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Résumé : 

 

Ce travail porte sur la vérification des performances du four de steam reforming de l’unité 

méthanol au niveau du complexe CP1Z. En établissant un calcul de vérification du rendement 

actuel du four, il sera montré que le rendement thermique actuel du four est inférieur au rendement 

du design défini par le constructeur Humphreys & Glasgow. Cette chute du rendement est affectée 

en partie par le dépôt de coke qui est localisé au niveau de la zone de radiation contenant le 

catalyseur à base de nickel. La formation de coke est prépondérante pour des intervalles de 

températures situées entre 340°C et 450°C ce qui s’accorde avec les conditions opératoires à 

l’entrée de la zone réactionnelle du four. Le travail portera également sur l’amélioration de la 

préchauffe de la charge, composée essentiellement de vapeur d’eau et de gaz naturel, jusqu’à une 

température de 460°C afin d’éviter au mieux la formation des dépôts de coke et ainsi prolonger la 

durée de vie du catalyseur qui est actuellement renouvelé après trois années d’exploitation. Cette 

amélioration permettra aussi de récupérer une partie de la chaleur emportée par les fumées 

chaudes qui sont rejetées vers l’atmosphère à travers la cheminée. L’amélioration fera intervenir 

un économiseur existant, au niveau de la zone de convection du four, et dont les caractéristiques 

sont connues, cette partie du travail portera essentiellement sur le calcul de la surface d’échange 

nécessaire à cette opération, et la vérification de la compatibilité de l’économiseur existant. 
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Abstract: 

 

This work concerns the checking of the performances of steam reforming oven 

in methanol unit of the CP1/Z complex, by establishing a checking calculation of the 

current output of the oven. It will be shown that the current thermal efficiency of the oven is 

lower than the output of the design which is defined by the manufacturer Humphreys and 

Glasgow because of coke deposit which is localized on zone of radiation containing nickel 

catalyst. This deposit is dominating between 340¨°C and 450¨°C what agrees with the 

operating conditions at the entrance of the reaction zone of the oven. The work also concern 

the improvement of preheat load, primarily made up of natural gas and steam to 460°C in 

order avoid the training of the coke deposits and thus to prolong the lifetime of the catalyst 

which is currently renewed  after three years of exploitation. This improvement will also make 

it possible to recover the heat loss by hot smoke which is rejected towards the atmosphere 

through the chimney. The improvement will use an existing saver, on the zone of convection 

of the oven  , and whose characteristic  are known, this part of the work will primarily 

concern the calculation of the necessary area of exchange  to this operation and to 

check the compatibility of the existing . 
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1 
 

                                   

                                            INTRODUCTION 

Le gaz naturel est un combustible fossile composé d’un mélange d’hydrocarbures présents 

naturellement dans les roches poreuses sous forme gazeuse, il est constitué principalement 

de méthane, il est considéré comme une source d’énergie de premier plan partout au 

monde. La valorisation du gaz naturel nécessite le développement de procédés efficaces de 

production, de transport, de transformation et de stockage. 

La conversion catalytique du gaz naturel par vaporeformage permet la production d’une 

matière première importante pour la pétrochimie appelée gaz de synthèse ou Syngaz. Le 

gaz de synthèse est un mélange de plusieurs gaz, il est composé principalement par de 

l’hydrogène et du monoxyde de carbone, il est utilisé pour la synthèse de différents 

composés organiques tels que le méthanol, l’ammoniac, les carburants liquides…etc. 

Le procédé de vaporeformage catalytique consiste à transformer les charges légères 

d’hydrocarbures (généralement le méthane) en syngaz par réaction avec de la vapeur d’eau 

dans un four tubulaire. Ce procédé est le plus utilisé dans l’industrie et le moins coûteux pour 

la production d’hydrogène et de syngaz à grande échelle.  

Cependant, Dans les fours de reformage du méthane, l’efficacité globale du procédé est 

considérablement affectée par les pertes thermiques et par les limitations de transfert de 

chaleur au sein du lit catalytique. Ces dernières empêchent l’utilisation de tout le potentiel du 

catalyseur. De plus, le chauffage de la charge composée de gaz naturel et de vapeur d’eau 

engendre des réactions indésirables qui conduisent à la formation de dépôts de carbone 

connus sous le nom de Coke. Ces dépôts provoquent certains problèmes d’exploitation des 

fours de steam,reforming, notamment : 

 Une perte de charge importante et supérieure à la perte de charge tolérée ;  

 Une surchauffe au niveau de la peau des tubes ; 

 Une désactivation prématurée du catalyseur de steam reforming ; 

 Une surconsommation de fuel gaz pour arriver au taux de conversion désiré ; 

 Pertes financières ; 

Durant notre mise en situation professionnel au niveau de l’unité de production du méthanol 

dans le complexe pétrochimique CP1/Z d’Arzew, section 200 (four de steam reforming), 

nous avons rencontré ce problème de dépôt de coke qui est généralement provoqué par le 

chauffage brusque de la charge à une température très élevée, le préchauffage de la matière 

première réalisé au niveau de l’unité n’étant pas suffisant pour éviter le phénomène de 
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cokage. De plus la température de réaction très élevée provoque l’altération des 

caractéristiques du catalyseur du procédé (nickel sur support réfractaire) et l’usure des tubes 

contenant ce dernier. 

Notre travail est réparti comme suit : 

Le Chapitre I comporte une brève présentation du complexe CP1Z d’Arzew. 

Une partie théorique qui comporte deux chapitres, le premier concerne les procédés de 

production du syngaz existant et le développement du procédé de steam reforming du 

méthane et le deuxième sur les types de fours utilisés et les différentes contraintes 

industrielles rencontrés. 

Une partie technologique qui comporte une description des différentes sections de 

production de l’unité méthanol, ainsi qu’une description détaillée du four de steam reforming. 

Le suivi des paramètres de marche durant un cycle d’exploitation du catalyseur et les 

problèmes rencontrés sont également présentés dans cette partie. 

Une partie calcul qui comporte une étude des performances actuelles du four F201 et  la 

détermination de son rendement thermique ainsi qu’une étude sur la possibilité de 

l’amélioration du process par l’augmentation de la température de préchauffage de la 

charge. À la fin on termine par une conclusion qui résume nos résultats. 
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I-1- Historique 

Dans le cadre de la politique d’industrialisation du pays et du développement de l’économie 

nationale, la société nationale Sonatrach et la société italienne SIR donnèrent naissance en 

1969 à la société mixte ALMER (Algérie Méthanol Et Résines) dont le premier projet sera 

le complexe méthanol et résines synthétiques d’Arzew. L’objectif de ce complexe est la 

production du méthanol et de résines synthétiques. Le 10 septembre 1970, Almer signe un 

contrat avec la société Humphrey’s & Glasgow pour la construction de l’unité méthanol, 

contrat qui rentrera en vigueur en février 1971. En novembre 1971, la société Almer fut 

dissoute. Sonatrach poursuivit la réalisation du projet en signant deux contrats avec la 

société italienne Italconsult: Le premier en 1972 pour la construction des utilités, et le second 

contrat en 1973 pour celle des unités de production des résines. 

Le démarrage des utilités a eu lieu en 1975, celui du méthanol en 1976 et des Résines 

synthétiques en 1977. Le 24 février 1978, eut lieu l’inauguration du complexe par le 

président défunt Houari Boumediene. 

I-2-Situation géographique du complexe CP1/Z : 

Le CP1/Z occupe une superficie de 27 hectares sur le plateau de  Mahgoun dominant la baie 

d’Arzew à 2Km de la ville situé au nord de la raffinerie. 

 

                   Figure I-1 : Situation géographique du complexe CP1/Z. 

I-4- Missions principales du complexe CP1/Z : 

Le complexe a pour mission la prise en charge de toutes les opérations de transformation 

chimiques des hydrocarbures liquides ou gazeux ainsi que de leurs dérivés pour la 

production de produits pétrochimiques de base et des produits finis destinés au marché 

national et à l’exportation , notamment Les matières premières pour l’industrie chimique et 

pharmaceutique telles que : 
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 Les matières thermoplastiques/thermodurcissables. 

 Les élastomères. 

 Les fibres synthétiques. 

 

I-5 Activités du complexe CP1/Z : 

Le CP1/Z est constitué d’un ensemble d’unités destinées à la fabrication des produits 

thermodurcissables à base d’urée, formol, de phénol, et de méthanol. 

Il est composé de neuf (8) unités de production. 

Le tableau I-1 regroupe les différentes unités au niveau du complexe CP1/Z avec leurs 

capacités. 

 

           Tableau I-1: Les différentes unités au niveau du complexe CP1/Z. 

Unité de production Produit Capacité (Tonnes /an) 

Formaldéhyde/Formurée Formaldéhyde/Formurée   
(F36+UF80) 

20.000 

Résines phénoliques liquides 
(pour mousses et lamifié) 

RPHHL et RPM 6.000 

Résines phénoliques poudres 
a mouler. 

RPHPM 2.600 

Résines mélaniques. RM 1.000 

Résines uréiques liquides. RUL 10.000 

Résines uréiques atomisées. RUA 2.600 

Résines uréiques poudres a 
mouler 

RUPM 2.500 

Utilité de complexe Air comprimé 
Vapeur 
 

 

Le complexe CP1/Z se compose de deux laboratoires, l’un de recherche et de  

développement de résines, et l’autre de contrôle. 

Le schéma suivant montre la répartition des différentes unités et les lieux d’implantation des 

équipements : 
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Figure I-2 :Schéma descriptif du complexe CP1Z. 
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II-1-Le gaz naturel :  

Le gaz naturel est un combustible fossile composé d’un mélange d’hydrocarbures présent 

naturellement dans des roches poreuses sous forme gazeuse. En 2005, sa part de la 

consommation énergétique mondiale était de 23%, il est la troisième source d’énergie la plus 

utilisée dans le monde après le pétrole (37% en 2005) et le charbon (24% en 2005). 

L’utilisation du gaz naturel dans l’industrie, les usages domestiques et pour la production 

d’électricité, s’est développée rapidement à partir de 1970 et était sur le point de devancer le 

charbon.  

Le gaz naturel est considéré comme source d’énergie très pratique, utilisable quasiment 

sans transformation, le gaz naturel, tout comme le pétrole, est devenu depuis quelque temps 

une source énergétique des plus convoitées, sa production mondiale a enregistré une 

importante croissance de 7,3%  en 2010. [1] 

 

II-1-1-Composition du gaz naturel: 

Le gaz naturel est un mélange d’hydrocarbures saturés dans lequel domine le méthane, 

après épuration, le gaz naturel contient entre 81 et 97% de méthane. Il contient aussi des 

composés oxygénés, azotés ou sulfurés en proportions variables.[3] 

Le tableau II-1 présente la composition du gaz naturel en fonction de sa provenance. La 

présence d’hydrocarbures comme l’éthane et le propane ainsi que celle du soufre montre 

qu’il est nécessaire de réaliser une désulfuration et un prétraitement pour convertir les 

hydrocarbures en syngaz avant leurs entrées dans le reformeur.[2] 

 

Tableau II-1 : Composition du gaz naturel par région.[4] 

Région Méthane Ethane Propane H2S CO2 

Etat Unis 88,7 7,0 1,9 - 0,6 

Canada/Alberta 91,0 2,0 0,9 - - 

Vénézuéla 82,0 10,0 3,7 - 0,2 

N.Zélande 44,2 11,6(C2-C5) - - 44,2 

Irak 55,7 21,9 6,5 7,3 3,0 

Lybie 62,0 14 ,4 11 - 1,1 

G.Bretagne 92,6 3,6 0,9 - - 

Ex-URSS 85,3 5,8 5,3 - 0,4 

 

II-1-2- Propriétés physiques et thermiques du méthane : 

Dans les conditions normales de température et de pression, le méthane est un gaz. 

Lorsqu’il est pur, il est incolore et peu soluble dans l’eau, on ne peut dissoudre que 40cm3 de 

ce gaz dans l’eau. Des mesures ont permit de déterminer la longueur des liaisons C - H qui 

est de 1,09 .10-10m. Lors de la combustion, l’énergie dégagée peut être exprimée par unités 

de quantité de combustible. Ainsi, la combustion de 1Kg de combustible solide ou liquide, tel 
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que 1m3 de gaz (1atm, 25°C) fournit une quantité de chaleur appelée « pouvoir calorifique » 

noté « PC ». Dans le cas du méthane son pouvoir calorifique est de l’ordre de 35,87-39,89 

MJ/ m3. On distingue le PCS (supérieur) et le PCI (inférieur), selon que l’eau formée est à 

l’état liquide ou à l’état vapeur.[3] 

 

          Tableau II-2: Propriétés physiques et thermiques du méthane. [3] 

 

Symbole CH4 

Masse moléculaire (g.mol-1) 16,043 

Masse volumique (kg.m-3) 0,715 (273 K, 1atm) 

Température critique (°C) -85,5 

Volume critique (cm3 .mol-1) 99,03 

Pression critique (atm) 45,8 

Enthalpie de formation (kcal.mol-1) -17,889 (25°C) 

Température de liquéfaction (°C) -161,4 (1atm) 

Température de solidification (°C) -182,5 (1atm) 

Viscosité cinématique (kg.m-1.s-1) 1,013.10-5 (°C) 

Energie de liaison C-H 420 KJ /mol 

Conductivité thermique (w.m-1.K-1) 219,63.10-4 (°C) 

Capacité calorifique (J.mol-1.K-6) 34,45 (°C) 

 

II-1-3-Caractéristiques du gaz naturel : 

 Le gazest préféré à d’autres énergies pour des raisons d’ordre économique 

environnemental. En effet, il peut être totalement désulfuré et sa combustion n’engendre pas 

de pluies acides ni de poussières. Il se brule en contribuant moins que le pétrole et le 

charbon à l’effet de serre provoqué par l’accumulation de dioxyde de carbone dans 

l’atmosphère. [1] 

II-1-4-Les différentes voies de valorisation du gaz naturel : 

Il est important de développer des sources d’énergies permettant à la fois de répondre à la 

demande et de remplacer les ressources déclinantes. De plus, les avancées significatives 

dans le domaine de la recherche sont nécessaires pour développer une gamme d’options 

énergétiques. Les recherches menées pour la valorisation du gaz naturel font parties 

intégrantes de ces objectifs.Ainsi, parler de « valorisation du gaz naturel »revient souvent 

à parler de « valorisation du méthane ». 

 Le développement des procédés de transformation du gaz naturel en matières premières de 

l’industrie pétrochimique on fait l’objet de nombreux travaux de recherche ces dernières 

années. Sauf que les résultats obtenus sont encore insuffisants pour le couplage oxydant du 

méthane en éthane et éthylène, le meilleur rendement obtenu ne dépasse pas 30% [5,6] et 

pour la transformation directe du méthane en méthanol [7,8] et formaldéhyde, les résultats 

sont encore très insuffisants. 
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Aujourd’hui la seule voie intéressante et économique pour la valorisation du méthane est la 

production du gaz de synthèse (H2+CO) selon les différents procédés existants.[9] 

 

 

 

Figure II-1 : Production d’autres entités chimiques à partir du gaz naturel.[10] 
 

II-2-La vapeur d’eau dans les procédés industriels : 

II-2-1- Importance de la vapeur : 

Dans les procédés industriels, la vapeur d’eau est un fluide énergétique très utilisé dès qu’il 

s’agit de chauffer, de faire marcher ou utiliser comme réactif. On la retrouve dans les 

activités tel que : 

 La pétrochimie, 

 La chimie, 

 L’agro-alimentaire, 

 Les industries de transformation, 

 Le chauffage urbain, etc.  .……. 

 

 
 
Figure II-2 : Cycle de transformation de l’eau. 

 
Si tant d’industriels ont choisi et continuent de choisir la vapeur d’eau, c’est par ce que ce 

fluide a des propriétés physiques particulièrement adaptées au transfert de chaleur. Par 

exemple, sa chaleur latente élevée permet d’obtenir un bon rendement thermique dans les 

échangeurs de chaleur ou encore la relation précise entre sa pression et sa température à 

l’état saturé autorise un bon contrôle de l’état du fluide. [11] 
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II-2-2-propriétés thermique de l’eau : 

Chaque changement d’état nécessite un transfert d’énergie qui modifie les forces de liaison 

entre les molécules. La quantité d’énergie nécessaire à un changement d’état s’appelle 

chaleur latente de changement d’état, que l’on différencie de la chaleur sensible qui ne 

provoque qu’une variation de température du corps sans en changer l’état physique. 

Les propriétés physiques de la vapeur sont caractérisées par des grandeurs (pression, 

température, chaleur, volume massique ou encor masse volumique). 

 

II-2-3-L’utilisations de la vapeur : 

On utilise de la vapeur surchauffée dans les applications suivantes : 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

II-3-Le gaz de synthèse : 

Le terme gaz de synthèse, souvent dénommé « Syngaz » est utilisé pour désigner des 

mélanges gazeux susceptibles de se combiner pour réaliser la synthèse de différents 

composés organiques. On trouve dans le gaz de synthèse, deux ou plusieurs, combiné ou 

 

Turbines 

Toutes les gouttelettes d’eau injectées dans une turbine créent des 

érosions donc, en étant à une température nettement supérieure à celle de 

liquéfaction, on limite au maximum le risque d’apparition de ces 

gouttelettes. De plus, la détente, se produisant à l’intérieur des turbines, 

fournit un travail et absorbe de la chaleur. La surchauffe garantit donc 

l’absence d’eau et augmente le rendement de la turbine. 

Puisque le coefficient de transfert de chaleur et médiocre, on réduira les 

pertes calorifiques du réseau de distribution avec l’air ambiant, ce qui 

abaissera le taux de condensation et le nombre de purgeurs en ligne. 

La vapeur de « dispersion » ou de « fluidisation » doit presque toujours 

être parfaitement sèche et ne pas se condenser. 

Si, dans un cycle couramment utilisé, la vapeur après détente dans une 

turbine, alimente un échangeur de chaleur, on désurchauffera la vapeur en 

injectant de l’eau qui pour les vaporiser empruntera l’enthalpie de 

surchauffe. Cette injection se fera à l’aide d’un désurchauffeur dont le débit 

d’eau sera fonction de la température de la vapeur partiellement 

désurchauffée. 

En conclusion, pour transporter de la vapeur, on le fait à l’état surchauffé 

alors que pour l’utiliser pour chauffer des procédés on le fait à l’état saturé. 

 

 

 

Transport 

de vapeur 

Procédés 

industriels 
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non, des quatre éléments les plus répandus dans la nature : le carbone, l’oxygène, 

l’hydrogène et l’azote. L’oxygène est toujours combiné au carbone sous forme de monoxyde 

ou de dioxyde de carbone. Le gaz de synthèse (CO+H2) trouve de nombreuses applications 

dans les industries chimiques : synthèse de méthanol, d’ammoniac et de fibre textiles. Sa 

transformation en carburant liquide est conduite par Fischer-Tropsch, du nom des deux 

chimistes allemands ayant obtenu du carburant à partir de charbon en 1923[12]. Il est 

important de noter que le syngaz présente un pouvoir calorifique non nul.il s’agit donc bien 

ici de procédés de conversion de combustible hydrocarbure, dont ne font pas partie les 

procédés de combustion, ou le produit formé a un pouvoir calorifique nul. [13] 

 

II-3-1-Le gaz de synthèse et ses matières premières :   

Le terme gaz de synthèse désigne le produit issu des procédés de gazéification. Sa 

composition varie sensiblement suivant le type de matière première utilisée et le procédé de 

gazéification choisi. Le gaz de synthèse peut être produit à partir de différentes sources, 

telles que labiomasse, le charbon, les huiles lourdes ou résidus lourds ainsi que le gaz 

naturel (leméthane). Dans la suite, l’attention sera essentiellement portée sur le méthane. Le 

paragraphe précédent montre bien que le gaz de synthèse est le pivot pour la synthèse de 

composés chimiques intéressants.[14] 

 

II-3-2-L’utilisation du gaz de synthèse : 

Aperçu général des applications de la  gazéification 

Depuis son apparition à l’échelle industrielle au début du XIXe siècle, le champ 

d’applications de la gazéification s’est considérablement élargi. Ces applications peuvent 

être regroupées en trois grandes catégories : 

 

 L’industrie chimique est actuellement la plus grande consommatrice de syngas, et 

la tendance devrait se poursuivre dans les années à venir, 

Plusieurs produits chimiques dont la synthèse dépend du syngas. Cette filière 

d’utilisationdu syngas est souvent appelée CTC (Coal to Chemicals) ou GTC (Gas 

toChemicals), suivant l’origine du gaz de synthèse Cinq produits sont identifiés par 

Higman et van der Burgt [15] comme étant particulièrement représentatifs de l’industrie 

chimique : le méthanol, l’ammoniaque, l’hydrogène, le CO, les oxo-alcools. 

La composition du gaz de synthèse utilisé pour chacune de ces applications peut 

fortement varier, et les procédés de gazéification sont généralement dépendants du 

produit que l’on veut produire à partir du syngas. 
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Figure II-3 :L’utilisation du syngas dans l’industrie chimique.[14] 

 

Pour la production de méthanol, nous nous intéressons à la production de syngas riche en 

CO. Le méthanol est un intermédiaire très important de l’industrie chimique, qui est utilisé 

pour la production d’un grand nombrede composés, tels que le formaldéhyde (34% de 

l’utilisation du méthanol, d’après Higman et van der Burgt [15] ou le méthyl tert-butyl éther 

(MTBE, 28%).  

 

 Le méthanol peut également permettre la production à grande échelle de dimethylether 

(DME), un composé chimique utilisé par exemple comme gaz propulseur dans les aérosols, 

qui pourrait devenir un substitut efficace au gasoil comme carburant des moteurs diesels, en 

raison de ses performances supérieures et de ses propriétés particulièrement attractives 

pour la protection de l’environnement.[16] 

 

 Production d’électricité: La production d’énergie électrique doit faire face à de 

nombreux défis, à la fois économiques, techniques et environnementaux. Les 

centrales à cycle combiné fonctionnant augaz ou au fuel sont particulièrement 

attractives en raison de leurs bonnes performancesénergétiques et de leurs faibles 

impacts sur l’environnement.[17] 
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II-4-Généralités sur les procédés de production du syngaz: 

II-4 -1- Généralités et historique sur les procédés de conversion des hydrocarbures : 

Le procédé de reformage des hydrocarbures est apparu au début du XXème siècle à 

l’occasion des études et recherches conduites par le Dr F.Bergius, puis il est développé en 

Allemagne à l’IG Farben pour la fabrication des carburants de synthèse. En 1930, la 

Standart Oil company de New Jersey réalisa les premières unités industrielles de 

reformaged’hydrocarbures. D’autres réalisations suivirent rapidement, en Angleterre et en 

Allemagne principalement. A partir de 1970, le gaz naturel, de plus en plus abondant et 

moins onéreux, remplaça progressivement le naphta comme source d’alimentation. La 

principale raison de cette évolution est le cout de la matière première, la simplification du 

reformage et les meilleures performances énergétiques. Alors la taille de la section de 

reformage est l’élément limitant l’augmentation des capacités unitaires. 

Le choix d’un procédé de production de « syngaz » est fonction du rapport H2/CO souhaité 

en sortie de réacteur, de la pureté des produits, de la capacité de l’installation, de la 

disponibilité de la matière de base ou de la ressource, les procédés thermo-catalytiques de 

production de l’hydrogène principal constituant de syngaz sont les plus répandus.[18,19] 

Diverses voies de production de gaz de synthèse sont industriellement utilisées dont:[20 ,21] 

 L’oxydation partielle (POX) 

 Le reformage à sec (DR) 

 Le steam reforming(SMR) 

 Le reformage autotherme (ATR) 

II-4-2-L’oxydation partielle (POX) : 

 

 C’est une autre méthode valable commercialement pour extraire l’hydrogène des 

hydrocarbures. Ici, le méthane (ou d’autres charges d’hydrocarbures) est oxydé pour 

produire le monoxyde de carbone et l’hydrogène selon la réaction. 

 

  CH4 + 1/2 O2 CO + 2 H2    (1)            ∆H°= -36 MJ/Kmol CH4 

 CnHm+ n / 2 O2  n CO + m / 2 H2      (2) 

 

La réaction est exothermique, nécessite pas d’échange de chaleur et catalyseur à cause de 

la température élevée [22] et elle n’utilise pas la vapeur d’eau surchauffé,  il est réalisé  dans 

un réacteur plus petit, ce qui engendre un moindre cout en équipement, la réaction étant 

environ deux fois plus rapide que celle de vaporeformage. 
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Cependant, le rendement en hydrogène par atome de carbone, est inférieur. Cette réaction 

est réalisée en présence ou non de catalyseur, mais a quelque tendance  à être limitée par 

un transfert de masse à cause des températures élevées [21, 22, 23].La présence d’un 

catalyseur abaisse la température de la réaction, et promeut la sélectivité en CO et H2, alors 

que les réactions de phase gaz conduisent plutôt au CO2 et H2O [24].  

