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FIG. 2

(CLC) of a gaseous hydrocarbon feedstock, for example na-
tural gas consisting essentially of methane. According to the
invention, catalytic steam reforming of the feedstock is car-
ried out between two consecutive steps of combustion of the
feedstock in contact with an oxidation-reduction active mass
in particle form. The reforming catalyst is placed in a fixed
bed in a reforming zone (130) between the two reduction
zones (120, 140) in which the two combustion steps are per-
formed.

(57) Abrégé : L'invention porte sur un procédé et une instal-
lation de combustion par oxydo-réduction en boucle chi-
mique (CLC) d'une charge hydrocarbonée gazeuse,
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par exemple du gaz naturel comprenant essentiellement du méthane. Selon l'invention un vaporéformage catalytique de la charge
est effectué entre deux étapes successives de combustion de la charge au contact d'une masse active oxydo-réductrice sous forme
de particules. Le catalyseur de reformage est placé en lit fixe dans une zone de reformage (130) intermédiaire aux deux zones de
réduction (120,140) dans lesquelles sont réalisées les deux étapes de combustion.



10

15

20

25

30

CA 02968756 2017-05-24

WO 2016/091664 PCT/EP2015/078241

PROCEDE ET INSTALLATION DE COMBUSTION PAR OXYDO-REDUCTION EN
BOUCLE CHIMIQUE D’UNE CHARGE HYDROCARBONEE GAZEUSE AVEC
VAPOREFORMAGE CATALYTIQUE INTERMEDIAIRE DE LA CHARGE

Domaine de l'invention

La présente invention concerne le domaine de la combustion d'hydrocarbures
par oxydo-réduction en boucle chimique (CLC), et en particulier la combustion
d’hydrocarbures gazeux tels que le méthane.

Contexte général

Procédé de Chemical Looping Combustion ou CLC : Dans la suite du texte, on
entend par procédé CLC (Chemical Looping Combustion) un procédé d'oxydo-réduction
en boucle sur masse active. Il convient de noter que, de maniere générale, les termes
oxydation et réduction sont utilisés en relation avec I'état respectivement oxydé ou réduit
de la masse active. Le réacteur d'oxydation est celui dans lequel la masse oxydo-
réductrice est oxydée et le réacteur de réduction est le réacteur dans lequel la masse
oxydo-réductrice est réduite.

Dans un contexte de demande énergétique mondiale croissante, la capture du
dioxyde de carbone (CO,) en vue de sa séquestration constitue une voie incontournable
pour limiter I'émission de gaz a effet de serre préjudiciable a I'environnement. Le procédé
d'oxydo-réduction en boucle sur masse active, ou Chemical Looping Combustion (CLC)
dans la terminologie anglo-saxonne, permet de produire de I'énergie a partir de
combustibles hydrocarbonés tout en facilitant la capture du CO, émis lors de la

combustion.

Le procédé CLC consiste a mettre en ceuvre des réactions d’oxydo-réduction
d'une masse active, typiquement un oxyde métallique, pour décomposer la réaction de
combustion en deux réactions successives. Une premiére réaction d’'oxydation de la
masse active, avec de I'air ou un gaz jouant le réle d’oxydant, permet d'oxyder la masse
active. Cette réaction est fortement exothermique et développe généralement plus
d'énergie que la combustion de la charge. Une seconde réaction de réduction de la
masse active ainsi oxydée a l'aide d'un gaz réducteur issu de la charge hydrocarbonée
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permet ensuite d’obtenir une masse active réutilisable ainsi qu’'un mélange gazeux
comprenant essentiellement du CO, et de I'eau, voire du gaz de synthése contenant de
I'hydrogéne (H.) et du monoxyde d'azote (CO). Cette réaction est généralement
endothermique. Cette technique permet donc d'isoler le CO, ou le gaz de syntheése dans
un mélange gazeux pratiquement dépourvu d’'oxygéne et d’azote.

Le bilan de la combustion en boucle chimique, i.e. des deux réactions
précédentes, est globalement exothermique et correspond au pouvoir calorifique de la
charge ftraitée. Il est possible de produire de I'énergie a partir de ce procédé, sous la
forme de vapeur ou d'électricité, en disposant des surfaces d'échange dans la boucle de
circulation de la masse active ou sur les effluents gazeux en aval des réactions de
combustion ou d'oxydation.

Le brevet US 5 447 024 décrit par exemple un procédé de combustion en boucle
chimique comprenant un premier réacteur de réduction d'une masse active a l'aide d'un
gaz réducteur et un second réacteur d'oxydation permettant de restaurer la masse active
dans son état oxydé par une réaction d'oxydation avec de I'air humide. La technologie du
lit fluidisé circulant est utilisée pour permetire le passage continu de la masse active de
son état oxydé a son état réduit.

La masse active, passant alternativement de sa forme oxydée a sa forme réduite
et inversement, décrit un cycle d'oxydo-réduction.

Ainsi, dans le réacteur de réduction, la masse active M,O, est tout d'abord
réduite a l'état MOyonmpe, par lintermédiaire d’'un hydrocarbure C.H.,, qui est
corrélativement oxydé en CO, et H,O, selon la réaction (1), ou éventuellement en
mélange CO + H, selon les proportions utilisées.

CnHm + MXOy L COQ+ m/2 HQO + Mxoy_gn_m/g (1)

Dans le réacteur d'oxydation, la masse active est restaurée a son état oxydé

MO, au contact de I'air selon la réaction (2), avant de retourner vers le premier réacteur.
Mxoy_gn_m/g + (n+m/4) 02 4 MxOy (2)

Dans les équations ci-dessus, M représente un métal.

L'efficacité du procédé de combustion en boucle chimique en lit fluidisé circulant
repose dans une large mesure sur les propriétés physico-chimiques de la masse active
d'oxydo-réduction.
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La réactivité du ou des couples oxydo-réducteurs mis en jeu ainsi que la capacité
de transfert d'oxygéne associée sont des paramétres qui influent sur le dimensionnement
des réacteurs et sur les vitesses de circulation des particules. La durée de vie des
particules quant a elle dépend de la résistance mécanique des particules ainsi que de leur
stabilité chimique.

Afin d'obtenir des particules utilisables pour ce procédé, les particules mises en
jeu sont généralement composées d'un couple oxydo-réducteur choisi parmi CuO/Cu,
CuxO/Cu, NIO/Ni, FeOs/Fe;04, FeO/Fe, Fe;04/FeO, MnO/Mn.Os;, MnyOs/Mns0,,
Mn;O4/MnO, MnO/Mn, Co0;0,/Co0O, CoO/Co, ou une combinaison de plusieurs de ces
couples oxydo-réducteurs, et parfois d'un liant apportant la stabilité physico-chimique
nécessaire.

De maniére générale, et en particulier dans le cas de la combustion d’'une charge
gazeuse de type gaz naturel, on vise généralement un niveau de conversion important
des hydrocarbures, classiquement supérieur a 98%, tout en limitant le temps de séjour
des réactifs dans les zones réactionnelles afin de conserver une taille des équipements
réaliste. Ces contraintes imposent d'utiliser un couple oxydo-réducteur trés réactif, ce qui
réduit la sélection des matériaux envisageables.

Le couple NiO/Ni est souvent cité comme masse active de référence pour le
procédé CLC pour ses capacités de transport d'oxygéne et sa cinétique rapide de
réduction, notamment en présence de méthane. Cependant un inconvénient majeur est
que l'oxyde de nickel présente une toxicité importante, celui-ci étant classé comme
substance CMR1 : Cancérigéne, Mutagene ou toxique pour la Reproduction de classe 1,
entrainant notamment des contraintes importantes sur le systéme de filtration des fumées.
En outre, il présente un co(t élevé. En effet, comme 'oxyde de nickel n’existe pas a I'état
naturel de facon suffisamment concentrée pour pouvoir obtenir des propriétés
intéressantes pour le procédé CLC, il est généralement utilisé de fagon concentrée dans
des particules de masse active synthétique dont le cout de fabrication est important.

Il faut noter qu’en plus du cout de fabrication, le colt de la masse active dans un
procédé CLC doit prendre en compte le poste d’appoint en masse active qui peut devenir
une part importante du co(t opératoire, en raison d’une consommation continue de solide
par attrition inévitable liée a la circulation du solide dans des réacteurs ou les vitesses de
gaz sont relativement élevées. Ainsi, le co(t lié a la masse active sera particulierement
élevé pour des particules synthétiques, par opposition a des particules issues de certains

minerais naturels qui peuvent étre moins chers.
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En effet, on connait par ailleurs l'utilisation de minerais naturels en tant que
masse active pour le procédé CLC, tels que des minerais d’ilménite ou de manganése,
qui peuvent constituer une solution satisfaisante en termes de co(it.

Cependant, l'utilisation de tels minerais est généralement moins bien adaptée a
la combustion de charges gazeuses telles que le méthane qu'a la combustion de charges
solides ou liquides, en termes de performance du procédé et du taux de conversion de la
charge.

On connait également l'utilisation de mélanges d'oxydes métalliques naturels
provenant de minerais avec de l'oxyde de nickel.

