul des pertes de pression
unidirectionnelles d'un écoulement en régime pemnandans des milieux poreux homogenes,

uniformes et isotropes d’un fluide newtonien incoegsible. Pour une mousse de hautdufen m) :

- P=Lurpurp (1.38)
avec: K la perméabilité en m?2
Y la passabilité
u la vitesse de filtration c’est-a-dire la vitessefiiide dans la mousse en th.s

Le premier terme de I'équation de pertes de cheagactérise donc les effets visqueux tandis que le
second terme représente les effets inertiels. lasx paramétres de perméabilité et passabilté
caractérisent la résistance du milieu poreux @U&ment et dépendent fortement de la structuta de
mousse, en particulier de sa porosiéet de sa tortuosité. lls ont pu étre déterminées
expérimentalement a 'lUSTI dans le cadre du profdRS SPECIMOUSSE.

Les mousses meétalliques présentent des avantagegamts de par :
« leur grande surface spécifique (>1006/nt) qui permet de déposer suffisamment de
catalyseur et qui contribue aussi au transfert thigjue ;
» leur structure qui permet un écoulement homogeéne.
Néanmoins, il s'agit d’'une structure d’échange éedrécemment donc les corrélations de la
littérature sont peu nombreuses et dispersées ¢uves dépendante de la géométrie de la

mousse). |l conviendra donc de les vérifier expéntalement.

2.4. Synthése

Ce paragraphe a décrit les structures étudiéefix@it ailettes droites et décalées et mousses) d'u
point de vu géométrique, hydraulique et thermique.
Toutes ces structures sont bien documentées, editefaudra étre prudent dans le cas :
* du lit fixe car les propriétés des particules n&t g@s toujours bien connues ;
» des ailettes décalées car le régime d'écoulemeligéutians les réacteurs structurés est
souvent trés laminaire, a la limite de validité degélations ;
» des mousses car il s'agit d’'une structure géomérapmplexe.
Des mesures expérimentales sont donc nécessaimedeaf/alider les corrélations utilisées dans la

modeélisation du réacteur. Elles seront présentéebapitre 4.
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La suite de I'étude bibliographique s’attache &dapréhension du déroulement de la réaction afin

d’identifier les phénoménes limitants : les trartsfeu la réaction chimique.
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3. Modéles physiques de la réaction et du transfert dans un solide

poreux

Comme nous l'avons vu précédemment, les phénomireemo-hydrauliques sont spécifiques a
chaque structure d’échangeur compact. Leur uitisatans le cadre d’'une réaction catalytique
hétérogéne nécessite en plus la compréhensionashss$erts et de la réaction dans un solide poreux.
L'objectif de cette étude bibliographique est deadlér le déroulement d’'une réaction catalytique
hétérogeéne afin d'identifier, par des criteres diud, I'étape limitante qui gouverne la vitesse de
réaction, a savoir la réaction chimique ou un phéte de transfert.

Dans un premier temps, le déroulement de la réacttalytique hétérogene est expliqué. Puis I'étude
des transferts externe et interne définit les re#tgour déterminer I'étape limitante en suppogast

le systéme est isotherme. Enfin, le cas non isotherst abordé.

Cette partie présente les résultats importantsyarson détaillée est disponible en annexe A.

3.1. Principe de fonctionnement
La réaction considérée est du type :

VaA+vgB+..—>vpP + ... (1.39)
Lors d’'une réaction catalytiqgue hétérogéne, lestifSgrésents dans le fluide réagissent sur laser
active du catalyseur poreux. Puis les produitsadeaction repartent de la surface du catalysensr ve
I’écoulement principal du fluide. La réaction sddnc une série d'étapes présentées dans la figure c

dessous.

Couche limite
Transport externe

Solide poreux
Transport interne

1 diffusion a travers la couche limite autour du gréé solide (transfert externe)
2 diffusion a l'intérieur du solide poreux (transfarterne)

3 adsorption du réactif

4  réaction chimique proprement dite en phase adsorbée

5 désorption des produits

6 diffusion a l'intérieur du solide poreux (transfarterne)

7  diffusion a travers la couche limite autour du grdé solide (transfert externe)

Figure1.16 : Schéma du catalyseur représentant les étdipeg réaction catalytique hétérogene.
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L’étape la plus difficile impose la vitesse de région.

3.2. Critéres pour déterminer I'étape limitante en transfert externe

Les critéres de résistances externes aux transfentsasse et de chaleur sont déterminés en utilisan
les bilans massique et thermique écrits sur lermelde contrdle comprenant la couche limite (ou le
fluide stagne). Dans ce cas, seules les limitatiquispeuvent étre dues a la couche limite sont

considérées.

3.2.1. Compétition entre réaction et transfert externe en
isotherme :

La compétition entre la réaction, qui se déroulesdie catalyseur, et la résistance diffusionnelle a
travers la couche limite de fluide stagnant quntdeire est évaluée par la fraction de résistance

externe :

AN
" KonC

Asu

f — CAex_C

V
avec L =—2% 1.40
. c =S (1.40)

Aex Aex p

Selon la technologie utilisée, le coefficient densfert de matiére exterrlg,, est estimé avec une

corrélation appropriée.

Si la fraction de résistance exterrig est proche de 1 alors la diffusion externe esitdinte et la

vitesse de réaction effective s’exprime de la mans@ivante :

— C
=k, , —hex 1.41
r, =Ko A (1.41)

Dans ce cas, la vitesse de réaction est du presriee quel que soit le mécanisme de la réaction

catalytique et elle est fonction de la longueuractiristique du catalyselug. Ainsi, en la faisant

varier expérimentalement, il est possible de sasdiry a ou non limitation diffusionnelle externe.

Enfin, Le facteur d’efficacité externg,, tend vers 0.

Si la fraction de résistance externe est trésiedée a 1 alors il n’y a pas de limitation diffusicelle

externe. La vitesse de réaction effective est dgade a la vitesse intrinséque et le facteur datiité

externers],, vaut 1.

S'il'y a plusieurs réactifs, le calcul doit étré faour chaque cas.
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Dans la littérature, il existe des critéres simdaic’est a dire avec le méme facteur de résistance
externe mais avec des bornes différentes pour iétisiil y a ou non résistance au transfert deseas
Par exemple, Gorket al. (2002) utilisent le critere de Mears pour un systé@le canaux recouverts de

catalyseur et avec une réaction d’ordre 1 par nagpleur réactif limitant :

—(d
o2
f, :"/2< 015 (1.42)
kD Cex
avec: d, le diamétre hydraulique des canaux

Le coefficient de transfert de masse exterkgen m.§), pour leur gaz, est calculé avec la relation

suivante :

k, = 166Re’ 5@ 2D (1.43)

h
De plus, seule la limitation au transfert de masderne a été étudiée car d’aprés eux, dans ldesas
canaux enduits de catalyseur, il n'y a pas de a@uaehcatalyseur poreux mesurable donc l'influence
de la diffusion dans les pores n'est pas prisecenpte. Mais dans des travaux plus récents, il a été
montré que cette hypothése n’est pas valable etlajuésistance au transfert de masse interne est

sensible a I'épaisseur de la couche d’enduit cidaly (Hayest al, 2004).

3.2.2. Résistance externe au transfert de chaleur

Pour I'étude de la résistance au transfert de neatéxterne, la température du catalyseur est
considérée uniforme et égale a la température iaudsefluide T,,. Ce paragraphe permet d'évaluer
les effets des écarts de température au niveaa deuche limite. En effet si le milieu n'est pas
isotherme, la température a un effet sur la cotstda vitesse et donc sur le facteur de résistance
externe f,. Toutefois si la fraction de résistance exterrievessine de 1, la vitesse de la réaction
effective n’est plus une fonction de la constargevidesse intrinséque et ne dépend donc pas de la

température.

L’écart de température externe s’exprime de la grarsuivante :

T, -T. :kDACAex(_AHr)

su__ex f.=a,f, (1.44)
Tex aTex
aveca, I'écart de température maximal :
a = I(DA CAex(_ AHr) (145)

€ aT

ex
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Si la difféerence de température entre I'extériear ld couche limite et la surface du catalyseur

(Ty, —T,,) estinférieure a quelques kelvins, il N’y a pagésistance externe au transfert de chaleur et

ces deux température sont égales.

Par contre, si cette différence est supérieureaqgas kelvins, il est alors nécessaire d'évalaer |
rapport des constantes de vitesse afin de détermsihg a ou non résistance externe au transfert d
chaleur. Les conditions suivantes permettent dpasgy qu'il n'y a pas de résistance au transfert de

chaleur et donc que les deux températures sorgsgal

SOJ_OUL

RT,,

E
RT,,

a,

e

1+a,

ae fe
1+a,f,

< 01, si f, nest pas connu 1(46)

Si ces relations ne sont pas veérifiées alors it§sistance externe au transfert de chaleur.

Comme précédemment, dans la littérature, on peuvér des criteres similaires. Par exemple, Goérke

et al. (2002) utilisent le critére de Anderson pour Isystéme de canaux :

AH’”’(O%)[ E, J<1 (1.47)

a T, RT,,

De plus, pour calculer le coefficient de transtkrtchaleur, ils utilisent la relation suivante :

%

3 }/ 3
Nu= 3,66«+o,7s+[l65(RePrdhj%_o,7] [[ 2 ] JW] (1.48)
2 1+ 22Pr L

avec : L lalongueur du canal (en m).

Enfin, la résistance au transfert thermique darm®leche limite devient limitante avant la résiseaaa

, . ad . : , . ,
transfert thermique interne tant qes, :/]_P < 01 avec le Biot thermique qui représente le ratio de
p

la résistance thermique du catalyseur sur cells Bacouche limite.

Pour le calcul du facteur de résistance externéet’écart de température externe maximal, il
faut donc connaitre :
* les propriétés géométriques du catalyseur : lesndes ne sont pas toujours mesurables
au laboratoire et des estimations sont utilisées ;
+ la vitesse de réaction effective: des mesures riempstales doivent donc étre
préalablement effectuées ;
» les propriétés thermo-hydrodynamiques du réactealles peuvent étre évaluées avec les

relations du paragraphe 2 de ce chapitre.
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Lorsque le transfert externe de matiére est lintjtéa vitesse de réaction est du premier ordre
quel que soit le mécanisme de la réaction catakgtigt elle est fonction de la longueur
caractéristique du catalyseur. Ainsi, en faisantietacelle-ci expérimentalement, il est possible de

savoir s'il y a ou non limitation diffusionnelleterne.

3.3. Critéres pour déterminer I'étape limitante en transfert interne

Les critéres de résistances internes aux transferteasse et de chaleur sont déterminés en utilisan
les bilans massique et thermique écrits sur lermelde contrble comprenant le pore du catalyseur.
Dans ce cas, seules les limitations qui peuveatdtes a la diffusion des molécules dans les plres

catalyseur sont considérées.

3.3.1. Compétition entre réaction et transfert interne en
isotherme

Il s’agit donc de comparer la réaction, qui se diralans le catalyseur, et la résistance diffugtan
interne dans les pores du catalyseur.
Le module de Thiele sert & déterminer s'il y a oo résistance au transfert interne :

Facy Lo

= Tt (1.49)
“, D.C

Asu

Si le module de Thiele est tres inférieur a 1,yla pas de résistance au transfert interne. dis@u

regime chimique interne avec le facteur d'efficdditternes; , valant a 1, la vitesse de réaction

effective est alors égale a la vitesse de réagtivimseque ¢, =r,(C,,))-

Si le module de Thiele est tres supérieur a 1, # yésistance au transfert interne et le facteur

d’efficacité interne est défini par :
Nu=—t 2 <1 (1.50)

Dans ce régime, le catalyseur n'est que partielteraélisé en raison du freinage diffusionnel. On
peut interpréter le facteur d’efficacité interrpg, comme une mesure de la fraction du volume de

grain de catalyseur qui fonctionnerait a la viteéssgnséque en condition de surface (fonctionnemen

isotherme) :

—_| 2 kD, & o
rp = m L 2 Csu = kapp Csu (1.51)
p
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L'ordre apparent de la réaction est alord et I'énergie d’activation apparente @t = % +[_J
2

avec E; I'éventuelle énergie d’'activation de diffusion.

L'inconvénient du module de Thiele est l'utilisatidle la vitesse intrinseque qui n'est pas toujours

connue. Si ce parametre n'est pas connu, le mal§eisz est utilisé :

. oL’
@, =N &, = m (1.52)
Si le module de Weisz est tres inférieur a 1, @igg’ du régime chimique et le facteur d'efficacité
externers), vaut 1.
Si le module de Weisz est trés supérieur a 1,agis’du régime diffusionnel interne et le facteur
d’efficacité externey, s’exprime de la maniere suivante :

P ; (1.53)

Lorsque plusieurs réactifs sont soumis au freirdiffasionnel, les calculs sont répétés pour chacun
d’eux en remplagant, par ‘Vj‘rp. Si au moins un des modules de Weisz est grandntie; la

réaction est limitée par diffusion interne. Dansces, si un uniqgue module de Weisz est nettement

supérieur a 1, alors son inverse estime le faad&ificacité internes,. Par contre, si c’'est la cas

pour plusieurs modules de Weisz, il n’est pas piessi'estimer le facteur d’efficacité intermg,, .

La forme du catalyseur intervient dans la zonerinégliaire lorsque le module de Thiele est voisin de
1.

Pour des réactions en phase gazeuse, le factdticatéé dépend du mécanisme de transport. Ceci

est pris en compte dans le terme de diffusivitéatife D, .

3.3.2. Résistance interne au transfert de chaleur

Les résultats précédents considerent la tempérdtucatalyseur connue et uniforme dans la particule
Or, la température a une influence sur le moduleTkiele : une augmentation de la température
augmente la constante de vitesse et donc le mdeéulédiele, c'est-a-dire qu’elle favorise la limibat
diffusionnelle interne. Mais il est trés difficitee rendre compte de la résistance interne au éndrusf

chaleur.

L’estimation de I'écart de température interne mete [, est définie par I'expression suivante :

T, A T,

su su

[TC —Tsuj _ De(— AH r) Chsu ™ CAeq — /Bc (154)
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Si la difféerence de température entre le coeumeturface du catalyseur (T, ) est inférieure a

quelques kelvins, alors il n’y a pas de résistamterne au transfert de chaleur et ces deux

températures sont égales.

Par contre, si cette différence est supérieureedqgas kelvins, il est alors nécessaire d'évalaer |
rapport des constantes de vitesse afin de détermsihg a ou non résistance interne au transfert d
chaleur. La condition suivante permet de suppos@rriy a pas de résistance au transfert de chialeu

et donc que les deux températures sont égales :

E
RT,,

B.
1+ 5.

Si cette relation n’est pas vérifiée, il y a rémiste interne au transfert de chaleur.

<01 (1.55)

Dans la littérature, on peut trouver des criténeslaires. Par exemple, le critere d’Anderson :

-(d 2
( 075 = (1.56)
AT, E
Le facteur 0,75 est souvent arrondi a 1. Si céreriest respecté, il n'y a pas de résistance mtaun

transfert de chaleur.

De plus, il est valable qu'il y ait ou non une liation diffusionnelle interne.

Pour le calcul de la résistance au transfert ineeet de I'écart de température interne maximal, il
faut donc connaitre :

» les propriétés géométriques du catalyseur : lesndes ne sont pas toujours mesurables
au laboratoire et des estimations sont utilisées ;

» la vitesse de réaction intrinséque pour I'utiligatidu module de Thiele et la vitesse de
réaction effective pour le module de Weisz : desums expérimentales doivent donc étre
préalablement effectuées ou la réaction doit éien locumentée avec des mesures de
cinétiques de réaction.

Lorsque le transfert interne de matiere est limitd@ catalyseur n'est que partiellement utilisé en
raison du freinage diffusionnel. On peut interpréle facteur d'efficacité interne comme une
mesure de la fraction du volume de grain de caglygjui fonctionnerait a la vitesse intrinséque
en condition de surface (fonctionnement isotheratd)ordre apparent de la réaction est alors

(n+1)/2 ce qui peut étre mesuré expérimentalement.
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3.4. Compétition réaction — diffusion dans un grain de catalyseur
en fonctionnement non isotherme : limitations diffu sionnelles
internes et externes
S’il y a uniquement une limitation diffusionnellaterne, seul I'écart de température entre la sarfac
du catalyseur et le fluider( -1, ) est considéré. De méme s'il n’y a qu'une limaatidiffusionnelle
interne, seul I'écart de temperature entre le ceelar surface du catalyseur 1, ) est considére.

Par contre, s'il y a limitations diffusionnellesténne et externe, on fait le rapport des écarts de

température maximaux :

T ~Tex — I(D Ae Cex ~ Csu (157)
T - Tg, max D, Cu
avec :
Ky A _ Biy (1.58)
aD, Bi;
Co=Cuo T (1.59)
C 1-f

su e

Pour exprimer le coefficient de transfert de matiéxternek,, et le coefficient de transfert de chaleur

a , on utilise des corrélations adaptées a notre&sgsst

Pour les systémes gaz — solide, on a généralemtﬁinﬂ (10*- Le gradient thermique est donc
Bi,

localisé dans la couche limite externe, ce quiigua T,, - T, >>T_ —T.

Pour des systemes en phase gazeuse, la part lanpghustante dans la résistance au transfert de
chaleur se situe dans la couche limite plutét qaesdle catalyseur & cause de la conductivité
thermique effective du solide qui est plus impdgague la conductivité du gaRans le cas de

réactions trés exothermiques, le gradient de teatpée entre la particule et la phase gazeuse

peut devenir trés important.

3.5. Synthése

L’étude des phénomenes de transfert de masse leucttans les milieux poreux a montré que la
vitesse de réaction peut étre gouvernée par :

» le transfert externe dans la couche limite ;

» le transfert interne dans le pore du catalyseur ;

* ou laréaction chimique sur la surface active dalgseur.
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La détermination de I'étape limitante passe pavaléation de différents critéres qui nécessite la

connaissance :

des propriétés géométriqgues du catalyseur : leséimnne sont pas toujours mesurables au
laboratoire et des estimations son utilisées ;

de la vitesse de réaction effective (ou intrinsegoear le transfert interne) : des mesures
expérimentales doivent donc étre préalablementcteiées ou la réaction doit étre bien

documentée avec des mesures de cinétiques deoréacti

des propriétés thermo-hydrodynamiques du réactelles peuvent étre évaluées avec les

relations du paragraphe 2 de ce chapitre.

De plus, la résistance au transfert de matiérenateu externe peut étre détectée expérimentalement

Pour une limitation externe : la vitesse de réactist du premier ordre et dépend de la
longueur caractéristique du catalyseur. En faisamnter celle-ci expérimentalement, il est
donc possible de savoir s'il y a ou non limitatitiffusionnelle externe ;

Pour une limitation interne : le catalyseur n’ege gpartiellement utilisé en raison du freinage

diffusionnel et I'ordre apparent de la réaction aktrs (n+1)/2 ce qui peut étre mesuré

expérimentalement.

Pour des systéemes en phase gazeuse, la part langostante dans la résistance au transfert de

chaleur se situe dans la couche limite plutét qaesdle catalyseur a cause de la conductivité

thermique effective du solide qui est plus imparague la conductivité du gaz.

Les réacteurs structurés ont un réle important faee limitations diffusionnelles qu’ils peuvent

atténuer voire supprimer par rapport aux technegiassiques.

Enfin, pour modéliser le réacteur, la vitesse @etién apparente doit étre connue ce qui impliqrie d

savoir quel phénomeéne régit la réaction.
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4. Conclusion

Les technologies couramment utilisées dans I'indusbmme le lit fixe présentent un certain nombre
d’inconvénients :

» une faible efficacité en transfert thermique radiahiveau du lit catalytique ;

* une résistance au transfert de chaleur dans larr@goche de la paroi du réacteur.

Pour des réactions endothermiques ou exothermigassinconvénients provoquent I'apparition de
points froids ou chauds, qui conduisent a la ditidimude I'efficacité du catalyseur par unité de
volume. De plus, son temps de réponse lors du dageou en régime transitoire est long.

Les réacteurs structurés du type échangeur-réasterbien adaptés pour résoudre ces problemes
grace :

* au contrdle thermique de la réaction qui améliarednversion mais aussi la sélectivité ;

* au couplage directe de la réaction et du trangfertique qui permet l'intégration de ce type
de procédé dans une chaine de fabrication avetiggtitn des fluides chauds ou froids et
ainsi une économie d’'énergie ;

e A sa compacité qui permet de fabriquer des systintéxgrés avec le couplage de réactions
endothermique et exothermique.

Aprés avoir fait le bilan des technologies innoeangue I'on trouve dans la littérature, les stmestu
d’échangeurs compact telles que les ailettes emimssses répondent bien a la problématique de
I'intensification des procédés. De plus, la bonoemaissance de ces structures, de par leur utlsat
dans des échangeurs industriels, permet d’avoirgéoeétrie facile a fabriquer et & moindre colt
mais aussi un scale-up plus aisé avec une optionsaes échanges thermiques bien maitrisée.
Cependant, la mise en ceuvre de telles structuaassa des inconvénients :

* une baisse d'activité du catalyseur plus rapideauee quantité plus faible qu’en lit fixe ou
monolithe ;

» latenue de la couche catalytique sur des matégaugeuvent se dilater ou se rétracter ;

* le remplacement du catalyseur.

Afin de bien cerner les propriétés géométriqguaberimo-hydrodynamiques des échangeurs-réacteurs,
une étude bibliographique a été faite sur chaquetsre utilisée dans ce travail de thése : afette
droites et décalées, mousses et lit fixe. D'ung patte étude a permis de comprendre et quaniefer
phénomeénes thermo-hydrodynamiques mis en jeu @danéatteur, et ainsi d’avoir des corrélations
représentatives des phénomeénes physiques qui sdiligées lors de la modélisation du réacteur au
chapitre 5. D’autre part, elle a mis en avantlitétide faire des mesures expérimentales des paetes
charge et coefficients d’échange thermique poufigétes corrélations. Le principe des mesuresa ser

expliqué au chapitre 3, et les résultats serorggmt&s au chapitre 4.
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Enfin, le déroulement de la réaction dans le systporeux qu’est le catalyseur a été expliqué pour
comprendre les mécanismes en jeu et déterminewia@gjt la vitesse de réaction (réaction chimique
ou transfert interne ou externe). Les réacteursctirés ont un réle important face aux limitations
diffusionnelles qu’ils peuvent atténuer voire sup@r par rapport aux technologies classiques type |
fixe.

Ce travail de thése concernant le réacteur et aggdction, il ressort de cette étude la nécedsité
choisir une réaction modele bien documentée poatuév les critéres et déterminer ainsi I'étape
limitante. Le chapitre suivant s’attache a sélextar la réaction modéle la plus adaptée pour étudie

les échangeurs-réacteurs et détaille la cinétigua déaction choisie.
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CHAPITRE 2. REACTION CATALYTIQUE MODELE
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La présente étude sur les échangeurs-réacteurgugapur une réaction modele qui, afin d'étre
démonstrative, doit répondre a divers critéres :

* Thermique : la réaction doit donner lieu a des teffethermiques non négligeables
(endothermiques ou exothermiques) afin de mestaerélioration de I'échange thermique
par rapport aux procédeés existants. Plus partieumient, par rapport aux procédés en lit fixe
ou la présence de points froids ou chauds dimireffichcité du catalyseur et donc le
rendement de la réaction.

» Mise en ceuvre expérimentale :

- le choix se porte sur une réactemdothermique car sa mise en ceuvre expérimentale
est plus aisée (les réactions exothermiques élastgficiles & maitriser) ;

- les conditions de la réaction (température et pepsioivent étre compatibles avec
les structures d’échangeur mais aussi avec la éoexppérimentale du laboratoire
(c'est-a-dire une température de 500°C et uneipressgximale de 5 bar).

» Catalyseur : il doit pouvoir étre régéndmésitu ou avoir une désactivation lente puisque celui-
ci sera déposé sur une structure d’échangeur etssiée donc un changement de toute la
structure s'il n’est plus utilisable. Les procédé&suellement en lit fixe répondent bien a ce
critere.

Ce chapitre présente, dans un premier temps, eeelgéactions catalytigues endothermiques
industrielles et leur positionnement par rappomt etiteres développés ci-dessus. Au terme de cette
partie, le choix de la réaction modéle sera fadttayé.

Ensuite, cette réaction choisie est détaillée dntpte vue de sa cinétique de réaction et de ses
mécanismes réactionnels afin de disposer de dosuéfesantes pour comprendre le comportement de
la réaction (avec les produits secondaires pos3iblemodéliser la cinétique lors de I'étude numési

du réacteur.

1. Revue de guelques réactions catalytiques gaz/s olides

endothermiques

Toutes les réactions présentées dans cette reblimgbaphique sont endothermiques.
Dans l'industrie, il existe différents types deat@ans catalytiques hétérogenes endothermiquesset |
principales peuvent étre classées en trois fansiéémn leur application :
» les réactions pour le raffinage du pétrole ;
* la production de gaz de synthese par reformagelytigtee d’hydrocarbures (méthane
notamment) ;

» la production d’hydrogéne par vapo-reformage céitplg.
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Pour chacune de ces trois familles, un état estiési principales réactions industrielles, aing pur

aptitude a répondre aux criteres de sélection.

1.1. Reéactions pour le raffinage du pétrole

Le pétrole est un mélange de différents produitdrdgarbonés. Pour étre utilisable dans les
différentes branches de l'industrie ou dans lesenmst a combustion, il doit subir une série de
traitements divers. Dans ces traitements se trauves réactions catalytiques hétérogénes

endothermiques.

1.1.1. Craquage catalytique

Le craquage catalytique est un procédé qui searrisformer les coupes lourdes a longues chaines
d’hydrocarbures en coupes plus légéres utilisadides la fabrication des carburants. Il permet ainsi
'augmentation de la production d’essence et GPisraassi de la qualité de I'essence produite (la
proportion d’hydrocarbures a indice d'octane élelahs les essences de craquage catalytique est
importante).

Ce procéde se fait en phase vapeur a 400-500°@vibe 2 bar avec des zéolithes comme catalyseur
et plusieurs réactions se produisent simultanéntex®t.principales réactions sont présentées dans le

tableau suivant.

Craquage des paraffines nHGni2 — CiHoxiz + GHoyio N=x+y
Saturation d'oléfines Elon — CHax + CHyy n=x+y
Désalkylation Ar-CHane1 — ArH + GHa, n=x+y
d’alkylaromatiques Ar-CiHanis — Ar-CyHoxi1 + GHoyio
CH Hi, + CHy + CGH n=x+y+6
Craquage de cycloalcanes Hlan = Gz *+ GiHax+ GHzy y
CiHon — CHo + CyH2y n=Xx+y
Décomposition Hy—-xC+yl2H
Déshydrogénation R-GHCH,-CH=CH, — R-CH=CH-CH=CH

Tableau2.1 : Exemples de réactions de craquage catalytique

Les réactions de craquage catalytique sont endoifees et trés rapides.

De plus, une des particularités du procédé de agmjeatalytique est la production importante de
coke qui entraine une désactivation tres rapideadalyseur. Cette désactivation rapide impose une
circulation en continu du catalyseur afin de poule@régénérer par combustion du coke a température
élevée. Pour éviter cette formation de coke, il pgssible de fonctionner sous une pression
d’hydrogéne (de 100 a 200 bar), il s'agit de I'pahaquage.

Actuellement, le craquage catalytique est effediads un réacteur a lit fluidisé (procédé FCC :d-lui
Catalytic Cracking).
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Le craquage catalytique présente I'avantage detfonnoer :
* ades températures acceptables qui permetteninise en ceuvre avec des matériaux
traditionnels ;
e aune pression raisonnable.
Mais, il présente aussi plusieurs inconvénients :
» le catalyseur se désactive rapidement et sa régépérdoit étre fréquente, & moins
de pouvoir fonctionner sous pression élevée d’'hygine ;
» plusieurs réactions ont lieu simultanément, ce rgaid I'étude difficile a cause des

produits secondaires et d’'une cinétique plus corgle

1.1.2. Reformage catalytique

Le reformage catalytique permet de convertir lapeonaphta (paraffines, oléfines, cycloalcanes) a

indice d’octane faible en constituants aromaticauésrt indice d’'octane servant de base a I'essence.

Dans le procédé de reformage catalytique des mapfgi@balement endothermique), plusieurs

réactions se produisent en méme temps, tellesegu@dctions suivantes :

Déshydrogénation des cyclanes en hydrocarburesasicpras : réaction tres endothermique

(AH,=210 kJ/mol) :

O Pa— ©+ 3H (2.1)

cyclohexane benzéne

Déshydrocyclisation des paraffines : réaction emgius endothermiquéd,=250 kJ/mol) :

CH3'(CH2)4'CH3 < @ +4 H, (22)
hexane benzéne
Isomération des n-paraffines en isoparaffines etalleylcyclopentanes en alkylcyclohexanes :

réaction faiblement exothermiquéH,=-10 a -20 kJ/mol) et tres rapide :

Q P— O 2.3)

méthylcyclopentane cyclohexane

Le reformage catalytique se fait dans une sériegdeteurs (trois ou quatre) a lit fixe ou lit mebil

avec un catalyseur a base de platine et a une tatapgde 450 a 500°C sous 1 & 5 bar. La formation

de coke désactive rapidement le catalyseur mags pelt étre ralentie en fonctionnant sous une

pression de 20 a 40 bar en présence d’hydrogéne.

La réaction de reformage catalytique a I'avantagese faire :
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» ades températures acceptables ;
* aune pression raisonnable ;
e avec une endothermicité importante.
Mais elle présente plusieurs inconvénients :
» la désactivation du catalyseur est rapide, & malespouvoir fonctionner sous une
pression élevée ;

« le reformage fait intervenir plusieurs réactions, qui rend son étude plus difficile.

1.1.3. Déshydrogénation

La déshydrogénation est utilisée pour la productimiéfines servant de matiére premiere dans
l'industrie des plastiques, pharmaceutique, éleaje, aéronautique et du textile.
Les contraintes thermodynamiques nécessitent dggtatures de réaction élevées, d’autant plus que
la chaine carbonée est courte.

* Propane et butane :
La déshydrogénation du butane est utilisée poudyire des buténes et du butadiene (molécule

servant a produire du caoutchouc synthétigie)£260 kJ/mol) :

CHs-CH,-CH; — CH;CH=CH-CH; + H, - CH~CH-CH=CH, + H, (2.4)
butane buténe butadiéne
La réaction se fait généralement en lit fluidisée@wne température supérieure a 400°C et un
catalyseur a base d’oxyde de chrome. La désadivadlti catalyseur se fait rapidement par formation
de résidus carbonés, ce qui explique I'utilisaticum lit fluidisé qui permet des temps de contaést
courts entre le butane et le catalyseur. De pdufgrte endothermicité de la réaction entraineamse
importante de la température du lit de catalysAinsi, la régénération du catalyseur est ausssésgl

pour apporter la chaleur nécessaire a la réact#le \catalyseur.

La réaction de déshydrogénation du butane prédéntantage :
» de se faire a des températures acceptables ;
* avec une forte endothermicité.

Par contre, il y a plusieurs inconvénients :
« la désactivation du catalyseur est trés rapide ;

* le temps de séjour est trop court pour cette étude.

o Paraffines en G-Ci4:
Les oléfines linéaires produites par la déshydratién des paraffines sont utilisées dans l'indastri
des détergents. Cette réaction est plus facilettraren ceuvre que la précédente puisque les chaines

carbonées sont plus longues (avec une endothegrdieit ordre de 125 kJ/mol). Le catalyseur a donc
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une durée de vie plus longue et la températureratéfdé se situe entre 420 et 550°C. Les catalyseurs
utilisés dans I'industrie pour la déshydrogénaties paraffines sont a base de platine et lithen,
plus la réaction a lieu sous une pression d’hydregéenviron 10 bar) afin de limiter la
déshydrogénation des oléfines en dioléfines et derlaniter la formation de carbone qui désacteve |

catalyseur.

La réaction de déshydrogénation des paraffinesegesl’avantage :
« de se faire a des températures acceptables ;
* avec une forte endothermicite.
Par contre, la pression de fonctionnement est él@adir limiter la déshydrogénation des oléfines

et donc la désactivation du catalyseur.

» Ethylbenzéne :
La déshydrogénation de I'éthylbenzéne sert a prediu styrene qui est utilisé dans l'industrie des
matériaux synthétiques (caoutchouc, polymeres spoéne).
Industriellement, le procédé de déshydrogénation’d@tbylbenzene utilise un catalyseur a base
d’oxyde de fer en lit fixe et la réaction a lie®@0-700°C en présence de vapeur d’eau afin deelimit

les réactions secondairesH,=130 kJ/mol) :

6 — ©
< +H (2.5)

éthylbenzene styrene

La température de réaction est trop élevée, ceegtiirédhibitoire dans le cadre de notre

étude.

1.2. Production du gaz de synthése par reformage du méthane

Le gaz de synthese (CO ef)Hbroduit par reformage du méthane sert a prodiese hydrocarbures
liquides ou du méthanol. Cette réaction est égalenméressante depuis quelques années pour la
production d’hydrogéne. Cette étape de productiomalz de synthése par reformage catalytique du

méthane est la plus difficile et se fait sur uralyeteur & base d’oxyde de nickAH,=206 kJ/mol) :

CH, + H,O - CO+3 b (2.6)

Cette réaction s’accompagne d’une réaction de ¢jaa@é (AH,=-41 kJ/mol) :

CO + HO — CO+H, 2.7)
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Le reformage catalytigue du méthane est une réactiodothermique qui a des contraintes

thermodynamiques importantes. Industriellemeng eleffectue & des températures supérieures a
800°C dans des réacteurs multitubulaires a unesipresie 35 bar et avec un exces d'eau. Les
conditions auxquelles s’opeérent la réaction soaés tséveres et nécessitent donc l'utilisation de

matériaux spéciaux (aciers a base de nickel) addsstmécaniquement aux températures élevées.

Les conditions de réaction (température et pregssomt trop séveres, ce qui est rédhibitoire

dans le cadre de notre étude.

1.3. Production d’hydrogene par vapo-reformage cata  lytique

Aujourd’hui, la production d’hydrogéne prend deriportance pour son utilisation comme carburant
pour les piles a combustibles. Le vapo-reformageuas des réactions qui permet la production
d’hydrogéne a partir de matiéres premiéres richelsydrogéne telles que le méthanol, le gaz naturel,
I'éthanol ou I'essence. Ces matieres premiéresagotrd’hui abondantes, notamment le méthane (et
donc aussi le méthanol, ce dernier pouvant étréyira partir du méthane — gaz naturel ou provenant
de la biomasse). Le vapo-reformage est une réaeimothermique qui se fait avec I'eau pour
produire du monoxyde de carbone, du dioxyde deocerlet de I'hydrogéne. Industriellement, la

réaction est mise en ceuvre en lit fixe ou réaatautitubulaire.

Fraction Fraction Conditions de la
molaire molaire de réaction Enthalpie
Carburant d’hydrogéne CO dans les - _ Catalyseur  de réaction
(fraction séche produits ~ Temperature Pression (kJ/mol)
en%mol)  (en %mol) (°C) (bar)
Méthane 78 11,2 700 — 800 25 A base de nickel 165
Méthanol 71,9 0,8 200 - 300 2-3 Cu/Zn 49
Ethanol 71,5 10-14 500 — 700 3 A base de nickel 70 1
Essence, diesel, fioul 73,3 20 700 — 900 3 A base de nickel

Tableau2.2 : Caractéristiques principales de la productihydrogene par vapo-reformage pour
quelques réactifs riches en hydrogéne (Brown, 28(Heuse, 2003)

Le tableau précédent permet de mettre en avarmttlgde la réaction de vapo-reformage du
méthanol est la seule réaction qui ait lieu a terappére modérée (en dessous de 500°C). Les
températures de réaction plus élevées tendent@ filis de pertes énergétiques et requiérent

des matériaux plus colteux ainsi qu’'un aspect $#cdu procédé plus important.

1.4. Choix de la réaction modele

Les critéres de choix de la réaction présentéatenduction de chapitre sont brievement rappelés ic
* endothermique ;

» facilité de mise en ceuvre expérimentale (presditengpérature modérées) ;
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» catalyseur (désactivation lente ou régénérableest an faible codt) ;
En regard de ces critéres, la réactiorvapo-reformage du méthanolest la seule, parmi celles qui
ont été mentionnées, apte a répondre a I'enseaielpoints :

» latempérature de la réaction est modérée (typigune@00-300°C) ;

» dans lindustrie, cette réaction a généralement Ba lit fixe, donc le catalyseur a une

désactivation lente ou peut se régénérer facilement

En plus, la réaction de vapo-reformage du métharéé et reste trés étudiée (donc bien documentée)
a cause de l'utilisation de I'nydrogéne comme ndlev&urce d’énergie avec les piles a combustibles
(une étude technico-économique sur le choix du améth pour la production d’hydrogene est
présentée en annexe B).
Ce choix permet ainsi une mise en ceuvre relativeaisée des structures d’échangeur compact dans
un procédeé catalytique hétérogéne gaz/solide aa®cahditions de fonctionnement modérées.

La suite de ce chapitre est consacrée a I'étude aaction de vapo-reformage du méthanol
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2. Vapo-reformage du méthanol

Pour ce travail de these, la réaction de vapoimedge du méthanol a été choisie comme réaction
modele. Cette réaction est bien documentée ettidysaur le plus couramment utilisé est du type

Cu/Zn/AlLOs. Ainsi, la bibliographie traite tout d’abord deasgpect cinétique de la réaction avec la

détermination expérimentale des constantes cirggigfin de disposer de lois simples pour modéliser
la vitesse de réaction.

Ensuite, 'aspect mécanisme réactionnel est détpdur comprendre ce qui influence le déroulement
de la réaction et déterminer quels peuvent étrprieduits secondaires.

Enfin, les modéles cinétiques sont comparés eisaril un modéle de réacteur piston afin de juger de
leurs différences et de sélectionner ceux qui semibés plus pertinents pour modéliser la vitesse d

réaction.

2.1. Aspect cinétique

2.1.1. Présentation de la réaction

De nombreuses études sur cette réaction ont mquérdes produits majoritairement obtenus sont H
et CQ avec de faibles quantités en CO. L’étude cinétdueapo-reformage du méthanol se base sur
trois réactions :

* Vapo-reformage du méthanol :

CHOH+HO ——> CQ+3H, (2.8)
» Une portion du méthanol est décomposée :
CH;OH % CO+2H (2.9)

» Dans certaines conditions, la réaction de gaz aul'@u water gas shift) a un effet non

négligeable sur la composition des gaz de sortie :

CO + HO <H H, + CO, (2.10)
Un calcul thermodynamique des constantes d’égailiimur les réactions (2.8) a (2.10) permet de

déterminer si elles sont équilibrées ou non. Ceutak fait a partir des enthalpies libres de réact

-AG (T)
In|K(T )| =————~* 2.11
n[K(T)] RT (2.11)
avec I'enthalpie libre de formation :
AG; (T):AHf(T)—TASf (T) (2.12)
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L’enthalpie et I'entropie de formation sont évalsi@a fonction de la température :

AH  (T)=AH, (298K )+ }Acp dT (2.13)

298

AS, (T)=AS, (298 )+ ]ACp d(InT) (2.14)

298

Température Vapo-reformage Décompositiondu Gaz al'eau

°C) (2.8) méthanol (2.9) (2.10)
200 11500 49 235
250 46390 520 89
300 152175 3762 40

Tableau2.3 : Constantes d’équilibre K (sans unité) en fmrcde la température pour les réactions
de vapo-reformage, gaz a I'eau et décompositiomdthanol

Le tableau ci-dessus montre que la réaction de-sefpomage du méthanol peut étre considérée
comme totale a cause de sa constante d'équililene€l Par contre, les deux autres réactions sont

équilibrées.

2.1.2. Lois cinétiques semi empiriques

Jianget al. (1993) ont utilisé une loi cinétique formelle pour débémer la vitesse de réaction du
vapo-reformage du méthanol. Lors de la réactiomgy composés sont présents (le méthanol ;GEH
'eau : HO, I'hydrogene : H, le dioxyde de carbone : G@t le monoxyde de carbone : CO). Seule
I'influence des trois premiers a été étudiée cefifdt des oxydes de carbone sur la vitesse deioéact
est nul.