On conclut que l’oxydation partielle consiste à transformer une partie des hydrocarbures en 

oxyde de carbone qui est utilisé ultérieurement pour la décomposition de l’eau. Elle se 

distingue essentiellement du steam reforming par le fait qu’elle constitue une solution 

élégante d’apport de calorie. 

  

 

                                    Figure II-4 : Design du réacteur pour POX. [25] 

 

II-4-3- Reformage à sec (Dry Reforming, DR) : 

Le  reformage à sec (DR) consiste en une réaction entre l’hydrocarbure et le CO2 pour former 

le gaz de synthèse : l’H2 et CO (3). Cette réaction, très endothermique, présente un intérêt 

industriel, en particulier quand le méthane est utilisé comme hydrocarbure, pour la synthèse 

de méthanol, dans les procédés de carbonylation, Fischer-Tropsch, etc [26]. La réaction de 

DR est influencée par la réaction inverse de water gaz shift qui peut avoir lieu simultanément 

ce qui conduit à un rapport global H2/CO plus petit. 

 

CnHm+ n CO2    2nCO + m /2 H2   (3)      

 

Une étude réalisée par Ross [26], sur le DR du CH4, Montre que thermodynamiquement il est 

possible de réaliser cette réaction à basse température (<400°C), en dépit de la faible 

conversion du méthane pour des rapports CO2/CH4 bas. Le reformage à sec est favorisé à 

hautes températures et à basses pressions, en présentant la particularité d’être plus 

endothermique et de favoriser le dépôt de carbone [27] .La réaction de reformage sec du 

méthane (DRM) se présente comme une alternative, du fait qu’elles utilisent deux gaz à 

effets indésirables (réchauffement climatiques).D’autres parts, le reformage sec est capable 
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de produire l’hydrogène avec un faible rapport H2/CO sous certaines conditions. Par 

conséquent, le procédé du reformage sec aura une signification importante de point de vue 

industriel et environnemental, particulièrement sur les catalyseurs à base de nickel du au 

faible cout et à la disponibilité des réactifs. 

 

II-4-4-Vaporeformage (steam reforming, SR): 

Le vaporeformage est le procédé le plus répandu dans la production d’hydrogène et de 

syngaz. Le premier brevet faisant référence à la réaction, en présence d’un catalyseur à 

base de nickel, date de 1912 et la première unité industrielle a été mise en place au début 

des années1930 à Baton Rouge en Louisiane(USA).La production d’hydrogène par 

vaporeformage est probablement la méthode la plus répandue dans les procédés chimiques 

industriels. [2] 

Le vaporeformage d’un hydrocarbure s’écrit sous la forme : 

 

              CnHm+ n H2O                n CO + (n+ m/2) H2         ∆H°298>>0         (4)   

 

Ce type de procédé, qui opère en présence de catalyseur, permet de traiter des charges 

allant du méthane jusqu'à des coupes de point final 200°C, ces derniers étant actuellement 

peu utilisées. Elle fait réagir des hydrocarbures et de l’eau à température élevée et pression 

modérée à fin de rompre les liaisons C-C et C-H des réactifs et de produire un gaz de 

synthèse riche en hydrogène. 

 

II-4-5-Steam reforming du méthane: 

Au cours du vaporeformage, le méthane réagit avec de la vapeur d’eau (comme principale 

agent d’oxydation), avec un temps de contact de plusieurs secondes, sur un catalyseur, 

suivant la réaction (5), pour former l’hydrogène et le monoxyde de carbone. La réaction 

conduite dans les conditions stœchiométriques à un rapport H2 /CO égale à 3.La technologie 

SMR est la plus utilisée pour la production de syngaz.   

  

La réaction est très endothermique, le procédé est donc énergivore. A fin d’abaisser la 

température à laquelle la réaction se produit, des catalyseurs à base de nickel (Ni) sont 

couramment utilisés. Au cours de la réaction le méthane réagit avec l’eau comme principal 

agent d’oxydation [28], elle peut alors avoir lieu à partir de 600°, sous 25-30 atm.  

 

CH4+H2O=CO+3 H2 (5) 

Le gaz naturel étant une matière première qui contient des éléments soufrés, du méthane et 

d’autres hydrocarbures gazeux (éthane, propane, butane) en faibles quantités. Le soufre est 
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un poison pour les catalyseurs utilisés, le GN est tout d’abord admis dans une unité de dé-

sulfuration. 

 

Les catalyseurs utilisés pour la désulfuration sont majoritairement à base d’oxyde de zinc 

ZnO. Le soufre est piégé par réaction avec l’oxyde de zinc pour former un sulfure de zinc 

(ZnS). La réaction se fait dans un réacteur à haute température entre 840° et 950°C et à 

pression élevée (entre 20 et 40 bar). Malgré la loi de le chatelier qui nous indique qu’une 

haute pression est défavorable à la production de dihydrogène, celle-ci est nécessaire pour 

faire passer de gros débits de gaz à travers les canalisations. 

 

Les réactions principales :  

Le SR repose essentiellement sur l’oxydation ménagée du méthane ou d’autres 

hydrocarbures : [28] 

 

CnHm + 1/8 (4n-m) H2O                  1/8 (4n+m) CH4 + 1/8 (4n-m) CO2          (6) 

 

Les reactions de SMR: 

 

CH4+H2O                             CO+3 H2                         (5)                        ∆HR= 206 KJ/mol 

 CO + H2O                           CO2 + H2                (7)                        ∆HR=-41 KJ/m 

CH4 + CO2                                          2CO + 2H2             (8)                        ∆HR= 260 KJ/mol 

 

Les réactions secondaires: 

La formation  de coke (cokéfaction) peut endommager les réacteurs en se déposant et en 

bouchant les tubes, selon les réactions : 

 

CH4                                    Cgraphite+ 2 H2                                                   ∆Hr
° (760°C) = 90Kj/mol 

2 CO  Cgraphite + CO2 (équilibre de Boudouard) 

 CO  + H2  Cgraphite + H2O 

 

Les conditions de température et de pression sont donc choisies de façon à minimiser la 

formation de carbone solide compte tenu de ses différentes réactions. C’est pour cela qu’on 

choisit un rapport molaire entre la vapeur et le méthane (S/C) compris entre 1,5 et 3. L’eau 

en excès permet d’éviter la formation de carbone et de consommer ce qui s’est formé selon 

la 3èmeréaction. Trop d’eau en excès serait trop couteux. 
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II-4-6-Reformage autotherme : 

Le reformage autotherme du méthane est une combinaison des deux procédures : 

vaporeformage SMR et l’oxydation partielle POX. Ainsi, dans le vaporeformage il ya un 

contact entre un gaz riche en oxygène qui est la vapeur en présence d’un catalyseur. 

Ici, ce procédé catalytique de reformage du méthane fait intervenir trois réactifs (CH4, H2O et 

O2).Le reformage autotherme est conçu pour conserver de l’énergie, par ce que l’énergie 

requise est générer par l’oxydation du méthane. Puisque le procédé consomme l’énergie 

thermique produite, il est appelé autothermique. 

Comme les procédés déjà citer son but est de produire le gaz de synthèse. La valeur de 

rapport H2/CO du syngaz obtenu est en fonction des fractions de gaz réagit introduit dans le 

réacteur, donc sa valeur est de 2 à 1.[29] 

 

 CH4 +1/4 O2 +1/2 H2O = CO + 5/2 H2 

 CmHn+m/4 O2+m/2 H2O = mCO+ (m/2+n/2) H2 

 

La figure II-5présente le schéma d’un réacteur ATR. Le gaz naturel et le dioxygène sont 

préchauffés et mélangés à la vapeur d’eau. Les deux flux gazeux résultants (CH4+H2O et 

O2+H2O) sont injectés de manière séparée par le haut de la chambre et parviennent dans la 

zone supérieure du réacteur où le méthane réagit majoritairement avec O2 via des réactions 

d’oxydation partielle. Lorsque tout le dioxygène a été consommé les réactions de reformage 

du méthane en présence d’eau deviennent majoritaires. La réaction de water-gas shift 

(WGS)a lieu également, ainsi que des réactions de pyrolyse mettant en jeu des 

hydrocarbonés plus lourds. Dans la partie inférieure du réacteur, ces réactions sont 

favorisées par la présence d’un lit catalytique au nickel, afin d’obtenir en sortie de réacteur 

des propriétés proches de l’équilibre thermodynamique. La partie supérieure du lit 

catalytique étant soumise à des températures de gaz très élevées, comprises entre 1400 K 

et 1700 K.[30] 

WGS: CO + H2O           CO2+H2              (∆H0 = +41kJ/mol) 

                                             

                                           FigureII-5 : Schéma d’un réacteur ATR. 
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II-5-Comparaison entre les différents types de procédés de 

conversion du méthane : 

Globalement, nonobstant les différents types de procédés, le reformage du méthane est une 

opération très importante dans la matrice mondiale d’énergie. D’après les types de reforming 

vu auparavant, il s’est avéré que le procédé principal est celui de steam reforming, par ce 

qu’il possède la meilleure valeur de rapport H2/CO, le gaz obtenu est l’idéal pour le 

développement de plusieurs procédés catalytiques. Mais ce procédé est considéré comme 

étant couteux, les autres types sont conçu alors comme des alternatives pour  réaliser le 

reformage du méthane et ils ont été développé pour conserver l’énergie thermique, le choix 

doit donc tenir compte de la viabilité économiques et l’application de syngaz produit [31]. 

 

Tableau II-3: Compositions optimales du gaz de synthèse selon le procédé envisagé. [31] 

 

Procédé Composé optimale Co-réactif 

Ammoniac H2 /N2=3  

Méthanol (H2-CO2) / (CO+CO2)=2  

DME (Di-Méthyl-Ether) (H2- CO2)/ (CO+CO2)=2  

Fischer – Tropsh (haute T) (H2- CO2)/ (CO+CO2)=2  

Fischer – Tropsh (basse T) H2 /CO ≈2  

Acide acétique CO Méthanol 

Alcools H2 /CO=1 Oléfines 

Hydrogène industriel 99,99 H2  

Hydrogène pour piles à 

combustibles type PEMFC 

<50ppm CO  

Gaz réducteur (ex : minerai de 

fer) 

(H2O+CO2)/(H2+CO+CO2+H2O)<0,05  

 

Mais pourquoi le steam reforming est la technologie la prédominante ?  

 Haute production d’hydrogène ; 

 Hautement mature et éprouvé ; 

 Fiable ; 

 Facile à opérer ; 

 flexibilité liée au choix de la matière première et dans l’intégration de la chaleur ; 

  améliore la fiabilité du streaming ; 

 Adaptation de l’exportation de la vapeur suivant la demande précise ; 
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 Stable, rapide et une capacité efficace qui varie selon la demande et l’utilisation du 

syngaz ; [31] 

 

Tableau II-4 : Comparaison des technologies de génération de syngaz à partir du gaz 

naturel. [32] 

La technologie Avantages Désavantages 

 

 

 

SMR 

-Expérience industrielle étendu. 

-Sans apport d’oxygène. 

-La température de process est 

moindre. 

-Nécessite le meilleur rapport CO/H2 

selon l’utilisation de ce dernier. 

 

-Le rapport CO/H2 généralement 

supérieur à CO/H2 nécessaire 

quand le CO est nécessaire dans 

l’utilisation. 

-Plus grande émission d’air. 

 

 

 

 

ATR 

-Un rapport CO/H2 favorable. 

-Une température de process inférieur à 

celle de POX. 

-Ecoulement faible du méthane. 

-La composition du syngaz en gaz 

naturel peut être optimisée par 

l’ajustement de la température de sortie 

de reformeur. 

 

-Une expérience commerciale 

limitée. 

-Nécessite l’apport d’oxygène. 

 

 

 

 

 

 

 

POX 

-Ne nécessite pas une désulfuration de 

la charge. 

-Absence de catalyseur qui permet la 

formation de carbone et, donc, opération 

sans vapeur, qui diminue 

significativement le contenu en CO2 

dans le syngaz. 

-Ecoulement faible en méthane. 

-Un rapport H2/CO bas qui est considéré 

comme un avantages pour les 

applications qui nécessite un 

rapport<2.0. 

 

-Nécessite l’apport d’oxygène. 

-Le bas rapport de CO/H2 est un 

désavantages pour les applications 

qui nécessitent un rapport>2.0. 

-Haute température de process. 

 

 



Chapitre II : Procédé de production du gaz de synthèse.             

 

 Page 19 
 

II-6-Aspects thermodynamiques :  

La réaction de vaporeformage est une réaction très endothermique. Elle nécessite des 

conditions de températures assez élevées (T > 800°C) afin d’ajuster H2, par rapport à CO et 

CO2. Des pressions de travail assez fortes (10-40 bar) sont également employées 

industriellement. L’utilisation d’un catalyseur approprié pourra en particulier réduire la 

température defonctionnement du procédé. Ce dernier contrôlera les mécanismes 

réactionnels et jouera doncun rôle dans l’équilibre entre les réactions de vaporeformage. 

Mais un catalyseur ne permettra en aucun cas de modifier la thermodynamique d’une 

réaction, son effet n’apparaît qu’au niveau de la cinétique de celle-ci. 

Quel que soit l’hydrocarbure considéré, une augmentation de la température s’accompagne 

d’une diminution de ∆G (énergie libre de Gibbs) de réaction. L’équilibre thermodynamique 

est donc de plus en plus déplacé vers les produits. [1] 

II-7- Les catalyseurs utilisés dans le vaporeformage : 

Dans la problématique des réactions catalysées, et en particulier dans celles concernant 

le reformage du méthane, un choix judicieux de la nature du catalyseur et de son support est 

primordial. Le catalyseur est, par définition, une entité qui permet d’accélérer une réaction; il 

participe à celle-ci, mais ne fait partie ni des produits, ni des réactifs, et n'apparaît donc pas 

dans son équation-bilan. Dans le vaporeformage du méthane, le catalyseur permet de 

diminuer la température de la réaction, et ainsi d’éviter le domaine de température favorable 

à des réactions parasites. Lorsqu’un catalyseur est utilisé pour cette réaction, le support doit 

présenter une surface spécifique permettant de bien disperser les particules de la phase 

active pour réagir avec le méthane. Le choix de la combinaison catalyseur – support dans la 

catalyse joue également un rôle extrêmement important dans la nature des produits 

carbonés obtenus en fin de réaction.[2] 

Les catalyseurs utilisés pour le reformage du méthane sont fabriqués à partir d’une surface 

métallique pour adsorber et dissocier l’hydrocarbure ou le méthane et d’un support à base 

d’oxyde pour l’adsorption et la dissociation de l’eau. L’oxyde constituant le support de la 

phase métallique dispersée, le métal et un promoteur éventuel sont choisis en fonction de la 

charge pour résister aux conditions hydrothermales sévères auxquelles s’effectue le procédé 

de reformage et pour limiter la formation de coke, qui est un des soucis permanents du 

catalyseur. Le promoteur est ajouté dans la formulation pour améliorer la gazéification du 

carbone par la vapeur d’eau. 
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Bien que la plupart des métaux du groupe VIIIB(Ni, Ru, Rh, Pd, Pt, Ir…) soient actifs 

pour la réaction de vaporeformage du méthane, les catalyseurs les plus couramment utilisés 

font intervenir le nickel, dopé avec d’autres métaux ou oxydes. En effet, malgré le fait que les 

métaux nobles soient en général plus résistants à la formation de carbone, le nickel, d’un 

point de vue économique, représente le meilleur compromis coût/efficacité et reste 

communément employé dans les catalyseurs industriels.  

Des travaux de Trimm et Onsan[33] et de Rezaei et coll.[34]ont permis de classer les métaux 

couramment utilisés dans la littérature selon leur activité en vaporeformage du méthane. 

 Ils se trouvent alors par ordre d’activité décroissante.              

Ru ≈ Rh > Ni > Ir > Pt ≈ Pd >> Co ≈ Fe 

II-7-1-Différents types de catalyseurs de vaporeformage : 

L’élément essentiel des catalyseurs de la réaction de reformage est le nickel, que ce soit 

pour le reformage du méthane ou celui des hydrocarbures lourds. La nature du support varie 

selon ces deux types de reformage. Les catalyseurs de reformage de méthane ou de gaz 

naturel sont constitués d’oxyde de nickel déposé sur des supports réfractaires, qui sont soit 

un mélange d’aluminate et de silicate de calcium, soit des aluminates de calcium, soit des 

oxydes de magnésium et(ou) d’aluminium. L’évolution des conditions du reformage sous 

pression a conduit à éliminer les catalyseurs à base de silice au profit des catalyseurs 

réfractaires dits catalyseurs céramiques, très résistants, qui présentent des durées de vie 

importantes (de 8 à 10 ans). Cependant, leur surface de catalyse est relativement faible.  

Différents types de catalyseurs sont actuellement disponibles sur le marché : 

  Les catalyseurs pour le reformage de gaz naturel, ayant des teneurs en nickel de 10 

à 16% en masse, avec support réfractaire à base d’alumine ou d’aluminate de 

calcium et parfois de magnésie ; 

  Les catalyseurs résistants aux hautes températures pour le reformage de méthane 

et particulièrement le reformage secondaire contenant 3 à 6 % de nickel sur des 

supports très réfractaires à base d’alumine ; 

 Les catalyseurs de reformage des produits plus lourds (naphta), contenant de fortes 

teneurs en nickel (20 à 25 %) sur support à base d’alumine et de magnésie, qui sont 

utilisés aussi en usage mixte gaz/naphta ;[2] 

  Les principaux fabricants de catalyseurs de reformage sont : Haldor Topsoe (HTas R-

67-7H), Süd-Chemie (SC : 11-9, G-91) et Johnson Matthey (JM, katalco25-4Q &23-4). 
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II-7-2-Apport catalytique du nickel : 

Une grande diversité de catalyseurs à base de nickel (ex : catalyseur de nickel supporté par 

alumine) est disponible sur le marché grâce à leurs activités et leurs applications dans 

l’industrie pétrochimique (reformage du naphta). Ils sont également efficaces pour la 

gazéification de la biomasse et indiqués non seulement pour l’élimination des goudrons mais 

aussi pour la diminution du méthane et la conversion du gaz à l’eau permettant de modifier le 

rapport H2/CO. Le nickel catalyse également la destruction des composés azotés comme 

l’ammoniac en azote et en hydrogène. Il a été l’objet de différentes études catalytiques, en 

particulier le reformage catalytique du méthane [35] [32]. 

II-7-3-Propriétés du support influençant l’activité du catalyseur : 

L’activité d’un catalyseur ne dépend pas seulement du métal actif utilisé, elle dépend aussi 

de la nature du support et spécialement des interactions entre le métal et le support qui 

régissent la coalescence et la migration des particules de métal. Le support doit être 

suffisamment poreux pour permettre au gaz réactif d’accéder facilement aux sites actifs. 

L’acidité du support est aussi un facteur important à prendre en compte. En effet, les 

supports acides favorisent la décomposition du méthane, mais ils augmentent le craquage 

du méthane et la polymérisation menant à une formation de carbone par cokage. Les 

supports basiques améliorent l’activation de la vapeur mais diminuent l’activité catalytique. 

Les températures élevées et la haute pression partielle en vapeur d’eau limitent le choix du 

matériau pouvant servir comme support pour le catalyseur. Un support avec une surface 

spécifique élevée comme l’alumine ou l'oxyde de chrome souffre du frittage important et d’un 

affaiblissement pour des températures supérieures à 500°C. Les supports stabilisés avec un 

cément peuvent souffrir d’un rétrécissement et d’une diminution de la résistance mécanique 

après exposition à des températures élevées. En outre, il doit posséder une bonne 

résistance mécanique à cause de chocs thermiques fréquents. Ainsi, Trimm [36] a reporté les 

classements suivants de supports oxydes : 

(i) par ordre décroissant d’acidité : SiO2-Al2O3> SiO2-MgO > SiO2>> α-Al2O3>TiO2>  

ZrO2> CeO2-ZrO2> CeO2> CaO, MgO. 

 (ii) par ordre de stabilité thermique décroissante : ThO2> ZrO2 > CrO2> CaO, MgO > 

Al2O3> CeO2. 

Généralement, les solides denses avec un point de fusion élevé ont une résistance 

mécanique supérieure à celles des solides poreux avec un point de fusion bas. Dans 

certains cas, les oxydes de métaux alcalino-terreux sont utilisés pour augmenter la basicité 

du catalyseur. 
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D’autres supports ont été étudiés par Cai et coll. [37]Il s’agit d’Al2O3, ZrO2-Al2O3,CeO2-Al2O3 et 

ZrO2-CeO2-Al2O3. C’est le support ZrO2-CeO2-Al2O3 qui présente les meilleurs résultats avec 

une conversion du méthane de 85% à 750°C et une très grande stabilité du catalyseur, 

contrairement aux autres supports. Il ressort de ces études que le support doit être basique 

ou faiblement acide Kuś et coll [38], et qu’une forte interaction entre particules de métal et 

support doit exister Barbero etcoll. [39] 

II-7-4-Rôle du support catalytique : 

Le support est une partie intégrante du catalyseur et ne peut pas être considéré séparément. 

Son rôle est d’obtenir une surface active élevée et stable. Les supports catalytiques 

fréquemment utilisés pour le reformage du méthane (Al2O3, MgO, MgAl2O4, SiO2,ZrO2 et 

TiO2) présentent une porosité importante permettant d’avoir un long temps de contact entre 

les réactifs et le catalyseur. Le maintien d’une grande surface active est aussi important ; en 

effet, le support affecte la migration et la coalescence des particules (c'est-à-dire le frittage). 

Généralement, une forte interaction entre le métal et le support rend le catalyseur plus 

résistant au frittage et à la formation de carbone et permet par conséquent d’avoir un temps 

long de stabilité du catalyseur Wang.[40] 

Les autres propriétés du support telles que la porosité et la capacité de réduction 

influencent aussi sur l’activité des catalyseurs. Par exemple, les catalyseurs poreux 

conduisent à un meilleur temps de contact entre les réactifs et le catalyseur. Le support doit 

être conçu avec une porosité permettant au gaz d’accéder à toute la surface de nickel 

disponible et doit être stable et inerte dans les conditions opératoires. L’inertie du support 

signifie que son activité pour les réactions indésirables est négligeable et il ne pourrait pas 

réagir avec un composé présent dans le procédé. 

II-7-5-Forme et dimension des catalyseurs de reformage : 

Les catalyseurs de reformage peuvent être produits sous différentes formes et différentes 

tailles. Leurs dimensions doivent permettre un remplissage facile du catalyseur dans les 

tubes, d’avoir un lit catalytique avec un ratio surface-sur-volume élevé et une faible perte de 

charge. Ils doivent aussi être assez robustes pour résister à l’abrasion et à la rupture lors de 

leurs traitements ou pendant les cycles thermiques. Les catalyseurs de reformage sont 

généralement sous forme d’anneaux cylindriques (types anneaux Raschig ou anneaux pleins 

cannelés) de 17 mm de diamètre et d’une hauteur de 17, 10 ou 6 mm. [2] 

La diminution de la taille des catalyseurs pour un volume de lit équivalent permet 

d’augmenter l’activité catalytique cependant, elle augmente les pertes de charges. La figure 

II-6présente un exemple de catalyseur de reformage. Dans la conception de la forme du 
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catalyseur, un certain nombre de facteurs doivent être pris en compte : le remplissage, la 

perte de charge, la surface spécifique, les propriétés de transfert de chaleur et la robustesse. 

                              

                                  Figure II-6 : Exemple de catalyseur de reformage. 

Actuellement, de nouvelles formes d’anneaux cylindriques cloisonnés offrant une plus 

grande surface spécifique et une perte de charge plus faible ont été développées. L’objectif 

est de limiter les pertes de charge, de minimiser les limitations diffusionnelles et d’augmenter 

la conductivité thermique du matériau. Ils sont généralement fournis à l’état oxydé. Pour 

diminuer la durée des premières mises en service des installations, il existe actuellement des 

catalyseurs pré-réduits. 

La première forme de catalyseur de reforming est représentée dans la figure ci-dessous : 

                                         

                         Figure II-7: Première forme de catalyseur de vaporeformage.[41] 

Exemple de l’amélioration de la température des tubes de reformage pour des formes 

différentes de catalyseurs du concepteur KATALCOJM. 
[41] 

                           

 Figure II-8 : Amélioration de la température des tubes en fonction de la forme du catalyseur. 
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Récente forme pour le catalyseur de vaporeformage est représente ci-dessous : 

                                      

                   Figure II-9 : Forme la plus performante du catalyseur à base de nickel. 