La demande de brevet WO 2014/068205 porte par exemple sur un procédé CLC
dans lequel on utilise une masse active comprenant un minerai naturel de manganése de
type pyrolusite enrichi avec de l'oxyde de nickel, permettant notamment d’améliorer les
performances du procédé CLC en termes de taux de conversion des charges
hydrocarbonées. Cependant, un inconvénient majeur d’'un tel procédé est que I'oxyde de
nickel fait partie de la masse active qui circule dans la boucle chimique et produit des
fines par le phénomene d’attrition. La présence de particules de nickel dans les fines est
indésirable du fait de la toxicité de I'oxyde de nickel, ce qui limite la quantité d'oxyde de
nickel pouvant étre utilisée, et induit des contraintes importantes sur la filtration des
effluents issus de la combustion.

Il existe ainsi un besoin de fournir un procédé CLC performant, notamment en
terme de conversion de la charge, adapté au traitement d’'une charge hydrocarbonée
gazeuse, et qui peut mettre en ceuvre un matériau en tant que masse active oxydo-
réductrice peu colteux, et répondant aux normes environnementales en termes de

toxicité et d'émissions réductrices.

Résumé de l'invention

Pour répondre a ce besoin, et surmonter au moins en partie les inconvénients de
I'art antérieur cités, les demandeurs proposent de réaliser une étape de reformage a la
vapeur, aussi appelée vaporéformage, catalytique de la charge gazeuse entre deux
étapes successives de combustion de la charge au contact du porteur d’oxygéne. Le
catalyseur de reformage est placé en lit fixe dans une zone de reformage intermédiaire a
deux zones de réduction dans lesquelles sont réalisées les deux étapes de combustion
de la charge au contact du porteur d’'oxygéne.
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La premiére étape de combustion dans la premiére zone de réduction permet a
la fois a un début de conversion de la charge mais également l'augmentation de la
fraction de vapeur présente dans la charge, qui est ensuite introduite dans la zone
catalytique de vaporéformage. La deuxiéme étape de combustion dans la seconde zone
de réduction complete la combustion de la charge reformée qui comprend une part
importante de gaz de synthése produit lors du reformage.

La présente invention vise a atteindre un taux de conversion de la charge de
lordre de 98 % ou plus. La mise en ceuvre d'une telle zone de vaporéformage
intermédiaire permet en effet de convertir tout ou partie de la charge hydrocarbonée
gazeuse en gaz de synthese (CO + H,) avant sa combustion dans la deuxiéme zone de
réduction, tout en utilisant la chaleur des réactions de la boucle CLC. La cinétique de
réaction du gaz de synthése avec le transporteur d’'oxygene étant plus élevée que celle
de la charge hydrocarbonée gazeuse avec le transporteur d'oxygéne, les performances
du procédé CLC sont améliorées, tout en limitant le temps de séjour de la charge au
contact de porteur d’oxygéene afin de limiter la taille des réacteurs utilisés.

En outre, le gaz de synthése ayant une bonne réactivité avec la plupart des
matériaux transporteur d'oxygene, et en particulier avec des minerais peu colteux, il est
alors possible de minimiser les couts liés a la masse active oxydo-réductrice tout en
fournissant un procédé CLC performant en termes de conversion de la charge. En effet,
malgré le fait que les minerais ne présentent généralement pas une activité catalytique
suffisante pour induire un reformage in-situ de la charge hydrocarbonée, c’est-a-dire un
reformage dans la zone de réduction, tel que ce serait le cas par exemple avec I'oxyde de
nickel, la présente invention permet toutefois d'assurer efficacement le reformage de la

charge.

Ainsi, la présente invention porte, selon un premier aspect, sur un procédé de
combustion d'une charge hydrocarbonée gazeuse par oxydo-réduction en boucle
chimique, dans lequel :

- on envoie la charge hydrocarbonée gazeuse dans une premiére zone de
réduction opérant en lit fluidisé pour effectuer la combustion partielle de la charge
hydrocarbonée gazeuse au contact d'un premier flux de particules d’'une masse active
oxydo- réductrice ;
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- on sépare les particules de la masse active oxydo-réductrice et un flux gazeux
contenus dans un mélange issu de la premiere zone de réduction pour envoyer le flux
gazeux vers une zone de reformage ;

- on effectue le vaporeformage catalytique du flux gazeux dans la zone de
reformage comprenant un lit fixe de catalyseur de reformage pour produire un effluent
gazeux comportant du gaz de synthése ;

- on envoie l'effluent gazeux dans une deuxieme zone de réduction opérant en lit
fluidisé pour effectuer la combustion de I'effluent gazeux au contact d'un deuxiéme flux de
particules de masse active oxydo- réductrice ;

- on oxyde les particules de masse active oxydo-réductrice ayant séjourné dans
les premiére et deuxiéme zones de réduction par mise en contact avec un flux de gaz
oxydant dans une zone d'oxydation opérant en lit fluidisé.

Selon un mode de réalisation de l'invention, on sépare au moins une partie des
particules de masse active oxydées d’'un flux de gaz oxydant appauvri en oxygéene a
lissue de I'oxydation dans la zone d’oxydation pour former le premier flux de particules
alimentant le premiere zone de réduction, et le deuxiéme flux de particules alimentant la
deuxiéme zone de réduction est formé par les particules de masse active issues de la
premiére zone de réduction et séparées du flux gazeux.

Selon un autre mode de réalisation de l'invention, on sépare au moins une partie
des particules de masse active oxydées d'un flux de gaz oxydant appauvri en oxygéne a
lissue de I'oxydation dans la zone d’oxydation pour former le premier flux de particules
alimentant le premiére zone de réduction et le deuxiéme flux de particules alimentant la
deuxiéme zone de réduction.

Selon ce mode de réalisation, on peut envoyer ladite au moins une partie des
particules de masse active oxydées séparées du flux de gaz oxydant appauvri en
oxygéene dans un réservoir, avant de diviser ladite au moins une partie des particules
oxydées en ledit premier flux de particules et ledit deuxiéme flux de particules.

Avantageusement, on contréle la combustion partielle dans la premiére zone de
réduction de maniére a ce que de la vapeur d’eau soit produite en quantité suffisante pour
effectuer le vaporéformage catalytique dudit flux gazeux.

De préférence, le rapport vapeur d'eau sur carbone S/C est supérieur ou égal a

1,5 dans le flux gazeux issu de la premiére zone de réduction.
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De préférence, le taux de conversion de la charge hydrocarbonée gazeuse est
compris entre 40 % et 80 %, plus préférentiellement entre 40 % et 60 %, dans la premiére
zone de réduction.

Selon un mode de réalisation de l'invention, on collecte des fines de la masse
active oxydo-réductrice entrainées dans ledit flux gazeux avant I'entrée dudit flux gazeux
dans la zone de reformage, en appliquant une diminution de la vitesse du gaz dans une
zone de collecte située entre la premiére zone de réduction et la zone de reformage.

Selon un mode de réalisation de l'invention, on opére un échange de chaleur
entre le lit fixe de catalyseur de reformage et le lit fluidisé de la deuxiéme zone de
réduction au moyen de tubes verticaux formés par un matériau thermiquement
conducteur, tel que des tubes métalliques, contigus au lit fixe et au lit fluidisé.

Selon la présente invention, la charge hydrocarbonée gazeuse comprend de
préférence essentiellement du méthane, et le catalyseur de reformage du méthane
comprenant de préférence du nickel.

Avantageusement, la masse active oxydo-réductrice est composée d'oxydes

métalliques provenant de minerais.

Selon un deuxieme aspect, la présente invention porte sur une installation pour
réaliser la combustion d'une charge hydrocarbonée gazeuse selon le procédé décrit.
Linstallation comprend :

- une premiere zone de réduction munie a sa base de moyens d'injection de
ladite charge hydrocarbonée gazeuse et d’'une entrée pour un premier flux d’'une masse
active oxydo-réductrice sous forme de particules, et munie a son sommet d'une
évacuation pour un mélange comprenant un flux gazeux et les particules de la masse
active ;

- un dispositif de séparation recevant le mélange pour séparer le flux gazeux des
particules de la masse active;

- une zone de vaporéformage comportant un lit fixe de catalyseur de reformage,
une entrée pour le flux gazeux a la base du lit fixe, et une sortie pour un effluent gazeux
comportant du gaz de synthése;

- une deuxiéme zone de réduction munie a sa base d'une entrée pour ledit
effluent gazeux et d'une alimentation en un deuxiéme flux de masse active oxydo-
réductrice sous forme de particules, et munie a son sommet d'une sortie pour des

fumées;
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- une zone d'oxydation munie a sa base d’'une alimentation en particules de
masse active oxydo-réductrice ayant séjourné dans les premiére et deuxieme zones de
réduction et de moyens d'injection d'un gaz de fluidisation oxydant, et munie a son
sommet d'une évacuation d’'un gaz oxydant appauvri en oxygene et des particules de
masse active oxydo-réductrice oxydées.

Selon un mode de réalisation, I'alimentation en ledit deuxiéme flux de particules
de la deuxieme zone de réduction est connectée audit dispositif de séparation.

Selon un autre mode de réalisation, linstallation comprend un deuxieme
dispositif de séparation recevant le gaz oxydant appauvri en oxygene et les particules de
la masse active oxydo-réductrice oxydées provenant de la zone d’oxydation, I'entrée du
premier flux de particules de la premiére zone de réduction et I'alimentation en ledit
deuxiéme flux de particules de la deuxiéme zone de réduction sont chacune connectées
audit deuxiéme dispositif de séparation, de préférence par l'intermédiaire d'un réservoir.

