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Résumé

L'objet de cette these est la conception d’un procédé de méthanation du CO,,
s’inscrivant dans le cadre du concept Power-to-Gas (PtG), pour pouvoir stocker I'exces
d’électricité produite a partir des sources renouvelables. Pour ceci, des catalyseurs
performants a base de Ni et de Co ont été développés et caractérisés par plusieurs techniques.
L'effet de la teneur en nickel, de la température de calcination et de I'ajout du cobalt a été
examiné. Les caractérisations effectuées ont montré que la teneur en nickel et la température
de calcination affecte la nature des espéces métalliques présentes a la surface du catalyseur,
ainsi que la réductibilité de ces especes. Il a été constaté que I'addition du cobalt résulte en
un effet opposé sur la réductibilité et sur la dispersion du métal. Plusieurs tests catalytiques
dans différentes conditions ont été conduits avec les catalyseurs préparés pour estimer leur
activité et sélectivité en méthane. Un test de stabilité sur 200 h a été conduit avec les
catalyseurs les plus pertinents. Ensuite, un modeéle cinétique tenant compte des phénomenes
thermiques dans le lit catalytique a été proposé et les paramétres ont été estimés. Enfin, un
procédé d'hydrogénation du CO; sous plasma micro-ondes a été développé et l'effet
synergique entre plasma et catalyseur a été étudié. Cette thése constitue une étude
multidisciplinaire de la méthanation du CO,, démarrant avec le catalyseur, passant par le
procédé et la modélisation, et finissant par la conception d’'un procédé sous plasma

micro-ondes.






Abstract

The aim of this thesis is the development of a CO, methanation process, within the
power to gas framework, in order to be able to store the excess of electrical energy produced
from renewable sources. For this purpose, high-performance Ni and Co catalysts have been
developed and characterized by several techniques. The effect of nickel content, calcination
temperature and cobalt addition was examined. The characterizations carried out have shown
that nickel content and calcination temperature affect the nature of metal species present on
the catalyst surface, as well as the reducibility of these species. A contrasting effect on
reducibility and dispersion was found after cobalt addition. A 200 hours deactivation test was
conducted with the most relevant catalysts. Then, a kinetic model taking into account thermal
phenomena in the catalytic bed was processed. Finally, a process for CO, hydrogenation
under microwave plasma has been developed and the synergistic effect between plasma and
catalyst has been studied. This thesis is a multidisciplinary study of CO, methanation, starting
with the catalyst, going through the process and modelling, and ending with the design of a

plasma process.
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Introduction

La production d’électricité a partir de sources renouvelables est en croissance continue
selon la stratégie de I’Agence Européenne pour I'Environnement. Cette production a doublé
pendant les 10 derniéres années et elle a dépassé les 17 % en 2017 (European Environment
Agency, 2018). La part des énergies renouvelables dans la production d'électricité mondiale
est passée de 8,4 % a 9,3 % en 2018. Les deux sources renouvelables principales sont les
énergies éolienne et solaire, qui ont respectivement contribué pour 42,6 % et 40% a la
croissance des énergies renouvelables en 2018 (BP Statistical Review of World Energy, 2019).
Cependant, les énergies éolienne et solaire sont intermittentes et doivent étre régulées pour
la stabilité du réseau électrique. De ce fait, le stockage a grande capacité de I'électricité est
nécessaire. La difficulté de stockage est lI'un des principaux problemes de la production de

I’énergie a partir des sources renouvelables.

Un des moyens prometteurs de stockage de Iélectricité provenant des sources
renouvelables est I'électrolyse de I'eau en hydrogene et oxygéne. |l permet de stocker des
grandes quantités d'énergie électrique sous forme de gaz. Ces deux molécules peuvent étre
ainsi utilisées directement ou comme intermédiaires dans des réactions chimiques pour
restituer de I'énergie et/ou synthétiser des produits chimiques. Pourtant, le stockage de
I'hydrogéne n'est toujours pas facile en raison de sa faible densité volumique (0,08988 g.L?,
gaz, SNTP). Ses propriétés explosives nécessitent une gestion drastique de la sécurité. La limite
d'explosivité de I'hydrogene est comprise entre 4 % et 75 % (volumique) d'hydrogéne dans
I'air. En outre, I'hydrogéne ne peut pas étre injecté directement dans le réseau de gaz naturel,
car sa concentration dépasserait les normes et les spécifications techniques du réseau. En
France, la réglementation impose une teneur d’hydrogéne inférieure a 6 % dans le réseau de

gaz naturel (GRDF, 2017).

Par ailleurs, I'utilisation des ressources fossiles tels que le pétrole, le charbon et le gaz
naturel augmente encore. En 2018, la consommation du pétrole a augmenté de 1,5 %, et celle
du charbon de 1,4 %. Ceci a induit une augmentation des émissions de carbone de 2 %,
considéré la plus rapide depuis 7 ans (BP Statistical Review of World Energy, 2019). Une
concentration du CO; de 407,4 ppm a été enregistrée en 2018, valeur la plus haute datant de

800 000 années (Blunden et Arndt, 2019). Le CO; est le gaz a effet de serre le plus abondant

1



émis par les activités humaines. Il représente plus de 77 % des émissions de gaz a effet de
serre avec 35 Gt d’émissions par an (IEA,2018). L'augmentation de sa quantité est la cause
principale de I"'augmentation de la température de la surface terrestre et des changements
climatiques (Azizet al., 2015; Gao et al., 2015; Wang et al., 2011). D’autres conséquences telles
que I'élévation du niveau de la mer résultant soit de la dilatation thermique soit de la fonte
des glaciers et des calottes glaciaires polaires, et des changements au niveau de I'agriculture,

I’eau et la santé humaine sont rapportées (Meehl et al., 2005).

Ces dernieres décennies les efforts se sont portés sur la réduction de la quantité de CO..
Dans ce but, plusieurs accords internationaux ont eu lieu comme le Protocole de Kyoto (1997)
et I'accord de Paris lors de la Conférence internationale sur le Climat (COP21) en 2015. Bien
que certains pays aient renoncé a leurs promesses (comme les Etats-Unis envers I’Accord de
Paris), la réduction de ses émissions et la promotion de la production de I'énergie a partir de
ressources renouvelables constituent des points essentiels pour I'avenir de notre planéte, et
les objectifs fixés dans ces accords constituent toujours des sujets que la recherche étudie
pour trouver des solutions. Dans ce contexte, deux solutions sont proposées: le captage et
stockage du CO; dans le sous-sol, ou le développement des nouveaux moyens de valorisation
de cette molécule pour la transformer en produits a plus haute valeur ajoutée (Aziz et al.,
2015; Aresta et al., 2007). Malgré les intéréts représentés par le captage du CO; au niveau de
la diminution des émissions du CO; par stockage permanent dans des réservoirs souterrains,
la valeur ajoutée de ce procédé est négative tant que I'énergie est dépensée sans aucune
production en retour. Par contre, le couplage de deux concepts (captage et valorisation),
permet a la fois de capter le CO,, puis de le transformer en des produits a haute valeur ajoutée.
Ceci peut renforcer la transition énergétique en recyclant le CO; en carburant et en produits
chimiques. L’abondance du CO; et son bas prix rendent sa conversion trés avantageuse
surtout avec la demande mondiale élevée en énergie. Sa transformation permet la réduction
de son accumulation dans I'atmosphére et la production d’hydrocarbures et d’autres produits
chimiques (Gao et al., 2015; Go6tz et al., 2016; Aresta et al., 2007). D’ailleurs, la molécule de
CO;, est tres stable du point de vue thermodynamique et sa transformation nécessite
d'importants apports d'énergie externe (chaleur par exemple). L’hydrogéene quant a lui

constitue une molécule réactive qui peut étre utilisée pour transformer le CO, en



combustibles et produits chimiques. La Figure 1 montre les différents produits obtenus lors

de la réaction d’hydrogénation du CO; (Aresta et al., 2007; Gotz et al., 2016).

CO
HCOOH I CH,
N\ v
R,NH

HCONR, «—— COE + H2 — Hydrocarbons

CH,OCH, Higher alcohols
CH,OH
Figure 1. Produits de I'hydrogénation du CO; (Aresta et al., 2007)

Comme la consommation mondiale des fuels est deux fois plus élevée que celle des
produits chimiques, et que cette demande augmente au fur et a mesure avec la croissance de
la population mondiale et de développement continu de beaucoup de pays, il est bien
raisonnable de vouloir valoriser le CO, pour trouver des alternatives aux carburants provenant
de ressources fossiles. Les produits de I’'hydrogénation du CO, comprenant par exemple le
méthane et le méthanol qui sont faciles a stocker et a transporter, peuvent aussi étre utilisés

encore comme matiéres premieres dans beaucoup de procédés chimiques.

En effet, I'lhydrogene produit par électrolyse de I’eau, dont les ressources renouvelables
constituent la force motrice, peut étre utilisé pour convertir le CO2 en méthane. Ce procédé
est appelé « Power-to-gas » (PtG) (Gotz et al., 2016). Le concept PtG relie le réseau électrique
aux réseaux de gaz en convertissant I'exces de |'électricité en un gaz combustible par un
processus en deux étapes, I'électrolyse et la méthanation (Figure 2). La réaction de

méthanation, découverte par Sabatier en 1902 (Sabatier et Sanderens 1902), est la suivante :
COZ + 4H2 <+—> CH4 + ZHZO ATHS‘)SK = '165 kJ.mOI-l, ATGSQBK = '113 kJ.mO|‘1

La conversion de I’hydrogéne en méthane est en fait une amélioration de la densité
énergétique du produit final d’'un procédé PtG. La densité énergétique du méthane (gaz
naturel) est de 40 MJ.m3alors que celle de ’hydrogéne vaut 12,7 MJ.m3(Miiller et al., 2013).
En termes d’émissions de gaz a effet de serre, le gaz naturel, troisieme source d’énergie la plus

consommée au monde, et dont le méthane est le constituant majoritaire, est le plus propre



parmi les carburants actuellement utilisés. De plus, contrairement a I'hydrogene, le méthane
possede une infrastructure de distribution trés large, ce qui en fait un combustible convenable
pour les économies modernes (Ronsch et al., 2016). Les réseaux de gaz déja existants offrent
une grande capacité de stockage et la possibilité de transporter le méthane facilement et en
toute sécurité. Le méthane peut étre ensuite utilisé pour les chauffages, les industries et la
mobilité. En outre, la réaction de méthanation du CO; est plus simple que les autres réactions
et peut avoir lieu a pression atmosphérique, tandis que la production d’une quantité
significative du méthanol ou du diméthyle éther a partir du CO2 nécessite une haute pression

(10-50 bar) (Aziz et al., 2015; Gao et al., 2015).

\ \ %

Eolienne Solaire

‘ \ @ Génération de I'électricité
K .

e

' Mobilité
(_Electrolyse ]—@—[ Methanation CH,

Réseau de gaz

Industries

Figure 2. Le principe de concept du Power-to-Gas

La méthanation a été appliquée principalement dans les industries de la syntheése
d’ammoniac pour éliminer les traces de CO qui agissent comme poison du catalyseur utilisé.
Ainsi, les raffineries utilisent cette réaction pour purifier I’hydrogéne. Elle peut également étre
utilisée dans le procédé de gazéification de charbon et de la biomasse solide. Le procédé de
gazéification donne lieu a des quantités importantes d’oxydes de carbone et d’hydrogene,
d’ou I'avantage de la méthanation dans ce procédé. Il est possible encore de profiter de la
réaction de méthanation dans les centrales thermiques ou des quantités énormes de CO; sont

produites lors de la combustion de fuel. Cette réaction peut étre associée directement a la



combustion pour recycler le CO; et profiter de la chaleur perdue dans ces utilités dans le

procédé.

C’est vrai que le gaz naturel est abondant dans le monde mais souvent sa quantité
disponible ne suffit pas au besoin local des pays développés. Les importations de gaz naturel
liqguéfié ont augmenté de 24 % en France au cours de deux dernieres années. Selon le rapport
statistique sur I'énergie dans le monde de BP, la France a importé 33,5 Mm?3 (millions de

métres cubes) de gaz naturel dans des gazoducs et 10,8 Mm3 de GNL en 2017.

Les travaux de cette thése sont effectués dans le cadre du projet GENCOMM, un projet
européen ayant pour but d’assurer a des communautés du nord-ouest de I'Europe des sources
d’énergie durables, locales et indépendantes, basées sur le vecteur d’hydrogene produit a
partir des sources renouvelables. La validation de maturité des technologies de production de
I'nydrogéne se fait en mettant en ceuvre 3 pilotes qui utilisent les 3 principales sources
renouvelables du nord-ouest de I'Europe (énergie solaire, énergie éolienne et bioénergie) et
les relient au stockage de I'énergie et aux principales formes de demande énergétique
(chaleur, électricité et carburants). La méthanation fait partie intégrante d’une des taches du
projet, celle qui est liée a la production d’hydrogene et d’énergie par la bio-digestion. Le pilote
concerné est installé a Stornoway (lles Lewis). Il s’agit de développer la méthanation comme
procédé complémentaire d’utilisation du surplus d’hydrogéne produit (par les éoliennes
notamment) et de conversion du CO; produit par le bio-digesteur. Cette tache est sous la
responsabilité du Laboratoire de Sécurité des Procédés Chimiques (LSPC) de I'INSA Rouen
Normandie, en collaboration avec le Laboratoire de Catalyse et Spectrochimie (LCS) de

I"ENSICAEN, pour la synthése et caractérisation des catalyseurs en particulier.

Dans le cadre de cette these, un procédé de méthanation est donc développé au sein
du laboratoire LSPC. La conception d’un procédé de méthanation du CO; nécessite le passage
par plusieurs étapes. D’abord, la thermodynamique de la réaction doit étre étudiée pour
déterminer les conditions favorables a cette réaction et les limitations imposées par la
pression, la température et la composition a I'entrée. En plus une étude thermodynamique
tenant compte des composés participant a la réaction permet une estimation de plusieurs
parametres utiles a la modélisation (coefficient de transfert, conductivité, viscosité,...) tout en

tenant compte de la variation de la température dans le lit catalytique.



Ensuite, il est indispensable de développer un catalyseur performant et stable ayant une
forme adaptable pour pouvoir l'utiliser dans un réacteur industriel sans d’énormes pertes de
charge. La réaction de Sabatier présente plusieurs limitations cinétiques et nécessite un
catalyseur qui assure une vitesse de réaction suffisante et une sélectivité suffisamment élevée
en méthane. La méthanation est une réaction trés exothermique, et puisque la plupart des
catalyseurs étudiés dans la bibliographie ne sont actifs qu’a haute température, des points
chauds peuvent se créer dans le réacteur et provoquer une désactivation rapide du catalyseur.
L'amélioration de [l'activité des catalyseurs a basse température tout en conservant
I'utilisation des matériaux moins couteux nécessite plus de recherche et de développement

par rapport aux derniers résultats rapportés dans la bibliographie.

La plupart des modeles cinétiques de la bibliographie sont faits en se basant sur
I’hypothese de I'isothermicité du lit catalytique. Une modélisation cinétique et un modéle de
réacteur qui permettent de tenir compte des phénomeénes thermiques dans le lit catalytique

constitue un travail primordial pour modéliser un procédé a I’échelle industrielle.

Plusieurs technologies nouvelles sont utilisées dans le but de développer un procédé
innovant de méthanation (électrochimie, photochimie, biochimie, plasma). Le plasma
constitue un vecteur prometteur qui a montré une haute efficacité de conversion du CO.. Le
plasma généré par micro-ondes s’est montré tres efficace envers la dissociation du CO2, mais
aucun travail visant a I'utiliser dans la méthanation n’est trouvé. De plus, la synergie plasma-
catalyseur est un sujet de recherche nouveau qui mérite plus de recherche pour clarifier I'effet

du plasma dans un procédé catalytique.



Chap.| Etat de l'art sur la méthanation du CO;:
procédés, thermodynamique, catalyseurs, cinétique
et méthanation sous plasma.



|.1.Propriétés des composés purs et du mélange réactionnel

Bien qu’en génie chimique et des procédés on traite normalement des mélanges
réactionnels, ce sont les propriétés des composés purs qui dictent les comportements
observés dans un procédé chimique. En conséquence, les méthodes permettant I’estimation

des propriétés des composés purs, et ensuite celles des mélanges gazeux seront étudiées.

Puisqu’il s’agit d’une molécule peu couteuse et non toxique, et compte-tenu de sa
disponibilité en quantité énorme, le CO, constitue une matiere premiére d’intérét croissant.
Par contre cette molécule inerte se présente comme I'état le plus oxydé du carbone ce qui
rend sa transformation thermodynamiquement défavorable. La structure d'une molécule de
dioxyde de carbone étant linéaire, il s'agit d'une molécule thermodynamigquement stable avec
une force de liaison mesurée de L¢¢, =532 kJ.mol1. Un apport d'énergie et des conditions de
réaction optimisées ainsi que des catalyseurs actifs sont nécessaires pour pouvoir activer la

molécule du CO..

Le Tableau I.1 présente certaines propriétés chimiques et physiques de CO; et de Ha.
L'énergie libre de Gibbs de formation du CO; (AfG(Ozgg)) est égale a -393,5 klJ.mol?, faisant du
COz une molécule tres stable. Du point de vue thermodynamique, il est plus facile de convertir
le CO; lorsqu'il est combiné a un réactif caractérisé par une énergie libre de Gibbs plus élevée,

comme I'hydrogeéne (4G hggy= 0 ki.mol™?).

Propriété Unité CO; H.
ApHy9g) ki.mol* -394,3 0
St98) J.mol.K* 213,6 130,46
ArGlrog) kJ.mol* -394,3 0

p (gaz, 1,013 bar, 15 °C) kg.m3 1,976 0,08988
T, K 304,18 32,938
P, bar 72,95 10

P (20°C, 1 atm) Pa.s 1,47-10° 8,7098:10°°

Tableau I.1. Propriétés physico-chimique de CO; et de H,

Dans cette section, les méthodes de calculs des propriétés des composés purs et des
mélanges sont détaillées (Poling et al., 2000). D’autres propriétés telles que la masse molaire
et la masse volumique du mélange sont explicitées dans I’Annexe 1. Ces méthodes seront
utilisées dans I'estimation des propriétés des mélanges gazeux en fonction de la température

du lit catalytique. Ceci permet de tenir compte de leur variation selon la position dans le lit.



1.1.1. Viscosité

D’abord, la viscosité d’'un composé pur, puis d’'un mélange de gaz va étre traitée. La
viscosité d’un composé pur u (en pP) est exprimée selon la méthode de Chung et

al. (1984,1988) :

FC(MT)]./Z . .
W Equation .1

C v

1 = 40,785

Ou:
Le calcul de F_est détaillé dans I'’Annexe 1.

{1, est l'intégrale de collision calculée selon I’équation empirique proposée par Neufeld et al.
(1972) (Annexe 1).

La viscosité du mélange de gaz est ensuite calculée selon la méthode de Reichenberg

(1974) :

/sziKiL:L_'_ziHinj_'_i iHinikKiKk] Equation 1.2
i1 )

j=1=i k=1=i

Avec u,, est la viscosité du mélange en uP, n est le nombre de composants dans ce

mélange, avec H et K sont des parameétres d’interaction définies dans I’Annexe 1.

|.1.2. Capacité calorifique

La capacité calorifique standard isobare des corps purs peut s’exprimer selon I'’équation

suivante (Poling et al., 2000) :

Co/R=a,+aT +a,I*+a,T°+a,T" Equation 1.3

Les constantes pour les réactifs et les produits de la méthanation sont rapportées dans

le Tableau 1 de I’Annexe 1 pour des températures entre 298 K et 1200 K.

La Figure 1.1 montre I'évolution de la capacité calorifique du dioxyde de carbone et de

I’hydrogéne en fonction de la température. Il apparait que la capacité calorifique de



I’hydrogeéne, au contraire de celle du CO,, ne varie pas trop dans l'intervalle de température

utilisé pour la méthanation.

53
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Figure I.1. Variation de la capacité thermique du CO;et de H, avec la température

La capacité calorifique d’un mélange de gaz est calculée comme la somme des capacités

calorifiques molaires des espéces multipliées par les fractions molaires :

Cpm = Z ingi Ifquation 1.4
i

|.1.3. Conductivité thermique

La conductivité thermique des gaz constitue un paramétre important a estimer qui
servira a calculer le coefficient de transfert thermique entre le gaz et le lit de catalyseur. La
conductivité thermique des gaz purs est calculée selon le modéle de Eucken (Poling et

al., 2000) :

AM 177 ,
=132+ c Equation 1.5
v P 1
R

Avec u est laviscosité en Pa.s, C, —C, =R ;
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La conductivité thermique du mélange A sera calculée selon I'équation de

Wassilijewa (Poling et al. 2000) :

A = zy'—ﬁ" Equation 1.6

= Zn: iA

=

Avec A;; est une fonction (Voir Annexe 1) avec 4;;=1,

Ces méthodes vont permettre de tenir compte de la variation des propriétés de gaz, des
coefficients de transfert thermique et de la conductivité thermique sur la longueur de réacteur
en fonction de la température, ce qui permet une meilleure évaluation des limitations

diffusionnelles lors de la modélisation cinétique.

|.2. Thermodynamique des réactions

Une analyse thermodynamique est une étape importante qui fournit une base pour les
études expérimentales et permet la compréhension des limites que la thermodynamique
impose a la réaction et au développement de catalyseurs. Ainsi, il permet une représentation
de I'état du systeme réactionnel a I'équilibre thermodynamique indépendamment de la
vitesse de la réaction. Les limites des conversions et des sélectivités en fonction de la

température et de la pression peuvent étre donc identifiées.

La molécule de CO; est thermodynamiquement tres stable. A pression atmosphérique
et a 298 K, I'enthalpie de la dissociation de CO, en CO et O est de 293 kJ.mol L. Il est important
de mentionner la dissociation du CO, en CO car c’est I'étape souvent considérée comme
limitante dans le mécanisme de la réaction de méthanation du CO,. L’addition de I'hydrogéne
dont I’énergie de Gibbs est plus grande rend la conversion du CO, en méthane

thermodynamiquement plus favorable, avec un ATHS%K de — 165 kJ.mol™2.

La réaction de méthanation est une réaction exothermique avec une énergie de Gibbs
négative (ArGgggK =-113 kJ.mol?). Elle est favorisée a basse température (Loi de Van’t Hoff)
et haute pression (Le Chatellier).Le Tableau 1.2 liste les réactions possibles associées a la
méthanation du CO,. Notons que toutes les réactions peuvent se produire simultanément et
qgue trois des réactions produisent du CO;, ce qui révele la difficulté de le convertir

complétement (Gao et al., 2012, 2015; Ducamp et al., 2017).
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Réaction Formule A Hogx A,G9ex

(kJ.mol?) (kJ.mol?)
R1 Méthanation du CO CO + 3H; «—— CH4 + H2O -206,1 -141,8
R2 Méthanation du CO, CO; +4H; «—— CH4 + 2H,O -165 -113,2
R3 Inverse du reformage du 2CO + 2H; «—— CH4 + CO> -247,3 -170,4
méthane
R4 Réaction de Boudouard 2C0 —— C+CO, -172,4 -119,7
R5 Gaz a I'eau inverse CO; + Hye—— CO + H,O 41,2 28,6
R6 Craquage du méthane CHy —— 2H, + C 74,8 50,7
R7 Réduction du CO CO+H; «—— C + H,O -131,3 -91,1
R8 Réduction du CO; CO; + H; «—— C + 2H,0 -90,1 -62,5

Tableau 1.2. Réactions pouvant avoir lieu lors de la méthanation (Gao et al., 2012)

Dans ce tableau, il apparait que plusieurs réactions ont pour réactif le CO., Parmi les
mécanismes proposés pour la méthanation du CO,, celui qui passe par le CO est le plus
répandu, d’ou I'importance d’étudier les réactions existantes avec cette molécule. En plus, on
trouve parmi ces réactions celles qui conduisent a la formation du carbone comme la réaction

de Boudouard et la réduction du CO et du CO».

Goa et al. (2012) ont conduit une étude thermodynamique de la méthanation du CO;
et du CO en utilisant I'énergie de Gibbs (Gibbs free energy minimization) sans aucune
limitation causée par la cinétique, les phénomeénes de transport et I'hydrodynamique. Les

constantes d’équilibre (K., ) sont obtenues par minimisation de I'énergie de Gibbs, et tracées

en fonction de la température (Figure 1.2).
~AGT) v .
Kieg(M) = ————= Haeq‘,i Equation 1.7
]

Vi est le coefficient stoechiométrique du constituant i dans la réaction j, et a,,; est

I'activité de constituant i a I'équilibre thermodynamique.
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Figure I.2. Constantes d'équilibres calculées pour les 8 réactions associées a la méthanation (Goa et
al., 2012)

La Figure 1.2 montre que toutes les réactions sont favorisées a basse température en
raison de leur exothermicité. Cependant, il est difficile de développer un catalyseur capable
d’atteindre I'équilibre a basse température. La plupart de catalyseurs utilisés sont actifs a

haute température.

En utilisant I'énergie de Gibbs 4,.G, il est possible d’estimer quel produit peut étre
attendu. La Figure 1.3 montre I'énergie de Gibbs des différentes réactions en fonction de la

température (Schaaf et al., 2014).
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Figure I.3. Energie de Gibbs en fonction de la température (Schaaf et al. 2014)
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Une réaction est a I’équilibre si 4,.G = 0. Pour 4,.G < 0 (partie en gris du diagramme), la
réaction est favorisée et I'’équilibre est déplacé vers la formation des produits. Par contre, si
A,.G >0, I'équilibre est déplacé vers la formation des réactifs (Schaaf et al., 2014). Il est bien
visible sur le diagramme que la conversion du CO, en méthane est favorisée jusqu’a une
température maximale de 600 °C. De méme, la formation d’éthane est favorisée a des

température inférieures a 400 °C.

La conversion du CO; et la sélectivité en CHs sont définies comme suit :

0
X Feo, —Feo, Equation 1.8
O, FO
co,
F ,
cH, = =% CH, Equation 1.9
I:coz - F(:o2

La Figure 1.4 montre la fraction des différents produits de la méthanation du CO; a

I’équilibre en fonction de la température (Gao et al., 2012).
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Figure I.4. Fraction Molaire des produits de la méthanation a I'équilibre (Goa et al., 2012)

A basse température, les produits principaux sont CHs et H,O. L’élévation de la
température au-dela de 450 °C entraine une augmentation de la quantité du CO a cause de la
réaction du gaz a l'eau inverse (RWGSR: reverse water gas-shift reaction). Lorsque la

température dépasse 550 °C la fraction molaire du CO; passe par un maximum puis diminue,
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cela est di a la dominance de la réaction du gaz a I'’eau inverse (Gao et al., 2012; Sahebdelfar

et al., 2015; Swapnesh et al., 2014).

Il a été observé que I'addition de vapeur d’eau aux réactifs permet une diminution du
cokage, mais elle entraine également une diminution de la conversion du CO, ce qui est
normal du fait que H,0 est un produit de la méthanation (Swapnesh et al., 2014; Gao et al.,

2012).

Sahebdelfar et al. (2015) ont effectué la méme étude thermodynamique et ont obtenu
des résultats ressemblant a ceux de Goa et al. (2012). lls ont testé I'effet de la température
sur I’équilibre de la conversion du CO; et H, en méthane, ainsi que la sélectivité en CHg4, a 1 bar
et a 25 bar. Leurs résultats a 1 bar vérifient ce qui est déja présenté en termes de
thermodynamique de la réaction du méthanation, alors qu’a I'équilibre a 25 bar, les
conversions du CO; et de H, semblent plus stable et moins influencées par I'augmentation de

la température (Figure 1.5).
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Figure I.5. Effet de la température sur la conversion a I’équilibre de CO; et de H,, et sur la sélectivité en
CH4, a 1 bar (a) et a 25 bar (b) (Sahebdelfar et al., 2015)

A 1 bar et 600 °C, la conversion du CO; passe par un minimum, ce qui correspond au
maximum de fraction molaire du CO; montré dans les résultats de Goa et al. (2012) sur la

Figure 1.4.

La Figure 1.6 montre I"évolution de taux de conversion du CO; et de la sélectivité en
méthane a I'équilibre thermodynamique a pression entre 3 mbar et 30 bar. Ces profils ont été
obtenus par simulation en utilisant la méthode SRK (Soave Redlich Kwong) dans le logiciel

Aspen plus, avec un mélange CO;:Hy: Nx=1:4:5. Les réactions prises en compte sont la
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méthanation du CO,, la réaction du gaz a I’eau inverse et la réaction de méthanation du CO.
Les gaz sont considérés parfaits. Cette figure montre que la conversion du CO; et la production
du méthane sont bien favorisées a pression élevée et a température relativement basse. Ce
qui est conforme avec ce qu’on a cité avant sur la loi de Van’t Hoff et le principe de Le Chatelier.
L'effet de la pression est visible jusqu’a 20 bar. A 30 bar, la courbe est identique a celle de
20 bar. Une tres basse pression (3 mbar) a été simulée car la these traite en plus la
méthanation sous plasma généré sous vide partiel (P<3 mbar). A pression atmosphérique,
I’'obtention d’un taux de conversion supérieur a 90 % requiert des températures inférieures a

350°C.