II-8-Vitesse et cinétique de la réaction de reformage : 

La cinétique de la réaction de reformage du méthane sur des catalyseurs à base de nickel 

est largement étudiée dans la littérature. La majorité des auteurs s’accorde que la réaction 

est de premier ordre et directement proportionnelle à la pression partielle de méthane mais 

les énergies d’activation estimées varient considérablement (20 à 160 kJ/mol). Ces 

différences pourraient être expliquées par les limitations des transferts de chaleur et/ou de 

matière au sein du catalyseur .L’effet des limitations diffusionnelles a été étudié par (Bodrov 

et al, 1964 et 1967)[42]qui ont montré que la vitesse de réaction du méthane sur un catalyseur 

conventionnel Ni/alumine dépend seulement de la pression partielle en CH4, alors que sur 

une feuille en nickel (où on a moins de restriction par la diffusion), la vitesse de réaction 

dépend de la pression partielle en H2O, H2 et en CO. Le tableau II-5 présente les principaux 

modèles cinétiques proposés pour réaction SMR. 

Tableau II-5: Modèles cinétiques des réactions de reformage des hydrocarbures. [2] 

 

 

 

 

 

 

II-8-1-Mécanisme de la réaction : 

Il n’existe pas d’accord général sur le mécanisme de la réaction de reformage. Les étapes 

les plus importantes sont : (1) la décomposition du méthane à la surface du métal en 

fragments d’hydrocarbure et en atomes de carbone, (2) l’adsorption dissociative de H2O en 

Référence  Forme de la loi cinétique 

Bodrov et al, (1964)[42] 

Kohmenko et al, (1971)[43] 

Rostrup-Nielsen, (1975)[44] 

Toettrup, (1982)[45] 

Xu et Froment, (1989)[46] 

Aparaicio, (1997) [48] 

Langmuir-Hinshelwood 

Temkin Identity  

Two-step kinetics, power law 

Pellet kinetics, power law 

Langmuir-Hinshlwood 

Microkinetic Analysis 
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H et OH, (3) OH ou O se combine avec le C pour former du CO. La cinétique de la réaction 

SMR a fait l’objet de plusieurs études expérimentales et publications dans la littérature.  

                                              

                     Figure II-10: Phénomène d’adsorption sur le catalyseur du nickel. 

Les études cinétiques du reformage du méthane montrent l’impact considérable des 

conditions opératoires (température de réduction du catalyseur, composition et forme du 

catalyseur, ratio S/C utilisé…) sur la loi cinétique et des effets de limitations par les transferts 

de chaleur ou de matière. Le vrai mécanisme de la réaction SMR n’est toujours pas connu. 

Actuellement, le modèle cinétique de Xu et Froment est le plus utilisé pour simuler les 

reformeurs industriels. 

II-8-2-Influence des paramètres opératoires sur la réaction de vaporeformage : 

La conversion du méthane augmente lorsqu’on augmente la température quelle que soit la 

pression ou le rapport S/C. Elle augmente également lorsqu’on augmente le rapport S/C ou 

lorsqu’on diminue la pression. Les exigences sur la composition du « syngas » varient en 

fonction de son utilisation. Le changement de deux paramètres opératoires (la température 

et le rapport S/C) permet d’obtenir le ratio H2/CO désiré.[2] 

En effet, pour le même rapport S/C, l’augmentation de la pression défavorise la réaction de 

reformage et augmente le rapport CO/H2O comme le montre la (figure II-11) 

                                    

Figure II-11:Conversion du méthane à l’équilibre thermodynamique en fonction de la 

                                                      température et du rapport S/C. 
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Les figures II-12 et II-13 montrent l’évolution de la composition du mélange réactionnel à 

l’équilibre thermodynamique en fonction de la température à 20 bars et pour un rapport S/C 

de 3. 

 La conversion du méthane et la sélectivité en CO à l’équilibre thermodynamique en fonction 

de la température sont présentées sur la Figure II-11. Comme nous l’avons précédemment 

signalé, une augmentation de la température améliore la conversion du méthane. D’où 

l’augmentation de la sélectivité en CO lorsque la température augmente. 

                                      

Figure II-12:Composition à l’équilibre thermodynamique en fonction de la température                         

à 20 bar et un rapport S/C égal à 3. 

Globalement, le reformage à la vapeur du gaz naturel est fortement endothermique, la 

réaction entraine une augmentation du nombre de moles. Dans ces conditions, l’équilibre 

thermodynamique favorise une conversion en méthane élevée à haute température et à 

basse pression ou un rapport S/C élevé.  

Les usines modernes de production  sont généralement dimensionnées pour un rapport S/C 

inférieur ou égal 3[48]. En effet, un rapport S/C de 3 ou 2,5 réduit le débit massique et la taille 

de l’équipement. Il conduit d’autre part à une meilleure efficacité énergétique et permet de 

réduire les coûts opératoires de l’installation. 
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Figure II-13: Conversion du méthane et sélectivité en CO à l’équilibre thermodynamique en 

fonction de la température à 20 bars et un rapport S/C égal à 3. 

Tableau II-6 : Influence des paramètres opératoires sur le process du SMR. 

Paramètre Plus/moins Influence sur le process SMR 

 

 

Rapport vapeur/carbone 

 

 

Moindre (diminution) 

-Meilleur efficacité énergétique. 

-Consommation moindre de combustible. 

-Augmentation de la charge consommée. 

-Augmentation de l’exportation de la 

vapeur. 

Température de sortie de 

reformeur 

 

 

 

Température 

d’introduction de la charge 

Grande (augmentation) 

 

 

 

 

Grande (augmentation) 

-Meilleur efficacité énergétique. 

-Consommation élevée en combustible. 

-Consommation moindre de la charge 

-Augmentation de l’exportation de la 

vapeur. SR plus couteux  

-Consommation moindre en combustible. 

-Exportation moindre en vapeur. 

SR moins couteux. 

 

La température de 

Préchauffage 

Grande (augmentation) -Meilleur efficacité énergétique. 

-Consommation moindre en combustible. 

-Exportation moindre de vapeur. 
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Les conditions d’exploitation du four de vaporeformage sont : 

 Le ratio S/C, le rapport molaire entre la vapeur et le carbone (méthane) ; 

 La température de préchauffage, elle est de 350°C à 540°C ; 

 La température de sortie du gaz de reforming est entre 750°C et 830°C; 

 La pression ; 

 Pas de dépôt de carbone dans les premières fractions du lit catalytique ; 

Tel que : Une haute température résulte moins de méthane et plus de monoxyde de 

carbone, la haute pression fait augmenter le contant en méthane. 

II-9-Désactivation des catalyseurs : 

La désactivation d’un catalyseur correspond à une baisse de son activité et/ou de sa 

sélectivité durant son utilisation.[49] Le temps caractéristique de ce phénomène peut s’étaler 

de quelques secondes à plusieurs mois. Les trois principaux mécanismes menant à la 

désactivation sont : le frittage, la formation de carbone et l’empoisonnement.[50] 

Il y a une distinction entre l’empoisonnement et la désactivation thermique. Pour 

l’empoisonnement, l’activité décroit plus rapidement que la surface spécifique alors que pour 

la désactivation thermique, la surface spécifique et l’activité décroissent en même temps. La 

désactivation dépend fortement des conditions opératoires et aussi de la nature des phases 

actives. La connaissance des mécanismes menant à la désactivation est nécessaire pour 

réduire les coûts liés au remplacement des catalyseurs et aux traitements post-réaction sur 

le catalyseur usé. 

II-9-1-Frittage :  

Le frittage est une perte de la phase active par la formation de particules de taille plus 

importante entrainant une diminution du nombre de site actifs. La désactivation par frittage, 

généralement irréversible, provient souvent d’une faible interaction entre le support et le 

métal. La température à partir de laquelle elle apparait est fonction du point de fusion métal. 

Le frittage est généralement attendu à une température égale à la moitié de celle de fusion 

du métal. Pour le nickel, le point de fusion est égal à 1455 °C. Les facteurs qui influencent 

plus le frittage sont la température et la composition chimique de l’atmosphère autour du 

catalyseur [48]. Les températures élevées et la présence de l’eau augmentent 

considérablement le frittage. La présence d’alcalin (K) et/ou de sulfure peut également 

augmenter le frittage. Les autres facteurs pouvant l’influencer sont : la taille initiale des 

cristallites et leurs distributions. La structure des pores, la morphologie et la transition de 

phase du support déterminent la taille finale des particules de métal. La désactivation par le 
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frittage peut être limitée en travaillant à des températures plus basses de 0,3 à 0,5 fois celle 

du point de fusion du métal, en augmentant la dispersion et la surface active et en 

minimisant la présence de vapeur d’eau. 

II-9-2 Empoisonnement : 

La désactivation par empoisonnement des sites actifs est due à une forte chimisorption 

d’une impureté présente dans le mélange à traiter sur les sites catalytiques. Les poisons les 

plus redoutés pour les catalyseurs de reformage sont le soufre, le chlore, l’arsénite et les 

métaux lourds. La désactivation par empoisonnement est généralement irréversible. Elle 

peut être réduite en ajoutant un autre métal dans la phase active ou en modifiant la réactivité 

de la phase active. Elle peut être compensée par une augmentation progressive de la 

température de réaction. [2] 

Le Nickel est un très bon adsorbant du soufre, une petite quantité de soufre peut causer des 

problèmes. Le Soufre peut totalement désactiver le catalyseur. [51] 

                               

 Figure II-14: Adsorption du soufre par le nickel. 

II-9-3-Oxydation: 

L’oxydation de la phase active métallique est l’un des facteurs pouvant causer la 

désactivation des catalyseurs de reformage. Elle se produit pour un rapport S/C élevé et une 

faible activité catalytique. Les métaux nobles ne sont en général pas très sensibles à 

l’oxydation. L’oxydation préférentielle des catalyseurs à base de nickel se produit pour des 

températures inférieures à 500°C. Dans les conditions normales de fonctionnement, 

l’hydrogène présent dans le procédé est suffisant pour réduire la surface de nickel et la 

maintenir active. 

II-9-4-Formation de carbone : 

Dans les conditions opératoires du reformage, certains réactifs peuvent complètement se 

décomposer et se déposer sous forme d’une fine couche de carbone à la surface du 
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catalyseur. Particulièrement pour les catalyseurs à base de nickel, le reformage du méthane 

implique la formation de carbone qui peut causer des problèmes opérationnels et la 

désactivation du catalyseur. En règle générale, les hydrocarbures lourds sont plus enclins à 

la formation de carbone que le méthane. Ceci est lié au fait que les intermédiaires initiaux 

de carbone de surface se forment plus facilement avec les hydrocarbures lourds. Les 

principales voies de formation de carbone à la surface du nickel sont résumées dans le 

tableau II-7. [48] 

A basse température (< 500°C), les hydrocarbures adsorbés peuvent s’accumuler à la 

surface du catalyseur et lentement se transforme en un film non-réactif de polymère 

appelé « Gum » qui bloque et désactive le catalyseur. Ce phénomène peut être retardé par 

la présence de l’hydrogène. Notons qu’à cause de l’endothermicité de la réaction de 

reformage du méthane, l’utilisation d’un catalyseur à haute activité entraine une baisse 

considérable de température sur les sites réactionnels et accentue le risque de former ce 

type de carbone. 

Le « whisker carbon » est le second type de carbone susceptible de se former à la surface 

du nickel par diffusion d'atomes de carbone à travers les particules de métal. La vitesse de 

formation du carbone est moins importante sur les métaux nobles que sur le nickel [38]. Ce 

résultat peut être expliqué par le fait que les métaux nobles ne dissolvent pas le carbone. Le 

carbone formé à la surface des métaux nobles est d’une structure difficile à distinguer de la 

structure du catalyseur. 

Pour une alimentation en hydrocarbure et des conditions opératoires données (température 

et pression), la formation de carbone a lieu en dessous d’une valeur critique du rapport 

vapeur/carbone [48]. Ce dernier est égal à 1,2.En pratique, la formation de carbone se produit 

généralement avant que la limite thermodynamique ne soit atteinte. Par la promotion du 

catalyseur, il est possible de repousser la limite de la formation de carbone à la limite 

thermodynamique. Il est également possible de repousser la limite de formation du carbone 

même au-delà de la limite thermodynamique en utilisant des catalyseurs à base de métaux 

nobles. 

Comme indiqué dans le Tableau II-7, la formation de carbone n’entraîne pas forcément une 

désactivation du catalyseur. C’est la nature du carbone formé qui détermine dans quelle 

mesure l'activité catalytique sera affectée. [40] 
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                      Tableau II-7 : Formation de carbone durant le procédé SMR. 

Type de 

carbone 

Réaction Phénomènes impliqués Paramètres critiques 

 

 

Gum 

 

 

CnHm=(CH2)n= Gum 

Blocage de la surface par la 

polymérisation des radicaux 

CnHm adsorbée à la surface : 

Désactivation progressive 

Faible ratio S /C, absence 

d’H2, T<500°C, présence 

de composés aromatiques 

Wisker 

carbon 

CH4= C + 2H2 

2CO = C + CO2 

CO + H2 = C +H2O 

CnHm =n C + m/2H2 

Brisure des particules 

catalytiques, (Wisker carbon: 

pas de désactivation de la 

surface) 

Faible ratio : S/C, 

T>450°C, présence 

d’oléfines ou 

d’aromatiques 

Pyrolytic 

carbon 

 

CnHm= oléfine= coke 

Encapsulation des grains de 

catalyseur (désactivation), 

dépôt sur la paroi du tube 

T>600°C, long temps de 

séjours,  présences 

d’oléfines 

empoisonnement au 

soufre 

 

II-9-4-1-Les différentes formes de carbone et du coke : 

Les définitions de carbone et coke sont quelque peu arbitraires et reliées par rapport à leur 

origine. Le carbone est typiquement un produit de la réaction de Boudouard, 

                                                             2 CO ↔ C + CO2 

Alors que le coke est produit par la décomposition ou la condensation d’hydrocarbures à la 

surface des catalyseurs et est constitué d’hydrocarbures lourds polymérisés et le carbone 

graphite. Les formes du coke peuvent aller d’hydrocarbures à masse moléculaire élevée à 

des carbones primaires, tels que le graphite, en fonction des conditions dans lesquelles le 

coke a été formé et vieilli [52].  

Les mécanismes de déposition du carbone et de formation du coke sur des catalyseurs 

métalliques (à base de nickel) à partir du monoxyde de carbone et d’hydrocarbures sont 

illustrés en figures II-14. 
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Figure II-14: Formation, transformation du carbone sur le nickel (a et s font respectivement               

références aux états adsorbé et solide) 

II-9-4-2-Réduction du dépôt de coke :  

Il y a plusieurs façons de réduire le risque de formation de coke dans les réactions de 

reformage à la vapeur. Certaines de ces approches incluent : 

 L'utilisation de la vapeur en excès de stœchiométrie nécessaire, 

 L’utilisation d'un catalyseur avec des tailles de cristaux plus petits ; 

 Addition de promoteurs au catalyseur à base Nickel ; 

 L'utilisation de métaux nobles au lieu de Ni ou d'autres métaux de base ; 

  Alliage de Ni avec d'autres métaux de base ou de métal noble ; 

 Passivation de certaines des surfaces de Ni qui favorise la formation de 

carbone par du soufre ; 

 l'utilisation d'un pré-reformeur, et la réalisation de la réaction dans des 

conditions oxydantes ; 

 

II-10-Limites du procédé conventionnel de reformage : 

La production du gaz de synthèse par vaporeformage nécessite une installation de taille 

considérable (Longueur : 30 m, largeur : 30 m et hauteur : 30 m) et un temps de contact 

supérieur à la seconde [48]. 

Un four de reformage actuel se compose d’une enceinte (ou casing) de taille variable selon 

la capacité de production. A titre d’exemple, un four de reformage d’une unité SMR pouvant 

produire jusqu'à 130000Nm3/h d’hydrogène mesure environ 17 m de haut, 20 m de long et 

10 m de large. Dans l’enceinte du four, on trouve plusieurs rangées de tubes métalliques 

d’une hauteur d’environ 15 m et d’un diamètre externe d’environ 15 cm. Ces tubes sont 

remplis de catalyseur dans toutes leurs longueurs et c’est à l’intérieur de ces derniers qu’on 

fait circuler le mélange réactif vapeur d’eau / gaz naturel. Pour que la réaction de 
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vaporeformage du méthane puisse se faire, on chauffe l’ensemble par l’intermédiaire de 

bruleurs disposés régulièrement sur les murs internes de l’enceinte ou, selon la technologie 

choisie pour le four. 

 

                          Figure II-15 : Exemples de Four de reformage à la vapeur.[2] 

Le procédé de reformage catalytique à la vapeur du gaz naturel en utilisant un réacteur à lit 

fixe est aujourd’hui bien connu et bien maîtrisé pour la production d’hydrogène à grande 

échelle. Cependant, son efficacité globale est considérablement affectée par les pertes 

thermiques. A cela s’ajoutent les risques de corrosion par « métal dusting » qui diminue la 

durée de vie de l’installation et les limitations par les transferts de chaleur et/ou matière qui 

empêchent d’utiliser totalement tout le potentiel des catalyseurs (facteur d’efficacité du 

catalyseur généralement égale à 0,1) [51]. 

 Il n’est pas non plus adapté à la production d’hydrogène à petite échelle ou à des 

applications portables où la compacité, un démarrage facile et un bon contrôle de la 

température sont cruciaux. 
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  III-1-Introduction :  

 Un four est un outil utilisé pour élever la température d’un produit. Il peut être soit : 

 Un équipement destiné uniquement au chauffage (exemple : réchauffage de 

l’acier avant déformation plastique, réchauffage de pétrole brut avant 

distillation) ; 

  Un véritable réacteur dans lequel on élabore les produits (exemple : four de 

fusion de verre, four de vapocraquage de la pétrochimie). Il s’intègre 

généralement dans une ligne de production complexe dont il est un des 

éléments.   

On trouve des fours dans un très grand nombre d’activités industrielles, ce qui rend une 

approche globale assez délicate. On s’efforce d’y dégager des caractéristiques communes à 

l’ensemble des fours. La spécificité des fours dépend de l’industrie appropriée : [52] 

 Les fours de l’industrie sidérurgique ;  

Les fours de traitement thermique des métaux ; 

 Les fours de raffinage et de l’industrie chimique ; 

 Les fours de cimenterie ; Les fours de l’industrie verrière ; 

 Les fours des industries céramiques et des produits réfractaires ; 

III-2-Grandeurs  thermiques :  

Il a fallut un temps incroyablement long dans l’histoire de la science pour établir une 

distinction entre les concepts de chaleur et de température, mais une fois cette distinction 

faite, des progrès rapides ont été réalisés. [53] 

III-2-1-La température : 

La température est la traduction à l’échelle macroscopique d’un état énergétique de la 

matière à l’échelle microscopique, à savoir : 

 pour les solides : c’est l’état de vibration des atomes à l’intérieur d’un réseau 

cristallin ou de mouvement d’électrons pour les matériaux qui ont la faculté 

d’échanger des électrons (les métaux par exemple) ; 

 Pour les fluides : c’est l’état d’agitation des molécules. La température s’exprime en 

degrés Kelvin (K) ou Celsius (°C) ; 
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III-2-2-Bases thermodynamiques :  

La thermique est une branche de la thermodynamique, science qui décrit les échanges 

d'énergie entre différents constituants d'un système. La thermodynamique repose sur deux 

propositions fondamentales. L’une, appelée premier principe, exprime une propriété de 

conservation de l’énergie, considérée sous toute ses formes, au cours de la transformation 

d’un système isolé. Le premier principe peut être formulé de la façon suivante : lors d'une 

transformation, la somme des énergies mécaniques et calorifiques est égale à la variation 

d'énergie interne du système. 

III-2-3-Chaleur sensible : 

Lorsqu’un corps reçoit ou cède de la chaleur, s'échauffe ou se refroidit sans changer 

d'état, on parle alors de chaleur sensible. La variation de température T que va subir un 

corps de masse m est reliée à la quantité de chaleur Q par le coefficient de proportionnalité 

Cp  (chaleur spécifique, ou capacité calorifique). La quantité de chaleur reçue par un corps 

de masse m de capacité calorifique Cp lorsqu’il passe d’un état initial à la température T1 à 

un état final à la température T2 s’exprime par : Q1Q2 = m.Cp (T2 – T1). 

III-2-4-Chaleur latente : 

On parle de chaleur latente lorsque le corps qui reçoit ou cède de la chaleur l'utilise pour 

changer d'état, sans que sa température ne varie. La quantité de chaleur qu'il faut fournir à 

un matériau de masse m pour que, à température constante, celui-ci change d'état (solide -> 

liquide; liquide -> gaz) est donnée par :   Q = m.L où L est le coefficient de chaleur Latente.  

III-3-Modes de transfert de chaleur : 

III-3-1-Transfert de chaleur dans les fours :  

 La finalité d’un four est de transférer de l’énergie à une charge (produits) pour élever la 

température. Ce transfert se fera par les trois modes de transfert de chaleur (rayonnement, 

convection, conduction), la plupart du temps simultanément, mais dans des proportions très 

variables. [52,53] 

L’énergie correspond à un transfert ou échange par interaction d’un système avec son 

environnement. Ce système subit alors une transformation. On distingue habituellement 

deux types d’énergie : i) le travail noté W qui peut prendre diverses formes selon l’origine 

physique du transfert en jeu (électrique, magnétique, mécanique…..), ii) la chaleur notée Q. 
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La thermodynamique classique ne s’intéresse généralement qu’aux états d’équilibre et aux 

variations entre ces états, grâce à l’utilisation de fonctions d’état, qui sur un plan 

mathématique sont des différentielles totales exactes. On pourrait d’ailleurs plus logiquement 

appeler cette discipline la thermostatique.  

Le formalisme généralement utilisé nécessite ainsi seulement la connaissance des états 

initiaux et finaux sans pour autant examiner le processus de transfert d’énergie, ni les modes 

d’interaction [54,55] Les  problèmes de transfert de chaleur sont nombreux, et on peut essayer 

de les différencier par les buts poursuivis dont les principaux sont : 

 l’augmentation de l’énergie transmise ou absorbée par une surface ; 

  l’obtention du meilleur rendement d’une source de chaleur ; 

  la réduction ou l’augmentation du passage d’un débit de chaleur d’un milieu à un 

autre ; 

III-3-2-Transfert de chaleur par rayonnement : 

Principal mode de transfert pour les fours à haute température [55] , Le rayonnement 

thermique peut être considéré comme un cas particulier du rayonnement 

électromagnétique.L’exemple le plus simple est celui du rayonnement solaire. Le 

rayonnement thermique est le mode de transmission par lequel la chaleur passe d’un corps 

à haute température à un autre plus froid sans nécessité de support matériel. C’est donc le 

seul mode de transfert de chaleur qui peut se propager dans le vide. Le rayonnement 

thermique ne diffère des autres ondes électomagnétiques,comme les ondes hertziennes par 

exemple, que par son origine : la température. En effet tout corps rayonne tant que sa 

température est différente de 0K (supérieur).  

Le rayonnement thermique est un phénomène de surface.  

                   

                          Figure III-1 :Principe de transfert de chaleur par rayonnement. 
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III-3-3-Transfert de chaleur par convection : 

La convection est le mode de transmission qui implique le déplacement d’un fluide gazeux 

ou liquide (écoulement) et échange avec une surface qui est à une température différente. 

On distinguera la convection forcée (due à l’action d’une pompe, ventilateur…) de la 

convection naturelle dans laquelle le mouvement du fluide est créé par des différences de 

densité, elles mêmes provoquées par des différences de températue. 

 

                                     

  Figure III-2 : Principe de transfert de chaleur par convection. 

 

III-3-4-Transfert de chaleur par conduction : 

 La conduction nécessite un support matériel et que son origine est microscopique, liée aux 

atomes et aux molécules du milieu où se produit la conduction. La conduction peut être vue 

comme le transfert d’énergie de particules les plus énergétiques vers les particules les moins 

énergétiques, à cause des interactions entre particules. 

                              

                                Figure III-3 : Principe de transfert par conduction. 
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III-4-Caractéristiques des fours de reformage : 

Un four est conçu et calculé pour permettre de transférer au fluide une quantité de chaleur 

donnée, le débit et la température d’entrée et de sortie étant fixé par le design. 

Donc il doit être agencé en vu de la combustion d’une quantité suffisante de combustible. Il 

devra comporter les bruleurs nécessaires ; ceux-ci devront pouvoir être alimenté en 

combustible et en air. La température des produits de la combustion est toujours très élevée. 