Selon un mode de réalisation, la premiére zone de réduction est formée par un
premier réacteur, la zone de reformage et la deuxiéme zone de réduction sont intégrées
dans un méme deuxiéme réacteur, et ce deuxiéme réacteur comprend des tubes
verticaux formés par un matériau thermiquement conducteur, tel que des tubes
métalliques, contigus au lit fixe et a un lit fluidisé de la deuxiéme zone de réduction pour
opérer un échange de chaleur entre ledit lit fixe et ledit lit fluidisé.

Selon un mode de réalisation, linstallation comprend en outre une zone de
collecte située entre la premiére zone de réduction et la zone de reformage pour collecter
les fines du porteur d’'oxygene entrainées dans le flux gazeux. Cette zone de collecte fait
de préférence partie d'un réacteur intégrant la deuxiéme zone de réduction, et elle
comprend de préférence une partie tronconique dont le sommet est en contact avec la

zone de reformage.

D’'autres objets et avantages de linvention apparaitront a la lecture de la
description qui suit d'exemples de réalisations particuliers de l'invention, donnés a titre
d’'exemples non limitatifs, la description étant faite en référence aux figures annexées

décrites ci-aprés.

Bréve description des figures

La figure 1 est un organigramme simplifié du procédé CLC selon linvention,
représentant les principales étapes impliquant la charge hydrocarbonées gazeuse.
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La figure 2 est une représentation schématique d'une installation CLC selon un
premier mode de réalisation de linvention, comportant deux réacteurs de réduction
successifs avec une zone de reformage intermédiaire et une circulation du transporteur
d’oxygéne en série vis-a-vis des deux réacteurs de réduction.

La figure 3 est une représentation schématique d'une installation CLC selon un
deuxiéme mode de réalisation de l'invention, comportant deux réacteurs de réduction
successifs avec une zone de reformage intermédiaire et une circulation du transporteur
d'oxygéne en paralléle vis-a-vis des deux réacteurs de réduction.

La figure 4 est un schéma illustrant une variante des premier et deuxieme modes
de réalisation de linstallation CLC selon I'invention, montrant un deuxieme réacteur de
réduction comprenant a sa base la zone de reformage et une zone de collecte de fines
particules solides en amont de la zone de reformage.

La figure 5 est un schéma illustrant une autre variante des premier et deuxiéme
modes de réalisation de l'installation CLC selon l'invention, montrant un second réacteur
de réduction comprenant a sa base la zone de reformage et des moyens de conduction
de la chaleur entre le lit fixe de la zone de reformage et le lit fluidisé de la zone de

réduction.

Sur les figures, les mémes références désignent des éléments identiques ou

analogues.

Description de I'invention

Il convient de noter, dans la présente description, qu'on entend par
« reformage intermédiaire » de la charge hydrocarbonée gazeuse, un reformage qui a lieu
entre deux zones de réduction, par opposition a un reformage « in-situ », entendu ici
comme un reformage de la charge au sein de la zone de réduction. On rappelle qu’'une
zone de réduction doit étre comprise ici, en relation avec la définition du procédé CLC
déja donnée plus haut, comme une zone réactionnelle dans laquelle la masse oxydo-
réductrice est réduite. La réaction de reformage est détaillée plus bas, en relation avec la
description de la figure 1.

Dans la présente description, les expressions « matériau transporteur
d'oxygéne », «porteur d'oxygéne », «masse oxydo-réductrice » et « masse active
oxydo-réductrice » sont équivalentes. La masse oxydo-réductrice est dite active en
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rapport avec ses capacités réactives, dans le sens ou elle est apte a jouer son rdle de
transporteur d'oxygene dans le procédé CLC en captant et relarguant de I'oxygene.
L'expression abrégée « masse active » ou le terme « solide » pourront étre également

utilisés.

Dans le procédé CLC selon linvention, les charges hydrocarbonées utilisées
sont des charges hydrocarbonées gazeuses, de préférence composées essentiellement

de méthane, par exemple du gaz naturel ou un biogaz.

La présente invention propose de mettre en oeuvre un catalyseur de
vaporéformage en lit fixe a une étape intermédiaire de la combustion de la charge, c’est-
a-dire aprés une premiére étape de réduction dans une premiére zone de réduction
conventionnelle, afin de bénéficier, pour le reformage, de la production de vapeur générée
par la conversion partielle de la charge lors de la premiére étape de réduction.

La figure 1 représente schématiquement I'enchainement des principales étapes
du procédé CLC selon linvention, impliquant la charge hydrocarbonée gazeuse. Les
autres étapes de la boucle CLC, telle que I'étape d’oxydation du porteur d’'oxygéne, ne
sont pas représentées.

L'enchainement des étapes E1 a E4 illustré a la figure 1 se déroule comme
décrit ci-apres.

E1 : premiére étape de réduction

Une premiére étape de réduction E1 consiste a mettre en contact la totalité de la
charge hydrocarbonée gazeuse 1, par exemple du gaz naturel, avec le porteur d’oxygéne
2 issu du réacteur d’'oxydation. Cette mise en contact s’effectue dans une zone de
réduction opérant en lit fluidisé, tel qu’'un réacteur sensiblement allongé et vertical
communément appelé « riser » selon la terminologie anglo-saxonne.

La réaction globale est la réaction (1) décrite plus haut. Plus en détails, dans le
cas de la conversion des charges hydrocarbonées gazeuses dans un procédé CLC,
comme dans la présente invention, deux étapes peuvent étre distinguées. Tout d'abord, la
molécule d'hydrocarbure est transformée en un gaz de synthése sur le porteur d'oxygene
selon I'équation (3), puis le gaz de synthése formé est oxydé sur le porteur d'oxygéne en
CO et H, selon les équations (4) et (5). Les réactions de conversion du gaz de synthese
selon les équations (4) et (5) présentent une cinétique trés élevée en comparaison a la
réaction de formation de ce gaz de synthése selon I'équation (3).
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C,H, +nM 0, —nCO+ZH, +nM 0, , 3)
n"tm X 2 x 7y

CO+M .0, - CO,+M 0, (4)

H,+M,0, - H,O+M,0,_ (5)

La chaleur nécessaire a la réaction est apportée par le porteur d’oxygéne.

La température du lit fluidisé est typiquement comprise entre 700°C et 1100°C,
par exemple de I'ordre de 950°C.

Seule une conversion partielle de la charge est réalisée lors de cette étape E1.
La conversion de la charge est telle que la quantité de vapeur produite est suffisante pour
permettre le reformage ultérieur de la charge dans la zone de reformage intermédiaire, en
particulier la quantité de vapeur produite doit étre suffisante pour fournir un rapport vapeur
d'eau sur carbone S/C (Steam on Carbon ratio en anglais) propice aux réactions de
vaporéformage catalytique qui ont lieu dans la zone de vaporéformage intermédiaire.

De préférence, le taux de conversion de la charge est compris entre 40% et 80%,
de préférence entre 40% et 60%.

Le taux de conversion représente la fraction de réactif /i qui réagit lors d'une
réaction chimique. Il est défini comme suit :

Xi= (Nig—niy) /Nnig

avec X le taux de conversion du réactif i, n la quantité de matiére (en moles), les
indices 0 et t représentant respectivement I'état initial et un temps ultérieur donné.

De préférence, le rapport S/C est supérieur a 1,5. Un tel rapport permet de
minimiser la formation de coke sur la catalyseur, tel que cela est expliqué plus loin en
relation avec I'étape de vaporéformage E3.

Le temps de contact dans cette premiére zone de réduction varie typiquement
entre 1 seconde et 1 minute, de préférence entre 1 s et 20 s.

Ainsi, on contréle de préférence la combustion partielle dans cette premiére zone
de réduction de maniere a ce que de la vapeur d’eau soit produite en quantité suffisante
pour effectuer le vaporeformage ultérieur de la charge dans la zone de reformage. Afin
d’obtenir le taux de conversion de la charge et la quantité de vapeur d’eau souhaitée, on
fait par exemple varier le flux de solide et la température du porteur d’oxygene en fonction
du débit de la charge gazeuse.
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La masse oxydo-réductrice peut étre composée d'oxydes métalliques, tels que
par exemple des oxydes de Fe, Ti, Ni, Cu, Mn, Co, V, seuls ou en mélange, pouvant
provenir de minerais, tel que l'iiménite (FeTiO3) ou un minerai naturel de manganése,
comme la pyrolusite (MnO,), ou étre synthétiques (par exemple des particules d'oxyde de
fer supportées sur alumine Fe,O4/Al;03), avec ou sans liant, et présente les propriétés
d'oxydo-réduction requises et les caractéristiques nécessaires a la mise en ceuvre de la
fluidisation.

Avantageusement, la masse oxydo-réductrice provient de minerais,
généralement moins couteux que les particules synthétiques. Selon linvention, le
reformage effectué a I'étape E3 permet en effet d'utiliser ce type de masse active étant
donné que le gaz de synthése issu du reformage présente une bonne réactivité avec la
plupart des matériaux transporteur d’'oxygéne. Le minerai peut étre préalablement broyé
et tamisé afin d’obtenir une masse active de granulométrie compatible avec une mise en
ceuvre en lit fluidisé.

La capacité de stockage en oxygéne de la masse oxydo-réductrice est
avantageusement comprise, suivant le type de matériau, entre 1 % et 15 % poids.
Avantageusement, la quantité d'oxygéne effectivement transférée par I'oxyde métallique
est comprise entre 1 et 3 % poids, ce qui permet de n'utiliser qu'une fraction de la
capacité de transfert d'oxygéne, idéalement moins de 30 % de celle-ci afin de limiter les
risques de vieillissement mécanique ou d'agglomération des particules. L'utilisation d’une
fraction seulement de la capacité de transport en oxygéne a également pour avantage
que le lit fluidisé joue un rble de ballast thermique et lisse ainsi les variations de
températures imposées par les réactions.