La problématique qui émerge ici est liée a la température de déroulement de la
méthanation. De basses températures seront nécessaire pour obtenir des bonnes conversions
du CO; et sélectivités en méthane. Alors qu’a basse température, la cinétique de la réaction
est lente. D’ou I'importance du développement d’un catalyseur actif a basse température et

qui sera aussi bien sélectif envers le méthane.
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Figure I.6. Evolution de la conversion du CO; et de la sélectivité en CH4 a I'équilibre thermodynamique
en fonction de la température a différentes pressions, H,/CO; =4

Un rapport molaire Hy/CO; staechiométrique est le plus utilisé dans les tests catalytiques.
Il s’est avéré étre le meilleur choix en termes de la conversion et de la sélectivité en méthane
(Gao et al., 2012; Sahebdelfar et al., 2015; Swapnesh et al., 2014). Dans les études de Goa et
al. et Sahebdelfar et al., il a été trouvé qu’un rapport H,/CO, = 4 défavorise les réactions

conduisant a la formation de coke.

17



Cette description de la thermodynamique de méthanation du CO, montre d’abord que
la réaction est favorisée a basse température et haute pression. Le sous-produit principal
pendant la méthanation est le CO qui se forme selon la réaction de gaz a I’eau inverse (R5). La
réaction de Boudouard peut encore avoir lieu. Les études thermodynamique menées dans la
bibliographie montrent qu’un rapport H,/CO, égal a 4 est le meilleur pour la méthanation. Il

permet de défavoriser la réaction de Boudouard et d’augmenter la sélectivité en méthane.

|.3.Catalyseurs utilisés dans la méthanation du CO;

La réduction du CO; est un processus accompagné de limitations cinétiques
importantes, ce qui nécessite un catalyseur adaptable a la réaction qui répond aux contraintes
industrielles en termes d’activité, de sélectivité, de mise en forme et de résistance a la

désactivation.

Au cours des dernieres décennies, la méthanation du CO; a été largement étudiée avec
de nombreux catalyseurs a base de différents métaux (Ni, Co, Fe, Cu, Ru, Rh, Ir, Pd, Pt) et de
supports (TiOy, SiO, SiO2-Al;03, Al,03, MgAl,04, MgO, ZrO,, Ce0;, C, MSN, MCM-41, SBA-15,
HY, USY) (Panagiotopoulou et al., 2008; Leitenburg et al., 1997; Aziz et al,. 2014; Kowalczyk et
al., 2008; Calvin H. Bartholomew et al., 1985). Les métaux du groupe VIIIB, tels que le Rh, Ru,
Ni, Co se sont avérés trés actifs (Wang et al., 2011; Wei and Jinlong, 2010). Les métaux nobles
présentent une activité et une stabilité élevées a basse température (Garbarino et al., 2016;
Tada et al., 2014). lls sont plus résistants a la désactivation du catalyseur (cokéfaction et
frittage) que les autres métaux utilisés. Cependant, leur utilisation industrielle est réduite en

raison de leur prix élevé et de leur faible disponibilité.

Les catalyseurs a base de nickel et de ruthénium sont les plus actifs et sélectifs en CHa.
Des supports de grande surface spécifique sont généralement utilisés. La nature du support
joue un role important dans lI'interaction métal-support et influe sur I'activité et la sélectivité

de la méthanation.

Des catalyseurs bi- et multifonctionnels sont aussi étudiés pour la méthanation du CO..
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|.3.1. Catalyseurs a base de nickel

Les catalyseurs a base de nickel supporté sont les plus étudiés parmi les métaux déja
cités. La plupart des études sont arrivées a conclure que le nickel est le meilleur métal utilisé
pour la méthanation du CO2 vu son activité et sa disponibilité a un prix inférieur a celui des
autres métaux (Bartholomew and Vance, 1985; Delmelle et al., 2016; Fukuhara et al., 2017).
Ses propriétés rendent son utilisation industrielle possible. Les catalyseurs au Ni ne sont actifs
qu'a haute température (300-450 °C). A basse température (inférieure a 300 °C), I'interaction
entre Ni et CO entraine la formation des carbonyles Ni(CO)s toxiques et la méthanation est
inhibée (Agnelli et al., 1994). l’activité d’un catalyseur au Ni dépend de divers parametres, tels
gue le type de support, la méthode de préparation de catalyseur, la charge en Ni et la présence

d’un second métal.

La teneur en nickel du catalyseur influe sur I'interaction nickel-support et la dispersion
du métal, ce qui affecte I'activité et la sélectivité du catalyseur. En général, une bonne
dispersion du métal est obtenue lorsque sa teneur est basse. L'augmentation de la teneur en
métal entraine la formation d’agrégats. L’activité catalytique exige la présence de particules
de nickel métallique qui peuvent étre formées in situ si la quantité de Ni est plus grande que
celle nécessaire pour couvrir la surface du support avec une monocouche. Si la charge en Ni
est plus petite, une pré-réduction sera nécessaire. Le catalyseur contenant des petites
particules de Ni obtenues par la réduction de quantités modérées du métal est tres sélectif
envers le méthane avec absence de formation du CO. Une quantité plus grande de Ni cause la
formation de particules de nickel plus grandes et une production importante de CO (Garbarino
et al., 2014). Une analyse XRD d’un catalyseur a 16 % en nickel neuf montre la présence de
particules de nickel sous forme oxyde, qui aprés réduction ont une taille entre 10 et 30 nm,
contre 30 a 60 nm apreés utilisation. L'augmentation du pourcentage de nickel entraine une

augmentation de la taille des particules.

Plusieurs études ont montré que I'augmentation de la charge en nickel influe sur
I'activité du catalyseur d’une maniére significative (Rahmani et al., 2014; J. Liu et al., 2013).
Une valeur optimale de la teneur en nickel semble exister, au-dela de laquelle I'activité sera

dégradée a cause de la formation des agrégats de particules de nickel et la difficulté d’obtenir
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une bonne dispersion. Cette valeur optimale dépend de plusieurs facteurs dont le type de

support et la méthode de préparation (Aziz et al., 2015).

Le Tableau 1.3 présente des catalyseurs au nickel de la bibliographie avec les conditions
de réaction utilisées. Ces catalyseurs sont supportés sur différents supports et préparés par

plusieurs méthodes.

Il apparait que pour utiliser le nickel comme métal actif, il faut opérer sous haute
température. La teneur en nickel est un parametre important dont il faut étudier son effet sur
les caractéristiques du catalyseur (dispersion du métal, réductibilité, surface spécifique). Une
pré-réduction des catalyseurs a base de nickel est nécessaire parce que le nickel se trouve a
I’état oxydé lors de la préparation du catalyseur, alors que I'espéce active pour la méthanation

est le nickel métallique.

|.3.2. Effet du support

La nature du support influe considérablement sur la morphologie de la phase active et
sa capacité d’adsorption, ainsi que sur les propriétés du catalyseur. Plusieurs supports a
grande surface spécifique sont utilisés a I’échelle industrielle tels que I'alumine, silice,

zéolithes,...

La nature du support influe fortement sur la performance du catalyseur. Le support peut
influencer sur la dispersion de la phase active, sa morphologie et modifier la réductibilité des
particules d'oxyde métallique en créant différents types d'interactions entre le support et la
phase active. Parmi les supports étudiés, les oxydes tels que Al,O3z, TiOz, CeO;, SiO;, Ce-ZrO;
et les zéolithes ont été largement étudiés en raison de leur grande surface spécifique (Aziz et

al., 2015).

L’alumine (Al>0O3) est fortement étudiée vu son faible prix par rapport a d’autre oxydes,
sa stabilité thermique, sa surface spécifique relativement élevée (~200 m?/g) et sa forte
interaction avec le métal déposé. Ce support est connu pour ses propriétés cristallines et
texturales et pour ses propriétés amphoteres. Ce caractére acide et basique permet a la fois
une dispersion du nickel a la surface de I'alumine, et I'adsorption de CO; qui a un caractére
acide. Rahmani et al. (2014) ont testé des catalyseurs a base de nickel supporté sur I'alumine.

Ils ont obtenu une conversion de 80 % avec le 20 % Ni/Al,Os a 350 °C, avec un ratio molaire
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H./CO, = 3,5, et GHSV=9000 h. Pourtant, il a été trouvé que sur I'alumine, la capacité de
réduction du métal est inférieure par rapport a d’autres supports tel que le Y03 (Oxyde
d’yttrium)(Muroyama et al. 2016). L'inconvénient de l'utilisation de I'alumine se manifeste
dans la sensibilité du catalyseur au cokage et au frittage a cause de la haute température

opérationnelle pendant la méthanation.

L'oxyde de cérium (CeO3) a montré de bonnes performances envers la méthanation des
oxyde de carbone (Tada et al. 2012; Muroyama et al. 2016). En comparaison avec I'alumine,
le cerium s’est montré plus actif a basse température. Les caractérisations du catalyseur
montrent que la quantité de CO; adsorbée sur le Ni/CeO; est plus grande que celle sur d’autres
catalyseurs, et donc, la large couverture de la surface de CeO; par les espéeces dérivées du CO,,
ainsi que la réduction partielle de la surface de CeO, en Ce métallique pourraient étre les
raisons de la performance élevée de CeO; par rapport a d’autre support tels que Al;03, TiO;
et MgO (Tada et al. 2012). Une réduction d’une partie de CeO; en Ce métallique implique un
changement de la phase active supposée monométallique (Ni) en bimétallique (Ni-Ce). Par

contre, le prix du cérium est bien plus élevé par rapport a d’autres oxydes tels que I'alumine.

La zircone ZrO; s’est présenté comme un support tres intéressant vu ses propriétés
acido-basiques et sa capacité d’adsorption du CO,. Le 15 % Ni/ZrO; préparé par la méthode
de combustion dans I'urée montre une bonne activité et stabilité a cause des petites particules
de nickel bien dispersées. Ainsi, il a une grande capacité d’adsorption du CO; et il est plus
résistant au cokage. Il a permis 60 % de conversion a 300 °C pour un GHSV de 48000 mL.g*.h™!
(Zhao et al., 2016). Le ZrO, peut se trouver en trois phases amorphes: monoclinique,
tétragonale (quadratique) et cubique. Le Ni/ZrO; avec des proportions différentes de ZrO;
amorphe peut étre préparé a partir d’un alliage Ni-Zr amorphe par traitement d’oxydation-
réduction. Il a été rapporté que le ZrO; tétragonale permet une haute conversion du CO2 et

une sélectivité en méthane de 100 % (Yamasaki et al., 2006).

Il a été rapporté que l'utilisation des supports mixtes permet une amélioration des
performances du catalyseur. L'utilisation d’un support mixte entraine une modification de
I'interaction entre le métal et le support ce qui peut améliorer la dispersion du métal et sa
réductibilité. Marinoiu et al. (2015) ont conduit plusieurs recherches sur des catalyseurs
supportés sur alumine-silice et ils ont comparé ce support avec la silice seule et le carbone. Ils

ont trouvé que le Ni/Al,03-SiO; est le plus actif et sélectif en CHa. A pression atmosphérique,
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350 °C et un rapport H2/CO; stocechiométrique (4 :1) ils ont obtenu une conversion supérieure
a 70 % avec le Ni/Al>03-Si0O3, 32 % avec Ni/SiO; et 8 % avec Ni/C. Mutz et al. (2015) ont essayé
d’ajouter le CaO a la formule -catalytique comme promoteur de [I'alumine. Le
23 % Ni/Ca0-Al;03 a été testé et caractérisé. A 400 °C, la méthanation du CO; atteint 81 % de
conversion et 99 % de sélectivité en méthane. Ainsi, il a été observé que I'addition de cérium
dans la formule catalytique de Ru/Al,O3 a augmenté la vitesse de la réaction de méthanation.
Une variation de la teneur en cérium entre 98 % et 30 % a amélioré la réduction partielle de

CeO:; a la surface, et a augmenté la surface spécifique du catalyseur (Tada et al., 2014).

L’oxyde mixte Ce-Zr est considéré comme un support trés promoteur de la méthanation
du CO,. Ocampo et al. (2009) ont annoncé que la grande capacité de stockage de I'oxygéne
par 'oxyde de cérium-zircone ainsi que son habilité a activer le CO,, et a bien disperser le
nickel sont a I'origine de I'activité de ce catalyseur. Le Ni/Ce0-ZrO; préparé par évaporation
d’ammoniac s’est montré le plus performant parmi plusieurs catalyseurs préparés par
d’autres méthodes. Ce catalyseur est capable d’étre réduit a basse température. La
caractérisation DRIFTS a montré que la réaction ne passe pas par la formation du CO, mais par

la formation des formates qui conduisent a la formation du méthane (Ashok et al., 2017).

Un autre support composite, le y-Al,03-ZrO>-TiO2-CeO2 a été testé avec le nickel. Lors du
dépbt du nickel sur ce support, une dispersion élevée des particules de nickel a été obtenue

(Abate et al., 2016).

Danaci et al. (2016) ont étudié la méthanation du CO; sur un catalyseur Ni/Al,03 non
conventionnel. L'effet de la structure des catalyseurs a base de nickel sur la conversion de CO;
et la sélectivité en méthane a été étudié en utilisant une structure métallique macroporeuse
recouverte avec le Ni/Al>Os. Puis les résultats obtenus avec ce catalyseur ont été comparés
avec les résultats obtenus lors de I'utilisation d’un catalyseur 12 % Ni/Al,O3 conventionnel
sous forme de poudre. A une température de 450 °C, un rapport H,/CO; = 4, et une vitesse
spatiale de 1500 h!, une conversion de 90 % et une sélectivité de 98 % sont obtenu avec le
catalyseur structuré dont la configuration est bien détaillée dans le papier, alors que dans les
mémes conditions, 66 % de conversion a été obtenue avec le catalyseur en poudre. La Figure

I.7 montre les structures métalliques utilisées.
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Figure 1.7. Structures métalliques macroporeuse (Danaci et al., 2016)

L’étude de la stabilité des catalyseurs montre une diminution de 8 % de la conversion de
CO; aprés 45 h pour les poudres (a 350 °C), alors que le catalyseur structuré montre une bonne

stabilité pendant 53 h.

Des conversions et des sélectivités en méthane élevées peuvent étre obtenues en
utilisant les zéolithes comme support. Les zéolithes ont une bonne stabilité thermique et une
large surface spécifique. Elles permettent une meilleure dispersion et stabilisation des espéces
métalliques du fait de la forte interaction métal-surface des zéolithes. Ainsi elles aident a

I’activation du CO; (Graga et al., 2014).

Les zéolithes peuvent étre utilisées avec le nickel, comme un support qui adsorbe |'eau
produite par la réaction de méthanation, ce qui permet de déplacer la réaction vers la
formation de méthane (Le Chatelier). La Figure 1.8 montre la structure de catalyseur de

sorption (Borgschulte et al., 2013).
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Figure I.8. A gauche : Structure modéle du catalyseur de sorption ; A droite : Energie libre des réactifs
et des produits de la réaction sur un catalyseur conventionnel (orange) et sur le catalyseur de sorption
(bleue)(Borgschulte et al., 2013)

Des zéolithes 5A (taille de pore 5 A) ont été utilisées pour préparer un catalyseur a
6 % wt en nickel. Ce catalyseur est capable d’adsorber I'’eau produite par la méthanation avec
une capacité de 23 g d’eau par kg de zéolithe. L'eau peut étre adsorbée en quantité limitée.
Apres environ ~1000s, le catalyseur est saturé, son activité et le rendement en méthane
diminuent avec une augmentation de la quantité de CO; et du CO a la sortie du réacteur ce
qui implique la nécessité d’une régénération. La durée de vie de ce catalyseur est tres courte
en comparaison des catalyseurs conventionnels, ce qui le rend non utilisable dans un procédé

conventionnel (Borgschulte et al., 2013).

Ultérieurement, des travaux ont été effectués avec les zéolithes LTX (13X), et comparés
avec les résultats obtenus avec les zéolithes SA. Ces zéolithes ont des pores de 9 A, ce qui
permet aux molécules de diffuser facilement dans les canaux des zéolithes, et une capacité de
sorption d’eau de 26 g d’eau par kg de zéolithe. Les caractérisations des catalyseurs préparés
ont montré que la taille des particules nickel est de 20-30 nm, et que la température de
réduction optimale du 5 % Ni/13X est 300°C. A cette température, une extrapolation faite par
Wang et LeVan (2009) montre une capacité de sorption de 2,9 g d’eau par kg de zéolithe pour
le 5A et 6,7 g d’eau par kg de zéolithe pour le 13X. Ces valeurs sont beaucoup plus faibles que
celles obtenues a température ambiante. La conversion obtenue avec ce catalyseur est
comparable a celle obtenue avec le 5A, ainsi, la sélectivité est 100 % pour les deux. L'utilisation

de ce type de catalyseur reste limitée par la faible capacité d’adsorption de I'eau, car malgré
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I’'amélioration rapportée par les zéolithes 13X, cette capacité reste faible et permet un temps

d’opération tres court.

En comparant tous ces types du support utilisés dans la bibliographie, I'alumine se
montre comme un support intéressant vu son prix, sa surface spécifique et son interaction
avec le nickel. Par contre, I'utilisation de ce support nécessite une haute température pour
activer le catalyseur, et donc plus d’optimisation est indispensable pour améliorer I'activité du

catalyseur final et la sélectivité en méthane a basse température.
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Méthode de

Catalyseur ] i T H,/CO, GHSV Xcoz2  Schsa  Ycha Stabilité Ref.
préparation
°C mL.gear *.h? h % % %
10%Ni/Ce0, Hard-Template 360 4 45000 91 100 91 7,3 % dans 700 min (zhou et al., 2017)
20% Ni/Al,0; Imprégnation 350 3.5 9000 80 100 80 Stakggop;?:a”t (Rahmani et al., 2014)
. . Stable pendant
15%Ni/ZrO, Combustion 300 4 48000 60 100 60 150 h (zhao et al., 2016)
23%Ni/Ca0- Al,O3 commercial 400 4 48000 81 99 80 - (Mutz et al., 2015)
10% Ni/Al,03 Imprégnation 400 4 10000 60 95 57 14,8 % pendant 60 h (Liu et al., 2018)
10%Ni/OMA EISA 400 4 10000 70 95 66,5 - (Liu et al., 2018)
15%Ni/TiO, Imprégnation 340 4 2400 80 95 76 10,9 % pendant 81 h (Liu et al., 2013)
15%Ni/TiO, Depot - 260 4 2400 96 99 95  3%pendant8lh (Liu et al., 2013)
précipitation
10%Ni/Y,03 imprégnation 300 4 20000 77 96 80 2,8 % pendant50 h  (Muroyama et al., 2016)
10%Ni/Ceo.72Zr0.2802 Sol-gel 350 4 43000 85,7 99,7 85,5 9,8%pendant150h (Ocampo et al., 2009)
14%NiUSsY Imprégnation 400 4 86000 66 94 62 5% dans 10 h (Graga et al., 2014)
10%Ni/B-zéolithes imprégnation 360 4 15000 96 - - - (Jwa et al., 2013)
60%Ni0/Si0, - 350 4 1200 86 95 80 Stable pendant 40 h (Muller et al., 2013)

Tableau 1.3. Performances de catalyseurs au Ni supportés sur différents types de support et préparés par différentes méthodes

26



|.3.3. Effet de la méthode de préparation

La méthode de préparation des catalyseurs constitue un facteur important car elle
conditionne les interactions entre le métal et le support. Elle influe en méme temps sur
I'activité, la sélectivité et la stabilité du catalyseur en affectant la dispersion de la phase active.
Les catalyseurs au nickel sont généralement préparés par plusieurs méthodes telles que
I'imprégnation (Cai et al., 2011), dépot-précipitation (DP) (Ashok et al., 2016), pseudo sol-gel

ou par mélange mécanique.

Liu et al. (2013) ont préparé le Ni/TiO; par deux méthodes différentes, I'imprégnation et
le dépot-précipitation. Les particules de Ni sont bien dispersées sur le TiO, dans le cas du dépot
(taille de particules 22 nm). Le 15 % Ni/TiO, préparé par dépot se montre plus actif a basse
température, il a abouti a 96 % de conversion et 99 % de sélectivité en méthane a 260 °C, alors
que le 15 % Ni/TiO; préparé par imprégnation n’a abouti qu’a 80 % de conversion a 340 °C,
avec un rapport stoechiométrique H,/CO; et un GHSV =2400 h!. Cependant, lors de
I'utilisation de la méthode de dépot-précipitation, une partie du nickel ne précipite pas a la

réaction.

Il a été rapporté que le catalyseur au nickel préparé par évaporation d’ammoniac a
donné une performance catalytique supérieure a des températures de réaction plus basses
en comparaison avec les autres méthodes telles que I'imprégnation et la précipitation. Les
performances de ce catalyseur sont liées a la capacité du catalyseur a étre activé a basse

température (Ashok et al., 2016).

Le chauffage par micro-ondes s’est montré ces derniéres décennies comme une
méthode efficace dans la préparation des catalyseurs. Cette technique permet une génération
interne de la chaleur. Toutes les particules sont chauffées rapidement et uniformément. Il
permet un séchage rapide et une distribution uniforme du métal dans le support. Par contre,
dans le cas des matériaux ayant une bonne absorption des micro-ondes, la vitesse de
cristallisation est trouvée plus faible que le chauffage classique. En plus, cette méthode
présente I'inconvénient de chauffage sélectif lors de la présence de plusieurs matériaux ayant

différentes absorbances.
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Il a été constaté gqu’a haute température de calcination les espéces métalliques
migrent de la surface externe vers des endroits internes, ou I'énergie d'activation pour leur
réduction est plus élevée. Bacariza et al. (2016) ont comparé le NiUSY préparé
conventionnellement et sous micro-ondes. lls ont trouvé que l'utilisation des micro-ondes
pour la préparation des catalyseurs a base de nickel supportés sur des zéolithes cause une
perte de la cristallinité des zéolithes et bloque ses pores. L'augmentation de la température
de réduction influe sur I'activité du catalyseur mais cette influence dépend de la charge en
métal et de la méthode de séchage. Par contre, Azzolina Jury et al. (2014) ont trouvé que la
préparation des zéolithes ZSM-11 sous micro-ondes réduit le temps de préparation d’un
facteur de 3 a 4,6, améliore la cristallinité des zéolithes (39 % de plus en cristallinité en
comparaison avec la ZSM-11 conventionnelle), et réduit la consommation d’énergie. De plus,

une nouvelle morphologie des particules sous forme d’aiguille a été observée.

La méthode de préparation constitue donc un facteur important dictant la performance
du catalyseur. La méthode utilisée doit permettre a la fois une activité acceptable du

catalyseur et de satisfaire aux contraintes économiques et techniques.

|.3.4. Catalyseurs a base de métaux nobles

La conversion du CO2 en méthane a été étudiée avec des catalyseurs a base de métaux
nobles tels que le ruthénium, le rhodium et le palladium. Le ruthénium et le rhodium sont les
plus communs des métaux nobles utilisés dans la méthanation. Ils sont parmi les métaux les
plus actifs et sélectifs en méthane. Leurs activité et sélectivité dépendent largement de la
dispersion de la phase active et du type de support. Leur intérét se manifeste par leur activité
a basse température, leur stabilité et leur résistance aux atmospheéeres oxydantes et a la
cokéfaction. Leur activité élevée pourrait étre due a la forte dispersion de la phase métallique
sur la surface du support (Abe et al., 2009; Garbarino et al., 2016, 2015; Kim et al., 2016; Miller
et al., 2013; Ruterana et al., 1990; Scire et al., 1998; Kwak et al., 2013).

Abe et al. (2009) ont préparé plusieurs catalyseurs au Ru supporté sur TiO». lls ont
obtenu un rendement de 100 % en méthane a 160 °C avec le 0,8 % Ru/TiO; dont la taille des
particules de Ru est de 2,5 nm. lls ont trouvé que la taille des particules de Ru contréle
I'activité de I’hydrogénation du CO.. Ainsi, il a été rapporté que le Ru supporté sur un support

binaire TiO;-Al,03 a permis une meilleure activité en comparaison avec le Ru/Al;0s. Les
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caractérisations effectuées sur les 2 catalyseurs ont revelé une diminution de la taille des
particules de nickel lors de l‘incorporation de TiO; dans la formule catalytique. La taille des
particules de nickel est passé de 4,3 nm sans TiOz a 2,8 nm apres addition de TiO,. La vitesse
de conversion du CO; avec le support binaire était 3 fois plus élevée que celle avec I'alumine,
0,59 mol.gryt.h"t de CO; ont été converti avec le support mixte contre 0,19 mol gry1.h? avec

I'alumine (Xu et al., 2016).

Xu et al. (2016) ont constaté que la taille des particules de Ru n’est pas le seul facteur
qui influe sur 'activité de catalyseur, ils ont trouvé qu’une réduction a 600 °C ameéne le
catalyseur a une activité optimale tout en augmentant légérement la taille des particules de
Ru. La méthanation du CO; implique la dissociation de liaison C-O, et il apparait qu’une légére
augmentation de la taille des particules de Ru favorise sa dissociation. En plus, elle augmente

la sélectivité vers le méthane.

Le 3 % Ru/Al,03a permis 96 % rendement en méthane sans coproduction de monoxyde
de carbone a 300 °C 3 une vitesse spatiale de 15000 h (Garbarino et al., 2015). Le catalyseur
a commencé a étre bien actif a partir de 350 °C. A 400 °C une légére formation du CO a été

observée.

D’autres métaux nobles tels que le palladium, le platine et le molybdéne sont encore
utilisés dans la réaction de méthanation du CO,. La nature du support influe sur I'activité et la
sélectivité des catalyseurs a base de palladium. Des tests sur plusieurs supports montrent que
le palladium supporté sur I'alumine est le moins performant alors que le Pd/TiO; est le plus
performant. A pression atmosphérique, le seul produit détecté avec le Pd est le méthane. La
dispersion du Pd joue un réle significatif dans la méthanation. Lorsqu’il est bien dispersé la
sélectivité de la réaction est orientée vers le méthane alors que lorsqu’il est mal dispersé la
réaction du gaz a I’eau inverse domine. Pour une haute pression, a 9,5 bar, il a été observé
une production importante de méthanol (Erddhelyi et al., 1986). Ainsi, des catalyseurs a base
de nanoparticules de palladium de forme contréolée, incorporés dans de la silice mésoporeuse
sont testés dans I’hydrogénation du CO; (Martins et al., 2015). Il a été constaté que
I'orientation de la surface cristallographique du palladium et le nombre de coordination des
atomes de la surface jouent un role important dans l'adsorption des réactifs et des
intermédiaires ce qui influe sur I'activité et la sélectivité du catalyseur. Le Pd-Mg/SiO; a

montré une sélectivité de 95 % en méthane avec une conversion de 59 % a 450 °C. Un
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mécanisme en deux étapes est proposé : le palladium assure la dissociation de I’"hydrogene

pour les carbonates formés sur le magnésium pour aboutir au méthane.

Au final, méme s’ils démontrent des bonnes activités et sélectivités en méthane en plus
de leur stabilité, I'utilisation des métaux nobles dans des catalyseurs industriels est limitée en

raison de leur prix élevé et de leur faible disponibilité.

.3.5. Catalyseurs bimétalliques : effet de I'addition d’un 2™ métal

D’aprés ce qui a été vu dans la section précédente, il a été conclu que les catalyseurs au
nickel souffrent d’'une désactivation sévere due au frittage, au soufre, au cokage, ainsi que
d’autres facteurs. Dans le but d’améliorer leur activité a basse température, leur stabilité et
leur résistance a la désactivation, des essais ont été effectués pour ajouter un autre métal, tel
que le Fe, Zr, Co, La, Y et Mg, a la formule catalytique des catalyseurs au nickel. L'addition d'un
second métal induit des changements radicaux dans leur structure électronique et
géométrique (Younas et al., 2016). Le Tableau .4 montre quelques exemples de catalyseurs

bimétalliques de la bibliographie.

Catalyseur GHSV P T Xco, ScH, Yen,
mL.gaac.h* Bar °C % % %
35Ni5Fe/Al,0; Xerogel (Hwang et al., 2012) 9600 10 220 63,4 99,5 93,1
35Ni5Zr/Al,03 Xerogel (Hwang et al., 2012) 9600 10 220 61,6 99,1 61
35Ni5Y/Al,05; Xerogel (Hwang et al., 2012) 9600 10 220 58,4 99,5 58,1
35Ni5Mg/Al,0; Xerogel (Hwang et al., 2012) 9600 10 220 54,2 99,5 53,9
10Ni0,5Pt/Al,03 (Mihet and Lazar, 2018) 5800 1 300 83,4 98,7 82,3
10Ni0,5Pd/Al,O3 (Mihet and Lazar, 2018) 5800 1 300 90,5 98,7 89,3
10Ni0,5Ru/Al,O3 (Mihet and Lazar, 2018) 5800 1 300 64,7 98,7 63,9
10Ni3Co/Al,0s (Liu et al., 2018) 10000 1 400 70 96 68
10Ni3Co/OMA (Liu et al., 2018) 10000 1 400 78 99 77
CeNiUSY (Westermann et al. 2017) 43000 1 400 55 86 47

Tableau 1.4. Comparaison de I'activité, sélectivité et rendement en méthane de catalyseurs
bimétalliques de la bibliographie

L’addition d’un autre métal (Fe, Co, La et Ce) au Ni/ZrO, a permis de favoriser la
dispersion du nickel, d’augmenter la quantité des particules de nickel réduites et d’améliorer

la stabilité thermique des catalyseurs. Le fer a montré une efficacité supérieure a celle des
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autres métaux ajoutés en termes de conversion du CO; et de la sélectivité en méthane (Lu et

al., 2016).