La vitesse de reaction de vapo-reformage (en mo&HgoH.kgcata|yseu'r1.s'1) est bien représentée par la

loi cinétique suivante :

Pour pp<7kPa e = K(T) PRon Po (2.15)
Pour pi>7kPa e = K(T) P& PEo PE, (2.16)

Avec la constante de vitesse qui obéit a la loirdhAnius :

_ -E
k(T) =k, ex;{RTJ (2.17)

D’autres auteurs ont utilisé cette loi pour fagarl étude cinétique sous la forme :

e = K(T) C&yon Clko C. (vitesse >0) 2.18)
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Sammeset al. (2002) ont pris en compte l'influence du £0

e = k(T) pngBOH p:lzzo plr-]|32 pgﬁ)z (vitesse >0) 2.19)

Jiangetal. Agrelletal Amphlettetal. Sammset al.
Reuse (2003)

(1993 ¢y (2005) (1996) (2002)
Catalyseur G-66 MR BASF S3-85 G-66 MR C 18 HC BASF K3-110
Ny 0,7 0,26 0,26 0,62 0,63
n, 0,1 0,03 0,03 0 0,39
N3 -0,2 -0,2 -0,2 -0,66 -0,23
Ny 0 0 0 0 -0,07
Ko =200° 5 0
.- 285010 102010° 103M10" 15810°
(MOlchzon KQeaa .St kPaZrdresreacton 504 (1308 g 1 g1
Domaine de température pour E (°C) 245-275 170-260 75-2R0 160-270 225-250
E (kJ.mol) 76,9 105,1 100,9 108 74,164

Tableau2.4 : Comparaison des ordres partiels pour le vapimrmage du méthanol sur différents

catalyseurs a base de Cu/Zn/®d selon plusieurs auteurs

Le tableau précédent récapitule les résultats ifi@sats auteurs. Tous les auteurs s'accordentesur

fait que le méthanol a un ordre partiel positifdianque I'eau joue un réle négligeable dans la

cinétique de réaction. L'inhibition par I'hydrogerest également mesurée par tous, seule son

importance est en question. Il faut néanmoins nqtéavec un ordre partiel pour I'hydrogéne de

—-0,66, la vitesse de réaction devient tres faiblgr ple forts taux de conversion.

D’aprés Agrellet al. (2005), la concentration théorique maximum d’hgdnee dans les gaz produits

par la réaction de vapo-reformage est de 75%, raeds; I'exceés de vapeur, la valeur pratique est plu

faible.

Le schéma réactionnel du vapo-reformage du méth@aplations 2.8 a 2.10) met en évidence
I'intervention de cing composés au total lors deréaction. Or, ces différentes études
cinétiques ont abouti a la mise en place d’uneelmipirique qui prend en compte I'évolution

des concentrations en méthanol, eau, hydrogénar&ip dioxyde de carbone. Le monoxyde

de carbone n’a pas d’influence sur la cinétiqueéction.

2.1.3. Etude cinétique sur chaque composé

Amphlett et al. (1994) ont aussi fait une étude cinétique pougubacomposé apparaissant dans le
schéma réactionnel ci-dessus. Les réactions (2.8.9 sont considérées irréversibles et I'équdlib

de conversion du méthanol est virtuellement de 10D&oplus, la réaction de gaz a I'eau (2.10) peut
étre négligée sans perte de précision du modelecddsidére donc les constantes cinétiques du

modéle k et k pour la réaction (2.8) et (2.9) respectivemens lloés cinétiques pour chaque composé
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s’écrivent de la maniere suivante, avec les paraséiu modele donnés dans le tableau 2.5 (la itess

Ir correspondant a la vitesse algébrique) :

fenon = KiCanon ~ Ky (2.20)
w0 = K Conon (2.21)
feo, = KiCopon (2.22)

Foo =K, (2.23)

e, =3KCepon +2k, (2.24)

Avec pour un lit fixe isotherme :

H,0 (~&/RT)
{Aﬁ *B IIr{CHsoH H © A, e/
k, = = etk, =—2———— (2.25)

p P

H,O

avec: ——2——
CH,OH

le ratio molaire de vapeur sur le méthanol

115010° m°.stkg®
91410° m.s’kg!
84100 J.mot

1,46

70910° mol.s'.kg*
111200 J.mot

0,3

- B mw >

O m

2

Tableau2.5 : Parametres pour le modele semi empirique mipett et al. (1994)

Pour des températures supérieures a 200°C, la mdowedu méthanol est proche de 100%. Si
I'hydrogéne est formé seulement par la réactio8)(&lors la composition théorique des gaz produits
secs serait 75/25,0CO, en volume. Mais, si le ratio vapeur sur méthamoéetrée est supérieur a 1,
alors la composition des gaz produits secs eshprde la théorie.

Sundaresast al. (2001) utilisent cette méme cinétique pour la nlied@on de réacteurs parfaitement

agités continus en cascade.
L'étude cinétique de Amphlett et al. (1994) se lzagales lois cinétiques empiriques mais son

originalité réside dans I'étude cinétique pour chacqcomposé contrairement aux études vues

précédemment qui se concentrent sur la vitesséatgion globale.
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2.1.4. Lois cinétiques de type Langmuir-Hinshelwood

Geissleret al. (2001) ont fait des mesures cinétiques au sein diicroréacteur pour la réaction de
vapo-reformage avec un catalyseur du type Cu/ZnfO¥AL’évaluation des données expérimentales a
été faitevia un logiciel en utilisant un modéle de réacteutquislD et a permis de déterminer la loi

cinétique suivante :

e = K DG o 1= o P, (2.26)
’ K\fR(T) Pchon Phyo

avec une énergie d’'activatida =83 kJ/mol pour 230% (°C) <275.

Santacesariat al. (1983) ont utilisé un réacteur parfaitement agithtinu pour déterminer la
cinétique de réaction du vapo-reformage du méthauwnl un catalyseur commercial du type
Cu/zZn/AlLO; et ces auteurs prennent en compte un facteuriadieifé /7 qui dépend des conditions
opératoires. L'expression de la vitesse de réadiécrit de la maniére suivante, avec les parameétre
du modele présentés dans le tableau 2.6 :

k KCH3OH pCH3OH

e =17 (2.27)
1+ Kenon Peron + Kio Puyo

k(T)=k, ex;{_REJ

K, 17910° mol.kg".s*
E 102,61 kJ.mot

-E
KCHQOH (T) = KCHQOHO eX{WJ

RT

KCH3OHO 15410° Pa'
Ech.on -32,32 kJ.mot

Kio(T) = Kio, exp[_léfl'foj

Kioo 623010° Pa’
Eo -34,86 kJ.mot

Tableau2.6 : Paramétres pour le modele de Santacesarih €1983)

L’étape déterminante semble étre la décompositionnethanol qui est suivie par la réaction

équilibrée de gaz a I'eau.

Les études de Geissler et al. (2001) et Santacesaral. (1983) se démarquent des autres

études par la formulation de leur loi cinétiquetgipe Langmuir-Hinshelwood.
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2.1.5. Synthése

Cette revue bibliographique permet donc de dispdseteux types de lois cinétiques :

* des lois semi empiriques ;

* des lois du type Langmuir-Hinshelwood.
Une étude s’est aussi attachée a déterminer decilwétiques pour chaque constituant intervenant
dans le schéma réactionnel. Ces lois sont de fosmgses et se ressemblent. Elles seront comparées

au paragraphe 2.3. en vue de juger de leurs diffése

2.2. Aspect mécanisme

Au paragraphe précédent, les auteurs se baseuah suécanisme réactionnel simple pour déterminer
des lois cinétiques. L'étude du mécanisme réactibpermet de mieux comprendre le déroulement de
la réaction et d’expliquer la présence de certamss-produits. Elle aboutit parfois a la détermamat

de lois cinétiques complexes représentatives dénsaliéactionnel.

Choi et al. (2002) considérent toujours les méme réaction8)@ (2.10)) mais expérimentalement,
détectent la présence de méthane JClde diméthyle éther ((G#),), de formiate de méthyle
(CHCHO) et de formaldéhyde (GB) provenant de la décomposition du méthanol.
Ainsi, ils décrivent le mécanisme réactionnel dediEcomposition du méthanol de la maniére
suivante :

CH3OH (méthanol)
1
(CH30)2 (DMEx—2— CH30 (méthoxy) et H

2
CH20 (formaldéhyde) et H (2.28)
CH2 O——> | 4
8 5 ] 6
CH4 et H2O€—— CO et HE——— CH30CHO (méthylformatey—> GDP2

7

N
CH30CHO (methylformat:

Au final, ils arrivent & trois conclusions importas :
» L’addition d’eau au méthanol augmente significatiemt I'activité du catalyseur et réduit la
formation des produits secondaires. Le rendement hgdrogéne augmente avec
'augmentation du ratio eau/méthanol et le tauxndenoxyde de carbone diminue avec

'augmentation de la quantité d’eau.
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Simplification du mécanisme réactionnel de la dgoosition du méthanol & 8 étapes. Deux
étapes sont déterminantes : la décomposition dmidte de méthyle a T<230°C et la
formation du formaldéhyde a T>230°C.

Le site actif pour la décomposition du méthandéetapo-reformage est €ula perte de Cu-
O est la principale cause de la désactivationaleitdu catalyseur. La désactivation empire

lorsqu’il N’y a pas d’eau dans I'alimentation dacéeur.

Cette étude met en avant la nécessité de fairédation avec un exces d'eau afin d’améliorer le

rendement de la réaction en hydrogéne et de dimiaugtesse de désactivation du catalyseur.

Pour Jianget al. (1993), il y a deux possibilités concernant le chemiactidnnel du vapo-reformage
du méthanol (2.8) :

Le cuivre métallique est I'ingrédient actif alonseql’oxyde de zinc est un promoteur efficace.
Le cuivre est un bon catalyseur pour la synthéseélinanol et pour la réaction équilibrée de
gaz a l'eau. Ceci permet donc de supposer quealtstioé de gaz a I'eau intervient dans le
mécanisme réactionnel. Le monoxyde de carbonei faimaé, réagit ensuite avec I'eau par
une réaction de surface et produit le dioxyde dearee :

CHOH — > CO+2H

CO+HO %ﬁ H, + CQ,

Mais dans certaines études cinétiques, le monodgdearbone n’est pas détecté et des tests

(2.29)

ont montré que le formiate de méthyle est le prtaahajoritaire lorsque seul le méthanol réagit
sur le catalyseur. De plus, une large variété dalyseeurs a base de cuivre est active et
sélective pour la déshydrogénation du méthanol emifte de méthyle a pression
atmosphérique et avec des températures comprises 1680 et 240 °C. Il est donc possible
gue le schéma réactionnel soit le suivant :
2CHOH —> CHOCHO +2H
CH;OCHO + HO ——> CHOH + HCOOH (2.30)
HCOOH ———> CQ+H,

Takahashet al.(1982) proposent le méme schéma réactionnel.

Expérimentalement, les seuls produits secondaiééscthbles sont le monoxyde de carbone et le

diméthyle éther mais avec une quantité inférieut®gpour une conversion en méthanol supérieure a

80%. La vitesse de réaction de vapo-reformageiestreprésentée par la loi cinétique de Jiehgl.
(1993) (équations 2.15 a 2.17).

Selon Jiang et al. (1998 deux voies possibles pour le mécanisme réacatlodn vapo-

reformage du méthanol sont proposées: pour la pemn la réaction de gaz a l'eau
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intervient alors que la seconde passe par la déslgghation du méthanol en formiate de
méthyle. Toutefois, les produits secondaires séteatées en faible quantité et la loi cinétique

ne prend en compte que I'évolution des concentratem méthanol, eau et hydrogeéne.

Jianget al. (1993) ont effectué une étude cinétique plus poussédeseatalyseur qui a permis

d'arriver aux conclusions suivantes :

le catalyseur de type Cu/ZnOA8k; a une activité élevée et stable pour la réact®wapo-
reformage du méthanol qui produit de I'hnydrogeneetdioxyde de carbone avec une forte
sélectivité ;

en absence d’'eau, avec le catalyseur, la réactaréshydrogénation du méthanol produit du
formiate de méthyle. De plus, sa vitesse de réadtitiale est plus importante que celle du
vapo-reformage du méthanol mais elle s’accompagmeediésactivation du catalyseur ;

les réactions d’hydrolyse du formiate de méthyldeetiécomposition de I'acide formique sont
plus rapides que celle de vapo-reformage ou deydésfpenation du méthanol sur un
catalyseur de type Cu/ZnO/AR);;

la réaction de vapo-reformage du méthanol aveatalyseur de type Cu/ZnO/Ad; peut étre
expliquée en terme de déshydrogénation du méthagdiplyse du formiate de méthyle et
décomposition de I'acide formique. La vitesse dactién peut s’exprimer en utilisant un
modele du type Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Wastansdequel I'étape déterminante est

'arrachement d’un hydrogéne a un groupe méthospedr® sur le catalyseur.

Le schéma réactionnel qu'ils proposent est le sifareprésente les sites adsorbés sur la sudace

cuivre) :

S (@) \
CH,OH CH,O* + H*
K
CH,O* CH,O* + H* (b)
kl
K,
H,0O H,O* © .31
K .
H, . 2 H* (d) >
Ka ()
2 CH,O* CH.OCHO*
ke 0
CH,OCHO* + HO* _____ 5 HCOOH* + CHOH
ke ©
HCOOH* H, + CO, 9 )

Les résultats expérimentaux permettent de direlemeéactions (d) a (f) sont trés rapides et que la

vitesse de déshydrogénation du méthanol est refatimt lente. Donc I'une ou l'autre des réactiofs (a
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et (b) doit étre I'étape déterminante. L'utilisati@u modéle de Langmuir-Hinshelwood-Hougen-
Waston pour déterminer la cinétique de réaction antr@ que seule la réaction (b) est I'étape
déterminante. Lorsque la constante de vitesseHKa réaction (c) est treés petite, la vitesseddetion

s’écrit (les coefficients obtenus expérimentalensemit présentés dans le tableau 2.7) :

=12 -1/2
_ k Kl K31/ pCH3OH pHJZ/
rVR - (1 K K =12 =12 K -y2 =12 )2
+ 1°%3 pCH3OH sz + 3 H,

(2.32)

Température (K) k (mmelsonkg®s?) Ky (kPa')  Ks (kPah

443 32 636107 9510°
463 69 459110° 42M10°
513 174 27910° 26007
523 226 213M10° 21107

Tableau2.7 : Coefficients obtenus expérimentalement ectifimde la température
(Jiang et al., 1993

Un modéle cinétique plus complexe est proposé jaamgJet al. (1993. Il fait intervenir
'adsorption des molécules sur les sites cataly®uui sont donc spécialisés suivant la
réaction. On peut penser que la loi cinétique dat peprésentative du déroulement de la

réaction que celle qui a été proposée précédemment.

Peppleyet al. (1999 ®Y ont montré que plus la composition du gaz proesitloin de la composition
d’équilibre (selon la réaction de gaz a I'eau) sgavitesse de production du monoxyde de carbsine e
élevée. lls en déduisent ainsi que la réaction ae ayI'eau est déterminante dans la vitesse de
production du monoxyde de carbone ; cela signifialément que la vitesse de la réaction de
décomposition du méthanol est significativemensghible que celle de la réaction de gaz a I'eau
sous les conditions expérimentales utilisées. tlidesic nécessaire d’avoir un modele cinétique qui
comprend les trois réactions si I'on veut détermiaeomposition du gaz produit.

Les observations sur la variation d’'activité duabateur et sa sélectivité montrent qu'’il y a degpes

de sites actifs sur le catalyseur : un type des 8t actif pour les réactions de vapo-reformage du
méthanol et de gaz a I'eau alors que I'autre typsitks est actif pour la réaction de décomposdion
méthanol. Donc le mécanisme de réaction de décatigposiu méthanol est indépendant du
mécanisme des deux autres réactions.

Une étude plus poussée leur a permis de développ@iodele cinétique complet. Ce modéle prend en
compte les trois réactions et permet de calculerolmposition du gaz de sortie dont le taux de

monoxyde de carbone produit. Le mécanisme et leefaabnt présentés en annexe B.
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Contrairement a Jiang et al. (1993 Peppley et al. (1999 9 proposent un mécanisme
réactionnel dépendant de la réaction de gaz a l'dae plus, deux types de sites actifs sur le
catalyseur interviennent et le mécanisme réactibese donc défini sur chaque site. Enfin,
une loi cinétique complexe est déduite du mécaniueles réactions de vapo-reformage et
de la décomposition du méthanol et la réaction ae &@l'eau. Ces lois semblent complexes et
dépendent fortement de I'adsorption des différentaposés sur les sites actifs du catalyseur,

ce qui rend difficile leur utilisation.

Leeet al. (2004) ont montré que :

» les pressions partielles du méthanol et de I'hyéinegaffectent le taux de conversion de la
réaction alors que l'eau, si elle est présentexeasepar rapport au ratio stoechiométrique, et
le monoxyde de carbone ont un effet négligeabldestaux de conversion ;

* le monoxyde de carbone est formé par la réactivarséble de gaz a 'eau comme produit
secondaire et, par 'augmentation de la propomiomau, la quantité de monoxyde de carbone
peut donc étre maitrisée en amenuisant cette oéacti

De plus, les auteurs ont choisi d’étudier le moaétetique développé par Peppletyal. (1999 ¢4
(annexe C) et ont présenté une loi du type Langhimshelwood.

Concernant le modéle de Peppiyal. (1999 °9, Leeet al. (2004) ont tout d’abord défini le type de
sites actifs du catalyseur et la réaction limitaat@nt de corréler leurs points expérimentaux a
I'expression cinétique. Au vu des remarques préuéde il existe deux types de sites actifs sur le
catalyseur : avec I'hydrogene qui s’adsorbe supriemier et le méthoxy sur le second. De plus,
'adsorption de tous les autres composants et dastions intermédiaires sur les autres sites est
négligeable. Enfin, la réaction limitante est Ialdérogénation du méthoxy adsorbé en oxyméthyléne
adsorbé. Le principe du mécanisme de éeal. (2004) se trouve en annexe B a la suite de celui d
Peppleyet al. (1999 Y.

En complément de la modélisation du mécanismeiofeel, Leeet al. (2004) ont déterminé une loi
cinétigue du type Langmuir-Hinshelwood qui permet mgtendre en compte l'effet inhibiteur de
I’hydrogéne sans pour autant avoir un ordre detigraoégatif pour I'hydrogéne qui conduit a une

vitesse de réaction infinie en absence de celui-ci

-E a
e =k eXl{ﬁj Pch,on (A+ sz)ﬂ (2.33)

Avec cette expression, la vitesse de réaction (@ikgt'.s?) est finie lorsqu’il n’y a pas d’hydrogéne
grace au parametréd\ (en Pa) et son effet sur la vitesse de réactiorregstsenté par I'exposant

négatif5 . En corrélant leurs résultats expérimentaux & @tpression, ils obtiennent :
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~ I = 38100 eXl{%J pgﬁng (11'6 [10°+ Pw, )_0’647 (2.34)

Lee et al. (2004) ont repris le mécanisme réacebroe Peppley et al. (1999mais en

étudiant plus précisément les composés qui s'agsbrur les sites actifs du catalyseur et qui
limitent la vitesse de réaction. De plus, une leitgpe Langmuir-Hinshelwood est déterminée
et permet de tenir compte de I'effet inhibiteur’tdgdrogene sans pour autant conduire a une
vitesse de réaction infinie. Malgré un mécanisigctionnel complexe, la loi cinétique est

simple et ne fait intervenir que le méthanol eydfogéne.

2.3. Etude de cas : comparaison des cinétiques

Les deux paragraphes précédents ont permis de eodrprles différents mécanismes réactionnels du
vapo-reformage du méthanol et de présenter lescipales lois cinétiques proposées dans la
littérature. Ces différentes lois sont maintenastées via un modéle piston afin de les compates en
elles et de juger de leur utilisation et de leutipence.

Le modéle piston est tout d’'abord présenté. Pessyitesses de réactions sont comparées.

2.3.1. Modéle piston

Les différentes cinétiques de réactions sont iBEgyia un modele de réacteur piston afin de pouvoir

les comparer.

Pour la modélisation, la réaction (2.8) est défooenme suit :

A+B—->D+3Cavec(A=CKEOH,B=HO,D=CQ, C=H) (2.35)

Les hypothéses suivantes sont considérées :
» loi des gaz parfaits ;

« pression et températures constantes.

Le méthanol A est I'espece limitante (le rapportlaite eau/méthanoIfB/A est de 1,5) donc les

concentrations des différentes espéces sont exgsier fonction de la conversion en méthaXglet

de sa concentration en entr@g, :

_ Fpe 1-X, (2.36)
AQ.Bl+aX,
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avec: [ le facteur d’expansion physique et est égal arllesapression et température sont

constantes ;

a le facteur d’expansion chimique ;

Q. le débit volumique entrant fns™).

Par conséquent :

C,=C - 2a 2.37)
l+a X,
— FBe_FAe XA - FAe(fB/A_XA)z (fB/A_xA) (2 38)
P QA+aX,) Ql+ax,) T (+aX,) '

c = 3F e X =Cpe 3Xa (2.39)

Q. AL+ax,) T ({+aX,)

FA ><A XA
= e =C 2.40
Q. pBl+aX,) M (@+aX,) (2:49)
En régime permanent, le bilan matiére pour un egeqiiston idéal s'écrit :

% =R=v,Iy (2.412)

La vitesse de réactiory (en mol.sl.m3,eacteu) dépendant du volume de réacte ) et de la masse de
catalyseur (n,) est donnée par :

m
rR:|/ArA,0P(1—£):|/ArAV—p (2.42)

R

On obtient donc la relation entre la conversiométhanol et le temps de séjour)(:

Y/ o1
r=—=2=C, | dX , (2.43)
e X pe A'R

Afin de pouvoir comparer les cinétiques entre eli@s définit le temps de passage modifié (en

kg.s.mol") qui est le ratio de la masse de catalyseur silutenolaire en méthanol entrant :

m, _
FAe

XAS 1
J S 9%, (2.44)
Xpe LA A
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2.3.2. Comparaison

Le tableau suivant rappelle les différentes loetiques de la littérature décrites précédemmermnet
annexe, un tableau récapitule les conditions exy#riales de chaque étude citée dans cette revue

bibliographique (annexe D).

Energie
Auteurs Expression de la loi cinétique du vaponmafige du méthanol d’activation Catalyseur
(kJ/mol)
Reuse (2003), Jiares al. (1993), . ) .
Agrell et al. (2005), Amphletet re=Kp Pio PSP _ o
al. (1996), Sammet al. (2002) VR crion 0 T o, Voir § 2.1 pour plus de détails
Amphlettet al. (1994) lenon = _k1CCH30H -k,
Pco, P: 83

Geissleret al. (2001 .=k p2_ |1- €0, "1, . Cu/ZnO/ALO

( ) " Poson KVR(T) Pch,on Phjo 230<T(*C)<275 203

K Kenon Peron 77,4
Santacesariat al. (1983) e =17 : 2 o BASF
1+ KCH3OH Penon T KHZO Pu,o 160<T(°C)<200
. Pen,om P, P T AT
R K | Poneor/ - Phe Peo, clc
Peppleyet al. (1999)  fw = > °”3°”[ Ay][ H P "J 2 102,8 BASF K3 —
(150 P | s B, B i P stz i) 1EOSTCCI<260 120
kK, K3*? Poprom pQJ/Z 105
Jianget al. (1993) e = - > — " BASF S$3-85
(1+ Kl K3]/2 pCHaoH ijz/z + Kaj/z ijz/z) 170<T(*C)<250
_ 0,564 3 0,647 103 .

Leeet al. (2004) g = k(T) Pch,on (11,6 10" + sz) 160<T(°C)<260 Synetix 33-5

Tableau2.8 : Expression des lois cinétiques tirées ddétt@rature pour le vapo-reformage
du méthanol

Les calculs ont été faits pour les conditions Suies :

* Pression = 3 bar abs. ;

* Température : 160 < T(°C) <275 (valeurs extrémela ditérature) ;

» Ratio molaire eau/méthanol=1,5.
La loi cinétique de Pepplegt al. (1999) n'est pas exploitée du fait de sa complexité edies de
Geissleret al. (2001), et Amphletet al. (1994) n'ont pas pu étre modélisées a cause agengdres
manguants ou non valables.
La figure suivante représente les profils de casiveren méthanol en fonction du temps de passage
modifié a 200°C, pour les différents modéles cionéts. L'utilisation du temps de passage modifié,
par rapport au temps de passage, permet de congudrerelles les différentes lois cinétiques éeabli
avec des catalyseurs tres différents. De plugnigérature de 200°C a été choisie car tous lesraute

ont étudié ce point de température.
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100% - sty ————F - === ==
90%
80%
70%

60% -

50% 1 Jiang (1993a)
= = Reuse (2003)
—+— Samms (2002)

= Amphlett (1996)

= = Agrell (2005)
—+— Lee (2004)

Jiang (1993b)

= = Santacesaria (1983)

40%

conversion en méthanol

30% 11

20%

i
10% /

0% 7 T T T T T T T T T 1
0,00E+00 1,00E+05 2,00E+05 3,00E+05 4,00E+05 5,00E+05 6,00E+05 7,00E+05 8,00E+05 9,00E+05 1,00E+06

temps de passage modifié (g.s.mol '1)

Figure2.1 : Comparaison des lois cinétiques tirées dédtirature : conversion en méthanol en
fonction du temps de passage modifié pour 20012y &t un ratio molaire eau/méthanol de 1,5.
Sur cette figure, deux groupes de courbes se giistirt :

» Le premier groupe correspond a une vitesse déighaapide et rassemble les lois cinétiques
de Jiancet al. (1993 ©'9, Reuse (2003), Samnes al. (2002) et Agrellet al. (2005). Ces lois
sont toutes empiriques & I'exception de celle degbt al.(1993).

* Le second groupe avec les lois cinétiques de Antphteal. (1996) et Leeet al. (2004)
correspond a une vitesse de réaction plus lente.

Les différences entre ces deux groupes sont foRas.exemple, pour une conversion de 90% en

méthanol, le temps de passage modifié est auxoalentle 10g.s.mol* pour le premier groupe alors

quil est de 5C10° g.s.mofl* pour le second groupe ce qui représente, pourmérae quantité de
catalyseur, un temps de séjour 5 fois plus impogagr atteindre la méme conversion en méthanol.
Par contre, la loi cinétique de Santacesatial. (1983) se démarque des deux groupes : pour une
faible & moyenne conversion en méthanol, elletse siu niveau du deuxiéme groupe alors que, pour
de fortes conversions, elle rejoint le premier geode courbes.

Les différences observées entre les lois cinétiqpesvent étre dues aux différentes conditions
opératoires utilisées pour les établir. Plus paliicement, s'il existe dans le systéme expériniaiga

limitations aux transferts de masse et de chalalwj cinétique intrinséque n’est pas atteinte.
En faisant varier la pression entre 1 et 3 barlsdes modeles cinétiques de Reuse (2003), Saghms

al. (2002) et Jiangt al. (1993) sont sensibles. En effet, comme le montre laréigguivante, une

augmentation de la pression augmente la vitesséadéon.
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100% ] N — e —— @ @ R = R W W W = R m R m W = W w = = = = =

90%

80%

70%

60%

50%

Reuse (2003) P=1 bar
= = Reuse (2003) P=3 bar
Samms (2002) P=1 bar
= = Samms (2002) P=3 bar
Jiang (1993b) P=1 bar
= = = Jiang (1993b) P=3 bar

40%

conversion en méthanol

30%

20%

10%

0% - T T T T T T T T T 1
0,00E+00 1,00E+05 2,00E+05 3,00E+05 4,00E+05 5,00E+05 6,00E+05 7,00E+05 8,00E+05 9,00E+05 1,00E+06

temps de passage modifié (g.s.mol ™)

Figure 2.2 : Influence de la pression : conversion en méthen fonction du temps de passage
modifié pour 200°C, 3 et 1 bar et un ratio molagé@u/méthanol de 1,5.

Par contre, tous les modéles cinétiques sont dessibla température comme le montre la figure ci-
apres. Une augmentation de la température augnientitesse de réaction et tend a diminuer la

dispersion entre les profils de conversion en nré&tha

100% ~

90% -

80%

Jiang (1993a)

= = Reuse (2003)
—+— Samms (2002)

= Amphlett (1996)

= = Agrell (2005)
—+— Lee (2004)

Jiang (1993b)

= = Santacesaria (1983)

40%

conversion en méthanol
o
<
8
.

30% 1

20%

10%

0,00E+00 1,00E+05 2,00E+05 3,00E+05 4,00E+05 5,00E+05 6,00E+05 7,00E+05 8,00E+05 9,00E+05 1,00E+06

temps de passage modifié (g.s.mol '1)

Figure2.3 : Influence de la température : conversionrggthanol en fonction du temps de passage
modifié pour 240°C, 3 bar et un ratio molaire eaéthanol de 1,5.
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La plupart des lois cinétiques de la littératureugent étre utilisées pour modéliser la vitesse
de réaction. Les différences sont importantes @t ttypes de comportement se distinguent.
Toutefois les écarts entre les lois diminuent laesta température augmente.

Seules 3 lois sont sensibles & la pression : celesrois de Jiang et al. (1993 Reuse (2003)

et Samms et al. (2002).

L’étude sur la cinétique de réaction du vapo-refgen du méthanol permet donc de disposer de

plusieurs lois de vitesse de réaction. Trois exgioas ont été@ priori écartées (Pepplest al., 1999,
Geissleret al., 2001, et Amphletet al., 1994). Quant aux autres, elles serviront a la tsation des

points expérimentaux.
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3. Conclusion

La premiére partie de ce chapitre a permis defigiste choix de la réaction de vapo-reformage du
méthanol comme réaction modele pour I'étude desargdurs-réacteurs. Parmi les réactions
catalytiques endothermiques industrielles, cetdetién a I'avantage de se dérouler généralement en
lit fixe donc avec un catalyseur qui peut se réggmfacilement ou qui se désactive lentement. De
plus, elle se fait a température et pression medétést bien documentée du fait de I'utilisatien d
I’hydrogéne comme nouvelle source d’énergie.

La seconde partie de ce chapitre s’est donc agaéh&tudier en détail cette réaction afin de
comprendre son déroulement et de disposer deif@tiques pour modéliser la vitesse de réaction. Le
mécanisme le plus simple et le plus courant pouédation de vapo-reformage du méthanol (2.8) est
la réaction de décomposition du méthanol (2.9)iewde la réaction de gaz a I'eau (2.10).

La compréhension du déroulement de la réactiomsi permis d’affiner le mode opératoire, qui sera
présenté au chapitre 3. En effet, le fonctionnensamic un excés d’eau augmente l'activité du
catalyseur, ce qui réduit la formation de produiesondaires mais aussi diminue la vitesse de
désactivation du catalyseur. Ainsi, les mesuregmx@ntales se feront avec un rapport molaire eau
sur méthanol de 1,5 en entrée.

De plus, les produits secondaires sont souvent dlnoryde de carbone et parfois du formiate de
méthyle ou du formaldéhyde. L'analyse des gaz dtesdu réacteur inclura donc le monoxyde de
carbone et les autres composés pourront expliguanélsence éventuelle d’autres constituants l@'s de
analyses.

Cette étude a aussi mis en évidence la complekitgedéaction catalytique avec l'intervention de
sites particuliers & des réactions ou a des maséchalgré cette complexité, on constate que la
plupart des lois cinétiques dépendent des seulstitgants suivants : I'eau, le méthanol, I'hydrogeéen
et le dioxyde de carbone et que ces lois sontdimeht utilisables. Leur introduction dans un modéle
piston a montré une difféerence importante entreselméme si 'augmentation de la température
diminue les écarts. De plus, elles ne sont pagsosgnsibles a la pression. Un large choix de lois
cinétiques est donc possible pour représenter auxnés points expérimentaux et donc modéliser la

vitesse de réaction (chapitre 5).

Ce travail de these sur les échangeurs-réactetaigtagues avec des structures telles que ledeslet
les mousses métalliques utilise la réaction modeleapo-reformage du méthanol. Le chapitre suivant
détaille la mise en ceuvre et les méthodes expératesnnécessaires pour tester les différentes

géomeétries et ainsi pour pouvoir comparer leurfopances.
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Ce chapitre s’attache d'une part a présenter Emoditifs expérimentaux et les techniques de mssure
utilisées au cours de ces travaux et dautre padéeelopper les différents tests des dépbts
catalytiques.

Le but de ces dispositifs expérimentaux est decténiaer d’'un point de vue hydrodynamique et
thermique I'échangeur-réacteur, afin d’établir desrélations spécifiques a chaque structure intetne
de tester en réaction les performances de chaqueégge envisagée pour les comparer.

L'intérét de tester différents dépots catalytiqeesde valider une méthode de revétement pouste te

systématique de tous les inserts choisis.

Tout d'abord, les matériels utilisés pour mettre @uvre I'étude de I'échangeur-réacteur en
hydrodynamique et en réaction catalytique hétéregemt présentés.

Puis les méthodes sont expliquées afin de bien mrdpe I'exploitation des différents dispositifs
expérimentaux tant au niveau de leur fonctionnenmnau niveau du traitement des données
obtenues.

Enfin, différentes méthodes de dépbts catalyticgmd étudiées pour choisir le catalyseur qui sera

utilisé par la suite pour I'étude systématique diférentes structures.

1. Matériels

1.1. L’échangeur-réacteur

Un échangeur-réacteur a été congu de maniére e test différentes géométries sélectionnées de
forme parallélépipédique avec la réaction de vaglormage mais aussi en thermo-hydraulique.

Les conditions maximales de fonctionnement pougueBes le réacteur est congu, sont une pression
de 5 bars abs. et une température de 500°C.

Le réacteur est en acier inox de forme parallé&ggue et fermé par un couvercle. Il est composé en
entrée d'un divergent et en sortie d’'un convergispermettent d’éviter le décollement de la cauch
limite et donc d’assurer des profils de vitessgs dans la section de mesure. La partie certuale
réacteur permet de positionner les différents iggretudiés. La longueur du canal est de 1000 em, s
hauteur est de 5 mm qui permet un bon contact iqampuisque les structures ont une hauteur de 5,1
mm et sa largeur est de 40 mm afin de disposeedsurface d’échange suffisante et de suffisamment
de canaux d'ailettes. L'étanchéité du réacteunsstirée par un couvercle qui s’emboite dans ld cana
avec un joint métallique et des vis de serrageéglactous les 36,5 mm. Les figures suivantes

présentent toutes les dimensions du réacteur erembries photographies.
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Pour suivre I'évolution de la composition chimigleelong du réacteur, trois prises de prélévements
sont placées a 250, 500 et 750 mm de I'entréeatieaer.

La réaction étant endothermique, le réacteur estiftd par des cordons chauffants positionnés de
chaque cété du canal afin que I'apport de chaletir®mogéne. De plus, la longueur du réacteur est
divisée en trois zones de chauffe qui se régulgmareément. Il y a donc au total six cordons chatsfa

ayant chacun les mémes caractéristiques donnésdedtaileau ci-dessous.

Longueur (m) 15
Diametre (mm) 1
RésistanceQ) 18
Puissance par unité de surface (W23m 4
Tension maximum d’alimentation (V) 48
Puissance maximum (W) 128

Tableau3.1 : Caractéristiques des cordons chauffants dcteur

La puissance totale maximale pour chauffer le etaast donc de 768 W.

Le réacteur est calorifugé lors des essais enioéapbur éviter les pertes thermiques. Un cordon
chauffant similaire a ceux du réacteur est plagéleseconvergent en sortie du réacteur, a cause de
pertes thermiques trop importantes a ce niveauefist, la sortie est raccordée a un condenseur,

refroidissant les tuyauteries par conduction thqumi

1.2. Inserts

Cette section présente les caractéristiques géiguesrdes différents inserts choisis pour cettdeétu
Pour faciliter la mise en ceuvre expérimentale,datéur des inserts doit étre la méme. De plus, le
matériau des internes ne doit pas étre en cuivrecgfil n'y ait pas d'interaction avec l'activité

catalytigue du catalyseur qui est & base de ceivde zinc.

1.2.1. Mousses métalliques

La mousse métallique choisie est la mousse RECEMIAR3. Il s’agit d’'une mousse en nickel /
chrome avec une taille de pores suffisamment iraptet pour ne pas les obstruer lors du dép6t de
catalyseur.

Les analyses morphologiques faites par I''USTI,sdncadre du projet CNRS SPECIMOUSSE, ont

permis de caractériser de facon précise la moudse gsultats sont présentés dans le tableaarduiv
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Dénomination Mousse
épaisseur (mm) 5
Porosité (%) 88
Diametre moyen des pores (mm) 1,84
Diametre moyen des brins (mm) 0,2
Surface spécifique (rm®) 1658
Perméabilité a I'air () 2,81.1C°
Passabilité a I'air 490

Tableau3.2 : Caractéristiques géométriques de la mousdalliagie étudiée et photographie
(RECEMAT 1723) (agrandissement)

1.2.2. Aillettes droites et a pas décalés

Les ailettes sont fournies par la société Nordogo@&nie. Ainsi, parmi les différentes ailettes
disponibles, le choix se porte sur deux types ettt décalées ayant des diamétres hydrauliques
différents et sur une ailette droite de petit diaméydraulique comparable a celui d’'une des asett
décalées. Ainsi, I'étude expérimentale permettrendtire en évidence I'effet du diameétre hydraulique
et I'effet du décalage des ailettes.

Les ailettes sont en aluminium et les caractétissggéométriques des ailettes sélectionnées sont
présentées dans le tableau suivant (avec un rdppdbngueurs caractéristiques a la figure qu).suit

e, épaisseur d’ailete |

h, hauteur des mini-canaux |

s, largeur des mini-canaux

€
L, longueur d’ailette Y N ,%—
<
Sa a

Figure 3.3 : Schéma d’une ailette
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Type d'ailettes droites décalées
Dénomination Ailette 1 Ailette 2 Ailette 3
e, (mm) 0,20 0,20 0,20
s, (mm) 0,82 0,78 1,39
L, (mm) - 3,175 3,175
h, (mm) 4,90 4,90 4,90
d,, (mm) 1,40 1,27 2,05

Surface
spécifique 2283 2359 1602
(m?.m)

I
1T

IRIRIN

R —
—_—
—
——
—_—

(agrandissemenX 1,5) (agrandissemenx 1)

Tableau3.3 : Caractéristiques géométriques des ailettadiées et photographies
1.2.3. Lit fixe

Le lit fixe est constitué de grains de catalysealingés avec des grains de carbure de silicium afin
d’avoir une bonne conductivité thermique au coeulitdLa taille des grains est comprise entre 800
425 pum soit un diameétre moyen de particule de 363uan porosité du lit sera déterminée
expérimentalement lors des mesures de pertes dgeclizes photographies des grains de carbures de
silicium et des grains de catalyseurs sont préssndéns la figure ci-dessous et les caractérigtique
géomeétriques du lit fixe sont données dans le sahB4.

(B)

Figure 3.4 : Photographies des grains composant le I fixA) Carbure de silicium ; (B) Catalyseur
(agrandissemenx 16)
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Dénomination Lit fixe
Hauteur du lit (mm) 250
Porosité (%) Déterminée expérimentalement
Diamétre moyen des particules (um) 363
Surface spécifique (rm?®) 1,1.1d

Tableau3.4 : Caractéristiques géométriques du lit catajye (la surface spécifique est prise pour
'ensemble des grains : carbure de silicium et bataur)

1.3. Bancs d’essais

1.3.1. Banc d'essais Echangeurs COmpacts MULtifonctionnels
(ECOMUL)

Le banc d'essais ECOMUL permet de mettre en ce@rédction chimique de vapo-reformage du
méthanol dans le réacteur décrit précédemmengrithgt aussi la mesure des coefficients de transfert
thermique.

Les conditions maximales d'utilisation du banc das sont une pression de 5 bars abs. et une
température de 500°C.

Un schéma de principe est donné sur la figure atava

Vers ventilation avec |
détection d’hydrogéni

|
|
l’ 1T | VR205 §7\/Azm !
DG Te T 4N 1
T e 4 =
1 Pe ] VAZ02 |
|
| _ I
|Prélevement — 30:3)
| 3 |
= © =
5 R 5 1
| e S £
I & 7] 2 |
@ S 1
. Sk 3
IPreIevement - a 1
| VR100 0,
1 5 Azote + 10%
I 2 1 v hydrogéne
©
I § 1 gaz vecteur i’g% I Azote
prélevement — Lﬁ
I Ts |
= VR102
= L.~ P 3 1 INAI
1 Prélévement p= S % IZa\l
T 1 ‘PQ%—“‘ g !
N 1
I Ko i g b o
1 Qv ¥ © Ialimentation
. o i i -
| 83z produit CIYYVYYYY YV T, Ql_l‘&_u",je_ Mélange
— H-H A
Vers ventilation I WML 1 eau/méthanol
I _Q‘D Réchauffeur | £at100
| Pst 300 ! Azote
| Condenseur VR103
________ - - e e o e e = ==
Zone confinée o= o=
Pst 20 A\ ‘Z
VA204, VA300 ANV
idanges
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Figure 3.5 : Schéma de principe de la boucle ECOMUL

La photographie ci-dessous donne un apercu deulddo&COMUL.