La masse active est sous la forme de particules fluidisables, appartenant aux
groupes A ou B de la classification de Geldart. A titre d'exemple, et de maniére non
limitative, les particules de la masse active oxydo-réductrice peuvent appartenir au groupe
B de la classification de Geldart, et présenter une granulométrie telle que plus de 90 %
des particules ont une taille comprise entre 50 pm et 500 um (diametre moyen de Sauter),
de préférence comprise entre 100 um et 300 um, pour une densité comprise entre 1 000
kg/m®et 6 000 kg/m?® et préférentiellement entre 1 500 kg/m® et 5 000 kg/m®.

La masse active oxydo-réductrice peut subir une phase d'activation de maniére a
augmenter ses capacités réactives, pouvant consister en une phase de montée en
température, de préférence progressive, et de préférence sous atmosphere oxydante, par

exemple sous air.
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E2 : étape de séparation gaz/solide

A lissue de la premiére étape de réduction E1, le mélange comprenant la charge
gazeuse partiellement convertie et les particules du porteur d’oxygéne fait I'objet d’'une
étape de séparation permettant de séparer le porteur d’'oxygéne de la fraction gazeuse
au sein du mélange. Pour cela, le mélange 3 issu de la premiere zone de réduction est
envoyés vers des moyens de séparation solide/gaz bien connus de 'lhomme du métier, tel
qu’un cyclone placé en téte du premier réacteur de réduction.

La fraction gazeuse 4, composée essentiellement d’hydrocarbures gazeux, de
vapeur d'eau, de CO; et de gaz de synthese (CO + H,), est envoyée vers une zone
réactionnelle intermédiaire pour une étape de vaporéformage catalytique E3. La fraction
solide 5 comportant les particules du porteur d’oxygéne est envoyée vers le réacteur
d’'oxydation pour étre a nouveau oxydée (étape non représentée), ou est alternativement
envoyée vers une deuxiéme zone de réduction pour la réalisation d’'une deuxieme étape
de réduction E4 visant a compléter la combustion de la charge hydrocarbonée gazeuse.

E3 : étape de vaporéformage catalytique

Cette étape consiste a réaliser le vaporéformage de la fraction gazeuse 4 au
contact d’'un catalyseur de vaporéformage mis en ceuvre en lit fixe. Cette étape assure la
conversion poussée de la charge hydrocarbonée gazeuse, par exemple du méthane, en
gaz de synthése (H, + CO).

Cette réaction de reformage catalytique avec de la vapeur d’eau est résumée par
'équation (6) ci-dessous. La vapeur d’eau a été produite lors de I'étape préalable de
réduction E1. La réaction catalytique selon I'équation (7) peut également se produire entre
le CO. présent et la charge hydrocarbonée gazeuse pour également produire du gaz de
synthése (reformage dit « sec »). La réaction de reformage a la vapeur reste la réaction
ayant le plus d'impact sur la conversion de la charge par rapport au reformage sec.

C H_+nH,0S snCO+(n +%)H2 (6)
C H_+nCO, Mznc’m%b{z )

De préférence, le temps de séjour des réactifs dans cette zone de
vaporéformage est tel que la charge hydrocarbonée gazeuse est presque totalement
convertie. Typiquement, le temps de séjour est trés court dans cette zone de
vaporéformage, et est de préférence compris entre 50 ms et 1 s, plus préférentiellement
compris entre 0,1 s et 1 s,. Ce temps de séjour peut varier selon la température a laquelle
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est réalisé le vaporéformage, sachant que la réaction de vaporéformage est généralement

favorisée quand la température augmente.

L'effluent gazeux 6 produit lors de cette étape E3 se compose alors
essentiellement de gaz de synthése, de CO,, de vapeur d’eau et d’hydrocarbures gazeux
résiduels, par exemple moins de 5% d’hydrocarbures gazeux résiduels, voire moins de 1
%.

On utilisera tout type de catalyseur adapté au reformage de la charge
hydrocarbonée gazeuse, généralement bien connu de 'homme du métier. Par exemple,
et sans limitation aucune, on utilise un catalyseur a phase active a base de nickel dans le
cas ou on souhaite réaliser le reformage d’une charge comprenant majoritairement du
méthane au contact de vapeur d’eau, selon la réaction bien connue de vaporéformage du
méthane (VMR), ou « Steam Methane Reforming » (SMR) en anglais. La réaction de
vaporéformage du méthane est résumée par I'équation (8) suivante :

CH, + H,0 < CO + 3H; (8)

Cette réaction est généralement fortement endothermique et nécessite un apport
d'énergie. Dans les procédés industriels classiques dédiés au reformage, on a
généralement recours a deux modes d’apport d’énergie : soit I'introduction d’oxygene libre
dans le milieu réactionnel pour effectuer une oxydation partielle de la charge dont
'exotherme compense I'endothermicité de la réaction de reformage, soit le recours a un
chauffage externe.

Selon la présente invention, on utilise la chaleur produite par la boucle CLC pour
fournir I'énergie nécessaire a la réaction de vaporéformage.

En particulier, la chaleur est transmise au lit fixe de catalyseur de la zone de
vaporéformage par le flux gazeux chaud provenant de la premiére zone de réduction
opérant en lit fluidisé, qui alimente ladite zone de vaporéformage, ainsi que par la chaleur
du lit fluidisé de la deuxiéme zone de réduction en aval de la zone de vaporéformage
catalytique, par exemple tel que cela est décrit plus loin en relation avec la figure 5. Le lit
fluidisé circulant de la boucle CLC dont la température est comprise entre 700°C et
1100°C. Ces niveaux de température du lit fluidisé circulant sont en effet compatibles
avec les températures d’opération classique des réactions de reformage catalytique.
Typiquement, la température de la réaction de reformage catalytique dans la zone de
vaporéformage intermédiaire est comprise entre 700°C et 900°C.
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Le catalyseur est sous forme d'un lit fixe de particules, de préférence positionné
a la base d'un deuxiéme réacteur qui contient également, en aval du lit fixe, une zone de
réduction opérant en lit fluidisé pour une deuxiéme étape de réduction du porteur
d’oxygene au contact de I'effluent gazeux 6 issu de la zone de vaporéformage (étape E4).

Les particules du lit fixe peuvent étre des particules catalytiques monométalliques
supportées sur différents oxydes métalliques, tel que, sans étre limitatif, de I'alumine
Al,O;, de I'oxyde de calcium CaO, de I'oxyde de magnésium MgO, des oxydes mixtes
comme Al,O3-CaO. De préférence, les particules sont a base de nickel en tant que phase
active, notamment dans le cas de la combustion d’'une charge hydrocarbonée contenant
essentiellement du méthane, et comprennent préférentiellement de 6% a 25% poids de
nickel, par exemple sur un support comprenant majoritairement de I'alumine Al,Os. Un tel
catalyseur comprenant du nickel supporté sur de I'alumine est typiquement utilisé pour la
production d’hydrogéne, et est généralement utilisé avec de la vapeur d’eau en exces afin
de limiter la formation de coke sur le catalyseur. Dans un tel cadre de production
industrielle d’hydrogéne, le rapport molaire entre la vapeur d’eau et le carbone contenu
dans la charge (ratio S/C pour steam/carbon, calculé sur des moles) est généralement
compris entre 2,5 et 3,5, de préférence entre 2,5 et 3, afin de garantir la durée de vie du
catalyseur.

Un excés de vapeur est également préférable pour le vaporéformage selon la
présente invention. Les conditions opératoires dans la premiére zone de réduction sont
telles qu’'on peut obtenir la quantité de vapeur propice aux réactions de reformage.
Avantageusement, un rapport S/C supérieur ou égal a 1,5 suffit a minimiser la formation
de coke sur le catalyseur selon la présente invention, permettant de conserver ainsi
durablement son activité et sa résistance mécanique, alors que des valeurs plus élevées,
généralement comprises entre 2,5 et 3,5 sont rencontrées classiquement dans le
vaporéformage pour la production d’hydrogene.

La présente invention n’exclue pas la possibilité d’inclure une injection vapeur
d’eau additionnelle, c’est-a-dire en plus de la vapeur d’eau provenant des réactions dans
le premier réacteur de réduction, dans la zone de vaporéformage. Dans ce cas, cette
injection de vapeur d’eau additionnelle peut se présenter sous la forme d’une alimentation
dédiée, avec de la vapeur d’eau introduite dans le procédé, ou une recycle des fumées
issues de la deuxiéme zone de réduction.

E4 : deuxiéme étape de réduction
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L'effluent gazeux 6 issu de I'étape de vaporéformage E3 est envoyé dans la
deuxieme zone de réduction pour finaliser la combustion de la charge gazeuse. Dans
cette deuxiéme zone de réduction opérant en lit fluidisé, I'effluent 6 est mis en contact
avec un flux de particules de porteur d’'oxygéne 7 provenant de la zone d’oxydation, ou de
la premiére zone de réduction aprés séparation lors de I'étape E2.

Cette deuxiéme étape de réduction vise a convertir le gaz de synthese et les
hydrocarbures résiduels de l'effluent 6 afin de produire des fumées de combustion 8
comportant quasi exclusivement du CO, et de I'H-0.