L’addition de cérium au catalyseur NiUSY permet une meilleure adsorption du CO; due
a la présence de CeO; qui apporte au catalyseur plus de sites d’adsorption et d’activation. Le
5 % Ni-15 % CeUSY s’est montré plus actif que le 14 % NiUSY déja testé par les mémes auteurs.
Ainsi, aucune formation des carbonyles a été observée. La présence de cérium permet au
nickel de dissocier plus d’hydrogéene. Ce catalyseur a permis une augmentation de 30 % de la
conversion a 400 °C en comparaison avec le méme catalyseur sans cérium (Westermann et
al., 2017). Cependant, le cérium reste un métal colteux par rapport a d’autre métaux tels que
le fer et le cobalt, et 15 % est considéré comme un pourcentage élevé a ajouter d’'un métal

assez cher.

L'utilisation des catalyseurs bimétalliques a base de nickel et d’'un métal noble a attiré
I'attention pour l'effet de ce dernier sur l'activité et la stabilité des catalyseurs. Le
10 % Ni 1 % Ru supporté sur I'alumine, préparé par co-imprégnation a permis une conversion
du CO; de 82 % a 400 °C et a une vitesse spatiale de 9000 h* (0,1 g de catalyseur utilisé). Ce
catalyseur s’est montré tres stable et actif pendant 100 h de la réaction, ainsi, il a été plus
résistant au soufre. Des caractérisations spécifiques du catalyseur permettent de proposer un
mécanisme pour la réaction qui passe par la formation du CO adsorbé sur les particules du
ruthénium qui réagit apres avec I’hydrogene activé sur le nickel pour former le méthane (Zhen
et al.,, 2014). Mihet et al. (2018) ont rapporté une amélioration de la réductibilité des
catalyseurs dans I'ordre Ni-Rh > Ni-Pt > Ni-Pd, et de la dispersion du métal dans I'ordre Ni-Pt
> Ni-Rh > Ni-Pd. lls ont trouvé que I'addition de Pt et de Pd induit une amélioration de I'activité
des catalyseurs dans lintervalle entre 180 et 270 °C. Le catalyseur Ni-Pd était le plus
performant dans leur étude, ayant une conversion de 90,5 % a 300 °C, 5800 mL.gcat1.h? et
pour une masse de catalyseur de 0,3 g. Pourtant, le prix des métaux nobles constitue toujours

une barriére a leur utilisation par rapport aux métaux non nobles ayant un prix raisonnable.

Buang et al. (2008) ont testé plusieurs catalyseurs Ni/M/Pr ou Pr est le praséodyme et
M = Mg, Zr, Mo, Mn, Co, Fe, et Cu. lls ont trouvé que quelques éléments parmi ces métaux
peuvent améliorer la conversion du CO;, tels que le magnésium, le cobalt et le fer, le cobalt
montrant une bonne conversion et rendement en CH4 avec un ratio Ni/Co/Pr = 60:30:10 a

350 °C. Le Ni/Co/Pr avec un ratio optimal de 60:35:5 a été identifié pour étre en mesure
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d’accomplir presque 100 % de la conversion du CO,. Le cobalt (Co) s'est révélé intéressant, car
il a montré une amélioration de la dispersion métallique de Ni et une augmentation la stabilité
du catalyseur et de sa résistance a la désactivation (Koh et al., 2007; Tang et al., 1998;
Choudhary et al., 1998). La co-imprégnation du cobalt avec le nickel sur SiO, a permis une
bonne conversion entre 250 °C et 350 °C. Une conversion de 95 % avec une sélectivité en
méthane de 98 % est obtenue avec le Co-Ni/Al,03a 320 °C (Nifantiev et al., 2013). Liu et al.
(2018) ont étudié l'effet du Co sur le catalyseur ordonné Ni/Al,03 mésoporeux. Une
conversion de 78 % a été obtenu avec leur catalyseur 10 % Ni 3 % Co supportés sur alumine
mésoporeuse ordonnée, a 400 °C et 10000 mL.gcat1.ht. Xu et al. (2018) ont rapporté que le
cobalt augmente I'activité des catalyseurs au nickel a basse température. Chen et al. (2011)
ont attribué la haute performance des catalyseurs Ni-Co a la formation d'un alliage Ni-Co sur
les catalyseurs aprés la réduction. Yu et al. (2013) ont également révélé la formation d'alliage
Ni-Co dans leur catalyseur. lls ont constaté que la dispersion a été accrue, ce qui a réduit la
taille des particules de Ni a la surface du catalyseur. D'autres auteurs (Takanabe et al., 2005)

ont constaté que l'addition du cobalt a diminué la dispersion du Ni.

Devant ce débat sur l'effet du cobalt sur les catalyseurs a base de Ni, plus
d’investigations doivent étre effectuées pour valider son influence sur la réductibilité, la
dispersion et ensuite 'activité des catalyseurs a base de nickel. Surtout que les deux travaux
effectués sur I'addition de cobalt dans la bibliographie (Liu et al. 2018, Xu et al. 2018) ont
travaillé principalement sur un support mésoporeux ordonné, qui lui encore a son influence

sur les catalyseurs.

|.3.6. Désactivation des catalyseurs

En méthanation du CO,, les catalyseurs au Ni supportés souffrent des différents
phénoménes de désactivation tels que le frittage des particules de nickel et le dépot de coke
a cause de la forte exothermicité de la réaction. Dans son étude détaillée sur les mécanismes
de désactivation des catalyseurs, Bartholomew (2001) a d’abord classé les causes de
désactivation en trois grosses catégories : chimique, thermique et mécanique. Dans la
premiere catégorie, il a parlé de 'empoisonnement de catalyseur par adsorption des espéces
sur les sites actifs, telle que I'adsorption de sulfure sur le nickel dans le cas de méthanation.

Ainsi cette catégorie inclue les réactions entre le fluide et les particules de catalyseur.
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L’'exemple le plus concret de ce type de désactivation est la formation des carbonyles Ni(CO)4

lors de la méthanation a basse température.

La dégradation thermique cause le frittage du catalyseur et donc la perte d’une partie
de la phase active. La désactivation mécanique prend deux formes: I'encrassement et
I'attrition. L’encrassement est le dépot physique des especes a la surface du catalyseur,
comme le dépobt de coke provenant de la réaction de Boudouard pendant la méthanation a
tres haute température. L'attrition est due a l'usure du catalyseur provenant des stress

thermiques ou mécaniques.

Le soufre est un contaminant critique, si bien que des traces de I'ordre de 15 a 100 ppb
peuvent affecter de facon irréversible I'activité du catalyseur (C. H. Bartholomew et al., 1979;
Fitzharriset al., 1982). Un seul atome de soufre peut affecter plusieurs sites actifs. Cela est d{i
a la forte liaison entre le soufre et les particules métalliques. L’adsorption de soufre bloque
les sites actifs, accélére le frittage et favorise I"oxydation du nickel métallique. Il affecte
principalement les sites d’adsorption réversible de CO, par contre les sites responsables de la
dissociation de CO qui ménent finalement au CH4 sont moins affectés, ce qui est présenté sur

la Figure 1.9 (Legras et al., 2014)
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Figure 1.9. Effet du soufre sur le catalyseur Ni/Al,Os (Legras et al., 2014)

Mdller et al. (2013) ont étudié I'effet du SO, sur la méthanation. Une concentration de
SO, de 80 ppm est une contamination typique dans la plupart des flux de gaz. lls ont rapporté
une diminution de la conversion de 1,36 % par heure de réaction. A noter que la désactivation

résultante de la présence du SO, est beaucoup plus faible que celle de H;S. Cette derniere
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molécule a une AH)9(298) de -21 kl.mol?, et donc I'énergie nécessaire pour sa décomposition

est plus faible que celle nécessaire pour décomposé le SO, ayant une AH}’(Z%) de -297 kl.mol™.

Or, les catalyseurs au nickel sont susceptibles a se désactiver par plusieurs phénomeénes.
Il est primordial de tenir compte de ce probléme lors de la préparation du catalyseur, et
d’effectuer des tests catalytiques de longue durée pour confirmer sa stabilité et sa résistance

aux différents phénomeénes de désactivation.

|.4.Cinétigue et mécanisme de |a réaction de méthanation

|.4.1. Mécanisme de la méthanation

La méthanation est un processus catalytique qui, suivant le catalyseur (métal et support)
utilisé peut produire du méthane, et/ou du CO. Bien que plusieurs études se soient focalisées
sur le mécanisme de la méthanation, la nature des sites sur lesquels le CO; est adsorbé et
activé, les espéces formées sur les sites actifs et les voies de la réaction sont toujours des
points de débat selon le type de catalyseur utilisé ainsi que les conditions de la réaction (Baraj

et al.,, 2016).

Certains auteurs ont proposé que I'activation du CO; puisse se produire sur le support
(Aldana et al., 2013; Prairie et al., 1991; Pan et al., 2014; Marwood et al., 1997). D’autres
suggerent qu’elle se produit sur le métal (Zheng et al., 2016; Beuls et al., 2012; Eckle et al.,
2011). Les caractérisations et les évaluations effectuées dans les deux cas qui valident les deux
hypothéses nous portent a croire que le CO; peut étre chimisorbé a la fois sur les oxydes
métalliques (support) et les métaux purs. En utilisant des catalyseurs a base de nickel, la
plupart des études ont conclu que le CO; est activé sur le support (Daturi et al., 2000; Lavalley,

1996; Pokrovski et al., 2001; Solis-Garcia and Fierro-Gonzalez, 2019).

En général, deux voies sont proposées pour la réaction de méthanation. La premiére
propose la conversion du CO; en CO via la réaction de gaz a I'eau inverse, puis la
transformation du CO en CHa par la méme voie que la méthanation du CO (Peebles et al. 1983;
Eckle et al. 2011; Borgschulte et al. 2013). La deuxieme voie propose une méthanation directe
du CO; (Mills and Steffgen, 1974; Sharma et al., 2011). Actuellement, il est généralement

admis pour la plupart des catalyseurs que le CO adsorbé formé par dissociation directe du CO;
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ou par réduction des carbonates et/ou des formates est considéré comme le vrai
intermédiaire impliqué dans la formation de CHs. Le CO adsorbé peut se dissocier en C et O
qui seront aprés hydrogénés en CHs et H,0. Eckle et al. (2011) ont rapporté que la formation
et la décomposition des formates a joué un petit réle dans la méthanation du CO; sur un
catalyseur a base de Ru. Karelovic et al. (2013) ont étudié la méthanation a basse température
sur le Rh/TiO,. En se basant sur une comparaison cinétique, il a été conclu que la dissociation
du CO; en CO adsorbé procede via I’hydrogene par formation d’hydrure de carbonyle sur le
Rh. Aldana et al. (2013) ont étudié la méthanation sur un catalyseur au nickel supporté sur le
cérium-zirconium. A I'opposé des résultats ci-dessus, I’hydrogéne est dissocié sur le nickel
métallique et le CO; est activé sur le cérium-zirconium en carbonate qui sera hydrogéné en

formate puis en espéces méthoxy.

Une variété de propositions mécanistiques pour la méthanation du CO;, parfois en
contradiction, est rapportée dans la bibliographie. Ceci est principalement di a la réactivité
relativement faible de la molécule de CO.. Les deux intermédiaires proposés sont le CO et les

formates selon les sites de dissociation du CO».

1.4.2. Cinétique de la réaction

La plupart des modeles cinétiques développés dans la bibliographie sont des modeles
établis dans des réacteurs isothermes, ou supposés isothermes. Parmi les modeles développés
dans la bibliographie, le modéles de Xu et Froment (1989) est bien détaillé et trés utilisé. Les
auteurs ont proposé trois équations de vitesse pour décrire la cinétique de la méthanation du
CO et du CO; ainsi que la réaction du gaz a l'eau inverse (Water Gas Shift WGS). Les
expériences ont été faites dans le cadre d’une étude de la cinétique de reformage du méthane
sur le catalyseur 15,2 % Ni/MgAl,Oa. Les expériences ont été menées entre 300°C et 400 °C
sous des pressions entre 3 et 10 bar. Le ratio H,/CO> a été varié entre 0,5 et 1. Les auteurs ont
proposé 11 réactions dans leur mécanisme réactionnel dont trois jouent un réle principal : la
méthanation du CO(l), la réaction inverse du gaz a I’eau (ll) et la méthanation du CO; (lll). Les
énergies d’activation trouvées pour les trois réactions sont respectivement de 240,1 ; 67,1 et

243,9 kl.mol 2.
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Figure 1.10. Modéle cinétique proposée par Xu et Froment (1989)

Les lois de vitesses proposées sont comme suit :

2 05
K Pen, Pio  Peo, Pa,
, _
r =— P:;S K co, Equation I. 10
mét—-CO, DEN 2 :

K L PCH4 PH20 Peo Pl—?f J
. _

25
F)H2 K mét—co

Fmét-co =~ DEN 2

Equation 1.11

Equation .12

DEN =1+ KcoPeo + Koy, Peyy, + Ky P, Ky oPuo /Py, Equation 113

k,, k, et ks sont les constantes cinétiques des trois réactions. K¢, Ky, Ky et Ky o

sont les constantes d’adsorption. La constante d’adsorption du CO; a été trouvée négligeable

par les auteurs et c’est pourquoi elle est absente dans le dénominateur.
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Un autre modeéle détaillé a été développé par Weatherbee et Bartholomew (1982) en
utilisant le Ni/SiO2 comme catalyseur. La vitesse de méthanation du CO; a été mesurée en
fonction de la pression partielle des réactifs (a 1,4 bar) et de la température (227 -327 °C). Un
mécanisme de type Langmuir-Hinshelwood a été adapté. Une pression partielle trés faible des
réactifs a été prise en compte dans ce modeéle. Une énergie d’activation de 94 kl.mol* a été

estimée. La loi de vitesse est exprimée comme suit :

05p05
i kReo, Pa,

T L KPS RSE + K,PIS RS 4 K P, f

Equation I. 14

Récemment, Falbo et al. (2018) ont étudié un modeéle basé sur I'approche de Lunde et
Kester (1973) qui ont utilisé un facteur empirique n pour modifier I'expression de la vitesse
de la réaction de méthanation, pour avoir une expression qui correspond aux observations

expérimentales. Les deux études sont faites sur le catalyseur 0,5 % Ru/Al,Os.

Lunde et Kester (1973) ont exprimé la loi de vitesse et la constante d’équilibre comme

suit :

Equation 1.15

Ou n est le facteur empirique.

1 56000 34633
K (T) =exp K j( +

Tog7 | T2 —-16,4xInT +0,00557 x Tj - 33,165} Equation 1.16

Le modeéle modifié par Falbo prend en compte l'effet inhibiteur de I'eau sur la

méthanation. Leur loi de vitesse modifiée est :

k n 2n
CH, "H,0 .
feo, = 75— Peo, Py — 7 Equation 1.17
»TleaR, | K]

Le parametre a sert a modifier la dépendance de la vitesse sur la pression partielle de H0.

Falbo et al. (2018) ont reporté une meilleure concordance des résultats apres avoir tenu
compte de I'effet de I'eau. Une énergie d’activation de 75 kJ.mol! et un facteur n égal 3 0,152

ont été estimés.
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Le modele empirique développé par Lunde et Kester (1973) se montre capable de

prédire I'activité du catalyseur sur une large gamme de conversion.

|.5.Réacteurs utilisés et procédés industriels de méthanation

|.5.1. Réacteurs

Due a la nature exothermique de la réaction, le design du réacteur constitue un point
critique dans la mise au point d’'un procédé de méthanation du CO; ainsi que dans sa
modélisation. L'augmentation en échelle nécessite effectivement la capacité a contréler la
température dans l'installation. Les réacteurs les plus utilisés sont des réacteurs a lit fixe et a
lit fluidisé. Les réacteurs échangeurs se sont montrés intéressants et prometteurs. D’autres
types de réacteurs tels que les réacteurs structurés et les réacteurs membranaires montrent
des résultats intéressants mais présentent en méme temps des problemes de colt et de

difficulté de fabrication par rapport aux réacteurs classiques.

La Figure 1.11 montre une classification des réacteurs utilisés pour la méthanation,

proposée par Ronsch et al. (2016) en fonction de la température dans le réacteur.
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Figure 1.11. Différents réacteurs utilisés dans la méthanation : ¢ - commercial, d - démonstration, r —
recherche (Rénsch et al., 2016)

Les premiers réacteurs de méthanation sont les réacteurs a lit fixe. Les réacteurs a lit
fixe sont des réacteurs tubulaires remplis de particules de catalyseurs. Ces réacteurs sont les

plus courants pour les applications industrielles chimiques en raison de la possibilité de les
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charger avec une grande quantité de catalyseur ainsi que la facilité d'utilisation. En raison de
I’exothermicité élevée de la réaction de Sabatier, il est difficile d’éviter une augmentation
importante de la température dans un réacteur a lit fixe. Des points chauds peuvent se former
dans le réacteur conduisant a la désactivation du catalyseur par frittage. En plus, le lit fixe peut
amener une grande perte de charge qui dépend encore de la taille des particules qui forment

le lit.

Lors des études effectués dans la bibliographie sur les phénomeénes thermiques dans le
réacteur a lit fixe, un comportement non linéaire est identifié. Le profil de température
présente une valeur maximale de la température dans le réacteur qui dépend des conditions
opératoires utilisées telles que la température, la pression et le débit (Try 2018). Bilous et
Amundson (1955) ont appelé la zone ou la température atteint un maximum, une région de
« sensibilité paramétrique ». Plusieurs parametres ont été variés dans le but de localiser cette
zone. Schlereth et Hinrichsen (2014) ont identifié cette zone de sensibilité paramétrique lors
de leur travaux sur la modélisation d’un réacteur a lit fixe pour la méthanation du CO.. La
Figure .12 présente la zone obtenue dans le cas d’un réacteur refroidi en paroi a plusieurs

températures de refroidissement.

800 5
—-—T_=279"C
] - = T =282°C
600 4 ——T7T =285°C

Figure 1.12. Exemple d’un profil de température obtenu dans un lit fixe (Schlereth et Hinrichsen 2014)

Cette figure montre que la température peut s’élever a plus de 690 °C pour une
température de systeme de refroidissement de 285 °C. La majorité des réactifs est donc

consommée rapidement et la température revient a sa valeur d’entrée.
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Plusieurs solutions sont proposées pour réduire la température dans ce type de

réacteur :

e Ladilution des réactifs a I'entrée du réacteur s’est montrée efficace. Cela peut
étre fait soit par dilution avec un autre gaz (He, N2, Ar), soit par recirculation
dans le réacteur d’une partie des produits apres refroidissement, ce qui est le
cas des procédé TREMP et HICOM (Schaaf et al., 2014).

e Une autre solution est de maintenir une opération isotherme en utilisant un
réacteur double enveloppe. Mais a cause de la forte exothermicité de la
méthanation, et des limitations au transfert de chaleur dans un réacteur lit
fixe, il est difficile de maintenir ce type de réacteur sous conditions isothermes.

e Plusieurs réacteurs adiabatiques en série séparés par des échangeurs de
chaleur permettent un meilleur contrdle de la température et des forts taux

de conversion (Kopyscinski et al. 2010).

Dans les réacteurs a lit fluidisé, a cause de la bonne agitation, un meilleur transfert de
chaleur et de matiére sont atteints. Ainsi, un procédé isotherme plus facile a contréler est mis
en place. Toutefois, ces conditions isothermes limitent la vitesse de la réaction, ce qui
nécessite l'utilisation d’une haute température et d’une pression élevée pour obtenir des
fortes conversions. En plus, I'abrasion et I’entrainement des particules du catalyseur dans le

flux de gaz constituent de vrais problémes dans ce type de réacteur.

L'utilisation des réacteurs structurés appelés « micro-canaux » avec une fine couche de
catalyseur déposée sur les canaux de réacteur a été proposée pour améliorer I'échange
thermique lors de la méthanation. Un réacteur micro-canaux permet d’avoir un transfert élevé
de chaleur et de matiere et donc un contréle précis de la température. Ceci permet d’éviter la
désactivation du catalyseur due a I'augmentation de la température (Cybulski and Moulijn,
2005; Hu et al., 2007). Par contre, la stabilité du revétement sur le métal constitue un point
critique dans ce type de réacteur. Il faut prendre en considération le risque d’avoir le
catalyseur séparé de son support métallique a cause de la différence des coefficients de
dilatation thermique entre le substrat métallique et la couche de catalyseur (Liu et al., 2012).

La Figure 1.13 montre un réacteur micro-canaux avec refroidissement sur les parois. Les
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réactifs circulent dans les canaux rectangulaires contenant le catalyseur, et un flux d’huile
circule dans les canaux ovales dans le sens inverse, le débit de I’huile est varié pour controler

la variation de la température.
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Figure 1.13. Réacteur micro-canaux (Brooks et al., 2007)

Les réacteurs membranaires font encore partie des réacteurs étudiés pour la
méthanation. Un réacteur membranaire intégré avec une membrane a perméabilité sélective
a été testé pour la méthanation du CO,. L’élimination continue d’une partie des produits de
la réaction déplace I'équilibre de la réaction vers ces produits. Ohya et al. (1997) ont
développé une membrane perméable a la vapeur d’eau et résistante a des températures
élevées. Puis ils ont intégré cette membrane dans un réacteur pour l'utiliser dans la
méthanation du CO; avec un catalyseur au ruthénium. La Figure .14 montre une coupe du
réacteur, le catalyseur est placé dans une région annulaire entre deux cylindres coaxiaux

perforés.
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Figure 1.14. Coupe du réacteur membranaire (Ohya et al., 1997)

|.5.2. Procédés industriels

Al'origine, la méthanation a été utilisée pour éliminer les traces de CO dans le procédé
de synthése de 'ammoniac. Ensuite, plusieurs réacteurs de méthanation ont été intégrés dans
des procédés visant a transformer le coke ou le naphta en gaz naturel synthétique. Les
procédés industriels sont encore peu développés malgré la découverte de la réaction depuis
plus d'un siecle (Sabatier and Senderens, 1902). La plupart des procédés industriels en
fonctionnement remontent aux années 60 et 80. Certains projets récents tels que le
projet «Audie-gas» et un projet développé a I'université de Corse sont opérationnels depuis
2013 (Audi e-gas Projekt; Areva, 2014). D’autres projets sont en cours de développement tels
gue Jupiter 1000, le premier projet frangais dans ce secteur a grande échelle (production de
méthane jusqu’a 25 m3.h). Le Tableau 1.5 montre différents procédés de méthanation
existants avec leurs conditions opératoires (Sudiro et Bertucco, 2010; Ronsch et al., 2016;
Kopyscinski et al., 2010; Schaaf et al., 2014). Bien qu’ils présentent plusieurs inconvénients,
les réacteurs a lit fixe sont les plus utilisés dans ces procédés pour des raisons économiques.
Par contre, au moins deux réacteurs en série sont mis en place pour améliorer le controle de

la température (Figure 1.15).
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s . , Nombre Pression Température
Procédés/Entreprise Réacteur P

de lits (bar) (°C)
TREMP/Haldor Topsge (Danemark, Allemagne) Lit fixe 3 30 300-700
Hicom/British Gas Corp (UK) Lit fixe 4 25-70 230-640
RMP/Ralph M. Parsons Co (US) Lit fixe 4-6 1-70 315-780
CRG/British Gas Corp. Lit fixe 2 25 300
SuperMeth, ConoMeth/Conoco (US) Lit fixe 4 80 -
Hygas/Institute of Gas Technology (US) Lit fixe 2 70 280-480
Lurgi, Sasol/Lurgi GmbH (US) Lit fixe 2 18 450
ICI, Koppers/Imperial Chemical industries (UK) Lit fixe 3 - 400-700
Linde/Linde AG Lit fixe 2 - -
ECN (Pays-Bas) Lit fixe 2 - 400°C max
Comflux/Thysengas GmbH (Allemagne) Lit fluidisé 1 20-60 400-500
Bureau of Mines/US departement of the interior Lit fluidisé - 20 200-400
Bi-Gas/Bituminous Coal Res. Inc (US) Lit fluidisé 1 86 -

Tableau 1.5. Procédés existants de méthanation du CO; (tiré de Kopyscinski et al., 2010)

Le premier procédé qui a été commercialisé et utilisé dans I'industrie est le procédé
Lurgi appelé « Great Plains Synfuels plant » a Dakota - USA en 1984. Lurgi a développé une
unité de méthanation constituée de deux réacteurs adiabatiques avec une recirculation du
gaz. Un catalyseur a base de nickel développé par BASF a été utilisé (Office of Fossil Energy,
2006). L'unité était faite pour produire 3,54:10° m3 de méthane par jour, et aprés 1992 elle a

pu produire 4,81:10° m3 par jour.

Les procédés TREMP, HICOM, SuperMeth et Lurgi comprennent une recirculation
partielle des produits avec une étape de refroidissement pour un meilleur controle de la

température dans le réacteur.

Le procédé Linde comprend deux réacteurs a lit fixe, 'un isotherme et l'autre
adiabatique visant a augmenter le rendement en méthane. Il opére avec un échange indirect

de la chaleur et un recyclage de gaz.
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Le procédé TREMP utilise trois réacteurs a lit fixe adiabatiques avec un recyclage. En
1970, Topsge et deux entreprises allemandes ont développé ce procédé pour stocker et
distribuer la chaleur provenant des réacteurs nucléaires sur une longue distance. Le méthane
subit un reformage a la vapeur en utilisant I'énergie nucléaire, puis le gaz de synthése résultant
est transporté vers le site ou il y a besoin de la chaleur, la il sera reconverti en méthane pour

fermer le cycle et produire la chaleur.

Un procédé haute température constitué de trois réacteurs adiabatiques en série avec

refroidissement de gaz a été développé par ICI.

Le Tableau 1.5 montre que tous les procédés opérent a des hautes températures et

pression allant jusqu’au 780 °C et 86 bar.

Un procédé de méthanation en phase liquide a été démontré a 'échelle pilote sous le
nom « Liquid Phase Methanation LPM » dans un réacteur a lit fluidisé (Koytsoumpa and
Karellas, 2018). Le réacteur comprend le lit catalytique, les gaz réactifs et un liquide qui circule
tout en permettant de gérer la chaleur de la réaction. Ainsi, Chem System Inc., (Etats Unis) ont
proposé un lit fluidisé tri-phasique pour améliorer I’échange thermique lors de la méthanation
(Kopyscinski et al. 2010). Les résultats obtenus lors d’un essai de 300 h ont montré une faible

conversion et une perte de catalyseur élevée dans le réacteur a lit fluidisé.

Cette partie montre que les procédés de méthanation développés ont besoin de plus
d’optimisation en terme de conditions opératoires et des catalyseurs utilisés. Les procédés
existants opérent a des hautes températures et pression et comprennent plusieurs réacteurs

en série.

Des essais visent a introduire des nouvelles alternatives pour la méthanation telles que
I’électrochimie, la photochimie, la biochimie et les procédés sous plasma. Lintérét de
procédés sous plasma se manifeste d’abord dans le fait que I'électricité produite a partir des
sources renouvelables peut constituer la force motrice du procédé, puis par I'efficacité du

plasma dans la dissociation de la molécule stable du COs.
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|.6.Procédés non conventionnels de méthanation :
Procédeés sous plasma

Le plasma est le quatrieme état de la matiere. Il est défini comme un gaz ionisé constitué
d’ions positifs et négatifs, ainsi que d’espéces neutres libres, ayant un comportement collectif
non-linéaire, chaotique et turbulent. Le plasma existe naturellement dans I'univers. La partie
majeure de la matiére visible dans I'univers se trouve a |'état de plasma telle que la couronne
solaire et les nébuleuses solaires. Ainsi, I'ionospheére, les aurores polaires, les éruptions solaire

et d’autres étoiles sont des exemples de plasmas.

Le terme « Plasma » a été utilisé au début par |. Langmuir en 1928 pendant une étude
de comportement de gaz ionisé. Le gaz peut étre ionisé partiellement ou totalement. Pour
gu’un plasma se déclenche, il doit exister un nombre important d’espéces chargées. Le

parametre a décrit I'état d’ionisation, on I'appelle degré d’ionisation. Il est défini comme suit :

n

[

n, +n,

a= Equation 1.18

Avec n, et ng sont les densités des especes électroniques et neutres respectivement.

Tout gaz peut passer a |'état plasma lorsque I'apport d’énergie est suffisant pour créer
une densité significative d’ions et d’électrons (Bogaerts et al., 2002). L'énergie peut étre
appliquée sous forme d’énergie électrique, chauffage, bombardement par un faisceau de
particules... L'interaction entre les particules chargées dans le plasma ainsi que leur trajectoire
sont influencées par les variations des champs électriques et magnétiques. Les collisions qui
se produisent entres les particules neutres, ainsi que les interactions entre les particules

chargées sont a l'origine de la différence entre le plasma et un gaz neutre (Billoux, 2013).