Surchauffe

FOORILIL

Prélevement vers
chromatographe
Réacteur

Entrée
eau/méthanol

Condenseur

A= Echangeur a
plaques

Figure 3.6 : Photographie de la boucle ECOMUL

L’alimentation liquide se fait a pression et tengtére ambiante (I'opération de mélange est réalisée
manuellement). Le liquide est entrainé par une mohouide de type Knauer / K-120 téte de 50mL
dont la gamme de fonctionnement est comprise €rfieet 50 mL.mit.
Le fonctionnement du banc d’essais se subdivisgrepétapes :

» Evaporation du fluide liquide ;

» Surchauffe des gaz avant I'entrée du réacteur ;

» Réaction de vapo-reformage du méthanol ;

» Condensation des condensats en sortie du réacteur.
L’évaporation du liquide ainsi que la surchauffe gar se fait dans des tubes enroulés de cordons
chauffants dont les puissances sont les suivantes :

* Réchauffeur : 200 W ;

e Pré-évaporateur : 350 W ;

» Evaporateur : 350 W ;

* Surchauffeur : 350 W ;
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* Préchauffeur gaz : 200 W.
La puissance des cordons chauffants est réguléarnpaystéme de régulateur avec la mesure de la
température placée en sortie de zone de chauffe.
Une alimentation en gaz vecteur (azote) permetgirenter la vitesse des gaz dans le réacteur et de
stabiliser le fonctionnement du banc d’essai.
La condensation se fait par contact direct aved'edmi refroidie par un échangeur a plagues. Un
séparateur et un filtre sont ensuite mis en séiedaassurer la condensation totale des condensats
(eau et méthanol).
Le débitmetre de sortie permet la régulation dadmsion de sortie du réacteur.
Le banc d’'essais est placé dans un caisson bale@#bte afin de supprimer la présence de comburant
(oxygéne dans I'air).
Des prises de prélevement vers le chromatographphase gazeuse permettent d'effectuer des
mesures en ligne. La figure suivante représenteirleuit d'une ligne de prélévement vers le

chromatographe.

Vers I'atmosphére

®><@§%

Détendeur

Vers le banc d’essai

Vers le chromatographe

g i

purge | ' Chromatographe

Vanne multivoies

Figure 3.7 : Schéma et photographie du systeme de prééntatas gaz du banc d’essais vers le
chromatographe

L'utilisation d’'un détendeur permet de diminuerplgession afin qu'elle soit inférieure a 1 bar rel.,
pression maximum autorisée. Les lignes de prélémesmnt chauffées pour éviter de condenser I'eau
et le méthanol a une température n'excédant paXC1{témpérature maximum autorisée a I'entrée de
I'appareil). Toutefois, lors des essais, seulégad de prélevement en sortie du réacteur essésila
cause de casse de matériel et par manque de temps.
Afin de limiter les pertes thermiques, I'ensembéeld tuyauterie chauffée ainsi que le réacteur sont
calorifugeés.
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1.3.2. Dispositif expérimental pour I'étude hydrodynamique

Ce dispositif expérimental a pour objectif la mesdes pertes de charge et la mesure de la digribut
de temps de séjour (DTS) afin de caractériser fbgghamique des différentes géométries étudiées et
de l'intégrer a la modélisation du réacteur.

Le banc d’essais permet a la fois de faire la needes pertes de charge et de la DTS par un simple
changement de configuration.

Un schéma de principe est donné sur la figure atava

B< ﬁtre alimentation
A\ N2 réseau
Vi

e N @ ] alimentation
@ N2 réseau @_
? Vanne tout
ou rien ~

= X

v
4

)
T
2
2
3
=3
3]

5 170 g
& - TCD
©
pl
TCD

Circuit de mesure des TCD

Circuit de référence des TCD

(B)

Alimentation en azote

Injection du traceur

Prélevement pour la mesure du signal d’entrée

Sens de circulation
du fluide

Capteur pour la mesure

des pertes de cha Prélévement pour la mesure du signal de sortie

©)

Figure 3.8 : Schéma de principe du dispositif expérimendair I'étude hydrodynamique : (A)
Configuration pour la mesure des pertes de chafi@eConfiguration pour la mesure de DTS ; (C)
Photographie du bancs d’essais
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Le fonctionnement du banc d’essais se fait a teatpér ambiante avec I'azote comme gaz circulant.
Dans le cas le plus simple, c'est-a-dire pour laumedes pertes de charge, la boucle est constituée
d’'une alimentation gaz (azote) avec une vanne @ainén sortie de réacteur afin de régler la pressio
Pour la mesure de DTS, la ligne du traceur (héliast)ajoutée au circuit précédent et l'injection se
fait par une vanne tout ou rien. En entrée etesaidi réacteur, les lignes de prélevement sont raises
place pour la mesure du signal avec pour chacutiBsiation de deux vannes pointeaux pour régler le
débit de gaz. Enfin, la voie de référence de chagtecteur est alimentée par un circuit d’azote ave

une vanne de réglage pour le débit.

1.4. Instrumentation

1.4.1. Débitmeétres

Les débitmétres gaz utilisés sont des débitmetrassigques thermiques. Pour les appareils du
dispositif expérimental ECOMUL, une vanne de rétjofa est intégrée au débitmetre. Ainsi, le
débitmetre placé au niveau de I'alimentation envgateur régule le débit de celui-ci et la pressien
sortie du réacteur est régulée par le débitmétigadisortant.

Le débitmetre liquide du banc d’essais ECOMUL @estiébitmetre a effet coriolis.

Le tableau suivant détaille les caractéristigues dbitmetres présents sur les dispositifs

expérimentaux.

Boucle Emplacement Marque Unite de ,,Gamme Incertitude absolue
mesure  d'étalonnage
S BROOKS / 3
+ +—
EcomuL  DePIAUde  oyamMoo3KAALBD gt 0-1600 [0'005 o J O
CBAAAAA
Débit du gaz BROOKS/ I
ECOMUL vecteur 5851SMF régulateur NL.min 0-20 +(0005Q+002)
. Débit du gaz BROOKS / -
Hydrodynamique sortant 5851SMF régulateur NL.min 0-40 * (0,005Q + 0,04)
Hydrodynamique Débit d’hélium BROOKS / 5860S NL.fhin 0-30 + (0,00SQ + 0,03)
Hydrodynamique  D°0n 94932 BROOKS /58608 NLmih  0-18 (0.005Q+0018

Tableau3.5 : Débitmétres présents sur les différents digjie expérimentaux avec leur emplacement
et leurs caractéristiques
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1.4.2. Capteurs de pression

Le tableau suivant détaille les caractéristiques ahgpteurs de pression présents sur les dispositifs

expérimentaux.

Boucle Unité de Gamme Incertitude
Emplacement Marque ,,
mesure  d'étalonnage absolue
ECOMUL Entrée réacteur (Pe) Keller / PR25-HTC bar relatif 0-5 +0,0125
ECOMUL Sortie réacteur (Ps) Keller / PR25-HTC bar relatif 0-2 + 0,005
ECOMUL L|gneAd,e Qrelevement Manomeétre a aiguille  bar relatif 0-5 +01
cOté réacteur
ECOMUL Ligne de prélevement . ave 5 aiguille  bar relatif 0-15 *=0005
c6té chromatographe
Hydrodynamique Entrée réacteur Keller / PA25 bar relatif 0-5 +0,0125
Hydrodynamique Sortie réacteur Manomeétre a aiguille  bar relatif -40 + 005
Hydrodynamique . .o penirée etla ROSEmMount / 3051 mbar 0-300 +045
Hydrodynamique ~ SOrtie duréacteur  posemount / 3051 mbar 0-20 + 003

Tableau3.6 : Capteurs de pression présents sur les diftérdispositifs expérimentaux avec leur
emplacement et leurs caractéristiques

Les capteurs de pression du type Keller sont dassinetteurs de pression électronique dit
piézorésitifs. La pression mesurée est traduitgrandeur électrique. La valeur des résistanceg vari
avec la déformation de la membrane due a la pressio

Les capteurs de pression différentielle utilisentdchnologie capacitive. Une variation de capacité

traduit la déformation de la membrane.

1.4.3. Thermocouples

Le réacteur est équipé de seize thermocouples dispdype K et de diamétre 1 mm) et seize
thermocouples de canal (type K et de diametre Or) placés de facon alternée tous les 66 mm pour

suivre I'évolution de la température le long ductéar.

N

|
|
I Fluide

| | | | |
| i i i i

] ] ] ]
] ] ] ]
! ! ! !

1000

| Thermocouple de paroi
| Thermocouple de canal

Figure 3.9 : Schéma du positionnement des thermocouplpardéet de canal le long du réacteur.

Les thermocouples présents sur le dispositif erpgntal ECOMUL sont de type K et de diamétre

1 mm.
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Pour la régulation de chaque zone de chauffe,dartbcouple est placé dans le tube ou circule le
fluide a I'aide d’un doigt de gant et en sortiel@@one concernée.

Des thermocouples (dans des doigts de gant) seatias aux capteurs de pression en entrée et en
sortie du réacteur afin de calculer la concentnativale du gaz circulant.

Le banc dessais pour I'étude hydrodynamique fomcte a température ambiante, seul un

thermocouple de type K de 1 mm de diameétre esséiflour mesurer la température ambiante.

Dans tous les cas, l'incertitude de mesure absaluéa température est ae05°C .

1.4.4. Détecteurs a conductivité thermique

Deux détecteurs a conductivité thermique (TCD) adtilisés sur le dispositif expérimental pour
I'étude hydrodynamique afin de mesurer I'évolutide la concentration en hélium dans I'azote en
entrée et sortie de réacteur.
Ces détecteurs font partie d’'un chromatographehesggazeuse de marque Chrompack CP-9001.
Pour garantir la fiabilité de leur utilisation ddasmesure de DTS, les points suivants ont étdiégri
» laréponse des détecteurs en fonction de la calatent en hélium est linéaire dans la gamme
de concentration utilisée ;

* Les deux détecteurs, placés en série, donne la mépese.

1.4.5. Chromatographe en phase gazeuse

L’analyse en ligne par chromatographie en phaseug&zpermet d’'étudier I'évolution de la réaction
du point de vue chimique le long du réacteur et sostie.

Cette partie explique le principe de fonctionnemamtl’appareillage et présente les étalonnages de
chague composé.

L’'appareil de chromatographie en phase gazeusenestcro-GC, CP4900 de la marque VARIAN.

Principe de fonctionnement :

Suivant le schéma réactionnel vu au chapitre 2aiapns 2.8, 2.9 et 2.10), les éléments a analysdr s
I'eau, le méthanol, le dioxyde et le monoxyde deébaeae, I'hydrogéene et I'azote, utilisé comme gaz
vecteur.
Les analyses se font sur deux colonnes :
* Pora Plot Q (PPQ): pour l'analyse de I'eau, duhméol et du dioxyde de carbone avec
I'utilisation de I'argon comme gaz vecteur ;
« Molsieve 5A (tamis moléculaire) : pour I'analyse ldgdrogéne, de I'azote, et du monoxyde

de carbone avec I'utilisation de I'hélium comme gazteur.
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Les détecteurs utilisés sont des capteurs TCD t(éledire a conductivité thermique). La figure

suivante schématise le principe de fonctionnemeriagpareil.
backflush

Gaz vecteur He

Gaz a
analyser

A 4

—{hjectedk = Colonne Molsieve 5 A S

Gaz vecteur Ar

Figure3.10 : Schéma du principe de fonctionnement deofiagil de chromatographie en phase

gazeuse

Une méthode d’analyse a donc été mise au pointisague colonne et I'étalonnage est fait pour

chague composant a analyser.

Le tableau suivant présente les conditions opéestanises en place pour I'analyse des six composés

cités précédemment.

Colonne MS5A PPQ
Température colonne (°C) 130 80
pression colonne (kPa) 150 200
Température injecteur (°C) 110 110
Température ligne échantillon (°C) 110 110
backflush (s) 6,7 -
Temps d'injection (ms) 100 100
auto auto

Réglage de la sensibilité

Tableau3.7 : Conditions opératoires pour I'analyse par shratographie en phase gazeuse

Etalonnage des incondensables :

Pour I'étalonnage, deux bouteilles de gaz étalons wtilisées. Leur composition est présentée tans

tableau suivant.

étalon 1 étalon 2
H, 80
N, 1
CO 18
CO, 1

Tableau3.8 : Composition des gaz étalons en pourcentadairao
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L’évolution de l'aire du pic en fonction de la cemtration est linéaire dans le domaine concerné.

Cette linéarité a été vérifiée pour chaque composagouant sur le volume d’injection (graphique ci

dessous).
9,E+07
8,E+07 +— °
; ES y = 331475x
R?=0,993
7,E+07 +— 4 N2
o Cco2 /
6,E+07
A
o 0,
2 5,E+07
;1 y = 223864x
b R?=0,9955
= 4,E+07
©
3,E+07
2,E+07 °
y = 45857x
R?=0,9963 I
LE+07 //' y = 4329 5x
R?=0,9782
0,E+00 - > ? ? ?
0 50 100 150 200 250

temps d'injection (ms)

Figure3.11 : Evolution de I'aire du pic de chague compesdonction du temps d’injection pour

I’étalon 1

L’étalonnage est donc fiable avec deux compositiifiérentes et la droite passant par I'ordonnée a

l'origine. L'étalonnage permet donc d’obtenir pairaque composé sa concentration en fonction de

I'aire du pic comme le montre les graphiques cisdes.

Courbe d'étalonnage de I'hydrogéne Courbe d'étalonnage de l'azote
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.
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Courbe d'étalonnage du monoxyde de carbone Courbe d'étalonnage du dioxyde de carbone
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Figure3.12 : Courbes d’étalonnage de chaque composé desable
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Etalonnage de I'eau et du méthanol :

L’étalonnage de ces composeés se fait avec un nelaimgire avec I'azote. L’'azote est saturé avec
I'eau ou le méthanol a une pression et une tempérdbnnées et la composition du mélange est ainsi

déduite de la courbe de rosée du mélange (figenlessous).

100

% /
eau - - -méthanol | /
80

. / e

30 / —
20 / .
10 ‘

0% 10% 20% 30% 40% 50% 60% 70%
Fraction molaire en eau ou méthanol (%)

Température (T)

Figure3.13 : Courbes de rosée des mélanges binaires eatg/@t méthanol/azote utilisées pour
I'étalonnage du chromatographe en eau et méthgwl (31 bar)

Les courbes d’étalonnage obtenues pour I'eauragtbanol sont présentées a la figure suivante.

Concentration (mol.m %)

Courbe d'étalonnage du méthanol Courbe d'étalonnage de I'eau
20 A 10
18 4 / 9 e
16 8
_ —e—
14 ©
g 7
12 2
/ E °
10 s s
(=]
s y = 3,5545E-07x =
R? = 9,9756E-01 2 4
64 [ y =1,17E-06x
e 34 2
S R? = 9,59E-01
44 &)
2]
21 ]
0 ! ! ! ! : 0
2,0E+06 1,26+07 226407 . 3,2E+97 4,2E407 5,26+07 5.00E403 2016406 4,01E406 6.01E406 5.01E406
Aire du pic Aire du pic

Figure 3.14 : Courbes d’étalonnage de I'eau et du méthanol

La courbe d'étalonnage du méthanol est bien lieépisqu’a une concentration en méthanol de
19 mol.m"® et les essais sont bien reproductibles. Par colatreourbe d'étalonnage de I'eau n’est
linéaire qu’entre 0 et 9 mol:ird’eau. De plus, la reproductibilité des essaisresihs bonne que pour
le méthanol donc lincertitude de mesure est plapartante. Ces observations sont tout a fait
normales, I'eau étant un composé assez difficildoger avec précision, mais ces résultats sont

suffisants pour vérifier le bilan matiére.
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Précision des mesures :
La limite de détection de chaque composé analysgeesrminée a partir du bruit du signal de chaque

détecteur. Ainsi, on considéere qu’un élément etstatgble lorsque sa hauteur de pic est au moins deu

fois égale a celle du bruit. Le tableau ci-dessndgjue les concentrations minimums détectables par

la méthode de chromatographie en phase gazeuse.

Concentration minimum
détectable (mol.i)

H, 8,5.10°
N, 3,5.1¢°
co 3.10°
CO, 2,7.10°
H,O 2,5.1C
CH;OH 4.10°

Tableau3.9 : Concentration minimum détectable pour chagpmestituant

Cette méthode d’analyse permet donc une détedtierdés composés.
Par contre, le dispositif expérimental de prélévenme permet pas d’avoir une précision des mesures
aussi petite que la limite de détection. L'inceidi# de mesure est alors évaluée pour chaque gesai a

I'écart type sur trois mesures.
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2. Méthodes
2.1. Protocoles expérimentaux

2.1.1. Banc d’'essais ECOMUL

Le banc d’essais ECOMUL est dédié au test desrdiffés configurations du réacteur en réaction

chimique mais permet aussi la mesure des coeffic@mtransfert thermique.

Protocole expérimental pour le fonctionnement ectién chimique :

Tout d’abord les réactifs sont préparés dans uorbitt 10L. Le rapport molaire eau / méthanol est de
1,5.
Ensuite, le débit d’azote est réglé & 5 NL.migt la pression en sortie de réacteur & 2 bar rel.
(régulation de la pression en sortie du réacteutepdébitmetre de sortie gaz).
Le banc d’essais est mis en chauffe. Les réguktenchauffe sont réglées ainsi :
» Réchauffeur: température treés inférieure au paet bulle du mélange de réactifs
(typiquement 100°C) ;
* Pré-évaporateur : température légerement infériaurpoint de bulle du mélange de réactifs
(typiquement 110°C) ;
» Evaporateur : température légerement supérieurpoint de rosé du mélange de réactifs
(typiquement 125°C) ;
* Surchauffeur : température voulue dans le réatgpiquement 240°C) ;
» Préchauffeur gaz : température voulue dans legéaftlypiquement 240°C) ;
» Réacteur : température voulue dans le réacteug(tgment 240°C) ;
» Lignes de prélevement vers le chromatographe : 90°C
En sortie du réacteur, l'alimentation en eau indel est ouverte pour le fonctionnement du
condenseur c6té caloporteur et la pompe est miseagche pour la circulation du fluide c6té procédé
dans I'échangeur a plaques.
Une fois les températures stabilisées, la pompe lflimentation liquide est réglée au débit voelu
mise en marche. Il est nécessaire d’attendre lélisttion des pressions et températures avardide f
I'acquisition des données en régime stationnaire.
L’'acquisition pour la chromatographie en phase gseese fait aussi en régime stationnaire. La ligne
de prélevement est ouverte a I'atmosphere afinaifawn balayage permanent et donc d’éviter au
possible la stagnation d’eau ou de méthanol. Laspra de la ligne est réglée avec le détendeur de

fagon a ce gu’elle soit de 0,9 bar abs. lors diepeinent par le chromatographe pour I'analyse. Les
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analyses sont démarrées du poste de contrélelgtupanéme essai, trois mesures sont faites afin de
tester la répétitivité.

Protocole expérimental pour la mesure des coefiiside transfert thermique :

Seul le réacteur est mis en chauffe. L'azote or@ul débit choisi et la pression en sortie de eéact
est réglée (régulation de la pression en sortiedateur par le débitmétre de sortie gaz).

En sortie du réacteur, I'alimentation en eau indgel& est ouverte pour le fonctionnement du
condenseur c6té caloporteur et la pompe est miseaeche pour la circulation du fluide c6té procédé
dans I'échangeur a plaques.

Il est nécessaire d’attendre la stabilisation desgions et températures avant de faire I'acooisdes

données en régime stationnaire.

2.1.2. Dispositif expérimental pour I'étude hydrodynamique

Le dispositif expérimental pour I'étude hydrodyngoeé est utilisé pour les mesures des pertes de
charge et de DTS.

Protocole expérimental pour la mesure des pertebalge :

La mesure des pertes de charge se fait en régatierstaire avec le capteur de pression différentiel
adapté.
La circulation d’azote est mise en marche. La poessn sortie du réacteur est réglée avec une vanne

pointeau de fagcon a ce qu’elle soit égale a laspyasen sortie de réacteur lors des essais sur
ECOMUL. Le débit d’'azote est compris entre 0,5&NL.min™.

Protocole expérimental pour la mesure de DTS :

Pour effectuer une mesure de DTS, différentes ¢iondisont nécessaires :
e L’écoulement est en régime permanent ;
» L’écoulement est « déterministe » (pas de procesgasoires macroscopiques), la turbulence
sera pergue comme quasi-déterministe a I'échellexigérimentateur ;
* L’écoulement se fait uniguement par convectionderon impose donc une vitesse au fluide ;
» Le fluide est incompressible (hombre de Mach < 0.3)
Le gaz vecteur utilisé est I'azote et le tracelrélium qui est détectable avec un capteur TCD
(différence de conductivité thermique).
Le chromatographe est mis en marche et la méthodespondant a la mesure de DTS est chargée.
Cette méthode fixe la température des TCD a 50°C.
La circulation d'azote est mise en marche. La poessn sortie du réacteur est réglée avec une vanne
pointeau de fagcon a ce qu’elle soit égale a laspyasen sortie de réacteur lors des essais sur
ECOMUL. Le débit d’'azote est compris entre 0,5&NL.min™.
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Les débits d'azote dans les voies de référencles ebies de mesures des TCD sont mesurés par un
débitmetre & bulle de savon. Les débits sont réghé® 15 et 20 mL.mihet de facon a ce qu'ils
soient égaux dans les quatre voies. Le réglagaisa f'aide de vannes pointeaux pour les voies de
mesure et de vannes intégrées au chromatographéepowies de référence.

Les détecteurs sont ensuite mis en marche etitgme tle base est réglée de fagon a ce qu'ils donnen
le méme signal.

La pression d’hélium est réglée en visualisansigeaux obtenus par chaque détecteur. L'inject®n n
doit pas perturber I'écoulement et le signal obtpau chaque détecteur doit avoir une amplitude
suffisante.

Une fois ces réglages terminés, on peut procéldem@sure. L’enregistrement des signaux commence
avec la circulation en azote seule afin d’avoir ligee de base. Puis la vanne d’injection est daver
et refermée pour avoir une injection échelon. Legistrement du signal est stoppé une fois que les
signaux sont revenus a leur ligne de base. L'aitipisse fait a une fréquence de 8,33 Hz soit une

mesure toutes les 0,12 s.

2.2. Procédures de calcul pour I'exploitation des m esures

Pour tous les calculs présentés ci aprés, I'hypetdes gaz parfaits est admise.

2.2.1. Banc d'essais ECOMUL

Le banc d’essais permet d'obtenir :
» les concentrations totales de gaz entrant et saftaréacteur avec les mesures de température
de gaz issues des thermocouples et de pressicazdssges des capteurs de pression ;
» la composition du fluide et donc la conversion e¥thanol le long du réacteur et en sortie par
chromatographie en phase gazeuse ;
» la conversion en méthanol par la mesure des diédpiisle et gaz entrant et du débit de gaz
sortant ;

» le coefficient d’échange par la mesure des tempéraide paroi et de canal dans le réacteur.
2.2.1.1. Calcul des concentrations et flux molaires

Les capteurs de pression et thermocouples asgwéssents en entrée et sortie du réacteur permettent

de calculer les concentrations totales de gaz ) :

_(p, +1,01329 10° _(p, +101325 10°

Couze = R(T, +27315) et S gas = R(T, +27315)

(3.1)

avec p, et p, les pressions mesurees en bar relatii,e¢t T, les températures mesurees en °C.

Le débitmétre en entrée du gaz vecteur permetdigiréde flux molaire en azote (en mdis
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— QNze IONZ (3 2)
“ " [l°'™m,, ) 60 '
avec Q, ., le débit d'azote mesuré en NL.riret Py, la masse volumique de l'azote dans les

conditions normales de température et pression.

Le débitmétre en entrée liquide permet de caldaléux molaire de liquide (en mol'¥:

F|' o = qmquuide (33)
% (10° M 00 ) 3600

liquide

_ le débit liquide mesuré en gh

AVEC U jquiq

On peut donc en déduire les flux molaires d’eadeanéthanol :

Fenone = 04F etk 0. = 04F (3.4)

iquide iquide

Les flux molaires et la concentration totale du ga#rant sont utilisés pour le calcul de la

concentration en méthanol entrant (mé)m
FCH3OHe

C =C
CHiOHe F,
2

= (3.5)

liquide
Les mesures par chromatographie en phase gazeusetieait de calculer la concentration de chaque

constituanti en sortie de réacteur (mol3n

(p, +10132910° (T, +27315)

C =C 3.6

° T (p e +1,0132910° p . (T, +27315) 36
avec: p, la pression en sortie du réacteur (bar rel.)
T la température en sortie du réacteur (°C)

Pcc lapression de la ligne de prélevement vers lernatographe (0,9 bar rel.)

Tcc latemperature de l'injecteur du chromatograpi®{C)

2.2.1.2. Calcul de la conversion en méthanol

La conversion en méthanol peut étre calculée de fZ@ons :
* en utilisant les mesures faites par chromatogragighase gazeuse ;

* en utilisant les mesures faites par les débitmetres

Utilisation des mesures par chromatographie engpbaseuse :

Les mesures par chromatographie en phase gazausetigst de connaitre la composition du gaz a la

sortie du réacteur et donc de déduire la conversiométhanolX . La concentration en hydrogéne en
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sortie du réacteur s’exprime de la maniére suivantdonction de la concentration en méthanol en

entrée du réacteur et de la conversion en méthanol

3X
Cst = CcmomW (3.7)

avec : le facteur d’expansion physique :

_(p. +2,0132910° (T, + 27315)

= 3.8
o (p, +10132910° (T, +27315) 59
avec: p, la pression en sortie du réacteur (bar rel.)
T, la température en sortie du réacteur (°C)
le facteur d’expansion chimique (avec | le raplirerte) :
a=LY - 2 (3.9)
1+ Fy
1+15+ Z
CHZOH
La conversion est donc calculée de la maniére stéva
X =G 4 (3.10)

H,s
’ 3CCH30He_:BaCHZs

Utilisation des mesures des débitmeétres :

Les mesures du débit liquide entrant, du débit ae gecteur entrant et du débit de gaz sortant
permettent de calculer la conversion en méthanebetie du réacteur.
Les hypothéses de calcul sont les suivantes :
» la réaction considérée est la réaction 2.8 du tteafi donc la production de monoxyde de
carbone est négligée ;
» le débit gazeux mesureé en sortie correspond at débigaz incondensables.
En sortie, le gaz est donc composé d’'azote, d’lgétre et de dioxyde de carbone.
La conversion en méthanok est déduite par itération de fagon a ce que l& débgaz mesuré en
sortie soit égal au débit de gaz calculé avec t@@sion en méthanol.
Les flux molaires en hydrogene et dioxyde de cagbanla sortie du réacteur en fonction de la

conversion en méthanol sont (md).s
Fr,s = 3Fchome X (3.11)

I:cozs = FCH3OHe X (3.12)

Le débit volumique total dans les conditions noesale température et de pression en sortie (s&ans le

condensable) se calcule de la maniére suivanta(iXL) :
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Feo Mo, , Fu, My, _ X M,

Q..+ FCHSOH o 3FCH3OH XM H,
Nye

Pco, P, Pco, P,

Q=Q.+ (3.13)

avec les masses volumiques dans les conditionsatesrde température et de pression.
Ainsi, la comparaison de ce débit calculé avecéeitdmesuré permet le calcul de la conversion en

méthanol par itération.
2.2.1.3. Mesure des coefficients de transfert thermique

L'instrumentation en thermocouples de paroi et @eat du réacteur permet de faire une mesure du
coefficient de transfert thermique pour chaquecstine et donc de vérifier la validité des corréas
vues au chapitre 1.

Le débitmétre en entrée du gaz vecteur permetdigirdde débit massique en azote (en'Kg.s

_ Q. 0,10”

3.14
O 50 (3.14)
avec Q, . le débit d’azote mesuré en NL.riret Py, la masse volumique de l'azote dans les

conditions normales de température et pression.

La puissance apportée au systeme s’exprime derl@rassuivante (en W) :

Q=0,c,(T,-T.) (3.15)
avec la capacité calorifique massiguig calculée a la pression d’entrée du réacteur @tenhpérature
moyenne(TS —Te).

Le coefficient de transfert de chaleur global rapporté a la surface d’échandg, est alors

déterminé comme suit (en WiK™) (la surface d’échange prise en compte dépendtdestures et

correspond a celle spécifiée au chapitrel) :

u=—2 (3.16)
Sec ATml
avec la moyenne logarithmique des températures :
AT =8 AT (3.17)

m AT,
In
AT,

Le coefficient de transfert de chaleur est doncuél(en W.nf.K™) :

avecAT =T -T

paroi canal
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a= ; (3.18)
1 _ el
U Aparoi
avec €,,,, I'épaisseur de paroi entre le thermocouple etaleatou circule le fluide (2,5.Tm) et
Aparr 2 conductivité thermique de la paroi (16 W.K™).

La comparaison des points expérimentaux se fairagant les courbes du nombre de Nusselt en

fonction du nombre de Reynolds dont les définitimamt données au chapitre 1. Les propriétés
physiques de l'azote sont déterminées pour chagseada température moyen(ﬁ?s —Te) et ala
pression d'entrée du réacteur.

Pour comparer les différentes structures entrs,dibecoefficient de transfert thermique est raf@par

la compacité(Sec/V). Le calcul du term&J S, se fait directement de la maniére suivante :

us, =—2 (3.19)
AT,

2.2.2. Dispositif expérimental pour I'étude hydrodynamique

Ce dispositif expérimental permet d’obtenir pouaale structure étudiée :
* les pertes de charge ;

» la distribution du temps de séjour.
2.2.2.1. Calcul des pertes de charge

Les pertes de charge et le débit de gaz circulahtisnnent directement par la lecture des affickeu

pour chaque appareil de mesure.
2.2.2.2. Exploitation de la mesure de DTS

La mesure de DTS permet de déduire :
* le temps de séjour moyen avec le moment d’ordre 1 ;
* le nombre de réacteurs parfaitement agités cont{RIAC) en série (la distribution E(t)

s'exprime en fonction du nombre J de RPAC).
En principe le temps de séjour moyE_n est égal au temps de passageependant des anomalies

lies a I'écoulement conduisent parfois a des valdifférentes.

Avant d’'effectuer ces calculs, il est nécessair&raiter les signaux en entrée et sortie du réactes
signaux obtenus sont directement proportionnela @hcentration en hélium (traceur), ils ne sont
donc pas convertis en concentration.

La premiére étape est la normalisation des signaux
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]2 x(t)dt =1 et ]2 y(t)dt =1 (3.20)

avec x le signal d’entrée normé &t le signal de sortie normé.

Ensuite, le moment d’ordre 1 est calculé afin deoieparer au temps de passage :

t= g = jt Eft)dt et7 = V—S (3.21)
0

Enfin, les sighaux sont traités par un programnus $datlab. Le principe du traitement est le suivant
» calcul, dans le domaine de fourrier, de la fonctlerdistribution des temps de séjour pour un

modele de réacteurs parfaitement agités continB&\(R en série avec J le nombre de RPAC

et t_S le temps de séjour (moment d’ordre 1) :

E(s) = (1+ S;j (3.22)

e convolution du signal d’entrée et de la DTS modélis
» comparaison du signal de sortie modélisé avecgieatide sortie mesuré pour déterminer le
nombre de RPAC.
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3. Dépbt catalytique

Cette partie présente trois méthodes de dépodtsigdeida littérature, testées afin de choisir lasplu
adaptée pour les tests systématiques des différesags.

L'objectif de cette étude est de dimensionner Ect&ur avec un poids de catalyseur moyen pour
mettre en place une grille d’essais.

Enfin, une étude cinétique est faite sur le catalyhoisi afin d’évaluer les limitations au trarsfde

masse et de chaleur.

3.1. Protocole expérimental

Le revétement catalytique est fait patbboratoire de Génie des Procédés Catalytiquge GPC) a
Lyon et seuls sont présentés les principes deéréiffes méthodes d’enduction. Le catalyseur n’est
pas déposé sur les surfaces du dessus et du daetesoumElettes de maniere & ne pas créer une

résistance thermique au niveau du contact aveaualess du réacteur (figure ci-dessous).

mlghgign

Figure 3.15 : Schéma des ailettes enduites de catalytedépot catalytique est en rouge)

Le catalyseur est composé de cuivre et de zinc amecbase neutre d’alumine et est déposé sur
l'insert Ailette 2 d’'une longueur de 25 cm.
Les conditions nominales de fonctionnement suralechbd’essais ECOMUL sont présentées dans le

tableau ci-dessous :

Température (°C) 280
Pression en sortie du réacteur (bar rel.) 2
Rapport molaire eau / méthanol 15
Débit d’alimentation liquide entrant (gh 15— 1100
Débit d’alimentation en azote (NL.mt 5

Tableau3.10 : Conditions nominales de fonctionnement chcliBessais ECOMUL pour le test des
différents revétements catalytiques
Les débits de I'alimentation liquide pour le tessdlifférentes structures sont adaptés en fondton
I'activité de chaque catalyseur.
Pour chacun des cas, I'évolution de la conversiorioaction de la concentration en méthanol est
étudiée aux conditions nominales de fonctionnemkatconversion en méthanol est obtenue par

I'exploitation des mesures faites par les débitestt non par les analyses de chromatographie en
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phase gazeuse puisque ces tests servent aussi defimettre en place le protocole d'utilisation du
chromatographe.
Des mesures a pression et températures différeotegussi effectuées afin d’analyser leur infleenc

3.2. Meéthode utilisée par Rodrigues et al. (2005)

Cette méthode de dépdt consiste a :
e préparer une solution de nitrate de cuivre, de etrdtalumine ;
* puis, faire une imprégnation de linsert par coep#ation en ajoutant une solution de
carbonate de potassium.

La masse total du dépdt obtenue est de 2,00 gecatdéyseur sera nommé par la soaél.

T T W

(B) (agrandissemer 5)

(agrandissemen¥ 13)

Figure 3.16 : Photographies de la structure Ailette 2 aételdu catalyseur catl : (A) vue de dessus ;
(B) agrandissement de la vue de dessus ; (C) vieétde

Les photographies ci-dessus montrent que le déafatlytigue est homogéne dans I'ensemble.
Cependant, quelques taches se distinguent : ledgspooires sont des amas de zinc et les points

oranges des amas de cuivre.
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Les conversions en méthanol obtenues avec ce satelgont tout a fait acceptables et comme le
montre la figure suivante, a température donnée, amgmentation de la pression augmente la
conversion en méthanol pour un méme débit molamnéthanol entrant.
<&
60% ¢ Ps=2 bar rel.

O Ps=1 bar rel.

50%

40%

Conversion en méthanol

30% o
<
o
20% o
o o
<o
]
10% - o N
o © N
m] m]
0% ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
0,0E+00 2,0E-04 4,0E-04 6,0E-04 8,0E-04 1,0E-03 1,2E-03 1,4E-03

Débit molaire en méthanol (mol.s ™)

Figure 3.17 : Conversion en méthanol en fonction du débiaire de méthanol entrant pour le
catalyseur catl (T=280°C¢pl et 2 bar rel. et @=5 NL.min")
De plus, a pression fixée, pour un méme débit moldé méthanol entrant, une augmentation de la

température augmente la conversion en méthanol edemontre le graphique suivant.

16%

14%

12%

10%

8%

6%

Conversion en méthanol
<

4%

2%

0% T T T T T
200 220 240 260 280 300
Température (T)

Figure 3.18 : Conversion en méthanol en fonction de lgptature pour le catalyseur catls§2 bar
rel., Frnsthang=2,4.10* mol.s" et Q=5 NL.min")

Par contre, lors des essais, l'activité du catalysediminué trés fortement. Les essais a 2 béars re

avec un flux molaire de méthanol entrant de 2;41101.s* sont & comparer. En effet, I'essai fait le
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premier jour a 280°C donne une conversion en métldm27% alors que I'essai fait le troisieme jour
a 300°C donne une conversion de 18%. La baisséiwitéau catalyseur peut étre estimée a 66% en

trois jours.

3.3. Meéthode utilisée par Reuse et al. (2004)

Cette méthode de dépdt consiste a :
* broyer finement le catalyseur commercial a baseuere et zinc (G-66 MR, Stidchemie)
pour obtenir une suspension ;
* puis, enduire la structure avec cette suspension.

La masse total du dépdt obtenue est de 1,81 gcatdéyseur sera nommé par la scaé2.

S e 020 oabaem . (A)
(agrandissemenX 3)

©

(agrandissemen¥ 5)

(agrandissemen¥ 13)

Figure 3.19 : Photographies de la structure Ailette2 eteldiu catalyseur cat2 : (A) vue de dessus ;
(B) agrandissement de la vue de dessus ; (C) veétde

Les photographies ci-dessus montrent que le dépaélytique est réparti de facon homogéne sur toute

la structure.
L’activité de ce catalyseur permet d’atteindre aopversion en méthanol de 100% lorsque la pression
en sortie du réacteur est de 2 bars rel. La figuiwante montre qu'a température fixée, une
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augmentation de la pression augmente la conveesiométhanol pour un flux molaire en méthanol

entrant donné.

100%
90%
o
80% >
© Ps=2 bar rel.

70% = > O Ps=1 bar rel. —
°
IS
£ 60%
o

3

E o
¢ 50%
15
% 40% - o .
S o .

30% - = °

m]
o
0,0 g
20% o
o
o - ¢, o
10% -+ (m}
0% T T T T T T T 1
0,0E+00 5,0E-04 1,0E-03 1,5E-03 2,0E-03 2,5E-03 3,0E-03 3,5E-03 4,0E-03

Débit molaire en méthanol (mol.s %)

Figure 3.20 : Conversion en méthanol en fonction du débiaire de méthanol entrant pour le
catalyseur cat2 (T=280°C¢pl et 2 bar rel. et @=5 NL.min")

De plus, la figure suivante montre que, a presfiiade, pour un méme débit molaire de méthanol

entrant, une augmentation de la température augneobnversion en méthanol.

60%

50%

40% - &

30% -

Conversion en méthanol

20% <o

10% -

0% - T T T T T T T T T 1
200 210 220 230 240 250 260 270 280 290 300

Température (T)

Figure3.21 : Conversion en méthanol en fonction de lgptature pour le catalyseur cat2:§2 bar
rel., Frsthang=5,3.10* mol.s" et Q=5 NL.min")

Par contre, les essais faits & 2 bars rel. et 2898€ un flux molaire de méthanol entrant de 5;3.10
mol.s montrent que I'activité du catalyseur diminue.dfet, le premier jour (test sur I'évolution de

la conversion en fonction du débit molaire en métiiala conversion en méthanol est de 68% alors
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que l'essai fait le troisiéme jour (test en tempée) donne une conversion de 41%. La baisse

d’activité du catalyseur peut étre estimée a 60%a@s jours.

3.4. Méthode utilisée par Catillon et al. (2004)

Cette méthode de dépdt consiste a :
e enduire la structure d’alumine ;
* puis, déposer la phase active de cuivre et depgenane méthode de déposition - précipitation

avec de l'urée.

La masse total du dépdét obtenue est de 3,15 geatdéyseur sera nommé par la soHés.

!"ﬁ--!‘_-?-,'-"”".r - ﬂ“_‘m
- _-‘-m"“ﬂ-_-' " . = .
e T e T

- e

= s - S g,

©

(agrandissemen¥ 5)

Figure 3.22 : Photographies de la structure Ailette2 eteldiu catalyseur cat3 : (A) vue de dessus ;
(B) agrandissement de la vue de dessus ; (C) vuétde

Les photographies ci-dessus montrent que le dépalytique n’est pas homogene. En effet, les amas
de cuivre se distinguent trés bien.
La figure suivante montre gu’aux conditions nomasalde fonctionnement les conversions en

méthanol obtenues avec ce catalyseur sont touit @cfaeptables.
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Figure 3.23 : Conversion en méthanol en fonction du débiaire de méthanol entrant pour le
catalyseur cat3 (T=280°C ¢p2 bar rel. et Q=5 NL.min")
Par contre, il n'a pas été possible de faire plasgdis a cause de la forte diminution de I'adkidt
catalyseur. En effet, l'activité du catalyseur anidiué de 60% apres une journée d'utilisation (la
désactivation se fait principalement au cours daui et non pendant les mesures). De plus, une
régénération sous hydrogéne dilué dans l'azote (HgPet a 500°C n’'a pas permis de retrouver une

activité suffisante.

3.5. Comparaison des catalyseurs

Les photographies de chaque dépodt catalytique amitréh que les catalyseurs catl et cat2 sont
homogenes alors que le catalyseur cat3 ne I'estiypésut.

Pour comparer les différents catalyseurs, le tedgppassage modifié (en kg.s.fokst utilisé. Le
ratio de la masse de catalyseur sur le flux molairanéthanol entrant permet de s’affranchir de la
masse du catalyseur. De plus, la comparaison lestdifférentes structures est possible car legigess
ont été faits lors du premier jour d'utilisation datalyseur.

La figure suivante montre que le catalyseur catadivité la plus forte. Le catalyseur cat3 a une
activité inférieure a celle de cat2 et le catalyseatl a I'activité la plus faible. Cette différenc
d’'activité entre les catalyseurs est importante effet, pour une température de 280°C, une pression
en sortie du réacteur de 2 bar rel., et un tempgadsage modifié de 5 kg.s.mpla conversion en
méthanol est d’environ 85% pour cat2, 30% pour ea30% pour catl.

Les catalyseurs catl et cat2 présentent la ménsibgie@ & la pression : pour une méme température
et a un temps de passage modifié donné, une augientde la pression augmente la conversion en

méthanol.
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Figure 3.24 : Conversion en méthanol en fonction du tetlepgassage modifié pour les trois
catalyseurs (T=280°C,¢1 et 2 bar rel. et @=5 NL.min")

De plus, les résultats sur les catalyseurs catht2t ont montré que pour une méme pression et un
méme débit de méthanol entrant, une augmentatioteigérature augmente la conversion en

méthanol.

Au vu des photographies et des essais, le catalgatiest le plus intéressant. Cependant, sa baisse
d’activité lors des essais est trop rapide, des &3 lit fixe sont donc effectués afin de trouuae

solution pour la limiter.