Cet effluent 6 est enrichi en gaz de synthése par rapport a la charge
hydrocarbonée brute 1, ce qui permet d’'améliorer la cinétique globale de la transformation
de la charge en vapeur d’eau et CO, au contact de la masse active oxydo-réductrice,
comparativement a un procédé CLC classique sans vaporéformage intermédiaire (voir
équations 3, 4, 5 ci-dessus).

Cette deuxiéme zone de réduction se présente de préférence sous la forme d’'un
réacteur sensiblement allongé et vertical de type riser.

La chaleur nécessaire a la réaction est apportée par le porteur d’oxygéne 7 et
I'effluent gazeux 6. La température du lit fluidisé est typiquement comprise entre 700°C et
1100°C, par exemple de I'ordre de 950°C.

De préférence, le taux de conversion de la charge a lissu de cette deuxiéme
étape, incluant la conversion de la charge lors de la premiére étape de réduction, est
supérieur ou égal a 98 %.

Le temps de contact dans cette deuxiéme zone de réduction varie typiquement
entre 1 s et 1 minute, de préférence entre 1 s et 20 secondes.

La figure 2 est un schéma de principe simplifié de linstallation CLC selon un
premier mode de réalisation de l'invention.

Linstallation de combustion en boucle chimique 1000 comprend une zone
d’'oxydation 110, aussi appelé réacteur d’'oxydation ou « réacteur air », dont la fonction est
d’'oxyder le porteur d’oxygene sous formes de particules, en provenance d’'une zone de
réduction 140, aussi appelée réacteur de réduction ou « réacteur fuel ». La fonction de la
zone 140 est, en association avec une autre zone de réduction 120, de réaliser la
réduction du porteur d’oxygéne au contact d’'une charge gazeuse (13, 14) pour libérer
l'oxygene du porteur et effectuer la combustion de la charge. Le réacteur d’oxydation 110
et les deux zones de réduction 120 et 140 opérent en lit fluidisé, et le porteur d’'oxygene
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circule entre la zone d’oxydation 110 et les deux zones de réduction 120/140 pour former
la boucle de la combustion en boucle chimique.

Le porteur d'oxygene provenant de la zone de réduction 140, et séparé des
fumées de combustion 15 dans un cyclone 153, est envoyé dans le réacteur d'oxydation
110 dans un état tout ou partiellement réduit. Celui-ci est transporté en écoulement
ascendant co-courant avec un flux de gaz oxydant 10, tel que de l'air, au sein du réacteur
d’'oxydation 110, et réagit au contact dudit gaz oxydant selon la réaction (2) décrite plus
haut. Il en résulte un flux de gaz oxydant appauvri en oxygene, par exemple de lair
appauvri, et un flux de solide porteur d’'oxygéne a nouveau oxydé. Le flux de gaz oxydant
appauvri en oxygéne est séparé du flux de solide porteur d'oxygene en téte du réacteur
d’'oxydation 110 par un systeme de séparation gaz/solide. Pour cela, deux dispositifs de
séparation gaz/solide 150 et 151 tels que des cyclones sont mis en ceuvre. Une partie du
mélange gaz/solide évacué en téte du réacteur 110 est envoyée dans le cyclone 150, afin
de séparer le gaz oxydant appauvri en oxygéne 11 d’'un flux de solide porteur d’'oxygéne
qui retourne dans le réacteur 110 par l'intermédiaire d’un siphon 160, pour étre davantage
oxydé. Une autre partie du mélange gaz/solide évacué en téte du réacteur 110 est
envoyée dans le cyclone 151 pour séparer le gaz oxydant appauvri en oxygene 12 d’'un
autre flux de solide porteur d’oxygéne qui est envoyé, par l'intermédiaire du siphon 161,
dans le premier réacteur de réduction 120.

La zone d’oxydation 110 est ainsi munie d’'une premiére alimentation en porteur
d'oxygéne issu de la zone de réduction 120, d'une deuxieme alimentation en porteur
d'oxygéne issu de la zone de d’oxydation 110, de moyens d'injection du gaz oxydant 10
permettant la fluidisation des particules du porteur d’oxygéne, et d'une évacuation d’un
mélange gaz/solide pour le gaz oxydant appauvri en oxygéne le porteur d’'oxygene oxydé.
Les alimentations en porteur d’'oxygene et les moyens d'injections du gaz oxydant se
situent a la base de la zone doxydation 110. Les alimentations en porteur sont
positionnées dans la partie inférieure du réacteur, au-dessus des moyens d'injection du
gaz oxydant 10 situés au fond du réacteur. L’évacuation du mélange gaz/solide est
positionnée en téte de la zone d'oxydation 110.

Dans le premiere réacteur de réduction 120 est opérée la premiére étape de
réduction E1 telle que décrite plus haut : on réalise une conversion partielle de la charge
hydrocarbonée gazeuse 13 par mise en contact avec la totalité du flux de solide porteur
d'oxygéne oxydé provenant du réacteur d'oxydation 110 et amené par le siphon 161. La
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réduction du porteur d'oxygene libére I'oxygéne jouant le rle de comburant, pour réaliser
la réaction globale (1).

La zone de réduction 120 opere en lit fluidisé, avec un écoulement ascendant co-
courant des particules du porteur d’'oxygéne et de la charge 13. La fluidisation est assurée
par la charge gazeuse 13. Un gaz de fluidisation supplémentaire peut étre utilisé, dont la
nature et compatible avec le procédé, tel que de la vapeur d'eau ou du CO, ou un
mélange des deux.

La premiére zone de réduction 120 comprend ainsi de moyens d'injection du
combustible gazeux 13, de préférence une couronne d’injection ou tout autre moyen
approprié (plaque perforée, plateau a calottes, buses d'injection, diffuseurs etc.), une
entrée pour le porteur d’'oxygéne, et une évacuation pour le mélange comprenant le flux
gazeux produit lors de la combustion et les particules du porteur d'oxygene partiellement
réduites.

En téte du réacteur 120, le mélange gaz/solide formé par les particules du
porteur d'oxygéne et le flux gazeux comprenant la charge hydrocarbonée gazeuse
partiellement convertie, et composé principalement de la charge hydrocarbonée initiale et
d'H,0, de CO,, de CO et d'H,, est envoyé dans un systéeme de séparation gaz/solide 152
tel qu’un cyclone, pour réaliser I'étape de séparation E2 comme décrite plus haut. Le flux
gazeux 14 issu du cyclone 152 est envoyé dans la zone de reformage 130 comprenant un
lit fixe de catalyseur de reformage, et située a la base d'un deuxieme réacteur de
réduction 170 intégrant la deuxieme zone de réduction 140. Les particules du porteur
d’'oxygéne issues de la séparation dans le cyclone 152 sont également envoyées dans le
réacteur de réduction 170, par l'intermédiaire d'un siphon 162, mais au-dessus de la zone
de reformage 130, directement dans la deuxieme zone de réduction 140. Le siphon 162
débouche ainsi au-dessus du lit fixe de catalyseur de la zone de reformage 130, c’est-a-
dire en aval de cette zone si on considere le sens de circulation du courant gazeux. Ainsi
les particules du porteur d’'oxygéne n’interviennent pas dans les réactions qui ont lieu au
sein de la zone de reformage 130.

Bénéficiant de la production de vapeur générée par la conversion partielle de la
charge 13 dans le premier réacteur de réduction 120, les composés du flux gazeux 14
réagissent au contact du catalyseur de reformage avec un ratio S/C désiré dans la zone
130, tel que cela est décrit plus haut en relation avec I'étape de reformage E3.

Le mélange gazeux issu de la zone 130 débouche dans la deuxiéme zone de
réduction 140 ou est finalisée la combustion de la charge gazeuse, tel que cela est décrit
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pour I'étape E4 plus haut. La deuxiéme zone de réduction 140 fonctionne, comme le
premier réacteur de réduction 120, en lit fluidisé avec un écoulement ascendant co-
courant des particules et de la charge 14. La fluidisation est assurée par la charge
gazeuse 14. La conversion quasi totale de la charge, en CO; et H,0, est atteinte en téte
du deuxieme réacteur de réduction. Le solide porteur d'oxygéne est séparé des fumées
de combustion 15 en téte du deuxiéme réacteur de réduction par un dispositif de
séparation gaz/solide 153, e.g. un cyclone, pour étre envoyé dans le réacteur d’oxydation
110 via un siphon 163 afin d’étre a nouveau oxydé.

Le deuxiéme réacteur de réduction 170 comprend ainsi une zone de reformage
130 comprenant un lit fixe de catalyseur et surmontée d’une zone de réduction 140, une
entrée pour la charge gazeuse 14 a la base du lit fixe, une entrée située au-dessus du lit
fixe pour le porteur d’'oxygéne provenant du premier réacteur de réduction, et une
évacuation pour les fumées de combustion 15 et les particules de porteur d'oxygéne
réduites.

Afin de limiter la perte de charge dans le lit fixe de catalyseur au sein de la zone
de vaporéformage, la section de passage du flux de gaz entrant dans la zone de
vaporéformage peut étre de taille supérieure au reste du deuxiéeme réacteur. Par
exemple, le diamétre en fond du deuxiéme réacteur ou se situe la zone de vaporéformage
peut étre plus grand que celui des autres parties en aval du réacteur, i.e. la deuxiéme
zone de réduction. En multipliant par exemple par deux le diametre de la zone de lit fixe
de catalyseur, on divise ainsi par quatre la vitesse de gaz, et on diminue ainsi la perte de
charge qui est directement liée a la vitesse de gaz.