Les plasmas apparaissent dans une large gamme de pressions, températures et densités

d'électrons. Plusieurs parametres sont utilisés pour les caractériser :

e La température électronique T, reliée a I'énergie cinétique d’agitation
thermique des électrons

e Latempérature des molécules excitées par vibration : T,

e Latempérature desions T;

e Latempérature rotationnelle T,
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e Latempérature des particules T, (atomes, molécules, ions)

e La densité électronique n,
Selon ces propriétés, les plasmas sont classés en deux catégories :

e Plasma thermique (ou Plasma chaud) : les électrons et les ions sont assez énergétiques
pour influencer sur le comportement du plasma. Ce type de plasma est généré
typiguement par un arc électrique a pression importante (> 1bar). L'équilibre
thermique est établi et donc la température électronique est égale a la température
du gaz (T, = Ty) de I'ordre de 10* K. La température est unique dans tout point de
I’espace du plasma.

e Plasma non thermique (ou plasma froid) aussi appelé « plasma non thermique »,
« plasma bi-température » ou encore « plasma hors équilibre » : ce plasma est généré
a faible pression, ce qui limite les interactions entre les espéces. La température T, est
de I'ordre de 10% K. Les particules sont plus froides, leur température T, peut avoir des
valeur légerement supérieure a 300 K. L'ordre de la température dans le plasma
non-thermique est comme suit : T, >>T,, >T,. = T; = Tj,. Le systéme n’est pas donc a
I’équilibre thermique car la densité des électrons n’est pas assez élevée par rapport
aux particules lourdes pour permettre un transfert d'énergie suffisant entre les
électrons et ces derniers (Tendero et al., 2006). En plus de la pression, la densité
électronique, le courant utilisé et I’état du milieu (stationnarité) constituent d’autres
facteurs qui influent sur I’équilibre du systéme. Ce type de plasma est largement utilisé
a cause de la faible température du gaz et la haute température des électrons, ainsi
gue la présence d’'une grande quantité d’espéeces actives qui permettent de déclencher
les réactions chimiques. La décharge Corona, la décharge de la barriére diélectrique,
la décharge luminescente (glow discharge) et la décharge micro-ondes sont des

exemples de plasmas froids.

Un plasma thermique a un degré d'ionisation élevé, il est presque complétement ionisé.
Par contre, un plasma non thermique est faiblement ionisé avec un taux d'ionisation inférieur

a 102,

Les plasmas se montrent attrayants pour les applications chimiques et autres

applications industrielles. Leur utilisation dans les réactions chimiques a montré une efficacité
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supérieure a celle obtenue avec les processus conventionnels. |l a été rapporté que le plasma
peut augmenter |'efficacité des réactions chimiques car il peut créer une concentration
significative d'espéces excitées et chimiguement actives, qui ne serait pas disponible dans un

procédé conventionnel (Fridman, 2008).

1.6.1. Différentes méthodes de génération des plasmas

Il existe plusieurs moyens pour déclencher un plasma tels que le bombardement des
particules, les radiations électromagnétiques et les champs électriques. L'application d’un
champ électrique externe entre deux électrodes est la méthode la plus utilisée pour générer
du plasma non thermique. Le plasma peut étre généré a I’échelle du laboratoire a partir de
trés faibles pressions (10 Torr) jusqu’a la pression atmosphérique. La température du gaz

varie entre la température ambiante jusqu'a des milliers de degrés Celsius.

La tension de claquage (breakdown voltage) (V, ) est définie comme la tension minimale
requise pour claquer un gaz afin de former une décharge de plasma. Cette tension dépend de
la pression du gaz ( p) et de la distance entre les électrodes (| ) (Raizer, 1991). Friedrich
Paschen a développé une loi qui décrit cette relation en 1889 :

pl . .
V,=a +b Equation 1.19
In(pl)

Avec a et b sont des constantes qui dépendent du gaz. La Figure I.16 montre la tension

de claquage de quelques gaz en fonction du produit de la pression ] et de la distance |,

calculée avec la formule de Paschen (Raizer, 1991).

48



pd (m Pa)

Figure 1.16. Courbes de Paschen pour divers gaz

Toutes les courbes montrent un minimum de voltage et puis, de part et d’autre de ce

minimum, les courbes montent en continu.

1.6.1.1. Décharge luminescente

La décharge luminescente est parmi les plus connus des types de décharge. Les
décharges luminescentes sont des processus a basse pression (< 10 mbar) qui se déroulent
entre des électrodes plates dans un tube ou un réacteur, elles présentent un degré
d'ionisation élevé. Elles sont populaires car elles fonctionnent a des courants faibles (10° a
10 A) et & des tensions modérées. La basse pression peut affecter les électrons qui
produisent des lueurs intenses, d’ol le nom de cette décharge (Li et al., 2009). Une petite
fraction d'ions et d'électrons est générée lors du processus de décomposition lorsqu'un

potentiel électrique élevé est appliqué aux électrodes.

1.6.1.2. Décharge DBD

La décharge a barriere diélectrique (DBD) consiste a appliquer un potentiel électrique
entre deux électrodes. L'une des électrodes est recouverte d’'un matériau diélectrique qui
accumule la charge lorsque le claquage se produit. Cette accumulation de charge modifie le
champ et arréte le courant pendant un certain temps. La décharge se produit enfin et le
courant reprend. La durée de I'impulsion de courant dépend de la pression, des propriétés des
gaz et du matériau diélectrique appliqué (Eliasson and Kogelschatz, 1991). C’'est une décharge

trés colorée et comprend plusieurs micro-décharges ce qui conduit a une décharge non
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uniforme (Fridman, 2008). Un plasma non thermique peut étre généré a pression

atmosphérique.

La décharge DBD est alimentée par une tension alternative sinusoidale dans la gamme
de fréquences comprise entre 0,05 et 500 kHz (Kogelschatz et al., 1999) et capable de former
des décharges stables avec plusieurs gaz a des puissances de décharge relativement élevées.
Le DBD est un plasma fortement non-équilibré qui fournit des espéces actives de haute

densité (radicaux, électrons et ions), mais dont la température de gaz est modérée.

Le réacteur DBD est constitué de deux électrodes (avec une ou deux barrieres
diélectriques) installées dans I'espace de décharge. Les matériaux diélectriques courants sont
le quartz, le verre, la céramique, les verres de silice et le téflon. Pour faire fonctionner un
réacteur DBD, des tensions alternatives sont nécessaires et le champ électrique dans I'espace
de décharge doit étre suffisamment élevé pour provoquer un claquage. La Figure .17 montre
certaines configurations DBD possibles, telles que des décharges planaires, cylindriques et en
surface. En général, une électrode est mise a la terre tandis que 'autre électrode est alimentée

en courant alternatif.

High Voltage

High Electrode
Voltage prrierreresrrrerern  Dielectric
AC '\:.) Barrier
Generator \ Discharge
Ground
Electrode

FDDINHIININNIN

I
ot

Figure I.17. Configurations DBD planaire et cylindrique
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1.6.1.3. Décharge micro-ondes

Les micro-ondes sont des ondes électromagnétiques situées entre les radiofréquences
et les infrarouges et les radiofréquences ayant une fréquence entre 300 MHz et 30 GHz
(longueur d’ondes entre 1 m et 1cm). Une fréquence de 2,45 GHz (A=12,2cm) est
généralement utilisée dans les applications industrielles (Anizon et al. 2003). Les décharges
utilisées dans notre travail sont des décharges électriques générées par les micro-ondes. Le
champ électrique alternatif excite les électrons qui fournissent de |'énergie pour l'ionisation
et |'excitation d'atomes neutres et de molécules créant et maintenant la décharge (Fuente et
al., 2017). Le développement du domaine des micro-ondes a créé les conditions préalables

nécessaires a |'application de dispositifs pour la génération de plasma.

Aujourd'hui, les décharges micro-ondes sont largement utilisées pour la génération de
plasma quasi-équilibré et non équilibré dans différentes applications : pour la génération d’un
milieu actif dans les lasers a décharge gazeuse, sources de lumiéere, en réaction chimique, en

chimie analytique et en reconstitution de la couche d'ozone terrestre, etc (Lebedev, 2010).

La décharge micro-ondes est une décharge sans électrode et présente certains

avantages par rapport aux autres types de décharges électriques (Lebedev, 2010) :

e La facilité de génération de plasma par rapport a d’autres types de décharges

e La possibilité de générer du plasma sans besoin d’électrode, ce qui garantit un plasma
propre de toute contamination provenant de la corrosion des électrodes,

e La possibilité de générer du plasma dans une large gamme de pression : entre
10 mbar jusqu’a pression atmosphérique

e La possibilité de générer du plasma dans de gros réacteurs et de traiter une grande
guantité de gaz

e La disponibilité de divers applicateurs développés et efficaces qui permettent une

diversité des modeles pour différentes applications

Une puissance comprise entre plusieurs watts et plusieurs centaines de kW peut étre
utilisée. La puissance absorbée par le plasma peut étre suffisamment élevée et couvrir jusqu'a
90 % de la puissance incidente. Ainsi, les hautes fréquences auxquelles les systéemes plasma

micro-ondes sont soumis produisent une fraction beaucoup plus grande d’électrons, et donc
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des densités électroniques plus élevées, et une température électronique (énergie) plus
élevée par rapport aux autres sources de plasma. Il en résulte des concentrations élevées en
espéeces actives, constituant un milieu tres réactif et idéal pour les réactions chimiques (Fuente

et al., 2017).

Les éléments principaux qui constituent le systeme de génération de plasma

micro-ondes sont les suivants (Fuente et al., 2017; Lebedev, 2010) :

e Le générateur: appelé magnétron, convertit I'énergie électrique en énergie
électromagnétique. Il peut fonctionner soit avec une fréquence de 2,45 GHz donnant
lieu a une puissance maximale de 15 kW, soit avec une fréquence de 915 MHz donnant
lieu a une puissance maximale de 100 kW.

e L’isolateur : a comme role de protéger le magnétron des ondes réfléchies.

e |’adaptateur d’impédance : ce sont des dispositifs concus de maniere a minimiser la
puissance réfléchie garantissant une efficacité de transfert d’énergie élevée du
générateur micro-ondes a la zone de plasma. Les principaux adaptateurs utilisés sont
les adaptateurs a 3 tiges plongeantes et les adaptateurs a Té hybrides. L’adaptateur a
tiges plongeantes permet |'adaptation d’impédance entre le générateur et la zone de
plasma par l'insertion de tiges métalliques dans le guide d’ondes.

e La cavité micro-ondes est le lieu de génération du plasma. C'est une « zone de
décharge localisée » car la décharge se fait a l'intérieur de l'applicateur et ses
dimensions sont limitées par la dimension de I'applicateur. La Figure .18 montre les
différents types de cavités : prismatiques (a, e), coaxiales (b), cylindriques (c, d, g),
ouvertes (f).

e Leréacteur:c’estlacolonne (en quartz ou en alumine....) ol la conversion des espéces
se déroule. La colonne de plasma est générée perpendiculairement au micro-ondes
entrantes.

e Le court-circuit (piston): Il positionne I'onde électromagnétique de sorte qu'un
maximum de champ électrique local soit situé au centre de la zone de plasma afin de

maximiser le transfert d'énergie entre le générateur et la zone de plasma.
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Figure 1.18. Cavités utilisées en plasma micro-ondes : prismatiques (a, e), coaxiales (b), cylindriques (c,
d, g), ouvertes (f) (Lebedev, 2010)

Les cavités micro-ondes sont généralement utilisées pour les basses pressions et les
plasmas localisés. Pour des pressions plus hautes (pression atmosphérique) et des fortes
puissances, les surfaguides sont utilisés. Les décharges micro-ondes fonctionnent
généralement dans des régimes diffusifs ou contractés, selon la pression dans le réacteur. A
trés basse pression, le plasma se trouve en régime diffus dans le réacteur, alors qu’un plasma

concentré se forme a pression atmosphérique.

Les principales applications industrielles des plasmas micro-ondes comprennent le
décapage de résine photosensible dans la fabrication de semi-conducteurs, le dépbt de
couches barriéres dans des bouteilles en PET, le procédé de dépot de quartz sur des fenétres
en polycarbonate, la photo-réparation au plasma de peintures appliquées dans l'industrie
d’automobile et le traitement des effluents gazeux par la décomposition de composants a

base de fluor tels que CF4, C;Fs, CHF3 et SFes, ou d’ammoniac.
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1.6.2. Valorisation du CO; par la voie plasma

1.6.2.1. Dissociation du CO; pur sous plasma

Le plasma thermique est un plasma tres puissant en équilibre thermodynamique.
L'énergie contenue dans le plasma thermique est répartie presque également entre tous les
composants, mais la majeure partie de I'énergie est inutile pour la conversion du CO; et les
produits résultants sont facilement recombinés. L’ionisation et les processus chimique sont
fonctions de la température dans le plasma thermique, la conversion est donc limitée par

I’équilibre thermodynamique et des basses conversions sont obtenues.

Cependant, le plasma hors équilibre se montre plus intéressant pour la conversion du
CO; que le plasma équilibré, car il permet I'activation de la molécule du CO; a basse
température. Les premiers chercheurs qui ont utilisé le plasma non thermique pour la
conversion de CO; sont les russes (Fridman, 2008; Legasov et al., 1978) et les italiens
(Capezzuto et al., 1976; Capitelli and Molinari, 1980). La dissociation du CO; en monoxyde de
carbone et en oxygéne (Eq I.1) dans le plasma a fait I'objet d'études approfondies depuis
guelques décennies (Bogaerts et al., 2015; Michielsen et al., 2017; Snoeckx and Bogaerts,

2017; Uytdenhouwen et al., 2018).

CO,<—CO+% 0, ArHogr=283kl.mol? (Réaction 1.1)

Les études portant sur la conversion du CO, sous plasma sont concentrées sur
I'application des décharges DBD, micro-ondes, radiofréquences, luminescentes, et corona. Les
différentes notions qui permettent la comparaison des différents types de plasmas sont

I'apport d’énergie spécifique ( SEI ), I'efficacité énergétique et le colt d’énergie.

Définitions

Des notions spécifiques sont utilisées dans la bibliographie pour caractériser le plasma
telles que l'apport d’énergie spécifique, la conversion absolue et effective, |'efficacité

énergétique et le colt d’énergie. Ces paramétres sont définis par Snoeckx et Bogaerts (2017)
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Apport d’énergie spécifique
L’apport d’énergie spécifique ( SEI ) exprimé en J:cm3 est défini comme le rapport
entre I'énergie fournie au gaz et le débit total du gaz. Ce parameétre décrit la quantité d’énergie

fournie aux molécules du gaz :

SEI(J-cm™) :% Equation 1.20
F(cm®-s™)

Ou P est la puissance en W et F est le débit initial de gaz en cm3-s™,

SEl est couramment exprimé en eV/molécule présente dans le plasma (Snoeckx et

Bogaerts 2017) :

SEI(J-cm™)x6,24-10" xV_,
NA

SEIl (eV /molecule) = Equation 1.21

ou V,,, est le volume molaire du gaz a I'entrée en cm®mol?, et N, est le nombre d’Avogadro.

En général, et pour différents types de plasmas, la conversion du CO, augmente avec

I’augmentation de SEl , car plus d'énergie est fournie aux molécules de gaz.

Conversion absolue et effective

La conversion absolue est la conversion calculée a partir des débits molaires des réactifs,

c’est I'expression typique utilisée dans la bibliographie :

X, =—tu-= Equation .22

Avec Fi0 est le débit a I'entrée de composant i, et F, est son débit a la sortie.

La conversion effective prend en compte la dilution du gaz, et donc elle est définie

comme le produit de la conversion absolue du composant i et de sa fraction molaire dans le
mélange :

Xei =

0
= Xapei ¥ % Equation 1.23
i
i

Cette définition de la conversion tenant compte de la dilution est importante lorsqu’il

s'agit de la comparaison de la conversion d’un composant dans différents mélanges
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réactionnels. La dilution entraine un changement de la composition du plasma et par

conséquent de ses propriétés.
La conversion totale de différents composants est définie comme suit :
X: =X, Equation 1.24
Ce parametre est défini comme le rapport du nombre de moles converties et le nombre
de moles totales.

Efficacité énergétique et colit d’énergie

L’efficacité énergétique permet de tenir compte des colts de I'énergie associés a la

conversion du COx. Elle est définie comme suit :

Xy xAH

Equation 1.25
T = sE

X;AH représente le coGt d’énergie thermodynamiquement minimal. L'efficacité

énergétique est donc le ratio entre le co(it d’énergie thermodynamiquement minimal et la
consommation d’énergie réelle du plasma. L’efficacité énergétique est généralement utilisée
dans le cas ol on parle de dissociation du CO; (une seule réaction ayant lieu). Dans le cas d’un
processus plus complexe (plusieurs réactions ayant lieu telles que I’hydrogénation du COx),
I'application de la définition de I'efficacité énergétique devient plus complexe parce qu’il faut

calculer I'enthalpie du processus global. Dans ce cas le co(t d’énergie est utilisé.

Le colt d’énergie est défini comme la quantité d'énergie consommée par le procédé
(généralement exprimée en kJ par mol convertie ou eV par molécule convertie) :
-3
_SEI(J-em™)xV

EC(kJ-mol ' )= Equation 1.26
conv XT

6,24-10%

A

EC(eV /molecule ) = EC(kJ-mol} )x

conv

Equation 1.27

conv

56



Influence du type de plasma sur la conversion du CO;

La dissociation du CO; en CO et O; a fait I'objet de plusieurs études approfondies en
utilisant différents types de plasmas tels que DBD, micro-ondes, luminescent, radiofréquence,
ainsi que d’autres. Une revue détaillée sur la dissociation du CO; sous plasma a été élaborée
par Snoeckx et Bogaerts (2017), dans laquelle une comparaison entre les différents types de
plasma a été réalisée tenant compte de différents parametres. La différence entre le plasma
DBD et micro-ondes va étre présentée dans la partie suivante car nous avons constaté que ces

deux types de plasma sont les plus prometteurs en termes de dissociation du CO,.

Plasma DBD

Plusieurs études ont été effectuées pour dissocier le CO; sous plasma DBD. Les études
les plus approfondies sont rapportées par Aerts et al. (2015), Paulussen et al. (2010), Yu et al.
(2012) et Ozkan et al. (2017). Le réacteur DBD coaxial est le plus couramment utilisé pour
étudier la conversion du CO,. Pour obtenir des valeurs plus élevées de la conversion du CO; et
de l'efficacité énergétique, plusieurs approches ont déja été étudiées, y compris la
modification de la fréquence appliquée, de la puissance appliquée, du débit de gaz, de la
longueur de décharge, de l'intervalle de décharge, de la température du réacteur, du matériau
diélectrique, du matériau des électrodes et du mélange de gaz (Ar, He, N2, par exemple). Des

catalyseurs ont aussi été utilisés.

Snoeckx et Bogaerts (2017) ont combiné les différents résultats obtenus par plusieurs

auteurs, et ont sorti les conclusions suivantes :

= |augmentation du SEl induit une augmentation de la conversion du CO,, et
une diminution de l'efficacité énergétique, surtout au-dessus d'un SEl de
10 eV par molécule.

=  Pour les mémes valeurs de SEI obtenues a partir de différentes valeurs de
puissance et de débit, la conversion du CO; a été différente. L'effet du débit,
et donc du temps de séjour du gaz dans le plasma, a été trouvé plus important
que l'effet de la puissance sur la conversion. Ainsi, une faible puissance avec
un faible débit de gaz permet une conversion et une efficacité énergétique plus

élevée qu'une puissance et un débit de gaz élevés pour le méme SEI .
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= Dans ce cas (CO; est le seul réactif), seul le CO et I’O; peuvent étre formés.

Un gaz inerte (N2, Ar, He) a été utilisé principalement pour faciliter I'allumage du plasma.
L'addition d’un gaz inerte induit des changements de caractéristiques du plasma, de la
conversion du CO;, de I'efficacité énergétique et des produits finaux. Une augmentation de la
conversion absolue du CO; a été observée lors de I'addition de I’Ar et I’'He. Par contre, la
conversion effective ainsi que I'efficacité énergétique ont diminué car moins de CO; est
présent dans le mélange (Snoeckx and Bogaerts, 2017). Snoeckx et al. (2016) ont évalué I'effet
de I'ajout du N3 sur la conversion du CO; et sur le type de produits a la sortie d’un réacteur
DBD. lls ont découvert que pour un pourcentage d’azote inférieur a 50 %, la conversion
effective et I'efficacité énergétique n’ont pas été affectées. En effet, le caractere métastable
de la molécule d’azote permet d’améliorer la dissociation du CO; grace aux collisions entre les
deux molécules. Cependant, des especes N,O et NOx ont été détectées avec des

concentrations de |'ordre de plusieurs centaines de ppm.

Plasma micro-ondes

La dissociation du CO; sous plasma généré par micro-ondes a constitué le sujet de
plusieurs études dans la bibliographie. Ces études ont commencé dans les années
1970-1980 (Fridman, 2008). Des efficacités énergétiques (Equation 1.25) élevées ont été
obtenues lors de la conversion du CO,. La densité électronique élevée et le faible champ
électrique réduit, caractéristiques du plasma micro-ondes, favorisent ['excitation
vibrationnelle asymétrique du CO,, ce qui résulte en une efficacité énergétique élevée
(Rusanov et al. 1981). Le champ électrique réduit (en Td=Townsend=102! V.m?) représente le
rapport du champ électrique (E) dans le plasma sur la densité des particules neutre (N), et sa

valeur dépend du type de plasma.

Champ électrique réduit = % Equation .28

Des efficacités énergétiques relativement élevées (>50 %) peuvent étre obtenues en
opérant a basse pression (Bongers et al.,, 2017; Rooij et al.,, 2015). L’augmentation de la
pression provoque une diminution de I'efficacité énergétique. Une efficacité énergétique de

20 % a été rapportée a pression atmosphérique (Spencer and Gallimore, 2011). De plus, dans
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le cas des micro-ondes, lI'augmentation de l'apport d’énergie spécifique entraine une

diminution de I'efficacité énergétique.

Des études ont rapporté 'utilisation d’un gaz inerte dans le cas du plasma micro-ondes.
Spencer et al. (2012) ont rapporté aucun effet de I'addition d’Ar sur la production du CO. Tsuji
et al. (2001) ont observé une augmentation de la conversion du CO; lors de I'addition d’Ar, et
cette augmentation a été plus importante que celle avec I’'He. Par contre une diminution de
I'efficacité énergétique a été constatée. Dans le plasma généré par micro-ondes, la molécule
de N; est excitée par vibration, conduisant a une amélioration de la dissociation du CO;. La
différence d'énergie entre le premier niveau vibratoire de N; et de CO; est trés faible, ce qui
permet un transfert rapide de I'énergie vibratoire de N, a CO; par résonance (Snoeckx and

Bogaerts, 2017).

La Figure 1.19 présente l'efficacité énergétique (Equation 1.25) en fonction de la
conversion de CO; (Equation 1.22) pour les différents types de plasma (Snoeckx and Bogaerts,

2017), élaborée a partir de différentes études effectuées sur la dissociation du CO; dans la

bibliographie.
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Figure 1.19. Comparaison de l'efficacité énergétique et de la conversion de CO; pour différents types
de plasmas (Snoeckx et Bogaerts 2017)
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Le seuil de I'efficacité énergétique est défini a 60 % pour considérer qu’un plasma est
une alternative compétitive du procédé classique (chauffage classique du réacteur).
L’équilibre thermique de la dissociation de CO, en CO et O; est présenté (courbe orange). Cet
équilibre est déduit de deux courbes : la conversion du CO; et l'efficacité énergétique en
fonction de la température a I'équilibre thermodynamique (calculé en se basant sur I'énergie

dépensée pour dissocier 1 mol du CO; et I'enthalpie de la réaction).

Cette figure montre d’abord que malgré la large utilisation du plasma DBD, il ne semble
pas convenir a une conversion efficace du CO,. L'efficacité énergétique ne dépasse pasle 15 %
pour des conversions inférieures a 40 %. Le plasma luminescent présente des efficacités
énergétiques plus élevées. La plupart des applications utilisant ce type de plasma présentent
des efficacités énergétiques inférieures a 40 %, avec quelques applications qui dépassent
légerement le seuil de 60 %. Par contre, une conversion maximale de 20 % est rapportée avec
ce plasma. Cependant, le plasma micro-ondes permet d’atteindre des valeurs de conversion
et d’efficacité supérieures par rapport aux autres décharges. Des efficacités énergétiques
élevées sont obtenues avec des conversions inférieures a 40 %. La Figure .19 montre que le
plasma micro-ondes est le seul qui permet de dépasser largement le seuil de I'efficacité

énergétique fixé a 60 % (Snoeckx and Bogaerts, 2017).

Dans le cas d’un plasma généré par micro-ondes, les électrons accélérés par le champ
électrique entrent en collision avec les molécules. Si I’énergie cinétique de ces électrons est
élevée, il en résulte une ionisation ou une dissociation de la molécule. Par contre, si I'énergie
est faible, une excitation vibrationnelle de la molécule (CO.) se produit, suivie des collisions
molécules-molécules permettant des transferts énergétiques selon différents modes
d’excitation : vibrationnel-vibrationnel, vibrationnel-rotationnel ou rotationnel-rotationnel. Il
a été rapporté que I'excitation vibrationnel-vibrationnel (VV) est dominante dans le plasma

micro-ondes (Qin et al., 2018).

Le type d’excitation dépend du champ électrique réduit (définit dans la section
précédente). Par exemple, pour la décharge micro-ondes (champ électrique réduit d’environ
50 Td, Td=Townsend=10"2% V.m?), I'activation du CO; se fait principalement par une excitation
vibrationnelle, tandis que dans le plasma DBD (au-dessus de 200 Td), elle se fait
principalement par excitation électronique. Cela peut également expliquer les conversions de
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CO; et les efficacités énergétiques élevées obtenues par plasma micro-ondes par rapport au

DBD et luminescent.

Le mécanisme des réactions ayant lieu dans le plasma est détaillé comme suit :

lonisation : C'est le processus le plus important qui maintient le plasma
CO2+e =2 COxt +2e

Excitation et relaxation : Si I'énergie de |’électron est plus faible que celle
d’ionisation, une excitation de la molécule aura lieu :

COy+e > CO +e

L’excitation est suivie d’'une relaxation : un retour de la molécule a son état
fondamental accompagné de I'émission d’'un photon qui est a l'origine de
I’émission lumineuse du plasma :

COy"+e 2> COy+e +hv

Dissociation :

CO2+e>CO0+0+e

Parmi les mécanismes de dissociation pour le CO», on trouve :
CO,+M=>CO+0+MouM=C0O,, COouO

CO2+0 > CO + 0O,

Attachement et détachement électronique :
Attachement : CO+e>C+0O

Détachment: O+CO>COy+e

1.6.2.2. Hydrogénation du CO; sous plasma

L'objectif principal de I'ajout de I’hydrogeéne est de produire des composés chimiques

et/ou des carburants a haute valeur ajoutée, par exemple du gaz de synthése, des

hydrocarbures et des composés oxygénés a haute valeur ajoutée, comme le méthanol, le

formaldéhyde et I'acide formique.

Jusqgu’a ce jour, le plasma micro-ondes est principalement utilisé dans le but de dissocier

le CO;. Les applications chimiques du plasma micro-ondes sont rapportées dans le reformage
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assisté par plasma, la gazéification de la biomasse et la pyrolyse, la production de H; et
['utilisation de CO; dans la réaction de gaz a I'eau inverse pour produire du gaz de synthese
(Chun et al., 2017; de la Fuente et al., 2016; Jasinski et al., 2011; Sturm et al., 2016; Uhm et
al., 2014; Vesel et al., 2011).

Les études portant sur I’hydrogénation du CO; sous plasma micro-ondes sont tres
limitées dans la bibliographie. Maya (2000) a essayé de produire de 'acide formique par
hydrogénation du CO; sous faible pression (1-2 Torr) dans une décharge micro-ondes. Elle a
obtenu principalement du CO avec des faibles quantités d’acétyléene, du méthane, du
méthanol, d’acide formique et du formaldéhyde. De la Fuente et al. (2016) ont étudié I'effet
du débit total, du rapport H/CO; (entre 1 et 3) et du SEl sur la performance de
I’hydrogénation du CO; sous plasma micro-ondes. lls ont obtenu une conversion maximale de
82 % avec un colt d’énergie de 28 eV par molécule convertie (CO2+H>) pour un rapport H,/CO;
égal a 3/1. Le produit majoritaire était le CO, avec 200 ppm de C;H4 et une faible quantité de
méthanol entre 10 et 20 ppm. La spectroscopie d’émission optique a montré que les radicaux
H et O étaient les espéces intermédiaires dominantes dans le plasma. Chen et al. (2017) ont
introduit un catalyseur, le Ni/TiO,, dans leur surfaguide. lls ont réalisé I’'hydrogénation du CO;
avec un ratio H/CO; = 9/1. Ils ont rapporté une augmentation de la conversion de 14 % a 23 %
lors de I'ajout du catalyseur. Aucune trace de méthane ou de méthanol n’a été observée. Le

CO est le seul produit obtenu.