3.6. Tests en lit fixe sur ECOMUL

Le but de ces tests en lit fixe est :
* La détermination des conditions expérimentales pas appropriées pour |'étude des
échangeurs-réacteurs ;
» La définition du point nominal de fonctionnementpte test systématique des structures ;
» La détermination d’'une cinétique de réaction pasrdalculs de limitation aux transferts de

masse et de chaleur.

3.6.1. Détermination des conditions expérimentales

L'activité du catalyseur est le rapport du taux amversion en méthanol aprés un certain temps
d'utilisation au taux de conversion lorsque le yaur est « neuf » dans les mémes conditions

expérimentale :
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xT,P,DébitS

a=— -t (3.23)

xT,P,DébitS

t=0
Lors des essais avec cat2, la conversion en méthaimotement baissé comme le montre la figure

suivante.
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Figure 3.25 : Evolution de I'activité du catalyseur cat2 fenction de sa durée d'utilisation
(T=280°C, p= 2 bar rel., Fnstan=2,6.10% mol.s' et Q=5 NL.mir")
Cette baisse rapide de l'activité du catalyseurpeemet pas de faire des essais sur une période
supérieure a une journée et les essais avec fésedifs inserts deviennent difficilement comparsble
Il est donc nécessaire de trouver une solution palentir la diminution de I'activité du catalyseur

puisque la régénération du catalyseur n'a pasogtélwante comme l'illustre le graphique ci-dessus.

Deux causes principales expliquent la diminutiofiagivité du catalyseur :

* La température des essais est trop élevée. En éfigrés Thurgood et al. (2003), la vitesse
de désactivation du catalyseur augmente exponientieht avec l'augmentation de la
température : le temps de demi-vie est de 24h &28rs qu'il est de deux semaine a 240°C
et qu'aucune désactivation n’est visible a 200°C.

* Le fait de laisser le réacteur en chauffe a 28@Q@uit, sans circulation d’azote diminue
l'activité du catalyseur. En effet, la désactivatdu catalyseur de type thermique correspond a
une croissance des particules métalliques provaguandiminution de la surface spécifique.
Ce phénoméne débute a partir de la températuramen@nn et augmente avec la température
selon la loi d’Arrhenius. La température de Tammasnle tiers de la température de fusion
en Kelvin du constituant considéré soit 180°C plaurcuivre (température de fusion du
cuivre : 1083°C).
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La série d’essai faite en lit fixe (1,81g de cadalyr G-66 MR dilué dans du carbure de silicium,
hauteur=25 cm) présentée a la figure suivante raante la baisse d’'activité est limitée :
 En faisant les essais a 240°C ;

« En chauffant la nuit le réacteur a 180°C avec umelation d'azote.
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J1l J2 matin aprés nuit : T=25C J2 apres midi J3 mati n aprés nuit: T=180C
Durée (jour)

Figure 3.26 : Evolution de I'activité du catalyseur enfike en fonction de sa durée d’utilisation
(T=240°C, p= 2 bar rel., Fnshan=2,6.10* mol.s" et Q=5 NL.min")

Durant une journée d’essai (J2), I'activité du besteur baisse de seulement 3 %.
Durant la nuit, la baisse d’activité du catalysaeigst pas accentuée par le chauffage du réacteur a
180°C. En effet, cette baisse est de 15% lorsquéadeteur n'est pas chauffé et de 11% lorsqu’il est
chauffé a 180°C.
On retient donc le protocole d’essai suivant pouitér la baisse de 'activité du catalyseur :

* les essais sont effectués a une température dewéde 240°C ;

» en fin de journée, toutes les lignes sont purgées ;

e la nuit, la température du réacteur est baissé8CACltout en maintenant un balayage a

I'azote.

3.6.2. Définition du point nominal de fonctionnement

Les conditions suivantes doivent étre prises enptenpour la définition du point nominal de
fonctionnement :
* Au vu des essais de dépots catalytiques faitsepaGPC, le poids moyen est d’environ 11 g

de catalyseur pour un insert remplissant totaleneerifacteur (soit pour 1 m de long) ;
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» Le fonctionnement du banc d’essais ECOMUL en régmmemanent est conditionné par la
stabilité de I'étape d'évaporation des réactif€vaporation est stable pour des débits liquides
compris entre 40 et 1050 ¢.h

» La conversion en méthanol au point de fonctionnémeminale doit étre d’environ 70%.
100% -
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Point nominal
709
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Conversion en méthanol
@
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Débit liquide entrant (g.h )

Figure 3.27 : Graphique de dimensionnement pour 11 g tieyseur G-66 MR de la conversion en
méthanol en fonction du débit liquide entrant (T628, p= 2 bar rel. et Q=5 NL.min")
Le graphigue de dimensionnement ci-dessus obtera s essais en lit fixe donne le point de
fonctionnement nominal pour un débit de liquideramt de 230 gh Les conditions du point

nominale de fonctionnement sont résumées danblEatasuivant :

Température (°C) 240
Pression en sortie du réacteur (bar rel.) 2
Rapport molaire eau / méthanol 15
Débit d’alimentation liquide entrant (g-h 230
Débit d’alimentation en azote (NL.mij 5

Tableau3.11 : Point nominale de fonctionnement du banssties ECOMUL pour le test
systématique des structures

3.6.3. Limitation aux transferts de masse et de chaleur

Afin d’évaluer les limitations aux transferts de gs@ et de chaleur, les points expérimentaux sont
comparés aux expressions cinétiques du chapitoai2dgterminer la vitesse de réaction apparente.
Le graphigue suivant montre une importante dispardis différentes lois cinétiques de la littératur
La loi de Jianget al. (1993) donne une vitesse de réaction trop élevée pajora@ nos points

expérimentaux et n'est donc pas visible sur le lgppe. Les lois qui semblent le mieux se représente
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des points expérimentaux sont celles de Jetrad. (1993) et Agrellet al. (2005) car leur courbure est
similaire a celle des points expérimentaux. Ces $oint des lois empiriques (équations 2.15, 2.16 et
2.17). Les ordres de réaction pour chaque constitsant les mémes pour les deux études, seules

changent I'énergie d’activation et le facteur px@anentielle de la loi d’Arrhenius.
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—+— Samms (2002)

— Amphlett (1996)
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Conversion en méthanol

30% +

20% —+— Lee (2004)
Jiang (1993b)
10% = = Santacesaria (1983)
— —Reuse (2003)
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Temps de passage modifié (kg.s.mol ’1)

Figure 3.28 : Graphique de la comparaison des points drpeEmtaux avec les différentes lois
cinétiques de la littérature (T=240°C,92 bar rel. et Q=5 NL.miri")
Afin d’obtenir une expression de la vitesse de tiéaaeprésentative des points expérimentaux,ila lo
cinétiqgue de Agrelét al. (2005) est retenue et le facteur pré-exponentisteajusté. Ainsi, comme le
montre le graphique suivant, la loi modélise biea points expérimentaux avec les données ci-

dessous :

N 0,26

n; 0,03

Nz -0,2

Ko (MOlczon K .S.Pa>%) 6.10
E (J.mol") 100900

Tableau3.12 : Données pour la loi cinétique modélisantdests expérimentaux (T=240°CH2
bar rel. et Q=5 NL.min?)

La figure ci-aprés montre que I'ajustement de lecioétique de Agrelkt al. (2005) permet de bien

modeéliser les points expérimentaux.
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Figure 3.29 : Conversion en méthanol en fonction du tedepgassage modifié avec T=240°G; g
bar rel. et Q,=5 NL.min': comparaison des points expérimentaux avec matiehegrell et al.
(2005) et ajustement pour modéliser I'activitéialé du catalyseur

La vitesse de réaction apparente en nidkirest déduite de la loi de vitesse ainsi obtenue :

1, =he P, (3.24)

avec p, la masse volumique du catalyseur (1100 Ky.m
La vitesse de réaction apparente étant connuiré possible d’estimer les limitations aux trantsfe
de masse et de chaleur.

L’estimation se fait pour le lit fixe avec les catiwhs présentées dans le tableau ci-dessous,tefeen

du réacteur et pour le point nominal de fonctioneein

Température (K) 553
Pression (Pa) 301325
Rapport molaire eau / méthanol 15
Débit d’eau et de méthanol (ghh 230
Débit d’azote (NL.mifl) 5
Débit massique total (kg'$ 1,67.1¢
Diameétre des particules de catalyseur (m) 3,63.10

Tableau3.13 : Conditions de calcul pour I'estimation dasitations aux transferts de masse et de

chaleur

Le méthanol étant le réactif limitant, les estiroasi des critéres se font pour ce constituant.
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Pour estimer les limitations diffusionnelles extsnle facteur de résistance externe est défini a
I'équation 1.38 et I'écart maximal de températuwenaveau de la couche limite externe du catalyseur
se trouve a I'équation 1.43.

Toutefois, quelques indications de calcul sontipgss ci-dessous.

Le nombres de Sherwood est déduit des corrélatiensransfert externe en lit fixe de Kunii &
Levenspiel (1969) :

Sh=2+18Re'? S¢° (3.25)

Le coefficient de transfert de masse est définit pa

_ko

k
D
X

(3.26)

avec x; le facteur de film.

Pour calculer le facteur de film, on fait 'hyposigequ’il n’y a pas de limitation au transfert dess&a
externe. Ainsi, la fraction molaire en méthanolaasurface du catalyseur est égale a celle dans

I’écoulement du fluide et le facteur de film seccdd de la maniére suivante :

Av
Xg =1= XCH,0H ex (3.27)

CH,OH

Le tableau suivant récapitule les intermédiairescaleul pour déterminer le facteur de résistance

externe :
Nombre de Reynolds 12,38
Diffusivité moléculaire du méthanol {rs*) 2,2.10°
Nombre de Schmidt 0,59
Nombre de Sherwood 7,31
Coefficient de transfert de masse (f).s 0,33
Concentration en méthanol (mol’n 11,14
Vitesse de réaction apparente (mol.si) 4,60
Facteur de résistance externe 7,8.10

Tableau3.14 : Calculs pour estimer la limitation au traegfde masse externe

Le facteur de résistance externe est trés infédeludonc, dans la marge de précision des mesures,
peut considérer qu’il n’y pas de limitation au transfert de masse externet I'hypothese faite pour

le calcul du facteur de film est vérifiée.

Le nombre de Nusselt est déduit de la corrélatoKuhii & Levenspiel (1969) du transfert de chaleur

entre le grain de catalyseur et le fluide en Xiefi

Nu=2+18Re’?Pr¥®
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Le tableau suivant récapitule les intermédiairescdkeul pour déterminer I'écart maximum de

température au niveau de la couche limite extenn=atalyseur :

Enthalpie de réaction & 240°C (J.iMol 59969
Nombre de Pranditl 0,85
Nombre de Nusselt 8
Coefficient de transfert thermique (WaK™) 864
Ecart de température maximal (K) -0,5

Tableau3.15 : Calculs pour estimer la limitation au traegfde chaleur externe

L'écart de température maximale est de -0,5°C ddans la marge de précision des mesures, on peut
considérer qu’il 'y gas de limitation au transfert externe de chaleur

Par contre, la réaction étant endothermique, ihésessaire de tenir compte des gradients radiaux d
température dans le lit fixe. Le critére simpleMiarek & Hlavacek (1967) permet d’évaluer s’il y a

des gradients radiaux de température :

AT,[T.
— 1
paroi
avec AT, augmentation de température adiabatique (K)
E § —
T, = R température d’activation (K)

température de paroi (K)

AT,q| (K) 260
T, (K) 1,2.1d

Toaroi (K) 513
AT [T

| T ad|2a 12

paroi

Tableau3.16 : Calculs pour estimer le critére de Marek &atacek (1967)

Les résultats présentés dans le tableau précédemtrent que, dans la marge de précision des

mesures, la présence d’'un gradient radial de teahpérest a craindre dans le lit fixe.

Pour estimer la limitation au transfert de masserie, le module de Weisz est défini a I'équation
1.52. Le calcul de la diffusivité effective est peété en annexe A avec I'équation A.38.
La concentration en méthanol a la surface du csgalyest égale a la concentration dans I'écoulement

du fluide puisqu’il N’y a pas de résistance extaxndransfert de masse. La concentration en méthano
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ainsi que la vitesse apparente sont donc les mgmegour le calcul précédent. Le tableau suivant

présente les résultats pour le calcul du modul/desz.

Diffusivité de Knudsen (fxs?) 4,46.10
Diffusivité effective (m.s?) 1,47.10°
Module de Weisz 1,03.10

Tableau3.17 : Calculs pour estimer la limitation au traadfde masse interne

Le module de Weisz est tres inférieur & 1 doncsdanmarge de précision des mesures, on peut

considérer qu'il n'y gas de limitation au transfert de masse interne

Pour I'estimation de la limitation au transfertcwleur interne, le critére d’Anderson (équatidsb}.

est utilisé.

_ dp 2
‘AH"”( 4] 4,210

AT,

0,75[ R;S“j 0,034

Tableau3.18 : Calculs pour estimer la limitation au traagfde chaleur interne

Les résultats présentés dans le tableau précédemtrent que, dans la marge de précision des

mesures, il n'y gas de résistance au transfert de chaleur interne

L’estimation des limitations diffusionnelles exterat interne a montré qu’il n'y a pas de
résistance interne ou externe au transfert de mas$sde chaleur. Par contre, en raison de
'endothermicité de la réaction, il est a craindla présence d'un gradient radial de

température au sein du lit fixe.
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4. Conclusion

Ce chapitre a détaillé les différents dispositépéimentaux.
L'échangeur-réacteur congu pour ce travail de thés utilisé pour tester les géométries suivantes
e une mousse métallique ;
» des ailettes dont deux décalées pour étudierdémite du diamétre hydraulique et une droite
pour I'influence du décalage des ailettes ;
* un lit fixe qui sert de géométrie de référence.
Le dispositif expérimental pour I'étude hydrodyngoe mesure les pertes de charge et la distribution
des temps de séjours. Il permet de déduire :
» les pertes de charge engendrées par le réacteur ;
* le temps de séjour ;
* le nombre de RPAC en série qui modélise le miekoolilement dans le réacteur.
Le banc d’essais Echangeur COmpact MULtifonctiof@OMUL est congu pour tester I'échangeur-
réacteur en réaction chimique. Il permet de déduire
» la conversion en méthanol (avec deux méthodes dareje;
» le coefficient de transfert de chaleur.
Ces deux dispositifs sont complémentaires et peemela caractérisation thermo-hydraulique et le

test des performances en réaction chimique defreliffes configurations de I'échangeur-réacteur.

Enfin, plusieurs revétements catalytiques ont ését dans le but de choisir le catalyseur pour les
tests systématiques des différents inserts. Laodéthhoisie est issue des travaux de Reuse (2003) e
se base sur lutilisation d’'un catalyseur commércRour déterminer les conditions optimum
d’utilisation, une étude avec ce catalyseur a éfisée. Ces tests ont en plus permis de modéiser
vitesse de réaction et donc d’'estimer les limitadialiffusionnelles externe et interne. Dans la
configuration en lit fixe, dans la marge de prémisides mesures, il n'y a pas de limitation aux
transferts interne et externe de masse et de ch&aucontre, la réaction étant endothermiquestia
craindre la présence d’'un gradient radial de teatpée au sein du lit fixe. Par conséquent, on peut
prévoir que l'utilisation d'inserts améliorant leamsfert de chaleur par rapport au lit fixe aura un

impact en réaction chimique.
Le chapitre suivant présente les résultats obtenas les dispositifs expérimentaux présentés dans

cette partie, dans le but, notamment, de mesuaenélioration des performances en réaction avec

I'utilisation d’'un échangeur-réacteur par rappariiafixe.

125



Chapitre 3 : Matériels et méthodes

126



Chapitre 4 : Résultats expérimentaux

CHAPITRE 4. Résultats expérimentaux
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Ce chapitre présente et commente les résultatsimgéaux obtenus lors de ce travail de these.
Ces résultats caractérisent les différentes coratguns de I'échangeur-réacteur :

» d'une part, d'un point de vue thermo-hydraulique@les pertes de charge, la distribution des

temps de séjour et le transfert thermique ;

» d'autre part, sur le plan de la réaction chimique.
lls permettent aussi d'élaborer des modeles phgsiget chimiques représentatifs de chaque
configuration d’échangeur-réacteur afin de pougoirectement représenter leur comportement. Tout
d’abord, les conditions des essais pour les tegmatiques des différentes configurations de
I’échangeur-réacteur sont présentées.
Ensuite, les résultats sont détaillés pour chagpe tle géométrie. Les résultats de l'insert Ailette
servent a expliquer avec précision les différeaisonnements nécessaires a I'exploitation des oint
expérimentaux. Pour les autres inserts, seulgsgtats importants sont donnés dans ce chapiles et
détails se trouvent en annexe E.
Enfin, les caractéristiques thermo-hydrauliques o@tétiques des différentes configurations

géomeétriques de I'échangeur-réacteur sont comparées

1. Girille d’essais

Pour chaque configuration géométrique d’échangéacteur, les essais suivants sont effectués :
* mesures des pertes de charge,
* mesures de la distribution des temps de séjour JDTS
» mesures des coefficients de transfert thermique,

» tests en réaction chimique.

Le tableau suivant récapitule les essais pourd&thermo-hydraulique du réacteur.

Température du Pression en sortie du Débit d’alimentation en

Mesure réacteur (°C) réacteur (bar rel.) azote (NL.mift)
Pertes de charge ambiante 2 de 0,5 a l_? (par pas de 1
NL.min™ environ)
DTS ambiante 2 3,6,9,12et 17
Transfert thermique 240 2 5,10, 15et 20

Tableaud.1 : Conditions expérimentales pour I'étude thestmydraulique systématique des différents
inserts
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Le test en réaction chimique se fait dans les ¢immdi présentées dans le tableau ci-dessous :

Température (°C) 240
Pression en sortie du réacteur (bar rel.)
Rapport molaire eau / méthanol 15
Débit d’alimentation en azote (NL.mth 5
Débit nominal de I'alimentation liquide (g'h 230

Tableaud.2 : Conditions nominales de fonctionnement dwcltBassais ECOMUL pour le test
systématique des différents inserts en réactiomicjie
Pour les essais en réaction chimique, deux typeseserres sont effectués :

» en faisant varier le flux molaire de méthanol emirafin de mesurer les performances en
termes de conversion en méthanol et de sélecthdétélébit de I'alimentation liquide varie de
170 & 700 g.h Ces débits sont adaptés suivant la masse dgsmuakotale. Les mesures sont
effectuées les deux premiers jours d'utilisatiorcdtalyseur ;

» en faisant varier la température, a débit consgamty déterminer la constante cinétique. On se
place dans les conditions nominales de fonctionnéeieles températures sont les suivantes :
150, 200, 220, 240, 260 et 280 °C. Ces mesuresefiaatuées le troisieme jour d’utilisation

du catalyseur.

Le dépbt du catalyseur sur les différents insediedait au LGPC a Lyon selon la méthode de Reuse
(2003) détaillée dans le chapitre 3. Le tableawasui présente les caractéristiques des dépbts

catalytiques de chaque insert.

masse de catalyseur épaisseur

déposé (g) (Hm)
Ailettel 15,14 33,3
Ailette2 11,108 23,6
Ailette3 13,061 42,9
mousses métalliques 9,902 26,6
lit fixe 11 -

Tableaud.3 : Masse du dépét catalytique pour chaque inseestimation de I'épaisseur du dépét
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2. Allettes droites

Ce paragraphe présente les résultats des essasneptaux pour les ailettes droites (Ailettel) et

détaille avec précision les différents raisonnementcessaires a [I'exploitation des points

expérimentaux.

2.1. Etude thermo-hydraulique

2.1.1. Pertes de charge

Les valeurs expérimentales de pertes de chargeed@es dans la figure 4.1 ci-dessous.

5
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45 1+ =
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-
-
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Débit d'azote (NL.min %)

Figure4.1 : Pertes de charge par unité de longueur ewtion du débit d’'azote pour Ailettel avec

ps=2 bar rel. et a température ambiante : comparaisi@s points expérimentaux avec la corrélation
de Shah & London (1978) prenant en compte ou répalsseur du dépot catalytique

Les pertes de charge expérimentales sont plus tenges que celles obtenues avec la corrélation de
Shah & London (1978) (équation 1.18), comme [I'titasla figure ci-dessus. La présence du dépbt
catalytique provoque naturellement une diminution diamétre hydraulique ainsi gu’'une
augmentation de la rugosité de la surface, touteses qui contribuent a une augmentation des pertes
de charge. Mais, la figure 4.1 montre que l'effet @duction du diametre hydraulique en tenant
compte de I'épaisseur du catalyseur ne peut pagjegp a lui seul I'écart, et que l'effet de rugeési
est sans doute le phénoméne prépondérant. En lefftimation des dimensions caractéristiques de
l'ailette avec le catalyseur augmente de 16% legepale charge par rapport & celles calculées sans
tenir compte du catalyseur alors que I'écart elesgoints expérimentaux et la corrélation de Shah

London (1978) peut étre de I'ordre de 50%.
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Le calcul du rapport des pertes de charge expétatensur celles obtenues avec la corrélation de
Shah & London (1978) prenant en compte |'épaisskurcatalyseur permet de voir I'effet de la
rugosité relative due au dépét catalytique (figud. Il décroit avec 'augmentation du débit pdas
débits d’azote faibles (c’est a dire inférieurs AlXmin™) puis, pour des débits plus élevés, il est

constant et le rapport des pertes de charge vanst B60.

3,5
3,0

2,5 \
2,0 \

15

Dpexpérimentale /DPshan & London

1,0

0,5

0,0 ; ; ; ; ; ; ‘ ‘ ‘ ‘
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20
Débit d'azote (NL.min ™)

Figure4.2 : Rapport des pertes de charge expérimentales eelles obtenues avec la corrélation de
Shah & London (1978) en prenant en compte I'épaisda catalyseur en fonction du débit d’azote
pour Ailettel avecg?2 bar rel. et & température ambiante
Afin de disposer d’'une corrélation représentaties dilettes droites avec un revétement catalytique,
nous avons pris le parti de conserver comme référkndiametre hydraulique et la section de passage
dépourvus de catalyseur. La prise en compte dessetbnjugués de la réduction de section et de
'augmentation de la rugosité conduit a augmergdatteur multiplicatif de la corrélation de Shah &

London (1978) qui passe de 24 a 45 :

f = g(l‘ 1,3553+1,046%2 -170197 + 09564/ — 0,2537/°) (4.1)
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©  points expérimentaux ]
Shah & London (1978) .
— - adaptation de la corrélation L7
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Figure4.3 : Pertes de charge par unité de longueur estion du débit d'azote pour Ailettel avec

ps=2 bar rel. et a température ambiante : ajustenamta corrélation de Shah & London (1978)
suivant les points expérimentaux

Comme le montre la droite bleue pointillée suiidaife ci-dessus, cette corrélation modifiée perheet

bien lisser les points expérimentaux (avec uneatiévi inférieure a 4% pour des débits en azote

supérieurs & 2 NL.mi.

La rugosité a un effet prépondérant sur les pedescharge par rapport a I'épaisseur du
catalyseur. Pour les corrélations sur les pertesafh@rge, le diametre hydraulique et la
section de passage dépourvu de catalyseur sont@ngne référence.

La corrélation de Shah & London (1978) est ajusafie de représenter au mieux les points

expérimentaux.

2.1.2. Distribution des temps de séjour

Les temps moyens de séjour sont portés dans leefigui suit. Ce graphique permet de valider la
méthode expérimentale. En effet, le moment d’ofddéduit des réponses des TCD en entrée et sortie
du réacteur correspond assez bien au temps de s&joulé & partir des conditions expérimentales

(débit d’azote, pression et température).
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Figure4.4 : Temps moyens de séjour en fonction du d&aote pour Ailettel avectR bar rel. et &
température ambiante : comparaison des points eéxmdtaux avec le moment d’ordre 1.

Nous avons ensuite cherché a représenter I'échenggeieur comme une succession de réacteurs

parfaitement agités continus (RPAC), en fonctiorddbit d’azote. Un exemple de mesures en entrée

et sortie du réacteur est présenté a la figureastévavec le résultat de I'identification du nombee

RPAC.

x10°
20

entrée
sortie

ST

signal de concentration normalisée

. . .
0 50 100 150 200 250
temps (s)

signal de concentration normalisée

16

T
sortie
sortie modele |4

14+

0 50 100 150 200 250
temps (s)

Mesure en entrée et sortie du réacteur

Modélisaltiosignal de sortie pour 10 RPAC

Figure4.5 : Exemple de signal de mesure de DTS pourtélleivec g=2 bar rel., Q=12,45
NL.min" et & température ambiante

Le résultat de cette identification pour les difigis débits étudiés apparait sur la figure suivante
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Figure4.6 : Nombre de réacteurs parfaitement agités omstiRPAC) en série en fonction du débit
d’azote pour Ailettel avect® bar rel. et a température ambiante

La valeur obtenue au plus faible débit parait ameer En effet, & faible débit (3 NL.ri le nombre
de RPAC en série est de 40 ce qui semble étre npenadie causée par la perturbation de

I’écoulement lors de la mesure.
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Figure4.7 : Signaux en entrée et en sortie du réactedoration du temps pour Ailettel avec
ps=2 bar rel., a température ambiante et pour deukithéd’'azote

La figure ci-dessus montre que les signaux a faibkbits sont influencés par l'injection du traceur
En effet, I'ouverture de la vanne pour injectettri@ceur provoque un saut de pression qui perturbe
d’autant plus I'écoulement que le débit d’azotefaiitle. A faible débit (graphique A), la hautewr d
pic représente 125% de la hauteur de I'échelors ajata fort débit, il n’en représente que 35%. De
plus, I'exploitation des sighaux est plus fiableke est faite au niveau de la descente de I'échédla
fermeture de la vanne d'alimentation du traceumgémdre pas de perturbation de I'écoulement

contrairement a son ouverture.
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Ainsi, le nombre de RPAC a faible débit trouvé ekpéntalement n’'est pas représentatif de

I’écoulement.

Si I'on exclut la valeur obtenue au plus faible idétn constate que le nombre de RPAC est compris
entre 5 et 15.

Une autre maniere de représenter I'écoulement Bamdacteur est d’avoir recours au nombre de
Péclet. Par exemple, la figure classique ci-dessdwsiombre de Péclet en fonction du nombre de
Reynolds et du nombre de Schmidt pour un tube \illstre ce phénomene et le tableau suivant

récapitule les nombres adimensionnels caracténsdrg écoulement.
10 ]
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Figure 4.8 : Nombre de Péclet, caractérisant la dispersagrale, en fonction du nombre de Reynolds
et du nombre de Schmidt pour un tube vide (Villenmna995)

Nombre de Reynolds 54200
Diffusivité moléculaire de I'hélium (fs?) 1,66.10°
Nombre de Schmidt 0,3

Tableaud.4 : Nombres adimensionnels caractéristiques desrapplication

D’aprées la figure 4.8 et le tableau 4.4, nos cooilit expérimentales sont telles que I'on se trouve
dans la zone entourée en rouge, correspondant alayrs maximales du nombre de Péclet. Il est
compris entre 1 et 8 ce qui correspond a un nomrePAC compris entre 2 et 16 environ, comme
l'illustre les deux schémas suivant représentaiidaibution des temps de séjour suivant le nombre
de Péclet et le nombre de RPAC.
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Figure4.9 : Fonction de distribution des temps de séjdMiitermaux, 1995)

Le nombre de bacs trouvé expérimentalement comelsgmen aux données de la littérature.

L'écoulement dans le réacteur est piston dispgrgiche du piston.

Le calcul du moment d'ordre 1 a validé la méthodeégimentale de DTS. Toutefois, la
mesure expérimentale faite a faible débit (3 NLnirlest pas représentative de I'écoulement
dans le réacteur et n'est donc pas prise en cotoptede I'étude des autres inserts.

De plus, les graphiques du nombre de Péclet ertitondu nombre de Reynolds et du nombre
de Schmidt et de la distribution des temps de séigsu de la littérature (Villermaux, 1995),
ont confirmé les résultats expérimentaux obtendgst-a-dire avec un nombre de RPAC
compris entre 2 et 16.

L’hydrodynamique de I'écoulement dans le réacteunind’ailettes droites (Ailettel) tend

vers celle d’un piston avec un peu de dispersigal@x

2.1.3. Transfert thermique

Le systeme électrique de chauffage du réacteur d@eacordons chauffants suppose que le réacteur
est chauffé a flux imposé. Or, la figure suivantentne que la température de paroi et de canal est
globalement constante le long du réacteur ave@cass de température de I'ordre de 10°C. Les trois
zones de chauffe régulées de fagon distincte gimsil’épaisseur de la paroi du réacteur permettent
d’'avoir une température globalement constanterig thu réacteur. Le systéme de chauffage peut donc

étre considéré comme fonctionnant a températupads imposée.
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Figure4.10 : Evolution de la température de la paroi etahnal réactionnel le long du réacteur pour
Ailettel avec g2 bar rel. et Q=5 NL.min*
Le banc d'essais ECOMUL est dédié aux tests entiodachimique et non aux mesures des
coefficients de transfert thermique. Néanmoinsmportante instrumentation du réacteur en
thermocouples de paroi et de canal permet de thse mesures afin d’estimer le coefficient de
transfert thermique pour se positionner par rappar corrélations de la littérature. Ainsi, malgré
importance des incertitudes de mesure, la cdiodlade Shah & London (1978) a température de
paroi imposée (équation 1.24) ne semble pas misdééaut pour représenter les phénomenes de

transfert thermique au sein du réacteur muni dediit Ailettel (figure 4.11).
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¢ points expérimentaux

—Shah & London (1978)
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Figure4.11 : Nombre de Nusselt en fonction du nombreeym®tds pour Ailettel avegq2 bar rel.
et Teaceu=240°C : comparaison des points expérimentaux dveorrélation a température de paroi
imposée de Shah & London (1978)
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Comme pour les pertes de charge, I'impact de I&5gair du catalyseur sur le coefficient de transfert
thermique est étudié (figure suivante). Sa prisecempte dans la corrélation de Shah et London
(1978) engendre une diminution du nombre de Nusgekeulement 2,5% et une augmentation du
nombre de Reynolds de 3% par rapport aux résutatnus sans catalyseur. Par conséquent, I'effet
d’épaisseur du catalyseur est négligeable.
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Figure4.12 : Nombre de Nusselt en fonction du nombreeym®&ds pour Ailettel avegq2 bar rel.
et Treacteu=240°C : comparaison des points expérimentaux é&eorrélation de Shah & London
(1978), en prenant en compte ou non I'épaisseuté&hdt catalytique

Le chauffage du réacteur se fait globalement enlitiom de température de paroi imposée.

Le banc ECOMUL n’est pas dédié a la mesure dediciesits de transfert thermique mais
permet de vérifier si les corrélations de la litiéure sont utilisables et représentatives des
mesures experimentales.

L’épaisseur du catalyseur a peu d’effet sur lecualsl du coefficient de transfert thermique et
sera donc négligée lors de I'étude des différemsiits.

La corrélation de Shah & London (1978) a températde paroi imposée est représentative
des transferts thermique dans le réacteur avecsdih Ailettel et sera utilisée lors de la

modélisation.

2.2. Etude en réaction chimique

2.2.1. Comparaison des méthodes d’exploitation des données
expérimentales

Le réacteur muni de l'insert Ailettel peut attesndine conversion en méthanol de 100%, qui diminue

avec l'augmentation du flux en réactifs, commdustre le graphique suivant. De plus, les résultats
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obtenus par I'exploitation des mesures (paragrépBd. du chapitre 3) faites par les débitmeétres et
par I'exploitation des analyses par chromatogrammephase gazeuse concordent pour les faibles
débits en méthanol (jusqu’'a un flux molaire en raéth entrant de 1,6.f0mol.s* soit un débit
liquide de 350 g.f). Par contre, pour des débits plus élevés, ladtaés divergent. La méthode par

chromatographie donne des conversions en méthapétisures a la méthode par mesure des débits.

T
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60% 1 P
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© mesures par les débitmétres
20% +—
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Figure4.13 : Conversion en méthanol en fonction du débiaire de méthanol entrant pour I'insert
Ailette1 avec T=240°C,p 2 bar rel. et Q=5 NL.miri" : comparaison des résultats obtenus par les
mesures faites avec la chromatographie en phaseugazet avec les débitmetres
Pour le calcul de la conversion en méthanol, lehod des débits (équation 3.13) fait I'hypothese qu
la réaction de vapo-reformage du méthanol se éiinsl’équation 2.8. Par conséquent, la production
en monoxyde de carbone est négligée. Le graphigjuaré montre que la concentration en monoxyde
de carbone en sortie du réacteur est comprise @yitteet 0,04 mol.fice qui représente 0,16 & 0,05%
de la concentration totale. L’hypothese faite peuralcul de la conversion en méthanol par la ngesur

des débits est donc vérifiée. La conversion en améthobtenue par la mesure des débits est fiable.
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Figure4.14 : Concentration en monoxyde de carbone atigesdu réacteur en fonction du débit
molaire de méthanol entrant pour l'insert Ailettadec T=240°C, & 2 bar rel. et Q,=5 NL.min*

140



Chapitre 4 : Résultats expérimentaux

La divergence des résultats, avec l'utilisation deax méthodes, s’explique par des problémes de
condensation du méthanol et de I'eau dans lesdigeeprélévement vers la chromatographie en phase
gazeuse. Ainsi, I'échantillon prélevé pour I'an&ysst moins concentré en eau et méthanol et donc
plus concentré en gaz incondensable (hydrogeneyatoet monoxyde de carbone, azote) que le gaz
en sortie du réacteur. La conversion obtenue peonwdtographie est alors plus élevée que celle

déduite de la mesure des débits.

Le graphique ci-dessous représentant les concensatn eau, méthanol, azote, hydrogene et dioxyde

de carbone illustre bien ce phénoméne

40 - ®H2 B CO2
A CH30OH ® H20
% oN2 X H2 DBM
35 X CO2 DBM X CH30H DBM
° X H20 DBM X N2 DBM
X o)
30 o . . *
a b < § ; @ o
' o)
IS 25 2 X X X
3 X 2
£ X
5 20 X
8 X
s
2 15 X
o
© X
X
10 X
y & ¥ ¥ w m @ X
X
5 N X
x A [ J * @ °
[ ] [ ] X A A
A A
0 ; * —K ; ; ; ; \
0,0E+00 5,0E-04 1,0E-03 1,5E-03 2,0E-03 2,5E-03 3,0E-03 3,5E-03

Débit molaire en méthanol (mol.s ™)

Figure4.15 : Evolution des concentrations en eau, méthazote, hydrogene, dioxyde de carbone en
fonction du flux molaire en méthanol entrant avebar rel., T=240°C et Q=5 NL.min? :
comparaison des résultats obtenus par I'analyseleomatographie gazeuse
et par la mesure des débits

Les résultats obtenus par chromatographie divergemteux obtenus par la méthode des débits pour
des flux en méthanol supérieurs a 1,8.1bl.s*. En effet, pour la mesure par chromatographie, les
concentrations en eau et méthanol stagnent, ad’bexgmenter, lorsque le débit de réactifs augmente
Ceci a pour effet une augmentation des concentation gaz incondensables et donc une
augmentation de la valeur déduite de la conveisométhanol.

Enfin, les problemes de condensation rendent airfgiossible I'analyse par chromatographie.
Les résultats obtenus par chromatographie en plgaecuse permettent de mesurer la

concentration en monoxyde de carbone produit et dienquantifier la sélectivité du réacteur.

De plus, ils valident les résultats obtenus par messures des débits. Mais les difficultés
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rencontrées, imputées a des effets de condensdtah,que pour déterminer le modele

cinétique de la réaction, les résultats obtenuslpanéthode des débits seront exploités.

2.2.2. Etude cinétique

La conversion en méthanol augmente avec la temypérat les mesures montrent une concordance
des deux méthodes d’exploitation des données. fat, efans ce cas, les débits en réactifs sont
suffisamment faibles pour ne pas avoir de problédmeondensation dans les lignes de prélévement

vers la chromatographie (figure ci-dessous).

100% { i)

¢ mesures avec les débitmétres E
80% I
O mesure par chromatographie

60% -

40%

Conversion en méthanol
o

o

20%

0% T T T T T T T 1
140 160 180 200 220 240 260 280 300

Température (T)

Figure4.16 : Conversion en méthanol en fonction de lgtature pour I'insert Ailettel avec
p= 2 bar rel., Fnsthang=1,05.10° mol.s' et Q=5 NL.miri* : comparaison des résultats obtenus par
les mesures faites avec la chromatographie en pgaseuse et avec les débitmétres

Ces mesures permettent de déduire une constandacteon qui répond a la loi d’Arrhenius (équation
2.17). Il est donc nécessaire de comparer les mapdéinétiques de la littérature aux points
expérimentaux représentant la conversion en métlesnfmnction du temps de passage modifié pour
déterminer celle qui les représente le mieux. Rela, un modéle de réacteur piston est utilisé. Les
mesures de distributions de temps de séjour ontrénguie I'écoulement dans le réacteur est piston
dispersif, proche du piston. Ainsi, I'hypotheseréacteur piston semble cohérente pour déterminer le
modele cinétique.

La figure suivante compare les points expérimentaux difféerents modéles cinétiques de la

littérature.
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Figure4.17 : Conversion en méthanol en fonction du tedepgassage modifié pour l'insert Ailettel
avec T=240°C, & 2 bar rel. et Q,=5 NL.min* : comparaison des points expérimentaux avec les

modéeles cinétiques de la littérature

A la vue de cette figure, il semble a priori qu'ane loi cinétique issue de la littérature ne comves

parfaitement a nos points expérimentaux et qu'atesduisent & des résultats trés dispersés. Trois

groupes de modeles cinétiques se distinguent :

le premier avec les lois de Agrell al. (2005) et Jiangt al. (1993) a une courbure similaire a
celle formée par les points expérimentaux avecauwggmentation rapide de la conversion en
méthanol jusqu’a 100%. Ces lois sont empiriquametes mémes ordres de réaction, seule la
constante cinétique differe ;

le second groupe avec les lois de Reuse (2005)nSatal. (1993) et Amphletet al. (1996)
tend & converger vers les points expérimentaux gesiconversions en méthanol inférieures a
80% puis a diverger pour les conversions plus itambes. Ces lois sont aussi empiriques
avec des ordres de réaction différents. Mais, @lt@ment toutes un ordre de réaction plus
élevé pour le méthanol que les lois du groupe peté(entre 0,6 et 0,7) ce qui tend a
diminuer fortement la vitesse de réaction lorsgueoncentration en méthanol diminue ;

le troisiéme groupe avec les lois de Santacestdh (1983), Leect al. (2004) et Jiangt al.
(1993) donne des résultats trés éloignés des pointgiegétaux (celle de Jiargf al., 1993
n'apparait pas sur la figure car sa vitesse detiodaest trop lente). De plus, ces lois ne sont
pas de la forme empirique comme les précédentesume constante cinétique obéissant a la
loi d’Arrhenius, il n'est donc pas possible de leslapter simplement aux points

expérimentaux.
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Pour I'étude cinétique du réacteur muni de l'ingkitettel, c’est finalement la loi de Agredit al.
(2005) (équation 2.16), du premier groupe, quiobstisie, car sa courbure est proche de celle des
points expérimentaux.
Pour lisser les points expérimentaux, seule lateots de réaction de la loi cinétique est ajustés :
mesures de conversion en fonction de la températnmettent de la déterminer. D’aprés I'étude de
cas du chapitre 2 qui utilise un modeéle de réagpeston, le temps de passage modifié s’exprime en
fonction de la vitesse de réaction, suivant I'égumeR.44, ce qui permet de déduire la constante de
vitesse a température donnée de la maniere suivante
M T . 1 .
Lot o ) e 9

A partir des constantes de vitesse, il est possiblealculer I'énergie d’activation et le facteuép

exponentiel de la loi d’Arrhenius en utilisant liéggion suivante :

In(k(r)) = In{lc)- ==

On reporte donc le logarithme de la constante tissé en fonction de l'inverse de la température,

(4.3)

comme le montre la figure suivante.

-3

-3,5

-4
& y = -8839,3x + 13,496
-4,5 2 _

R*=0,993

-5

In(k(T))

-5,5

-6

-6,5

-7

-7,5 g

-8 T T T T T |
1,80E-03 1,90E-03 2,00E-03 2,10E-03 2,20E-03 2,30E-03 2,40E-03

UT (K

Figure4.18 : Logarithme de la constante de vitesse ectifmmde I'inverse de la température pour la
détermination de I'énergie d’activation et du faat@ré-exponentiel selon la méthode d’Arrhenius
pour des températures comprises entre 240 et 280&C la loi cinétique de Agrell et al. (2005) et

pour I'insert Ailettel

La pente de la droite permet ainsi de déduire fgieed’'activation et 'ordonnée a l'origine, le faar
pré-exponentiel £ = 73490.mol™ et k, = 727110> molkg_._.s™.Pa ®”,

Le calcul de la conversion en méthanol en fonadierta température montre alors que la loi cinétique

représente bien les points expérimentaux (figut® di-dessous).
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Figure4.19 : Conversion en méthanol en fonction de lgtature pour I'insert Ailettel avec
ps= 2 bar rel., Frshang=1,05.10° mol.s" et Q=5 NL.miri* : comparaison des points expérimentaux

avec le modele cinétique déterminé précédemment

Le modéle cinétique établi précédemment avec leggpexpérimentaux obtenus en faisant varier la

température du réacteur sous-estime cependant fgeision en méthanol expérimentale. Ce

gu'illustre la figure 4.20 qui suit.