Dans ce premier mode de réalisation, la circulation du porteur d’oxygéne
s'effectue en série relativement aux deux réacteurs de réduction 120 et 170, ce qui
amene dans la présente description a utiliser I'expression mode «en série » pour le
désigner.

De préférence, dans le cadre de la présente invention ou une combustion totale
est recherchée a lissue des deux étapes de réduction, avec des fumées 15 quasi-
exclusivement formées de CO, et d’H,0, et ou le CO; peut étre destiné a étre transporté
et stocké, il est avantageux de travailler a pression faible, par exemple allant de la
pression atmosphérique a moins de 3 bar, pour minimiser le colt énergétique de
compression de leffluent gazeux et maximiser ainsi le rendement énergétique de

l'installation.
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Le bilan des chaleurs des réactions ayant eu lieu dans les zones 110, 120, 130
et 140 est égal au pouvoir calorifique de la charge 13, de la méme maniére que si I'on en
avait effectué la combustion dans un procédé de combustion classique. La chaleur
produite par la boucle CLC est utilisée pour fournir I'énergie nécessaire a la réaction de
vaporéformage tel que décrit plus haut en relation avec I'étape de vaporéformage ES.

[l est entendu que les lignes de transport dans lesquelles circulent le porteur
d'oxygéne, qui comprennent les dispositifs de séparation gaz/solide, e.g. les cyclones
(150,151,152,153), et les siphons (160,161,162,163) tel que représenté a la figure 1,
peuvent en outre comporter d'autres dispositifs du méme type ou différents, parmi
lesquels on peut citer, sans étre exhaustif, des dispositifs de contréle du flux de solide,
tels que des vannes mécaniques ou pneumatiques, des dispositifs d'élutriation, des
dispositifs d’échange de chaleur, ou d’autres éléments d’étanchéité que des siphons.

La figure 3 représente un schéma de principe simplifié de l'installation CLC selon
un deuxiéme mode de réalisation de l'invention.

Ce deuxiéme mode de réalisation différe du premier mode de réalisation en ce
que le flux de solide porteur d’'oxygéne issu de I'‘étape d’oxydation, non recyclé dans la
zone d’oxydation, est divisé en deux sous flux, chacun alimentant une zone de réduction.
Il est également fait référence a un mode « en paralléle » pour désigner ce deuxieme
mode de réalisation, dans lequel la circulation du porteur d’'oxygéne s’effectue en parallele
relativement aux deux réacteurs de réduction, par opposition un mode en série illustré a
la figure 2.

La zone d’oxydation 210 et les deux zones de réductions 220 et 240, ainsi que la
zone de vaporéformage 230 ont les mémes fonctions et opérent de la méme maniére que
ce qui a été décrit pour l'installation 1000.

La zone d'oxydation 210 de linstallation CLC 2000 est identique a celle de
linstallation 1000, a I'exception que celle-ci comporte une troisiéme alimentation en
porteur d’oxygéne réduit qui est issu de la premiére zone de réduction de 220.

Selon ce deuxieme mode de réalisation, l'installation 2000 comporte, comme
linstallation 1000, deux dispositifs de séparation gaz/solide 250 et 251 tels que des
cyclones pour séparer le flux de gaz oxydant appauvri en oxygéne du flux de solide
porteur d'oxygéne en téte du réacteur d'oxydation 210. Le cyclone 250 permet la
séparation d'un flux de solide porteur d’oxygéne qui retourne via le siphon de 260 dans la
zone d’oxydation 210. Le siphon 251 permet la séparation d’'un autre flux de solide
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porteur d’'oxygéne issu du réacteur 210, qui est envoyé par I'intermédiaire du siphon 261
dans un bac tampon 280 faisant office de réservoir, pour le stockage intermédiaire du
porteur d'oxygéne. Deux sous flux de solide porteur d'oxygene sont générés en sortie du
bac tampon 280, I'un étant envoyé vers le premier réacteur de réduction de 220 via le
siphon 264, l'autre étant envoyé vers le deuxiéme réacteur de réduction 270 via le siphon
262, qui débouche dans la zone de réduction 240 au-dessus du lit fixe de catalyseur de la
zone de vaporéformage 230. Le bac tampon 280 permet une gestion simple de la
variation de niveau de solide dans les jambes des siphons, permettant de gérer les
variations de pression et la perte de charge dans le procédé.

Un cyclone 252 permet de séparer, dans le mélange obtenu au sommet du
réacteur 220, les particules de porteur d’oxygene qui sont envoyées vers le réacteur
d’'oxydation 210 par le siphon 265, du flux gazeux 14 envoyé dans la zone de reformage
230.

En téte de la zone de réduction 240 du deuxiéme réacteur de réduction 270, un
cyclone 253 permet de séparer les fumées 15 des particules de porteur d’'oxygéne qui
sont envoyées vers le réacteur d'oxydation 210 par le siphon 263.

Le porteur d’oxygéene qui est réduit dans la deuxiéme zone de réduction 240 est
donc avantageusement un porteur « frais » issu du réacteur d’oxydation 210, qui n'a pas
transité par la premiére zone de réduction comme c’est le cas dans l'installation 1000.

La chaleur disponible pour la réaction de vaporéformage dans la zone 230, qui
peut provenir en partie du porteur d’'oxygéne dans le lit fluidisé de la zone de réduction
240, est supérieure a celle selon le premier mode de réalisation.

Il est également possible avec cette configuration de réguler le débit des deux
sous-flux du porteur d’'oxygene en fonction des conditions opératoires souhaitées dans
chacune des deux zones de réduction 220 et 240, indépendamment ou non, en équipant
les lignes amenant les sous-flux de solide dans les réacteurs avec des dispositifs
adéquats, tels que des vannes mécaniques ou pneumatiques, par exemple des vannes
en L. Une telle régulation peut permetire une plus grande flexibilité au niveau du bilan
thermique, ou peut étre utile pour augmenter la conversion de la charge dans la premiére
zone de réduction, afin par exemple de limiter la formation de coke le cas échéant.

Le bac tampon 280 est facultatif. Une variante consiste par exemple a envoyer
directement depuis la sortie du cyclone 251 chaque sous-flux dans son réacteur de
réduction par l'intermédiaire d’'un siphon dédié. D’autres dispositifs de type siphon double
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sortie, ou siphon avec vanne en L, peuvent étre mis en ceuvre a la sortie du cyclone 251,

pour alimenter en solide frais chacune des deux zones de réduction 220 et 240.

La figure 4 est une coupe schématique d'un réacteur de réduction 370 intégrant
la zone de vaporéformage 330 et la zone de réduction 340, qui peut étre mis en ceuvre
selon le premier et deuxieme modes de réalisation de l'invention. Seule la partie basse du
réacteur est représentée. La jambe de retour du siphon qui alimente la zone de réduction
340 n’est également pas représentée.

Selon ce mode de réalisation, le réacteur de réduction 370 comprend a sa base,
sous le lit fixe de catalyseur de la zone 330, une zone de collecte de fines particules
solide 331. La charge gazeuse 14 issue du premier réacteur de réduction est d’abord
envoyée dans cette zone de collecte 331, avant de traverser le lit fixe de catalyseur de la
zone 330. Cette configuration a pour avantage de limiter le colmatage du lit fixe de
catalyseur de reformage par d'éventuelles fines du porteur d’oxygéne, ayant pu étre
formées par dégradation mécanique (attrition).

Cette zone 331 peut étre une partie du réacteur 370 ayant une forme évasée
plus large en bas qu’en haut, c’est-a-dire plus large du bas du réacteur vers la zone de
vaporéformage, comme illustré schématiquement a la figure 4. Elle est par exemple
formée d'une partie tronconique dont le sommet est en contact avec la zone de
vaporéformage, et se poursuivant vers le bas par une partie aux parois verticales.

La zone 331, par exemple de par sa forme, permet d’obtenir une vitesse
superficielle du gaz telle que les particules solides plus lourdes que le gaz, comprenant
les fines du porteur d’oxygéne, ne sont pas entrainées vers la zone de vaporéformage.

On collecte ainsi les fines du porteur d’'oxygéne entrainées dans le flux gazeux
14 en appliquant une diminution de la vitesse du gaz dans cette zone de collecte située
entre la premiére zone de réduction et la zone de reformage 330.

La figure 5 est une coupe schématique d'un réacteur de réduction 470 intégrant
la zone de vaporéformage 430 et la zone de réduction 440, qui peut étre mis en ceuvre
selon le premier et deuxieme modes de réalisation de l'invention. Seule la partie basse du
réacteur est représentée. La jambe de retour du siphon qui alimente la zone de réduction
440 n’est également pas représentée.
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Le lit fixe de catalyseur de reformage est en partie chauffé par le flux gazeux 14
provenant du premier réacteur de réduction, mais également par la source de chaleur
supplémentaire formée par le lit fluidisé de la zone de réduction 440, et plus
particulierement par le solide porteur d’'oxygéne qui a une capacité thermique plus grande
que celle d'un gaz.

Selon ce mode de réalisation, des moyens de conduction de la chaleur entre le lit
fixe de la zone de reformage 430 et le lit fluidisé de la zone de réduction 440 sont
disposés au contact des deux types de lit, permettant de favoriser le transfert de chaleur
du lit fluidisé vers le lit fixe de catalyseur de reformage.