Pourtant, I’'hydrogénation du CO, en méthane a été étudiée en utilisant les autres types
de plasmas (DBD et luminescent) (Bian et al. 2015; Falcinelli et al. 2017; Fan et al. 2015; Jwa
et al. 2013; Zhang, Sun, et Chu 2013; Azzolina-Jury et al. 2017). Les décharges DBD sont les
plus étudiées pour I'hydrogénation du CO,. Des conversions inférieures a 20 % ont été
rapportées pour des essais sous plasma seul (sans catalyseur). Le produit principal obtenu
était le CO (sélectivité > 90 %) avec des faibles quantités de CHs, CH3OH et des traces de CyHe,
CsHs et C4H1o (Eliasson and Kogelschatz, 1991; Zeng and Tu, 2016).

Jwa et al. (2013) ont utilisé un réacteur plasma de décharge a barriére électrique (DBD)
avec un catalyseur a base de nickel supporté sur zéolithe de type 3 pour examiner I'effet du
plasma sur la méthanation des oxydes de carbone. La Figure 1.20 montre le procédé utilisé et
le réacteur plasma. Il s’agit d’un tube en quartz de 15 mm de diameétre interne, muni d’'une

tige métallique en acier inoxydable de 6,4 mm de diamétre agissant comme électrode de
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décharge, et d’une feuille en cuivre enroulée autour de la surface extérieure du tube (Jwa et

al. 2013).

Variable Digital - .
transformer —— omlﬁmpc High voltage electrode
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[
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Quartz tube

Figure 1.20. Procédé de méthanation en réacteur plasma DBD (Jwa et al. 2013)

Un courant alternatif haute tension (fréquence 1 kHz) de 9,4 kV a été appliqué a
I’électrode de décharge pour créer le plasma non thermique. La conversion du CO; sous
plasma DBD a été favorisée a basse température, une conversion de 96 % a été obtenue a
260 °C, alors gqu’une température de 360 °C a été nécessaire pour avoir la méme conversion
par voie classique. Il a été suggéré que les espéces excitées générées dans le plasma favorise
I’étape limitante de la méthanation du CO; en favorisant la dissociation de CO; en CO (Jwa et

al. 2013).

Un autre procédé plasma DBD a été congu par Nizio et al. (2016) pour la méthanation
du CO; sous pression atmosphérique et a basse température en utilisant un catalyseur au
nickel supporté sur Ce-Zr. Une amélioration de la conversion a basse température a été
rapportée. Une conversion de 80 % a 90 °C a été obtenue, alors qu’une conversionde 5% a la
méme température a été obtenue sans catalyseur (Nizio et al., 2016). Un colt d’énergie

inférieur a 3 eV a été atteint, montrant |'efficacité du couplage plasma-catalyseur.
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Figure 1.21. Procédé de méthanation plasma DBD développé par Nizio et al. (2016)

Le probleme de ces études réside dans la notion de température utilisée. La
température rapportée est la température mesurée dans la zone la plus proche du lit
catalytique, en dehors de la colonne de plasma. La vraie température dans le lit catalytique
n’est pas vraiment mesurée. Il est donc suggéré des hautes conversions a basse température
mais celle-ci reste peu précise tant qu’une mesure réelle de la température dans le lit

plasmatique n’est pas rapportée.
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|.7. Conclusion

Dans ce premier chapitre, plusieurs aspects de la méthanation du CO; ont été traités :
Les aspects thermodynamiques, les catalyseurs, la cinétique, le mécanisme, les procédés
industriels et les procédés sous plasma. Il ressort de cette étude bibliographique que la
recherche s’intéresse toujours a trouver une solution pour gérer |'exothermicité de la
réaction. Les réacteurs a lit fixe sont les plus utilisés en méthanation. Leur probléme se
manifeste dans la difficulté de controler la température. Différents groupes de recherche ont
montré que l'utilisation de catalyseurs / réacteurs structurés permettait de surmonter les
limites des réacteurs a lit fixe, telles que les gradients thermiques indésirables, la répartition
inégale des flux et les fortes pertes de charge. Ces réacteurs présentent encore des limitations
lorsque I'on vise une montée en échelle car la charge de catalyseur est limitée et leur

fabrication est a la fois difficile et couteuse.

Le développement d’un catalyseur avec une grande activité, une bonne sélectivité et
stabilité constitue un point critique dans la mise au point de la méthanation du CO;. Les
procédés conventionnels de méthanation impliquent des métaux actifs sous la forme de
nanostructures déposées sur divers supports (Al,Os, SiO2, ZrO,, Carbone,.....). Ces supports
peuvent étre utilisés seuls ou sous forme de composites tels que Ce0z-Zr0;, Si0z-Al;03, Al;0s-
Zr0O,-TiO,-Ce0,, ce qui permet d’avoir les propriétés favorables de tous les oxydes. Malgré
I'existence des divers éléments et métaux actifs, le nickel reste le meilleur choix en termes
d’activité, de sélectivité et du prix. Il peut étre utilisé largement dans des applications
industrielles. Ainsi, I'efficacité de la méthanation peut étre augmentée par application de la
loi de Le Chatelier en éliminant I'eau produite par la réaction, par adsorption sur des zéolithes,
c’est ce qu’on appelle méthanation améliorée par sorption. Les métaux nobles présentent une
haute performance, stabilité et sont moins sensibles au cokage, mais le probleme est dans

leur prix et leur disponibilité.

La méthanation du CO; a besoin encore d’amélioration en termes d'efficacité du
procédé, de conception du réacteur et du catalyseur. Le développement d’un catalyseur a la
fois actif, sélectif et stable qui peut tenir les fortes conditions due a I'exothermicité de la
méthanation est primordial. De plus, I'amélioration de [I'activité catalytique a basse

température constitue un point important dans la conception d’un procédé de méthanation.



Les procédés non conventionnels tels que les procédés sous plasma généré par voie
électromagnétique ont montré des résultats intéressants en termes de déroulement de la
réaction a basse température. Mais, les températures rapportées dans ces études constituent

un point de débat vu la difficulté de mesurer une température dans le plasma.

Par conséquent, notre objectif principal est de contribuer a I'amélioration de la
conception d’un procédé de méthanation d’abord par la mise au point d’un catalyseur efficace
a base de Ni ou de Ni-Co présentant une stabilité et une résistance élevées a la désactivation
pour une utilisation ultérieure dans les applications industrielles. Ensuite, par la conception
d’un procédé de méthanation sous plasma micro-ondes qui permet de méthaniser a plus

basse température.
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Chap. Il Préparation des catalyseurs et techniques de
caractérisation



Il est bien établi dans la bibliographie que la nature du support, du métal actif et sa
teneur, la nature et la quantité d'additifs et les méthodes de préparation du catalyseur

influencent d’une maniére significative sur les propriétés physico-chimiques des catalyseurs.

Ce chapitre décrit tous les matériaux et équipements utilisés dans la préparation et les
caractérisations des catalyseurs. Une série de catalyseurs avec différentes teneurs en nickel
supportés sur alumine, et une autre série de catalyseurs bimétalliques nickel-cobalt ont été
préparées et caractérisées par diverses techniques afin d'étudier leurs propriétés physiques
et chimiques. Cette partie a été réalisée au Laboratoire de Catalyse et Spectrochimie de Caen

en collaboration avec le Dr. Federico Azzolina-Jury.

1.1 Choix des catalyseurs

Dans cette étude, des catalyseurs a base de nickel et nickel-cobalt supportés sur alumine

sont préparés et caractérisés.

L'intérét de l'utilisation de I'alumine comme support se manifeste dans son prix, sa
stabilité thermique, son interaction avec le métal et sa surface spécifique relativement grande
par rapport a d’autres supports (une surface BET de I'ordre de 150 m2.g! et un volume
mésoporeux de 0,44 cm3.gl). Son caractére amphotére (acido-basique) offre des sites

d’adsorption du CO; et assure une bonne dispersion du métal (Aksoylu et al., 1996).

Le nickel a été choisi apres I’étude bibliographique détaillée sur les catalyseurs qui a
montré que le Ni est le métal le plus prometteur pour la méthanation. Le cobalt, étant un
métal relativement moins cher que beaucoup d’autres métaux utilisés dans la méthanation
tels que les métaux nobles, il peut étre ajouté au nickel pour améliorer son activité et sa

résistance a la désactivation.

Le choix de l'alumine comme support et du nickel comme métal actif pour Ia
méthanation, ainsi que sa mise en forme, rejoignent les objectifs de ce projet a savoir le
développement d’un catalyseur qui peut servir dans un procédé industriel. Ce catalyseur
répond aux contraintes économiques et techniques (mise en forme) d’un procédé a grande

échelle.
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1.2 Préparation des catalyseurs

Les catalyseurs sont préparés sous forme d’extrudés dans le but d’avoir un catalyseur
adaptable a une application industrielle. La premiéere étape est donc de préparer les extrudés
de y-Al;03 selon la technique décrite par Azzolina-Jury (Azzolina-Jury, 2019; Cassiano-Gaspar

et al,, 2014).

Tout d’abord, la poudre de I'alumine est préparée a partir de boehmite (AIOOH)
commerciale (Sasol DISPAL 23N4-80) par une calcination a 600°C pendant 4 h (rampe de
température de 3°C/min). Puis un liant constitué d’'un mélange de boehmite, d’eau et d’acide
nitrique (HNOsz 65 %, Carlo Erba) est préparé et mélangé a la poudre de I'alumine, et
I'ensemble fait la pate a extruder. L'extrusion est conduite avec une extrudeuse en acier
inoxydable « Steel Makin’s Professional » de diamétre 3 mm. Apres extrusion, des fils
d’alumine sont formés. Ces fils sont découpés en petits morceaux que I'on appelle extrudés.
Les extrudés obtenus (Figure 11.1) sont ensuite calcinés a 600 °C pendant 4 h (rampe de

3 °C/min).

Cette méthode présente l'intérét de limiter les étapes de synthése et d’avoir
directement le catalyseur final en extrudés au lieu de le préparer en poudre puis le mettre en
forme. Les extrudés préparés et calcinés ont 3 mm de diamétre et 5 mm de longueur. La taille
est choisie de facon a ce qu’elle ne soit pas trop petite pour éviter la perte de charge dans le
réacteur, et pas trop grosse pour éviter les limitations diffusionnelles, mais aussi, garder un
rapport diamétre de particule/diamétre du réacteur entre 10 et 80 pour une bonne
distribution du gaz. Cette taille est un bon compromis pour des réacteurs industriels pouvant

aller jusqu’a environ 20 cm de diametre, ce qui est déja une taille intéressante.

Les catalyseurs Ni/y-Al,Oz et Ni-Co/y-Al,O3 sont préparés par imprégnation humide sous
vide partiel. L'imprégnation humide est parmi les méthodes les plus courantes de la synthese
des catalyseurs hétérogénes (Schwarz et al., 1995). L'effet capillaire attire la solution dans les
pores. La préparation par imprégnation humide est plus avantageuse pour la dispersion du
métal que I'imprégnation a sec bien que cette derniere soit plus rapide. Les nitrates de
nickel(ll) Ni(NO3)2.6H20 (ACROS ORGANICS) et de cobalt(ll) Co(NOs)2.6H20 (ACROS ORGANICS)
hexahydratés sont utilisés comme précurseurs de nickel et de cobalt. Une solution aqueuse
de précurseurs ayant une concentration 0,1 M est ajoutée sur les extrudés, puis I'ensemble
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est mis en rotation dans un ballon sous vide partiel a 80°C jusqu’a ce que toute la quantité
d’eau s’évapore. Ensuite, le catalyseur est calciné. Deux températures différentes de
calcination sont testées pour les catalyseurs au Ni :450°C et 600°C, pendant 3h (rampe de
3°C/min). Les catalyseurs au Ni-Co sont calcinés a 450 °C. La quantité de nickel introduite est
comprise entre 5 et 25 % (massique) selon le catalyseur fabriqué. La Figure 1.1 résume les

étapes de la préparation du catalyseur.

Acide nitrique Boehmite Alumine
\\ \\\ \\\\
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-

Figure Il.1. Etapes suivies lors de la préparation des catalyseurs

Les teneurs massiques en nickel et en cobalt par rapport au support sont calculées avec

les formules suivantes :

. my,; .
%Ni =100 x Ni Equation 1.1
My; + Mo,
m .
%Co =100x co Equation 1.2
mCo + mAIZO3

Avec my; et m, les masses de nickel et de cobalt introduites dans le ballon

Le Tableau II.1 liste les différents catalyseurs synthétisés en fonction de leur nom. La

nomenclature est définie comme suit :

xNiyCo_Cz: x est la teneur en nickel, y est la teneur en cobalt, z est la température de

calcination.
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Catalyseur %wt Ni %wt Co T°C de calcination

5Ni _C450 5% 0% 450°C
10Ni _ C450 10% 0% 450°C
15Ni _C450 15% 0% 450°C
20Ni _C450 20% 0% 450°C
25Ni _C450 25% 0% 450°C
5Ni _C600 5% 0% 600°C
10Ni _C600 10% 0% 600°C
15Ni _C600 15% 0% 600°C
20Ni _C600 20% 0% 600°C
25Ni _C600 25% 0% 600°C
15Co _C450 0% 15% 450°C
10Ni10Co 10% 10% 450°C
15Ni5Co 15% 5% 450°C
20Ni3Co 20% 3% 450°C
20Ni5Co 20% 5% 450°C
20Ni8Co 20% 8% 450°C
20Ni10Co 20% 10% 450°C

Tableau I1.1. Liste des catalyseurs préparés

Plusieurs essais catalytiques sont effectués en utilisant les catalyseurs sous forme de poudre.
Les extrudés sont donc broyés et tamisés. Une caractérisation par granulométrie est effectuée

pour estimer le diametre des grains.
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II.3 Principes de mesure et protocoles expérimentaux de
caractérisations

Afin de mieux comprendre les propriétés des catalyseurs synthétisés, plusieurs
méthodes de caractérisation sont utilisées. Les procédures et les appareils utilisés sont décrits

ci-dessous.

I1.3.1 Diffraction des rayons X

La diffraction des rayons X est une technique utilisée pour examiner la cristallinité,
déterminer la composition de la structure cristalline des catalyseurs et estimer la taille des
particules a la surface de support. Les catalyseurs préparés sont caractérisés par diffraction
aux rayons X avec un diffractometre PANalytical X'pert Pro équipé d’une source de radiation
Cu-ka (A =0,15418 nm). L’angle de Bragg est dans la limite de 5°-75° avec un pas de 0,016° et
un temps de mesure de 40 s par pas. Le faisceau de rayons X est dirigé vers I'échantillon et

I'intensité des rayons diffractés est collectée.

LY
S dsind

® ® L L L

Figure I1.2. Principe de la diffraction aux rayon-X

La Figure 11.2 illustre le mécanisme suivant lequel la DRX a lieu. Quand un rayon X est
envoyé avec un angle 0 sur un cristal, il se réfléchit sur le plan cristallin a la distance d de la
surface et atteint le détecteur. Pour chaque distance d correspond un angle 6 caractéristique
du type de plan cristallin et de la distance d. Donc chaque structure cristalline aura une
réponse caractéristique, présentant des pics de diffraction pour certains angles
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caractéristiques. L'intensité du rayonnement X réémis est observable si les rayonnements
diffusés par les différents atomes du cristal sont en phase et forment ainsi un faisceau

diffracté. Les conditions de diffraction suivent la loi de Bragg :

2d,,Sind=nA Equation I1.3

Avec d,,, est la distance entre deux plans réticulaires consécutifs, € est I'angle des rayons X

incidents ou diffractés avec le plan réticulaire (angle de Bragg (rad)), et n est I'ordre de la

réflexion.

La taille des particules des oxydes de métal est calculée en utilisant I'équation de
Scherrer (Patterson, 1939):

094

- Equation 11.4
pcosé

Avec T la taille des particules de nickel, A la longueur d’onde de I'onde incidente (=1,541 A),

£ lalargeur a mi-hauteur du pic correspondant, exprimée en radian, et & I'angle de Bragg au

sommet de la raie.

11.3.2 Adsorption de N2

Une caractérisation BET (Brunauer-Emmett-Teller), par adsorption/désorption d’azote a
basse température, a été menée en utilisant un analyseur Micromeritics ASAP 2020, pour
estimer la surface spécifique, la taille et le volume des pores des catalyseurs. D’abord, le
dégazage est effectué a 200 °C afin d'éliminer toute trace d’humidité a la surface de
I'échantillon, dont la masse est de 150 a 200 mg. L'azote gazeux est introduit en quantités
successives, on laisse au systeme suffisamment de temps pour atteindre la pression
d'équilibre, puis on détermine chaque point de l'isotherme en mesurant le volume d'azote

gazeux (V,,,) adsorbé (ou désorbé). Cette procédure est réalisée a la température de I'azote

Xp
liquide -196,15 °C sur une plage de pressions relatives ( P/P, ) comprise entre 0 et 1.

L’hypothése principale de la technique est que I'adsorption de I'azote a cette température se

fait en multicouche.

L'évaluation de la surface est faite en utilisant la méthode BET pour les pressions

relatives entre 0,1 et 0,30 (Brunauer et al., 1938):
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P _ +(C—l)><P

1 ,
— = Equation 1.5
Voo x(R=P) V, V,xP,

Ou : V,, est le volume de la couche de gaz adsorbé, et C est la constante BET,

Ensuite la surface BET est obtenue en utilisant la formule suivante :

Seer = Equation I1.6

mol,N,

Ou N, estle nombre d’Avogadro, A est I'aire d’'une molécule d’azote adsorbé et V

mol,N,

est

le volume molaire de I'azote.

Le volume total et la taille des pores sont estimés a l'aide de la méthode de Barett,
Joyner, Halenda (BJH) (Barret et al.,, 1950). Cette méthode se base sur I'équation de

Kelvin dont la forme simplifiée est la suivante :

2 7 VmoI,Nz

- Equation I1.7
RT In(p/ p,)

(rpore _t)

ou 1 est I'épaisseur de la couche adsorbée, 7 la tension superficielle de I'azote liquide

(= 8,883 N-m?)etv,,, levolume molaire de I'azote liquide.

11.3.3 Granulométrie

La granulométrie sert a mesurer la taille des particules de catalyseur et a définir les
fréquences statistiques des différentes tailles de grains dans I'échantillion analysé. Une
analyse par granulométrie laser (Malvern Mastersizer 3000) a été réalisée sur cinq de nos
catalyseurs afin de mesurer avec précision le diamétre moyen des particules. Pour chaque
catalyseur, la mesure est répétée cing fois et le diamétre moyen en volume D [4,3] (diamétre

moyen de Brouckere)(Rawle) a été enregistré.
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I1.3.4 Reduction en température programmeée : H,-TPR (Temperature-
programmed-reduction)

Une caractérisation par réduction en température programmeée (H>-TPR) a été réalisée
avec un appareil Micromeritics AutoChem Il. Elle est utilisée pour évaluer la réductibilité des
catalyseurs sous un flux Hy/Ar. Le matériau oxydé est chauffé sous flux de ce mélange
réducteur. La mesure du dihydrogéne consommé en fonction de la température donne des
informations quantitatives sur la réductibilité des catalyseurs, ainsi que sur la nature des
espéces présentes. Ainsi dans le cas des catalyseurs au Nickel et au Nickel- Cobalt, il est
possible d’identifier si le nickel et le cobalt sont sous forme d’oxydes NiO, Coz04 ou sous forme
de spinelles NiAl;04, CoAl;Oa. Le spinelle est une espéce minérale de la famille des oxydes de
formule MAI,O4 dont la formation dépend de nombreux facteurs (temps de calcination,

température de calcination...) (Lu et al., 1998; Zygmuntowicz et al., 2016).

La Figure 1.4 montre le montage expérimental utilisé. Un échantillon de 35 mg de
catalyseur est supporté sur un lit de laine de quartz dans un tube en U. Il est chauffé jusqu’a
900 °C avec une rampe de 10 °C/min sous un flux de 40 mL STP-min’t d’un mélange 5 % v/v
Hx/Ar. La quantité d’hydrogéne est mesurée grace a un TCD (Thermal Conductivity Detector)
par différence entre la teneur en hydrogéne a I'entrée et a la sortie. Le signal TCD montre
différents pics de réduction dont les températures correspondantes donnent une idée de la
réductibilité du nickel supporté, qui dépend de la nature de I'espéce et du degré d’interaction
des particules avec le support. Une interaction plus forte nécessite des températures de
réduction plus élevées. La quantité totale d’hydrogene consommée est mesurée en intégrant
la surface du signal (toute la surface), tandis que qu’une intégration d’un pic ou d’une partie
du signal est un moyen d’estimer la réductibilité du catalyseur a une température spécifique

(Figure 11.3).

75



Consommation d'H, (a.u.)

200 400 600 800 1000
T°C

Figure I1.3. Exemple d'intégration du profil TPR pour estimer la quantité d'H, consommée a 500 °C,
catalyseur 20Ni_C450

La réductibilité a 500 °C représente le rapport entre la quantité du métal réduit et sa

guantité totale ajoutée sur le support (Equation I11.1).

ST A A r]méaréui
Réductibil ité a 500°C = —mal.réduit . 100

Equation 111.1
n

métal total

Elle est estimée donc en intégrant la surface sous le profil de réduction jusqu’a 500 °C.

A cette température, que I'oxyde (NiO) est réduit selon la réaction suivante :
NiO + H, «<—— Ni + H,0

La quantité d’'H, consommé est donc égale a la quantité du nickel réduit

(n n

métal,réduit — " 'H, consommé)'
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Figure I1.4. Schéma représentatif de la technique TPR (Nizio, 2016)

11.3.5 Spectroscopie infrarouge a transformer de Fourier : FTIR in-situ

La spectroscopie infrarouge a transformée de Fourier est une technique d’analyse basée
sur l'absorption d’un rayonnement infrarouge par le matériau a analyser. Elle permet
I'identification des fonctions chimiques présentes dans le matériau par détection de
vibrations. Lorsque I'énergie apportée par le faisceau lumineux est voisine de I'énergie de
vibration de la molécule, cette derniére va absorber le rayonnement et une diminution de
I'intensité réfléchie ou transmise est enregistrée. Le domaine IR entre 4000 et 400 cm™

correspond au domaine d’énergie de vibrations des molécules.
Dans cette étude, deux molécules sondes sont utilisées :

= Le monoxyde de carbone pour évaluer la dispersion du métal

= La pyridine pour évaluer I'acidité des catalyseurs

Les poudres de catalyseur sont pressées (~ 2-10° mbar) sous forme des pastilles ayant
une masse entre 15 et 20 mg maximum, et une surface de 2 cm?. La pastille est placée a
l'intérieur de la cellule IR sous vide partiel (1,33:10° mbar). Puis elle est activée a 450 °C
pendant 6 h (rampe de 3 °C/min) et sous vide secondaire, puis réduites sous 133 mbar H; a
500 °C lors de deux séquences de 30 min chacune, séparées par une étape de dégazage sous

vide primaire. La pré-réduction sous H, permet de caractériser la dispersion du nickel (ou
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nickel-cobalt) et son effet sur I'acidité du support a I’état réduit (métallique). La pastille est
ensuite refroidie a la température ambiante. Un spectrométre Nicolet FTIR équipé d’un
détecteur MCT a été utilisé. L'activation thermique sert essentiellement a désorber I'eau de
la pastille et d’éventuelles impuretés. La pastille est ensuite déplacée vers la partie inférieure
de la cellule pour I'acquisition d’un spectre. Les spectres sont enregistrés en mode absorbance
lors de I'analyse des pastilles supportées. L'acquisition d’un spectre avant I'envoi de la
molécule sonde sert a confirmer la désorption de toute la quantité d’eau initialement adsorbé
sur le catalyseur. Un détecteur Tellure de mercure-cadmium (MCT) ayant une résolution de

4 cm™ pour 128 scans a été utilisé. La Figure I1.5 montre un schéma représentatif de ce

montage.
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Figure I1.5. Schéma représentatif de systéme IR in situ (Source : LCS website)

11.3.5.1 Adsorption de CO suivie par FTIR

Aprés activation et réduction, la pastille est refroidie a température ambiante,
I'adsorption du CO aura lieu a 25 °C. Le but de cette caractérisation est de déterminer la
composition et la structure des composés de la surface, les divers types de composés de

surface et d’espéces actives, ainsi, de la dispersion du métal sur la surface du support et sa
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guantité accessible a la réaction. Le CO va s’adsorber sur le catalyseur et créer des liaisons
particuliéres, selon la nature du métal (Nickel ou Cobalt dans notre cas), leur degré
d’oxydation, leur interaction avec le support ou avec d’autres atomes métalliques en cas de

formation de clusters (Peri, 1984; Yates and Garland, 1961).

D’abord des petites doses de 1,57 cm? de volume de CO sont envoyées dans la cellule
équipée avec des fenétres KBr, et pour chaque dose un spectre infrarouge est enregistré
jusgu’a saturation de I’échantillon. Pour s’assurer que le systeme est bien a la saturation, la
cellule est mise sous une pression de 1,33 mbar de CO. Plusieurs espéces CO-métal peuvent
étre formées suite a l'interaction entre le CO et le métal (Ni ou Ni-Co), ce qui permet
d'identifier si le métal est bien ou mal dispersé. Deux états d'adsorption de CO sur Ni sont
identifiés : carbonyles linéaire mono- ou multiples carbonyles pontés. Chaque espéce

correspond a un état de dipersion.

11.3.5.2 Adsorption de la pyridine suivie par FTIR

Apres l'adsorption CO, la pastille est ré-activée pendant 1 h 30 min a 150 °C pour
dégazer tout le CO adsorbé a la surface. La caractérisation par adsorption de pyridine a lieu a
150 °C afin de désorber toute la pyridine physisorbée. La pyridine est une molécule basique
qui s’adsorbe sur les sites acides du catalyseur (Lewis dans notre cas), pour former des espéces
détectables par spectroscopie infrarouge. La pyridine est généralement utilisée comme
molécule sonde pour les recherches sur l'acidité en raison de la simplicité d’utilisation
expérimentale (N. Kondo et al., 2010). La pyridine entre en coordination avec les sites acides

de Lewis de I'alumine et forme une espéce EDA (electron-donor-acceptor) détectable par IR.

D’abord des petites doses de pyridine de 1,57 cm3 de volume sont envoyées dans la
cellule, et pour chaque dose un spectre est acquis. Puis la saturation est garantie en
maintenant une pression de 2,66 mbar de pyridine dans la cellule. Aprés la saturation, la
pyridine est évacuée en chauffant la pastille sous vide secondaire. D’abord la pastille est
chauffée a 150 °C pendant 15 min, puis pour chaque température pendant 5 min. Les
températures programmées sont: 200, 250, 300, 350, 400 et 450 °C. Cette étape de

désorption de la pyridine sert a évaluer la force acide des catalyseurs au nickel.
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Les sites acides de Lewis sont ensuite quantifiés en intégrant le pic a environ 1452 cm™
aprés thermodésorption de Ila pyridine physisorbée a 150°C et sous vide

secondaire (1,33:10°® mbar).

Les résultats obtenus aprés application de toutes les techniques décrites dans ce

chapitre sont présentés dans le chapitre 3.
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Chap. lll Caractérisation des catalyseurs



Malgré les nombreuses utilisations des catalyseurs a base de Ni supporté sur I'alumine,
des études complétes de ces catalyseurs restent peu nombreuses. Une étude qui tient compte
de la préparation du support et sa mise en forme pour des potentielles applications
industrielles, et qui définit en méme temps l'effet des différents parametres lors de la
préparation (température de calcination, la teneur en nickel...) sur les caractéristiques des

catalyseurs est nécessaire.

En effet, les catalyseurs bimétalliques Ni-Co sont des catalyseurs étudiés en majorité
pour la réaction de reformage du méthane. Les auteurs qui ont adapté ce type de catalyseurs
ont justifié 'addition du cobalt par une augmentation de la stabilité des catalyseurs lors des
tests catalytiques de longue durée. Toutefois, ces catalyseurs manquent de caractérisations
pour justifier I'effet du cobalt sur la structure des catalyseurs a base de Ni, sur leur réductibilité

et sur la dispersion du métal, ce qui pose un débat dans la bibliographie (Chapitre 1).

Dans ce chapitre, les résultats des caractérisations des différents catalyseurs préparés a
base de Ni et Ni-Co sont présentés. Les effets de la température de calcination et de la teneur
en nickel sont d’abord examinés par DRX, BET, H,-TPR et adsorption de CO et de pyridine suivie
par FTIR in-situ. Ensuite, les caractérisations des catalyseurs bimétalliques Ni-Co sont
présentées, et les effets de I'ajout du cobalt sur la dispersion du métal et la réductibilité des

catalyseurs sont clarifiés.
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[1l.1 Catalyseurs monométalliques a base de nickel

Dans cette partie, les caractérisations de la série de catalyseurs Ni/y-Al,Os seront
détaillées. Toutes les caractérisations ont été faites sur des catalyseurs non utilisés. La charge
en Ni a été variée de 5 a 25 % et deux températures de calcination ont été utilisées : 450 °C et

600 °C.