On peut, d’ailleurs, la récupérée pour préchauffer les matières premières et /ou la génération 

de la vapeur par une zone de convection. 

Les échanges thermiques à l’intérieur des reformeurs se fait principalement par le 

mécanisme de la radiation, de la convection et celui de la conduction. Les pertes calorifiques 

à travers les murs de four se font par conduction. 

Le réchauffage de la charge sans changement de phase est le cas des reformeurs installé 

dans les unités de production de très important intermédiaires pétrochimiques, ou il s’agit de 

porter la charge à la température nécessaire pour obtenir une réaction chimique qui se 

produit dans une capacité intégré dans ce dernier en présence d’un catalyseur et pour 

remonter la température du produit à un niveau convenable lorsque l’endothermicité de la 

réaction est importante.[56] 

 

     

 

 

 

 

 

 

  Figure III-4 : Exemple de conception 3D pour un reformeur du gaz naturel par la vapeur. 

III-5-Les bruleurs :  

Le transfert de chaleur aux tubes se fait essentiellement par rayonnement (radiation des 

flammes et des parois réfractaires du four). Il existe deux types de bruleurs 

 

Zone de radiation, 

chambre de combustion 

et siège de la réaction 

catalytiques de 

reformage à la vapeur. 

Zone de convection, 

récupération de la 

chaleur des fumées 
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 les brûleurs radiants à flamme plate, disposés en nombre important sur les parois du 

four et dont les flammes chauffent le réfractaire qui irradie les tubes (brûleur 

latéraux) ; 

 les brûleurs à flamme longue, disposés en voûte ou sur la sole en nombre plus faible 

(10 fois moins), et dont la flamme irradie directement les tubes (brûleurs en terrasse, 

en voûte ou en sole) ; 

Les brûleurs sont généralement alimentés en air de combustion préchauffé pour 

économiser l’énergie. Cependant, pour limiter les émissions de polluants comme les NOx 

qui se forment à haute température, il est nécessaire de limiter le préchauffage de l’air de 

combustion à 250-300°C et d’installer des brûleurs spéciaux à faible émission de NOx. 

A la sortie de la zone de radiation, la température des fumées est généralement 

supérieure à 900°C et l’énergie peut être récupérée dans la zone aval dite de convection. 

Cette zone du four contient des faisceaux permettant de récupérer la chaleur sensible 

des fumées qui sont extraites par des ventilateurs et rejetées à l’atmosphère à une 

température comprise entre 150 et 200°C. [2] 

        

                Figure III-5 : Rassemblement du mécanisme de transfert de chaleur. [67]  

III-6-La combustion : 

Les combustibles utilisés dans les fours de raffinage ou de pétrochimie sont des gaz, gaz 

naturel ou gaz de recyclage provenant du système de production  ou encor des liquides, fuel 

oïl commerciaux ou résidus. 
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Les réactions de combustion mettent en valeur les composés  hydrocarbonés avec l’oxygène 

de l’air, ces réactions permettent de déterminer la quantité d’oxygène et donc l’air nécessaire 

à la combustion. 

III-7- Excès d’air : 

Pour avoir une combustion complète, c’est-à-dire sans présence de carbone dans les 

fumées sortante du four, il est nécessaire d’introduire dans le four une quantité d’air 

supérieur à celle strictement nécessaires à la combustion. Cette quantité est l’excès d’air 

qu’on exprime en pour–cent de la quantité d’air théorique. 

Cette notion d’excès d’air est extrêmement importante. En effet, l’air inutile à la combustion 

est réchauffé au cours de son passage dans le four à la température des fumées, ce qui 

constitue une perte supplémentaire. Il ya donc intérêt à réduire l’excès d’air au minimum, 

sans toutefois descendre au-dessous d’une limite raisonnable, car l’apparition de CO dans 

les fumées réduit considérablement la quantité de chaleur dégagée par la combustion et 

peut fort bien rendre nécessaire d’augmenter la quantité  de combustible, donc en définitive, 

diminuer le rendement plus que ne le fait un excès d’air légèrement plus élevé permettant 

une combustion complète. Les fours modernes, lorsqu’ils sont équipés de bruleurs bien 

adaptés aux combustibles utilisés, peuvent être conduits avec un excès d’air de 20% à 30%.  

III-8-Rendement d’un four : 

L’économie d’exploitation est un facteur prépondérant dans l’étude d’un four ; aussi la notion 

de rendement est importante. 

On définit le rendement d’un four comme le rapport entre la quantité de chaleur absorbée  

par la charge réchauffé, par les réactions dans le cas d’un four- réacteur comme le reformeur 

et celle absorbée par la zone de convection soit pour le préchauffage de la matière première, 

soit pour la génération de la vapeur, une partie en général très faible de la chaleur non 

absorbée est perdue par conduction à travers les parois du four  et en cas de dissipation des 

fumées à température encore assez élevée. 

III-9-Conception des reformeurs : 

 La finalité d’un four en pétrochimie est de transférer de l’énergie à une charge (produits) 

pour en élever la température. Ce transfert se fera par les trois modes de transfert de 

chaleur .Il est aussi le siège des réactions catalytiques, l’élévation de la température d’une 

matière première se fait pour atteindre la température de réaction appropriée. [52] 
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Ces fours travaillent générallement à haute température et le principal mode de transfert 

spécifiquement dans la zone de radiation (catalytique) est le rayonnement. 

Les fours de steam reforming font parti des fours de pétrochimie les plus importants. 

Le four de steam reforming ou « reformer » en anglais est un équipement très important et 

complexe qui a pour but de produire le gaz de synthèse à partir d’un mélange d’une charge 

d’hydrocarbure et de vapeur d’eau, accomplissant le rôle d’un échangeur de chaleur et d’un 

réacteur. Il est utilisé dans plusieurs procédés chimiques, tel que le procédé de production 

du méthanol. 

Dans les steam reformeurs du méthane moderne plusieurs composants font partis à cause 

de la très grande charge thermique requise, les reformeurs utilisent des tubes parallèles 

rempli de catalyseur dans une très grande zone de four tout comme l’énergie requise [59]. Il 

existe de nombreuses conceptions des fours de reformage, quant aux dispositions des 

tubes, des brûleurs, des collecteurs, des zones de convection. 

 On ne peut pas dire qu’il y ait une disposition prépondérante ; les résultats d’exploitation, les 

coûts d’entretien dans l’une ou l’autre des technologies mises en œuvre sont très 

semblables. Le rapport qualité-prix sera toujours le critère essentiel du choix, mais le nombre 

des références industrielles est aussi un facteur déterminant. Certaines techniques pourtant 

fiables ont disparu du marché par manque de compétitivité : coût trop élevé, vieillissement 

des références ; ce fut le cas de la technique ONIA-GEGI en France. 

Le design d’un reformeur est régi par le flux de chaleur maximal imposable à la surface 

des tubes. Ce dernier détermine la surface globale d’échange de chaleur nécessaire et par 

conséquent le volume de catalyseur associé qui impose la géométrie du tube. Pour un flux 

de chaleur imposé, le volume de catalyseur varie linéairement avec le diamètre du tube qui 

est choisi selon des critères mécaniques [58]. 

 Le design d’un reformeur doit aussi tenir compte des risques de corrosion par « métal 

dusting ». 

 Ce phénomène se produit en général lorsque le gaz provenant du reformeur secondaire est 

refroidi en dessous de la température d’équilibre de la réaction de Boudouard [61]. Les 

principales exigences pour un reformeur sont : une conversion totale, c'est-à- dire proche de 

celle obtenue à l’équilibre thermodynamique à la sortie du reformeur, une faible température 

des tubes pour augmenter leur durée de vie, une perte de charge constante afin d’avoir le 

même débit dans tous les tubes, une bonne conception du reformeur et un catalyseur de très 

bonne qualité. 
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              Figure III-6 : Les paramètres qui influent sur le design des reformeurs. [60] 

 

III-10- Les différents types de fours de vaporeformage : 

Parmi les technologies des fours les plus répandues, on trouve les divers types suivants :  

Les fours à brûleurs en voûte ; 

Les fours à brûleurs multiples latéraux ; 

Les fours à brûleurs en sole qui sont moins utilisé ; 

 

III-10-1-Fours à brûleurs en voûte :  

À l’origine, il y eut les fours de conception ICI (Imperial Chemicals Industries). 

Ensuite de nombreuses sociétés ont conçu des fours originaux à partir de cette conception 

de base ; parmi les plus connues, citons : Kellogg, Davy – Power Gas, Humphrey and 

Glasgow et Uhde.  Les fours verticaux avec brûleurs en voûte ont deux ou plusieurs 

rangées de tubes et des brûleurs disposés entre ces rangées ou entre les rangées 

d’extrémité et les murs réfractaires. [61] 

                                      

             Figure III-7 : Arrangement des brûleurs pour les fours à bruleurs en voute. [62] 
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Caractéristiques des bruleurs en voute : 

 Foyer de combustion compact ; 

 Nombre de bruleurs relatifs aux nombres de tubes ; 

 Le meme niveau d’entrée pour tous les bruleur ; 

 Flux de chaleur supérieur dans la zone d’introduction de la charge à cause de 

l’endothermicité de la réaction ; 

 Le contrôle de la température extérieur des tubes ; [61] 

 

                                 

                                Figure III-8 : Apparence réel des bruleurs. [60] 

III-10-2-Fours à brûleurs latéraux: 

Ces fours sont constitués d’une rangée de tubes ou de deux rangées de tubes disposés en 

quinconce entre deux murs réfractaires. De petits brûleurs radiants horizontaux sont répartis 

sur deux murs, habituellement en 5 ou 6 rangées ; chacun de ces brûleurs, couvrant environ 

1 m2 de surface plate, chauffe la paroi réfractaire qui irradie les tubes. La figure III-9 montre 

la disposition typique d’un Fours à brûleurs latéraux. [61] 

                

        Figure III-9 : Arrangement des brûleurs pour les fours à bruleurs latéraux. [61] 
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 III-10-3-Fours à brûleurs en sol :  

Ces fours comportent des rangées de tubes disposées perpendiculairement à l’axe du four, 

les rangées de brûleurs étant situées de part et d’autre des rangées de tubes. [61] 

 

                                     

         

             Figure III-10 : Arrangement des brûleurs pour les fours à brûleurs en sol. [62] 

 

III-10-4-Comparaison entre les fours à bruleurs en voute et latéraux :   

 

      Tableau III-1 : Comparaison entre les fours à bruleurs en voute et latéraux. [60] 

Paramètres Fours à bruleurs en voute Fours à bruleurs latéraux 

Configuration de l’appareillage 

Surface réfractaire/perte de 

chaleur 

Nombre de bruleurs 

Température de surface des 

tubes 

Utilisation de matériel des 

tubes 

Efficacités de la radiation 

Maintenance 

Investissement 

 

Cellule unique 

Base 

 

Base 

uniforme 

 

Presque complète 

 

Grande 

Non fréquente 

Base 

Multi cellule 

> 1,5times 

 

3-4 times 

Augmente 

 

Partiel 

 

2-4% base 

Fréquente 

Plus grand de 1,2 fois 
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III-11-Les tubes de reformage : 

Les tubes utilisés sont généralement en acier fortement allié à base de nickel de longueurs 

comprises entre 10 et 15 m. Leurs diamètres intérieurs varient entre 80 et 130 mm et leurs 

épaisseurs de 10 à 25 mm. Les matériaux des tubes doivent présenter une très bonne 

résistance au fluage à haute température. Les tubes de reformage sont conçus pour une 

durée de vie moyenne de 100 000 heures [63]. Ils sont soumis à des très grandes contraintes 

puisqu’ils opèrent à hautes températures avec un fort gradient (450-900°C). Leurs 

résistances mécaniques dépendent fortement de la température maximale de la paroi (c'est-

à-dire du flux de chaleur imposé). Une légère augmentation de la température maximale de 

paroi du tube peut entraîner une réduction importante de sa durée de vie. 

Les tubes doivent d’abord résister aux pressions et aux températures élevées, mais ils 

servent également de milieu de transfert de chaleur. Ils contiennent un mélange de vapeurs 

(CH4, CO, CO2 et H2) et à l’extérieur, ils sont exposés aux produits de combustion oxydants. 

L’augmentation de l’épaisseur des tubes risque de diminuer le transfert de chaleur et 

d’augmenter les contraintes thermiques. Les matériaux des tubes sont des alliages 

caractérisés par une forte résistance à haute température du fait de leurs teneurs en Ni et Cr 

élevées. La résistance mécanique des tubes est un élément capital de la conception du four. 

Sous l’action des variations de température, les tubes se dilatent ou se contractent de 

plusieurs centimètres. Des liaisons semi-flexibles en haut et/ou en bas, avec des contrepoids 

ou des ressorts de suspension sont utilisées pour compenser les dilatations. 

               

 

 

Figure III-11 : Ligne des tubes de 

reformage dans un four de steam 

reforming. [64] 

 

Figure III-12 : Tube de steam 

reformage et exigence d’alliage. [65] 
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III-12-Les contraintes industrielles des tubes de reformage :  

III-12-1-Corrosion et « métal dusting » : 

L’endothermicité exige une température supérieure à 620°C pour que la réaction SMR 

atteigne une activité significative. D’autre part, à 20 bars, pour limiter les pertes en méthane 

non converti, la température de sortie des gaz réactifs doit être supérieure ou égale 900°C. Il 

faut par conséquent augmenter la quantité de chaleur fournie au réacteur. Les températures 

élevées que nécessitent le procédé et la présence d’espèces comme CO, CH4 ou d’autres 

hydrocarbures accentuent les risques de carburation des matériaux du four et des tubes de 

reformage (Figure III-13). Ces derniers sont choisis pour leurs résistances à la corrosion en 

faisant un compromis entre les aspects économiques (recherche du moindre coût) et 

techniques (tenue mécanique, dureté, déformabilité, usinabilité, soudabilité, masse…). Les 

deux principaux mécanismes de corrosion carburante liée au transfert de carbone dans les 

matériaux sont : la carburation et la carburation pulvérulente ou catastrophique, 

communément appelée « métal dusting ». [66] 

                               

                          Figure III-13 : Carburation d’un tube de reformage. [67] 

III-12-1-1 : Carburation : 

La carburation consiste en la formation de  carbures dans le matériau pour des températures 

principalement supérieures à 900°C; elle se produit dans des atmosphères ayant une activité 

en carbone inférieur à 1. Elle nuit à la ductilité et à la ténacité des matériaux, notamment à 

température ambiante, en raison des contraintes supplémentaires créées du fait de 

l’augmentation de volume liée aux carbures. Elle réduit aussi la résistance à l’oxydation et à 

la corrosion. [2] 

III-12-1-2 : Le « métal dusting » : 

Le « metal dusting » est une forme catastrophique de carburation qui se caractérise par la 

désintégration du matériau en poussière de graphite et en particules de métal. Ce mode de 

dégradation est généralement localisé, avec formation de piqûres et de crevasses qui 

peuvent conduire à des perforations. Il se rencontre dans des atmosphères très carburantes, 
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riches en H2, CO ou hydrocarbures, pour des températures comprises entre 400 et 850°C  

(centrées sur 650-730°C suivant les matériaux). Le « metal dusting » est évité en réalisant 

un refroidissement brusque du « syngas » à la sortie du reformeur à l’aide d’un échangeur 

tubulaire « Waste Heat Boiler ». 

 III-12-2-point chaud et /ou bande chaude :  

Une zone inactive remplie de carbone n’est plus le siège de la réaction endothermique de 

reformage, pour absorber le flux de chaleur de four de steam reforming, donc l’énergie 

thermique n’est pas transporter tout le long de tube vers les autres réactions, à ce niveau il 

ya alors développement d’un point chaud dans le tube de reformage.  

Lorsque cela arrive approximativement à la même distance au dessous de la longueur du 

tube de reformage, ce phénomène est appelé une bande chaude. 

Ils peuvent être facilement identifié à travers un appareil d’imagerie thermique comme bande 

de région à très haute température, qui peut aussi déterminé la distribution des zones 

anormal de température sur la surface des tubes, la figure III-14 les montres avec la 

nomenclature selon la similitude.[68] 

                                         

                           Figure III-14 : Image thermique d’un tube de reformage. [69] 

Pour réduire et/ou éliminer le dépôt de carbone et la formation des bandes chaudes ou point 

chaud, le catalyseur de reforming doit être suffisamment actif au dessous de 650°C pour que 

le système produise de l’hydrogène pour maintenir l’équilibre. 

III-12-3-La durée de vie des tubes de reformage : 

En usage, le tube de reformage n’est pas isotherme, il régi des gradients de température 

d’un à l’autre.  Le changement de gradient de température entre l’augmentation la diminution 

tout le long du tube au cours de temps, puisque le catalyseur de réaction s’entassent en 

vieillissant. 
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Une chaleur non uniforme à l’entré et une activité de catalyseur non homogène causé par 

l’entassement du catalyseur lors de la dilatation des tubes sous l’effet de la température et 

l’empoisonnement du catalyseur  conduit à des points chauds. 

Ce type de point chaud  cause un taux de rompure dans une section relativement base  et 

augmente le risque de rupture dans le point considéré. Le design normal de la durée de vie 

des tubes est visé à 10 ans, basés sur l’expérience, test sur les fissurations et la métallurgie, 

mais les points et les bandes chaudes réduisent considérablement la durée de vie  des 

tubes. [68]  Transférer suffisamment de chaleur pour la réaction est essentiel. 

Si on regarde à la trajectoire de la chaleur à partir des bruleurs jusqu’au site de réaction 

catalytique, on va rencontrer des régions distincts ou le transfert est difficile. Ces régions 

sont les films minces qui recouvrent le tube et le catalyseur, ainsi que le mur du tube. Dans 

un effort d’amélioration de transfert de chaleur, les concepteurs modernes essayent de 

réduire l’épaisseur des murs. [70] 

                               

   Figure III-15 : Contrainte liée au transfert de chaleur au niveau des tubes de reformage [70] 

 III-12-4-Distribution de débit de gaz :  

Dans une large échelle, les reformeurs avec une centaine du tube connecté en parallèle, il 

est important d’assurer que le débit de gaz désiré est uniforme à travers chaque tube. Si le 

débit de gaz à travers les tubes n’est pas uniforme, alors le profil de  température varie tout 

au long des tubes et d’un à autre, l’efficacité thermique sera perdu [68]. Les caractéristiques 

du design influant la distribution de gaz et qui inclus le design de l’alimentation en gaz, 

empaquetage uniforme du catalyseur dans tout les tubes. Plus vaste le paramètre important 

est l’empaquetage du catalyseur [71]. S’il n’est pas uniforme d’un tube à un autre, la pression 
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diminue et sera irrégulière, pour le débit de gaz, alors la conversion dans un tube à un autre 

sera différente. [68] 

L’énergie thermique reprise de flux de chaleur de four avant l’évacué à l’atmosphère est une 

énergie significative à économiser dans le steam reforming du méthane. Les fours modernes 

ont un système d’échange de chaleur intégré,  cette énergie est utilisé pour préchauffé la 

charge de reformage, générer et exporter de la vapeur. 

III-13-Observations et maintenances de l’équipement de reformage : 

III-13-1- Observation visuel : 

 Tubes ; 

 Bruleurs/flamme ; 

 Le point chauds et la ligne réfractaire ;  

III-13-2-Observation et mesure sur le terrain : 

 La température de la peau des tubes ; 

 Lecture themo-graphique de la ligne réfractaire 

III-13-3 Apparence des tubes : 

Différentiation de couleur entre les tubes. 

Déformation physique. 

 Localisation de désactivation ou la formation de carbone ; cassure physique de 

catalyseur ; 

 Sédimentation du catalyseur ; [60] 
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En ce qui suit nous allons développer le système de production au niveau du 

complexe pétrochimique d’Arzew CP1/Z, unité de production de méthanol, section 

d’affectation « Section 200, four de steam reforming pour la production de gaz de 

synthèse ». 

IV-1-Généralités : 

Le méthanol de formule CH3OH, est un liquide clair, incolore, possédant une odeur 

caractéristique température d’ébullition T=64.5°C, température de fusion T=-97.8°C, 

densité=0.7924 à 20°C. Chaleur de vaporisation est de 263Kcal /Kg. Il est explosif avec l’air 

comme, il représente une perte énergétique  d’environ 50% par rapport au CO2. 

 

 

                             Figure IV-1 : Forme géométrique de la molécule du méthanol.  

Le méthanol trouve  une large utilisation en qualité de solvant, de semi-produit pour la 

fabrication de matière indispensable à la synthèse organique (formaldéhyde, diméthyle 

téréphtalate, méthyl amine, méthacrylate de méthyle, CH3COOH,… etc.).  Environ 35% du 

méthanol est converti en formaldéhyde, 13% en méthyl tertiobutyléther « MTBE », 10% en 

acide acétique. On fait la synthèse du méthanol  par réaction d’hydrogène sur l’oxyde de 

carbone (CO) et l’acide carbonique. Ces gaz  appelé également « gaz de synthèse » peut 

être obtenu par le Reforming  à la vapeur du gaz naturel.  

Le procédé de steam reforming consiste à mélanger le gaz naturel d’alimentation 

désulfuré et chaud avec de la vapeur d’eau, puis à faire réagir le mélange au-dessus d’un 

catalyseur approprié dans le four de reforming pour produire de l’hydrogène, de l’oxyde 

de carbone et du gaz carbonique. Le gaz, connu sous le nom de gaz de synthèse, est 

refroidi et comprimé jusqu’à la pression requise pour la synthèse du méthanol, avant de le 

faire réagir au-dessus du catalyseur chaud de synthèse et enfin de condenser le méthanol 

brut ainsi produit. 

Le méthanol brut est purifié par distillation afin d’enlever l’eau et les impuretés (produits 

légers) qui se forment comme sous-produits de synthèse. La production du méthanol à partir 

du gaz de synthèse passe par plusieurs étapes successives : 

 La désulfuration de la charge d’alimentation (gaz naturel) ; 

 Le steam reforming du gaz naturel avec production de H2 et CO ; 

 Le refroidissement du gaz de synthèse ; 
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  La compression du gaz de synthèse ; 

  La boucle de synthèse ; 

  La détente et stockage du méthanol brut ; 

  La distillation du méthanol brut ; 

  Production de la vapeur d’eau par récupération d’énergie ; 

La synthèse du méthanol au niveau du complexe CP1Z passe par sept 

sections successives : 100, 200, 300, 400, 500, 600 et 700. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

                      

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

                        Figure IV-2 : Organigramme de production de l’unité Méthanol. 

Section 100 : Détente et distribution 

du gaz naturel 

Section 200 : Reforming du GN à la 

vapeur 

Section 300 : Refroidissement du gaz de synthèse et séparation 

d’eau 

Section 400 : Compression de gaz de synthèse 

Section 500 : Synthèse de méthanol 

brut 

Section 600 : Distillation et pré-

stockage du méthanol 

Section 700 : Système vapeur 
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IV-2-Description des différentes sections de l’unité : [72] 

 IV-2-1- Détente et désulfuration de la charge d’alimentation (Section 100) :  

Le gaz, provenant du gazoduc, s’écoule vers le séparateur V106 à une pression de 32 bars 

où tous les hydrocarbures liquides seront éliminés. Le gaz naturel quittant le séparateur 

V106 est utilisé comme: 

 Gaz combustible  dans le four de reforming ; 

 Gaz d’alimentation du procédé de vaporeformage ; 

Le gaz de combustion est détendu à une pression de 8 bars par la vanne PICV103. Le gaz, 

alimentant le procédé, est détendu à une pression de 27atm par la vanne PICV105, puis il 

passe dans le réchauffeur de gaz naturel F204 situé dans la zone convection du four de 

reforming où il atteint une température de 400°C. 

Dans le cas ou le gaz naturel contient des traces de soufre qui constitue un poison pour le 

catalyseur du four de reforming ; de ce fait, la désulfuration du gaz naturel sera impérative 

pour diminuer la teneur de ce dernier qui ne doit pas dépasser 0,5 ppm en volume. Pour 

cela, un passage du gaz naturel au-dessus d’un adsorbeur à base d’oxyde de zinc (ZnO) à 

environ 400°C sera nécessaire. (Actuellement au niveau du complexe CP1/Z d’Arzew 

l’adsorbeur est isolé car le gaz naturel ne contient pratiquement pas de soufre.) 

L’oxyde de zinc adsorbe le soufre présent dans le gaz naturel pour former le sulfure de zinc, 

garantissant ainsi la limite admissible du soufre dans le gaz naturel d’alimentation. 