Par exemple, des tubes verticaux d’'un matériau thermiquement conducteur, par
exemple des tubes métalliques, sont plongés dans le lit fixe et en contact avec le lit
fluidisé. Les tubes sont ainsi contigus des deux types de lit. Tout autre dispositif
comprenant une surface thermiquement conductrice au contact a la fois du lit fixe et du lit
fluidisé peut étre mis en ceuvre, de telle sorte de favoriser la conduction de chaleur entre
les deux types de lit.

De préférence, le matériau thermiquement conducteur ou la surface
thermiquement conductrice, a une conductivité thermique supérieure a 10 W/(m.K), de
préférence supérieure a 20 W/(m.K).

Exemples

Exemple 1
L'exemple 1 est un exemple de réalisation du procédé CLC tel que mis en ceuvre

a la figure 2.
On considére une installation de combustion en boucle chimique opérant du gaz
naturel contenant prés de 100 % de méthane (CH,). La composition du gaz, en fraction

volumique, est la suivante :

CH., 95,05 %
CoHe 1,77 %
CsHs 0,57 %
CsH+ 0,27 %
CsHi» 0,11 %
CO, 0,76 %
N, 1,44 %
He 0,03 %
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Le porteur d'oxygéne est un oxyde métallique a base de manganése dont le
couple oxydo-réducteur mis en jeu est Mn;O,/MnO.

Le dimensionnement du premier réacteur de réduction est fonction du niveau de
conversion visé du méthane afin de produire suffisamment de vapeur pour I'étape de
vaporéformage.

Afin de définir les conditions de conversion de la charge et de production de
vapeur, une étude expérimentale est conduite dans un réacteur en quartz de 30 mm de
diamétre chargé de 25 g de catalyseur de SMR. Le catalyseur est constitué de pastilles
trouées de Ni/Al,O; (BASF SG-9301 contenant 16,5 % poids d'oxyde de nickel),
concassées et tamisées entre 1,6 mm et 3,15 mm (diamétre moyen de 2,4 mm). Le lit fixe
de catalyseur dans ce réacteur simule la zone de vaporéformage.

Porté en température par un four électrique, le réacteur est alimenté a pression
atmosphérique par un mélange gazeux composé de méthane, de vapeur d’eau et de CO;
afin de reproduire les principaux composants du flux gazeux issu de la premiére étape de
réduction E1. Une étude paramétrique sur la composition de ce mélange gazeux mais
aussi sur la température de la réaction et le temps de séjour sur le catalyseur conduit aux
éléments suivants :

- un ratio S/C d’au moins 1,5 permet d’éviter la formation de coke sur le
catalyseur et de conserver ainsi durablement son activité et sa résistance mécanique. Ce
résultat a été montré sur un test de longue durée de 300h a l'issu duquel I'oxydation du
catalyseur a la vapeur n'a révélé aucune trace de composés carbonés (CO, CO,)
significatifs de la combustion de coke. On note que cette valeur est faible en comparaison
des conditions opératoires appliquées classiquement dans le vaporéformage industriel
pour la production d’hydrogéne (entre 2,5 et 3,5, plus souvent entre 2,5 et 3).

- avec un ratio S/C d’au moins 1,5, un temps de séjour de 0,1 s est suffisant
pour convertir 99 % du méthane pour des températures supérieures a 800°C.

D’aprés I'équation (9) de la combustion du méthane ci-dessous, on en déduit
qu’un niveau de conversion de 43 % du méthane doit étre atteint dans le premier réacteur
de réduction afin d’obtenir un ratio S/C de 1,5.

CH;+20; - CO,+2H,0 9)
Exemple 2
L'exemple 2 est un exemple numérique simplifié illustrant la capacité calorifique

du solide porteur d'oxygéne disponible dans le cas dune installation selon une
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configuration en série, tel quiillustré a la figure 2, et d'une installation selon une
configuration en paralléle, tel qu'illustré a la figure 3.

On considére une installation CLC de 200 MWth traitant une charge
hydrocarbonée gazeuse constituée de 100% de méthane (CH,).

On considére un débit de méthane m;,, de 4 kg/s (soit 250 mol/s), et un débit
solide d’oxyde métallique total de 805 kg/s.

Dans I'hypothése d’'un taux de conversion du méthane X égal a 40 % dans le
premier réacteur de réduction, le flux gazeux en sortie du premier réacteur de réduction,
et entrant dans la zone de vaporéformage a la base du 2°™ réacteur de réduction, est
alors composée de CH,4 non converti (150 mol/s), de CO, (100 mol/s) et de vapeur d’H.0
(200 mol/s).

On suppose que la température du solide porteur d’'oxygéne sortant du réacteur
d’oxydation (110,210) est de 1000°C. On suppose que :

- dans la configuration en série, la température du solide porteur d’oxygéne
sortant du premier réacteur de réduction 120 et entrant dans la zone de réduction 140 du
deuxiéme réacteur de réduction 170 est de 800°C.

- dans la configuration en paralléle, la température du solide porteur d’oxygene
entrant dans la zone de réduction 240 du deuxiéme réacteur de réduction 270 est égale a
la température du solide porteur d’oxygéne en sortie du réacteur d'oxydation 210, soit
1000°C.

On considére que toute la chaleur de la réaction endothermique de SMR est
puisée dans I'oxyde métallique entrant dans le deuxieme réacteur de réduction. Cette
hypothése est établie uniquement a des fins de comparaison des modes en série et en
paralléle, et ne doit pas étre comprise comme étant en contradiction avec le reste de la
description, qui indique en particulier qu’une partie de la chaleur nécessaire a la réaction
de vaporéformage peut étre également apportée par le flux gazeux alimentant la zone de
reformage.

Avec cette hypothése, on peut écrire :

mL:H4 ><AHSMR = msolide X Cpsulide X ATsoliale
Avec :

- enthalpie de la réaction SMR AHsyg = + 206 kd/mol ;
- CPsoiice, 12 chaleur spécifique de I'oxyde métallique, de 26 J.mol" K" avec une
masse molaire de 55 g/mol ;
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- AT.0 la différence entre la température du solide porteur d'oxygéne apres
échange thermique avec le lit fixe de catalyseur de SMR et la température du solide
porteur d'oxygéne entrant dans le deuxiéme réacteur de réduction (dans la zone de
réduction).

Dans le cas de la configuration en série, le débit m,;,... entrant dans le deuxiéme
réacteur de réduction 170 est égal au débit solide total de 805 kg/s, a une température de
800°C. Dans ce cas, on a AT = 81°C, soit une température du porteur d'oxygéne
aprés échange thermique avec le lit fixe de catalyseur de SMR de 800 — 81 = 719°C.

Dans le cas de la configuration en parallele, le débit m,,.. €st égal au produit de
(1-X), X étant le taux de conversion de méthane, égal a 40%, par le débit solide total, soit
(1 — 0,4) x 805 = 483 kg/s, a une température de 1000°C. Dans ce cas, on a ATsjige =
135°C, soit une température du porteur d’oxygéne apres échange thermique avec le lit
fixe de catalyseur de SMR de 1000 — 135 = 865°C.

La réaction de SMR est donc favorisée dans le cas de la configuration paralléle
ou la température au niveau du lit catalytique SMR est plus élevée.

Afin de favoriser le transfert de chaleur entre le lit de solide porteur d’'oxygéne
circulant et le lit fixe de catalyseur de SMR en fond du deuxiéme réacteur de réduction,
des tubes conducteurs de chaleur peuvent étre placés de maniére contiglie entre ces
deux solides (oxyde métallique et catalyseur SMR).

Exemple 3
L'exemple 3 est un exemple numérique simplifié illustrant la gestion de la perte

de charge dans une installation selon l'invention.

On reprend la configuration donnée a I'exemple 1, a I'exception du temps de
séjour du méthane dans le lit fixe : on considére dans cet exemple un temps de séjour de
0,2 s du méthane dans le lit fixe de catalyseur de SMR.

Afin de minimiser la perte de charge dans le lit fixe de catalyseur de SMR, le
diamétre en fond du deuxiéme réacteur de réduction ou se trouve le lit fixe est multiplié
par 2. La vitesse gaz est ainsi divisée par 4.

Considérant une vitesse de gaz dans le deuxiéme réacteur de réduction de 7 m/s
pour assurer le transport du solide porteur d’'oxygéne, on estime une vitesse gaz en sortie
de lit fixe de catalyseur de SMR de 1,75 m/s (vitesse de gaz dans le deuxiéme réacteur
divisée par 4). En entrée du lit fixe, en considérant une expansion molaire de 170% de la
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réaction de SMR, la vitesse gaz est de 1,75/ 1,7 = 1,0 m/s. La vitesse gaz moyenne au
niveau du lit fixe est donc de (1 + 1,75) / 2 = 1,35 m/s. Pour assurer un temps de séjour
de 0,2 s, la hauteur de lit fixe de catalyseur SMR est donc de 0,3 m.

D'aprés des mesures de pertes de charges réalisées sur trois types de
catalyseur commerciaux de SMR (KATALCO,,™ 57-4Q et 57-4MQ de Johnson Matthey,
et SG-9301 de BASF), on estime la perte de charge, d’apres I'équation d’Ergun, a environ
30 mbar/m pour une vitesse gaz de 1,35 m/s. Pour une hauteur de lit fixe de catalyseur
SMR de 0,3 m, la perte de charge est donc d’environ 10 mbar.