1.1.1. Diffraction des rayons X

D’abord, les catalyseurs ont été caractérisés par diffraction des rayons-X pour examiner
leur cristallinité et estimer la taille des particules de NiO a la surface de I'alumine. Les
diffractogrammes des catalyseurs nickel calcinés a 600 °C et a 450°C sont représentés sur les
Figure Ill.1 etFigure 1ll.2 respectivement. A noter que les diffractogrammes sont décalés
verticalement pour la lisibilité des courbes. Leurs allures sont typiques de la structure
cristalline de I'alumine avec trois pics caractéristiques a 20 = 37,4°; 46,03° et 66,9° (Song et
al., 2017). La présence de I'oxyde de nickel est bien identifiée. Les pics de diffraction a 20 =
37,4°;43,5° et 63,1° correspondent a I'oxyde de nickel NiO. lls sont attribués aux plans (111),
(200) et (220) respectivement (Cai et al., 2011). Les spinelles NiAl,O4 peuvent étre identifiés
d’abord avec I'oxyde de nickel a 20 = 37,4° ; puis avec I'alumine a 20 = 36,03° et 66,9°. Les pics
d'oxyde de nickel deviennent de plus en plus intenses lorsque la teneur en nickel augmente.
Ainsi, les pics les plus intenses sont ceux du catalyseur 25Ni pour les deux températures de
calcination. Le pic a 37,4° est caractéristique a la fois pour I'alumine, le spinelle et I'oxyde de

nickel. Son évolution avec la quantité de nickel est clairement visible.
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Figure Il.1. Diffractogrammes des catalyseurs calcinés a 600 °C
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Figure Il.2. Diffractogrammes des catalyseurs calcinés a 450°C
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Pour les catalyseurs calcinés a 600 °C (Figure Ill.1), pour une faible teneur en nickel

(<15 %), seuls les pics de diffraction de I'alumine sont visibles: le plan (111) de Ni interfére
avec l'alumine et est totalement occulté. Les pics a 43,5° et 63,1° ne semblent apparaitre qu’a
partir de 15 % en nickel. Cela s'explique par le fait qu’a moins de 15 % de Ni, les particules
d'oxyde de nickel sont trop petites et bien dispersées et donc non détectables par la diffraction

des rayons-X.

Pour les catalyseurs calcinés a 450 °C (Figure 111.2), le pic de diffraction a 43,5° apparait

sur le diffractogramme de catalyseur 10Ni_C450. Comme indiqué précédemment, il n'apparait
pas avec un catalyseur a 10 % de Ni calciné a 600 °C (Figure Ill.1). De méme, les pics de
diffraction de NiO semblent plus intenses dans le cas des catalyseurs calcinés a 450 °C. Ceci
indique que la diminution de la température de calcination de 600 °C a 450 °C favorise la
formation des particules d’oxyde de nickel. Les particules d'oxyde de nickel du plan (111) ont
été estimées a l'aide de I'équation de Scherrer (Patterson, 1939) et présentées dans le Tableau
Ill.4. D’abord, la taille des particules NiO augmente avec la teneur en nickel, la taille la plus
grande est observée avec le catalyseur 25Ni-C450. Ensuite, cette taille montre une légere

augmentation lorsque la température de calcination passe de 600 °C a 450 °C.

11.1.2. Adsorption de N;

Ensuite, I'adsorption d’azote a été utilisée pour estimer la surface spécifique, la taille
et le volume des pores. La surface BET ainsi que le volume et la taille des pores, montrées dans
le Tableau lll.4, diminuent avec I'augmentation de la quantité de nickel pour les deux
températures de calcination. Cette diminution peut étre attribuée a I'augmentation de la
guantité de nickel qui occupe les pores de I'alumine (Rahmani et al. 2014; Daroughegi et al.
2017). Le Tableau IIl.4 montre que la surface spécifique BET est plus élevée dans le cas des
catalyseurs calcinés a 450 °C que des catalyseurs calcinés a 600 °C. Une diminution de 15 % a
été observée lorsque la quantité de Ni a été variée de 5 % a 25 % pour les catalyseurs calcinés
a 450 °C. La surface a diminué de 166 (5Ni_C450) a 140 m2.g"* (25Ni_C450) pour ces derniers,
tandis que pour les catalyseurs calcinés a 600 ° C, la diminution de la surface spécifique était
plus importante (22 %), elle est passée de 134 (5Ni_C600) a 104 m2.g! (25Ni_C600). Une
surface BET plus grande peut amener a une meilleure dispersion du nickel, ce qui améliore

I'activité du catalyseur et la sélectivité en méthane.
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Le volume des pores est quasi identique entre les deux températures de calcination. Ce
volume a également été affecté par la teneur en nickel, il a diminué de 25 %, de 0,4 cm3-g'a

0,28 cm3.g! lors de I'augmentation de la teneur en nickel de 5 a 25 %.

La taille des particules de nickel estimée avec I'équation de Scherrer varie entre 8 et
9 nm ; et le diamétre des pores est de I'ordre de 11 nm, donc une partie des particules de
nickel peut occuper les pores et les bloquer lorsque la teneur en nickel augmente. L’hypothese
de l'augmentation de la quantité de nickel qui occupe les pores a été aussi défendue par

Rahmani et al. (2014) et Daroughegi et al. (2017).

Une comparaison de ces résultats avec des données de la bibliographie, Rhamani et al.
(2014) par exemple, qui ont préparé des catalyseurs Ni/Al,03 calcinés a 450°C, montre que les
mémes catalyseurs préparés dans notre étude sont moins sensibles a I'augmentation de la
teneur en nickel. La surface spécifique dans I'étude de Rhamani a diminué de 31 % lors de
I'augmentation de la teneur de nickel de 1 a 25 % contre 15 % dans notre étude. Ainsi, la taille
des particules NiO rapportée par Rahmani, entre 12 et 24 nm, est plus grande que celle
trouvée avec les catalyseurs étudiés, ce qui présuppose une meilleure dispersion du métal. Le

volume des pores est [égérement plus grand dans le cas de Rahmani (0,47-0,33 cm3.g™%).

1.1.3. Réduction en température programmeée

Afin d’évaluer la réductibilité des catalyseurs et d’identifier I’effet de la teneur en nickel
et de la température de calcination sur cette réductibilité, une analyse H,-TPR a été effectuée.
Les profils de consommation d’hydrogéene en fonction de la température pour les catalyseurs
au nickel calcinés a 600 °C et a 450 °C sont présentés sur les Figures lll.3 et lll.4 respectivement.
Les fleches noires montrent I'emplacement des épaulements sur le profil TPR. La
consommation d’H, est tracée en fonction de la température pour tous les catalyseurs.
Différents pics de réduction peuvent étre identifiés. Les especes pouvant étre trouvées a la
surface de I'alumine sont les oxydes de nickel (NiO) et les spinelles NiAl,Oa4. Pour réduire les
spinelles il faut une tres haute température (plus de 600 °C) alors que la réduction des oxydes
commence en théorie a 300 °C. L'oxyde de Nickel NiO peut étre soit faiblement, soit fortement
lié au support. Par exemple, si les particules sont hémisphériques, 30 % de la phase d'oxyde

de nickel sera en contact avec la surface d'alumine. Un tel contact intime entre les deux phases
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se traduirait par une interaction forte et pourrait conduire a une réductibilité difficile de

I’oxyde de nickel (Li and Chen, 1995).
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Figure I11.3. Profils TPR des catalyseurs calcinés a 600°C

Pour tous les catalyseurs calcinés a 600°C, aucune réduction n’est détectée avant 480°C.

Les profils TPR montrent au maximum 3 épaulements autour de 500°C, 680°C et 800°C ce qui
est caractéristique de trois formes de nickel différentes. La réduction de 5Ni_C600 a
commencé a partir de 800 °C ce qui indique que tout le nickel est sous forme NiAl;04. Pour
des teneurs plus fortes de nickel, une réduction a été observée a partir de 500 °C. A cette
température, le NiO avec une interaction faible avec I'alumine est réduit (Daroughegi et al.
2017). L'épaulement a 680 °C est attribué a la réduction de I'oxyde de nickel (NiO) a forte
interaction avec l'alumine. Avec tous les catalyseurs calcinés a 600 °C, le plus grand pic de
réduction est autour de 800 °C, et donc le nickel existe en majorité sous forme de spinelle
NiAl,O4. Parmi les catalyseurs étudiés dans les travaux de Garbarino et al. (2014), la réduction
du catalyseur 16 % Ni calciné a 600 °C a montré un grand pic autour de 750 °C, ce qui indique

qgue presque tout le nickel est sous forme de spinelle.

L'augmentation de la teneur en nickel induit un déplacement du pic de réduction vers

des températures plus basses. Elle induit une consommation d’hydrogene plus forte puisque
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le nickel est présent en plus grandes quantités, mais parallélement, la formation de particules
de nickel avec une taille plus grande diminuerait la surface offerte et donc défavoriserait la
réduction. Il est clair que plus la teneur en nickel est élevée, plus des espéces NiO sont
formées. Il s’agit d’abord des especes fortement liées au support puis des especes faiblement
liées. Ceci favorise la réductibilité des catalyseurs a cause de la faible interaction entre le métal

et le support.

La Figure 111.4 montre les profils TPR de catalyseurs calcinés a 450 °C. La réduction de ces

catalyseurs commence a des températures plus basses que celles des catalyseurs calcinés a
600 °C. Ceci révele la présence d'espéces plus facilement réductibles. Le grand pic de
réduction autour de 600 °C indique que la plus grande partie du nickel se trouve sous forme
de NiO a forte interaction avec le support. La réductibilité a 500 °C (en %) des catalyseurs

calcinés a 450 °C est indiquée dans le Tableau Il1.4.

25Ni_C450

20Ni_C450

15Ni_C450

Consommationd’H, (a.u.)

10Ni_C450

SNI_C450 /\

200 400 600 800 1000
T°C

Figure I1.4. Profils TPR des catalyseurs calcinés a 450°C
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La réductibilité in situ a été calculée de la méme fagon mais avec les intensités du
spectrometre de masse a 450 °C. Ces valeurs montrent que la réductibilité des catalyseurs a
base de nickel augmente avec la teneur en nickel de 5 % a 20 % de nickel, puis diminue pour
le catalyseur 25Ni, qu’il soit réduit a 600 °C ou a 450°C. Le catalyseur 20Ni_C450 présente la
réductibilité la plus élevée avec un pourcentage de 6,2 %. Le catalyseur 20Ni_C600 présente
aussi la meilleure réductibilité dans la série calcinée a 600 °C, mais avec un pourcentage

de 3 %.

Ces résultats sont en parfait accord avec les observations suivantes : plus la teneur en
nickel est élevée plus la quantité d’especes oxydées de Ni a réduire est importante, mais les
particules étant plus grosses, les sites sont moins accessibles. Il y a donc bien un optimum a
trouver sur la teneur en nickel et celui-ci semble étre autour de 20 %. En dessous de 15 % pour
les catalyseurs calcinés a 600 °C et 10 % pour ceux calcinés a 450 °C, la réductibilité a 500 °C
n’est pas estimable car la quantité de nickel est trop faible et principalement sous forme de

spinelle NiAl,Oa.

Par conséquent, I'augmentation de la teneur en Ni implique une augmentation de la
taille des particules de NiO et rend l'interaction entre NiO et I'alumine plus faible. Cela a été
observé avec les deux températures de calcination. La faible interaction métal-support a

amélioré la réductibilité du catalyseur, ce qui a été confirmé par TPR (Figures 111.3 et l11.4).

L'augmentation de la température de calcination a favorisé la formation d'espéces de
NiAl,Q4 difficiles a réduire, et donc la réductibilité du catalyseur a diminué. En plus, cela a
diminué la surface BET, les volumes et les dimensions des pores. Pourtant, la diminution de la
température de calcination de 600 a 450 °C a favorisé la formation d'oxyde de nickel. Cela a
conduit a la formation de particules de NiO légérement plus grosses avec une faible

interaction avec le support, ce qui a amélioré la réductibilité du catalyseur.

11.1.4. Adsorption CO suivie par FTIR in-situ

La Figure II.5 montre un exemple des spectres d'adsorption de CO avec une
déconvolution pour les catalyseurs 20Ni_C450 a titre d’exemple. Les bandes attribuées a

I'adsorption de CO sont comprises entre 1900 cm™ et 2200 cm™.
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Figure I1l.5. Spectre IR de I'adsorption du CO et la déconvolution correspondante

Chaque spectre de la Figure II.5 correspond a une dose de CO de 1,57 cm? ajoutée.
Plusieurs doses sont envoyées jusqu’a atteindre la saturation. La quantité nécessaire a la

saturation (I’équilibre d’adsorption) de la surface de catalyseur en CO est ensuite estimée.

D’abord, pour chaque dose, la surface totale des pics est intégrée pour estimer la
guantité totale de CO adsorbé a la surface de la pastille. La Figure 1l1l.6 montre I'aire du pic
global (entre 1850 et 2100 cm™) en fonction de la quantité de CO injectée ramenée a la masse
de catalyseur. L'intersection entre les deux droites, celle de la montée et celle de la saturation
représente la quantité de CO adsorbée a la saturation par chimisorption, au-dela de cette

valeur, le CO est physisorbé sur la surface du catalyseur.
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Figure l11.6. Estimation de la quantité de CO nécessaire a la saturation du catalyseur 20Ni/Al,0;_C450

La quantité de CO adsorbé a I'équilibre est ainsi calculée pour tous les catalyseurs.
Cette quantité est présentée en fonction de la teneur en nickel sur la Figure IIl.7, pour les
catalyseurs calcinés a 450 °C et 600 °C. La quantité de CO adsorbé a augmenté avec la teneur
en nickel comme on peut s'y attendre. Par contre, le ratio CO/Ni a diminué, ce qui peut
s'expliquer par l'augmentation de la taille des particules de nickel. Ceci est cohérent avec les
résultats de Bartholomew et al. (1980) et Yates et al. (1961) mais en contradiction avec
Hardeveld et al. (1972) qui ont trouvé une augmentation de ce ratio lors de 'augmentation

de la taille des particules de nickel.

La Figure lll.7 montre que la quantité adsorbée du CO par les catalyseurs calcinés a
450 °C est plus grande que celle adsorbée a 600 °C, ce qui signifie que le nickel est mieux
dispersé et que plus de nickel est disponible pour la réaction de méthanation quand le

catalyseur est réduit a 450 °C.
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Figure Ill.7. Quantité de CO adsorbée a la saturation en fonction de la teneur en nickel

Ensuite, il s’agit d’identifier pour chaque pic du spectre IR le composé nickel-CO
correspondant. Plusieurs études ont été faites pour identifier le type de liaison entre le CO et
le nickel (Peri, 1984; Primet, 1976; Rochester and Terrell, 1977). Le type de liaison CO avec le
métal dépend de la dispersion du métal et de l'interaction métal-support (Poncelet et al.
2005). La force de la liaison dépend de l'orientation cristallographique de la surface et de
I'emplacement géométrique de la molécule de CO, ainsi que de la nature du métal (Vannice,
1982). Généralement, deux états d'adsorption de CO sur Ni sont identifiés: carbonyles
linéaires mono- ou multiples entre 2100 et 2000 cm™ et des carbonyles pontés au-dessous de
2000 cm™? (Poncelet et al. 2005). Le Tableau IIl.1 présente les différentes espéces qui se

forment lors de I'adsorption de CO sur Ni et les bandes IR correspondantes (nombres d’ondes).

En terme de dispersion, les bandes ayant des nombres d’ondes inférieurs a 2050 cm™

correspondent a une mauvaise et moyenne dispersion du nickel, alors que celles supérieures
entre 2050-2100 cm™ montrent une bonne dispersion du nickel. Les nombres d’ondes
supérieurs a 2100 cm™ correspondent au CO adsorbé sur I'oxyde de nickel (Damyanova et al.

1996; Peri 1984).

92



Especes Dispersion Nombre d'onde (cm™)

co Ni Mal dispersé 1940-1990
VRN
Ni Ni
co Dispersion modérée 2020-2065
| 2080-2120
Ni
co CO co Ni Bien dispersé 2050-2080
\ | / 2080-2120
Ni
co Ni non réduit 2130-2160
| 2190-2200
NiO
Tableau Ill.1. Différentes formes de I'adsorption du CO sur le nickel et les bandes infrarouge
correspondantes

Comme montré sur la Figure Il.5, quatre pics peuvent étre observés: le premier a
2188 cm™ correspond au nickel non réduit et/ou a l'aluminate de nickel NiAl,04 (Kubelkova’
et al., 1993), le deuxiéme a 2062 cm™ correspond au nickel bien dispersé, le troisieme a
2031 cm™? au nickel moyennement dispersé et le dernier a 1967 cm™ au nickel mal dispersé

(Bartholomew and Pannell, 1980).

Afin d'identifier le pourcentage de chaque type de CO adsorbé, une déconvolution a été
réalisée pour les spectres de I'équilibre d'adsorption (Figure II.5) a I'aide du logiciel OMNIC.
Ensuite, le pourcentage de chaque composant a été calculé comme le pourcentage de la
surface de chaque pic (le rapport de la surface du pic a la surface totale de tous les pics). Les
Tableaux 111.2 et 111.3 présentent le pourcentage de chaque composant de surface formé par
adsorption de CO sur Ni et NiO. La quantité de nickel mal dispersée est majoritaire pour les
deux températures de calcination. Pour les catalyseurs calcinés a 600 °C (Tableau IIl.2),
I'augmentation de la teneur en nickel a entrainé une diminution de la quantité de nickel bien
dispersé de 26,3 % a 6 %. Par contre, pour les catalyseurs calcinés a 450 °C le pourcentage de
nickel bien dispersé diminue de 14 % pour le 5Ni_C450 a 5,7 % pour le 15Ni_C450, puis passe
par un maximum de 18,4 % pour le 20Ni_C450 et re-diminue a 14,3 % pour le 25Ni_C450. Ce
comportement des catalyseurs calcinés a 450 °C est trés différent des autres catalyseurs
calcinés a 600 °C. Ainsi, il est remarqué que les catalyseurs calcinés a 600 °C, a faible teneur

en nickel, ont une meilleure dispersion que les mémes catalyseurs calcinés a 450 °C. Par
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contre, lorsque ces teneurs augmentent, c’est la calcination a 450 °C qui gagne en termes de
dispersion du métal. Il n’y a que le catalyseur 15Ni_C450 qui présente un pourcentage de Ni
bien dispersé inférieur a celui du catalyseur 15Ni_C600. Par contre, le pourcentage de Ni a
dispersion modérée de ce catalyseur est élevé (31,2 %). Plus de Ni a dispersion modérée est
formé avec les catalyseurs calcinés a 450 °C ayant une teneur en nickel entre 5 et 15 %. Ainsi,
on suppose que la calcination a 450 °C améliore la dispersion du nickel lorsque la quantité de
ce dernier est importante. Parmi les catalyseurs calcinés a 450 °C, le 20Ni_C450 a le

pourcentage de nickel bien dispersé le plus élevé.

Composé de /CO AN co Co\clo/CO co
surface Ni Ni )
Ni Ni Nio
N°m(::s_f)' onde 1900-1960 2030-2040 2060-2070 2190
5Ni _C600 56,0% 16,3% 26,3% 1,48%
10Ni _C600 77,3% 9,6% 11,8% 1,32%
15Ni _C600 58 0% 20,6% 19,9% 1,57%
20Ni_C600 62,0% 22,2% 15,2% 0,64%
25Ni_C600 62,7% 30,7% 6,0% 0,52%

Tableau Ill.2. Pourcentage des différents types du CO adsorbé sur le nickel pour les catalyseurs
calcinés a 600°C

Composé de /CO AN co Co\clo/co co
surface Ni Ni )
Ni Ni NiO

N ’

°m'(°::1f)°"de 1900-1960 2030-2040 2060-2070 2190
5Ni_C450 55,4% 29,8% 14,0% 0,80%
10Ni _C450 57,2% 28,3% 12,8% 1,80%
15Ni _C450 63,0% 31,2% 5,7% 0,15%
20Ni _C450 65,0% 15,9% 18,4% 0,60%
25Ni _C450 62,2% 23,4% 14,3% 0,20%

Tableau I11.3. Pourcentage des différents types du CO adsorbé sur le nickel pour les catalyseurs
calcinés a 450°C
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111.1.5. Adsorption pyridine suivie par FTIR in-situ

L'intérét de cette caractérisation se manifeste dans la nécessité d’avoir un support acide
pour pouvoir disperser le nickel, mais en méme temps pas trop acide pour que le CO; puisse
s’adsorber. Comme I'alumine est utilisée comme support, les sites acides de Lewis devraient
étre essentiellement présents selon différents auteurs (Parry 1963; Medema et al. 1972).
Azzolina-Jury a rapporté que des sites acides de Lewis pourraient se former lors de la
dihydroxylation a haute température (Azzolina-Jury, 2019). La pyridine se coordonne avec les

sites acides de Lewis de I'alumine et forme une espéece électron-donneur-accepteur (EDA).

La Figure 111.8 montre, a titre d’exemple, les spectres IR de I'adsorption de la pyridine
pour le catalyseur 20Ni_C450. Chaque courbe correspond a une dose de pyridine ajoutée. Les
liaisons entre la pyridine et les espéces adsorbées (et notamment les sites acides) sont visibles
entre 1400 cm™ et 1700 cm™. Les bandes a 1452 et 1612 cm™ correspondent aux sites acides
de Lewis (Basila et al. 1964). Les coefficients d’extinction sont calculés en tragant la quantité
de pyridine adsorbée en fonction des aires des pics a 1452 cm?, ces coefficients sont comparés

a ceux de la bibliographie (Emeis, 1993).

‘16‘00‘ - ‘15‘50‘ - ‘15‘00‘ - ‘14‘50‘
Wavenumbers (cm-1)

Figure 111.8. Spectres IR de I'adsorption de pyridine pour le catalyseur 20Ni_C450
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La Figure 111.9 montre la quantité de sites acides de Lewis en fonction de la teneur en
nickel. Cette quantité est exprimée en umol de pyridine adsorbée par gramme de catalyseur,

qui est directement proportionnelle a la concentration en sites de Lewis.
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Figure I11.9. Concentration en sites acides de Lewis des catalyseurs a base de Ni

Dans les deux cas, on constate que le nickel n’affecte pas beaucoup l'acidité de
I'alumine. Compte tenu des incertitudes de la mesure représentée ici par les barres d’erreur,

on peut dire que l'acidité des catalyseurs ne varie pas trop en augmentant la teneur du nickel.

Les résultats montrent que la quantité de pyridine chimisorbée sur la surface des
catalyseurs fluctue entre 80 et 100 umol.g™ pour tous les catalyseurs préparés. Pour les
catalyseurs calcinés a 600 °C, I'addition de 15 % et 25 % de Ni a entrainé une diminution de
I'acidité de Lewis de 13 % et 17 % respectivement. Cette diminution est calculée par rapport
au catalyseur a 5% Ni. Pour les autres catalyseurs calcinés a la méme température, cette
diminution n'était pas détectable. Pour les catalyseurs calcinés a 450 °C, la diminution de
I'acidité de Lewis était moindre. Cependant, ce résultat tend a montrer que l'acidité des
catalyseurs au Ni calcinés a 450 °C est légerement supérieure a celle des catalyseurs calcinés
a 600 °C. Ce qui peut étre la cause de la dispersion métallique favorisée dans le cas des

catalyseurs calcinés a 450 °C.
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Apres I'adsorption, la pyridine est désorbée en plusieurs étapes en augmentant la
température jusqu’a 400 °C sous vide secondaire (P~1,33:10° mbar). Les sites acides les plus
forts sont les sites qui ont pu retenir la pyridine jusqu’a cette température. La Figure I11.10
montre la variation de la quantité de pyridine adsorbée en fonction de la température pour

les catalyseurs calcinés a 450 °C.
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Figure 111.10. Force acide des catalyseurs calcinés a 450°C

Les catalyseurs ont un comportement similaire a ce qui était attendu car I'ajout du nickel
n‘a pas trop affecté leur acidité. Plus la température de désorption est élevée plus la
proportion de sites acides de Lewis est faible. Les catalyseurs qui ont permis I'adsorption de
pyridine a haute température sont les plus forts. Or, une relation entre la température de
calcination et la force acide peut s’établir. En augmentant la température de calcination, la
force acide diminue, et donc les particules de nickel tendent a s’agréger, et ceci a été justifié
par la faible dispersion obtenue lors de I'adsorption du CO. Par contre, la diminution de la
force acide en augmentant la température augmente la capacité du catalyseur a adsorber et

activer la molécule du CO; ayant un caractéere acide.
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Pyridine

Catalyseur S“r(:j/‘j“ dZ: I:oT:s c?tleiny;s::: ;Z:'Itllizzss :é;;g::ébi; ;‘; 'ﬁe::luc Zg:;lfg C(Z n‘;z;:/’ Z)e ""{:;’5 ‘Zg a
(cm’/g) (nm) NiO” (nm) (%) (umole/g)
5Ni_C600 134 0,39 8,7 3 - - 17,8 98,6
10Ni_C600 129 0,38 8,6 3 - - 22,3 104,4
15Ni_C600 116 0,34 8,6 5 - 0,2 24,5 86,2
20Ni_C600 113 0,32 8,4 7 - 3,0 37,8 100,9
25Ni_C600 104 0,28 8,3 7 - 1,6 45,7 81,9
5Ni_C450 166 0,4 9,7 2 - - 38,1 98,6
10Ni_C450 153 0,36 9,4 4 2 - 49,9 101,7
10Ni10Co 141 0,32 8,9 - 31 - 48,5 -
15Ni_C450 144 0,32 9,0 6 2 - 66,6 104,1
15Ni5Co 143 0,32 8,9 - - 53,0 -
20Ni_Cc450 141 0,30 8,5 8 6 - 71,5 90,6
20Ni3Co - - - - - 52,0 82,1
20Ni5Co 134 0,3 9,0 13 - 63,1 78,9
20Ni8Co 137 0,29 8,6 28 - - -
20Ni10Co 132 0,28 8,6 28 - 52,2 69,5
25Ni_C450 141 0,29 8,3 8 4 - 77,2 98,8
15Co_C450 137 0,32 7,9 23 - 9,52 78,5

a Méthode BJH.

Tableau lll.4. Synthése des différentes caractérisations des catalyseurs Ni et Ni-Co

bTaille des particules NiO du plan (220) calculée en utilisant I’équation de Scherrer.

¢ pourcentage de Ni/Co réduit a 500 °C calculé a partir des profils TPR.
4 pourcentage de Ni/Co réduit a 450 °C calculé lors de |a réduction in-situ en utilisant les analyses de spectrométre de masse.
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11.2 Catalyseurs bimétallique Ni-Co/y-Al,O3

Plusieurs études ont été faites dans le but d’améliorer les catalyseurs au nickel. Le cobalt
est parmi les promoteurs testés dans le but d’améliorer leur performance et leur résistance
au cokage et au frittage a haute température (Koh et al. 2007; Foo et al. 2010; Nifantiev et al.
2013; San José-Alonso et al. 2013). Par contre, les études faites jusqu’a ce jour ne donnent pas
une réponse claire sur I'effet du cobalt sur les catalyseurs a base de Ni, surtout que ces études
tendent principalement a optimiser le support, et ne traitent pas vraiment de I'effet de ce
métal sur les catalyseurs au nickel. Aussi, une haute température est toujours nécessaire pour

activer ces catalyseurs.

Dans cette section, |'effet de I'addition de cobalt sur le catalyseur au nickel a été étudié
en utilisant les caractérisations DRX, BET, TPR et adsorption CO et pyridine suivie par FTIR.
Tous les catalyseurs ont été calcinés a 450 °C car il est prouvé qu’il est plus avantageux de
calciner a cette température dans la section précédente en termes de surface spécifique, de

réductibilité et de dispersion des métaux.

Les diffractogrammes des différents catalyseurs Ni-Co/Al,03 présentés sur la Figure 111.11
montrent les pics de diffraction des oxydes de nickel, de cobalt et de I'alumine. lls sont utilisés

pour identifier la composition de surface des catalyseurs préparés.
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Figure Il1.11. Diffractogrammes rayon X des catalyseurs Ni-Co/Al,O3

Le cobalt peut se trouver sous forme de Co304 ou de CoAl;04 a la surface de I'alumine
(Arnoldy and Moulijn, 1985). Comme les deux espéeces ont une structure spinelle, elles ont
presque les mémes pics de diffraction (You et al., 2014). La Figure Ill.11 montre que les pics
de diffraction a 20 =37,4°, 43,5° and 63,1° attribués a I'oxyde de nickel sont devenus plus
petits lorsque la teneur en Co a augmenté. Les pics a 43,5° et 63,1° sont décalés vers 20 plus
grand proche de celui du cobalt. Le pic de diffraction a 66,9° attribué a I'alumine et I'aluminate
de nickel NiAl,O4 a diminué lors de l'ajout du cobalt au catalyseur. Cette diminution de
I'intensité du pic de NiAl,Os indique que le cobalt peut limiter la formation de spinelle de
nickel. Les pics de diffraction de CoO n'ont pas été distingués. lls ont été identifiés a 42,7° et

61,9° dans les travaux de Vosoughi et al. (2017).

Les catalyseurs bimétalliques Ni-Co ont été caractérisés par adsorption d’azote afin
d'évaluer I'effet de I'addition de cobalt sur la surface BET et le volume de pores du catalyseur.