100% -

90%

80% - o.’

70%

Conversion en méthanol

60%

< points expérimentaux

O point expérimental (mesures en température)

50%

——— Agrell (2005)

= = = cinétique modélisée

40%

0 5 10 15 20 25

Temps de passage modifié (kg.s.mol ™)

30

Figure4.20 : Conversion en méthanol en fonction du tedepgassage modifié pour l'insert Ailettel
avec g= 2 bar rel., T=240°C et @=5 NL.min" : comparaison des points expérimentaux avec modéle

cinétique déterminé précédemment

Ceci est dO a la baisse de I'activité du catalységervée pendant les essais : entre le débutdais e

(qui correspondent & la variation du débit de saehtrant avec les points gris) et la fin (vadatde

la température au point nominal avec le point jauiley a une baisse d’activité du catalyseur

d’environ 20% (figure 4.21). L’'activité est le rapp de la conversion en méthanol & un moment
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donné sur la conversion au début de [l'utilisatian chtalyseur, mesurées avec des conditions
expérimentales identiques.

100% A

80% E—

60% E—

Activité

40% [

20% E—

0%

1-matin 1-soir 2-matin 3-soir

Durée (jour)

Figure4.21 : Evolution de I'activité du catalyseur au c®ualu temps pour I'insert Ailettel avec
ps= 2 bar rel., T=240°C, Fepnan=1,09.10° mol.s' et Q=5 NL.min*

Pour représenter la cinétique de réaction initihlecatalyseur, la constante de vitesse du modéle de

Agrell et al. (2005) est ajustée de maniére a ce qu'il représaatmieux les points expérimentaux

(figure 4.22). On trouvék(T) = 35107 molkg.s,.s™.Pa®.

100% - P o
o
/ g
90% 4
o *
/
S 80% ya o
© ¢’
s
3 o
E /
5 0% .
c ° I3
.g /
o
3 /
O 60% —
4 < points expérimentaux
/ O point expérimental (mesures en température)
.
50% ! ‘ —— Agrell (2005) ~
— = ajustement de la constante de vitesse
40% T T T T T |
0 5 10 15 20 25 30

Temps de passage modifié (kg.s.mol ™)

Figure4.22 : Conversion en méthanol en fonction du tedepgassage modifié pour l'insert Ailettel
avec = 2 bar rel., T=240°C et @=5 NL.min" : comparaison des points expérimentaux avec
I'ajustement du modele cinétique déterminé précéaemh pour modéliser I'activité initiale du

catalyseur
Afin de disposer d’'une loi cinétique en fonction ldetempérature pour modéliser la vitesse de

réaction, il est nécessaire de recalculer les icoefts de la loi d’Arrhenius déterminés ci-dessus.
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Dans le cas des modeles cinétiques simples, I'éndrgctivation ne dépend que du mécanisme de la
réaction chimique et le facteur pré-exponentieletépdes transferts de masse et du nombre de sites
actifs disponibles. La baisse d’activité du catalysétant liée a la diminution du nombre de sites
actifs, elle engendre donc une variation du factaérexponentiel et I'énergie d’activation reste

constante.

Le facteur pré-exponentiel vaut alds = 109[10° molkg_} .s™.Pa .

Pour la suite de I'étude des différents insertdrdésieme groupe de loi n'est pas utilisé pour
modéliser la cinétique de réaction. Seules les this premier et second groupes sont
employées a cause de leur forme empirique qui pgetanéétermination de la constante

cinétique selon la loi d’Arrhenius.

La méthode d’Arrhenius est utilisée pour la déteation de la constante de vitesse.

La baisse d’activité du catalyseur n'a d'effet geur le facteur pré-exponentiel de la loi

d’Arrhenius.

Le modele cinétique pour le réacteur muni de I'thgglettel est issu de la loi de Agrell et al.

(2005) et son adaptation par rapport aux pointsékpentaux donne I'expression cinétique

suivante :

-73490 -
g = 109E106 EX[{?J pgﬁSOH pI?I’ZOOg pHS’Z
4.4)

2.2.3. Sélectivité de la réaction

La figure 4.11 a montré que la concentration enangde de carbone produit représente entre 0,16 a
0,05% de la concentration totale en sortie du e2act

La sélectivité pour le dioxyde de carbone est uarmpatre important pour caractériser la performance
du réacteur car elle permet de quantifier la teldgie en terme de « qualité » de réaction.

Il est possible de calculer la sélectivité théogiquour le dioxyde de carbone lors de la réaction de
vapo-reformage du méthanol (équation 2.8) en faishppothése que la réaction de gaz a l'eau
(équation 2.10) est toujours a I'équilibre, afinldecomparer aux points expérimentaux. Cet éqeilibr
a été calculé au chapitre 2 (tableau 2.3) lorsadwésentation de la réaction. Ces données comterne
des composés en phase gazeuse et sans présenatalgseuar et, de plus, il est supposé que le
monoxyde de carbone est produit uniquement parédetion de gaz a l'eau alors que l'étude
bibliographigue du mécanisme réactionnel a montwdl gouvait aussi étre produit par la

décomposition du méthanol.
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Les équations suivantes permettent de calculerélectivité et les concentrations des différents

composes de la réaction de gaz a I'eau aXeta conversion en méthanol lors du vapo-reformage d

méthanol etf,, ., oy 1€ rapport molaire initial d’eau et de méthanalvaut ici 1,5.

3X
Cy, =Ceuotie ,3(1+0’ X) —Ceo (4.5)
Ceo =C _ X ___¢ (4.6)
o, CHOHe ,3(1+0'X) co
(f -X)
Cii0 =Cehone H;Gi:f; X) +Ceo (4.7)
C.,C -
K = 7C0 H, _ GX{M] 4.8)
Ceo H,0 RT
CCO2
=_ % 4.9
07 o +C 9

Les calculs de I'enthalpie libre de réaction a térafure donnée se font de la méme maniére qu'au
chapitre 2 (équations 2.11 a 2.14).

Pour le calcul de la sélectivité en dioxyde de caebavec les points expérimentaux, la conversion en
méthanol utilisée est celle obtenue par la méthadedébits, puisque la valeur obtenue est plutefiab
gue la mesure par chromatographie (paragraphe)2L24 concentrations en dioxyde et monoxyde de
carbone sont les concentrations en sortie du néacteenues avec les mesures par chromatographie.
Nous avons porté dans la figure qui suit I'évolatae la sélectivité pour le G@n fonction du taux de

conversion du méthanol.

100,0%

99,5% -

99,0%
98,5% -

98,0% -

97,5%
97,0% -

& points expérimentaux
96,5% +—

== sgélectivité théorique

sélectivité pour le CO ,

96,0% -

95,5% -

95,0% T T T T T
40% 50% 60% 70% 80% 90% 100%
conversion en méthanol

Figure4.23 : Sélectivité pour le G@n fonction du taux de conversion en méthanol pmsert
Ailettel avec g 2 bar rel., T=240°C et @=5 NL.min": comparaison des points expérimentaux avec
la sélectivité théorique
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D’aprés la figure 4.23, la sélectivité pour le dide de carbone est importante (supérieure a 99%)
jusqgu’a un taux de conversion en méthanol de 87ar Bes conversions plus élevées, la sélectivité
diminue mais reste toutefois importante (compristeec98 et 99%). De plus, les points expérimentaux
donnent une sélectivité plus importante que leutdleéorique. Ce comportement est connu et a été
reporté par de nombreux auteurs (Amphlettletl994 ; Jiang edl., 1993; Reuse, 2003). La réaction
est menée avec un excés d'eau qui permet de liait@roduction en monoxyde de carbone en

favorisant le déplacement de I'équilibre de la tiéacde gaz a I'eau vers la production d’hydrogéne
de dioxyde de carbone.

Passons maintenant aux autres structures étudiae<d travail.
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3. Aillettes décalées
3.1. Etude thermo-hydraulique

3.1.1. Pertes de charge

Les valeurs expérimentales des pertes de charg@aaées dans la figure 4.24 ci-dessous.

1,00E+01
- - - [
A Aillette2: points expérimentaux
9,00E+00 1 P P i, &
Ailette2: Manglik & Bergles (1995) o
8006400 ] — — Ailette2: adaptation de la corrélation - -
o Ailette3: points expérimentaux /u/
7,00E+00 11 Ailette3: Manglik & Bergles (1995) P Lad
— = Ailette3: adaptation de la corrélation v
4 6,00E+00 -
< 7
= e
8 ~"
2 5,00E+00 | e
3 e
T 7
O 4,00E+00 —_
- _tor—
-
3,00E+00 # o
7 o
7 - -
2,00E+00 — Eigl e =
—
_ - t-g _ o — -
1,00E+00 2 —
P — —a— ks
& o = — =
0,00E+00 : T T T T T T T ]
0,00 2,00 4,00 6,00 8,00 10,00 12,00 14,00 16,00 18,00

débit azote (NL.min %)

Figure4.24 : Pertes de charge par unité de longueur ection du débit d’azote pour Ailette2 et
Ailette3 avec g2 bar rel. et a température ambiante : comparaisi@s points expérimentaux a la
corrélation de Manglik & Bergles (1995) et ajustarne
Les pertes de charge obtenues expérimentalementphm élevées que celles calculées avec la
corrélation de Manglik & Bergles (1995) (équatior29) dans le cas des deux ailettes décalées.
Comme pour les ailettes droites (Ailettel), cetrtéest d0 a la présence du dépdt catalytique ad re
le diamétre hydraulique plus petit et surtout ledaste beaucoup plus rugueuse. Pour représenter au
mieux les points expérimentaux, le facteur multigif du coefficient de frottement de la corrélatio
de Manglik & Bergles (1995) est donc augmenté mhaicun des deux inserts. Ainsi, les corrélations
pour le calcul du facteur de frottement sont légasues :

* Pour l'insert Ailette2 :

-0,2659 0,3053 0,236 3,767 01
f =19 Re—o,7422(eaJ (eaJ y_o’1856(1+ 7669010 Re4,429(ea) (ea] ,VO'QZJ (4.10)
S, S,

a La a La

e Pour l'insert Ailette3 :

-0,2659 0,3053 0,236 3,767 01
f =165 Re—o,7422(eaj (%J y—0,1856£1 +7.669010° Re4,429(eaJ (eaJ yo,gzj (4.11)
S S

a a a
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Les corrélations ainsi obtenues permettent derlissgoints expérimentaux avec une précision :
« pour l'insert Ailette2 : inférieure & 4% pour desbits d’azote supérieurs a 4 NL.min

« pour linsert Ailette3, inférieure & 5% pour desité d’azote supérieurs a 5 NL.riin

De plus, I'écart entre les points expérimentaulaatorrélation de Manglik & Bergles (1995) est de
I'ordre de 50 a 60% pour I'Ailette2, alors qu'iltede 40 a 50% pour l'Ailette3. Cette différence se
retrouve avec la correction du facteur multiplicdti coefficient de frottement qui est plus impat&a
pour I'Ailette2 que pour l'Ailette3. La figure suante illustre ce phénomene et montre que I'effdade
rugosité relative due au dép6t catalytique est phportant pour I'Ailette2 que pour l'Ailette3. Par
conséquent, pour les ailettes décalées, 'impata degosité sur les pertes de charge est d’aptast
important que le diamétre hydraulique est petifirEmlans les deux cas, 'effet de la rugositétreda
décroit avec 'augmentation du débit, pour destdétiazote inférieurs & 5 NL.miinpuis, pour les
débits supérieurs, il devient constant et le rajpges pertes de charge vaut alors 1,7 pour I' ARt

1,5 pour lAilette3.

3,5

\ — Allette2
3,0 —

) \ — Ailette3
25 \
N K"Vﬁ/—

15

Dpeypérimentale /DPwmangiik & Bergles

1,0

0,5

0,0 ; ; ; ; ; ; ‘ ‘ ‘ ‘
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20
Débit d'azote (NL.min ™)

Figure4.25 : Rapport des pertes de charge expérimentales celles obtenues avec la corrélation de
Manglik & Bergles (1995) en prenant en comptediépeur du catalyseur en fonction du débit
d’azote pour Ailette2 et Ailette3 avesp bar rel. et a température ambiante

La corrélation de Manglik & Bergles (1995) est dges pour les deux inserts Ailette2 et
Ailette3 afin de représenter au mieux les poinggarmentaux.

Pour les ailettes décalées, I'impact de la rugosité les pertes de charge est d’autant plus
important que le diametre hydraulique est petit. [idas, dans les deux cas, il est constant

pour des débits d’azote supérieurs & 5 NLnin
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3.1.2. Distribution des temps de séjour

De maniere analogue a ce qui a été fait avec ttailéroite, on a cherché a identifier le nombre de
RPAC en série qui représente au mieux la DTS dhasune des structures. Les valeurs identifiées

sont portées sur la figure suivante (fig. 4.26)

5 -

Nombre de RPAC en série

AAilette2

< Ailette3

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20
Débit d'azote (NL.min )

Figure4.26 : Nombre de réacteurs parfaitement agitésinast(RPAC) en série en fonction du débit
d’azote pour Ailette2 et Ailette3 avesp bar rel. et & température ambiante

Les deux inserts ont un comportement hydrodynamideatique. A partir d'un débit d’azote de
6 NL.min™, le nombre de bacs en série reste pratiquemestartret inférieur & 5 (compris entre 3 &
4), sans augmentation significative avec le dé€kans ces conditions, les inserts Ailettes2 et fak3

présentent un caractére moins piston que l'aithtiée.

L’hydrodynamique de I'écoulement dans les réactenuis d'ailettes décalées (Ailette2 et
Ailette3) peut étre représentée par 3 a 4 bacséeie €t s’avere donc ne pas étre aussi piston

que I'hydrodynamique dans l'ailette droite.

3.1.3. Transfert thermique

Nous avons la aussi cherché a qualifier les pedooeas thermiques des structures, en estimant le

coefficient de Colburn en fonction du nombre deriRégs (figure 4.27).
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o
N
|

O Ailette2: points expérimentaux
— Ailette2: Manglik & Bergles (1995) i
¢ Ailette3: points expérimentaux
— Ailette3: Manglik & Bergles (1995)

o
N
[ee]

o
[N
o

o
i
S

Facteur de Colburn

o o o

[=) o o [

(o)) © - N

| )
/ /

o
o
5=

]

x\k\%l l

o

o

N
-

o

0 50 100 150 200 250
Nombre de Reynolds

Figure4.27 : Facteur de Colburn en fonction du nombrdrégnolds pour Ailette2 et Ailette3 avec
ps=2 bar rel. et Teacteu240°C : comparaison des points expérimentaux deorrélation de
Manglik & Bergles (1978)
D’apres la figure 4.24, la corrélation de ManglikBergles (1995) (équation 1.30) semble adaptée
pour modéliser les phénomenes de transfert theemégqusein du réacteur muni d’ailettes décalées
(Ailette2 et Ailette3) malgré I'importance des iniiteides de mesure. L'Ailette3 présente un meilleur
coefficient de transfert thermique expérimental gAdette2, mais nous préférons rester prudents

compte tenu de l'importance des incertitudes deunass

La corrélation de Manglik & Bergles (1995) est répentative des transferts thermiques dans

le réacteur muni d'ailettes décalées (Ailette2 igtthe3).

3.2. Etude en réaction chimique

3.2.1. Ailette2

3.2.1.1. Etude cinétique

La figure suivante montre que le réacteur muni ‘desdrt Ailette2 peut atteindre un taux de
conversion en méthanol de 100%. De plus, la congmaravec les modeéles cinétiques de la littérature
met en avant la disparité des différentes exprassidéja mise en évidence précédemment. Dans les
deux groupes de modéeles, la loi de Agedllal. (2005) est choisie pour I'étude cinétique car sa
courbure avec une augmentation rapide de la vidsséaction jusqu'a 100% est proche de celle des

points expérimentaux.
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Figure4.28 : Conversion en méthanol en fonction du tedepgassage modifié pour l'insert Ailette2
avec T=240°C, & 2 bar rel. et Q,=5 NL.min* : comparaison des points expérimentaux avec les
modeles cinétique de la littérature
Les mesures de conversion en méthanol en fonceota dempérature, faites au point nominal de
fonctionnement, permettent d'utiliser la méthodérdhenius en reportant le logarithme de la

constante de vitesse en fonction de I'inverse derfgérature, comme le montre la figure suivante.

-2

3l o y = -7859,5x + 11,488
° R?=0,9783
®
-4
=
T 5
=
®
-6
74 °
-8 ; ; ; ; ; ‘
1,80E-03 1,90E-03 2,00E-03 2,10E-03 2,20E-03 2,30E-03 2,40E-03
UT (K

Figure 4.29 : Logarithme de la constante de vitesse ectifmmde I'inverse de la température pour la
détermination de I'énergie d’activation et du faat@ré-exponentiel selon la méthode d’Arrhenius
pour des températures comprises entre 240 et 280&C la loi cinétique de Agrell et al. (2005) et

pour l'insert Ailette2

La pente de la droite permet ainsi de déduire tgred’activation et I'ordonnée a l'origine, le faar

pré-exponentiel £ = 65344).mol™ et k, = 97510" molkg_:,.s™.Pa*®.
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Le calcul de la

représente bien

100%
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conversion en méthanol en fonctenla température montre que la loi cinétique

les points expérimentaux (figuse)4.
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Figure4.30 : Conversion en méthanol en fonction de Igtaature pour l'insert Ailette2 avegp2
bar rel., Fnsthanse1,1.10° mol.s* et Q=5 NL.min* : comparaison des points expérimentaux avec le

modéele cinétique déterminé précédemment

La comparaison entre le modéle cinétique et lestp@xpérimentaux obtenus lors de la variation en

débit de réactif entrant montre cependant que lééfeosous-estime la conversion en méthanol (figure

ci-dessous).
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Figure4.31 : Conversion en méthanol en fonction du tetepgassage modifié pour I'insert Ailette2
avec g= 2 bar rel., T=240°C et @=5 NL.mini* : comparaison des points expérimentaux avec modéle
cinétiqgue déterminé précédemment et ajustementrpodeéliser I'activité initiale du catalyseur
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Ceci peut a nouveau étre imputé a la baisse dévitdcdu catalyseur observée pendant les essais :
entre le début des essais (qui correspondent ariation du débit de réactifs entrant avec les tgoin
gris) et la fin (variation de la température aunpaiominal avec le point jaune), il y a une baisse

d’activité du catalyseur d’environ 20% (figure 4).32

100%

80% —

60% -

Activité

40% -

20% -

0% T T
1-matin 1-soir 2-matin 2-soir 3-matin aprés 4-matin
week end

Durée (jour)

Figure 4.32 : Evolution de I'activité du catalyseur au ceualu temps pour l'insert Ailette2 avec
ps= 2 bar rel., T=240°C, Fgmhan=1,1.10° mol.s' et Q=5 NL.min*

Pour établir la cinétique de réaction initiale diatyseur, la constante de vitesse du modeéle girgti

déterminée précédemment est ajustée de maniére qu'dereprésente au mieux les points

cata*

expérimentaux. On trouvk(T ) = 330102 molkg;’,.s™.Pa°®, soit un facteur pré-exponentiel de
k, = 156[10°> molkg_...s™.Pa %" en supposant que I'énergie d’activation n’estipfisencée par

la baisse d’activité du catalyseur.

Le modele cinétique pour le réacteur muni de I'ihgdlette2 est issu de la loi de Agrell et al.
(2005) et son adaptation par rapport aux pointsékpentaux donne I'expression cinétique

suivante :

-65344 _
(o = 5600 exf =000 i, 035 i (412
3.2.1.2. Sélectivité de la réaction

Il N’y a eu aucune production de monoxyde de calors des essais. Le réacteur muni de l'insert
Ailette2 a donc une sélectivité de 100% en dioxgeecarbone, valeur bien supérieure a la sélectivité

théorique (figure 4.33). Ceci est un résultat teésrable pour cette ailette.
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100%
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94%
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conversion en méthanol

sélectivité pour le CO ,

95%

Figure 4.33 : Sélectivité pour le G@n fonction du taux de conversion en méthanol pmsert
Ailette2 avec g 2 bar rel., T=240°C et @=5 NL.min": comparaison des points expérimentaux avec
la sélectivité théorique

3.2.2. Ailette3

3.2.2.1. Etude cinétique

La figure 4.34 ci-dessous montre que le réacteuninde l'insert Ailette3 peut atteindre une
conversion de 100%.
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Y Jiang (1993a)
.
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Conversion en méthanol

= Amphlett (1996)
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Figure4.34 : Conversion en méthanol en fonction du tetepgassage modifié pour l'insert Ailette3
avec T=240°C, & 2 bar rel. et Q=5 NL.miri* : comparaison des points expérimentaux avec les
modeles cinétique de la littérature
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Comme pour les autres inserts, les lois cinétigleesa littérature donnent des résultats dispersés e
aucune ne modélise parfaitement les points expéatan®. De méme que pour I'Ailette 2, la loi de
Agrell et al. (2005) permet de bien représenter les points erpéataux.

Les mesures de conversion en méthanol en fonceola dempérature, faites au point nominal de
fonctionnement, permettent d'utiliser la méthodérdhenius en reportant le logarithme de la

constante de vitesse en fonction de I'inverse derfgérature, comme le montre la figure 4.35.

-2 1

-3 y = -8332,5x + 12,357
L4 < 2
R?=0,9791
L4
-4
g

g
= 51
=4

6

_7 4

®
-8 ; ; ; ; ; ; .
1,70E-03 1,80E-03 1,90E-03 2,00E-03 2,10E-03 2,20E-03 2,30E-03 2,40E-03
UT (K™Y

Figure 4.35 : Logarithme de la constante de vitesse ectimmde I'inverse de la température pour la
détermination de I'énergie d'activation et du faat@ré-exponentiel selon la méthode d’Arrhenius
pour des températures comprises entre 240 et 2808C€ la loi cinétique de Agrell et al. (2005) et

pour l'insert Ailette3

La pente de la droite permet ainsi de déduire tgieed’activation et I'ordonnée a I'origine, le faar

pré-exponentiel £ =69276).mol™ et k, = 233[10° molkg_...s".Pa*®.
100% 7
90% T o points expérimentaux
80% || —loi cinétique /
70%
60% /
50% /
o
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20% /
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0% T T T T T T |
140 160 180 200 220 240 260 280
Température (T)

Conversion en méthanol

Figure4.36 : Conversion en méthanol en fonction de lgptature pour l'insert Ailette3 avec
ps= 2 bar rel., Frshang=1,06.10° mol.s" et Q=5 NL.miri* : comparaison des points expérimentaux
avec le modele cinétique trouvé précédemment
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Le calcul de la conversion en méthanol en fonctienla température montre que la loi cinétique

représente bien les points expérimentaux (figusé)4.
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Figure4.37 : Conversion en méthanol en fonction du tetiepgassage modifié pour 'insert Ailette3
avec g= 2 bar rel., T=240°C et @=5 NL.mini* : comparaison des points expérimentaux avec modéle
cinétique déterminé précédemment et ajustementmodegéliser I'activité initiale du catalyseur

La comparaison entre le modele cinétique et lestp@xpérimentaux obtenus lors de la variation en
débit de réactif entrant montre la encore que ldatsous-estime la conversion en méthanol (figure
4.34). Ceci est toujours da a la baisse de 'aétigdiu catalyseur observée pendant les essaise: lentr
début des essais (qui correspondent a la varidticébit de réactifs entrant avec les points gtisa

fin (variation de la température au point nominaa@le point jaune), il y a une baisse d’'activité d

catalyseur d’environ 20% (figure 4.38).
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Figure 4.38 : Evolution de I'activité du catalyseur au c®ualu temps pour I'insert Ailette3 avec
p= 2 bar rel., T=240°C, Fshang=1,07.10% mol.s" et Q=5 NL.mir*
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Pour représenter la cinétique de réaction initthlecatalyseur, la constante de vitesse du modéle

cinétiqgue déterminée précédemment est ajustée d&ma ce qu'il représente au mieux les points

expérimentaux. On trouvk(T )= 3710 molkg.:,.s™.Pa %, soit un facteur pré-exponentiel de

k, = 391M10° molkg_:..s™.Pa " en supposant que I'énergie d’activation n’estipflaencée par

la baisse d’activité du catalyseur.

Le modéle cinétique pour le réacteur muni de I'th#élette3 est issu de la loi de Agrell et al.

(2005) et son adaptation par rapport aux points@kpentaux donne I'expression cinétique
suivante :

-69276 _
(o = 29200 e ~ 2279 i, 2 i (413
3.2.2.2. Sélectivité de la réaction

Le graphique suivant montre que la concentratiomenoxyde de carbone en sortie du réacteur est

comprise entre 0,09 et 0,04 mof e qui représente 0,13 & 0,05% de la concentrattale.
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0,09 * |
0,08 - T
0,07 1 +
E 0,06 4
o
g ¥
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$ 0,04
g + 4
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0,00 ; ; ; ; ; ; ; ‘
0,0E+00 5,0E-04 1,0E-03 1,5E-03 2,0E-03 2,5E-03 3,0E-03 3,5E-03 4,0E-03

Débit molaire en méthanol (mol.s )

Figure 4.39 : Concentration en monoxyde de carbone atigesdu réacteur en fonction du débit
molaire de méthanol entrant pour l'insert Ailet@@ec T=240°C, & 2 bar rel. et Q,=5 NL.min*
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Figure4.40 : Sélectivité pour le G@n fonction du taux de conversion en méthanol pmsert
Ailette3 avec g 2 bar rel., T=240°C et @=5 NL.min": comparaison des points expérimentaux avec
la sélectivité théorique
D’apres la figure ci-dessus, la sélectivité pourdiexyde de carbone est importante (supérieure a
98,5%). Elle diminue lentement lorsque la conversa méthanol augmente. De plus, comme pour
l'insert Ailettel, les points expérimentaux donnene sélectivité beaucoup plus importante que le

calcul théorique. La sélectivité théorique dimimwssi lorsque la conversion augmente.
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4. Mousses métalliques
4.1. Etude thermo-hydraulique

4.1.1. Pertes de charge

Les valeurs expérimentales de pertes de chargeed@es dans la figure 4.38 ci-dessous.

12
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Débit d'azote (NL.min ™)
Figure4.41 : Pertes de charge par unité de longueur ection du débit d’azote pour les mousses

avec =2 bar rel. et a température ambiante : comparaisi@s points expérimentaux aux
corrélations de Topin et al. (2005) et de Kim et(4098)

Les pertes de charge expérimentales sont sup&iawelles prédites par la corrélation de Teapial.
(2005) (équation 1.38) avec les données morphalegigle la mousse étudiée a I'lUSTI (figure 4.41).
Le revétement catalytique diminue la porosité dmdausse et modifie sa morphologie ce qui explique
cet écart. Ainsi, 'ajustement du terme de pasiébff (terme dépendant de la morphologie de la
mousse et qui intervient dans l'effet inertiel daliation de Darcy-Forchheimer) permet d’ajuster la
corrélation. Le terme de perméabilité reste le méraecorrélation pour le calcul des pertes de aharg
en fonction des propriétés morphologiques de lass®est la suivante :

—%:ﬁu+790pu2 (4.14)
Enfin, la corrélation de Kinet al. (1998) pour le calcul du coefficient de frottemédquation 1.35)
utilise aussi un terme de perméabilité et un coefiit d’inertie. Ce coefficient d’inertie peut étre

rapporté a la passabilité ajustée précédemmenmiueidonc :

C. =K% 3=0132 (4.15)
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Les corrélations de Topin et al. (2005) et Kim let{(H998) modélisent bien les points expérimentaux

avec une erreur inférieure a 2% pour des débittiasupérieurs a 4NL.min

Les corrélations de Topin et al. (2005) et Kim kt(2998) sont représentatives des points
expérimentaux pour les propriétés morphologiquesad®mousse 3=790 et K=2,81.1¢ nt.

Ces propriétés sont donc utilisées pour les caldulsoefficient de transfert thermique.

4.1.2. Distribution des temps de séjour

De maniere analogue a ce qui a été fait avec lettes, nous avons cherché a identifier le nombre d
RPAC en série qui représente au mieux la DTS demmbusses. Les valeurs identifiées sont portées

sur la figure suivante (figure. 4.42)

5 -

Nombre de RPAC en série

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18
Débit d'azote (NL.min )

Figure4.42 : Nombre de réacteurs parfaitement agitésinast(RPAC) en série en fonction du débit
d’azote pour les mousses avegeobar rel. et a température ambiante

Les mousses métalligues ont un comportement hydeodigue identique aux ailettes décalées. A

partir d’'un débit d’azote de 6 NL.minle nombre de bacs en série reste pratiquemerstartnet

inférieur a 5 (compris entre 3 a 4), sans augmentaignificative avec le débit. Dans ces condgion

les mousses métalliques présentent un caractérespision que l'ailette droite.

L’hydrodynamique de I'écoulement dans les réactewrnis de mousses métalliques peut étre
représentée par 3 a 4 bacs en série et s'avére dwomcpas étre aussi piston que
I'hydrodynamique dans [lailette droite. Mais, ellest identique a I'écoulement dans le

réacteur muni d’ailettes décalées.
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4.1.3. Transfert thermique

Examinons maintenant les performances thermiques.

14 4

< points expérimentaux

Kim et al. (2000)
12 —

= Kim et al. (1998)

10 4 /
<]

Nombre de Nusselt

0 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500
Nombre de Reynolds

Figure4.43 : Nombre de Nusselt en fonction du nombreed@®&tds pour les mousses avec

ps=2 bar rel. et Tsaceu=240°C : comparaison des points expérimentaux dé®corrélations de Kim
et al. (1998 et 2000)

D’aprés le graphique précédent, les coefficientdrdasfert thermique mesurés expérimentalement
sont bien représentés par les corrélations de éiml. (1998 et 2000) (équations 1.36 et 1.37). Les
deux corrélations ne sont pas construites sur &nen surfaces de transfert thermique. La corrélatio
de Kimet al.(1998) est construite sur la surface projetéemtrssses qui correspond donc a la surface
primaire alors que la corrélation de Kighal. (2000) se base sur la surface d’échange totaea'e
dire la surface primaire et la surface développairelgp mousse en prenant en compte une efficacité
d’ailette. Ainsi, les coefficients de transfert timique calculés par la corrélation de Kanal. (2000)

sont meilleurs que ceux obtenus avec celle dedial. (1998).

Les corrélations de Kim et al. (1998 et 2000) seprésentatives des transferts thermiques
dans le réacteur muni de mousses métalliques. trélation de Kim et al. (1998) est utlisée

pour la modélisation.

4.2. Etude en réaction chimique

4.2.1. Etude cinétique

La figure 4.41 ci-dessous montre que le réacteunirde mousses métalliques peut atteindre une

conversion de 100%.
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Figure4.44 : Conversion en méthanol en fonction du tetlepgassage modifié pour les mousses avec
T=240°C, p= 2 bar rel. et Q=5 NL.min' : comparaison des points expérimentaux avec lettas
cinétique de la littérature

Comme pour les autres inserts, les lois cinétigleeta littérature donnent des résultats dispersés e
aucune ne modélise parfaitement les points expétang®. Sur les deux groupes de modéles
cinétiques, la loi de Agre#t al. (2005) est choisie car sa courbure avec une augti@nrapide de la
vitesse de réaction jusqu'a 100% est proche de delf points expérimentaux.
Les mesures de conversion en méthanol en fonceéola dempérature, faites au point nhominal de
fonctionnement, permettent d'utiliser la méthodérdhenius en reportant le logarithme de la
constante de vitesse en fonction de I'inverse derfgérature, comme le montre la figure suivante.
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Figure 4.45 : Logarithme de la constante de vitesse ectilmmde I'inverse de la température pour la
détermination de I'énergie d’activation et du faat@ré-exponentiel selon la méthode d’Arrhenius
pour des températures comprises entre 240 et 280&C la loi cinétique de Agrell et al. (2005) et

pour les mousses
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La pente de la droite permet ainsi de déduire tgieed’activation et I'ordonnée a I'origine, le faar

pré-exponentiel £ =61006).mol™ etk, = 43410" molkg_} .s*.Pa®®,
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Conversion en méthanol

Figure 4.46 : Conversion en méthanol en fonction de lgptaature pour les mousses avec
p= 2 bar rel., Frshang=1,09.10° mol.s" et Q=5 NL.miri* : comparaison des points expérimentaux
avec le modele cinétique déterminé précédemment
Le calcul de la conversion en méthanol en fonctienla température montre que la loi cinétique

représente bien les points expérimentaux (figu46)4.
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Figure4.47 : Conversion en méthanol en fonction du tetlepgassage modifié pour les mousses avec
ps= 2 bar rel., T=240°C et =5 NL.min* : comparaison des points expérimentaux avec modéle
cinétique déterminé précédemment et ajustementmodegéliser I'activité initiale du catalyseur

La comparaison entre le modele cinétique et lestp@xpérimentaux obtenus lors de la variation en

débit de réactif entrant montre que le modéle sstisne la conversion en méthanol (figure 4.47 ci-
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dessus). Ceci est d0 a la baisse de l'activitéadalyseur observée pendant les essais : entréblg dé
des essais (qui correspondent a la variation du délréactifs entrant avec les points gris) dira
(variation de la température au point nominal alepoint jaune), il y a une baisse d’activité du

catalyseur d’environ 20% (figure 4.48).
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Figure 4.48 : Evolution de I'activité du catalyseur au c®dlu temps pour les mousses avec
p= 2 bar rel., T=240°C, Fshang=1,07.10% mol.s" et Q=5 NL.mir*

Pour représenter la cinétique de réaction initthlecatalyseur, la constante de vitesse du modéle

cinétique déterminée précédemment est ajustée dma ce qu'il représente au mieux les points

0,09

expérimentaux. On trouvé(T) = 4107 molkg;},.s™.Pa ®®, soit un facteur pré-exponentiel de

k, = 611010 molkg_...s.Pa ®® en supposant que I'énergie d’activation n’estipfisencée par

la baisse d’activité du catalyseur.

Le modele cinétique pour le réacteur muni des memus®talliques est issu de la loi de Agrell
et al. (2005) et son adaptation par rapport aux meiexpérimentaux donne I'expression

cinétique suivante :

-61006 _
o = 61120 et =20 i, 2 (419

4.2.2. Sélectivité de la réaction

Le graphique ci-dessous (figure 4.49) montre queptecentration en monoxyde de carbone en sortie
du réacteur est comprise entre 0,108 et 0,07 riplee qui représente 0,13 & 0,09% de la

concentration totale.
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Figure4.49 : Concentration en monoxyde de carbone at@esdu réacteur en fonction du débit
molaire de méthanol entrant pour les mousses a#8d@°C, p= 2 bar rel. et Q,=5 NL.min*
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Figure 4.50 : Sélectivité pour le G@n fonction du taux de conversion en méthanol fEsumousses
avec g= 2 bar rel., T=240°C et @=5 NL.min"

D’apres la figure ci-dessus, la sélectivité pourdlexyde de carbone est importante. Jusqu’'a une

conversion en méthanol de 80%, la sélectivité aptigeure a 99% puis elle diminue lorsque la

conversion en méthanol augmente mais reste sup£aeB8%. De plus, de la méme maniere que pour

l'insert Ailettel, les points expérimentaux donnene sélectivité beaucoup plus importante que le
calcul théorique.
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5. Lit fixe
5.1. Etude thermo-hydraulique

5.1.1. Pertes de charge

Les valeurs expérimentales de pertes de chargeed@es dans la figure 4.51 ci-dessous.
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4.5E+02 +— < points expérimentaux

— Ergun (1952) o
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/
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Débit d'azote (NL.min ™)
Figure4.51 : Pertes de charge par unité de longueur etfon du débit d’azote pour le lit fixe avec

ps=2 bar rel. et a température ambiante : comparaisi@s points expérimentaux avec la corrélation
de Ergun (1952)

La mesure des pertes de charge en lit fixe perfobteahir la porosité du lit. Ainsi, la loi de Ergun

(1952) (équation 1.1) correle bien les points expé&ntaux pour une porosité de 49%.

La porosité du lit fixe est de 49%.

5.1.2. Distribution des temps de séjour

Le nombre de bacs en série est estimé a partD@8sLe résultat est présenté sur la figure suezant
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Figure4.52 : Nombre de réacteurs parfaitement agitésinast(RPAC) en série en fonction du débit
d’azote pour le lit fixe avecp2 bar rel. et a température ambiante

Le lit fixe a un comportement hydrodynamique prodeecelui des ailettes droites. A partir d’'un débit
d’azote de 6 NL.min, le nombre de bacs est compris entre 12 et 3. Dassonditions, le lit fixe

présentent un caractere aussi piston que l'aifietite.

L’hydrodynamique de I'écoulement dans le lit fixaupétre représentée par 12 a 3 bacs en
série et s'avere donc étre aussi piston que I'hggnamique dans l'ailette droite.

5.1.3. Transfert thermique

Comme pour les structures précédentes, nous avahsédes performances thermiques du lit fixe,

illustrées sur la figure ci-dessous.

1,E+02

©  points expérimentaux

Kunii & Levenspiel (1969)

= = Calderbank & Pogerski (1957)
1,E+01 ~

1,E+00

1,E-01

Nombre de Nusselt
|

1,E-02

1,E-03 T T T T T T T |
0 5 10 15 20 25 30 35 40
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Figure4.53 : Nombre de Nusselt en fonction du nombreaya®tds pour le lit fixe avect®? bar rel.
et Treacteu=240°C : comparaison des points expérimentaux &ecorrélations de Kunii & Levenspiel
(1969) et de Calderbank & Polgerski (1957)
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Les coefficients de transfert thermique mesurégmxmntalement sont beaucoup plus faibles que
ceux obtenus avec la corrélation de Kunii & Levegls(1969) (équation 1.6). En effet, au paragraphe
2.1 du chapitre 1, il a été montré que pour deBdg inférieurs a 100, les résultats expérimentaux
de la littérature donnent des nombres de Nusdéliéurs a 2 (d’aprés la figure 1.9, pour notre gem

de nombre de Reynolds, le nombre de Nusselt esprimmntre 18 et 2). De plus, la corrélation de
Calderbank & Polgerski (1957) (équation 1.8) semptlles adaptée a des nombres de Reynolds
inférieurs a 100 mais surestime les coefficientstrdasfert thermique par rapport aux mesures
expérimentales. Ainsi, pour modéliser au mieuxghénoménes de transfert thermique au sein du
réacteur a lit fixe, les points expérimentaux satiitsés pour estimer une corrélation du nombre de
Nusselt en fonction du nombre de Reynolds (figusd}

1,E-01

1,E-01 0796 R
y = 0,0021x %794

R%=0,8429

1,E-01

8,E-02

6,E-02

Nombre de Nusselt

4,E-02

2,E-02 /

0,E+00

T T T T T T T 1
0 5 10 15 20 25 30 35 40

Nombre de Reynolds

Figure4.54 : Nombre de Nusselt en fonction du nombreaya®tds pour le lit fixe avect®? bar rel.
et Teacteu=240°C : détermination d’une corrélation suivanslpoints expérimentaux

La corrélation ainsi obtenue avec les points erpémntaux est la suivante :
Nu = 0,0021Re’® (4.17)

Les nombres de Nusselt et de Reynolds sont baséle sliamétre des particules et la surface de

transfert thermique considérée est la surface aegples.