La réaction dans le désulfureur  V105 s’écrit comme sui 

H2S + ZnO          ZnS +H2O                                       (IV.1) 

Notons que dans le cas d’une présence de H2S au niveau du four de reforming on 

assistera alors à la réaction d’empoisonnement du catalyseur à base de nickel par H2S dans 

le four de reforming selon la réaction : 

Ni + H2S    NiS +H2                                                  (IV.2) 

La figure IV-3 représente le schéma technologique de la section 100. 
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IV-2-2 Steam reforming (Section 200): 

IV-2-2-1 Mélange vapeur d’eau / gaz naturel : 

A la sortie du désulfureur, le gaz naturel désulfuré est mélangé à la vapeur d’eau de procédé 

surchauffée venant de la canalisation de vapeur à 28 bars. Le débit de gaz naturel est 

contrôlé par le régulateur de débit FRC101, et le débit de vapeur est contrôlé 

indépendamment par le FRC102. Le rapport molaire normal vapeur / carbone est de 3/1. 

Compte tenu du risque de voir ce rapport trop baisser, ces deux débits sont surveillés 

étroitement. Un système de drainage approprié est prévu dans la zone des vannes de 

vapeur afin d’éliminer toute présence de condensat qui pourra se former durant l’arrêt de 

l’unité. Le mélange de vapeur et de gaz naturel s’écoule ensuite vers le collecteur d’entrée 

du four de reforming à une température d’environ 360°C et une pression d’environ 22,8 bars. 

IV-2-2-2  Four de reforming : 

Le gaz naturel désulfuré mélangé à la vapeur d’eau surchauffée alimente donc le four de 

reforming à 360°C et passe à l’intérieur des tubes où la réaction a lieu au-dessus d’un 

catalyseur à base de nickel. Le catalyseur de reforming est tassé dans 168 tubes verticaux 

et la chaleur nécessaire à la réaction (endothermique) est absorbée par le gaz par 

l’intermédiaire des parois des tubes. Le produit obtenu à la sortie du four de reforming à 

850°C et 20 atm est un gaz de synthèse composé principalement d’hydrogène (H2), de 

monoxyde de carbone (CO), d’anhydre carbonique  (CO2), de méthane et de la vapeur 

d’eau. 

Les réactions qui ont lieu dans le four de reforming sont les suivantes: 

 

CH4   +  H2O          CO + 3H2 (ΔH = + 49,3Kcal/mol) (IV.3) 

C2H6 + 2H2O          2CO + 5H2 (ΔH = + 83Kcal/mol) (IV.4) 

CO  + H2O        CO2 + H2 (ΔH = - 9 Kcal/mol) (IV.5) 

La figure IV-4 représente le schéma technologique de la section 200. 

IV-2-3- Refroidissement du gaz de synthèse (Section 300) : 

Le gaz de synthèse chaud sortant du four de reforming à une température de 850°C et à une 

pression de 20 atm est d’abord refroidi dans une chaudière de récupération H301 à une 

température d’environ 375°C par échange de chaleur avec de l’eau bouillante portée à une 
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température de 301°C. Le gaz de synthèse sortant de H301 est ensuite refroidi à environ 

157°C dans un réchauffeur d’eau d’alimentation chaudière H302; le gaz sortant de cette 

dernière avec de l’eau condensée entre dans le séparateur V303 où l’eau est envoyée vers 

l’unité de récupération des condensats de procédé. Le gaz saturé s’écoule vers le rebouilleur 

H610 de l’unité de distillation de méthanol V601 où le gaz est refroidi à environ 142°C  avec 

condensation de l’eau. Le gaz de synthèse sortant du rebouilleur H610, contient encore de 

l’eau qui est séparée du gaz dans un deuxième séparateur V605 et renvoyé vers l’unité de 

récupération des condensats; le gaz s’écoule ensuite vers un réchauffeur d’eau 

d’alimentation H303 où il est refroidi à environ 126°C. 

Le réchauffeur H303 est monté au-dessus du réfrigérant final H304, le gaz de synthèse 

s’écoule vers le bas du réfrigérant H304 où la chaleur est échangée avec de l’eau de 

refroidissement, réduisant la température du gaz à environ 40°C. Le gaz de synthèse refroidi 

sort de l’échangeur H304 avec de l’eau condensée et pénètre dans un troisième séparateur 

V302 où l’eau est éliminée et renvoyée vers l’unité de récupération des condensats. 

La figure IV-5 représente le schéma technologique de la section 300.  

IV-2-4-Compression du gaz de synthèse (Section 400) : 

Le gaz de synthèse est comprimé d’une pression de 17,5 atm à la pression de la boucle de 

synthèse qui est de l’ordre de 51,8 atm dans un compresseur de synthèse centrifuge K401 à 

deux étages. Le gaz sortant de K401 est mélangé avec du gaz sortant du séparateur de 

méthanol V502 à une température égale à 40°C. Le mélange gazeux passe ensuite dans un 

compresseur K402 où il est comprimé à une pression égale à 53,7 atm et une température 

égale à 70°C. 

La figure IV-6 représente le schéma technologique de la section 400. 

VI-2-5- La boucle de synthèse (Section 500) :  

La boucle de synthèse est la section de l’unité où une partie du gaz de synthèse est 

convertie en méthanol. Le gaz sortant du compresseur K402 s’écoule vers l’échangeur H501 

où il est réchauffé jusqu’à 245°C par le gaz sortant du convertisseur V501 à une température 

de 270°C. Celui-ci est refroidi alors jusqu’à une température de 146°C. Le gaz préchauffé  

pénètre dans le convertisseur  V501 à une pression de 52,7 atm. 

Le V501 est un récipient cylindrique vertical contenant 4 lits de catalyseur à base de cuivre 

où se passent les réactions de synthèse du méthanol: 
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CO + 2H2 CH3OH             (ΔH = -21.8kcal/mol)  (VI.6)  

CO2 + 3H2  CH3OH + H2O  (ΔH = -21.06 kcal/mol) (VI.7)  

La température du catalyseur dans toutes les parties du convertisseur est supérieure à 

210°C. Le gaz chaud sortant de la base de ce convertisseur V501 s’écoule ensuite vers le 

coté tubes  de  l’échangeur H501 où il préchauffe  l’alimentation du  convertisseur tout en 

étant lui- même refroidi à une température d’environ 146°C. Le gaz s’écoule ensuite vers  

H510 et il refroidi jusque 62°C, le gaz s’écoule ensuite vers le condenseur de méthanol H502 

où il est refroidi à environ 40°C par échange de chaleur avec de l’eau de refroidissement. A 

ce niveau, la plus grande partie du méthanol est condensée sous forme liquide. Le mélange 

constitué de gaz et du méthanol liquide s’écoule ensuite vers le séparateur de méthanol 

V502 où le liquide est séparé du gaz. Le gaz recyclé sec s’écoule pour se joindre au gaz de 

synthèse produit pénétrant dans la boucle complétant ainsi le circuit. 

La figure IV-7 représente le schéma  technologique de la section 500. 

 IV-2-5-1- Détente et stockage du méthanol brut : 

La pression du méthanol brut condensé à 40°C dans le séparateur de méthanol V502 est 

réduite à 4,5 atm. Dans le ballon de flash du méthanol V503 la plupart du gaz dissous se 

sépare du liquide et il est éliminé à la partie supérieure du ballon puis renvoyé au collecteur 

du gaz combustible pour être brulé dans le four de reforming; le méthanol brut est stocké 

dans le réservoir T651. 

IV-2-6- Distillation du méthanol brut (Section 600) : 

La distillation permet de séparer les constituants ayant des compositions différentes dans un 

mélange vaporisable. On peut effectuer la distillation en réduisant la pression à température 

constante. Sinon distillé en général à pression constante et en augmentant la température de 

haut en bas. La plupart des colonnes de distillation utilisées dans l’industrie du pétrole et 

dans les industries chimiques et pétrochimiques fonctionnent en continu. Elles sont 

alimentées en permanence par une charge dont la composition, le débit et la température 

sont constants. 

Elles produisent en tête un distillat et au fond un résidu dont la composition, le débit et la 

température sont également constants. Cette propriété est valable en tout point de 

l’appareillage; seule la pression varie légèrement entre le sommet et le fond, par suite des 

pertes de charge dans les étages (plateaux) de contact. Pour le procédé de fabrication du 
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méthanol, il y a deux colonnes de distillation : la première destinée à éliminer les produits 

légers et la deuxième à éliminer les produits lourds. 

IV-2-6-1-Elimination des produits légers : 

Le méthanol brut est pompé du réservoir de méthanol brut par la pompe P651 au sommet de 

la colonne de séparation des produits légers V601 ; cette tour contient quarante-huit 

plateaux du type tamis avec des points de prélèvement et des puits thermométriques placés 

à intervalles réguliers. Le courant d’alimentation est contrôlé et il est préchauffé de 53 à 78°C 

dans l’échangeur produit d’alimentation / produit de tête H601 par condensation d’une partie 

de la vapeur des produits de tête de la tour V601. 

La vapeur de tête ne contient qu’une proportion d’eau relativement peu élevée. Par 

conséquent, la température de la vapeur correspond pratiquement à la température 

d’équilibre du méthanol à la  pression au sommet de V601 (1,6 bars) soit 74°C.  La majeure 

partie de la vapeur est condensée successivement dans l’échangeur H601 et dans 

l’aérocondenseur H602. 

Les condensats produits dans chacune des unités sont purgés séparément dans le ballon de 

reflux V603; la vapeur non condensée est sous-refroidie à environ 36°C dans 

l’aérocondenseur final H603 refroidi à l’eau et enfin purgée dans le ballon de reflux V603. 

IV-2-6-2-Gaz de stripping : 

Durant la plus grande partie de la vie utile du catalyseur de gaz de synthèse du méthanol, la 

concentration  des  produits légers dans le méthanol brut est faible,  et les gaz permanents 

dissous dans le liquide sont suffisants pour purger les produits légers du système. Vers la fin 

de la vie utile du catalyseur, une quantité plus élevée de produits légers est produite, et du 

gaz de stripping supplémentaire pourrait être nécessaire pour l’élimination efficace des 

produits légers. 

IV-2-6-3-L’élimination des produits lourds : 

Les produits lourds sont soutirés de la tour de séparation des produits légers et sont admis 

dans la tour de séparation des produits lourds (V602) par la pompe alimentaire de la tour de 

séparation des produits lourds (P604). Les pressions du sommet et du fond de la tour 

doivent être respectivement de 1,53 et 1,95 bars durant le fonctionnement. 

La vapeur de méthanol est soutirée du sommet de la tour à environ 75°C, condensée dans le 

condenseur de tête H605, refroidi à l’air d’ou le condensat formé est récupéré dans le ballon 
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de reflux V604  le  méthanol final est  soutiré  de  la  tour,  et  refroidi jusqu'à  50 environ 

dans un réfrigérant de méthanol final H607, puis par de l’eau, avant d’être envoyé vers le 

réservoir de méthanol raffiné T625 A et B ayant chacun une capacité de stockage d’environ 

12 heures; les alcools lourds ont tendance à se concentrer au fond de la tour de séparation 

des produits lourds. L’eau est récupérée au fond de la colonne tandis que le méthanol 

produit (purifié) est obtenu avec une pureté au minimum de 99,85% est soutiré en tête de 

colonne. Les alcools lourds sont soutirés au voisinage du fond de colonne. 

La figure IV-8 représente le schéma technologique de la section 600. 

IV-2-7-Système de vapeur (Section 700) : 

 La production de la vapeur passe par les étapes suivantes : 

 L’eau condensée récupérée des trois séparateurs (V303, V302, V605 s’écoule 

vers le dégazeur (V751) pour éliminer les gaz sous l’effet de l’air à travers une 

pompe. 

 L’eau obtenue entre dans un réservoir d’eau puis sera pompée par (P751A-B) et se 

mélange avec l’eau déminéralisé (utilité). Le mélange s’écoule vers l’échangeur 

(H303) puis vers le dégazeur pour éliminer les gaz par l’hydrazine. 

 

Ce dégazeur contient quatre plateaux, évent (PSV). Il reçoit la vapeur BP provenant de la 

pompe Q701, la vapeur BP du séparateur V701 (CBD), une quantité d’eau condensée du 

flash pot et due l’échangeur H606. 

 

 L’eau pompée par (PQ701A, PQ701B à vapeur et PE701C électrique) chemine vers 

échangeur H302 puis vers le four (zone de convection) F206 qui chauffe l’eau (eau 

est à l’état liquide). Ce dernier s’écoule vers F208 qui a la relation avec H301 et 

F205 pour fabriquer la vapeur comme une chaudière (c’est l’étape vapeur humide). 

La vapeur humide HP=82 bar chemine vers F203 (la zone de convection) pour être 

sécher. 

 La vapeur sèche HP=82 bar va vers la turbine (Q401) de compresseur pour son 

fonctionnement et cette vapeur sort avec MP1=27 bar qui ira vers four (F201) où 

elle se mélange avec le gaz et vers la turbine de la pompe (PQ701A-B)  

La turbine marche sous l’action de cette vapeur- pour sortir avec BP=3,4 bar. La 

vapeur BP va vers le circuit vapeur BP. La vapeur MP1 est régulée par la vanne 
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Prcv701. La vapeur MP2=24 bar est régulée par la vanne Prcv703 et elle va vers 

les turbaux pompes (Q402, Q421, Q422, Q431, Q432, Q201) et sort avec la 

vapeur BP régulée par la vanne Prcv702. La vapeur BP obtenue va vers l’utilité 

pour se condenser.  

 

La vapeur  permet de faire fonctionner les machines les plus importantes au moyen de   

turbines à vapeur et par conséquent d’économiser l’énergie électrique.  

      

     *HP : haute pression=88 kg/cm2. 

     *MP1et2 : moyenne pression. MP1=30 kg/cm2, MP2=24 kg/cm2.  

     *BP : basse pression=4,2 kg/cm2.  

La figure IV-9 représente le schéma technologique de la section 700. 
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                           Figure IV-3 : Schéma technologique de la section 100.   
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                             Figure IV-4 : Schéma technologique de la section 200. 
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                                  Figure IV-5 : Schéma technologique de la section 300. 
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                                 Figure IV-6: Schéma technologique de la section 400. 
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                              Figure IV-7 : Schéma technologique  de la section 500.    
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                                   Figure IV-8 : Schéma technologique de la section 600. 
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                            Figure VI-9 : Schéma technologique de la section 700. 
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IV-3-Description du four de steam reforming F201 : [73] 

Dans le four de reforming, le gaz de procédé s'écoule au-dessus d'un catalyseur de 

reforming ou il réagit pour former de l'hydrogène, de monoxyde de carbone, de l'anhydride 

de carbone, du méthane et de la vapeur d’eau. Le catalyseur est entassé dans des tubes 

verticaux supportés qui se trouvent dans le four, le gaz absorbe la chaleur nécessaire à la 

réaction par les parois des tubes. Le gaz de synthèse sort des tubes à 20 atm et à une 

température 850°C, selon l'état d'usure du catalyseur. Le four consiste en une structure 

du type boîte rectangulaire à revêtement réfractaire qui contient 168 tubes verticaux en acier 

allié, disposés en 4 rangées de 42 tubes chacune. La longueur chauffée normale de chaque 

tube est de 10,67 m et le diamètre intérieur est de 101,6 mm. Les tubes sont fixes à leur 

extrémité inférieure, et ils sont suspendus, par leur extrémité supérieure, à un système de  

contrepoids conçu pour offrir un support presque permanent aux tubes, à toutes les 

températures.  Le mélange gaz est alimenté aux tubes individuels par un système de deux 

collecteurs principaux, quatre collecteurs transversaux et seize sous-collecteurs. Les sous-

collecteurs sont reliés aux tubes de reforming par des tubes relativement flexibles, à petits 

alésages que l'on appelle queues de cochon (pig tail), et dont l'une des fonctions est 

d'absorber une partie de l'expansion thermique considérable qui est produit entre l'état chaud 

et l'état froid. Le gaz chaud sortant par le bas des tubes de reforming s'écoule vers l'un de 

huit sous-collecteurs par les queues de cochon de qui sont similaires aux queues de cochon 

d'entrée. Le gaz est ensuite alimenté à un collecteur transversal via quatre sous-collecteurs, 

et de là vers un tuyau de sortie simple situé derrière le four. Les sous-collecteurs et queues 

de cochon de sortie sont en alliage de nickel élevé, Incoloy 807, et les autres collecteurs et 

tuyaux de sortie sont en acier au carbone à revêtement réfractaire. Les températures de 

sortie sont contrôlées par seize thermocouples répartis régulièrement parmi les tubes (TI 203 

à TI 218), ainsi que par un enregistreur de températures (TR 201), des alarmes pour 

températures excessives ou insuffisantes (TIAL/H 201) et un rupteur de température élevée 

(THC0 201) monté sur le tuyau de sortie unique situé en dessous du four. Le four est chauffé 

par des brûleurs au nombre de soixante, situés en haut de la boîte. Les flammes étant 

dirigées vers le bas, le gaz de fumées descend dans la boîte du four, parallèlement aux 

tubes, et il est pris dans cinq tunnels horizontaux en briques parcourant toute la longueur du 

four. De là, il passe dans la zone de convection. 

IV-3-1-Système de combustion: 

L'unité de méthanol produit un certain nombre de produits résiduels qui sont utilisés de façon 

très économique comme combustibles dans le four de reforming. Ces produits sont le gaz de 
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purge et le gaz de flash provenant de la boucle de méthanol, et les alcools résiduels 

provenant de section de distillation. Dans les conditions normales de fonctionnement 

(design), ces combustibles représentent 12 à 26% de la chaleur totale nécessaire au four, et 

le reste de la chaleur est fournie par le chauffage de gaz naturel supplémentaire. Les 

brûleurs sont du type à tirage induit montés dans la voute du four et chauffant vers le bas 

dans la boîte où la pression est contrôlée à - 10 mm d'eau par rapport à la pression 

atmosphérique. Les brûleurs sont étudiés pour recevoir la vaste gamme de mélanges de gaz 

prévus, Chaque brûleur possède une veilleuse alimentée par du gaz naturel provenant d'un 

contrôleur de pression indépendant (PC 101). 

IV-3-2-Systèmes de fumées : 

L'air de combustion est tiré vers les brûleurs par la différence de pression qui existe entre 

l'intérieur de la boîte de four et la pression atmosphérique. Cette différence de pression est 

maintenue par un ventilateur de fumées (K 201) qui tire les fumées de la boîte de four en 

passant par la zone de convection et les refoule dans la cheminée (S 201). 

Le débit de l'air vers chaque brûleur est fonction de la différence de pression sur l’ensemble 

des brûleurs (entre atmosphère et boîte de four) et du réglage de l'amortisseur manuel. Les 

positions de l'amortisseur sont préréglées pour donner les caractéristiques de combustion 

correctes à une pression particulière de la boîte de four. La valeur de calcul de cette 

pression est de - 10 mm d'eau (relative à la pression atmosphérique) et elle est contrôlée 

automatiquement par PIC 201 qui déclenche les aubages d'entrée vers le ventilateur K201. 

 VI-3-3-Zone de Convection : 

La zone de convection est la partie du four de reforming dans laquelle les fumées échangent 

de la chaleur avec des fluides de procédé divers tour à tour, avant d'être finalement 

refoulées dans l'atmosphère. Les fumées sortent de la boîte de four par les tunnels situés au 

bas de ce dernier, à une température de 987°C (après avoir tenu compte de l'entrée d'air), et 

sont refroidies à dans une série de cinq échangeurs de chaleur pour refroidir à une 

température de 335°C. Ces échangeurs sont munis d'amortisseurs et de by-pass à 

commande manuelle du coté fumées pour contrôler la quantité de chaleur transférée dans 

chaque serpentin. 

Les fumées s'écoulent au-dessus des économiseurs dans l'ordre suivant :  

F 205 : Chaudière à circulation naturelle située sous un ballon vapeur F 208. L'eau qui se 

trouve dans les tubes est généralement en ébullition à 301°C à une pression de 85 bars. La 

chaudière possède aussi une capacité  de réserve suffisante (en conjonction avec les 
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brûleurs auxiliaires) pour produire les 20% supplémentaires de vapeur nécessaires à la 

marge de calcul du système de vapeur. L’eau qui se trouve dans les tubes est généralement 

en ébullition à 301°C. 

                                  

 Figure IV-10 : Chaudière à circulation F205. 

F 203 : Surchauffeur de vapeur à turbine qui chauffe toute la vapeur produite dans les 

chaudières à une température définitive de 500°C à une pression de 85 bars. Le serpentin 

est divisé en deux sections F 203 A et B pour recevoir un désurchauffeur SM 301. 

F 204 : Le réchauffeur de gaz naturel qui préchauffe le gaz process froid jusqu’à une 

température de 450°C à une pression de 24 bars. Ce gaz est ensuite dirigé vers le 

désulfureur. 

F 207 : Surchauffeur de vapeurs importée qui chauffe la vapeur MP importée à une 

température de 380°C. 

F 206 : Préchauffeur d’eau déminéralisée qui chauffe l'eau coulant vers le ballon vapeur 

F208 de 215 à 285° C à une pression de 85 bars. 

La zone de convection est munie de 4 brûleurs auxiliaires situés en amont de la chaudière   

F 205. Ceux-ci ne sont pas normalement utilisés mais on les met  en marche chaque fois 

que l’on a besoin de plus des vapeurs que celle produite en refroidissant les fumées 

seulement. 

  Lorsqu’ ’ils ne sont pas allumés, ils sont fermés pour empêcher l’entrée d’air froid de 

l’atmosphère. Il s’agit encore de brûleurs à tirage induit similaires à ceux du four de 

reforming, sauf qu’ils ne brûlent normalement que du gaz naturel. 

  Le gaz combustible provient du collecteur de gaz naturel et va à une pression contrôlée 

(PIC 102) au collecteur de brûleurs. Le débit de gaz naturel est indiqué par FI 101.  
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 Figure IV-11: Organigramme explicite de la zone de convection (révision, inspection 2007). 

F206, 8 rangées de 8 tubes 

T métal maxi = 326°C 

Eau d’alimentation chaudière 

                T=230°C 

    335°C 

F204, 4 rangées de 8tubes  de 8 

tubes,  T métal maxi=402°C 

+ 

2 rangée de 8 tubes, T métal        
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             Gaz naturel  

                 T=15°C 

F203B, 10 rangées de 8 tubes 

T métal maxi=562°C 

Vapeur, T= 354°C 

F203A, 4 rangées de tubes 

T métal maxi=559°C 

Vapeur surchauffée, 540°C 
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                                  Figure IV-12: Four de steam reforming (CP1/Z). 

Zone de radiation 

Zone de 

convection : 

récupération de la 

chaleur des fumées 
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                             Figure IV-13: Four de steam reforming CP1/Z d’Arzew. 

 IV-4-Problématique : 

Le dépôt de coke est un problème majeur dans les fours des procédés pétrochimiques et 

particulièrement les fours de steam reforming. Dans cette partie  on s’intéresse à étudier les 

causes de ce phénomène, son développement, ses conséquences sur la production et les 

prévisions à faire pour minimiser ces dépôts indésirables. 

IV-4-1-Problème de formation de coke dans le four F201 : 

La formation du carbone dit « coke » est un problème majeur dans les fours de reforming. Le 

coke peut être formé par craquage non-désiré (conditions opératoires sévères) 

d’hydrocarbures ou disproportion du monoxyde du carbone. A l’état actuel, le gaz naturel 

(gaz process) est admis au niveau de la section préchauffe (zone de convection F204) du 

four et chauffé à une température de sortie T = 400°C et 25 bar. Il est ensuite mélangé à de 

la vapeur d’eau qui est à 350°C et 25 bar (mélange direct). Le mélange gaz naturel + vapeur 

d’eau est admis dans la section de steam reforming (F201) à une température actuelle de 

360°C. 

  Dans cette même section, la charge doit d’abord être surchauffée pour atteindre la 

température de réaction (850°C) pour ensuite réagir en présence du catalyseur et donner du 

gaz de synthèse. Les conditions d’entrée de la charge dans le four de vaporeformage 

impliqueraient sur le plan thermodynamique la formation inévitable du carbone.  
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 Ainsi la montée de température de 360°C jusqu’à 850°C dans la zone de radiation de four 

en présence du catalyseur provoque des chocs thermiques considérables.  

La montée en température (de T = 340°c jusqu’à 450°c) en présence du catalyseur provoque 

le phénomène de dépôt de carbone (cokage) qui est localisée au niveau de la section 

supérieure de tubes verticaux selon la réaction suivante :                CH4  ↔ C + 2H2 

IV-4-2-Causes du dépôt de coke : 

La réaction de cokage est provoquée par la présence du gaz naturel à des températures 

situées entre 340 et 450°c (en présence du catalyseur) [74], les moyens de lutte actuels sont 

l’injection d’hydrogène H2 afin d’augmenter la pression partielle de ce dernier pour pousser la 

réaction dans le sens inverse de la réaction de cokage.  