Les résultats résumés dans le Tableau lll.4 , montrent que I'ajout du Co au catalyseur implique
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une légére diminution de la surface BET de 6 %. Pour les catalyseurs 20Ni_C450 avec
différentes quantités de cobalt, la surface spécifique BET a diminué de 140 m?.g1a 132 m2.g%.
De méme, pour les catalyseurs 10Ni_C450 et 15Ni_C450, leur surface BET est passée de 153
et 144 m2.gt a 141 et 143 m2.g1 respectivement. Les volumes et les diamétres des mésopores
sont compris entre 0,3 et 0,28 cm3.g! et entre 8,5 et 8,9 nm. Le volume et le diamétre des
pores ont été moins affectés par I'addition de cobalt. En comparaison avec le 20 % Ni seul, qui
a un volume de pore de 0,3 cm3.g? et un diamétre de 8,5 nm, on trouve que le volume des
pores n’a pas diminué significativement lors de I’addition de cobalt. Il a diminué a 0,28 cm3.g*

pour le 10 % Co, alors que le diamétre des pores est resté identique.

La Figure 111.12 présente les profils TPR des catalyseurs 20Ni avec et sans cobalt. Le but
est d’évaluer I'effet du cobalt sur la réductibilité de catalyseurs. Les résultats présentés sur
cette figure montrent d’abord que le pic de réduction large qui correspond au spinelle NiAl;04
et a I'oxyde de nickel ayant une forte interaction avec le support est devenu moins important

aprés I'ajout du cobalt.

20Ni10Co_C450

20Ni8Co_C450

20Ni5Co_C450

20Ni_C450
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Figure 111.12. Profils TPR des catalyseurs Ni-Co
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De plus, un pic de réduction a basse température (<400 °C) est apparu, il est attribué a
la réduction des especes Cos04 et NiO. Ces résultats sont cohérents avec les résultats de DRX,
ce qui prouve que I'ajout du Co limite la formation de NiAl;O4. En outre, les résultats H,-TPR
ont montré une amélioration de la réductibilité des catalyseurs bimétalliques Ni-Co par
rapport aux catalyseurs 20Ni_C450. La formation d’un alliage Ni-Co pendant la réduction du
catalyseur a été rapportée dans la bibliographie. Il a été supposé que la formation de cet

alliage est la raison de I'amélioration du catalyseur (You et al., 2014).

Sur la Figure 111.12, un seul pic est visible entre 350 °C et 400 °C pour le catalyseur
20Ni5Co. Pour le catalyseur 20Ni8Co, deux pics de réduction peuvent étre identifiés. Ces pics
sont plus visibles sur le profil de réduction de 20Ni10Co. Sur ce dernier profil, on constate la
présence d’un troisieme pic. Il est signalé dans la bibliographie la présence de deux étapes de
réduction de Cos04: la premiére de Co3" & Co?* suivant la réaction 11.1, la deuxiéme de Co** a

Co suivant la réaction I1.2 (Paryjczak et al. 1980; Brown et al. 1982).

Co304 + H; 2 3Co0 + H,0 (Réaction 11.1)
3Co0 + 3H, = 3C0° + 3H,0 (Réaction 11.2)

D'autres ont révélé que la réduction simultanée de NiO et de Co30a4 peut également étre
a l'origine de plusieurs pics de réduction (Takanabe et al., 2005). La présence de plus de deux
pics sur le profil de réduction de catalyseur 20Ni10Co prouve que les deux hypothéses de la
bibliographie coexistent lors de la réduction de catalyseurs bimétalliques Ni-Co conduisant a
la formation d'alliages métalliques. L’apparition d’un pic pour le catalyseur 20Ni5Co pourrait
s’expliquer par une répartition homogeéne de cobalt dans la matrice de nickel en raison de sa

faible quantité par rapport a la quantité de nickel.

La réductibilité des catalyseurs Ni-Co est calculée en termes de quantité totale de
métaux réduite (nickel et cobalt), elle est présentée dans le Tableau Ill.4. Pour les catalyseurs
a 20 % Ni on voit que la réductibilité a 500 °C a bien augmenté en passantde 5 % Co a 8 % Co
puis elle a légerement diminué avec le 10 % Co. Le catalyseur a 10Ni10Co présente une
réductibilité de 31 % a 500 °C. On sait déja qu’a cette température on réduit les oxydes de
nickel NiO, et dans ce cas on réduit en plus les oxydes de cobalt Co30a4. La réductibilité de
catalyseurs a 15 % cobalt seul est de 22,67 % contre 2 % pour le catalyseur avec 15 % Ni seul.

Il apparait que I'addition de cobalt améliore la réductibilité des catalyseurs au nickel.
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Les catalyseurs bimétalliques Ni-Co ont été caractérisés par adsorption in situ de CO
suivie par FTIR afin d'étudier I'effet de I'addition de Co sur la dispersion du métal. Un exemple
des spectres IR obtenus lors de I'envoi de petites doses de CO dans la cellule contenant la
pastille est montré sur la Figure 111.13. Les spectres ont la méme forme que ceux du catalyseur
20Ni_C450 présentés dans la section précédente, et il est donc difficile de distinguer les pics
d’adsorption de CO sur le Co de ceux sur le Ni. Cela confirme la formation d'alliages Ni-Co et,

en raison de la dominance du Ni, le spectre FTIR ressemble a celui de Ni.

Le méme calcul a été fait sur ces spectres pour avoir une quantité totale de CO adsorbé.
Seule la quantité de CO totale adsorbé a été comparée entre ces catalyseurs. Les résultats

sont présentés dans le Tableau IIl.4.

D’abord, le catalyseur 15Co_C450 n’a adsorbé que 9,5 umol.g? de CO, contre
66,6 umole.g* pour le 15Ni_C450. On suppose donc que la quantité de CO qui peut s’adsorber
sur un catalyseur ayant une teneur plus forte de Co soit beaucoup plus faible. L’addition de
5 % Co sur le catalyseur a 15 % Ni a entrainé une diminution de la quantité de CO adsorbé de
66,6 umol.g? a 53 umol.g. Ceci indique que la dispersion du métal sur ce catalyseur a
diminué.

Ainsi, la quantité de CO adsorbé a diminué de 71,5 umol.g? pour le catalyseur

20Ni_C450 a 52 umol.g™* pour les catalyseurs 20Ni3Co et 20Ni10Co. Et donc la dispersion du

métal a encore diminué avec cette série de catalyseurs a 20 % Ni.

Pourtant, les deux catalyseurs 10Ni_C450 et 10Ni10Co ont adsorbé presque la méme
guantité de CO. Donc avec plus de métal, presque la méme quantité du CO a été adsorbée.
Prenons le 15Co_C450 comme référence, on peut dire que la quantité de CO que 10 % Co peut
adsorber sera trés faible (< 9 umol.g?), et donc on suppose que la dispersion du métal n’a pas
été vraiment affectée par I'addition de Co en comparaison avec des teneurs en Ni plus fortes

(15 % et 20 %).

Cette variation de la quantité de CO qui s’est montrée dépendante de la teneur en
nickel, signifie qu'une quantité optimale de nickel et de cobalt doit étre trouvée afin

d'améliorer la dispersion du métal.
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Figure I1l.13. Exemple des spectres IR de I'adsorption du CO sur le catalyseur 20Ni5Co

Apres lI'adsorption CO, les catalyseurs Ni-Co ont été caractérisés par |'adsorption de la
pyridine suivie par FTIR afin d'étudier I'effet du cobalt sur Il'acidité des catalyseurs. Les
résultats sont présentés dans le Tableau IIl.4. L'addition de cobalt aux catalyseurs a diminué
leur acidité. La quantité de pyridine adsorbée sur 20Ni_C450 diminue de 90,61 pmole.g* a
82,08 umole.g* avec le catalyseur 20Ni3Co. Cette quantité a diminué progressivement avec
I'augmentation de la teneur en Co du catalyseur pour atteindre 69,51 umole.g pour le
catalyseur 20Ni10Co. La diminution de l'acidité des catalyseurs en augmentant la teneur en
cobalt est expliquée par le fait que le cobalt est plus électronégatif que le nickel, et donc
I’oxyde de cobalt Co304 s’adsorbe sur les sites acides de I'alumine ce qui limite le nombre de
ces sites disponibles pour la pyridine. La diminution de l'acidité du catalyseur peut entrainer

une amélioration de I'absorption de CO; a cause de son caractere acide.
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111.3 Conclusion

Des catalyseurs a base de nickel et nickel-cobalt ont été préparés sous forme d’extrudés
et caractérisés par différentes techniques tels que DRX, BET, H,-TPR, et adsorption CO et
pyridine suivi par FTIR in-situ. Les résultats des caractérisations de tous les catalyseurs

préparés sont présentés dans ce chapitre.

Premiérement, le fait que la réduction des catalyseurs commence a plus faible
température a forte teneur en nickel, indique la présence d’especes NiO a faible interaction
avec le support et facilement réductibles. La réductibilité est donc améliorée par

I’augmentation de la teneur en nickel de catalyseurs.

La diminution de la température de calcination de 600 °C a 450 °C a montré des effets
bénéfiques sur les catalyseurs a base de nickel en termes de surface spécifique, de
réductibilité et de dispersion du métal. Pour la méme teneur en Ni, il a été constaté que la
diminution de la température de calcination résulte en une surface spécifique plus grande et
une réductibilité plus élevée du catalyseur. L’adsorption de CO suivi par FTIR in situ a confirmé
I'amélioration de la dispersion des catalyseurs au nickel calcinés a 450 °C, ce qui signifie que

plus de nickel est disponible pour la réaction.

Comme résultat préliminaire de la caractérisation, une charge de nickel de 20 % et une
température de calcination de 450 °C ont été considérées comme étant la charge de nickel et
la température de calcination optimales. Ces résultats sont a confirmer dans les essais

catalytiques de méthanation du CO;.

L'effet de I'ajout du cobalt sur les catalyseurs 10Ni_C450, 15NiC450 et 20NiC450 a été
étudié. La synergie entre le nickel et le cobalt résulte en un effet opposé sur la réductibilité et
sur la dispersion : la réductibilité du catalyseur a augmenté avec I’addition du cobalt, quelle
gue soit la teneur de nickel déposée sur le catalyseur, par contre, la dispersion a diminué pour
les fortes teneurs en nickel aprés addition de cobalt. De plus, une perte en acidité du
catalyseur été détectée apres l'addition de cobalt. Ceci permet une augmentation de la
guantité de CO; adsorbée sur le catalyseur en raison des propriétés acides de ce dernier. Ces

différents effets sur les caractéristiques des catalyseurs rendent difficile de décider dés
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maintenant si le cobalt peut avoir un effet bénéfique sur la méthanation ou pas. Les essais

catalytiques qui seront présentés ultérieurement pourront répondre a cette interrogation.
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Chap. IV Méthanation  du CO, a pression
atmosphérique : Expériences et modélisation
cinétique



Ce chapitre traite les deux études expérimentale et cinétique. Aprés une description du
dispositif expérimental et des protocoles utilisés pour les tests catalytiques, les trois premieres
parties présentent les résultats des différents tests catalytiques réalisés et la 4°™¢ partie

explicite I’étude cinétique abordée.

Dans la premiére partie, les performances des catalyseurs a base de Ni et Ni-Co
caractérisés dans le chapitre lll sont évaluées pour la réaction de méthanation du CO,.
L'influence de la température de calcination sur la production de méthane est évaluée. La
teneur optimale en nickel qui permet un meilleur rendement en méthane est ensuite
déterminée. L'effet de [I'addition de cobalt sur la réaction de méthanation est
expérimentalement évalué. La stabilité des catalyseurs est enfin démontrée par la réalisation
de tests longs. Une comparaison de I'activité catalytique des catalyseurs étudiés avec ceux de

la bibliographie est établie.

De maniere générale, les modeles cinétiques sont utilisés dans la modélisation des
procédés pour prédire les conditions opératoires a appliquer a I'échelle industrielle afin
d’obtenir une production donnée. Un modeéle cinétique est donc nécessaire pour le
développement et I'optimisation d’un procédé de méthanation. Dans ce chapitre, les
limitations diffusionnelles et thermiques sont d’abord examinées en utilisant des criteres de
la bibliographie, puis expérimentalement évaluées par des essais catalytiques utilisant
différentes tailles de particules de catalyseur. La plupart des modeéles cinétiques de la
bibliographie sont des modeéles établis a partir d’expériences réalisées en lits catalytiques
isothermes, ou supposés isothermes. Mais vu la forte exothermicité de la méthanation, il est

difficile de maintenir un lit isotherme pendant la réaction.

Les résultats expérimentaux utilisés pour I'étude cinétique ayant été obtenus dans un
réacteur non isotherme, un modeéle de réacteur adapté, tenant compte des phénomeénes
thermiques a été développé et ses parametres estimés. Finalement, un modéle cinétique est

proposé et ses parameétres sont évalués.
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IV.1 Montage expérimental de la méthanation

Les essais catalytiques de méthanation sont réalisés a pression atmosphérique dans le
dispositif expérimental illustré sur la Figure IV.1. A noter que la conception de cette
installation faisait partie des objectifs principaux de cette thése. Le montage a connu plusieurs
optimisations pour arriver a l'installation finale de la Figure IV.1. Le choix d’'une pression
atmosphérique pour conduire les tests catalytiques alors que la réaction a été montrée
favorisée a haute pression est justifiée par plus d’intérét industriel envers un procédé a

pression atmosphérique qu’a haute pression.

Les débits des réactifs sont contrélés par trois débitmetres massiques (Brooks). Les
mélanges de gaz sont introduits dans le réacteur, placé dans un four tubulaire, a travers un
mélangeur constitué d'un lit de laine de quartz pour bien homogénéiser le flux de réactifs
avant I'entrée dans le réacteur. A la sortie du réacteur, un condenseur permet de récupérer
la majeure partie de la vapeur d'eau présente dans le flux de gaz sortant sous forme liquide.
Le by-pass entre Va4 et Vs est utilisé pour court-circuiter le réacteur et faire des étalonnages. Si
V4 est fermée et Vs est ouverte, le gaz d'alimentation passe a travers le réacteur. Le débit
massique sortant est ensuite mesuré a l'aide d'un débitmétre de type Coriolis (Bronkhorst
ML120). Des capteurs-transmetteurs de pression piézorésistifs (Keller PR-23 et Corame PTX-
5072) sont utilisés pour mesurer la pression dans l'installation a deux endroits différents du

procédé, avant et apres le réacteur.

Trois réacteurs différents sont utilisés selon le but recherché des expériences (Figure
IV.2). Le premier réacteur R1 est utilisé pour effectuer des tests catalytiques avec de la poudre
fine (dp < 1300 um) dans le but de comparer les performances des différents catalyseurs
préparés, et de récupérer les données nécessaires a I'étude cinétique. Il est constitué d'un
tube en acier inoxydable de 4 mm de diameétre interne et de 20 mm de longueur. Ce tube est
rempli avec une masse précise de catalyseur (qui dépend de I'application). La laine de quartz
est placée des deux cotés du lit catalytique pour assurer une bonne dispersion des gaz et pour
maintenir le lit catalytique au centre du tube. Un thermocouple T; de type K, de diamétre
1,5 mm, est inséré au centre du lit de catalyseur pour mesurer la température au cours de la

réduction et de la méthanation.
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Figure IV.1. Schéma de l'installation de méthanation sous pression atmosphérique
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Le deuxieme réacteur R2 est utilisé pour évaluer I'activité catalytique des extrudés. Le
diametre de tube est de 25,4 mm. Dans ce réacteur le lit catalytique est supporté sur un fritté
de porosité de 20 um, la laine de quartz est introduite au-dessus du catalyseur pour améliorer
la distribution de gaz dans le lit. Le thermocouple T; arrive jusqu’au centre du lit d’extrudés.
Le troisieme réacteur R3 est utilisé principalement pour mesurer un profil de température sur
la longueur du lit de catalyseur. Ce réacteur est constitué d’un tube de 8 mm de diameétre
interne. Le réacteur comprend 9 thermocouples, de diameétre 0,5 mm, insérés latéralement
tous les 9 mm. Les thermocouples arrivent au centre du tube, ils sont fixés a 4 mm de
profondeur. La taille des particules du catalyseur utilisé (25Ni_C450) dans ce réacteur est
comprise entre 100 et 300 um. Un débit total constant de 200 mL.min! avec une composition

molaire CO3: Ha: N2 = 1: 4: 5 sont utilisés.

8 mm
. . — T1
Lit catalytique 9 mm
T2
T1
T3
— T1
— T4
Ty ] T5
N >
— T6
20 mm 25,4 mm — T7
J—— — T8
N I
-y ] T9
SN Fritté
4 mm
R1 R2 R3

Figure IV.2. Les réacteurs utilisés dans les essais catalytiques

Le réacteur utilisé est ensuite placé dans le four tubulaire. Un deuxiéme thermocouple

T, (Figure 1V.1), placé a la paroi du four, est utilisé pour réguler sa température.

Le gaz a la sortie est analysé en utilisant un chromatographe en phase gazeuse en ligne
(Perkin Elmer Clarus 590). Il est équipé de trois colonnes, d'un méthaniseur et de deux

détecteurs. Deux colonnes Hayesep sont utilisées pour séparer CO3, Ha, N2, CO et CH4, et une
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colonne MolSieve est utilisée pour quantifier H, et N,. Le TCD est utilisé pour mesurer les
concentrations de H; et de N; et le détecteur FID pour quantifier les concentrations de CO,,
de CO et de CHa. Le détecteur FID est équipé d’'un méthaniseur constitué d’un lit de catalyseur
qui sert a réduire le CO et le CO; en méthane. Ces derniers peuvent donc étre détectés et
guantifiés par le FID. Les températures du TCD et du FID sont maintenues a 150 °C et a 400 °C
respectivement. Les étalonnages sont effectués en utilisant des mélanges de gaz constitués a
partir d’'une bouteille étalon (20 % CO2, 20% CH4, 10 %CO et 50 % H,, fournie par Lunde) dilués
dans l'azote. Le débitmétre Coriolis donne une valeur précise du débit massique du gaz
sortant. Cette valeur couplée aux résultats de I'analyse chromatographique, conduit a la
composition du gaz sortant. La conversion ( X ) de CO; ou d’Hy, la sélectivité (S ) et le

rendement (Y ) en CHa et en CO sont estimés a l'aide des équations IV.1 3 IV.3:

F'-F .
X, =100 x # Equation IV.1
j ,
S;=100x ———— Equation IV.2
co, X Xco,
i .
YJ :100X_0:SjXXCOZ Equation V.3
co,

Avec i qui est soit le CO2 soit I'Hz, et j qui est soit le CHs soit le CO, Fio est le débit entrant de
composé i, F est le débit de composé i a la sortie du réacteur.

Les performances (activité et sélectivité en méthane) des catalyseurs sont évaluées en
suivant la conversion du CO,, la sélectivité et le rendement en méthane. Le bilan matiére
global est vérifié pour chaque analyse : un écart au bilan maximal de £ 5 % molaire a été

constaté. Il a été remarqué qu'aucun autre produit n'est détecté et que les conversions du

CO; et d’H; sont identiques, dans la gamme de I'erreur expérimentale de £ 5 %.

IV.2 Protocoles expérimentaux
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IV.2.1 Remplissage du réacteur et réduction du catalyseur

La procédure de remplissage de réacteur R1 est détaillée car ce réacteur est le plus
utilisé dans les essais catalytiques. Les extrudés sont d’abord broyés et tamisés, puis les
particules sont chargées dans le réacteur sur un lit de laine de quartz déja mis en place. Un
autre lit de laine de quartz est inséré pour maintenir le lit de particules. Le réacteur est soumis
a des vibrations pour bien tasser le catalyseur, puis il est assemblé. La hauteur du lit de
catalyseur est mesurée pour toutes les expériences. Un test d'étanchéité de l'installation est

réalisé pour éviter toute fuite d'hydrogene.

Le remplissage de réacteur R2 est simple. Aprés pesée des extrudés, ils sont placés dans
le réacteur, sur le fritté, puis un lit de laine de quartz est placé au-dessus pour éviter toute

passage préférentiel du gaz a travers le lit de catalyseur.

Avant la réduction, l'installation est purgée avec un flux d’azote pour éliminer I'air qui
occupe les tubes. Ensuite, le catalyseur est réduit in-situ sous un débit continu de 5 % v/v de
H2 dans N,, avec un débit total de 200 mL.min! (soit un débit massique total de 9,74 g.h™!
régulé a pression atmosphérique et température ambiante), a 400 °C et sous pression
atmosphérique. Cette étape de réduction sert a transformer 'oxyde de nickel en nickel
métallique nécessaire pour la méthanation. Le mélange de 5 % H,/N, est utilisé car la
réduction de I'oxyde de nickel est une réaction exothermique et une teneur élevée en
hydrogene induit une augmentation de la température des grains ce qui risque de provoquer

un frittage ou une autre forme de désactivation pendant la réduction.

IV.2.2  Procédure de tests catalytiques

Apreés la phase de réduction, 'installation est purgée de nouveau avec un flux d’azote
pour s’assurer de I'absence d’oxygéne. La composition du mélange gazeux d'entrée est
d'abord vérifiée par analyse chromatographique en passant le flux par le by-pass avant d'étre
introduit dans le réacteur. La réaction de méthanation est menée sous pression
atmosphérique, a plusieurs températures obtenues par augmentation ou diminution
successive. Pour chaque température, des analyses chromatographiques sont effectuées
toutes les dix minutes jusqu'a ce que I'état stationnaire soit bien établi. Une fois I'état

stationnaire établi, trois analyses sont enregistrées. Aprés I'analyse, la température du four

113



est ajustée a la valeur suivante pour obtenir un nouveau point de fonctionnement. Dans le
réacteur R1, une montée puis une descente de la température sont réalisées : pendant la
montée, la température est variée de 100 °C a 400 °C, puis elle est redescendue a 100 °C pour

détecter les possibles phénomeénes d'hystérésis.

Le mélange gazeux d'alimentation contenant CO; et H, est envoyé en continu a travers
le lit de catalyseur avec une composition molaire standard CO,: Ha: N2 = 1: 4: 5.A noter que
cette composition est parfois variée surtout lors de I'étude cinétique. Le ratio CO: H;=1:4a
été choisi en tenant compte des résultats de Goa et al. (2012), et de Sahebdelfar et al. (2015)
qui ont constaté qu'un ratio égal a % est optimal pour la conversion du CO; et la sélectivité en
méthane. Ils ont rapporté dans leurs études qu’un ratio CO2/H; égal ou inférieur a % permet
d’éviter les dépots de carbone. Le mélange CO,/H; est dilué avec N, pour s’assurer de bonnes
conditions hydrodynamiques dans le réacteur et d’un transfert externe suffisamment efficace.
Ainsi, cette dilution permet d’éviter une augmentation brutale de la température dans le lit

catalytique en raison de la forte exothermicité de la réaction.

Pour I'arrét de l'installation, le CO2 est d’abord coupé pour éviter tout dépot de carbone
sur le catalyseur. Puis I'hydrogéne est arrété avec le four. Le débit d’azote est laissé pendant

que le lit se refroidit et pour qu’il soit inerté.

V.3 Performance des catalyseurs Ni/y-Al,O5 et Ni-Co/y-Al,Os3

Les différents catalyseurs a base de nickel préparés et caractérisés au Chapitre Ill sont

testés.

Les essais catalytiques de cette partie sont faits dans le réacteur R1 a pression
atmosphérique entre 100 et 400 °C. Une masse de catalyseur de 0,92 g et un débit total de
200 mL.min"t d’un mélange CO,: Ha: N = 1: 4: 5 sont utilisés. Avant les tests catalytiques, tous
les catalyseurs sont broyés et tamisés. La taille des particules retenue pour cette étude est
comprise entre 1000 et 1400 um. Une analyse granulométrique est réalisée sur les catalyseurs
utilisés afin de mesurer avec précision le diamétre moyen des particules. Pour chaque

catalyseur, la mesure est répétée cing fois, et le diamétre moyen en volume D [4,3] (diamétre
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moyen de Brouckere) (Rawle) est enregistré. Tous les catalyseurs testés ont un diametre

moyen de 1350 um.

IV.3.1 Résultats préliminaires des tests catalytiques

IV.3.1.1 Produits de la réaction

L'analyse chromatographique permet de détecter les sous-produits susceptibles de se
former pendant la méthanation, tels que le monoxyde de carbone et les hydrocarbures C1-C3.
Lors de I’évaluation des performances des différents catalyseurs a base de Ni et Ni-Co, seul le
méthane a été détecté durant toutes les analyses chromatographiques. Aucun autre
hydrocarbure de masse molaire supérieure n’a été observé. Une faible quantité de monoxyde
de carbone est détectée lors de I'étude de I'effet des conditions opératoires. Enfin, on rappelle

qgue le bilan matiére est vérifié sur chaque analyse a +5 %.

IV.3.1.2 Comportement de la réaction en fonction de la température

Quel que soit le catalyseur utilisé, aucune conversion (de CO; ou d’H3) n'est observée en

dessous de 150 °C. Les résultats catalytiques sont ensuite présentés a partir de 150 °C.

La Figure IV.3 montre des résultats typiques de la conversion du CO; et de DeltaT en

fonction de la température du four pour tout catalyseur Ni ou Ni-Co. DeltaT est la différence

de température entre le centre du lit ( T, ) et la température du four (T, )

(DeltaT = T e~ T ). Les courbes présentées sur cette figure sont obtenues avec le catalyseur

20Ni5Co_C450.
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Figure IV.3. Conversion du CO; (a) et DeltaT (b) obtenues avec le catalyseur 20Ni_C450,
GHSV = 13043 mL.g*.h!

Sur la Figure 1V.3 (a), la conversion obtenue avec le catalyseur 20Ni_C450, et I’équilibre
thermodynamique de la réaction obtenu par simulation en utilisant la méthode SRK
(Annexe 3) sont présentés. La réaction commence a 200 °C environ, et la conversion du CO;
augmente avec l'augmentation de la température du four. La forme de la courbe de
conversion indique une forte accélération de la vitesse de réaction autour de 250 °C, ce qui
correspond au passage de I'état du lit dit « éteint » a un état dit « allumé ». Lorsque le lit est
éteint, la méthanation se produit progressivement tout au long du lit catalytique ; mais lorsque
le lit passe a I’état allumé, I'essentiel de la réaction se produit dans une zone tres étroite du lit
catalytique, ou la température est beaucoup plus élevée que celle du four (+ 40 °C dans ce
cas), en raison de I'exothermicité de la réaction. Cet état allumé conduit a des conversions
élevées (environ 80-90 %). Lorsque la température du four augmente au-dela de 350 °C, la
conversion de CO; en sortie de réacteur diminue en raison de la limitation imposée par

I’équilibre thermodynamique (ligne pointillée).
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La différence de température entre le centre du lit et la température du four, appelée
DeltaT, est montrée sur la Figure 1V.3 (b). Un maximum de DeltaT peut étre observé lorsque
la température du four approche de 280 °C. La forme de cette courbe indique clairement que,
pour chaque état stationnaire, la température n'est pas homogene et qu'un gradient de
température existe tout au long du lit catalytique. La température du lit passe par une valeur
maximale le long du lit, et la position ou la température est maximale dépend des conditions
opératoires. La position de ce pic de température est directement liée a Il'activité du
catalyseur. Plus il est actif, plus le pic est intense et placé pres de I'entrée du lit. C'est la raison
pour laquelle la courbe DeltaT, mesurée au centre du lit, passe également par un maximum
lors de I'augmentation de la température du four. Il est également important de noter que
DeltaT mesuré n'inclut évidemment pas le maximum réel. La valeur maximale de la
température dans le lit catalytique n’est pas proprement mesurée, mais cette courbe donne

un ordre de grandeur de I'augmentation de température dans le lit.

IV.3.1.3  Hystérésis

Comme I'hystérésis est une indication de la multiplicité des états stationnaires et a déja
été rapportée dans des réacteurs a lit fixe pour des réactions similaires (Sharma and Hughes,
1979; Subbotin et al., 2000), nous avons d'abord étudié ce phénomeéne dans notre systéme en
réalisant des cycles d’augmentation et de diminution de la température. Comme le montre la
Figure IV.3, aucune hystérésis n'est observée lors des expériences de montée et de descente
de la température. Les courbes de conversion du CO; et de DeltaT sont rigoureusement les
mémes. Ces courbes prouvent également la bonne reproductibilité des expériences et

I’'absence éventuelle d’'une désactivation, au moins aprés un essai aller-retour.

IV.3.2 Etude de 'effet de la température de calcination

Au Chapitre Ill, nous avons synthétisé deux types de catalyseurs obtenus a deux
températures de calcination différentes : 450 °C et 600 °C. Les catalyseurs contenant 20 % de

nickel, 20Ni_C450 et 20Ni_C600, sont utilisés dans cette étude. Le choix de cette teneur est
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basé sur les résultats de caractérisations qui ont montré une meilleure réductibilité et

dispersion du métal avec une teneur de 20 % en Ni.

La Figure IV.4 montre la conversion du CO; et la sélectivité en CH4 des deux catalyseurs
testés. Cette figure confirme la forte influence de la température de calcination sur I'activité
des catalyseurs au nickel supporté sur alumine. La conversion du CO; ainsi que la sélectivité
en CHa sont favorisées lors de la diminution de la température de calcination de 600 °C a
450 °C. En effet, la diminution de la température de calcination a entrainé une amélioration
de la surface spécifique et de la réductibilité des catalyseurs. La surface spécifique a augmenté
de 113 m?-g?! pour le 20Ni_C600 a 141 m?-g! pour le 20Ni_C450 (Tableau lIl.4). De plus, la
quantité de CO adsorbé a augmenté de 37,8 umol-g! a 71,5 umol-g?, ce qui signifie une
amélioration de la dispersion du nickel lors de la diminution de la température de calcination.