Une telle perte de charge peut étre compensée par une variation de la hauteur
de solide porteur d'oxygene dans les jambes des siphons alimentant les réacteurs.

A titre indicatif, une variation de pression de 100 mbar entre le premier réacteur
de réduction 120 et le deuxiéme réacteur de réduction 170 génere une variation de la
hauteur solide dans le siphon intermédiaire 162 de 0,5 m, en utilisant par exemple comme
porteur d’'oxygéne un minerai naturel de manganese de type pyrolusite ayant une densité
3300 kg/m®.
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REVENDICATIONS

1. Procédé de combustion d'une charge hydrocarbonée gazeuse par oxydo-réduction
en boucle chimique, dans lequel :

- on envoie la charge hydrocarbonée gazeuse (13) dans une premiére zone de réduction
(120,220) opérant en lit fluidisé pour effectuer la combustion partielle de ladite charge
hydrocarbonée gazeuse au contact d’'un premier flux de particules d’'une masse active
oxydo- réductrice ;

- on sépare les particules de la masse active oxydo-réductrice et un flux gazeux (14)
contenus dans un mélange issu de la premiére zone de réduction pour envoyer ledit flux
gazeux (14) vers une zone de reformage (130,230,330,430);

- on effectue le vaporéformage catalytique dudit flux gazeux (14) dans la zone de reformage
(130,230,330,430) comprenant un lit fixe de catalyseur de reformage pour produire un
effluent gazeux comportant du gaz de synthése ;

- on envoie ledit effluent gazeux dans une deuxiéme zone de réduction (140, 240,340,440)
opérant en lit fluidisé pour effectuer la combustion dudit effluent gazeux au contact d’'un
deuxieéme flux de particules de masse active oxydo- réductrice ;

- on oxyde les particules de masse active oxydo-réductrice ayant séjourné dans les
premiére (120,220) et deuxiéme (140,240,340,440) zones de réduction par mise en contact
avec un flux de gaz oxydant (10) dans une zone d'oxydation (110,210) opérant en lit fluidisé.

2. Procédé selon la revendication 1, dans lequel on sépare au moins une partie des
particules de masse active oxydées d’'un flux de gaz oxydant appauvri en oxygéne (12) a
lissue de l'oxydation dans la zone d'oxydation (110) pour former le premier flux de
particules alimentant le premiére zone de réduction (120), et dans lequel le deuxiéme flux
de particules alimentant la deuxiéme zone de réduction (140) est formé par les particules
de masse active issues de la premiére zone de réduction (120) et séparées du flux gazeux
(14).

3. Procédé selon la revendication 1, dans lequel on sépare au moins une partie des
particules de masse active oxydées d’un flux de gaz oxydant appauvri en oxygéne (12) a
lissue de Poxydation dans la zone d’oxydation (210) pour former le premier flux de
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particules alimentant le premiére zone de réduction (220) et le deuxiéme flux de particules
alimentant la deuxiéme zone de réduction (240,340,440).

4, Procédé selon la revendication 3, dans lequel on envoie ladite au moins une partie
des particules de masse active oxydées séparées du flux de gaz oxydant appauvri en
oxygéne (12) dans un réservoir (280), avant de diviser ladite au moins une partie des
particules oxydées en ledit premier flux de particules et ledit deuxiéme flux de particules.

5. Procédé selon I'une quelconque des revendications 1 a 4, dans lequel on contrble
la combustion partielle dans la premiére zone de réduction (120,220) de maniére a ce que
de la vapeur d'eau soit produite en quantité suffisante pour effectuer le vaporéformage
catalytique dudit flux gazeux (14).

6. Procédé selon I'une quelconque des revendications 1 a 5, dans lequel le rapport
vapeur d’eau sur carbone S/C est supérieur ou eégal a 1,5 dans le flux gazeux (14) issu de
la premiére zone de réduction (120,220).

7. Procédé selon I'une quelconque des revendications 1 a 6, dans lequel le taux de
conversion de la charge hydrocarbonée gazeuse est compris entre 40 % et 80 %dans la
premiére zone de réduction (120,220).

8. Procédé selon 'une quelconque des revendications 1 a 7, dans lequel le taux de
conversion de la charge hydrocarbonée gazeuse est compris entre 40 % et 60 % dans la
premiére zone de réduction.

9. Procédé selon I'une quelconque des revendications 1 a 8, dans lequel on collecte
des fines de la masse active oxydo-réductrice entrainées dans ledit flux gazeux (14) avant
lentrée dudit flux gazeux (14) dans la zone de reformage (330), en appliquant une
diminution de la vitesse du gaz dans une zone de collecte (331) située entre la premiére
zone de réduction et la zone de reformage (330).

10. Procédé selon l'une quelconque des revendications 1 a 9, dans lequel on opére un
échange de chaleur entre le lit fixe de catalyseur de reformage et le lit fluidisé de la
deuxiéme zone de réduction (140,240,340,440) au moyen de tubes verticaux (442) formés
par un matériau thermiquement conducteur et contigus au lit fixe et au lit fluidisé.
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1. Procédé selon la revendication 10, dans lequel les tubes verticaux sont des tubes
métalliques.

12. Procédé selon 'une quelconque des revendications 1 a 11, dans lequel la charge
hydrocarbonée gazeuse (13) comprend essentiellement du méthane, et dans lequel le
catalyseur de reformage du méthane comprenant du nickel.

13. Procédé selon I'une quelconque des revendications 1 a 12, dans lequel la masse
active oxydo-réductrice est composée d'oxydes métalliques provenant de minerais.

14. Installation pour réaliser la combustion d'une charge hydrocarbonée gazeuse (13)
selon I'une quelconque des revendications 1 a 13, comprenant :

- une premiére zone de réduction (120,220) munie a sa base de moyens d’injection de ladite
charge hydrocarbonée gazeuse (13) et d'une entrée pour un premier flux d’'une masse
active oxydo-réductrice sous forme de particules, et munie a son sommet d'une évacuation
pour un mélange comprenant un flux gazeux et les particules de la masse active ;

- un dispositif de séparation (152,252) recevant ledit mélange pour séparer ledit flux gazeux
(14) desdites particules de la masse active ;

- une zone de vaporéformage (130,230,330,430) comportant un lit fixe de catalyseur de
reformage, une entrée pour ledit flux gazeux (14) a la base du lit fixe, et une sortie pour un
effluent gazeux comportant du gaz de synthése ;

- une deuxiéme zone de réduction (140,240,340,440) munie a sa base d’'une entrée pour
ledit effluent gazeux et d’'une alimentation en un deuxiéme flux de masse active oxydo-
réductrice sous forme de particules, et munie a son sommet d’une sortie pour des fumées
(15);

- une zone d’oxydation (110) munie a sa base d’une alimentation en particules de masse
active oxydo-réductrice ayant séjourné dans les premiére (120,220) et deuxiéme
(140,240,340,440) zones de réduction et de moyens d’injection d’'un gaz de fluidisation
oxydant (10), et munie & son sommet d’'une évacuation d’'un gaz oxydant appauvri en

oxygéne et des particules de masse active oxydo-réductrice oxydées.

15. Installation selon la revendication 14, dans laquelle I'alimentation en ledit deuxiéme
flux de particules de la deuxiéeme zone de réduction (140) est connectée audit dispositif de
séparation (152).
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16. Installation selon la revendication 14, comportant un deuxiéme dispositif de
séparation (251) recevant le gaz oxydant appauvri en oxygéne et les particules de la masse
active oxydo-réductrice oxydées provenant de la zone d’'oxydation (210), et dans laquelle
lentrée dudit premier flux de particules de la premiére zone de réduction (220) et
I'alimentation en ledit deuxiéme flux de particules de la deuxiéeme zone de réduction (240)
sont chacune connectées audit deuxiéeme dispositif de séparation (251).

17. Installation selon la revendication 16, selon laquelle I'entrée dudit premier flux de
particules de la premiére zone de réduction (220) et I'alimentation en ledit deuxiéme flux de
particules de la deuxiéme zone de réduction (240) sont chacune connectée audit deuxiéme
dispositif de séparation (251) par l'intermédiaire d'un réservoir (280).

18. Installation selon 'une quelconque des revendications 14 a 17, dans laquelle la
premiére zone de réduction (120,220) est formée par un premier réacteur, la zone de
vaporéformage (130,330,530) et la deuxieme zone de réduction (140,240,340,440) sont
intégrées dans un méme deuxiéme réacteur (170,270,370,470), et dans laquelle ledit
deuxiéme réacteur (170,270,370,470) comprend des tubes verticaux (442) formés par un
matériau thermiquement conducteur contigus au lit fixe et & un lit fluidisé de la deuxieme
zone de réduction (140,240,340,440) pour opérer un échange de chaleur entre ledit lit fixe
et ledit lit fluidisé.

19. Installation selon la revendication 18, dans laquelle les tubes verticaux sont des
tubes métalliques.

20. Installation selon I'une quelconque des revendications 14 a 19, comprenant en outre
une zone de collecte (331) située entre la premiére zone de réduction et la zone de
vaporéformage (330) pour collecter les fines du porteur d’oxygéne entrainées dans le flux
gazeux (14).

21. Installation selon la revendication 20, dans laquelle ladite zone de collecte (331) fait
partie d’un réacteur intégrant la deuxiéme zone de réduction (340).

22. Installation selon la revendication 20 ou 21, selon laquelle ladite zone de collecte
comprend une partie tronconique dont le sommet est en contact avec la zone de
vaporéformage (330).
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