Pour représenter au mieux les points expérimentane,corrélation du nombre de Nusselt en

fonction du nombre de Reynolds est établie et silisée lors de la modélisation.
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5.2. Etude en réaction chimique

5.2.1. Etude cinétique

La figure ci-dessous montre que le réacteur akt peut atteindre au mieux une conversion maximale

de 80%, contrairement aux 100% atteints avec tastates précédentes.
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= = Agrell (2005)
Jiang (1993a)
= = = Samms (2002)
— Amphlett (1996)
— —Reuse (2003)

30% T T
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Figure4.55 : Conversion en méthanol en fonction du tedepgassage modifié pour le lit fixe avec

T=240°C, p= 2 bar rel. et Q=5 NL.min' : comparaison des points expérimentaux avec lettas
cinétique de la littérature

Comme pour les autres inserts, les lois cinétigieeta littérature donnent des résultats dispersés e
aucune ne modélise parfaitement les points expétan®. Sur les deux groupes de modéles
cinétiques, la loi de Reuse (2003) est choisiesaacourbure, avec une augmentation plus lente de la
vitesse de réaction par rapport aux lois cinétigie#\grellet al. (2005) ou Jiangt al. (1993), est
similaire a celle des points expérimentaux.
Les mesures de conversion en méthanol en fonceéola dempérature, faites au point nhominal de
fonctionnement, permettent d'utiliser la méthodérdhenius en reportant le logarithme de la

constante de vitesse en fonction de I'inverse derfgérature, comme le montre la figure suivante.
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Figure4.56 : Logarithme de la constante de vitesse ectimmde I'inverse de la température pour la
détermination de I'énergie d'activation et du faat@ré-exponentiel selon la méthode d’Arrhenius
pour des températures comprises entre 240 et 2808C la loi cinétique de Reuse (2003) et pour le
lit fixe
La pente de la droite permet ainsi de déduire tgieed’activation et I'ordonnée a I'origine, le taar
pré-exponentiel £ =67372).mol™ et k, = 105010° m0I°'4.(m3)o'6.kggjta.s_l.
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Figure4.57 : Graphique de la conversion en méthanol ectfon de la température pour le lit fixe
avec g= 2 bar rel., Fnemang=1,08.10° mol.s' et Q=5 NL.min' : comparaison des points
expérimentaux avec le modeéle cinétique trouvé pefoénent

Le calcul de la conversion en méthanol en fonctienla température montre que la loi cinétique

représente bien les points expérimentaux (figus&)4.
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Conversion en méthanol
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Figure 4.58 : Conversion en méthanol en fonction du tedepgassage modifié pour le lit fixe avec
ps= 2 bar rel., T=240°C et =5 NL.min* : comparaison des points expérimentaux avec modéle
cinétique déterminé précédemment et ajustementrpodéliser I'activité initiale du catalyseur

La comparaison entre le modele cinétique et lestp@xpérimentaux obtenus lors de la variation en

débit de réactif entrant montre que le modéle sstisae la conversion en méthanol (figure ci-dessus)

Ceci est di a la baisse de I'activité du catalysdservée pendant les essais : entre le débusdass e

(qui correspondent a la variation du débit de msaentrant avec les points gris) et la fin (vadatde

la température au point nominal avec le point jauiley a une baisse d'activité du catalyseur
d’environ 13% (figure 4.59).
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Figure 4.59 : Evolution de I'activité du catalyseur au c®du temps pour les mousses avec

p<= 2 bar rel., T=240°C, Fshang=1,07.10% mol.s" et Q=5 NL.min*
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Pour représenter la cinétique de réaction initthlecatalyseur, la constante de vitesse du modéle

cinétiqgue déterminée précédemment est ajustée d&ma ce qu'il représente au mieux les points

;. _ 0,6 - = . . .
expérimentaux. On trouvk(T) = 1710 moI°'4.(m3) kg1.-S™, soit un facteur pré-exponentiel

de k,=167010 moI°"‘.(m3)o’6.kg‘1 s™ en supposant que I'énergie d'activation n'est pas

cata*

influencée par la baisse d’activité du catalyseur.

Le modele cinétiqgue pour le réacteur a lit fixe sstu de la loi de Reuse (2003) et son

adaptation par rapport aux points expérimentauxmmhiexpression cinétique suivante :
-67372 -
re = 167010° exp{?j Céion Cio Cr? (4.18)

5.2.2. Sélectivité de la réaction

Le graphique ci-dessous (figure 4.60) montre queptecentration en monoxyde de carbone en sortie
du réacteur est comprise entre 0,081 et 0,017 Mot qui représente 0,10 a 0,02% de la

concentration totale.
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Figure 4.60 : Concentration en monoxyde de carbone aitaesdu réacteur en fonction du débit
molaire de méthanol entrant pour le lit fixe avex2#0°C, p= 2 bar rel. et Q=5 NL.min*
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Figure4.61 : Sélectivité pour le G&n fonction du taux de conversion en méthanol peolir fixe
avec = 2 bar rel., T=240°C et @=5 NL.min"
D’aprés la figure ci-dessus, la sélectivité pourdiexyde de carbone est importante. Jusqu'a une
conversion en méthanol de 70%, la sélectivité apEeure a 99% puis elle diminue lorsque la
conversion en méthanol augmente mais reste supgae®B8%. De plus, de la méme maniere que pour
l'insert Ailettel, les points expérimentaux donnent sélectivité beaucoup plus importante que le
calcul théorique.
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6. Comparaison des différentes configurations de I échangeur-

réacteur

6.1. Comparaison géomeétrique

Le tableau ci-dessous permet de comparer les diff€rinserts de par leurs caractéristiques

géomeétriques.

diamétre hydraulique
. . P P SECA/ Scatalytiquév
configuration du réacteur (ou longueur caractéristique) 5 3

o me.m mZ.m?
Ailettel 1,40 2,24.10 2,02.16
Ailette2 1,27 2,31.10 2,10.18
Ailette3 2,05 1,55.10 1,36.16
Mousses 5,10 2,05.1d 1,66.16
lit fixe™ 0,363 1,03.10 9,93.16

Tableaud.5 : Dimensions caractéristiques de chaque inslermigueur caractéristique, facteur de
compacité pour le tr*ansfert thermique, surface t#pm@ee pour I'enduction du catalyseur ra*rpenée au
volume du réacteur ¢ la longueur caractéristique pour les moussesegpond a sa hauteur ;: la

longueur caractéristique pour le lit fixe corresgbau diamétre des grains)
Dans ce tableau, le réacteur en lit fixe est c@méidomme rempli de grains de catalyseur et le nemb
ScatantiqudV représente donc la surface maximale possible lgotatalyseur. Par contre, lors des essais,
le catalyseur est dilué dans une phase neutrent@gas d'impact sur la surface d’échange mais la
surface de catalyseur par unité de volume estgatige que celle présentée dans le tableau. figdit
présente les caractéristiques géométriques lesipi@sessantes de part sa surface d’échange et sa
surface catalytique. Les comparaisons des autremé@ées montrent que les inserts Ailettel et
Ailette2 sont semblables et présentent des surfages le transfert thermique et pour le catalyseur
plus importantes que l'insert Ailette3 et les masssnétalliques. En effet, les inserts Ailettel et
Ailette2 sont des ailettes droites et décalées idmetre hydraulique identique et faible (1,3 —
1,4 mm), ils présentent donc les mémes caractgredi géométriques en terme de surface. L'insert
Ailette3 est une géométrie a ailettes décalées anatiameétre hydraulique plus grand que I'Ailette2

donc avec des surfaces plus petites. Enfin, I'fgeest comparable aux mousses métalliques.

Le lit fixe est la géométrie qui présente les ca¥astiques géométriques les plus
intéressantes en terme de surface de transfenrigele et de surface catalytique.
Pour les autres géométries, les inserts AiletteAildtte2 développent plus de surface de

transfert thermique et de surface catalytique prgort aux inserts Ailette3 et aux mousses.
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6.2. Etude thermo-hydraulique

6.2.1. Pertes de charge

Comparons maintenant les pertes de charge gémaéks différentes structures.
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Figure4.62 : Pertes de charge par unité de longueur ection du débit d’azote avee2 bar rel. et

a température ambiante : comparaison des diffésegémmeétries étudiées
La figure ci-dessus montre que les pertes de chargendrées par le lit fixe sont largement
supérieures a celles des autres configuration&dbeangeur-réacteur (environ 40 fois supérieures a
celles engendrées par les mousses métalliques).
Afin de mieux comparer les autres structures eelles, le graphique suivant ne représente pas les
points expérimentaux du lit fixe.
Les mousses métalliques et l'insert Aillette2 oes gertes de charge similaires et plus élevéetegue
autres ailettes. Le diameétre des brins de la moes$épaisseur d'ailette de linsert Ailette2 sont
équivalents, donc la séparation de I'’écoulemertra@me impact sur la création des pertes de charge
singulieres. Toutefois, ce qui distingue les detxcsures est, pour les ailettes, la création depale
charge par frottement, alors que la mousse maiellengendre des pertes de charge singuliéres a
cause de I'importance de sa tortuosité. Ainsi,nEgisses sont plus aptes que les ailettes a créer du
mélange.
L’insert Ailette2 crée des pertes de charge plevéds que les autres ailettes a cause de son petit
diametre hydraulique et de sa serration (décalagecdnaux). Les ailettes droites Ailettel, avec un
diameétre hydraulique proche de celui de Ailetta®, des pertes de charge beaucoup plus faibles que
I'Ailette2. Ceci montre I'impact important des s#ions qui créent des pertes de charge singulieres.
Les ailettes décalées Ailette3 ont un diametre duyldjue plus grand que les autres ailettes, elles

engendrent donc des pertes de charge plus faibles.
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Figure4.63 : Pertes de charge par unité de longueur ection du débit d’azote avee2 bar rel. et

a température ambiante : comparaison des diffésegémmeétries étudiées (ailettes et mousse)
Enfin, pour les structures a ailettes, la figureaunte illustre I'effet de la rugosité relative dae dépot
catalytique. Pour les trois ailettes, I'effet derlgosité relative décroit avec 'augmentation ébit]
pour des débits d’azote inférieurs & 5 NL./puis, pour les débits supérieurs, il devient camistDe
plus, l'impact de la rugosité sur les pertes dergdaest d’autant plus important que le diamétre

hydraulique est petit.
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Figure 4.64 : Rapport des pertes de charge expérimentales celles obtenues avec les corrélations
de Shah & London (1978) pour Ailettel et MangliB&rgles (1995) pour Ailette2 et Ailette3 en

prenant en compte I'épaisseur du catalyseur entfoncu débit avecg2 bar rel. et a température
ambiante
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Les pertes de charge du lit fixe sont trés largenseipérieures a celles mesurées avec les
autres structures.
Les mousses métalliques ont des pertes de changgacables a l'insert Ailette2.
Pour les ailettes :
» les pertes de charge sont plus importantes pourailettes décalées que pour des
ailettes droites, a méme diametre hydraulique ;
e les pertes de charge augmentent lorsque le diambydraulique diminue, en
comparant les ailettes décalées ;
« [limpact de la rugosité due au catalyseur sur lestgs de charge augmente lorsque le
diameétre hydraulique diminue.

L’insert Ailette3 est la structure qui engendrareins de pertes de charge.

6.2.2. Distribution des temps de séjour

Pour toutes les configurations de I'échangeur-geact’écoulement est piston dispersif, proche du
piston.

On a pu remarqguer que I'écoulement dans le réaotanr de l'insert Ailettel (ailettes droites) einda

le lit fixe est plus piston que dans le réacteuninales ailettes décalées (inserts Ailette2 et f&iBtou

des mousses métalliques.

6.2.3. Transfert thermique

Comparons maintenant les performances thermiques.
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Figure 4.65 : Coefficient de transfert thermique pondéedadcompacité en fonction du débit d’azote
avec =2 bar rel. et a température ambiante : comparaisi@s différentes geométries étudiées
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La figure ci-dessus permet de comparer les coefftsi de transfert thermique suivant la compacité
des inserts. Ainsi, les ailettes présentent ledlenees performances thermiques suivis des mowgtses
du lit fixe.

Le lit fixe présente les moins bonnes performartbesmiques par rapport aux autres inserts alors
gu’il s'agit de la géométrie développant le plussdeface d’échange rapportée au volume du réacteur.
Ceci est d0 a la présence de résistance de cantaszin du lit fixe (entre les particules mais auss
entre les particules et la paroi du réacteur) guypéche d’avoir un bon transfert de chaleur malgré |
grande surface d’échange disponible.

Concernant les ailettes, les ailettes droites (i&ilg et les ailettes décalées (Ailette2) ont des
performances thermiques similaires a cause dedlanrétre hydraulique et de leur surface de transfer
thermique rapportée au volume du réacteur treshpggccomme I'a montré le paragraphe 6.1.
L'apport du décalage des ailettes est donc nulesuperformances thermiques, a cause du régime
d’écoulement fortement laminaire qui crée des zaleecirculation stables.

L'insert Ailette3 présente de moins bonnes perfortea que les autres ailettes car son diametre
hydraulique est plus grand et sa surface de trdrieiFrmique plus faible.

Enfin, les mousses métalliques ont une surfacehdiige similaire a l'insert Ailette3 mais présentent
des performances thermiques moins bonnes que dettéere. Pourtant, I'épaisseur des brins de la
mousse est du méme ordre de grandeur que I'épaid'sdiette et, on peut supposer que la longueur
de conduction entre les parois du réacteur est@menpour les deux géométries. Par conséquent,
I'efficacité d’ailette est la méme pour les moussaitalliques ou l'insert Ailette3. La baisse des
performances thermiques des mousses métalliquesapport aux ailettes peut étre assimilée a une
résistance thermique de contact plus importanteg fEsImousses. En effet, celles-ci ne sont pas
brasées a la paroi du réacteur et le contact thqeerge fait uniquement par les brins de la mousse
alors que, pour les ailettes, il s’agit d’'un congglen sur plan qui se fait plus facilement. Airssiles
mousses sont brasées, on peut s’attendre a uneomtiéh importante de leurs performances

thermiques.
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Figure 4.66 : Coefficient de transfert thermique pondédalcompacité en fonction de la puissance
de pompage aveGy® bar rel. et & température ambiante : comparaistas différentes géométries
etudiées

Le graphique précédent montre le coefficient dasfiert thermique pondéré de la compacité en
fonction de la puissance de pompage, pour chacertinl permet ainsi de faire la synthese des
résultats des études hydrauliques et thermiques.
Pour la gamme de débit étudiée, les ailettes semtgéométries qui, pour un méme volume
d’échangeur-réacteur, une méme différence de tenpér entre les deux fluides et une méme
puissance de pompage par unité de longueur, peometi’'obtenir la puissance échangée la plus
importante. Les mousses métalliques sont pénalg@sspalement par le mauvais contact thermique
entre ces brins et la paroi du réacteur puisq@eike sont pas brasées mais aussi, par les fortes pe
de charge gu’elles générent. Par conséquent,sellésdonc moins performantes que les ailettes.
Enfin, ce graphique met en évidence les perfornmrmaucoup moins bonnes du lit fixe en
comparaison avec autres inserts a cause des trés pertes de charge qu'il engendre et de sdedaib

performances par rapport au transfert thermique

L’étude thermo-hydrauligue démontre l'intérét datilisation de réacteurs structurés par
rapport au lit fixe de par leurs performances beawe plus importantes en terme de transfert
thermique et de consommation d’énergie.

Parmi les inserts, les ailettes sont plus perforteamue les mousses métalliques. Par contre,
le brasage des mousses métalligues permettraiemetit d’améliorer leur coefficient de
transfert thermique et donc d'avoir des performanatermo-hydrauligues au moins

équivalentes a celles des ailettes.
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6.3. Etude en réaction chimique

6.3.1. Baisse d’activité du catalyseur

La baisse d'activité du catalyseur est comparable fes inserts Ailettel, Ailette2, Ailette3 et les
mousses et est de I'ordre de 20% entre le débatfiet des essais. Toutefois, dans le cas duxi, fon
constate une baisse d’activité de seulement 10%oen\a conversion en méthanol obtenue avec le
lit fixe est moins importante que pour les autreserts, ce qui entraine une baisse d’activité moins
importante a ces niveaux de conversion.

Enfin, le déroulement des essais étant le méme pmues les configurations géométriques de
I’échangeur-réacteur, et la baisse d’'activité caple, les résultats obtenus en réaction chimiguoée s

donc comparables.

6.3.2. Etude cinétique

Nous avons récapitulé dans le tableau ci-dessensdmble des paramétres identifiés pour représenter

les cinétiques.

Ailettel Ailette2 Ailette3 Mousse Lit fixe
Loi cinétique de la littérature Agredit al (2005) Reuse (2003)
n 0,26 0,7
ny 0,03 0,1
n3 '0,2 '012
Ko 1,67.16
- 1,09.16 15616 391168 6,11.1¢ ’
(mO|CH30H- kgcateil .s-l.PaZ(ordres reactlm)) (m0|0.4.(m3)0,6. kgca[»l-s»l)
E (kJ.mof) 73,49 65,344 69,276 61.006 67,372
k(240°C) 2,3.107
-1 <1 -2 (ordres réactiol 3’6'102 3’5'102 3’5'102 3’8'102 0.4 30,6 -1 <1
(MOleizor KGeara .S *Pa )i (mol®“.(m®)*° kgeo 5™

Tableaud.6 : Récapitulatif des lois cinétigues modéliggasr chaque insert

Ce tableau permet de comparer les différents medgéteétiques déterminés expérimentalement pour

chaque insert. Pour mémoire, les lois sont derlada

e =K(T) Pon PEo PR (4.19)

Avec la constante de vitesse qui obéit a la loirdiAnius :

-E
k(T) =k, ex;{RTJ (4.20)
Le tableau met en évidence la forte différenceeelatilit fixe et les autres structures : la loigigue
de la littérature n’est pas la méme et les ordeegédctions sont différents. Pour le lit fixe aleedoi
cinétigue de Reuse (2003), les ordres de réactioméhanol et de I'eau sont plus importants que

pour les autres inserts avec la loi de Ageelal. (2005). Ceci tend a diminuer fortement la vitedse
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réaction lorsque la concentration en méthanol dimirCette différence de loi cinétique pour leikef

est due a l'utilisation de lois cinétiques appagende réaction. Ainsi, la présence de résistance de
contact et de gradient radial de température amudselit fixe influencent la cinétique apparente d
réaction qui differe donc des autres réacteurststrés.

Les résultats montrent que I'énergie d’activatishla méme quelle que soit la configuration, avec u
écart a la moyenne de 10% au maximum. En effed,redl dépend que du mécanisme de la réaction
chimique, donc la géométrie du réacteur n’a pagldénce.

Les ordres de réaction étant les mémes pour legsnailettel, Ailette2, Ailette3 et les mousségst
possible de comparer leurs constantes de réac2d®dC. Ceci permet de montrer que leurs vitesses
de réaction sont proches. Toutefois, pour les nesjda vitesse de transformation du méthanol semble
plus élevée.

Le graphique ci-dessous (figure 4.65) montre lavemion en méthanol en fonction du temps de
passage modifié. L'utilisation de ce dernier perdets’affranchir de la masse de catalyseur, donc de

comparer les différentes structures entre elles.

%i}#i : H‘iﬁ

TIES B I

100% -

: o1
©
T 60%
N}
: T I
: i
5
& s
é 40% T
3 ® Allettel
X Ailette2
@ Ailette3
20% A mousses [
O it fixe
0% T T T T 1
0 5 10 15 20 25

Temps de passage modifié (kg.s.mol ™)

Figure4.67 : Conversion en méthanol en fonction du tedepsassage modifié aveg® bar rel.,
T=240°C et Q=5 NL.min"* ; comparaison des différents inserts
Cette figure confirme les observations faites piéogment. Les mousses présentent des taux de
conversion en méthanol plus importants que leseauftiserts. Quant aux ailettes droites et décalées,
aucune ne se distingue. Enfin, I'utilisation dufie conduit a la vitesse de réaction la plusléajtar

rapport aux autres géométries. En effet, pour umenée temps passage modifié de 10 kg.s'nal
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conversion en méthanol est d’environ 65% pour tidixe, 80% pour les ailettes et 95% pour les
mousses métalliques.

Le catalyseur étant le méme pour toutes les cordiguns géométriques de I'échangeur-réacteur, le
mécanisme de la réaction chimique est donc le mBmelus, les résultats des énergies d’activation
confirment cette hypothése. Les différences ergee ihserts ne peuvent donc étre liées qu’aux
phénomenes thermo-hydrauliques. Ainsi, les faipkr$ormances thermo-hydrauliques du lit fixe par
rapport aux autres inserts expliqguent ses faibréopnances en réaction chimique. Ceci est aussi
confirmé par les estimations de limitations diftusielles faites au chapitre 3 (paragraphe 3.6.8) qu
indiquent que le lit fixe présente un gradient ahdie température. Par conséquent, 'amélioratesn d
transferts de chaleur par l'utilisation d’'un échamgréacteur permet d’augmenter le niveau de
conversion en méthanol par rapport a un lit fixe.

Par contre, les mousses, qui ont une moins bomferpance thermo-hydraulique que les ailettes, ont
une vitesse de réaction plus rapide. Une explicgbiossible sur la différence en réaction chimique
entre les mousses et les ailettes concerne le imiétange. En effet, d’apres les travaux de Fefaduil
(2004), les mousses métalliques présentent un telmpsicro-mélange plus faible que les ailettes.

Examinons plus avant cette question.

Allettes et phénomeénes de turbulence :

Dans les structures a ailettes, les phénomenesggplegsde décollement et de recollement similaires a
ceux observés sur des plaques épaisses expligaentidro-mélange. L’ailette de I'échangeur
s’'apparente a une plaque épaisse de longueur dingtEnérant des perturbations locales dans
'écoulement. Le transport et la diffusion de cestgrbations créent de la turbulence. Trois zones
caractéristiques de I'écoulement autour d’'une @agpaisse se distinguent :

* le bord d’attaque qui engendre une poche de rdatron ;

» [ailette sur laquelle peuvent étre convectés msrlillons se décrochant de la poche de

recirculation ;

» le sillage ou prend place une allée de tourbilded/on-Karman.

Les régimes d’écoulement autour des plagues plépaisses ont été décrits par @taal, (1981),
Lane & Loehrke, (1980) et Sasaki & Kiya, (1991)atp de leurs observations expérimentales. Trois
principaux régimes d'écoulement ont été relevédgmauteurs (figure 4.66).

Pour déterminer le régime d’écoulement autour dplague plane, les auteurs ont défini un hombre
de Reynolds basé sur la demi épaisseur d'ailette :

re., =Pu(2) (4.21)
2 op
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Poche de recirculation

Figure 4.68 : Différents régimes d’écoulement autour d’'pfegjue plane

Les régimes d'écoulement autour d’'une plaque pane les suivants :

e Pour Re7<200: le décollement et le recollement sont laminairea poche de
2

recirculation est alors assez stable et sa talie\avec le nombre de Reynolds.

- Dans le cas omRe7 > 50 : une allée de tourbillons de Karman se dévelazpe le
2

sillage ;
- En dessous, une poche de recirculation stable ezsteochée au bord de fuite de

I'ailette. L’écoulement est alors purement lamieair

* Pour 200< Re7 <400 : une zone de séparation de I'écoulement appaeitiécollement
2

reste laminaire alors que le recollement devieritutient. Le point de recollement est instable,
il ondule, entrainant une production de vortex dagl de l'ailette. Ces tourbillons sont

transportés du point de recollement au sillagdsotejoignent I'allée tourbillonnaire.

*  Pour Re7 > 400 : le décollement et le recollement sont turbulebéslongueur de poche de
2

recirculation devient indépendante du nombre denBlelg.

Les phénoménes présents dans les géométries dyeehrana ailettes sont comparables a ce type
d’écoulement autour d'une plaque épaisse. Toutdfeféet de confinement et le développement de la
turbulence tout au long de I'échangeur modifiemst iégimes d’écoulements. Ainsi, méme pour un

nombre de Reynolds basé sur la demi-épaisseurttéitle I'ordre de 150, au bout de quelques
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rangées d’ailettes, des tourbillons se dévelopfgeting de celle-ci. Les simulations numériques de
Michel (2003) illustrent bien ce phénoméne (figdré?).

- BREE
TE. BRDE
- PR
e jaled
sl jaled
I, R
. BRAn
1. BB BE
d. PR

Figure4.69 : Visualisation des températures pour unesgitede 20 nmi‘sen air et pour différentes
épaisseurs d'ailettesRe,, =60 ; 120 et 240 ), Michel (2003)

2

Dans les conditions expérimentales de ce travaily es ailettes droites et décalées, le nombre de
Reynolds basé sur I'épaisseur d'ailette est infiérdel2, il n'y a donc pas de lachés tourbillonesitle
Von Karman dans le sillage des ailettes décal@ascéhséquent, les ailettes décalées ne générent pa

de turbulence et donc pas plus de micro-mélangdegualettes droites ou qu’'un canal vide.

Mousses et phénomeéne de turbulence :

Pour appréhender les phénomenes de turbulenceéradesemousses, il est possible de les modéliser
de maniere simplifitce comme I'a fait Let al. (1998). La mousse est considérée comme un
arrangement de tubes verticaux et horizontauxéstpllement au sein des mousses métalliques peut
étre alors considéré comme un écoulement extermeuraw’un cylindre. Ainsi, pour décrire
I'écoulement, la longueur caractéristique sur l#iguest basé le nombre de Reynolds est le diamétre
du cylindre (c'est-a-dire le diamétre moyen dessbpiour les mousses). La figure suivante préseaste |

différents régimes d’écoulement en fonction du nande Reynolds.

187



Chapitre 4 : Résultats expérimentaux

) 40 <Re <200 d) 200 <Re <3.10°

L Bulle T Tranr_nilion T

[
e) 3.10° <Re <3.10° f)Re >3.10
L point de décollement laminaire T point de décollement turbulent

Figure 4.70 : Différents régimes d'écoulement autour diytindre en fonction du nombre de
Reynolds, Bailer (1998)

Ainsi, en estimant le diametre moyen de brin, detausse étudiée a 0,2 mm, le nombre de Reynolds
basé sur le diamétre de brin se situe entre (15,ete qui correspond a la formation d’'une poche de
recirculation stable. Par conséquent, le régimeatliement est le méme autour du brin de mousse que
de l'ailette.

Par contre, la proximité des brins (avec leur podeerecirculation stable) et leur arrangement
aléatoire créent des instationnarités qui favotilermélange. En effet, les travaux de Ferrouillat
(2004) montrent que, pour une méme hauteur de ,cl@samousses métalliques sont plus favorables

aux phénomenes de séparation aléatoire (figurg.4.71
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Figure4.71 : Temps de micro-mélange en fonction du deélhitmique, Ferrouillat (2004) (étude
réalisée en phase liquide avec une hauteur de G35
Ainsi, la différence du taux de conversion en méthantre les mousses métalliques et les ailettes e
due aux phénoménes de séparation aléatoire quiiemntdans les mousses. En effet, dans les
conditions de cette étude, la proximité des briesnbusses les uns par rapport aux autres et leur
arrangement aléatoire générent de la turbulenceatament aux ailettes décalées qui ont le méme

comportement que des ailettes droites ou qu’unl céahe,

Les configurations structurées de I'échangeur-réactont des taux de conversion en
méthanol plus importants que le lit fixe grace arleneilleure efficacité thermo-hydraulique
qui permet de ne plus étre limité par les transfele chaleur externe.

Parmi ces configurations structurées, les mousséslligues ont un taux de conversion en
méthanol plus élevé que les ailettes malgré leunsnbonne efficacité thermo-hydraulique.
Ceci peut s'expliquer par la meilleure aptitude aesusses métalliques a créer du mélange

par séparation réguliére et aléatoire de I'écoulerne

6.3.3. Sélectivité de la réaction

La sélectivité en dioxyde de carbone est élevée fpaties les configurations de I'échangeur-réacteur
De plus, il ne semble pas qu'il y ait d’effet majedes différentes structures géométriques sur la
sélectivité. Nous avons donc pris le parti de pdeesélectivité en fonction de la conversion plagr

différentes structures malgré les quantités difféae de catalyseur employées.
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Figure4.72 : Sélectivité pour le dioxyde de carbone &wction de la conversion en méthanol avec

ps<= 2 bar rel., T=240°C et =5 NL.min* : comparaison des différents inserts

D’'aprés la figure ci-dessus, il semble bien quil ait pas d’influence marquée de la géométrie du

réacteur sur la sélectivité. De plus, dans touscées la sélectivité pour le dioxyde de carbone est

importante (supérieure a 98%) mais tend a dimilareque la conversion en méthanol augmente.

Ainsi, les efficacités thermo-hydrauliques du litef et des inserts étant tres différentes, on peut

conclure que la sélectivité est une propriéténiséue au catalyseur.

Il semblerait que les sélectivités en dioxyde dbaae de 100% trouvées pour l'insert Ailette2 sbien

plutét la conséquence d’'une erreur de mesure ematiographie en phase gazeuse.

Finalement, 'amélioration des performances entigachimique consiste en un compromis entre la

productivité et la sélectivité désirées.

La sélectivité en dioxyde de carbone est élevépé(mure a 98%) quelles que soient les

configurations de I'échangeur-réacteur. De plussédectivité est une propriété intrinseque du

catalyseur qui ne dépend pas de la configuratiomméu réacteur.
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7. Conclusion

Chaque configuration de I'échangeur-réacteur al'faifet d'une étude expérimentale systématique
abordant les points suivants :

* une étude thermo-hydraulique dans le but de caisetde réacteur en terme de pertes de
charge a été menée ainsi qu’'une étude du trartkBarhique qui a conduit & I'établissement
de corrélations. Enfin, des mesures de distribufiestemps séjour ont permis de caractériser
I’hydrodynamique de I'écoulement ;

* une étude en réaction chimique a été menée dahatlde mesurer les performances du
réacteur en terme de conversion en méthanol etéletisité en dioxyde de carbone et

d’établir une loi cinétique.

Ainsi, l'insert Ailettel a été détaillé de manigreexpliquer les différents raisonnements nécessaire
I'exploitation des résultats expérimentaux :

» [limpact de I'épaisseur du dépbt catalytique egfligéable sur les pertes de charge et les
coefficients de transfert thermique ; les corrélagi sont donc établies sans tenir compte du
catalyseur ;

* la méthode de mesure expérimentale de la distoibutes temps de séjour est validée avec le
moment d’ordre 1 et la cohérence des résultatsapgort a la littérature a été vérifiée ;

» e systeme de chauffage du réacteur permet deltaygothése d'un systeme fonctionnant a
température de paroi imposée ;

* les résultats obtenus par chromatographie en pbaseuse sont utilisés pour définir la
sélectivité de la réaction et servent a valideréssiltats obtenus avec la méthode des débits ;

* les résultats expérimentaux obtenus par la méttedaébits sont utilisés pour déterminer les
modéeles cinétiques. De plus, la cinétique de réaast définie selon une loi de la littérature
et seuls I'énergie d'activation et le facteur pr@anentiel sont calculés par la méthode
d’Arrhenius ;

» la baisse d'activité du catalyseur au cours desiesblige a recaler le facteur pré-exponentiel
de maniére a avoir une cinétique de réaction reptasve de I'activité initiale du catalyseur ;

» un calcul théorigue de la sélectivité en dioxydecddbone permet de confronter les résultats

expérimentaux.

L'étude thermo-hydraulique a permis de mettre ddehce la faible efficacité du lit fixe par rapport
aux autres inserts et, par conséquent, le béngfiegportent des géométries tels que les mousses ou
les ailettes par rapport aux technologies traditidies. De plus, la comparaison des autres inserts

montre que les mousses métalliques sont moins rpgafdes que les ailettes droites et décalées, a
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cause des résistance thermiques de contact adadoaréacteur et des pertes de charge générées plu

importantes.

L’étude en réaction chimique a démontré l'intér@t’'dtilisation de structures organisées telles lgse
mousses ou les ailettes qui améliorent les tratssfler chaleur par rapport au lit fixe. En effet|ite

fixe est beaucoup moins performant en terme dearsion en méthanol que les autres inserts a cause
de la présence de gradient radial de températtnagifce 3, paragraphe 3.6.3) et de résistances de
contact au sein du lit fixe. De plus, les moussestdent améliorer le taux de conversion en méthanol
et donc la vitesse de réaction a cause du phénodeemelange gqu’elles générent.

De plus, I'étude sur les différentes géométriedetias a montré qu’il n'y a pas d’effet de la seion

et du diamétre hydraulique sur la réaction chimidieci est d0 au régime d’écoulement trés laminaire
gui ne permet pas I'apparition de turbulence.

Enfin, la sélectivité en dioxyde de carbone dimidaesque le taux de conversion en méthanol
augmente. Il s’agit d’'une propriété intrinseque réacteur qui n’est donc pas influencée par la
configuration du réacteur. Par conséquent, I'amaion des performances en réaction chimique est

un compromis entre la productivité et la sélectidésirées.

Ajoutons que les ailettes sont plus intéressantes ¢oint de vue consommation d'énergie

puisqu’elles génerent moins de pertes de chargéequaousses métalliques.
Enfin, ce travail expérimental a permis d’établiesd modéles physiques représentatifs du

fonctionnement thermo-hydraulique et chimique delfangeur—réacteur qui peuvent étre exploités au

chapitre suivant.
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Nous proposons dans ce chapitre une modélisatitiéalengeur-réacteur catalytiqgue continu a partir
des corrélations établies pour les pertes de char@getransfert thermique et des modeéles cinésique
définis au chapitre 4.

Tout d’'abord, le systtme de modélisation de I'égeanréacteur est présenté avec le détail des
équations et des modeles pour les propriétés pissiq

Ensuite, le modéle est confronté a I'étude expértaie afin de vérifier sa validité.

Enfin, la simulation numérique permet de dimensenmn échangeur-réacteur en vue d'une

production d’hydrogéne afin d’alimenter une pilecdnbustible pour une automobile.
1. Modélisation de I'échangeur-réacteur catalytique

1.1. Présentation du systeme modélisé

L’échangeur-réacteur est constitué d’'un canal iéawel parallélépipédique avec de chaque c6té un
canal de fluide caloporteur (figure 5.1). Le cargglctionnel et le c6té caloporteur sont modélisés p

une cascade de bacs parfaitement agités continus.

hauteur

largeur

longueur

Figure5.1 : Schéma de I'échangeur-réacteur modélisé

Les hypotheses suivantes sont considérées :

» le milieu réactionnel est en phase gazeuse etifgmient agité, ce qui permet de supposer
dans chaque bac une homogénéité de la tempéraesecompositions et des propriétés
physiques ;

» la phase gazeuse est supposée se comporter congae parfait ;

* le coté fluide caloporteur est discrétisé de la mémaniére que le canal réactif.

Les équations sont écrites en régime instationnaire
La figure suivante montre une représentation schiqueade la modélisation d’'un bac parfaitement

agité continu. Ce réacteur est assimilé au réadtede la représentation globale.
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I:k -1

Tk -1

Pk—lj

Xj k1 F
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Figure5.2 : Schéma représentant le modéle du bac k

Pour le canal réactionnel, le nombre de bacs elhid® partir des études expérimentales de

distribution des temps de séjour dont les résuttat®té présentés au chapitre 4.

Le systeme d’équations est résolu par une métheddeivton qui permet de trouver les zéros de

fonctions continus dérivables, et la programmagisinfaite sous le logiciel VBA.

1.2. Equations du modele

1.2.1. Milieu réactionnel

Bilan matiére partiel pour I'élémentj dans le back :
d(x ,n,)
Vi RV = (Xj P = X k—le—l)+%
H_/ S ~ J H_/

productior flux accumulation

(5.1)

avec: F_, etk débit molaire d’entrée et de sortie (mo).s

X €t X, fraction molaire de I'élémen; j dans le bak —1et le back

n, nombre total de moles (mol)

V, volume réactionnel (i

V; coefficient stoechiométrique de I'élément |
R, débit de production chimique (mols?)
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Les débits de production chimique s’expriment de¢aiére suivante :

R, = Moy (5.2)
= ) ,
Vk
avec: mg, masse de catalyseur dans le kagkg)
T, vitesse de réaction apparente (mot.kg)

La vitesse de réaction apparente est définie expétalement au chapitre 4.

Equation sur les titres molaires dans le b&c:

znk Xjx =Ny (5.3)
i
Equation des gaz parfaits dans le b&c:
P Vi =n¢ RT, (5.4)
avec: p, pression (Pa)
T, température (K)
R constante des gaz parfaits (8,314 Jhiot)

Contrainte sur le volume dans le bdc :

(Vk _Vbac) Py

F -F ., = 55
Kk~ Fia ACRT, (5.5)
avec: V. volume d’'un bac (i)
At pas de temps (s)
Equation de la pression dans le bdc :
P — Px = APy (5.6)

avec : Ap, pertes de charge (Pa)

Les pertes de charge sont calculées a partir defations définies au chapitre 4.
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Bilan enthalpique sur le milieu réactionnel dans leack :

. . dU
QW +tFh,-F h = dtk (5.7)
avec: Q, puissance thermique (W)
W, puissance mécanique (W)
h., eth, enthalpie molaire du mélange réactionnel d’engtége sortie (J.md)
U, énergie interne (J)
Par définition :
dv,
W, =-p,—=* 5.8
<= 7Py (5.8)
du, _ dH, dV, dp,
= - -V, 5.9
a  dt PTar ar &9
avec: H, enthalpie (J) telle quél, = n, h,
Qk = ak Seck (Tk _Tparoik) (510)
avec: a, coefficient de transfert thermique (™)
S surface d’échange @n
Taroik température de paroi (K)

Le coefficient de transfert thermique est calculgaétir des corrélations définies au chapitre 4aet

surface de transfert thermique correspond a lasegn contact avec les deux fluides :

S =2IL, (5.11)
avec: | largeur du réacteur (m)
L, longueur du bak (m)
Le bilan thermique s’écrit alors :
dv, d{n, h
Ay Seck (Tk _Tparoik)_ pkd_tk+ Fe he =R hy :—( (l;t k) (5.12)
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1.2.2. Fluide caloporteur

Le fluide caloporteur considéré est de la vapeeaud’'surchauffée.

Bilan matiére dans le badk :

dnc lok
I:calok—l - I:calok =—= (513)
dt
avec: F etFo o débit molaire d’entrée et de sortie (m0).s
Neaiok nombre total de moles (mol)
Equation des gaz parfaits dans le b&c:
pcalokvcalok = ncalok RTcank (514)
avec : Paok pression (Pa)
Teaiok température (K)
Vo iok volume ()
Contrainte sur le volume dans le bdc :
V.o — V.
Fca|ok _ Fca|ok_1 — ( calok calobac)pcalok (515)
At RTcalok
avec . V_opac volume d’un bac ()
Equation de la pression dans le bdc :
pcalo k-1~ pcalok = Apcalok (516)

avec . Ap.ox pertes de charge (Pa)

Les pertes de charge sont calculées a partir deslations définies au chapitre 1 pour un canal

rectangulaire lisse.

Bilan enthalpique sur le milieu réactionnel dans leack :

chank F _ eralok

Q caiok Seck (Tcalok _Tparoik )_ Pcaiok T * Featok-1 hcalok—l - I:calok hcalok - dt (517)

avec: h_.. eth enthalpie molaire d’entrée et de sortie (J:fol

calok

a coefficient de transfert thermique (F#™)

calok
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Le coefficient de transfert thermique est calcupg@gir des corrélations définies au chapitre 1rpou

canal rectangulaire lisse.

1.2.3. Paroi

Bilan enthalpique sur la paroi dans le bak :

dT aroi k A i
mparoi k Cp paroi ;t = ak Seck (Tparoik _Tk ) + acalok Sec k (Tparoi k _Tcalok ) - Sec paroik (Tparoik - Tparoik—l)(Sl 18)
paroi
avec ! My, masse de la paroi (kg)
Cp paroi capacité calorifique massique de la paroi (1g)

Tparoik-a €L T, température de la paroi au blae-1et le back (K)

paroi k

A conductivité thermique de la paroi (W:d™)

paroi

e épaisseur de la paroi (m)

paroi

1.2.4. Propriétés de mélange

Les propriétés de mélange sont calculées pour ehbge, a chaque pas de temps. Les propriétés des
corps purs sont déterminées en fonction de la teatyé selon des polyndbmes obtenus avec le
logiciel Component Plus de la société ProSim. béspour les calculs des propriétés de mélange sont
tirées de Reiat al. (1987).

Masse molaire :

M =2 % M, (5.19)
J
avec: M masse molaire du mélange (kg.Hol
: 141 A 2 1
M;  masse molaire de I'élément (kg.mol~)
X; fraction molaire de I'élémenj
Capacité calorifique :
C,=2.%C,, (5.20)
J
avec: C,  capacité calorifique molaire du mélange (J:hior')
C_ capacité calorifique molaire de I'élémept(J.mol*.K™)

Pj
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Viscosité dynamique :

- i M
E 2)‘— (5.21)
i ij 4
J
avec: 4 ety viscosité dynamique des élémentst | (Pa.s)
Y7 viscosité dynamique du mélange (Pa.s)

12 ya?
H; M,

@ = 7 (5.22)
1+ M
M;
Conductivité thermique :
A
A= Z_’ﬁ ' (5.23)
i ij 4
J
avec: A et/ conductivité thermique des élémentst j (W.m'.K™)
A conductivité thermique du mélange (W.i5™")
Masse volumique du fluide :
Elle est déduite du volume molaire qui est défatos la loi des gaz parfaits :
v =ﬂ (5.24)
p
p= M (5.25)
v

avec : volume molaire (rhmol™)

constante des gaz parfaits (8,314 Jhioh)

Y
R
T température du fluide (K)
p pression (Pa)

yo,

masse volumique (kg
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2. Confrontation de la modélisation aux résultats e  xpérimentaux

L'exploitation des résultats expérimentaux en riéacthimique a permis de distinguer trois groupes
de configurations géométriques de I'échangeur-eéact
» les mousses métalliques qui présentent les meadgquerformances en terme de conversion en
méthanol ;
* le lit fixe avec les taux de conversion en méthdeslplus faibles pour un méme temps de
passage modifié ;
» les ailettes avec des performances intermédidd@s: ce groupe, on choisit de modéliser les
ailettes droites (Ailettel).
Expérimentalement, il a été montré que le systéemethuffage fonctionne a température de paroi
imposée. La simulation numérique respecte done cettdition.
Dans cette partie, les résultats expérimentaux comfrontés aux résultats de la simulation afin de

valider la modélisation.