On note aussi une basse activité du catalyseur soit par empoisonnement ou fin de durée de 

vie ou encore un mauvais transfert de chaleur. 

IV-4-3-Localisation du dépôt de coke : 

La partie la plus touchée par ce problème de dépôts est principalement la partie supérieure 

des tubes de reforming ainsi que la partie du milieu à moindre mesure, la figure IV-14 donne 

une vue d’ensemble de la zone touchée par ces dépôts. 

Alors au niveau de four du steam reforming, le dépôt du carbone touche généralement 30% 

de la longueur du tube, ce dépôt est prépondérant à des intervalles de températures situées 

entre 340°C et 450°C ce qui s’accorde avec les conditions opératoires à l’entrée de la zone 

réactionnelle du four F201. 

 

Figure IV-14: Zones des tubes du four de steam reforming touchées par le dépôt de coke. 
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               Figure IV-15 : Aspect réel de contenue d’un tube de steam reforming (CP1/Z). 

IV-4-4-Conséquences du cokage sur la production : 

L’accumulation du dépôt de coke au niveau du catalyseur n’est pas sans conséquence, en 

effet plusieurs anomalies dans les paramètres de production ont été recensés ; notamment : 

 L’augmentation de la perte de charge (∆P) entre l’entrée et la sortie des tubes du four 

F201 ; 

 L’augmentation de la température de peau des tubes ; 

 La désactivation prématurée du catalyseur ;  

 La résistance à l’écoulement à l’intérieur des tubes ; 

VI-4-4-1-Augmentation de la température de peau des tubes : 

Le dépôt de coke, connu pour sa grande résistance au transfert de chaleur, provoque une 

surchauffe au niveau des peaux des tubes de la zone de radiation. 

 Le relevé des températures des tubes sur un cycle de vie de catalyseur, à l’aide d’un 

pyromètre infrarouge ; dont le fonctionnement est basé sur la mesure des radiations de 

l'objet dans le domaine de l'infrarouge ; a donné les résultats suivants (Tableau IV-1) : 
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Tableau IV-1 : Evolution de la température des tubes en fonction du temps pour un intervalle 

de temps donné. 

Date (moins)                   Zone I                  Zone II 

Janvier2010 

Avril 2010 

Aout 2010 

Novembre 2010 

Janvier 2011 

Avril 2011 

Aout 2011 

Novembre 2011 

Janvier 2012 

Avril 2012 

Aout 2012 

Septembre 2012 

Janvier 2013 

Février 2013 

Septembre 2013  

 

                    847 

853 

856 

844 

856 

864 

863 

867 

867 

870 

868 

882 

871 

878 

889 

849 

858 

861 

837 

868 

892 

900 

897 

897 

902 

894 

914 

917 

922 

900 

 

 

               Figure IV-16 : Evolution de la température des tubes pour deux zones distincts. 

Evolution de la température de peau durant un cycle de fonctionnement du 

catalyseur :  

Les zones 1 et 2 représentent chacune la température moyenne entre 10 tubes côte à côte, 

la figure suivante représente la situation des zones 1 et 2 sur la figure IV-16. 

zone 1

750
800
850
900

950

zone 1

zone 2

T max design
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Figure IV-17 : Schéma des zones mesurées par pyrométrie infrarouge en zone de radiation. 

Zone I Zone II 
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IV-4-4-2-Augmentation de la perte de charge entre l’entrée et la sortie des tubes du 

four : 

Sur les trois années de production, qui correspondent à un cycle d’utilisation du catalyseur ; 

une augmentation de la perte de charge au niveau des tubes du four a été remarquée. Il est 

à noter que  la ∆P du design est de 2,0 bar la tolérance est de 20%. 

Tableau IV-2 : Evolution de la perte de charge en fonction du temps. 

Date (mois) Pression d’entrée (bars) Pression de sortie (bars) 

           

∆P 

Mars 2007 

Mai 2007 

Juillet 2007 

Septembre 2007 

Novembre 2007 

Janvier 2008 

Mars 2008 

Mai 2008 

Juillet 2008 

Septembre 2008 

Novembre 2008 

Janvier 2009 

Février 2009 

Mars 2009 

Avril 2009 

Mai 2009 

Juin 2009 

Juillet 2009 

Aout 2009 

Septembre 2009 

Octobre 2009 

Novembre 2009 

Décembre 2009 

Janvier 2010 

Février 2010 

 

18,6 

20,0 

19,8 

19,8 

Arrêt 

19,3 

19,1 

19,5 

19,2 

19,8 

Arrêt 

20,3 

19,6 

19,2 

19,4 

19,9 

19,7 

19,4 

19,5 

18,9 

19,1 

19,5 

Arrêt 

19,8 

19,4 

16,6 

18,0 

17,7 

17,7 

Arrêt 

17,3 

17,1 

17,3 

17 

17,6 

Arrêt 

18,3 

17,6 

17 

17,2 

17,9 

17,6 

17,3 

17,1 

16,3 

16,8 

17,1 

Arrêt 

17,3 

17 

2,0 

2,0 

2,1 

2,1 

Arrêt 

2,0 

2,0 

2,2 

2,2 

2,2 

Arrêt 

2,0 

2,0 

2,2 

2,2 

2,0 

2,1 

2,1 

2,4 

2,6 

2,3 

2,4 

Arrêt 

2,5 

2,4 
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        Figure IV-18 : Evolution de la  ∆P durant un cycle de fonctionnement du catalyseur. 

 

IV-4-4-3-Résistance à l’écoulement à l’intérieur des tubes : 

Il y aura moins d’écoulement au niveau d’un tube affecté ce qui implique une augmentation 

de la perte de charge,  les autres tubes vont subir un  l’écoulement additionnel ce qui 

minimise leurs efficacité. 

 

IV-4-4-4-Désactivation prématurée du catalyseur : 

Le catalyseur à base d’oxyde de nickel déposé sur de la céramique réfractaire est conçu 

pour durer cinq années dans les conditions normales. Actuellement un remplacement 

prématuré s’impose. En effet, son remplacement se fait tous les trois ans. 

Le catalyseur a été changé en 2007, son remplacement programmé en 2012 a été 

prématurément effectué en 2010, le dernier remplacement était en (avril 2014). 

Le remplacement prématuré du catalyseur est du à : 

 

 Une perte de charge supérieure de 20% à la ∆P tolérée ; 

 Une augmentation de la température de peau des tubes de la zone d radiation qui 

      dépasse la température maximale préconisée par le constructeur (900°C) ; 

 Une augmentation du CH4 non converti qui dépasse les 4% dans le gaz de synthèse ; 

La figure suivante représente un échantillon de catalyseur de vaporeformage du GN 

désactivé par le dépôt de coke : 
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Figure IV-19: Echantillon de catalyser neuf (à gauche) et de catalyseur désactivé (à droite). 

 

IV-4-4-5-Surconsommation en gaz combustible en fin de cycle du catalyseur : 

Le dépôt de coke au niveau de la surface du catalyseur et de la surface intérieure des tubes 

en zone de radiation, engendre une grande résistance au transfert thermique et diminue la 

quantité de chaleur absorbée, ce qui fait chuter le rendement de la réaction de steam 

reforming.  

  Afin de maintenir la teneur du méthane inférieure à 4% dans le gaz de synthèse, la quantité 

de chaleur libérée par le four doit être augmentée afin d’assurer un bon rendement ce qui a 

pour effet de surconsommer le gaz combustible. 
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V-1-Introduction : 

 La section 200 est conçue de telle façon que la chaleur émise par les fumées de la 

combustion soit récupérée pour générer de la vapeur dans la zone de convection du 

four de reforming constitué d’une chaudière, des économiseurs et de quatre bruleurs 

auxiliaires. Ainsi elle est récupérée aussi dans la section de refroidissement du gaz 

de synthèse. 

Cette production de vapeur permet de faire tourner les machines les plus importantes 

telles que les turbines à vapeur et par conséquent d’économiser l’énergie électrique  

La quantité de la chaleur dégagée par la combustion du gaz naturel sert à : 

 Elever la température de la charge du four. 

 Produire de la vapeur HP. 

 Surchauffer la vapeur HP au niveau de la section F205. 

 Réchauffer l’eau déminéralisée au niveau de la section F206 

 

 Pour calculer le rendement du four de steam reforming, on détermine : 

-La quantité de la chaleur libérée par le four. 

-Le débit et la composition des fumées produites. 

-La quantité de chaleur absorbée en zone de radiation. 

-La quantité de chaleur absorbée en zone de convection. 

V-2-Détermination de la chaleur libérée par le four : 

Le  four de steam reforming est constitué de 60 bruleurs dans la zone de radiation (bruleurs 

principaux) dont les combustibles sont : 

                                                                   -Le gaz naturel (GN) 

                                                                   -Le gaz de purge (GP) 

                                                                   -Le gaz de flash (GF) 

 

Dans la zone de convection le four a quatre bruleurs (bruleurs auxiliaires) qui sont 

uniquement alimentés par le gaz naturel (GN).  
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Le tableau suivant regroupe le débit et la composition de chaque combustible : 

Tableau V-1:Débit et composition de chaque combustible 

                                                                                                            Combustible  bruleurs                                                                                                                                                                             

Combustibles de bruleurs principales                                                             auxiliaires 

Gaz naturel 

Composé              yi 

CH4          0,837 

C2H6                     0,037 

C3H8                       0,02 

iC4H10             0,003 

nC4H10             0,004 

iC5H12               0,001 

nC5H12             0,001 

nC6H14            0,001 

N2                  0,058 

CO2                0,002 

Débit(Nm3 /hr)    2470 

Gaz de purge 

Composé                 yi 

CO                 0,033 

CO2               0,054 

CH4               0,097 

N2                  0,04 

H2                 0,776 

C2H6                  - 

C3H8                            - 

iC4H10                - 

nC4H10               - 

iC5H12                        - 

12090 

Gaz de flash 

Composé                 yi 

CO                      0,031 

CO2                     0,296 

CH4                     0,153 

N2                        0,031 

H2                       0,489 

C2H6                       - 

C3H8                                     - 

iC4H10                     - 

nC4H10                    - 

iC5H12                                 - 

4,13 

Gaz naturel 

Composé              yi 

CH4             0,837 

C2H6                     0,037 

C3H8                       0,02 

iC4H10             0,003 

nC4H10             0,004 

iC5H12               0,001 

nC5H12             0,001 

nC6H14            0,001 

N2                  0,058 

CO2                0,002 

Débit(Nm3 /hr)    825 

 

V-2-1-Détermination de la quantité de chaleur libérée par la combustion du gaz naturel 

QGN : 

La chaleur libérée par la combustion du gaz naturel est calculé par la formule suivante : 

QGN = mGN   × PCImoy 

Avec : PCImoy = Σyi × PCIi 

Ou : 

PCImoy : Pouvoir calorifique inférieur moyen du gaz naturel (en kcal/kmol). 

PCIi     : Pouvoir calorifique inférieur d’un composé  

mGN       : Débit molaire du gaz naturel (en kmol/hr). 
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Le PCI moy du gaz naturel est déterminé à partir de tableau suivant : 

Tableau V-2 : PCImoy du gaz naturel 

 
Composé 

 
yi 

PCIi 
(kcal/kmol) 

 

yi ×PCIi 
(kcal /kmol) 

CH4 
C2H6 
C3H8 

iC4H10 
nC4H10 
iC5H12 
nC5H12 
nC6H14 

N2 
CO2 

 

0,837 
0,037 
0,02 
0,003 
0,004 
0,001 
0,001 
0,001 
0,058 
0,002 

 

191,760 
341,261 
488,527 
633,744 
635,384 
780,120 
782,040 
928,930 

0 
0 

160,502 
24,912 
9,771 
1,901 
2,542 
0,780 
0,782 
0,929 

0 
0 

Total 1,00  202,12 

 

PCI moy du gaz naturel: 202,12 kcal/kmol 

Débit du gaz naturel est de :  

                                                mGN = 2470 Nm3/hr = 110,3 kmol/hr 

D’où la quantité de la chaleur libérée lors de la combustion du gaz naturel est de : 

QGN =  22,9 ×106 kcal/hr 

 

VI-2-2-Détermination de la quantité de chaleur libérée par la combustion du gaz de 

purge : 

La quantité de la chaleur libérée par la combustion du gaz de purge est calculée par la 

formule suivante : 

                                                         QGP  = mGP × PCImoy 

                                           avec : PCImo y =  ΣPCIi × yi 

Ou : 

PCImoy : Pouvoir calorifique inférieur moyen du gaz de purge (en kcal/kmol). 

PCIi     : Pouvoir calorifique inférieur d’un composé  
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mGN       : Débit molaire de gaz de purge (en kmol/hr). 

Le PCImoy du gaz de purge est déterminé à partir de tableau suivant : 

Tableau V-3 : PCImoy du gaz de purge 

 
Composé 

 
yi 

PCIi 
(kcal/kmol) 

 

yi ×PCIi 
(kcal /kmol) 

CO 
CO2 

CH4 
N2 

H2 

 
 

0,033 
0,054 
0,097 
0,040 
0,776 

 
 

67,588 
0 

191,759 
0 

57,798 
 

2,230 
0 

18,601 
0 

44,851 
 

Total 1,00  65,682 

 

PCImoy du gaz de purge : 65,682 kcal/kmol 

Le débit du gaz de purge est : 

                                              mGP = 12090 Nm3/hr = 539,73 kmol/hr 

D’où la quantité de la chaleur libérée par la combustion du gaz de purge est de :  

QGP  = 35,45 × 106 kcal/hr 

 

V-2-3-Détermination de la quantité de chaleur libérée par le gaz de flash QGF : 

La quantité de la chaleur libérée par le gaz de flash QGF est calculée à partir de la formule 

suivante : 

QGF = mGF ×PCImoy 

                                                 Avec : PCImoy = Σyi × PCIi  

Ou : 

PCImoy : Pouvoir calorifique inférieur moyen du gaz de flash (en kcal/kmol). 

PCIi     : Pouvoir calorifique inférieur d’un composé  

mGP       : Débit molaire du gaz de flash (en kmol/hr). 
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Le PCImoy du gaz de flash est déterminé à partir de tableau suivant : 

 

Tableau VI-4 :PCImoy  du gaz de falsh 

Composé yi PCIi 
(kcal/kmol) 

 

yi ×PCIi 
(kcal /kmol) 

CO 
CO2 

CH4 
N2 

H2 

 

0,031 
0,296 
0,153 
0,031 
0,489 

67,588 
0 

191,759 
0 

57,798 
 

2,095 
0 

29,339 
0 

28,263 
 

Total 1,00  59,697 

 

PCImoy du gaz de flash : 59,697 kcal/kmol 

Le débit du gaz de flash est : 

                                                  mGF =  92,5 Nm3/hr =4,13 kmol/hr 

D’où la quantité de chaleur libérée par le gaz de flash : 

QGF = 0,25 × 106 kcal/hr 

 

La quantité de chaleur libérée par les trois combustibles est donnée par la formule suivante :  

QF201 = QGN +QGP +QGF 

D’où : 

QF201 = 57,99 × 106 

kcal/hr 

 

V-2-4-Détermination de la quantité de chaleur libérée par les bruleurs auxiliaires QAUX : 

La quantité de chaleur libérée par la combustion du gaz naturel QGN est donnée par la 

formule suivante : 

QAUX = mAUX × PCImoy 

                                                 Avec : PCImoy = Σyi × PCIi  
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Ou : 

PCImoy : Pouvoir calorifique inférieur moyen du gaz naturel (en kcal/kmol). 

PCIi     : Pouvoir calorifique inférieur d’un composé.  

mGP       : Débit molaire du gaz naturel vers les bruleurs auxiliaires (en kmol/hr). 

PCImoy du gaz naturel est : 202,12 kcal/kmol 

Le débit du gaz naturel brulé est: 

mAUX = 825 Nm3/hr =36,83 kmol/hr 

D’où la quantité de la chaleur libérée par les bruleurs auxiliaires est : 

QAUX = 7,44 × 106 kcal/hr 

 

V-2-5-Calcul de la quantité de chaleur totale libérée par le four : 

QF = QF201 + QAUX 

QF = (57,99 + 7,44) × 106 kcal/hr 

QF = 65,43 × 106 kcal/hr 

 

V-3-Détermination du débit des fumées  sortie four : 

V-3-1-Composition des fumées en sortie de la zone de radiation : 

Pour déterminer la composition des fumées, il faudra calculer le débit d’air avec un excès de 

20% qui est nécessaire a la combustion du gaz au niveau des bruleurs principaux et au 

niveau des bruleurs auxiliaires à fin qu’on puisse supposer que la combustion est complète. 

V-3-1-1-Combustion du gaz naturel : 

La combustion du gaz naturel conduit aux réactions suivantes : 

      CH4        +      2O2          CO2    + 2H2O 

      C2H6       +   3,5O2                       2CO2      + 3H2O 

      C3H8       +      5O2          3CO2    + 4H2O 
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      C4H10        +   6,5O2     4CO2      + 5H2O 

      C5H12      +      8O2       5CO2    + 6H2O 

      C6H14         +   9,5O2 6CO2       + 7H2O 

Pour un débit du gaz naturel brulé mGN = 110,3 kmol/hr, les débits des réactifs et des 

produits sont récapitulés dans le tableau V-5 : 

Tableau V-5 : Débit des réactifs et des produits de combustion du gaz naturel 

Composition yi Débit réactifs 
(kmol/hr) 

Débit O2 

(kmol/hr) 
Débit CO2 

(kmol/hr) 
Débit H2O 
(kmol/hr) 

Débit N2 

(kmol/hr) 

N2 
       CH4 

C2H6 
C3H8 
C4H10 

      C5H12 
C6H14 
CO2 

 
Total 

 

0,058 
0,837 
0,073 
0,02 
0,007 
0,002 
0,001 
0,002 

 
1 

6,397 
92,321 
8,052 
2,206 
0,772 
0,221 
0,110 
0,221 

 
110,3 

- 
184,642 
28,182 
11,03 
5,018 
1,768 
1,045 

- 
 

231,955 

- 
92,321 
16,104 
6,618 
3,088 
1,105 
0,55 
0,221 

 
120,007 

- 
184,642 
24,156 
8,824 
3,86 

1,326 
0,66 

- 

6,397 
- 
- 
- 
- 
- 
- 
- 
 

6,397 

 

V-3-1-2-Combustion du gaz de purge: 

CH4             +       2O2         CO2    + 2H2O 

H2                 +   0, 5O2              H2O 

CO          +      2O2    CO2     + 2H2O 

Pour un débit du gaz de purge mGP = 539,73 kmol/hr, les débits des réactifs et des produits 

sont récapitulés dans le tableau V-6 : 

Tableau V-6 : Débit des réactifs et des produits de combustion du gaz de purge 

Composition yi Débit réactifs 
(kmol/hr) 

Débit O2 

(kmol/hr) 
Débit CO2 

(kmol/hr) 
Débit H2O 
(kmol/hr) 

Débit N2 

(kmol/hr) 

CO 
       CO2 

CH4 

N2 

H2 

       
Total 

 

0,033 
0,054 
0,097 
0,04 
0,776 

 
1 

17,811 
29,145 
52,353 
21,589 

418,830 
 

539,73 

35,622 
- 

104,706 
- 

209,415 
 

349,743 

17,811 
29,145 
52,353 

- 
- 
 

99,309 

35,622 
- 

104,706 
- 

418,830 
 

559,158 

- 
- 
- 

21,589 
- 
 

21,589 
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V-3-1-3-Combustion du gaz de flash : 

La combustion du gaz de flash conduit a des réactions semblables à celles du gaz de purge. 

Pour un débit du gaz de flash m GF = 4,13 kmol/hr , les débit des produit de combustion sont 

récapitulés dans le tableau V-7 : 

Tableau V-7 : Débit des réactifs et des produits de combustion du gaz de flash 

Composition yi Débit 
réactifs 

(kmol/hr) 

Débit O2 

(kmol/hr) 
Débit CO2 

(kmol/hr) 
Débit H2O 
(kmol/hr) 

Débit N2 

(kmol/hr) 

CO 
CO2 

CH4 

N2 

H2 

 
Total 

 

0,031 
0,296 
0,153 
0,031 
0,489 

 
1 

0,128 
1,222 
0,632 
0,128 
2,019 

 
4,13 

0,256 
- 

1,264 
- 

1,009 
 

2,529 

17,811 
29,145 
52,353 

- 
- 
 

99,309 

35,622 
- 

104,706 
- 

418,830 
 

559,158 

- 
- 
- 

21,589 
- 
 

21,589 

 

Selon les trois tableaux: 

Le débit d’oxygène total mO2Total est : mO2(GN) + mO2(GP) + mO2(GF) 

mO2Total = 584,227 kmol/hr 

                                                   

Le debit de CO2 total mCO2Total  est:: mCO2Total (GN) + mCO2Total (GP) + mCO2Total (GF) 

 mCO2Total  = 221,298 kmol/hr 

  

Le débit de vapeur d’eau total est : mH2OTotal(GN) + mH2OTotal(GP) + mH2OTotal(GF)    

mH2OTotal = 786,165 kmol/hr 

  

Le débit d’azote inerte total mN2Total est : mN2 Total(GN) + mN2Total(GP) + mN2otal(GF)     

 

                                                         

  mN2 Total  = 28,114 kmol/hr   
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Le débit d’oxygène nécessaire à la combustion est 584,227 kmol/hr, donc le débit d’air 

sera : 

La composition de l’air est de 20% en oxygène et 80% en azote. 

                                                         mair = 5 × mO2Total 

                                                                                                   mair  = 2921,135 kmol/hr  

 

Pour un excès d’air de 20% ; le débit d’air sera : 

                                                         mair = (0,2+1) × 2921,135 

                                                         mair  = 3505,362 kmol/hr 

 

Le débit d’oxygène mO2 sera : mO2 = 1/5 mair  

                                              mO2 ( 20%)= 701,072 kmol/hr 

 

Le débit d’azote mN2 sera : mN2= 4/5 mair 

                                             mN2 = 2804,2896 kmol/hr 

 Oxygène en excès  

mO2 en excès = mO2( 20%) – mO2Total 

                                     = 701,072 – 584,227 

  mO2 en excès = 116,845 kmol/hr   

 Azote en excès 

mN2 en excès  = mN2 (20%)  + mN2total 

       = 2804,2896 + 28,114 

 mN2 en excès = 2832,404 kmol/hr 

La composition totale des fumées est donnée par le tableau VI-8 : 
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                      Tableau V-8: Composition des fumées des bruleurs principaux 

 

Composition Débit 
(kmol/hr) 

Composition 
% 

O2 

N2 

CO2 

H2O 
Total 

 

116,845 
2832,404 
221,298 
786,165 

3956,712 

2,95 
71,58 
5,6 

19,87 
1 

 

 

 

V-3-1-4-La composition des fumées des bruleurs auxiliaires : 

La combustion du gaz naturel conduit aux réactions suivantes : 

 

      CH4        +      2O2       CO2    + 2H2O 

      C2H6       +   3,5O2                       2CO2      + 3H2O 

      C3H8       +      5O2       3CO2    + 4H2O 

      C4H10        +   6,5O2     4CO2      + 5H2O 

      C5H12     +      8O2       5CO2    + 6H2 

   C6H14          +      9,5O2 6CO2       + 7H2O 

 

Pour un débit du gaz naturel brulé mGN = 36,83 kmol/hr, les débits des réactifs et des 

produits sont récapitulés dans le tableau V-9 : 
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Tableau V-9 : Les débits des réactifs et des produits des brûleurs auxiliaires 

Composition yi Débit réactifs 
(kmol/hr) 

Débit O2 

(kmol/hr) 
Débit CO2 

(kmol/hr) 
Débit H2O 
(kmol/hr) 

Débit N2 

(kmol/hr) 

N2 
CH4 

C2H6 
C3H8 
C4H10 
C5H12 
C6H14 
CO2 

 
Total 

 

0,058 
0,837 
0,073 
0,02 
0,007 
0,002 
0,001 
0,002 

 
1 

2,136 
30,827 
2,688 
0,736 
0,259 
0,074 
0,037 
0,074 

 
36,83 

- 
61,654 
9,408 
3,680 
1,683 
0,592 
0,351 

- 
 

77,368 

- 
30,817 
5,376 
2,208 
1,036 
0,370 
0,222 
0,074 

 
40,103 

- 
61,654 
8,064 
2,944 
1,295 
0,444 
0,259 

- 
 

74,660 

2,136 
- 
- 
- 
- 
- 
- 
- 
 

2,136 

 

Le débit du gaz brulé : 36,83 kmol/hr 

Le débit d’oxygène brulé mO2 : 77,368 kmol/hr 

Le débit d’air sera : mair = 5 × mO2 

                             mair  = 386,840 kmol/hr 

Le débit des fumées pour un excès d’air de 20% sera : 

                                mair = (0,2+1) × 386,840 

                                mair  = 464,208 kmol/hr 

La composition de l’air sera : 

mO2(20%) = 1/5 mair = 92,842 kmol/hr 

mN2(20%) = 4/5 mair = 371,366 kmol/hr 

mO2(en excès) = mO2(20%) - mO2 = 15,474 kmol/hr 

mN2 en excès = mN2(20%) +mN2  

mN2 en excès = 371,366+ 2,136 = 373,502 kmol/hr 
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V-3-1-5-La composition des fumées total (bruleurs principaux +bruleurs auxiliaires) : 

La composition des fumées totales sont récapitulés dans le tableau V-10 : 

Tableau V-10 : Composition des fumées total (bruleurs principaux +bruleurs auxiliaires) 

Composition Débit 
(Kmol/hr) 

Composition 
% 

O2 

N2 

CO2 

H2O 
Total 

 

132,319 
3205,906 
261,401 
860,825 

4460,451 

3 
71,9 
5,8 

19,3 
100 

 

V-4-Détermination de la chaleur absorbée en zone de radiation : 

Une partie de la chaleur absorbée en zone de radiation sert au chauffage le la charge 

jusqu’à la température de réaction, l’autre partie sera absorbée par les réactions chimiques 

de steam reforming qui sont endothermiques, pour effectuer un bilan de la zone de radiation 

nous allons procéder comme suit : 

1. Détermination de la quantité de chaleur absorbée par la charge : 

      a. Calcul de la quantité de chaleur des réactifs Q1 

      b. Calcul de la quantité de chaleur des produits de réaction Q2 

      c. Calcul de la quantité de chaleur sensible QS 

2. Détermination de la quantité de chaleur de la réaction 

V-4-1-Détermination de la quantité de chaleur absorbée en zone de radiation :  

La quantité de chaleur absorbée dans la zone de radiation est donnée par la formule 

suivante :[75]    :  

                                                          QZR = QR + QS 

Ou: 

 

QZR : La quantité de chaleur absorbée dans la zone radiation (kcal/hr). 