2.1. Aillettes droites

95% -
90% - o

85% - ©

80%

Conversion en méthanol
<

75%

70% T T T T T T T T T T T T T T T T T ]
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21
Nombre de RPAC en série

Figure5.3 : Conversion en méthanol en fonction du nonadler&PAC pour les ailettes droites (avec
p= 2 bar rel., Fnsthang=1,09.10° mol.s" et Q=5 NL.min")
Le modéle permet dans un premier temps de vét#ieralidité du nombre de réacteurs parfaitement
agités continus (RPAC) en série trouvé lors desumsgle distribution de temps de séjour.
En effet, cette figure montre que pour des conatidonnées, la conversion du méthanol augmente
lorsque le nombre de RPAC augmente, jusqu’a 9 RFPAGS, la conversion atteint une asymptote. Par

conséquent, le réacteur se comporte comme un véggtton a partir de 9 RPAC. Dans les mémes
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conditions que la simulation numérique, expérimentant, la mesure de distribution des temps de
séjour a conduit & un nombre de RPAC en série dengmtre 5 et 15 dans la gamme de débits
concernée. Par conséquent, 'hypothése d'un réapiston faite pour la détermination expérimentale
de la cinétique de réaction est en grande pasidige.

Les simulations suivantes ont été faites avec 9RPA

100%
< points expérimentaux ©
===modélisation
90%
/
80%

70%
<
<>/
60%

50% /

40%

Conversion en méthanol

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20

Temps de passage modifié (kg.s.mol '1)

Figure5.4 : Conversion en méthanol en fonction du tenepgassage modifié pour les ailettes droites
avec T=240°C, & 2 bar rel. et Q,=5 NL.mini* : comparaison des points expérimentaux avec la
simulation numérique
D’aprés la figure précédente, la simulation estésgntative des points expérimentaux avec un écart
maximum de 10%. Cet écart est principalement dinadele cinétique de réaction et a sa calibration,

qui s'est avérée étre une des plus délicates.

2.2. Mousses métalliques

Comme dans le cas précédent, la figure suivantdrenqae la conversion du méthanol tend vers une
asymptote lorsque le nombre de RPAC augmente. B€hae maniére que pour les ailettes droites, ce
résultat confirme les résultats expérimentaux déridution des temps de séjour qui indiquaient un
nombre de RPAC compris entre 3 et 4 pour ces débitypothése du réacteur piston pour la

détermination du modele cinétique est en partiel@al
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100% -

95%

90% -

85%

80% -
75% ~ o (%

70%

Conversion en méthanol

65% -

60%

55%

50% T T T T T T T T T T T T T T T 1
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16

Nombre de RPAC en série

Figure 5.5 : Conversion en méthanol en fonction du nondler& PAC pour les mousses métalliques
(avec g= 2 bar rel., Fpemang=1,09.10° mol.s' et Q=5 NL.min?)

Les simulations suivantes sont faites pour 5 RPAC.

100%
90% /
80%
o /

N - -
70% points expérimentaux

— modélisation
3

60%

50% -

Conversion en méthanol

40% T T T T 1
0 5 10 15 20 25

Temps de passage modifié (kg.s.mol '1)

Figure5.6 : Conversion en méthanol en fonction du tenepsassage modifié pour les mousses avec
T=240°C, p= 2 bar rel. et Q=5 NL.miri"' : comparaison des points expérimentaux avec la
simulation numérique
D’apres la figure précédente, la simulation est@sgntative des points expérimentaux avec un écart
maximum de 18%. Comme pour les ailettes droites,écart est principalement di au modéle

cinétique.
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2.3. Litfixe

De la méme maniére que pour les ailettes droitass avons vérifié que la conversion du méthanol

tendait bien vers une asymptote avec le nombresant de RPAC (figure 5.7).

70%

65%

60% - < ©

55%

Conversion en méthanol
<o

50%

45% -

40% T T T T T T T T T T T T T T T |
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16
Nombre de RPAC en série

Figure5.7 : Conversion en méthanol en fonction du nonller&PAC pour le lit fixe (avec$2 bar
rel., Frsthang=1,09.10° mol.s" et Q=5 NL.min")

Comme précédemment, ce résultat confirme les edsudixpérimentaux de la distribution des temps
de séjour qui indiquaient un nombre de RPAC comgnmise 12 et 3 pour ces débits. L’hypothése du
réacteur piston pour la détermination du modelétijne est validée.

Les simulations suivantes sont faites pour 5 RPAC.

90% -
80% 4
70%

60% -

Conversion en méthanol

50% -

& points expérimentaux

—modélisation

40% <

30%

0 5 10 15 20 25

Temps de passage modifié (kg.s.mol %)

Figure 5.8 : Conversion en méthanol en fonction du tenepgagsage modifié le lit fixe avec
T=240°C, p= 2 bar rel. et Q=5 NL.miri"' : comparaison des points expérimentaux avec la
simulation numérique
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D’apres la figure précédente, la simulation est@sgntative des points expérimentaux avec un écart
maximum de 10%. Comme pour les ailettes droites,écart est principalement d0 au modeéle

cinétique.
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3. Etude de cas

Le but de cette partie est de dimensionner un @eharéacteur avec les trois configurations

géomeétriques présentées précédemment pour unmagtpuis de comparer les résultats obtenus.

3.1. Cahier des charges

L’objectif de I'étude est de dimensionner un éclemgeéacteur pour produire de I'hydrogene afin
d’alimenter une pile & combustible pour une autateob

Dans le cas d'une voiture de 50CV, le besoin mimmen énergie est de 37kW. Il faut ajouter
I'énergie nécessaire au fonctionnement des pongoespresseurs, chauffage intérieur... ce qui porte
le besoin minimum en énergie a 50kW. Bien que ladode normale ne requiére pas cette énergie
pour une longue période, le systéeme doit étre dapibdélivrer cette quantité afin de répondre a la
demande maximale.

Pour une pile qui fonctionne & 400K avec une efftéade 37%, il faut 0,55 mol'sou 1,1 g.2
d’hydrogéne utilisable soit environ 2000 mdi.bu 4 kg.i pour un systéme qui a besoin de 50kW.
On rappelle qu’en sortie de pile, 8% d’hydrogénereigeté, donc dans le carburant alimentant Ia pile
seul 92% de I'hydrogéne présent sera utilisable.

En plus de la contrainte de production en hydrogémeconversion en méthanol est de 97%, la
température est fixée a 240°C et la pression & 2l en sortie du réacteur. De plus, les comditio
d’alimentations sont conservées, c'est-a-dire ppad molaire d’eau par rapport au méthanol de 1,5
et un débit d’azote de 5 NL.minComme précédemment, la simulation se fait & teatpee de paroi
imposée.

L’étude de I'échangeur-réacteur muni des ailetteget est détaillée afin de comprendre la démarche

de dimensionnement. Pour les deux autres confignstseuls les résultats importants sont donnés.

3.2. Aillettes droites

Les conditions de débit de production en hydroggriee conversion en méthanol imposent :
« le flux molaire entrant en méthanol de 0,19 mb(&quation 2.8 pour la réaction et équation
3.11 pour le calcul du flux molaire en méthanol) ;
* la masse de catalyseur déduite du temps de passaddié obtenu avec la simulation

numeérique est présentée sur la figure suivante.
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98,0%

97,8% -

97,6% -

97,4%

Conversion en méthanol

97,2% A

97,0%

96,8% T T T T T T 1
15,5 15,6 15,7 15,8 15,9 16 16,1 16,2

Temps de passage modifié (kg.s.mol '1)

Figure5.9 : Conversion en méthanol en fonction du tengpgagsage modifié pour les ailettes droites
avec T=240°C, & 2 bar rel. et Q=5 NL.min" : simulation numérique

D’aprés la figure ci-dessus, pour une conversio@é en méthanol, le temps de passage modifié est

de 15,64 kg.s.mdlce qui correspond & une masse de catalyseur dediks les conditions de cette

étude.

Si on conserve la géométrie étudiée expérimentale(tageur 4 cm, hauteur 5 mm et longueur 1 m),

avec 15,14 g de catalyseur, il faut alors 198 méadeteur ou un empilement de 198 réacteurs de 1 m

pour atteindre la production voulue en hydrogerexi @'est pas réaliste.

Pour diminuer cette longueur, la largeur du réactstimultipliée par 10 soit une largeur de 40 Em.
gardant la méme proportion de catalyseur par aaitéolume, la masse de catalyseur dans un réacteur
de 1 mest de 151,4 g. Afin de conserver les petdsithermo-hydrauliques, la condition d’iso-vieess

est respectée. Une simulation numérique permeéutey les calculs (figure suivante).
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97,5%

97,4%

97,3%

97,2%

97,1% A

97,0%

96,9% -

Conversion en méthanol

96,8% -

96,7% -

96,6%

96,5% T T T T T
15,4 15,45 155 15,55 15,6 15,65 15,7 15,75 15,8 15,85 15,9

Temps de passage modifié (kg.s.mol '1)

Figure5.10 : Conversion en méthanol en fonction du tedepsassage modifié pour les ailettes
droites avec T=240°C,sp 2 bar rel. et Q=5 NL.min? : simulation numérique avec un réacteur
d’une largeur de 40 cm
On obtient bien un temps de passage modifié det Kg&.mol. Dans ces conditions, il faut 20 m de

réacteur soit 20 passes de 1 m empilées.

Fluide caloporteur

Fluide procédé

C

Figure5.11 : Schéma de I'’échangeur-réacteur avec leswapaur le fluide caloporteur et pour le
fluide réactionnel

RN
NN

\ 4 ,\\

La figure ci-dessus représente la configuratioliégddangeur-réacteur dimensionné. Ainsi, le réacteu
fait 1 m de long, 0,4 m de large et 0,25 m de haueit un volume de 0,1 %en supposant qu’'une

passe fait 6 mm de haut avec 5 mm pour le carfaheh pour la paroi).

Une étude paramétrique permet d’évaluer l'influemiee la température et de la pression sur le
dimensionnement. Ainsi, les conditions sont les e®nt'est-a-dire un flux molaire entrant en
méthanol de 0,19 mol‘savec une conversion en méthanol de 97% en sdrtiere une masse de

catalyseur imposée par le passage modifié obtera v simulation numérique. Les résultats des

simulations numeériques sont présentés dans leaiabklgvant.
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Température du réacteur Pression en sortie du réacteurTemps de passage modifié

(°C) (bar abs.) (kg.s.mot)
240 3 15,64
280 3 4,33
240 10 14,97

Tableaub.1 : Résultats des simulations pour I'étude paraigée (la largeur du réacteur est de
40 cm)

D’aprés le tableau précédent, une augmentatiom denipérature de 40°C engendre une diminution
du temps de passage modifié d'un facteur 3,6 et ttomombre de réacteurs calculé précédemment
peut étre divisé par 3,6 ce qui donne 6 passeslé@mspde 1 m au lieu de 20 pour atteindre la
production en hydrogéne désirée. La pression n& deffet significatif sur le temps de passage

modifié et son augmentation permet seulement d’&mgen la concentration du gaz.

Par contre, dans les simulations faites précédemnigeméthanol et I'eau sont dilués avec de I'azote
afin d'augmenter la vitesse dans le réacteur etalf@présentatives des mesures expérimentales. Dan
les conditions de la simulation a 240°C, le failngepas mettre de gaz vecteur augmente la conmersio
en méthanol de 1,8% (en passant de 97% a 98,8%jefbts, ceci modifie les propriétés thermo-

hydrauliques et diminue notamment le coefficientrdasfert thermique.

3.3. Mousses métalliques

Examinons maintenant le cas avec les mousses igéésl|

98,0%

97,8%

97,6%

97,4% -

Conversion en méthanol

97,2% -

97,0%

96,8% T T T T T 1
15,5 15,6 15,7 15,8 15,9 16 16,1 16,2

Temps de passage modifié (kg.s.mol %)

Figure5.12 : Conversion en méthanol en fonction du tedepgassage modifié pour les mousses
métalliques avec T=240°C¢p2 bar rel. et Q=5 NL.min" : simulation numérique

Les conditions de débit de production en hydroggrie conversion en méthanol imposent :
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« le flux molaire entrant en méthanol de 0,19 nbj.s
« pour une conversion de 97% en méthanol, le temgmssage modifié est de 16,42 kg.s:mol
ce qui correspond a une masse de catalyseur dg.3,1
Si I'on conserve la géométrie étudiée expérimentald, avec 9,902 g de catalyseur, il faut alors

313 m de réacteur ou un empilement de 313 passesii ©’'est pas réaliste.

Pour diminuer cette longueur, la largeur du réactstimultipliée par 10 soit une largeur de 40 Em.
gardant la méme proportion de catalyseur par aaitéolume, la masse de catalyseur dans un réacteur
de 1 m est de 99,02 g. Afin de conserver les petdsithermo-hydrauliques, la condition d'iso-vieess
est respectée. Dans ces conditions, il faut 32 médeteur soit 32 passes de 1 m empilées pour

atteindre la production en hydrogéne désirée ceeguiésente un volume de 0,18 m

La méme étude paramétrique que pour les ailetteitedrest faite et les résultats des simulations

numeériques sont présentés dans le tableau suivant.

Température du réacteur Pression en sortie du réacteurTemps de passage modifié

(°C) (bar abs.) (kg.s.mot)
240 3 16,42
280 3 5,57
240 10 14.65

Tableau5.2 : Résultats des simulations pour I'étude paraigée (la largeur du réacteur est de
40 cm)
D’aprés le tableau précédent, une augmentatiom denhipérature de 40°C engendre une diminution
du temps de passage modifié d'un facteur 2,9 et lonombre de réacteurs peut étre divisé pare2,9 ¢
gui donne 11 passes empilées de 1 m au lieu deadZontre, la pression n'a pas d'effet signiffcati
sur le temps de passage modifié et son augmentagionet seulement d’augmenter la concentration

du gaz.
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3.4. Litfixe

Enfin, reprenons les calculs avec la situationé&érence en lit fixe.

98,4%

98,2%

98,0%

97,8%

97,6%

97,4% -

97,2% -

Conversion en méthanol

97,0%

96,8% |

96,6%

96,4% T T T T T T T T T 1
90 95 100 105 110 115 120 125 130 135 140

Temps de passage modifié (kg.s.mol %)

Figure5.13 : Conversion en méthanol en fonction du tedepgassage modifié pour le lit fixe avec
T=240°C, p= 2 bar rel. et Q=5 NL.min" : simulation numérique
Les conditions de débit de production en hydroggriee conversion en méthanol imposent :
 le flux molaire entrant en méthanol de 0,19 mbj.s
« pour une conversion de 97% en méthanol, le temgmssage modifié est de 99,1 kg.s ol

ce qui correspond a une masse de catalyseur d&d.8,8

Si I'on conserve la géomeétrie étudiée expérimentatd, avec 11 g de catalyseur, il faut alors 1709 m
de réacteur ou un empilement de 1709 passes, ceegtipas réaliste.

Pour diminuer cette longueur, la largeur du réactstimultipliée par 10 soit une largeur de 40 Em.
gardant la méme proportion de catalyseur par ulgitéolume, la masse de catalyseur dans un réacteur
de 1 m est de 110 g. Afin de conserver les praggigiermo-hydrauliques, la condition d’'iso-vitesse
est respectée. Dans ces conditions, il faut 17lemédcteur soit 171 passes de 1 m empilées pour
atteindre la production en hydrogéne désirée caeapriésente un volume de 0,82. i8’est encore

considérable.

La méme étude paramétrique que pour les ailetteitedrest faite et les résultats des simulations

numeériques sont présentés dans le tableau suivant.
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Température du réacteur Pression en sortie du réacteurTemps de passage modifié

(°C) (bar abs.) (kg.s.mot)
240 3 99,1
280 3 14,1
240 10 25,29

Tableaub.3 : Résultats des simulations pour I'étude paraigée (la largeur du réacteur est de
40 cm)

D’aprés le tableau précédent, une augmentatiom denipérature de 40°C engendre une diminution
du temps de passage modifié d’un facteur 7 et tbonombre de réacteurs peut étre divisé par 7 ice qu
donne 25 réacteurs empilés de 1 m au lieu de 1&hlis, 'augmentation de la pression de 7 bar en
sortie du réacteur permet de diminuer le tempsadegge modifié d’'un facteur 3,9 et donc le nombre
de réacteurs peut étre divisé par 3,9 ce qui dédnméacteurs empilés de 1 m au lieu de 171.

Pour le lit fixe, la température et la pressionrdacteur ont un impact important sur le taux de
conversion en méthanol, et il est donc possiblaidénuer fortement le nombre de réacteurs en

ajustant au mieux ces deux parametres.

3.5. Comparaison

Masse de

Temps de passage Nombre de  Volume

o catalyseur 5

modifié (kg.s.mof) passes (m?)

(kg)
Ailettes droites 15,64 3 20 0,1
Mousses
_ 16,42 31 32 0,16
métalliques

Lit fixe 99,1 18,8 171 0,82

Tableau5.4 : Résultats du dimensionnement de I'échangéacteur pour les trois configurations :
ailettes droites, mousses métalliques et lit fixe

Le tableau ci-dessus récapitule le dimensionnemeut chaque configuration d’échangeur-réacteur.
Le réacteur a lit fixe demande six fois plus dealyaeur pour atteindre la production en hydrogéne
voulue que les configurations de I'échangeur-rémagec les mousses métalliques ou les ailettes.

Les ailettes et les mousses métalliques ont ungelapassage modifié équivalent et donc il faut pou
chacun des inserts la méme quantité de catalyseurgiteindre la production en hydrogéne voulue.
Toutefois, la quantité de catalyseur déposé surailestes est supérieure a celle déposée sur les
mousses ce qui expliqgue un nombre de réacteursfgibie. Ces résultats permettent de mettre en
avant I'importance de la quantité de catalyseuodée puisque au vu de cette étude, I'ailette desite

plus intéressante que les mousses métalliqued’ppplication étudiée.
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Chapitre 5 : Modélisation

4. Conclusion

Ce chapitre a permis de détailler la modélisatideenen ceuvre pour représenter un échangeur-
réacteur.

Les simulations numériques permettent de représégepoints expérimentaux avec une erreur de
20% maximum pour les configurations en lit fixe, yases métalliques et ailettes droites. Cet écart
avec les points expérimentaux est essentiellemérdust modeles cinétiques qui ont été calibrés a
partir de lois de la littérature avec un modelerd@gcteur piston. De plus, I'étude sur le nombre de
RPAC en série a permis de valider dans une largaumad’hypothése du réacteur piston. En effet,
dans les trois cas, pour des conditions donnéasyrigersion en méthanol tend vers une asymptote
lorsque le nombre de RPAC augmente, et le nombfRRAC trouvé expérimentalement se trouve au
début de cette asymptote.

L’étude de cas concernant le dimensionnement ddharégeur-réacteur pour produire de I'hydrogéene
afin d’alimenter une pile & combustible pour untomobile a mis en évidence l'intérét d’utiliser des
inserts tels que les mousses métalliques ou lettes] En effet, le réacteur a lit fixe est cintauét fois

plus grand en taille que les échangeurs-réacteesslas mousses ou les ailettes. Enfin, cette éude
permis de montrer I'importance de la quantité dalgaeur déposée sur les inserts, puisque leseailet

droites permettent d’avoir un échangeur-réacteifdis plus petit que les mousses métalliques.
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Conclusions

L'objectif principal de ce travail consistait d'upart, a évaluer la pertinence d'utiliser des géors
d’échangeurs compacts comme réacteur catalytiqueomparant leurs performances a celles des
technologies traditionnelles telles que le lit fiX¥autre part, une modélisation du comportement de
ces échangeurs-réacteurs en réaction catalytiquésgdide a été entreprise, permettant de détermin

ultérieurement des conditions opératoires optimagefonctionnement.

L’étude bibliographique réalisée sur les réactearspermis de montrer qu’un échangeur
multifonctionnel, dans le cadre de réactions ctitplgs hétérogenes, présente des avantages par
rapport aux technologies traditionnelles. En effies technologies couramment utilisées dans
l'industrie comme le lit fixe présentent :

* une faible efficacité en transfert thermique radiahiveau du lit catalytique ;

* une résistance au transfert de chaleur dans larr@goche de la paroi du réacteur.

Pour des réactions endothermiques ou exothermigoes, inconvénients peuvent provoquer
I'apparition de points froids ou chauds, qui coseéuai a la diminution de I'efficacité du catalysear
unité de volume.

Selon la littérature, les réacteurs structurésyga €changeur-réacteur sont bien adaptés pourd&sou
ces probléemes grace :

» au contrble thermique de la réaction qui améliarednversion mais aussi la sélectivité ;

* au couplage direct de la réaction et du transfentnique qui permet l'intégration de ce type
de procédé dans une chaine de fabrication aveitiggtion des fluides chauds ou froids et
ainsi une économie d’énergie ;

» a leur compacité qui permet de fabriquer des systantégrés avec le couplage de réactions
endothermique et exothermique.

Apres avoir fait le bilan des technologies innoeanque I'on trouve dans la littérature, les stmastu
d’échangeurs compacts telles que les ailettessemtmisses métalliques semblent de bons candidats
pour répondre a la problématique de l'intensifimatiles procédés. De plus, le fait que ces géorsétrie
soient présentes sur le marché des échangeurstrinbugpermet d’'avoir une géométrie facile a
fabriquer et a moindre colt mais aussi un scal@lup aisé avec une optimisation des échanges
thermiques bien maitrisée.

Cependant, la mise en ceuvre de telles géométrissneostructures catalytiques a aussi des
inconvénients :

* une baisse d'activité du catalyseur plus rapidealuee quantité plus faible qu’en lit fixe ou

en monolithe ;
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» la difficulté de tenue de la couche catalytique des matériaux qui peuvent étre amenés a se
dilater ou a se rétracter ;

* le remplacement du catalyseur.
Afin de bien cerner les propriétés géométriquethetmo-hydrodauliques des échangeurs-réacteurs,
une étude bibliographique a été faite sur chaquetsre utilisée dans ce travail de thése : afette
droites et décalées, mousses et lit fixe. D’'uné patte étude a permis de comprendre et quanifser
phénoménes thermo-hydrodynamiques mis en jeu @andatteur, et ainsi d’avoir des corrélations
représentatives des phénomenes physiques, expésitabsuite lors de la modélisation du réacteur.
D’autre part, elle a mis en avant I'importance dieef des mesures expérimentales de pertes de charge
et de coefficients d’échange thermique, les catiicéla classiques de la littérature n’étant pasotang
adpatées. Enfin, le déroulement de la réaction darsysteme poreux qu’est le catalyseur a été
expliqué pour comprendre les mécanismes en jeléterrdiner ce qui régit la vitesse de réaction
(réaction chimique ou transfert interne ou exterhe} réacteurs structurés ont un réle importace fa
aux limitations diffusionnelles qu'ils peuvent att&er voire supprimer par rapport aux technologies

classiques type lit fixe.

Afin de choisir une réaction modele pour cette éfuthe étude bibliographique a été faite sur les
réactions catalytiques endothermiques industrigfasmi ces réactions, la réaction de vapo-refoemag
a été choisie car elle se fait a température etsfme modeérée et est bien documentée du fait de
I'utilisation de I'hydrogene comme nouvelle sourdi&nergie. Elle présente de plus I'avantage
d’utiliser un catalyseur qui se désactive lentenatrqui peut se régénérer facilement. Cette réactio
est généralement menée en lit fixe, configurationpepurra servir de référence de comparaison des
différents garnissages structurés étudiés darraailt
Cette réaction a été étudiée en détail afin de cengpe son déroulement et de disposer de lois
cinétiqgues. Cette étude a aussi mis en évidenceotaplexité d'une réaction catalytique avec
l'intervention de sites particuliers a des réadi@u a des molécules. Malgré cette complexité, on
constate que :
* le mécanisme le plus simple et le plus courant ftgaction de vapo-reformage du méthanol
est la réaction de décomposition du méthanol sdi®ika réaction de gaz a I'eau ;
» la plupart des lois cinétiques dépendent des smurstituants suivants : I'eau, le méthanol,
I'hydrogéne et le dioxyde de carbone et sont fawdlet utilisables.
L’introduction des lois cinétiques trouvées danbttarature dans un modele de réacteur pistonsa mi
en évidence d'importantes différences entre effé&ane si 'augmentation de la température diminue
les écarts. De plus, elles ne sont pas toutesidessi la pression. Un large choix de lois cinéest
donc possible pour représenter au mieux les peixgperimentaux et donc modéliser la vitesse de

réaction.
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Une étude expérimentale sur plusieurs revétemaadytiques a servi a choisir le catalyseur posir le
tests systématiques des différents inserts. Laodéthhoisie est issue des travaux de Reuse (2003) e
se base sur l'utilisation d’un catalyseur commer@e plus, pour déterminer les conditions optireale
d'utilisation, une étude avec ce catalyseur aé&aésée en lit fixe. Ces tests ont permis de meegla
vitesse de réaction et donc d’estimer les limitatiaiffusionnelles externe et interne. Dans la
configuration en lit fixe, il N’y a pas de limitath aux transferts interne et externe de masse et de
chaleur. Par contre, la réaction étant endothergidjest a craindre la présence d'un gradientatadi
de température au sein du lit fixe. Par conséquenpeut prévoir que l'utilisation d’inserts ameédtint

le transfert de chaleur par rapport au lit fixesawn impact positif sur la réaction chimique.

L'étude expérimentale thermo-hydraulique a mis\ddaence la faible efficacité du lit fixe par rappor
aux autres inserts et, par conséquent, le béngfiegportent des géométries tels que les mousses ou
les ailettes par rapport aux technologies traditidies. De plus, la comparaison des autres inserts
montre gque les mousses métalliques sont moins rpgafdes que les ailettes droites et décalées, a
cause des résistances thermiques de contact boladpaéacteur et des pertes de charge génénées pl

importantes.

L’étude expérimentale en réaction chimique a dérédhintérét de I'utilisation de structures tellgse

les mousses ou les ailettes par rapport au lit Exeeffet, le lit fixe est beaucoup moins perfonten
terme de conversion en méthanol que les autrestsnsar il est limité par sa faible efficacité
thermique a cause de la présence de gradient agali@mpérature et de résistance de contact au sein
du lit. De plus, les mousses semblent amélioreaug de conversion en méthanol et donc la vitegse d
réaction a cause du phénoméne de mélange qu'déledrent. Toutefois, cette amélioration de la
conversion engendre une diminution de la séleétiéh dioxyde de carbone. Par conséquent,
I'amélioration des performances en réaction chimigst un compromis entre la productivité et la
sélectivité désirées. En effet, la sélectivité eoxytle de carbone diminue lorsque le taux de
conversion en méthanol augmente, mais I'utilisatidmserts n'a aucun impact sur la sélectivité.

De plus, I'étude sur les différentes géométriedattas a montré gu'il N’y a pas d’effet de la sdion
c'est-a-dire du décalage des ailettes) et du dranhgtraulique sur la réaction chimique. Ceci €st d
au régime d’écoulement trés laminaire qui ne perpast I'apparition de turbulence a proprement
parler.

Toutefois, il est important de remarquer que laghanaximale de catalyseur par unité de volume de
réacteur est plus importante pour le lit fixe qoerdes réacteurs structurés, ce qui a pour coesegu
une diminution de la productivité par unité de wvoéu de réacteur. L'intérét de I'utilisation des

réacteurs structurés par rapport au lit fixe escdo compromis entre la charge de catalyseur et :
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« I'amélioration de l'efficacité thermique qui perm#&ugmenter le taux de conversion de la
réaction ;

» la diminution des pertes de charge qui permet phéndier la puissance de pompage.

Ce travail expérimental a permis d'établir des neslphysiques représentatifs du fonctionnement
thermo-hydraulique et chimique de I'échangeur—edactjui ont été exploités pour sa modélisation
globale.

Les simulations numériques permettent de représégepoints expérimentaux avec une erreur de
20% maximum pour les configurations en lit fixe, usses métalliques et ailettes droites. Cet écart
avec les points expérimentaux est essentiellemérgust modéles cinétiques qui ont été tirés de la
littérature. De plus, I'étude sur le nombre de RP&C série a permis de valider I'hypothese du
réacteur piston. En effet, dans les trois cas, plesrconditions données, la conversion en méthanol
tend vers une asymptote lorsque le nombre de RPddginente, et le nombre de RPAC trouvé
expérimentalement se trouve au début de cette astanp

L'étude de cas concernant le dimensionnement dcharggeur-réacteur pour produire de I'hydrogene
afin d’alimenter une pile a combustible pour untomobile a mis en évidence l'intérét d'utiliser des
inserts tels que les mousses métalliques ou letea] En effet, le réacteur a lit fixe est cirtiudt fois

plus grand en taille que les échangeurs-réacteslas mousses ou les ailettes. Enfin, cette &éude
permis de montrer I'importance de la quantité dalgaeur déposée sur les inserts, puisque leseailet

droites permettent d’avoir un échangeur-réactdufdis plus petit que les mousses métalliques.

Pour conclure, par rapport a I'étude sur les échiarsgréacteurs en phase liquide de Ferrouillat
(2004), dans le cas des réacteurs catalytiquesolgéties, les structures d’échangeurs compacts les
plus performantes en terme de transfert thermidoien qu'intéressantes, ne donnent pas
l'intensification attendu par rapport & leur potehh cause du régime d’écoulement trés laminaire g
ne permet pas de créer du meélange. Pour allerlginisil faudrait donc concevoir des géométries
dédiées aux spécificités des procédés catalytiggtgsogeénes pour créer :

» de la surface pour le transfert thermique et lalgsé¢ur ;

* du mélange méme pour des faibles nombre de Reynolds
Les mousses métalliques sont un premier pas, maisgméliorer leur efficacité thermique, il faudrai
impérativement les braser sur les parois d'échaigdin, elles pourraient étre couplées a des

mélangeurs chaotiques (Peerhossaini, 2006), pan@&epour améliorer le mélange.

Perspectives

Enfin, compte tenu des nombreux aspects abordepelspectives de ce travail sont nombreuses.
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L’étude de cas, en modélisation, a mis en évidémoportance de la masse de catalyseur déposée sur
les structures. En effet, malgré les meilleurefoperances en terme de conversion des mousses
meétalliques par rapports aux ailettes, ces demisoat plus avantageuses en terme de compacité a
cause de la quantité de catalyseur déposée plastamge. Il est donc nécessaire de faire une &ude

le dépdbt de catalyseur afin de I'optimiser, compaes différentes structures et déterminer la plus
intéressante en terme de quantité de catalyseur.

De plus, la plus faible quantité de catalyseur dépaur les structures que dans le lit fixe ergre@s
problemes de baisse d'activité plus rapide. Expémtadement, ces problemes de désactivation et
régénération ont été mis en évidence. Ainsi, pawg butilisation de structures soit intéressante,
I'activité du catalyseur doit durer suffisammenmdtemps ou il doit pouvoir se régénérer. Il faundo

étudier le comportement du catalyseur en termaaiissement dans ces conditions d’utilisation.

L'étude expérimentale des différentes géométriéshdingeur s’est faite sans brasage pour des raisons
pratiques. Le brasage des différents inserts einmoent des mousses meétalliques augmente leur
efficacité en terme de transfert thermique, on deuc s'attendre a une amélioration de la conversio
en réaction chimique. Toutefois, le brasage posbl@me par rapport & la méthode de dépét du
catalyseur. En effet, I'opération de brasage dedfahaud et peut endommager le catalyseur, il Eemb

donc plus raisonnable de faire le dép6t apres easaais ce probleme reste a résoudre.

La modélisation a été validée expérimentalemerg permis le dimensionnement d'un échangeur-
réacteur pour un cas concret. Toutefois, par madguemps, son potentiel n’a pas pu étre pleinement
exploité. En effet, elle pourrait étre utilisée pou
* une étude paramétrique afin de mettre en évidemse pgaramétres clefs pour le
dimensionnement d’'un échangeur-réacteur en cathBtgeogene ;
» dimensionner un échangeur-réacteur afin d'effectdes tests expérimentaux sur un

appareillage d’échangeur-réacteur intégré (et hrasé
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ANNEXE A : Modeles physiques de la réaction et du transfert dans un
solide poreux

Comme nous l'avons vu précédemment, les phénomreemo-hydrauliques sont spécifiques a
chaque structure d’échangeur compact. Leur uiiisatans le cadre d'une réaction catalytique
hétérogéne nécessite en plus la compréhensionaasséerts et de la réaction dans un solide poreux.
L’objectif de cette étude bibliographique est deadlér le déroulement d’'une réaction catalytique
hétérogéne afin d’identifier, par des critéres diud, I'étape limitante qui gouverne la vitesse de
réaction, a savoir la réaction chimique ou un ph@&me de transfert.

Dans un premier temps, le déroulement de la réacttalytique hétérogéne est expliqué. Puis I'étude
des transferts externe et interne définit les ra#goour déterminer I'étape limitante en suppogaet

le systeme est isotherme. Enfin, le cas non isothest abordé.

1. Principe de fonctionnement
La réaction considérée est du type :

VaA+vgB+..—>vpP + ... (A.1)
Lors d’'une réaction catalytique hétérogéne, lestidgrésents dans le fluide réagissent sur ltaser
active du catalyseur poreux. Puis les produitsadédction repartent de la surface du catalysesr ve
I’écoulement principal du fluide. La réaction sddnc une série d'étapes présentées dans la figure c

dessous.

Couche limite
Transport externe

Solide poreux
Transport interne

diffusion a travers la couche limite autour du grdé solide (transfert externe)
diffusion a I'intérieur du solide poreux (transferterne)

10 adsorption du réactif

11 réaction chimique proprement dite en phase adsorbée

12 désorption des produits

13 diffusion a l'intérieur du solide poreux (transferterne)

14 diffusion a travers la couche limite autour du grdé solide (transfert externe)
Figure A.1: Schéma du catalyseur représentanétapes d’'une réaction catalytique hétérogeéne.

L'étape la plus difficile impose la vitesse de réaion.
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Afin de déterminer I'étape limitante, il est néaass de faire un bilan matiere et thermique auanive

du volume de contréle concerné c'est-a-dire la lmeuinite sur la surface du catalyseur pour les
limitations externes et le pore du catalyseur pesitimitations internes.

Les bilans matiéres et thermiques sont donc dépékpi-dessous puis lors de I'étude de chaque cas,
les hypothéses de simplification sont données pbianir le bilan adapté.

« Bilan matiére sur le volume V (mols™)
Les bilans matiere se font sur le réactif limitarde coefficient stoechiométrique.

R ——

R, = E.n.A + 9Ca

A (A.2)

production  flux accumulation

avec la densité de flux molaire (en mof.st) :

n, =uC, - D,,00C, (A3)

densité de flux densité de flux
convectif diffusif

» Bilan d’énergie sur le volume V (W)
Q+W+(u +pV)—dne—(u +pV)—OInS -4V (A.4)
e e e dt S S S dt dt
- g S
Travail et chaleur e Accumulation
échangée avec I'extérieur=change de chaleur due a

flux de matiere

avec U, U, I'énergie interne molaire partielle (en J.fol
Les hypothéses suivantes sont admises :
» Le systéeme est isobare ;

» A pression constante et sans changement d’état :

dh, dT
1= C.—. A.5
Le bilan s’écrit donc (en W.M) :
alpc. T) =~
_ZriAHri+P:('0—p)+D_q (A.6)
- i AN J\

Y Y .
Chaleur due a la réaction et a laccumulation flux
puissance échangée avec
I'extérieur

Avec P la puissance échangée avec le milieu extérieunmigé de volume (en W.H)

—_

d :GpcpT ~A007  la densité de flux thermique (Wan
- —

-
densité de flux densité de flux
convectif conductif
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La vitesse de réaction peut étre limitée par leénaménes de transfert interne ou externe.
L'utilisation des bilans massique et thermique,serités précédemment, permet dans chaque

cas de définir si le phénoméne de transfert estdithou non par rapport a la réaction.
2. Criteres pour déterminer I'étape limitante en tr ~ ansfert externe

Afin de déterminer les critéres de résistancesreateaux transferts de masse et de chaleur, Bsshil
massique et thermique sont écrits sur le volumeotdrble comprenant la couche limite (ou le fluide

stagne). Dans ce cas, seules les limitations quigre étre dues a la couche limite sont considérées

2.1. Compétition entre réaction et transfert extern e en isotherme

Il s’agit d’étudier la compétition entre la réactjqqui se déroule dans le catalyseur, et la résista
diffusionnelle a travers la couche limite de flugtagnant qui I'entoure.

Présentation des hypothéses pour la simplificatiohilan matiére :

» Le débit de production chimique de I'élément A stde la maniere suivante :
Ry=v,r,V (A7)

Dans ce cas, la vitesse de réaction effeatjveest rapportée au volume du grain de catalyseur

et s’exprime en mol’sm* de catalyseur.
« Il n'y a pas de convection donc seul le débit dengfert diffusionnel apparait dans

I'expression du flux :

—_—

On, = kDA (CAex _CAsu)Sp (A.8)
, , . aC,
* Il n'y a pas d’accumulation donﬁart =0.
Bilan matiére sur le catalyseur (en mo).s
Val, V. = Koa (Crex = CactJS A.9
A'p 'p \DA( Aex \rAsu) p L ( )
Débit transformé Débit transféré padiffusion
par la réaction dans la couche limite
Ainsi, I'écriture du bilan matiere permet de dédua fraction de résistance externe :
Chy—C v,lr L V
fe - Aex Asu :‘ A‘ p—p avec I—p —_pP (AlO)
CAex kDA CAex Sp

Selon la technologie utilisée, le coefficient densfert de matiere exterrlg,, est estimé avec une

corrélation appropriée.
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Si la fraction de résistance exterrfe est proche de 1 alors la diffusion externe esitdinte et la

vitesse de réaction effective s’exprime de la mans@ivante :

— C
r, = Koa

hex (A.11)
ValLs

Dans ce cas, la vitesse de réaction est du presriee quel que soit le mécanisme de la réaction

catalytique et elle est fonction de la longueuractiristique du catalyselug. Ainsi, en la faisant

varier expérimentalement, il est possible de ga¥diy a ou non limitation diffusionnelle externe

Enfin, le facteur d'efficacité externg,, tend vers 0.

Si la fraction de résistance externe est trésiedéz a 1 alors il n’y a pas de limitation diffusicelle

externe. La vitesse de réaction effective est digade a la vitesse intrinseque et facteur d’effiéac

externer),, vaut 1.

S'il'y a plusieurs réactifs, le calcul doit étré faour chaque cas.

Dans la littérature, il existe des critéres simdaic’est a dire avec le méme facteur de résistance
externe mais avec des bornes différentes pour iétisiil y a ou non résistance au transfert deseas
Par exemple, Gorket al. (2002) utilisent le critere de Mears pour un syst@le canaux recouverts de

catalyseur et avec une réaction d’ordre 1 par nagpleur réactif limitant :

(%)
f = (015 (A.12)
kD Cex
avec: d, le diametre hydraulique des canaux

Le coefficient de transfert de masse exterkgen m.s), pour leur gaz, est calculé avec la relation
suivante :

52D

h

k, = 166Re™* S¢° (A.13)

De plus, seule la limitation au transfert de masderne a été étudiée car d’aprés eux, dans ldesas
canaux enduits de catalyseur, il n'y a pas de a@uehcatalyseur poreux mesurable donc l'influence
de la diffusion dans les pores n'est pas prisecenpte. Mais dans des travaux plus récents, il a été
montré que cette hypothése n’est pas valable etlajuésistance au transfert de masse interne est

sensible a I'épaisseur de la couche d’enduit cidaly (Hayest al, 2004).
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2.2. Reésistance externe au transfert de chaleur

Pour l'étude de la résistance au transfert de meatéxterne, la température du catalyseur est

considérée uniforme et égale a la température iaudsefluide T,,. Ce paragraphe permet d'évaluer

les effets des écarts de température au niveaa deuche limite. En effet si le milieu n'est pas

isotherme, la température a un effet sur la cotestda vitesse et donc sur le facteur de résistance

externe fe. Toutefois si la fraction de résistance externtevessine de 1, la vitesse de la réaction

effective n’est plus une fonction de la constargevilesse intrinséque et ne dépend donc pas de la

température.

Présentation des hypothéses pour la simplificatiobilan thermique :

* La puissance thermique échangée avec le milieuientéet la chaleur due a la réaction

chimique s’écrivent de la maniére suivante :
P = a(Tex _Tsu) Sp

Zri AH,; =r,AH V,

(A.14)

(A.15)

» Dans la couche limite, il n’y a ni convection, enduction donc le flux est nuﬁ.q =0)

» A pression constante, la masse volumique et laciigpealorifique sont constantes et il n'y a

| loc,T)
pas d’accumulation de chaleur dans la couche li P =0).

Bilan thermique sur le catalyseur (en W) :

\r_pvp AHU:\a(TeX —Tsu)spj

Flux de chaleur Flux\d(e chaleur a
due a la réaction travers la couche
limite
En utilisant le bilan de matiére, on a :

Evp AH r = a(Tex _Tsu) Sp = kDA(CAex - CAsu)Sp AH r

L'écart de température externe s’exprime donc dedaiére suivante :

Su ex

T aT

ex ex

T, T :kDACAex(_AHr)f —q f

e e ‘e

aveca, I'écart de température maximal :

- kDA CAex(_ AH r )
¢ aT

ex

(A.16)

(A.17)

(A.18)

(A.19)
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Si la difféerence de température entre I'extériear ld couche limite et la surface du catalyseur

(Ty, —T,,) estinférieure a quelques kelvins, il N’y a pagésistance externe au transfert de chaleur et

ces deux température sont égales.
Par contre, si cette différence est supérieureadqgas kelvins, il est alors nécessaire d'évalaer |

rapport des constantes de vitesse afin de détermsihg a ou non résistance externe au transfert d

ex _E i_i —ex —iae—fe (AZO)
RIT, T RT, 1+a, f,

ex su

chaleur :

Si I'argument de I'exponentielle est inférieur & @n valeur absolue, alors I'exponentielle estlas p

de 1,105, soit une variation de la constante dess@ d’environ 10%. Comme il est rare d’avoir une
incertitude de moins de 10% sur une constante wsséd, les conditions suivantes permettent de
supposer qu'il n'y a pas de résistance au trandferthaleur et donc que les deux températures sont

égales :

E
RT,,

E
RT,,

ae fe
1+a, f,

a

e

1+a

<01ou < 01, si f. n’est pas connu (A.22)

e

Si ces relations ne sont pas vérifiées alors if§ssstance externe au transfert de chaleur.

Comme précédemment, dans la littérature, on peuvér des criteres similaires. Par exemple, Gérke

et al. (2002) utilisent le critére de Anderson pour Isystéme de canaux :

|AHrIE(d%)( e j“

a T, RT,,

(A.22)

De plus, pour calculer le coefficient de transtirtchaleur, ils utilisent la relation suivante :

3) %

b2 : %
Nu = 3ﬁ§+07%+15{59@9§j —o7| +|[ 2 |RePrd, (A.23)
2 1+ 22Pr L

avec : L lalongueur du canal (en m).

Enfin, la résistance au transfert thermique darmeleche limite devient limitante avant la résiseaa

.a
transfert thermique interne tant qie, = P

<10 avec le Biot thermique qui représente le ratio de
p

la résistance thermique du catalyseur sur cells Bacouche limite.
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Pour le calcul du facteur de résistance externéest’écart de température externe maximal, il
faut donc connaitre :
* les propriétés géométriques du catalyseur : lesndes ne sont pas toujours mesurables
au laboratoire et des estimations sont utilisées ;
 la vitesse de réaction effective: des mesures riempitales doivent donc étre
préalablement effectuées ;
» les propriétés thermo-hydrodynamiques du réactealles peuvent étre évaluées avec les
relations du paragraphe 2 de ce chapitre.
Lorsque le transfert externe de matiére est lintjtéa vitesse de réaction est du premier ordre
guel que soit le mécanisme de la réaction catalgtiget elle est fonction de la longueur
caractéristique du catalyseur. Ainsi, en faisantietacelle-ci expérimentalement, il est possible de

savoir s'il y a ou non limitation diffusionnelletexne.
3. Critéres pour déterminer I'étape limitante en tr  ansfert interne

La méme démarche que I'étude du transfert exteshaitdisée en écrivant les bilans massique et
thermique sur le volume de contréle comprenantdee u catalyseur. Dans ce cas, seules les
limitations qui peuvent étre dues a la diffusiors deolécules dans les pores du catalyseur sont

considérées.

3.1. Compétition entre réaction et transfert intern e en isotherme

Il s’agit donc de comparer la réaction, qui se diralans le catalyseur, et la résistance diffugtan
interne dans les pores du catalyseur.

Présentation des hypothéses pour la simplificatiohilan matiére :

» Le débit de production chimique de I'élément A stéde la maniére suivante :
Ry =Var, (A.24)
Dans ce cas, la vitesse de réaction intrinsequest rapportée au volume du grain de
catalyseur et s’exprime en mal.si° de catalyseur.
» Dans les pores du catalyseur, il n’y a pas de adiore seule la diffusion moléculaire apparait

dans I'expression du flux :

R

On, = —ﬁ.(De ﬁCA) (A.25)

e lIn'y a pas d’accumulation, donaa% =0.
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Bilan matiére sur le catalyseur (en mo).s

v,r, =-0[0,TC,) (A.26)

Débit transformé Débit transféré par
par la réaction diffusion dans les pores

Avec les conditions limites suivantes :
e au ceceur du catalyseur, il n'y a pas de gradiembdeentration ECA =0;

» ensurfaceC, =C

Asu-

Pour résoudre le probleme, il est nécessaire dedeéner un cas concret.

Si on suppose que le catalyseur est un grain emefdie feuillet plan d’eépaisse@L ,, que la réaction
est de la forme A—> Produits et que la diffusion eefive ne dépend pas de la
concentration, on obtient :

e Pour le bilan matiéere :

0°C
ew;=u (A.27)
» Pour les conditions limites :  En surface C,=C,q,
oC
Au cceur du catalyseuz € L) 3 A=
Z
La vitesse de réaction est supposée d'ordygar rapport au réactif A :
r, =kex _E C, (A.28)
A RT ) A '
Afin de simplifier I'écriture de I'équation, on efftue un changement de variable en posant
c=Co g-T ax=2.
CAsu su Lp
0°C E 1-6
=g exg ————|C" A.29
ox* %, RT, € j (A.29)

Ainsi, I'écriture du bilan massique permet de dégllé module de Thiele qui sert & déterminer sal y

ou non résistance au transfert interne :

Mooy Lo’
h g w0
e Asu

Si le module de Thiele est trés inférieur a 1,yl a pas de résistance au transfert interne. dis@u

régime chimique interne avec le facteur d'efficaditternes) , valant a 1, la vitesse de réaction

effective est alors égale a la vitesse de réaatinimseque E =T, (Csu)).
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Si le module de Thiele est trés supérieur a 1, @ yésistance au transfert interne et le facteur

s =¢i1/—n_2+l <1 (A.31)

Dans ce régime, le catalyseur n'est que partielt¢rmélisé en raison du freinage diffusionnel. On

d’efficacité interne est défini par :

peut interpréter le facteur d’efficacité interrjg, comme une mesure de la fraction du volume de

grain de catalyseur qui fonctionnerait a la viteéssgnséque en condition de surface (fonctionnemen

isotherme) :

2 o
Cy2 =K, Co (A.32)

= 2 kD,
P ln+1 Lp2

S n+1 , , N
L'ordre apparent de la réaction est a|0|’-52— et I'énergie d’activation apparente est

E (E : I I
=—+ (7'3} avec Ej I'éventuelle énergie d'activation de diffusion.

L’inconvénient du module de Thiele est I'utilisatiale la vitesse intrinséque qui n’est pas toujours

connue. Si ce parametre n’est pas connu, le mal§eisz est utilisé :

: r L2
@, znsuwszu =P

= A.33
X (A.33)

Asu
Si le module de Weisz est tres inférieur a 1, digd’ du régime chimique et le facteur d'efficacité
externens, vaut 1.

Si le module de Weisz est trés supérieur a 1,afis’du régime diffusionnel interne et le facteur

d’efficacité externgy,, s’exprime de la maniére suivante :

Ne U i (A.34)

Do

Lorsque plusieurs réactifs sont soumis au freirdiffasionnel, les calculs sont répétés pour chacun
d’eux en remplaganﬁ par ‘Vj‘a. Si au moins un des modules de Weisz est grandntley, la
réaction est limitée par diffusion interne. Dansces, si un unique module de Weisz est nettement
supérieur a 1, alors son inverse estime le factegficacité interna)s,. Par contre, si c’est la cas pour
plusieurs modules de Weisz, il n’est pas possifastither le facteur d’efficacite interng,,.

La forme du catalyseur intervient dans la zonerinégliaire lorsque le module de Thiele est voisin de
1.
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Pour des réactions en phase gazeuse, le factdticatéé dépend du mécanisme de transport. Ceci

est pris en compte dans le terme de diffusivitéatife D, qui est calculé de la maniere suivante :
Soit | le libre parcours moyen :

RT

=~
/2 pNao?

(A.35)

Si le libre parcours moyeh est trés inférieur au diamétre des podesalors la diffusion dans les
pores se fait normalement et la diffusivité effeetD, est la diffusion moléculaire ordinaire. Pour un

mélange binaire AB, la théorie cinétique des gameéa

%
D, =D,, = 3RT {RT( 1,1 ﬂ 36)
B

8Napoi;| 2m\M, M
avecd ,g le diametre moyen de collision.

Si le libre parcours moyeh est trés supérieur au diametre des pareslors les collisions dans les

pores n'ont lieu qu'avec les parois et la diffusheffective D, est la diffusivité de Knudseb, :

D, =15 [BRT (A37)
3 ™

Si le libre parcours moyeh et le diameétre des pores sont équivalents, alors la diffusivité effective

D, est calculée comme suit :

.1 (A.38)
DK DAB

3.2. Reésistance interne au transfert de chaleur

Les résultats précédents considérent la tempérdtucatalyseur connue et uniforme dans la particule
Or, la température a une influence sur le moduleTkiele : une augmentation de la température
augmente la constante de vitesse et donc le mdeéulédiele, c'est-a-dire qu’elle favorise la limibat
diffusionnelle interne. Mais il est trés difficite rendre compte de la résistance interne au éndrokf

chaleur.

Présentation des hypothéses pour la simplificatiobilan thermique :

* Il n'y a pas de puissance échangée avec le mikarieur doncP =0 et la chaleur due a la

réaction chimique s’écrit :

Zri AH  =r AH, (A.39)
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» Dans le pore du catalyseur, il n'y a pas de comwegcte transfert de chaleur est uniquement

dd a la conduction :

fa=-0oT) (n.40)

* A pression constante, la masse volumique et lacti@pealorique sont constantes et il N’y a

| loc,T)
pas d’accumulation de chaleur dans la couche li P =0).

Bilan thermique sur le catalyseur (en W) :

r, AH, =04 TT) (A.41)

Chaleur due a la Chaleur transférée
réaction par conduction
On emploie a nouveau le cas concret utilisé pobilde matiere.
En utilisant le bilan matiére et en supposantlgumnductivité thermique du catalyseur est constan
le bilan d’énergie devient :
0°T
WBH, =4 (A.42)

Avec les conditions limites suivantes :

* au cceur du catalyseurz€& L), il n'y a ni gradient de concentration, ni gradiede

température .aCA _oT _
0z 0z

+ ensurfaceC, =C,,, etT =T,.

En utilisant le bilan matiere, on a :

9°C 0°T
o7 e 49

De

En tenant compte des conditions limites et en ssgtoque I'enthalpie de réactidxH, est constant,
on obtient I'écart de température entre la surthceatalyseur et son cceur :

D.(-AH,)

P (CAsu - CAC) =T, -T. (A44)

C su

La concentration du réactif A au coeur du cataly$€lyr.) étant inconnue, elle est estimée par excés

en supposant une forte limitation diffusionnelleti@nsfert de matiére et donc égale a la concémtrat

a I'équilibre C,,,. L'estimation de I'écart de température interneximale 3. est ainsi définie par

I'expression suivante :

(TC —Tsuj _ De(— AHr) Cosu _CAEq =B (A.45)
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Si la difféerence de température entre le coeumeturface du catalyseur (T, ) est inférieure a

quelques kelvins, alors il n’y a pas de résistamterne au transfert de chaleur et ces deux

températures sont égales.

Par contre, si cette différence est supérieureedqgas Kelvins, il est alors nécessaire d’évaleer |
rapport des constantes de vitesse afin de détermihg a ou non résistance interne au transfert d

chaleur, en admettant que cette estimation paisesateproche de la réalité :

F{E(llﬂ _E A } (A.46)
R TSU TC RTSU 1+IBC

Si 'argument de I'exponentielle est inférieur & @n valeur absolue, I'exponentielle est au plus de

1,105, soit une variation de la constante de \étebenviron 10%. Comme il est rare d’avoir une
incertitude de moins de 10% sur une constante tégsad, la condition suivante permet de supposer

gu’il n'y a pas de résistance au transfert de eliadédonc que les deux températures sont égales :

E
RT,,

P

1+ B,

Si cette relation n’est pas vérifiée, il y a rémigte interne au transfert de chaleur.

<01 (A.47)

Dans la littérature, on peut trouver des criténeslaires. Par exemple, le critére d’Anderson :

AHrr(d;éjz

AT,

( o,75[ R;Su ] (A.48)

Le facteur 0,75 est souvent arrondi a 1. Si c@reriest respecté, il N’y a pas de résistance mtaun
transfert de chaleur.

De plus, il est valable qu'’il y ait ou non une liation diffusionnelle interne.

Pour le calcul de la résistance au transfert ineet de I'écart de température interne maximal, il
faut donc connaitre :

* les propriétés géométriques du catalyseur : lesndes ne sont pas toujours mesurables
au laboratoire et des estimations sont utilisées ;

» la vitesse de réaction intrinséque pour I'utilisatidu module de Thiele et la vitesse de
réaction effective pour le module de Weisz : desumnes expérimentales doivent donc étre
préalablement effectuées ou la réaction doit éien locumentée avec des mesures de
cinétiques de réaction.

Lorsque le transfert interne de matiére est limifd@ catalyseur n’est que partiellement utilisé en

raison du freinage diffusionnel. On peut interpréte facteur d’efficacité interne comme une
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mesure de la fraction du volume de grain de catalysjui fonctionnerait a la vitesse intrinséque
en condition de surface (fonctionnement isotheretd)ordre apparent de la réaction est alors

(n+1)/2 ce qui peut étre mesuré expérimentalement.

4. Compétition réaction — diffusion dans un grain d e catalyseur en
fonctionnement non isotherme : limitations diffusio nnelles

internes et externes

S’il y a uniquement une limitation diffusionnellaterne, seul I'écart de température entre la sarfac

du catalyseur et le fluider( -1, ) est considéré. De méme s'il n’y a qu'une limaatidiffusionnelle
interne, seul I'écart de température entre le aelarsurface du catalyseur ¢ 1_,) est consideré.

Par contre, s'il y a limitations diffusionnellesténmne et externe, on fait le rapport des écarts de

températures maximaux :

T ~Tex — I(D Ae Cex ~ Csu (A49)
T - Tg, max D, Cu
avec .
ko, A, _ B
Le—-_—M (A.50)
aD, Bi;
C,—-C f
ex su - e (A51)
C., 1-f,

Pour exprimer le coefficient de transfert de matiéxternek, et le coefficient de transfert de chaleur

a , on utilise des corrélations adaptées a notre&sgsst

Pour les systemes gaz — solide, on a généralemn?LM(lo“. Le gradient thermique est donc
Bi;

localisé dans la couche limite externe, ce quiigua T, — T, >>T_—T..

Pour des systémes en phase gazeuse, la part lanpghastante dans la résistance au transfert de
chaleur se situe dans la couche limite plutdét qaesdle catalyseur & cause de la conductivité
thermique effective du solide qui est plus impddague la conductivité du gaBans le cas de

réactions trés exothermiques, le gradient de teatpée entre la particule et la phase gazeuse

peut devenir trés important.
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ANNEXE B :Enjeux technico-économiques du vapo-reformage du
méthanol

L’hydrogene peut étre produit a partir de matiepeemiéres riches en hydrogene telles que le
méthanol, le gaz naturel, I'éthanol ou I'essences @atiéres premieres sont aujourd’hui abondantes,
notamment le méthane (et donc aussi le méthanaleigger pouvant étre produit a partir du méthane
— gaz naturel ou provenant de la biomasse). Cé&relits composés peuvent servir a la production
d’hydrogéne destinée aux piles & combustiblesusigulirs réactions sont envisageables :
» le vapo-reformage est une réaction endothermiquesefait avec I'eau pour produire du
monoxyde de carbone, du dioxyde de carbone ehgdrbgéene ;
» ['oxydation partielle est une réaction exothermigui se fait avec I'oxygéne pour produire du
monoxyde de carbone et de I'hydrogene.
Dans le tableau suivant sont présentées pour chaiueegdé les caractéristiques principales de la

production d’hydrogéne pour quelques réactifs satre hydrogene.

Fraction molaire d’hydrogéene Fraction molaire de CO dans Température de la
Carburant

(fraction séche en %mol) les produits (en %mol) réaction (°C)
Vapo-reformage
Méthane 78 11,2 700 - 800
Méthanol 71,9 0,8 200 - 300
Ethanol 71,5 10-14 500 — 700
Essence, diesel, fioul 73,3 20 700 —900
Oxydation partielle
Méthane 46,3 20 1200 - 1300
Essence, diesel, fioul 34 25 900 - 1600

Tableau B.1 : Caractéristiques principales de laguiction d’hydrogéne par vapo-reformage et
oxydation partielle pour quelques réactifs richeshgdrogéne (Brown, 2001 et Reuse, 2003)
Pour le fonctionnement de la pile a combustiblefrd@tion molaire d’hydrogéne est un paramétre

important car si elle est trop faible, I'efficacitie la pile va s’en ressentir. La réaction d’oxjatat
partielle n’est donc pas indiquée pour ce type gliagtion.

Le monoxyde de carbone est un poison pour le caalyde la pile a combustible, il est donc
important que la fraction molaire en monoxyde debeae soit faible comme dans le cas du vapo-
reformage du méthanol. Pour les autres réactibest nécessaire d’ajouter une étape de purificatio
du gaz avec la réaction de gaz a I'eau (ou wateisgdt) qui transforme le monoxyde de carbone en
dioxyde de carbone. Cette réaction a lieu a 200°€st donc nécessaire d’avoir un second réacteur
pour réaliser cette purification.

Le tableau précédent permet aussi de mettre ert vdait que la réaction de vapo-reformage du

méthanol est la seule réaction qui ait lieu a teatpée modérée (en dessous de 420°C). Les

239



Annexe B

températures de réaction plus élevées tendentré fais de pertes énergétiques et requierent des
matériaux plus colteux ainsi qu'un aspect sécdrtprocédé plus important.

Tous les procédeés considérés ici utilisent dedysatars et beaucoup de catalyseurs dans les pcédé
en phase vapeur sont sensibles aux impuretés.mmareté présente dans la plupart des carburants
présentés est le sulfure qui est aussi un poikest donc nécessaire de purifier les carburargatale
passer a la phase de production d’hydrogéne. Lizcéion du méthanol utilise a plusieurs reprises
des catalyseurs, le sulfure est donc supprimétdtegans le procédé de production du méthanol. Le

méthanol ne contient donc pas de sulfure.

Pour le fonctionnement d’'un véhicule avec une gileombustible, trois solutions sont envisageables
pour le choix du carburant :
» utilisation directe de I'hydrogéne ;
» utilisation du méthanol ;
+ utilisation de gazole (le procédé utilisé pour ae est applicable & d’autres carburant tels que
I'éthanol, le méthane...).
Le tableau ci-dessous compare d'un point de vuedimue I'hydrogéne, le méthanol et le gazole

comme carburants pour un véhicule a pile a coniiasti

Méthanol Gazole
Hydrogene Meilleur cas Casle plus Meilleur Cas le plus
probable cas probable
50 dd au surplus de
Investissement concernant les production de méthanol (500
infrastructures stationnaires pour 230 si le parc des voitures a pile a - ? -
les carburants (en $/véhicule) combustible dépasse 1,5

millions)

Investissement concernant les
systemes embarqués pour les 762 1309 2364 2388 5247
carburants (en $/véhicule)

Investissement total concernant

les infrastructures pour les 992 1359 (1809) 2414 (2869) 2388 5247
carburants (en $/véhicule)

Codt du carburant (en cents/km) 4,2 6,3 7,1 4,3 6,3

Colt supplémentaire du véhicule

par rapport a un véhicule a

C o 1782 2330 3385 3409 6268
combustion interne (en
$/véhicule)
Réduction des gaz a effet de serre
par rapport & un véhicule a -39% -32% -28% -33% -1%

combustion interne

Tableau B.2 : Comparaison économique de l'utilisatile I'hydrogéne, du méthanol et du gazole
comme carburant pour un véhicule a pile a comblestibhomas et al., 2000)

L'utilisation directe de I'hydrogéne offre des ateges importants mais il existe deux obstacles
majeurs :

* le manque d'infrastructure pour vendre I'hydrogéndant que carburant ;
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* la mauvaise perception par la population de I'hgéree vis a vis de la sécurité.
Pour ces raisons, le méthanol est un bon compreanisle reformage du méthanol se fait plus
facilement qu'avec les autres carburants et cecégercute sur le colt d’investissement concernant
les infrastructures embarquées dans le véhiculglide cette solution permet I'utilisation du swpl

de méthanol actuellement produit mais peut aussignir de la biomasse.
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ANNEXE C : Mécanismes réactionnels du vapo-reformage du méthanol
selon Peppley et al. (1999b) et Lee et al. (2004)

Cette annexe présente tout d'abord le schéma oéaeli de vapo-reformage du méthanol donné par
Peppleyet al. (1999) puis un modéle cinétique complet. Enfin, leteal. (2004) ont repris le méme
principe de mécanisme réactionnel et seules lestioda élémentaires concernant le méthanol et
I'hydrogéne ainsi que I'étape limitante sont préées.

Le modeéle de Pepplest al. (1999) prend en compte les réactions de vapo-refornigmnmposition

du méthanol et la réaction de gaz a I'eau et pedaaalculer la composition du gaz de sortie dent |
taux de monoxyde de carbone produit.

Des études d’adsorption et des méthodes d'analgsesudace ont montré que l'adsorption de
I'hydrogéne sur le catalyseur ne se fait pas surmémes sites que I'adsorption de I'oxygene ou des
éléments contenant du carbone. Donc, pour le m&oaniéactionnel, il est nécessaire de distinguer 2

types de sites.

Réactions élémentaires ayant lieu sur les sitéfs det type 1 :

Le schéma réactionnel suivant représente le méoanie surface pour les réactions entre I'eau et le
méthanol et de gaz a I'eau lors du procédé de wefipomage du méthanol.

Dans ce cas, on considere des sites de typg av&c les sites d’absorption pour 'hydrogéneSia (

cHoW
S + Sia+ CHOH ) CHO W+ H® (C1)
—CH,0W
kOH(l)
Si + Sia+ H0 ) OH® + Ha (C.2)
—OH(l)
COZ(l)
S+ CO (g co,® (C.3)
k_coz(l)
kco(l)
S+ COy co® (C.4)
k_co(l)
kH(lﬂ)
2 S.La + H2 (@) 2H (12) (CS)
k_H(lﬂ)
CH,0W
CHO® + 5, CHO®+H™ limitante (C.6)
k—CHZO(l)
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C,H50,0
CHO W +CHO®
—C,Hs0,V
c,H.0,0
CH:OCHO® + S,
—CH 0
kHCOOH(l)
CH;OCHO® + OH®
k—HCOOH(l)
kHcodl)
HCOOH®™ + S,
k—Hcoo(l)
kHCOC)(l),b
OH® + coW
k—H(:oo(l),b
k(:02(1),:;1
HCoO®W + S,
k—coz(l),a

CH;OCH,0 ¥ +5, (C.7)
CH;OCHO® + H® (C.8)
HCOOH® + CH,O0 @ (C.9)

H ¥+ HCcooW (C.10)

HCoO® +S  limitante (C.11)
H@ 4+ co,® (C12

Réactions élémentaires ayant lieu sur les sitéfs alet type 2 :

Le schéma réactionnel suivant représente le méoanie surface pour la réaction de décomposition

du méthanol. La principale différence avec lesssite type 1 est que le site de type 2 ne peutgpas f

la réaction entre les hydroxyles et les méthylesmétes, par conséquent, a la place d'une

hydroxylation comme pour le vapo-reformage, il yree réaction de décarboxylatieia un formyle.

Dans ce cas, on considére des sites de typg a(&c les sites d’absorption pour I'hydrogéne&g.(

kCH3O(Z)
S + S+ CHOH () CHO @+ H®
k—CH3O(2)
kco(z)
S;+ COy co®
k—co(z)
kH(Zﬂ)
2 S+ H; g 2H®
_H(Za)
kCHZO(Z)
CHO0® + s, CHO® +H®
-CH,0l?)

(C.13)

(C.14)

(C.15)

limitante (C.16)
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CoH:0,%)
CH;0 @+ CH0 @ CHOCHO® + S (C.17)
—C,H50,1?)
C,H0,2
CHOCH,0 @ + S, CHOCHO® + H® (C.18)
—C,H,0%
CH,0,?
CH;OCHO® CH;OCHO 4 + S (C.19)
_CHZOZ(Z)
kCHO(Z)
CH,OCHO® + S, CH,0 @ + CHO® (C.20)
~cHo)
co?) b
CHO®+ S, CO®@ 4+ H@ (C.21)
k—co(z) b

Bien que les hydroxyles, les formates et les diesyde carbones ne participent pas au mécanisme
réactionnel il est nécessaire de les prendre empteodans les bilans des sites de type 2 et 2dscar i

s’adsorbent sur le cuivre. lls sont donc en cortipétiavec les especes impliguées dans le

mécanisme :
kOH(Z)
S, + Sat HO (g OH® + H@ (C.22)
—OH(Z)
oH
S+ G0 g co,® (C.23)
—OH(Z)
co,? a
HCOO® + S H @2 4 coO @) (C.24)
k—coz(z),a

L’analyse cinétique des mécanismes de réactiossidace a permis la détermination des expressions
des vitesses de réactions selon Langmuir-Hinshelwpour chaque réaction impliguée dans le
procédé de vapo-reformage sur catalyseur du typenQJ4Al,Os.

Pour chague mécanisme les étapes déterminanteséesimitante sur les schémas réactionnels
ci-dessus. Pour les réactions entre le méthankdaat et de décomposition, I'étape limitante est la
déshydrogénation du méthoxy adsorbé (respective@iénet C.16). Pour la réaction de gaz a I'eau, il
s’agit de la production de formate en surfa@e 'hydroxyle et le monoxyde de carbone adsorbés
(C.11).
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Une étude expérimentale de la réaction a permistidier les paramétres nécessaires au modele
cinétique. Ainsi, leur modele peut prédire la \éesle production de I'hydrogéne mais aussi la
composition du gaz produit, et en particulier kesse de production du monoxyde de carbone, pour le
procédé de vapo-reformage du méthanol avec unysatal de type Cu/ZnO/AD;. Le modéle
cinétique est présenté a la suite avec ces pamesrédns le tableau A.1.

Modéle cinétique :

* Vapo-reformage du méthanol :
CH,OH + HO ﬁ CO +3H, (C.25)

Peh.om Py, Pe T AT
3 1- "H2 G, C C
k\/R CH3O ( AHZ j( AR pCH3OH szo ]

_ (C.26)

P * * P
[1+ K(:HSO ( CH3%1H/ZJ+KHCOO(U Peo, p1|_/|§+KOH(1)( H%H j](l-l- Kj/zla 1/2)

e Décomposition du méthanol :
CH,OH ﬁ CO+2H (C.27)

* Pco Ph,0 Pu, Pc T2
K. o 2 1- "2 FCO C
Ky oH()( AHJ( %N Peo szoj
2
1+ KCH ol pCH3cV]/2 + K;coo@ Peo, pli‘/lf + K;H(l) pH%J/Z
¢ P, P,

» Réactionde gazaleau:
CO+HO ﬁ H, + CQ, (C.29)

. p Py P

_ (C.30)

r.D
P 3 * P 2
[1+ Koo [ CH%#}KOHM[ " %]H/ZB(HKZ@ )

avec: C! laconcentration totale en sites actifs

r.VR

fy = (C.28)
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Constante de vitesse (k) ou constante 2§ (J/(mol.K)) ou

d’équilibre (K) K (m?(s.mol)) AH; ou E (kJ/mol)
kyr (M7/(s.mol)) 7,416 102,8
K (1)
* _ “CH -0.
CH3O(1) - Kl/z (bar 5) -41,8 -20,0
H(la)
* _ KOH(l) (barOS)
Koo = e -44.5 -20.0
H(la)
K. (bar) -100,8 -50,0
K (1) Kj/%la)
* _ Cco, H =1,
K cogn = —2—— (bar™) 179,2 100,0
colVa
ko (m%(s.mol)) 3,8.1¢ 170,0
K (2) 0.
* _  “CH
Koo =~ — (bar™) 30,0 -20,0
H(ZaJ
* _ KOH(Z) (baI;OS
Ko —? 30,0 -20,0
H 2a
K. ¢ (bar®?) -46,2 -50,0
Ky =Ky Kq (mP/(s.mol)) 5,9.1¢° 87,6

Tableau C.1 : Parameétres du modele cinétique détersrexpérimentalement sur un catalyseur
Cu/ZnO/AI203 BASF K3-110 (Peppley et al., 2004)

. -E
Avec la constante de vitesse pour la réactigelle que :k; =k~ exp{ j

RT
P e AS, AH,
Et la constante d’équilibre pour I'élémenttelle que :K; =ex ?—ﬁ

Leeet al. (2004) ont repris le principe du schéma réactibdeePeppleyet al. (2004). Selon eux, il
existe deux types de sites actifs sur le cataly@duet s2) : avec I'hydrogéene qui s'adsorbe swatdé
méthoxy sur s2. De plus, I'adsorption de tous leésea composants et les réactions intermédiainmes su
les autres sites est négligeable. Enfin, la réaclimitante est la déshydrogénation du méthoxy
adsorbé en oxyméthyléne adsorbé. Seules sont $dete réactions élémentaires concernant le

méthanol et I'hydrogene ainsi que la réaction kmie :

CH3OH +s1 +s2 CED (s1) + H (s2) (C.31)
CH;O (s1) + sk CH20 (s1) + H (s2) limitante(C.32)
H2 +2s2 2H(s2) (C.33)
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ANNEXE D : Conditions expérimentales pour chaque étude cinétique du vapo-reformage du méthanol

Auteur Amphlettet al. Reuse (2003 Choietal.| Agrelletal. Peppleyet al. Jianget al. Geissleret al. | Sammset al. Leeet al. Santacesariat
(1994 et 1996) (2002) (2005) (1999 'Y (1993 °'Y (2001) (2002) (2004) al. (1983)
C18HC (United G-66 MR Sud G-66 MR (Sud BASF K3- .
Catalyseur Catalysts Inc.)| (Siid Chemie) Chemie Chemie) BASF K3 -110| BASF S3-8 CuO/ZnO/A); 110 Synetix 33-5 BASF
CuO : 66% CuO : 40% CuO:31,7% CuO : 40% CuO : 64% Cu
Composition Zn0 : 23% ZnO : 40% ZnO : 49,5% ZnO : 40% Zn0 : 24% ZnO
AlL,O3: 11% Al,O3:20% | Al,O3:18,8% Al,03:20% | Al,Oz: 10% Al,O3
Taille des particules 100 a 250 un 0,12 a2 0,25 mm| 250 a500ym 0,25a0,5mm 15540670 0,3-0,42 mm 0,5cm
Température (°C) 160-220 200 110-360 175-350 16D-26 127-327 230-275 160-260 160-200
Pression (atm) 1-3 (abs) 1 1-35 AtmosphérigAémosphérique
Rapport des
Rapport molaire pressions
vapeur/méthanol 0,67-1,5 1.3 partielles 1,16 et 5,15 1,15et2
CH;OH/H,0 de
0al2
Flux molaire de
méthanol rapporté a
la quantité de | 0,5.10-1,5.1G
catalyseur
MOlchzonS KY cat
Flux d’entrée CH;OH=1,3ml/h
et H0O=0,7 ml/h
Surface spécifique BET = 102 BET =83 BET = 102
(m7lg) 70 _Surface Surface Surface BET = 66
cuivre=9,83 cuivre=15,5 cuivre=9,83
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ANNEXE E :Autres résultats expérimentaux

Cette annexe présente les courbes expérimentale@amointéresser le lecteur et qui ne sont pas
présentées au chapitre 4 dans un souci de synthese.
Les résultats expérimentaux sont présentés paigooafion géométrique de I'échangeur-réacteur tout

comme au chapitre 4.

1. Ailettes droites (insert Ailettel)

290
270
250
3
*
= ¥ X X X X X
e ¥ x B oy X ¥ £
9 230 X . X & X
3 o °
15
3 u] o
(=%
5
2 210
@ température du canal réactionnel
190 +—— Otempérature de la paroi
Xtempérature du canal réactionnel (en réaction)
Xtempérature de la paroi (en réaction)
170
150 T T T T T T T T T 1
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Longueur réacteur (mm)

Figure E.1 : Evolution de la température de la pagbdu canal réactionnel le long du réacteur pour
Ailettel avec g2 bar rel. et Q=5 NL.miri* : en circulation d’azote seul et lors de la réactiavec
Frmethano=1,05.10° mol.s"

Cette figure montre que le réacteur est isothebeeplus, la régulation de la température le long du
réacteur est efficace puisqu’il n'y a pas de ddfére de température entre le cas d’'une circulation

d’azote seul et le cas ou la réaction chimiquew li
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2. Alilettes décalées

2.1. Insert Ailette2

290
270
250§ X
~ ¥ o® X X X x X
5 I X ® o w x X
© ® X
£ 230
g k 4
\Qg- X
e 210 4 X
<
190 || @temperature du canal réactionnel
Otempérature de la paroi
Xtempérature du canal réactionnel (en réaction)
170
Xtempérature de la paroi (en réaction)
150 T T T T T T T T T ]
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

longueur réacteur (mm)

FigureE.2 : Evolution de la température de la pagbidu canal réactionnel le long du réacteur pour
Ailette2 avec g2 bar rel. et Q=5 NL.miri* : en circulation d’azote seul et lors de la réactiavec
Frmethanoe1,1.10° mol.s'

100% 1
80% %

60% s =

40%

Conversion en méthanol

< mesure avec les débitmetres

o0 mesure par chromatographie

20% -

0% T T T T T T |
0,0E+00 5,0E-04 1,0E-03 1,5E-03 2,0E-03 2,5E-03 3,0E-03 3,5E-03

Débit molaire en méthanol (mol.s ™)

Figure E.3 : Conversion en méthanol en fonctiorddhit molaire de méthanol entrant pour I'insert
Ailette2 avec T=240°C,p 2 bar rel. et Q=5 NL.mini* : comparaison des résultats obtenus par les
mesures faites avec la chromatographie en phaseugazet avec les débitmétres
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-3

Concentration (mol.m

5~ 30

45 ~

®H2
e mCO2
40 o A CH3OH
® H20
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o
o
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®
*
20 *
°*
15 -
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10
s - = - ] ]
5 . 9 ° ® ° ® &
A A
A
0 A A A ‘ ‘ ‘
0,0E+00 5,0E-04 1,0E-03 1,5E-03 2,0E-03 2,5E-03 3,0E-03 3,5E-03

Débit molaire en méthanol (mol.s

2

Figure5.4 : Evolution des concentrations en eau, méthamite, hydrogéne, dioxyde de carbone en
fonction du flux molaire en méthanol entrant pdinsert Ailette2 avec 2 bar rel., T=240°C et

Qnz=5 NL.miri* : résultats obtenus par 'analyse en chromatogiepfazeuse

100% A

Conversion en méthanol

80%

60% -

40%

© mesure avec les débitmétres

O mesure par chromatographie

20%

0%

mleesl

140

160 180

T T
200 220
Température (T)

240

260 280

Figure E.5 : Conversion en méthanol en fonctiotadempérature pour I'insert Ailette2 aveg2
bar rel., Fnenanse1,1.10° mol.s' et Q,=5 NL.min" : comparaison des résultats obtenus par les

mesures faites avec la chromatographie en phaseugazet avec les débitmétres
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2.2. Insert Ailette3
290 +
270 3
250 +
X X
- 3 X § X ¥ ¥ X
g o o X g ﬁ ¢ x ¥
© X X
£ 230 + X
g X
‘@
£ X
© 210 +
@ température du canal réactionnel
190 +—— Otempérature de la paroi
Xtempérature du canal réactionnel (en réaction)
X température de la paroi (en réaction)
170 -
150 T T T T T T T T T |
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
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Figure E.6 : Evolution de la température de la pagbdu canal réactionnel le long du réacteur pour
Ailette3 avec 2 bar rel. et Q=5 NL.min® : en circulation d’azote seul et lors de la réactiavec

Conversion en méthanol

Frethang=1,06.10% mol.s!

100%

o—3—
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80%

60%

[axgt]
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© mesures par les débitmétres

O mesures par chromatographie
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5,0E-04 1,0E-03 1,5E-03 2,0E-03 2,5E-03 3,0E-03 3,5E-03 4,0E-03

Débit molaire en méthanol (mol.s ™)

Figure E.7 : Conversion en méthanol en fonctiorddhit molaire de méthanol entrant pour I'insert

Ailette3 avec T=240°C,p 2 bar rel. et Q,=5 NL.miri" : comparaison des résultats obtenus par les
mesures faites avec la chromatographie en phaseugazet avec les débitmetres
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2

Concentration (mol.m
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Figure E.8 : Evolution des concentrations en eaéthanol, azote, hydrogéne, dioxyde de carbone en
fonction du flux molaire en méthanol entrant pdinsert Ailette3 avec g2 bar rel., T=240°C et

Qnz=5 NL.miri* : résultats obtenus par 'analyse en chromatogiepfazeuse
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Figure E.9 : Conversion en méthanol en fonctiotadempérature pour I'insert Ailette3 aveg2
bar rel., Fnenanse1,06.10° mol.s' et Q=5 NL.mir* : comparaison des résultats obtenus par les

mesures faites avec la chromatographie en phaseugazet avec les débitmétres
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3.

Mousses métalliques

Température (T)

290 +
270 4
X
| X X
250 9 ;ﬁ o 9 & X
X X
X s ¥ o =] % % p 4 X g X °
o b4 4
230 5 ¥ X % X X X
o
[u] o
210 +
@ température du canal réactionnel
190 +—— Otempérature de la paroi
Xtempérature du canal réactionnel (en réaction)
X température de la paroi (en réaction)
170 -
150 T T T T T T T T T |
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Longueur réacteur (mm)

Figure E.10 : Evolution de la température de lagaet du canal réactionnel le long du réacteur pour
les mousses métalliques avgedbar rel. et Q=5 NL.min® : en circulation d’azote seul et lors de la

Conversion en méthanol

réaction avec Fahanse1,09.10° mol.st
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Figure E.11 : Conversion en méthanol en fonctiomdhit molaire de méthanol entrant pour les
mousses métalliques avec T=240°G, P bar rel. et Q=5 NL.miri' : comparaison des résultats
obtenus par les mesures faites avec la chromattigagn phase gazeuse et avec les débitmétres
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Figure E.12 : Evolution des concentrations en eaéthanol, azote, hydrogene, dioxyde de carbone
en fonction du flux molaire en méthanol entrantrdes mousses métalliques aveedbar rel.,
T=240°C et Q=5 NL.min" : résultats obtenus par I'analyse en chromatogiegfazeuse
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Figure E.13 : Conversion en méthanol en fonctiomadempérature pour les mousses métalliques
avec = 2 bar rel., Fnemange1,09.10° mol.s' et Q=5 NL.min' : comparaison des résultats obtenus
par les mesures faites avec la chromatographiehes@ gazeuse et avec les débitmetres
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Figure E.14 : Evolution de la température de lagaet du canal réactionnel le long du réacteur pour
le lit fixe avec p=2 bar rel. et Q=5 NL.min® : en circulation d’azote seul et lors de la réactiavec
Fméthano‘]_—l,os.los mOI.Sl
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Figure E.15 : Conversion en méthanol en fonctiomddhit molaire de méthanol entrant pour le lit fixe
avec T=240°C, & 2 bar rel. et Q=5 NL.miri" : comparaison des résultats obtenus par les mesure
faites avec la chromatographie en phase gazeuseeetles débitmeétres
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Figure E.16 : Evolution des concentrations en eaéthanol, azote, hydrogene, dioxyde de carbone
en fonction du flux molaire en méthanol entrantrdedit fixe avec p=2 bar rel., T=240°C et Q=5
NL.min* : résultats obtenus par 'analyse en chromatogiepjazeuse
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Figure E.17 : Conversion en méthanol en fonctiotedempérature pour le lit fixe avegp2 bar
rel., Fmetane=1,08.10° mol.s* et Q=5 NL.min" : comparaison des résultats obtenus par les mesure
faites avec la chromatographie en phase gazeuseeetles débitmeétres
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ABSTRACT

EXPERIMENTAL STUDY AND MODELLING OF A
MULTIFUNCTIONNAL COMPACT HEAT EXCHANGER IN
CATALYTIC REACTION

Process engineering design is based on four plasipompactness, cost, security and environmental
compatibility. These principles are well suited lwithose of sustainable development. In many
chemical industrial processes, four main operatayesconsidered: mixing, reaction, heat transfer an
separation. Currently, these operations are camigdin separate devices. Thus the purpose of
multifunctional heat exchangers is to combine astdwo operations in one device. The term heat
exchanger- reactor usually includes two procesbesshemical reaction and the heat transfer.

The aim of this study is to demonstrate the intesésising compact heat exchangers (metallic fins o
foam) for catalytic reactions in process enginegrin this case, the heat exchanger is designed as

catalytic reactor, so its walls support the catadysl the wall heat flux controls the rate of reatt

First, thermal hydraulic phenomena have been exgatally investigated to characterize the heat-

exchanger-reactor. This study allows to establigtiic correlations for each structure.

Therefore, the hydrogen production by methanol rsteaforming has been selected as a model
reaction to test performance of heat exchangetoea8everal coating techniques have been tested.
Then, a systematic study with the chosen catalgstideen done for each structure to compare there

chemical performances.

Finally, the development and qualification of a hemhatical model based on a series of CSTRs have
been carried out to represent and describe theiemgrs. This modelling has been used to design a

heat exchanger-reactor prototype to supply a felefar a car.

Key words :
Heat exchanger-reactor — multifunctional — compadatatalytic reaction — fins — metallic foam —

methanol steam reforming
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