QR : La quantité de chaleur absorbée par la réaction (kcal/hr). 
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QS : La quantité de chaleur sensible des produits (kcal/hr). 

V-4-1-1- Détermination de la quantité de chaleur absorbée par la réaction : 

La quantité de chaleur absorbée par la réaction est calculée à partir de la formule suivante : 

                                                                QR = Q2 – Q1 

Q1 : La quantité de chaleur des réactifs (kcal/hr). 

Q2 : La quantité de chaleur des produits (kcal/hr). 

 

V-4-1-1-1 Détermination de la quantité de chaleur des réactifs Q1 : 

La quantité de la chaleur des réactifs est déterminée par la formule suivante : 

                                        Q1 = m (GN+vapeur) × ΔHréactifs 

Ou : 

m(GN+vapeur) : Débit total de la charge composée de gaz process et de la vapeur d’eau 

                         (kmol/hr)  

 

ΔHréactifs : Enthalpie des réactifs (annexe B) 

𝚫𝐇𝐫é𝐚𝐜𝐭𝐢𝐟𝐬 =   ∆𝐇𝐟
° +  𝐂𝐩𝐫é𝐚𝐜𝐭𝐢𝐟𝐬 

𝟔𝟑𝟑𝐤

𝟐𝟗𝟖𝐤
𝒅𝒕 +  𝐂𝐩𝐫é𝐚𝐜𝐭𝐢𝐟𝐬

𝟏𝟎𝟐𝟑𝐊

𝟔𝟑𝟑𝐊
 

 

 
i 

 

Cpréactifs : La chaleur spécifique molaire à pression constante des constituants (annexe A) 

Cp a + bT + cT2 

 

ΔHf° : L’enthalpie standard de formation des réactifs 

 i : Composé  

La composition de la charge de steam-reforming est représentée dans le tableau VI-11 
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                       Tableau V-11 : résultats des calculs de la chaleur des réactifs 

Composant Pourcentage molaire 
% 

Azote                                   N2 

Dioxyde de carbone           CO2 

Methane                             CH4 

Ethane                               C2H6 

Propane                               C3H8 

i butane                               C4H10 

n butane                              C4H10 

i  pentane                            C5H12 

n pentane   C5H12 
Hexane                                C6H14 

Vapeur d’eau                       H2O 

1,51 
0,052 
21,8 
1,90 
0,52 
0,18 
0,18 

0,052 
0,052 
0,026 
73,72 

 

Tableau V-12: Résultats des calculs de la chaleur des réactifs 

Composant yi ΔHf°
 

(kcal/kmol) 
ΔH633K 

(kcal/kmol) 
ΔH= 𝑪𝒑𝒅𝒕

𝟏𝟎𝟐𝟑𝑲

𝟔𝟑𝟑𝑲 kcal/kmol 
ΔH1023k 

kcal/kmol 
Yi ×ΔH1023k 

N2 

CO2 
CH4 
C2H6 
C3H8 
iC4H10 

n C4H10 

iC5H12 

n C5H12 

C6H14 
H2O 
Total 

0,015 
0,00052 
0,218 
0,019 
0,0052 
0,0018 
0,0018 

0,00052 
0,00052 
0,00026 
0,737 

1 

0 
-94052 
-17889 
-20236 
-24820 
-31452 
-29812 
-36920 
-35000 
-39960 
-57798 

2331,96 
-91368,38 
-15285,61 
-16854,58 
-26085,57 
-33455,77 
-23683,38 
-29777,39 
-27352,04 
-30847,76 
-55246,31 

2876,77 
3620,65 
4065,06 
5912,50 
7964,86 
10316,65 
10717,4 
12749,07 
13280,33 
15695,17 
2848,34 

 

5208,73 
-87747,73 

-11220,545 
-10942,07 
-18120,71 
-23139,12 
-12965,98 
-17028,32 
-14071,71 
-15152,59 
-52397,97 

 

78,130 
-45,63 

-2446,07 
-207,89 
-942,27 
-41,650 
-23,34 
-8,85 
-7,32 
-3,94 

-38617,30 
-42226,13 

 

D’après les résultats du tableau V-12, la chaleur des réactifs :  

ΔHréactifs=-42266,13kcal/kmole 

La quantité de chaleur des réactifs : 

Q1 = m(GN+vapeur) × ΔHréactifs 

 

tel que : m(GN+Vapeur) = 2155,357 kmol/hr et ΔHréactifs = - 42266,13 kcal/kmol 
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D’où la quantité de chaleur des réactifs est égale : 

Q1 = -91,098×106 kcal/hr 

 

V-4-1-1-2 Détermination de la quantité de chaleur des produits Q2 : 

La quantité de chaleur des produits est déterminée par la formule suivante : 

Q2 = m(GS) × ΔHproduits 

Ou : 

m (GS) : Débit total du gaz de synthèse à la sortie du four (kmol/hr) 

ΔHproduits : Enthalpie des produits (annexe B) 

tel que : 

𝚫𝐇𝐩𝐫𝐨𝐝𝐮𝐢𝐭𝐬 =   𝚫𝐇°𝐟 +  𝑪𝒑𝒑𝒓𝒐𝒅𝒖𝒊𝒕𝒔
𝟏𝟎𝟐𝟑𝑲

𝟐𝟗𝟖𝑲
𝐝𝐭 

 

 
 i 

 

Les résultats sont donnés dans le tableau suivant : 

Tableau V-13: Résultats des calculs de la chaleur des produits 

Composant 
 

Yi ΔH° 

(kcal/kmol) 
 𝑪𝒑𝒅𝒕
𝟏𝟎𝟐𝟑𝑲

𝟐𝟗𝟖𝑲 kcal/kmol 
ΔH1023 

(kcal/kmol) 
yi × ΔH1023 

(kcal/kmol) 

N2 

CO2 

CO 
CH4 

H2 

H2O 
Total 

0,010 
0,064 
0,089 
0,032 
0,478 
0,327 

1 

0 
-94052 
-26416 
-17889 

0 
-57798 

5138,83 
6304.265 
5120,996 
6668,451 
5041,558 
5984,956 

5138,83 
-87747,732 
-21295,004 
-11220,559 
5041,558 

-51813,034 

51,388 
-5615,854 
-1895,25 
-359,057 
2409,864 

-16942,862 
-22351,771 

 

D’après les résultats du tableau V-13, la chaleur des produits :  

                                                        ΔHproduits = -22351,771kcal/kmol  

Donc la quantité de chaleur des produits : 
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                                                        Q2= m(GS) × ΔHproduits 

Tel que : m(GS) =3084,068 kmol/hr et ΔHproduits = -22351,771kcal/kmole 

 

D’où la quantité de chaleur des réactifs est égale : 

Q2 = -68,934× 106 Kcal/hr 

Après avoir calculé Q1 et Q2, on calcule la chaleur absorbée par la réaction à partir de la 

formule suivante : 

QR = Q2 – Q1 

QR = 22,164×106 kcal/hr 

V-4-1-2- Détermination de la quantité de chaleur sensible des produits : 

La chaleur sensible des produits est donnée par la formule suivante : 

𝚫𝐇𝐬 =  𝑪𝒑𝒅𝒕 𝐊𝐜𝐚𝐥/𝐤𝐦𝐨𝐥

𝟏𝟎𝟗𝟑𝑲

𝟏𝟎𝟐𝟑𝑲

 

 

Les résultats des calculs sont donnés dans le tableau V-14 : 

Tableau V-14 : Résultats des calculs de la chaleur sensible 

Composant yi ΔHS 

(Kcal/kmol) 

yi × ΔHS 

(Kcal/kmol) 

N2 

CO2 

CO 
CH4 

H2 

H2O 
Total 

0,010 
0,064 
0,089 
0,032 
0,478 
0,327 

1 

449,749 
682,62 

519,156 
856,027 
494,677 
490,146 

4,497 
43,687 
46,204 
27,392 

236,455 
160,277 
518,513 

 

D’après les résultats du tableau V-14, la chaleur sensible : 

ΔHs = 518,513 kcal/kmol 
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Donc la quantité de la chaleur sensible est : 

Qs = m(GS) × ΔHS 

Tel que : m(GS) =3084,068kmol/hr et  ΔHS = 518,513 kcal/kmol 

 

D’où la quantité de la chaleur sensible est égale à: 

QS = 1,59×106 kcal/hr 

La quantité de chaleur absorbée dans la zone de radiation : 

QZR = QR + QS 

QZR = 23,75 × 106 Kcal/hr 

V-5-Calcul de la quantité de chaleur absorbée au niveau de la zone 

de convection : 

V-5-1 La quantité de chaleur absorbée par le F205 (chaudière à circulation naturelle) : 

On suppose que la quantité de chaleur nécessaire à la production de la vapeur HP est égale 

à la chaleur absorbée en négligeant les pertes à travers les parois 

𝐐𝐅𝟐𝟎𝟓 = −𝐦𝐟𝐮𝐦é𝐞𝐬    𝐂𝐩𝐟𝐮𝐦é𝐞𝐬 𝐝𝐭

𝐓𝟐

𝐓𝟏

 

mfumées=4460,451kmol/hr                                                  , T2=1063K 

Cpfumées= 6,931 +8,759.10-4T+12,591.10-7T2                  , T1 =1223K                                                     

 

QF205= 6,84 × 106 kcal/hr 

 

V-5-2 Quantité de chaleur absorbée par le F204 (Réchauffeur de GN) : 

𝐐𝐅𝟐𝟎𝟒 = −𝐦𝐆𝐍   𝐂𝐩𝐆𝐍 𝐝𝐭

𝐓𝟐

𝐓𝟏
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mGN =561,607 Kmol/hr                                                                     , T1=303K 

CpGN = 4,487 + 1,554 10-2.T + 0,023 10-5.T2                                     , T2=693K 

QF204= 2,69 × 106 kcal/hr 

 

V-5-3 Quantité de chaleur consommée par le F206 (Réchauffeur d’eau vers F208) : 

𝐐𝐅𝟐𝟎𝟔 = −𝐦𝐞𝐚𝐮  𝐂𝐩𝐞𝐚𝐮 𝐝𝐭

𝐓𝟐

𝐓𝟏

 

 

 

meau =66400 Kg/hr = 2964,28 Kmol/hr                           , T1 = 376°K 

Cpeau = 7,7 + 4,594 10-4T + 25,209 10-7T2                                , T2 = 569°K 

 

QF206= 5,53×106 kcal/hr 

 

V-5-4 Quantité de chaleur absorbée par le F203 (Surchauffeur de vapeur HP) : 

𝐐𝐅𝟐𝟎𝟑 = −𝐦𝐯𝐚𝐩𝐞𝐮𝐫  𝐂𝐩𝐞𝐚𝐮 𝐝𝐭

𝐓𝟐

𝐓𝟏

 

 

meau =66400 Kg/hr = 2964,28 Kmol/hr                           , T1 = 569°K 

Cpeau = 7,7 + 4,594 10-4T + 25,209 10-7T2                                , T2 = 753°K 

 

QF203= 4,97 × 106 kcal/hr 
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Donc la quantité de la chaleur consommée par la zone de convection : 

                                    Q convection = QF205 + QF204 +QF203 +QF206 

                                     Q convection= 20,03 × 106 kcal/hr 

 

V-6 Calcul du rendement thermique actuel du four : 

Le rendement thermique du four est déterminé à l’aide de la formule suivante : 


(𝑸𝒓𝒂𝒅𝒊𝒂𝒕𝒊𝒐𝒏+𝑸𝒄𝒐𝒏𝒗𝒆𝒄𝒕𝒊𝒐𝒏)

𝑸𝑭
 

 Qradiation = 23,75× 106
 kcal/h 

Qconvection=20, 03× 106
 kcal/h                       

QF = 65,43× 106 kcal/h 



V-7-Comparaison des résultats obtenus avec le design : 

Tableau V-15: Récapitulatif des chaleurs échangées par le four (cas actuel et cas design) 

 Cas actuel                                  

Kcal/hr 

Cas design                                                

kcal/hr 

QF 

Qabs 

QF205 

QF203 

QF204 

QF206 

QF207 

 
Rendement 

 

65,43×10
6 
                                

  

23,75×10
6                                                     

  

6,84×10
6 

4,97×10
6                                        

      
          

   

2,69×10
6
 

5,53×10
6
 

Isolé 
 

66,91 

71,8×10
6 

33,81×10
6           

7,27×10
6          

 

8,79×10
6          

 

2,66×10
6          

 

2,52×10
6          

 

0,31×10
6          

 
 

80,85         
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Interprétation des résultats: 

En comparant les résultats trouvés avec les données du désign on conclue que : 

La quantité de la chaleur actuelle libérée par le four est inférieure à celle du design, dans  ce 

cas la surconsommation du combustible n’est pas encore atteinte car le débit de ce dernier  

est en fonction de la charge à traiter, lorsqu’on traite des charges plus importantes on a 

généralement la surconsommation en combustible pour atteindre la température de la 

réaction et cela selon l’état d’usure de catalyseur. 

 La quantité de la chaleur absorbée en zone de radiation est inférieure à celle du design, a 

cause de la diminution de l’activité du catalyseur au cours de temps, par conséquent  la 

température de sortie du gaz de synthèse (750°C) inférieure à celle du design qui est de 

900°C. 

 La chaleur totale consommée par le circuit de génération de vapeur (F206, F205, F203) 

est inférieure à la valeur du design, cela est dû à l’isolement de l’économiseur F207 et les 

pertes de la chaleur non absorbée par conduction à travers les parois du four et lors passage 

des fumées à travers les tunnels par conséquent le circuit génère de la vapeur à 81 bars 

alors que dans le cas design le système est conçus pour générer de la vapeur à 92 bars. 

Le rendement global du four de steam reforming est inférieur au rendement design et cela 

est dû au phénomène de dépôt de carbone qui réduit l’activité du catalyseur et augmente les 

pertes de charge. 

Le flux de chauffe moyen et le design du four sont les principaux facteurs déterminant la 

distribution des flux et la température de surface externe des tubes. Le flux de chaleur local 

détermine le gradient de température radial dans le lit de catalyseur et le risque de former 

du carbone. Cela suggère que le catalyseur doit avoir une activité suffisante, résistant à la 

formation de carbone et une bonne résistance mécanique et thermique. 

 L’efficacité du four est influencée par la nature de la charge, le volume et la configuration de 

l’installation, la combustion et la quantité de combustible brulé. 
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VI-1-Introduction : 

Dans ce chapitre, on recommande de faire une modification pour minimiser le dépôt de coke 

sur le catalyseur au niveau des tubes de reforming. Cette modification est l’intégration de 

d’économiseur F207 pour préchauffer la charge de reforming jusqu’à une température de 

460°C avant d’être envoyée dans la zone de radiation du four de steam reforming  pour 

réduire la formation du carbone et ainsi de  prolonger la durée de vie du catalyseur. 

 

VI-2- Description de la modification proposée : 

Le gaz naturel passant initialement par l’économiseur F204 pour ensuite être mélangé avec 

de la vapeur d’eau pour qu’il s’écoule ensuite vers le collecteur d’entrée du four de reforming 

(F201) à une température d’environ 360°C sera redirigé en aval de la zone de mélange vers 

l’entrée de l’économiseur F207 pour subir une deuxième préchauffe jusqu’à une température 

de 460°C.  

A la sortie de l’économiseur F207 le mélange sera directement acheminé vers le collecteur 

d’entrée du four de reforming (F201). 

Le schéma du four avec l’intégration de l’économiseur F207 en marche est représenté dans 

la figure VI-1. 

 

VI-3- Données de l’étude : 

VI-3-1- Données du gaz procédé : 

Les données du gaz de process sont regroupées dans le tableau suivant: 

Tableau VI-1: Données du gaz process. 

 Entrée Sortie 

 

T                      (°C) 

µ                     (CP) 

ρ                    (kg/m3) 

Cp           (kj/kmol. °C) 

λ                  (W/m.K) 

Mw              (kg/kmole) 

Débit           (kmol/hr) 

 

 

360 

1,91×10-2 

8,341 

43,63 

6,237×10-2 

18,11 

2155,357 

 

 

460 

2,217×10-2 

7,233 

45,40 

7,366×10-2 

18,11 

2155,357 
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VI-3-2-Données des fumées : 

Cpmélange fumées = 6,931 +8,759.10-4T+12,591.10-7T2 

Débit : mFumées = 4460,451 Kmol/hr 

 Section de passage : 16,25 m2 

 Température  d’entrée : T1 = 500°C 

VI-3-3-Données de l’économiseur F207 : 

 Surface des tubes nus : 139,5 m2 

 Surface d’échange disponible : 949 m2 

 Nombre de tubes : 64 tubes 

 Nombre de passe : 32 passes  

 Dimension (L × l) : 8077 × 1310 (mm) 

 Surépaisseur de corrosion : 1 mm 

 Diamètre extérieur : 88,9 mm (3 pouces) 

 Epaisseur des tubes : 7,62 mm 

 Pression de service : 92 bars  

 Surface des mures : 23 m2 

VI-4-Calcul de la chaleur absorbée par l’économiseur F207 : 

La chaleur spécifique  moyenne de gaz de process est donnée par la formule  suivante : 

                        𝑸𝑭𝟐𝟎𝟕 = 𝒎(𝒈𝒂𝒛+𝒗𝒂𝒑)   𝑪𝒑𝒎𝒐𝒚𝒅𝑻
𝑻𝟐

𝑻𝟏
  

 

m (gaz +vap) = 2155,357 kmol/hr                        , T1 = 360 °C = 633 K 

Cp = 7,019 + 18,07 × 10-4 T – 6,38 × 10-7 T2           ,   T2 = 460 °C  = 733 K 

𝑸𝑭𝟐𝟎𝟕 = 𝟏, 𝟕𝟏 × 𝟏𝟎𝟔 𝑲𝒄𝒂𝒍 𝒉𝒓  
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Détermination de la température  de sortie des fumées : 

On suppose que la température cédée par les fumés est égale à celle absorbé 

par le gaz process (gaz+ vap). 

              𝑸𝒇𝒖𝒎é𝒆𝒔 = 𝑸𝑭𝟐𝟎𝟕 

                                

Avec :                −𝒎𝒇𝒖𝒎é𝒆  𝑪𝑷𝒇𝒖𝒎é𝒆𝒅𝑻
𝑻𝟐

𝑻𝟏
= 𝟏, 𝟕𝟏. 𝟏𝟎𝟓𝒌𝒄𝒂𝒍/𝒉𝒓 

 

mfumée : débit des fumées = 4460,451 kmol/hr 

Cpfumées= 6,931 +8,759.10-4T+12,591.10-7T2                 

T1 : température d’entrée des fumées ; T1 =773 K 

T2 : température de sortie des fumées  

Après calculs,  on trouve une température de sortie coté fumées  T2 = 725 K (452°C) 

VI-5- Vérification de la surface d’échange pour l’augmentation de 

la préchauffe de la charge Gaz-Vapeur : 

Connaissant  la chaleur nécessaire à l’augmentation de la température  de la charge (Q F207), 

qui est égale à : 

𝑸𝑭𝟐𝟎𝟕 = 𝑨. 𝑼𝑷. 𝑫𝑻𝑳𝑴 

Tel que : 

A : surface d’échange requise (m2) 

Up : coefficient  global d’échange (kcal/h.m2.°C) 

DTLM : différence  de température logarithmique  moyenne 
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VI-5-1 Calcul de DTLM : 

 

Avec:                                    𝑫𝑻𝑳𝑴 =
∆𝐓𝐜𝐡−∆𝐓𝐟𝐫

𝐥𝐧
∆𝐓𝐜𝐡
∆𝐓𝐟𝐫

 

∆Tch = (T1 – t2) et ∆Tfr = (T2 – t1) 

Et : 

T1 = 500°C Coté fumées. 

T2 = 452°C 

t1 = 360°C        Coté charge de vaporeformage. 

t2 = 460°C 

                               𝐷𝑇𝐿𝑀 = 62,4°𝐶 

VI-5-2-Détermination du coefficient global d’échange : 

Le coefficient  global est calculé à l’aide de la formule suivante : 

𝟏

𝑼𝒑
 = 

𝟏

𝒉𝒈
 + 

𝟏

𝒉𝒇
 + 

𝒆

𝝀
 

Tel que : 

hg  Coefficient de Transfert coté gaz process, Kcal/h.m2.°C ; 

hf Coefficient de Transfert des gaz de combustion (coté fumées),  Kcal/h.m2.°C 

Pour ce faire, il nous faut calculer hg et hf. 

VI-5-2-1- Calcul du coefficient de transfert coté gaz process hg (fluide froid) : [76] 

                                       𝒉𝒈 = 𝟎, 𝟎𝟐𝟑
𝒉

𝑫
𝑹𝒆

𝟎,𝟖𝐏𝐫  
0,33

 

 

 



Chapitre VI : Etude de l’amélioration du process par l’augmentation de la température 
de préchauffage de la charge 

 

FHC 2017 Page 103 
 

a)-Calcul Nombre de Reynolds : 

𝑹𝒆 =
𝑮. 𝑫

𝝁
=

𝒎. 𝑫

𝑨. 𝝁
=

𝟒. 𝒎. 𝑫

𝝅. 𝝁. 𝑫𝟐
=

𝟒𝒎

𝝅. 𝝁. 𝑫
 

G : la vitesse massique. 

La viscosité moyenne : µmoy =2,063.10-2 cp. 

La conductivité thermique moyenne : λmoy = 6,801.10-2 W/m. °K. 

Le débit de gaz : Q =38992,563  kg/h =10,83 kg/s. 

Le débit se divise par deux sections de l’économiseur F207.  

𝑅𝑒 =
4.10,83

2. 𝜋. 2,063. 10−5. 73,66. 10−3
 

 

𝑹𝒆 = 𝟒, 𝟓𝟑. 𝟏𝟎−𝟑 

b)-Calcul de Prandtl Pr : 

𝑷𝒓= 
𝑪𝒑 ×µ

𝝀
 

𝑃𝑟 =
2,4. 103. 2,063. 10−5

6,801. 10−2
 

                                            𝑃𝑟 = 0,728 

ℎ𝑔 = 0,023.
6,801. 10−2

73,66. 10−3
.  4,53. 106  0,8. 0,728 0,33 

 

𝒉𝒈 = 𝟒𝟎𝟒𝟎,𝟔𝟒𝟔 𝑾 𝒎𝟐.𝑲 = 𝟑𝟒𝟕𝟗,𝟗𝟕 𝑲𝒄𝒂𝒍 𝒉. 𝒎𝟐 . °𝑪 
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VI-5-2-2- Calcul du coefficient de transfert coté fumées hf (fluide chaud) : 

Le coefficient de transfert coté gaz process est calculée par la corrélation de Monrad. [76] 

𝒉𝒇 =
𝟏𝟎𝟎 + 𝑬

𝟏𝟎𝟎
(𝒉𝒄 + 𝒉𝒓𝒈) 

  

a) Coefficient de convection pure hc : 

 

 𝒉𝒄 = 𝟎, 𝟎𝟏𝟖𝑪𝑷

 𝑻𝟎,𝟑 (𝑮𝒎𝒂𝒙) 
𝟐
𝟑

𝑫 
𝟏
𝟑

 

 

hf : kcal/.h.m2.K ;  

Cp : chaleur massique moyenne des fumées, kcal/kg. °C ;  

Gmax : vitesse massique des fumées à la section minimale de passage, kg/h.m2 

T : température moyenne des fumées (°K) ;  

D : diamètre extérieur des tubes. 

ℎ𝑐 = 0,018.0,3064.
7490,3. (11,86.10 3) 

2
3 

0,0889 
1

3 
 

 

𝒉𝒄 = 𝟒𝟔, 𝟖𝟎𝟖𝑲𝒄𝒂𝒍 𝒉 . 𝒎 𝟐.𝒌  

b) Coefficient de radiation des gaz hrg : 

                             

                              ℎ𝑟𝑔 =  2,2. 10−2 × 𝑇 −8 

hrg:Kcal/h.m2.°C 

T : température moyenne des fumées (°K) 
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ℎ𝑟𝑔 =  2,2. 10−2 × 749 − 8 

                    𝒉𝒓𝒈 = 𝟖, 𝟒𝟕 𝑲𝒄𝒂𝒍 𝒉. 𝒎𝟐. °𝑪                                  

c) Effet de la radiation des murs : 

𝑬(%) = 𝟏𝟎𝟎
𝒉𝒎 × 𝑨𝒎

(𝒉𝒄 + 𝒉𝒓𝒈 + 𝒉𝒎)𝑨𝒕
 

Am : surface des murs de la zone de convection, m2; 

At : surface extérieure des tubes, m2 

hm: coefficient de radiation des murs : 0,195 × 0,95 × (T’/100)3 kcal/h.m2.°K; 

T’ : température moyenne des tubes (°K) 

                                           E(%) = 100.
65,15.23

 46,81+8,47+65,15 .139,5
 

𝑬 % = 𝟗, 𝟏𝟔% 

D’où, le coefficient de transfert coté fumées hf : 

𝒉𝒇 = 𝟔𝟎, 𝟒𝟑𝑲𝒄𝒂𝒍 𝒉. 𝒎𝟐 . 𝑲 

Le calcul du coefficient global d’échange : 

𝟏

𝑼𝒑
 = 

𝟏

𝒉𝒈
 + 

𝟏

𝒉𝒇
 + 

𝒆

𝝀
 

1

𝑈𝑝
 = 

1

3479,97
 + 

1

60,43
 + 

7,62.10−3

42
     

𝑼𝒑 = 𝟓𝟓, 𝟓𝟕𝑲𝒄𝒂𝒍 𝒉. 𝒎𝟐 . 𝑲 

VI-5-3-Calcul de la surface d’échange requise: 

𝑨 = 
𝑸𝑭𝟐𝟎𝟕

𝑼𝒑 ×𝑫𝑻𝑳𝑴
                                             𝐴 =

1,71.106

55,57 .62,4
 

 

𝐴 = 493,14𝑚2  
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Interprétation et recommandations : 

La surface d’échange trouvée (493,14m2) pour préchauffer la charge composée de gaz et de 

vapeur d’eau est inférieure à la surface disponible qui est de 949 m2. On en conclue donc, 

que la surface de l’économiseur F207 est suffisante pour effectuer cette opération. 

Afin d’éviter une surchauffe du gaz de process qui est due à une surface excessive du 

serpentin de l’économiseur F207, deux solutions s’offrent à nous : 

- L’ouverture partielle du registre des fumées afin de pouvoir by passer une partie de 

quantité des fumées qui circulent à travers l’économiseur. 

- La réduction de la surface d’échange de 455,86 m2 au niveau du serpentin de 

l’économiseur afin d’éliminer toute possibilité de surchauffe du gaz process. 
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Figure  VI-1 : Schéma de l’économiseur du four avec la modification proposée. 
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VII-1-Introduction : 

Depuis l’apparition de l’industrie au monde, la sécurité personnelle exploitant ainsi que les 

équipements de production a été l’une des précautions majeures des responsables 

industrielles. L’application des mesures de sécurité, surtout dans le domaine pétrolier 

nécessite à ce que le personnel exploitant soit très conscient du bien résultant des 

consignes de sécurité, des affiches et des panneaux doivent être portées dans tout les coins 

sur le périmètre de l’unité de production. 

VII-2-Définition de la sécurité : 

Elle est l’ensemble des mesures et des moyens techniques et d’hygiène dont la finalité est 

de crée de bonne conditions de travail, en limitant l’influence des facteurs industriels 

dangereux provoquant des avaries. Elle étudie les dangers industriels, les accidents,  les 

maladies professionnelles et met en évidence les méthodes de réduction des accidents. 

VII-3-Service de sécurité : 

 Service préventif : Il a comme tache la fourniture des permis de travail après analyse 

de la situation de travail, ainsi d’infirmés les ouvriers des dangers qu’ils courent par 

les affiches montrant le types d’accidents pouvant subvenir ; 

 Service intervention : Il a pour mission d’intervenir en cas d’accidents de feu 

d’hydrocarbures, débordement des bacs de stockage, explosion ….  

 Service surveillance : Il s’occupe du contrôle des entrées et sortie de personnel, 

engins….. 

VII-4-Les règles de sécurité :  

Les règles de sécurité peuvent être générales ou particulières, elles sont générales 

lorsqu’elles sont valables à toute personne se trouvant dans les lieux de production et 

particulières lorsqu’elles concernent une taches précise. Souvent prescrites par le service de 

prévention. 

 Ces règles comportent des consignes d’hygiène, de protection industrielle. Le service de 

prévention procède aussi aux contrôles périodiques de toutes les installations de complexe 

pétrolier. 

 Les risques de l’industrie pétrochimique sont souvent des risques d’explosion, inflammation 

ou risques liés à la nature et la toxicité des produits synthétisés. 
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VII-5-Sécurité du complexe CP1Z : 

L’unité constitue une usine d’action continue qui fonctionne jours et nuits. Les installations 

sont munies d’appareillages  de grandes dimensions situées en plein air. 

Dans sa chaine de production, celle-ci utilise des produits fortement inflammables  ou il 

règne un danger perpétuel d’incendie et c’est pour cette raison  qu’il a été mis au point des 

techniques spéciales et des méthodes de prévention pour réduire au maximum les risques 

d’incendies. 

Le problème de la sécurité technique pendant le travail doit être envisagé sous trois points 

de vue : économique, sociale et humain. 

VII-5-1-Les facteurs conduisant à des accidents : 

 Manque de formation et d’information ; 

 Incapacité physiologique des ouvriers ; 

 Conception des appareils ; 

 Implantation et disposition de poste de travail ; 

 Conditions d’ambiances (éclairage, climatisation, bruit ….) ; 

 Absence des mesures préventives ; 

VII-5-2-Les actes dangereux : 

 Ces actes sont dus aux facteurs humains suivants : 

 Travail sans autorisation ;  

 Utilisations d’un outil défectueux ou non adaptés ; 

 L’imprudence ; 

 L’inutilisation de l’équipement de protection individuelle ; 

VII-6-Sécurité au niveau de l’unité de la synthèse de méthanol : 

 Dans l’unité de synthèse de méthanol, les appareils les plus importants existants sont : le 

four de steam-reforming pour la production de gaz de synthèse et le réacteur de synthèse de 

méthanol. 

VII-6-1-Le réacteur :  

Dans le réacteur, la transformation d’un produit en un autre se passe à grande température 

et pression en présence d’un catalyseur. 
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Au cours de cette transformation, il ya plusieurs entités dangereuse qui peuvent se former en 

parallèle avec le méthanol qui est à son tour très dangereux. 

VII-6-2-Le four de steam reforming de méthane : 

Plusieurs risques peuvent y parvenir : 

Explosion de la chambre de combustion qui est due à l’introduction de la  vapeur, gaz de 

procédés et le combustibles qui  forme un volume d’air carburé explosif en présence d’une 

source auxiliaire à l’ignition (bruleurs principaux et auxiliaires d’allumage, briques 

chaudes….), un tel accidents peut subvenir à l’allumage par injection de gaz et par 

pulvérisation de combustible dans la chambre de combustion.  

Incendie causé par une fuite dans un four, l’usure des tubes par érosion ou corrosion est le 

plus souvent à l’origine de cet accident, mais il peut s’agir aussi d’une cokéfaction locale 

dans un tube, étant donné le mauvais transfert de chaleur entre le métal et le fluide, se 

déforme ainsi en donnant naissance à un éclatement. 

Accidents dus à une ventilation défectueuse, l’admission de l’air de combustion dans le four 

est obtenu par la dépression qui règne dans la chambre de combustion qui assuré par une 

ventilation mécanique. 

L’élimination des produits de combustion se fait par extraction comme prévention, s’assurer 

que le tirage est en plein régime pour la cheminé. 

Injection de la vapeur peut atteindre la chambre de combustion et rendre l’atmosphère 

incomburante. 

En outre, les appareils fonctionnant sous pression sont munis de soupapes de sécurité qui 

permettent de les protéger contre l’explosion, chaque fois que la pression dépasse sa valeur 

maximale prescrite. Donc pour éviter toute fuite, l’isolation entre les différents compartiments 

doit être parfaite. 

En ce qui concerne les incendies, la prévention demeure une préoccupation essentielle et 

permanente pour toute conscience professionnelle. 

VII-7-Sécurité du personnelle dans les unités de vaporeformage:  

Cette partie décrits les dangers associés à la combustion dans les reformeurs que pourra 

subir le personnel ainsi que les mesures de prévention et de protection associés. [77] 
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Des dangers considérables pour le personnelle qui incluent l’exposition à des composés 

toxiques, feu ou explosion, asphyxie, bruleurs et le bruit. 

Alors limiter les différentes expositions et contrôler les lieux de travail est nécessaire pour 

assurer la sécurité de personnelle. 

VII-7-1-L’équipement de protection individuelle : 

Ces consignes doivent être appliquées par tout le personnel de la section de steam 

reforming. 

 Casque de sécurité ; 

 Chaussures de sécurité ; 

 Uniforme retardant l’inflammation ; 

 Lunette de sécurité ; 

 Protection sonore ; 

 L’apport d’appareil portable pour la détection de monoxyde de carbone CO ; 

 

                      

 

  Figure VII-1 : Tenue recommandé pour la section de steam reforming. 
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Cette protection additionnelle ci-dessous doit être portée lors de la mesure de la température 

des tubes :  

 Des gants de protection thermique ; 

 Une protection thermique pour le visage ; 

 

 

 

   

 

 

 

 

          

             Figure VII-2 : Tenue de travail exigée pour mesurer la température des tubes. 

VII-8-Les risques liés à la combustion dans les fours de steam 

reforming : 

VII-8-1-Les émissions toxiques :  

Le combustible gazeux alimente les bruleurs et /ou les produits de la combustion peuvent 

contenir des molécules toxiques comme le monoxyde de carbone, en cas de fuite  vers 

l’atmosphère, l’opérateur peut s’asphyxie. 

La procédure sécuritaire doit exister pour s’adresser à la réponse et la correspondance de 

réduction des émissions de gaz.  

VII-8-2-les émissions de gaz inflammables : 

Durant la période de l’arrêt annuelle et la reprise de la production, opérations délicates, un  

mélange explosive peut se développer et peut conduire à un dégagement d’énergie qui peut 

causer des dommages considérable et des nuisances pour le matériel et le personnel. 
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Dans les zones ou l’émissions de gaz inflammables est possible, le port d’instrument mobile 

de mesure est nécessaire à fin de détecter une fuite de gaz inflammable si le système de 

régulation n’est pas installer. 

VII-9-les polluants générés par les procédés de steam reforming :  

Les  gaz valorisant du syngaz sont le monoxyde de carbone (CO), le dihydrogène H2 et le 

méthane. 

Les composés à éliminer sont : le chlorure d’hydrogène HCl, ammoniac NH3, sulfure 

d’hydrogène H2S,  métaux lourd, la poussière, des particules polluantes (solides/carbone, 

liquide/pulvérisateur), goudrons, PAHs (polycyclic aromatic hydrocarbons), les VOCs (les 

composés organiques volatiles), les composés inorganique et alcalin. 

La composition en ses produits varie selon la charge de vaporeformage. [78] 

VII-10-Le steam reforming du méthane, avantages et impacts sur 

l’environnement :  

La production de gaz de synthèse ou l’hydrogène est très importante en industrie chimique, 

le choix du steam reforming du méthane vient avec un nombre d’avantages associé à 

l’environnement et des impacts relatifs à d’autres procédés. 

Premièrement, le procédé génère peu de déchet, accumulation chimique, ou des effluents 

liquides. Nul particulièrement risqué, le steam reforming de méthane est aussi avantageux 

pour le rendement en produit et d’un autre point de vue de la consommation d’énergie. 

Ce procédé est avantageux aussi dans le cas ou on veut maximiser le rendement en 

hydrogène. En plus si il ya d’autres équipement de production à proximité et qui nécessite le 

monoxyde de carbone pour la production au lieu de l’éjecter sous forme de dioxyde de 

carbone. [79]  Ou dans le cas des unités de production de méthanol le monoxyde de carbone 

formé est directement utilisé. 
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VIII-1- La production au niveau mondial de méthanol :  

La production de gaz de synthèse est la plupart du temps intégrée au sein d’une filière 

de production d’un autre composé (filières GTL ou CTL pour la production de carburants 

liquides, filière SNG, production de méthanol, d’ammoniaque...). C’est donc dans le cadre 

de cette filière que l’on doit se placer pour effectuer une analyse économique du procédé 

de gazéification. Dans le cas de la production de méthanol, des efforts sont actuellement mis 

en œuvre pour augmenter la capacité des installations afin de tirer parti des économies 

d’échelle. 

 En 2005, l’analyse est faite qu’avec un baril de pétrole s’échangeant à plus de 20 $ le 

procédé de conversion du méthanol en carburant (MTO, Methanol To Olefins) commençait à 

devenir intéressant pour un prix de méthanol entre 90 et 100 $ la tonne. La question est 

donc de savoir si le méthanol peut être produit pour un prix inférieur à 100 $ la tonne. Si  les 

installations classiques utilisées pour la production de méthanol ne permettent pas d’obtenir 

ces niveaux de prix, de nouvelles technologies basées sur des économies d’échelle 

suscitent de telles possibilités, et rendent le méthanol de plus en plus intéressant 

économiquement, notamment dans les zones géographiques où le gaz naturel présente un 

coût plus faible. A titre d’exemple, la figure VIII-1 compare les prix de revient de trois usines 

de production de méthanol.  

La première correspond au cas où le méthanol est produit directement sur le lieu de son 

utilisation ultérieure (industrialized location), alors que les deux autres usines sont 

implantées dans des régions isolées géographiquement (remote location). Les volumes de 

production sont identiques entre la première et la seconde (2 700 tonnes de méthanol par 

jour), tandis que la troisième est une usine de type MegaScale, avec une capacité de 

production de 7 500 tonnes par jour. 

 On peut constater qu’une économie importante, de l’ordre de 70 $/t, peut être réalisée en 

utilisant le gaz naturel directement sur son lieu d’extraction (régions isolées),  puisque l’on 

économise ainsi le coût élevé du gaz naturel, lié en particulier à son transport. Le méthanol 

étant liquide, l’acheminement vers son lieu d’utilisation est nettement plus économique. Par 

ailleurs, environ 30 $/t supplémentaires peuvent être économisés en profitant de grands 

volumes de production. [80] 
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Figure VIII-1: Comparaison des coûts, ainsi que leur répartition, pour trois   usines de 

production de méthanol : la première dans un pays industrialisé (2 700 T méthanol/jour ; gaz 

naturel : 2.37$/GJ, soit environ 100 $/TEP), et les deux suivantes dans une région isolée (2 

700 T/jour ; gaz naturel : 0.75 $/MMBtu, soit 30 $/TEP ; 7 500 T/jour ; gaz naturel : 0.50 

$/MMBtu, soit environ 20 $/TEP). La troisième usine révèle la réduction de coût induite par le 

facteur d’échelle liée à l’utilisation d’une technologie de type MegaMethanol. 

La société Lurgi, filiale d’Air Liquide, a construit en 2004 à Trinidad la première usine 

de production de méthanol basée sur son procédé MegaMethanol R. A l’aide de cette 

nouvelle technologie, des volumes de production de méthanol supérieurs à 5000 tonnes 

par jour deviennent possibles à un prix inférieur à 100 $/t, alors qu’ils sont longtemps 

restés en dessous de 2500 tonnes par jour. Des installations produisant des volumes encore 

supérieurs, jusqu’à 10000 tonnes par jour sont actuellement en projet. Le choix de la 

technique utilisée pour produire le syngas est donc crucial pour minimiser le coût total de 

production de méthanol.  Les coûts d’investissement relatifs pour les trois procédés de 

référence (SMR, SMR+ATR et ATR) pour la production de syngas y sont présentés en 

fonction de la capacité de production de méthanol. Pour chacun des procédés, on constate 

tout d’abord l’effet du facteur d’échelle. Le reformage classique SMR nécessite un coût relatif 

d’investissement près de trois fois inférieur pour une usine générant 4000 tonnes par jour 

(MTPD, Metric Tons Per Day) de méthanol que pour un volume de 1000 MTPD. 
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VIII-2-Les pertes financières liées au dépôt de coke sur le catalyseur de steam 

reforming du complexe CP1Z : 

Le coke engendre un manque à gagner très important dû au : 

 Changement du catalyseur avant terme : le catalyseur à base de nickel (dont le cout 

financier est de 250 000 euros pour une charge de 18 m3) prévu pour durer cinq 

années, ne dure que trois ans. Ce changement prématuré engendre un coût 

supplémentaire de 250 000 euros tous les 10 ans d’exploitation du four (source : 

service achats du complexe CP1Z) ; [81] 

 Un manque à produire du aux arrêts pour le chargement d’un catalyseur neuf ; 

 Des couts de maintenance pour le décokage des tubes du four  et les frais de 

manutention ; 

VIII-3- Cout de production de l’année 2016 au niveau du Complexe CP1Z :  

              Figure VIII-2 : Bilan de produit pour l’unité de production de méthanol. [82] 
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                       Figure VIII-3 : Cout de la production du méthanol (année 2016). 



118 
 

 

                                      Conclusion générale 

 

Le procédé de reformage du méthane à la vapeur d’eau est aujourd’hui bien connu et sa 

technologie est maîtrisée. Cependant, son efficacité globale est considérablement réduite 

par les pertes thermiques et la faible vitesse de transfert de chaleur au sein du four attribuée 

au phénomène de dépôt de carbone dont les conséquences à long terme sont la 

désactivation du catalyseur et la détérioration des tubes du four de reforming.  

Dans notre travail nous avons établi un calcul de vérification du rendement actuel du four, ce 

qui nous a permis de conclure que le rendement global actuel (66,91%) est inférieur au 

rendement design (80,85%). De plus, 36% de la chaleur fournie au four est actuellement 

absorbée dans la zone de radiation, tandis que l’absorption dans le cas design est de 47%. 

La chaleur absorbée dans la zone de convection est de 20,03×106 Kcal/Kmol dans le cas 

actuel et 21,55×106Kcal/Kmol dans le cas design. Ces écarts sont essentiellement dus à la 

diminution de l’énergie fournie au four, ce dernier n’a pas encore atteint le stade de la 

surconsommation en combustible, mais aussi aux dépôts importants de coke au niveau des 

tubes. 

A fin d’améliorer le rendement du four et de réduire le phénomène de dépôt de coke, nous 

avons étudié la possibilité de réintégrer l’économiseur actuellement isolé le F207. 

L’économiseur permet la récupération d’une partie de la chaleur perdue avec les fumées et 

l’amélioration du préchauffage de la charge de steam reforming en augmentant sa 

température jusqu’à 460 °C. Les résultats de calcul nous indiquent que cette solution est 

faisable en effectuant certaines modifications à savoir la réduction de la surface d’échange 

installée de 48,03 %. 

L’utilisation d’un pré–reformeur est fortement recommandée, sa charge en catalyseur sera 

sacrificielle au profit du catalyseur du four principal. Ceci peut être intégré dans le cadre du 

plan de revamping pour l’augmentation de la production en méthanol et va permettre d’éviter 

la désactivation prématurée du catalyseur en minimisant la formation de dépôts de coke. 



Annexe A 

 

Annexe A : Les chaleurs spécifiques molaires à pression constante des 

hydrocarbures et de CO2, N2, CO, O2, H2O (vapeur) 

CpCH4 = 4.75 + 0.6 10-2 T + 0.101 10-5 T2 

CpC2H8 = 1.648 + 2.062 10-2T - 0.51 10-5 T2 

CpC3H8 = -0.966 + 3.639 10-2 T - 1.252 10-5 T2 

CpiC4H10 = -1.89 + 4.968 10-2 T - 1.832 10-5 T2 

CpnC4H10 = 0.945 + 4.436 10-2T - 1.460 10-5 T2 

CpiC5H12 = -2.273 + 6.217 10-2 T - 2.365 10-5 T2 

CpnC5H12 = 1.618 + 5.425 10-2 T - 1.788 10-5 T2 

CpC6H14 = 1.657 + 6.595 10-2 T - 2.281 10-5 T2 

CpN2 = 6.903 - 1.876 10-4 T + 6.433 10-7 T2 

CpH2 = 6.952 – 2.288 10-4 T + 3.187 10-7 T2 

CpCO = 6.726 + 2.001 10-4T + 4.276 10-7 T2 

CpCO2 = 5.316 + 71.425 10-4 T - 27.873 10-7 T2 

CpH2O = 7.700 + 2.297 10-4T - 8.403 10-7 T2 

CpO2 = 6.085 + 18.155 10 -4T - 5.697 10-7 T2 

Cpair = 6.713 + 2.349 10-4 T + 3.823 10-7 T2 



Annexe B 
 

Annexe B : les enthalpies des hydrocarbures et de CO2, N2, CO, O2, H2O 

(vapeur) 

∆𝐻 =  𝐶𝑝
𝑇2

𝑇1
𝑑𝑇                      ∆𝐻 = [𝑎𝑇 +

𝑏

2
𝑇2 +

𝑐

3
𝑇3] 𝑇3

𝑇2  

 ∆𝐻 =  (𝑎 + 𝑏𝑇 + 𝑐𝑇 2)
𝑇2

𝑇1
𝑑𝑡                                   

∆HCH4 = [4.75 T + 0.6 10-2 T2 + 0.101 10-5 T3 ]   (entre T1 et T2) 

∆HC2H8 = [1.648 T + 2.062 10-2 T2 - 0.51 10-5 T3 ] 

∆HC3H8 = [-0.966 T + 3.639 10-2 T2 - 1.252 10-5 T3 ] 

∆HiC4H10 = [-1.89 T + 4.968 10-2 T2 - 1.832 10-5 T3 ] 

∆HnC4H10 = [0.945 T + 4.436 10-2 T2 - 1.460 10-5 T3 ] 

∆HiC5H12 = [-2.273 T + 6.217 10-2 T2 - 2.365 10-5 T3 ] 

∆HnC5H12 = [1.618 T + 5.425 10-2 T2 - 1.788 10-5 T3 ] 

∆HC6H14 = [1.657 T + 6.595 10-2 T2 - 2.281 10-5 T3 ] 

∆HN2 = [6.903 T - 1.876 10-4 T2 + 6.433 10-7 T3 ] 

∆HH2 = [6.952 T – 2.288 10-4 T2 + 3.187 10-7 T3 ] 

∆HCO = [6.726 T + 2.001 10-4 T2 + 4.276 10-7 T3 ] 

∆HCO2 = [5.316 T + 71.425 10-4 T2 - 27.873 10-7 T3 ] 

∆HH2O = [7.700 T + 2.297 10-4 T2 - 8.403 10-7 T3 ] 

∆HO2 = [6.085 T + 18.155 10-4 T2 - 5.697 10-7 T3 ] 

∆Hair = [6.713 T + 2.349 10-4 T2 + 3.823 10-7 T3 ] 
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