Des catalyseurs calcinés a 450 °C seront donc utilisés pour la suite des études.
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Figure IV.4. Conversion du CO; et Sélectivité en CH4 des catalyseurs 20 % Ni calcinés a 450 °C ou
600 °C, GHSV = 13043 mL.gcat™.h™, H,/CO,=4/1

IV.3.3 Etude de 'effet de la teneur en nickel sur la production de
meéthane

Dans les chapitres précédents, la préparation et la caractérisation de la série de
catalyseurs au nickel calcinés a 450 °C ont été détaillées (Chapitres Il et Ill). L'activité de ces
catalyseurs est comparée dans cette section pour définir une teneur optimale en nickel qui
permet un maximum de production de méthane. Les conversions du CO; en fonction de la
température du four des différents catalyseurs a base de nickel sont présentées sur la Figure

IV.5.
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Seul le méthane est détecté comme produit de réaction et quantifié lors de ces tests
catalytiques. Le CO est détecté, mais en quantités extrémement faibles (<0,0001 % molaire).
La sélectivité en CHs est donc de 100 % avec tous les catalyseurs et son rendement est égal a

la conversion du COs.

La Figure IV.5 montre que la conversion du CO; augmente avec la température pour tous
les catalyseurs. L'allumage du réacteur s’est produit a partir de 220 °C. L’allumage caractérise
le passage d’un état ou I'élévation de la température du réacteur est faible (et donc celle de
la conversion est encore faible) a un état ou une forte élévation de la température est
observée (accroissement rapide de la conversion). Au-dela de cette température, la
conversion augmente considérablement pour atteindre un maximum d'environ 90 % pour
tous les catalyseurs ayant une teneur en Ni supérieure a 5 %. Ensuite, elle diminue avec
l'augmentation de la température. Comme expliqué ci-dessus, la réaction a lieu
essentiellement sur une zone limitée du lit de catalyseur, et le reste du lit est utilisé pour
établir I'équilibre. Ceci est prouvé par la superposition des courbes de conversion avec la
courbe d'équilibre a température élevée pour tous les catalyseurs (% Ni>5 %). Pour les hautes

températures du four, I'équilibre thermodynamique est atteint a la sortie du réacteur.
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Dans le Chapitre |, il a été rapporté que la réaction de méthanation est accompagnée
d'une production de CO par la réaction inverse du gaz a I'eau. Puisque la longueur du lit
catalytique est suffisante dans ce cas, le CO a subi une méthanation selon la réaction montrée
dans le Tableau I.2. Le CO formé dans la premiére partie du lit catalytique, est converti dans
le reste du lit en méthane, ce qui peut étre la raison pour laquelle la sélectivité en méthane

est toujours de 100 %.

L'activité catalytique augmente avec I'augmentation de la teneur en nickel entre 5 et
20 % (Figure 1V.5). Plus de Ni implique plus de sites catalytiques actifs disponibles pour la
réaction de méthanation. Néanmoins, le catalyseur 25Ni_C450 montre une activité tres
similaire a celle du catalyseur 20Ni_C450. Cela indique qu'il n'y a aucun avantage a utiliser un
catalyseur au Ni avec une teneur en Ni supérieure a 20 %. Cette tendance peut étre expliquée
par les résultats de caractérisation présentés dans le Chapitre Ill. Il a été démontré que la
dispersion du métal diminue avec 'augmentation de la teneur en nickel. Les résultats de
I'adsorption du CO suivie par FTIR (Tableau Ill.3) ont montré que la quantité de nickel bien
dispersé a la surface du catalyseur 20Ni_C450 (18,4 %) est plus grande que celle du 25Ni_C450
(14,3 %).

En ce qui concerne la réductibilité des catalyseurs, les pourcentages de Ni réduit a
500 °C, indiqués dans le Tableau lIl.4, calculés a partir de profils H,-TPR, augmentent jusqu'a
6 % pour le catalyseur 20Ni_C450, puis il diminue a 4 % pour le 25Ni_C450. Cela montre que
la réductibilité du catalyseur augmente avec la charge en Ni de 5 % a 20 % Ni, mais diminue

pour une teneur supérieure.

La Figure IV.6 montre I’évolution de DeltaT mesurée au centre du lit catalytique en
fonction de la température du four, pour les tests catalytiques de comparaison des catalyseurs
ayant différentes teneurs en nickel. L'augmentation de la température du four entraine une
augmentation de la conversion du CO,, et a cause de l'exothermicité de la réaction, la

température mesurée au centre du lit subit une augmentation progressive avec la conversion.
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Figure IV.6. Augmentation de la température entre |'entrée et le centre du lit catalytique pour les
catalyseurs a base de Ni calcinés a 450 °C

Les courbes de DeltaT traduisent la forte exothermicité de la réaction de méthanation.
En raison des résistances thermiques, lorsque la réaction ne se produit pas assez ou qu’elle
est trés lente, DeltaT peut étre négatif (le four est plus chaud que I'intérieur du réacteur); mais
elle atteint un maximum de 34 °C avec le catalyseur 15Ni_C450 lorsque la température du
four est de 290 °C. La température du four, pour laquelle DeltaT est maximum, n'est pas égale
pour tous les catalyseurs. Plus le catalyseur est actif, plus le maximum de DeltaT est décalé
vers une basse température du four. Ainsi, cette valeur maximale se déplace vers la droite,
vers des températures élevées du four, au fur et a mesure que la teneur en Ni diminue. Cela
signifie qu'avec moins de Ni, il est nécessaire d'augmenter la température du four a des
valeurs assez élevées pour mener la réaction de méthanation, et obtenir une conversion

significative du CO..

Comme déja évoqué, les valeurs maximales, illustrées sur la Figure IV.6, ne
correspondent pas nécessairement a la température maximale atteinte dans tout le lit
catalytique. La température la plus élevée est atteinte dans la zone ou le maximum de
conversion du CO; se déroule. Cette zone chaude devient plus large lorsque la teneur en nickel
est moindre. Lorsque la température du four et la teneur en nickel augmentent, le pic de
conversion, et par conséquent la zone chaude sont déplacés vers |'entrée du réacteur. Le
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thermocouple T1, placé au centre du lit, détecte I'augmentation et la diminution de la
température car il sera traversé par la zone chaude lors de la variation de la température du

four.

Puisque la stabilité est un parameétre critique lors du choix d’un catalyseur pour un
réacteur industriel, la stabilité de catalyseur 20Ni_C450, considéré comme optimum dans
cette série de catalyseur monométallique a base de nickel, a été ensuite évaluée (Section

IV.3.5).

IV.3.4 Etude de |'effet de I'addition du cobalt

Dans cette section, le cobalt est testé en tant que second métal pour améliorer I'activité
a basse température, et la stabilité des catalyseurs au Ni optimisés ci-dessus. D’abord, I'effet
de I'addition du Co sur la réaction de méthanation est étudié en se basant sur la conversion
du CO; et la sélectivité en CHa. Les catalyseurs bimétalliques synthétisés du Tableau Il.1 sont
testés dans l'installation de méthanation de CO; a plusieurs températures de réaction sous

pression atmosphérique, avec un rapport molaire CO3: Hz: N2 = 1: 4: 5.

L'effet catalytiqgue du Co sur la méthanation du CO, est tout d’abord évalué en
effectuant un essai avec un catalyseur ne contenant que du Co (15Co_C450), supporté sur

v-Al20s.

Sur la Figure IV.7, les résultats sont comparés a ceux obtenus avec le 15Ni_C450 et avec

un troisieme catalyseur contenant 15 % Ni, 5 % Co.
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La Figure IV.7 (a) démontre que le Co est un métal actif pour la réaction de méthanation
du CO,, qui est partiellement converti en méthane. Par contre, le Co est beaucoup moins actif
gue le nickel pour la méthanation. Par exemple, a 300 °C, une conversion de 25 % est obtenue

avec le catalyseur 15Co_C450, contre 86 % avec le catalyseur 15Ni_C450.

L'incorporation du Co dans le catalyseur a 15 % Ni n’a fourni aucune amélioration de
I'activité de catalyseur. La conversion du CO; a diminué de 8 % apres addition de 5 % cobalt.
Ceci peut étre lié a la diminution de la dispersion du nickel apres I'ajout du cobalt. La quantité

de CO adsorbée a diminué de 66 a 53 umol.g* apreés I'addition de cobalt.

La Figure IV.8 (a) montre la conversion du CO; pour les catalyseurs a 20 % Ni avec
plusieurs teneurs en cobalt. La conversion pour les cing catalyseurs est presque la méme et
aucune différence entre les activités de ces catalyseurs n’a été observée. Les courbes de

DeltaT (Figure IV.8 (b)) sont également tres similaires entre les différents catalyseurs. Cette
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similarité entre les activités et les profils de DeltaT de ces catalyseurs indiquent que I'addition

de cobalt sur un catalyseur a 20 % Ni n’a pas d’effet positif sur I'activité du catalyseur.
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Figure IV.8. Conversion du CO; (a) et DeltaT (b) des catalyseurs 20NiyCo; GHSV = 13043 mL-gcat™-h?,
H>/CO,=4/1

Cependant, le catalyseur 10Ni10Co montre un comportement différent de celui des
autres catalyseurs Ni-Co. Il présente une activité supérieure a celle du catalyseur 10Ni_C450
a basse température (Figure IV.9 (a) et (b)). A 300 °C, la conversion avec le catalyseur
10Ni_C450 est d’environ 47 %. Apres ajout de 10 % Co a ce catalyseur, elle a augmenté a 75 %.

DeltaT maximum de 10Ni10Co est également décalé vers une basse température du four.
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Figure IV.9. Conversion du CO; (a) et DeltaT (b) des catalyseurs 10Ni et 10Ni10Co;
GHSV = 13043 mL-gcat*-h"?, H,/CO,=4/1

Cette amélioration de I'activité du catalyseur lors de I'ajout du cobalt indique que pour
une faible teneur en Ni, le cobalt peut jouer le r6le d’'un promoteur pour améliorer la
conversion a plus basse température, mais ce n’est pas le cas avec des teneurs plus élevées.
Le catalyseur 10Ni10Co offre de bonnes performances en termes d’activité et sélectivité en
méthane, permettant une utilisation moindre de nickel, et une conversion légerement

inférieure a celle du 20Ni_C450, ce qui en soit est un effet intéressant.

Les résultats des caractérisations détaillés dans le Chapitre Ill permettent une
interprétation rigoureuse du comportement des catalyseurs bimétalliques Ni-Co. Il a été
montré que I'addition de cobalt implique une amélioration de la réductibilité peu importe la
teneur en nickel. Par contre, la dispersion a diminué avec tous les catalyseurs Ni-Co par
rapport aux catalyseurs au nickel seul, sauf le 10Ni10Co qui a pu conserver une dispersion tres
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proche de celle du catalyseur 10Ni_C450. Il apparait que cet effet opposé du cobalt sur la
réductibilité et la dispersion dicte I'activité des catalyseurs Ni-Co. Pour les catalyseurs avec
une haute teneur en Ni, 'amélioration de la réductibilité est contrebalancée par la surcharge
du catalyseur qui implique une mauvaise dispersion des espéces actives. Dans le cas des
catalyseurs 15Ni5Co et 20Ni-yCo, I'augmentation de la réductibilité a compensé I'effet de la
diminution de la dispersion, ce qui a conduit a une conversion quasi-identique du CO; avec les
deux catalyseurs Ni et Ni-Co. Par contre, pour le 10Ni10Co, sa réductibilité est améliorée, sa
dispersion n’est pas trés affectée par I'addition du cobalt, et donc une amélioration de

I’activité de ce dernier est obtenue.

Ces résultats sont en accord avec les études récentes de Liu et al. (2018) et Xu et al.
(2018), qui ont également trouvé un effet de promotion de Co sur les catalyseurs a base de Ni

ayant une teneur de 10 %.

IV.3.5 Comparaison de la stabilité des catalyseurs Ni et Ni-Co

La stabilité des catalyseurs constitue un facteur trés important qui doit étre examiné lors
de la conception de nouveaux procédés catalytiques. Le test de désactivation des catalyseurs
poursuit deux buts : vérifier la stabilité des catalyseurs préparés pendant la méthanation, et
ensuite, confirmer cette stabilité pendant les expériences de récupération des données pour
la modélisation cinétique. Dans la section précédente, il a été trouvé que les deux catalyseurs
20Ni_C450 et 10Ni10Co aboutissent a des résultats intéressants. Donc, il a été décidé de
mener I'étude de stabilité avec ces deux catalyseurs, ainsi qu’avec le catalyseur 10Ni_C450

pour le comparer avec le catalyseur bimétallique Ni-Co.

Les différents parameétres qui peuvent intervenir sur la désactivation lors de la
méthanation du CO; sont détaillés dans le Chapitre I. Le dépdt de carbone, le frittage des

particules de nickel et la réoxydation progressive du nickel métallique sont les plus connus.

Le test de stabilité est mené pendant 200 h, dans le réacteur R1 avec 0,09 g de catalyseur
non utilisé. Cette trés faible masse de catalyseur est choisie afin de travailler sur un lit
catalytique court (1,3 cm de longueur) pour d’une part, observer une conversion partielle des

réactifs et ainsi détecter rapidement d’éventuels changements, et d’autre part, pour
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concentrer les effets thermiques sur une zone catalytique peu large. Ainsi, si la désactivation
se produit par surchauffe locale du lit, la zone inactive s’élargira vers la sortie du lit et la
désactivation sera rapidement détectée. L'objectif est de limiter le test de durée de vie et de

détecter toute désactivation potentielle.

Une température opératoire du four de 350 °C est choisie car selon les résultats des
tests catalytiques, a cette température les activités catalytiques des deux catalyseurs
10Ni_C450 et 10Ni10Co sont trés proches avec 0,92 g de catalyseur. Par ailleurs, a cette
température, le catalyseur 20Ni_C450 offre un maximum de conversion. Les catalyseurs sont

réduits selon le protocole décrit dans la section 1V.2.1.

La Figure IV.10 montre la conversion du CO; et la sélectivité en CHs et en CO pendant les
200 h de la réaction. Les conversions initiales obtenues avec les catalyseurs 10Ni_C450,
10Ni10Co et 20Ni_C450 sont de 32 %, 61,5 % et 77 % respectivement. Ces conversions sont
observées avec 0,09 g de catalyseur uniquement. Le CO est maintenant détecté et quantifié,
la sélectivité en méthane n'est donc plus de 100 % (Figure IV.10 (b)). Le CO est le seul sous-
produit détecté avec les trois catalyseurs. Dans cette configuration, le lit catalytique n'est pas
assez long pour convertir completement le CO; et transformer le CO en méthane, ce qui était

le cas dans les expériences précédentes utilisant un lit de 10 cm de longueur.

La Figure 1V.10 montre que les catalyseurs 10Ni et 10Ni, 10Co subissent une phase
d'activation, pour laquelle la conversion du CO; et |a sélectivité en méthane augmentent, alors
qgue la sélectivité en CO diminue. Plus le catalyseur est actif, plus la phase d'activation est
rapide. Cette derniére n'est méme pas visible pour le catalyseur 20Ni_C450. Ce catalyseur
maintient une conversion du CO; de 77 % et une sélectivité en CH4 égale a 98 % pendant les
200 h de l'essai de stabilité. Pour le catalyseur 10Ni_C450, pendant les premieres 80 h, la
conversion du CO; augmente de 32 % a 56 % puis elle se stabilise. La sélectivité en méthane
se stabilise également autour de 95 %. Au cours des 120 h suivantes, I'activité et la sélectivité
du catalyseur sont maintenues et aucune désactivation n'est observée. Pour le catalyseur
10Ni10 Co, la conversion du CO; se stabilise a 67 %, et la sélectivité pour le CHs a 97 % apres

20 h de réaction jusqu'a la fin du test.
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Figure IV.10. Conversion du CO; (a), Sélectivité en CH, et CO (b) pendant les 200 h de tests de stabilité,
GHSV = 133333 mL-gcat-h™, H;/CO,=4/1, T= 350 °C, Mcata=0,09 g

En ce qui concerne la phase d'activation, une réduction supplémentaire des particules
de NiO a probablement lieu au début de I'essai. La réduction préliminaire des catalyseurs,

effectuée avant la méthanation, n'est peut-étre pas assez longue pour réduire completement
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toutes les particules de NiO, en particulier celles qui ne sont pas bien dispersées. A cause de
I’exothermicité de la réaction, la température du lit augmente de 350 a 390 °C pour le
catalyseur 10Ni. Cette valeur est comparable a celle de la réduction de 400 °C, pouvant

entrainer une réduction supplémentaire.

Les trois catalyseurs testés présentent une grande stabilité pendant 200 h de réaction.
Ce résultat est remarquable et, a I'exception de Liu et al. (2012) qui ont rapporté une bonne
stabilité d'un catalyseur a 15 % Ni supporté sur alumine et dopé avec 2 % de CeO> sur 120 h,
de telles expériences de longue durée, sans désactivation sont rarement rapportées dans la
bibliographie. Un test de stabilité de 60 h a été fait par Liu et al. (2018) sur trois catalyseurs :
10Ni/Al;03, 10Ni3Co/Al,O3 et 10Ni3Co/OMA (Ordered Mesoporous Alumina). Leur catalyseur
10Ni/Al,03 a subi une désactivation rapide de 14,8 % pendant les 60 h. Le catalyseur
bimétallique 10Ni3Co/Al;Os3 lui aussi a montré une diminution de 3,9 % de conversion apres
les 60 h. Le test de désactivation mené par Rahmani et al. (2014) sur le 20Ni/Al,03 a montré
une stabilité de la conversion du CO; pendant 600 min de réaction, mais une légere diminution

de la sélectivité en méthane.

IV.3.6 Comparaison des performances des catalyseurs avec ceux de la
bibliographie

Les catalyseurs synthétisés ont connu plusieurs phases d’optimisation passant par la
température de calcination, la teneur en nickel, I'addition de cobalt comme promoteur et
enfin un test pour vérifier leur stabilité. Comme les trois catalyseurs 10Ni_C450, 10Ni10Co,
20Ni_C450 ont montré en plus de leur performance catalytique, une stabilité remarquable sur
200 h de réaction a 350 °C, il est alors intéressant de les comparer aux autres catalyseurs de
méthanation rapportés dans les travaux de la bibliographie. Seuls les catalyseurs comparables
en termes de pourcentage de métal et de conditions de la méthanation sont comparés dans

ce paragraphe aux trois catalyseurs.

D’abord, les deux catalyseurs 10Ni_C450 et 20Ni_C450 sont comparés a une série
pertinente de catalyseurs a base de Ni, utilisés dans des conditions opératoires comparables
a celles utilisées dans cette thése. Ensuite, une autre série, considérant des catalyseurs

bimétalliques a base de nickel et d’'un autre métal promoteur, est extraite de la bibliographie
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et comparée au catalyseur 10Ni10Co. La production de méthane par gramme de nickel en

mol-h1-gnit est utilisée comme critére principal pour la comparaison.

IV.3.6.1 Catalyseurs monométalliques Ni/y-Al;O3

Les taux de production de méthane en mol-h2-gnit calculés sont présentés dans le
Tableau IV.1. Le catalyseur 10Ni_C450 présente un taux de production de méthane élevé,
meilleur que la plupart des autres catalyseurs contenant 10 % de Ni et comparable au
10 % Ni/CeO; testé par Tada et al. (2012). Notre catalyseur au nickel supporté sur alumine
donne des résultats comparables a ceux supportés sur CeO,, avec comme principal avantage
un prix plus bas et plus de disponibilité de I'alumine par rapport au cérium. Xu et al. (2018)
ont préparé un catalyseur a base de nickel supporté sur alumine structurée. Méme avec un
apport énergétique plus fort (T = 400 °C), une conversion de 68 % est atteinte. La production
obtenue avec le catalyseur 10Ni_C450 est égale a 2,7 fois leur production. Le catalyseur
10Ni/AlOs testé par Rahmani et al. (2014) a permis une production 4,5 fois inférieure a celle
obtenue dans notre étude. Les autres catalyseurs du Tableau IV.1 démontrent que les

catalyseurs synthétisés dans le cadre de cette thése se distinguent positivement.
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Taux de

Auteurs Catalyseur production de GSHV Mcata H2/CO2 T Xco, Sch, Yeu,
méthane

(mol-ht-gnit) (mL-geat*-h?) (h™) g °C % % %
Cette étude 10Ni_C450 3,20 133000 0,09 4 350 56 95 53
Tada et al. (2012) 10Ni/CeO2 3,32 10000 0,30 4 350 90 100 90
Zhou et al. (2016) 10Ni/CeO2 0,90 22000 0,10 4,6 340 91,1 100 91
Xu et al. (2018) 10Ni/OMA 0,85 15000 0,10 4 400 68 97,5 66,3
Rahmani et al. (2014) 10Ni/Al203 0,58 9000 - 3,5 350 70 91 63,7
Le et al. (2017) 10Ni/CeO2 0,27 60000 0,10 50 220 100 100 100
Liu et al. (2018) 10Ni/Al20s3 0,16 10000 0,10 4 350 25 94 23,5
Cette étude 20Ni_C450 2,20 13043 0,92 4 325 90 100 90
Garbarino et al. (2015) 20Ni/Al>0s 5,97 55000 - 5 400 80 78 62,4
Rahmani et al. (2014) 20Ni/Al20s3 0,35 9000 - 3,5 350 78 98 76,5
Zhou et al. (2016) 6,17Ni/TiO2 24,27 60000 0,05 4 350 73,2 96 70,3
Aziz et al. (2014) 5Ni/MSN 11,75 50000 0,20 4 300 64,1 99,9 64
Aldana et al. (2013) 5Ni/SiOz 3,89 22000 0,15 4 400 35 88,3 31

Tableau IV.1. Comparaison de taux de production de méthane de deux catalyseurs 10Ni_C450 et 20Nj_C450 avec des catalyseurs de la bibliographie
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Le catalyseur 20Ni_C450 présente également de bonnes performances : a 325 °C, le taux
de production de méthane n’est que 2,7 fois inférieur a celui présenté par Garbarino et al.
(2015). Cependant, ces auteurs ont rapporté des résultats obtenus a 400 °C avec un rapport
H,:CO, de 5:1, représentant des conditions plus favorables que les n6tres pour la réaction. Par
contre, le catalyseur 20Ni_C450 a permis une production de méthane 6,3 fois supérieure a
celle rapporté par Rahmani et al. (2014) avec la méme teneur en nickel et le méme type de

support (Al,03).

Certains catalyseurs au Ni, plus actifs encore, peuvent étre trouvés dans la bibliographie
(R. Zhou et al. 2016; M. A. A. Aziz et al. 2014; Aldana et al. 2013). Pourtant, ils utilisent tous
des supports plus colteux que l'alumine, parfois structurés, ce qui crée des co(ts

supplémentaires pour le procédé.

IV.3.6.2  Catalyseurs bimétalliques Ni-Co/y-Al>O3

Le Tableau IV.2 montre une comparaison des taux de production de méthane rapportés
dans la bibliographie pour différents catalyseurs bimétalliques, ainsi que celui obtenu avec le
catalyseur 10Ni10Co. Les études sur les catalyseurs bimétalliques Ni-Co trouvés dans la
bibliographie ont principalement été menées sur des catalyseurs Ni-Co supportés sur de
I"'alumine mésoporeuse structurée. Les résultats ont montré une légére amélioration du taux

de production de méthane aprés addition de cobalt au catalyseur a base de nickel.

Le catalyseur 10Ni1l0Co montre une activité catalytique supérieure aux autres
catalyseurs Ni-Co rapportés dans la bibliographie, méme ceux supportés sur de I'alumine
mésoporeuse structurée (Liu et al., 2018; Xu et al., 2018) ou dopé au cérium (Liu et al., 2012),
plus couteux que le cobalt. Un taux de production de méthane de 0,325 mol-h-geta? est
obtenu avec le catalyseur 10Ni10Co, 7,7 fois plus grand que celui obtenu avec le catalyseur
Ni-Co de Liu et al. (2018), et 3,3 fois plus grand de celui obtenu avec Xu et al. (2018). Ce taux
est beaucoup plus grand que les autres catalyseurs dopés avec des métaux nobles et non
nobles. Dans I'étude de Liu et al. (2018), le taux de production de méthane a augmenté de
0,036 mol-ht-geata™ avec 10Ni/Al,03 a 0,042 mol-h-geta avec le catalyseur 10Ni3Co/Al;O:s.
Cependant, méme avec l'utilisation d'un support structuré, ces catalyseurs ne sont encore

actifs qu'a haute température (400 °C).
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Il a été montré que Fe, Zr, Y et Mg ont presque le méme effet sur le catalyseur au nickel.
La production de méthane obtenue avec ces catalyseurs a légerement diminué de 0,03 a
0,025 mol-h1-getal. Mihet et al. (2018) ont étudié I'effet des métaux nobles sur le catalyseur
au nickel. Trois métaux ont été utilisés : Pt, Pd et Rh. Comme le montre le Tableau V.2, aucune
amélioration de la production de méthane n'a été observée aprés |'addition des promoteurs
aux catalyseurs au Ni. La production de méthane obtenue avec le catalyseur 10Ni10Co est
supérieure a celle obtenue avec ces catalyseurs. L'addition de cérium semble intéressante,
mais il s'agit toujours d'un métal colteux par rapport a d'autres métaux non nobles. De plus,
la production de méthane du catalyseur 10Ni10Co est 3 fois celle du catalyseur contenant le

cérium.
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Auteurs Catalyseur Taux de production de méthane GHSV Meta  Hz/CO2 P TC Xco, Scu, Ycn,
(mol.h*.gcata) (mol.h*.gNi?)  (mL.gcat’.h™) g Bar °C % % %
Cette étude 10Ni10Co 0,325 3,25 133000 0,09 4 1 350 61,5 95 58,5
Hwang et al. (2012) 35Ni5Fe/Al>0s Xerogel 0,03 0,085 9600 0,05 4 10 220 634 99,5 63,1
Hwang et al. (2012) 35Ni5Zr/Al.03 Xerogel 0,029 0,082 9600 0,05 4 10 220 61,6 99,1 61
Hwang et al. (2012) 35Ni5Y/Al20s Xerogel 0,027 0,078 9600 0,05 4 10 220 58,4 99,5 58,1
Hwang et al. (2012) 35Ni5Mg/Al203 Xerogel 0,025 0,072 9600 0,05 4 10 220 54,2 99,5 53,9
Mihet et Lazar (2018) 10Ni/Al203 0,016 0,16 5800 0,3 4 1 300 90 98,7 89
Mihet et Lazar (2018) 10Ni0,5Pt/Al,03 0,015 0,15 5800 0,3 4 1 300 834 98,7 82,3
Mihet et Lazar (2018) 10Ni0,5Pd/Al>03 0,016 0,16 5800 0,3 4 1 300 90,5 98,7 89,3
Mihet et Lazar (2018) 10Ni0,5Rh/Al;03 0,011 0,11 5800 0,3 4 1 300 64,7 98,7 639
Liu et al. (2018) 10Ni/Al203 0,036 0,36 10000 0,1 4 1 400 60 95 58
Liu et al. (2018) 10Ni3Co/Al203 0,042 0,42 10000 0,1 4 1 400 70 96 68
Liu et al. (2018) 10Ni/OMA 0,041 0,41 10000 0,1 4 1 400 70 95 66
Liu et al. (2018) 10Ni3Co/OMA 0,049 0,49 10000 0,1 4 1 400 78 99 77
Xu et al. (2018) 10Ni/OMA 0,085 0,85 15000 0,1 4 1 400 68 97,5 66,3
Xu et al. (2018) 8Ni2Co/OMA 0,098 1,22 15000 0,1 4 1 400 80 97,5 78
Liu et al. (2012) 15Ni2Ce02/Al>03 0,11 0,71 1000 0,1 4 1 350 85 94 80

Tableau IV.2. Comparaison des taux de production de méthane du catalyseur 10Ni10Co avec des catalyseurs bimétalliques de la bibliographie
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IV.3.7 Performance des extrudés en tests catalytiques

Comme mentionné au Chapitre Il, les catalyseurs ont été préparés sous forme
d’extrudés dans le but d’avoir un catalyseur facilement utilisable pour une application
industrielle. L'utilisation des catalyseurs sous forme de particules ayant une grande taille est
nécessaire pour limiter les pertes de charge dans un réacteur industriel. Pourtant, I'utilisation
de ces extrudés ayant un diameétre de 3 mm et une longueur de 5 mm va certainement créer
des limitations diffusionnelles dans le réacteur ce qui limite la conversion du CO; et diminue
la sélectivité en méthane, car une partie du CO formé va sortir du réacteur avant de pouvoir

passer par une méthanation.

La derniére partie des tests catalytiques consiste a effectuer un essai catalytique pour
évaluer les performances (activité et sélectivité) des extrudés dans un réacteur de plus grande
taille. Dans ce but, le réacteur R2 avec un diamétre 6 fois plus gros que le réacteur R1 est
utilisé pour pouvoir déposer un lit d’extrudés. La méme vitesse volumique par gramme de
catalyseur (13043 mL-gcat-h?) est utilisée dans I’essai catalytique pour pouvoir comparer les
résultats avec ceux obtenus sur des particules broyées et tamisées, et identifier I'effet des
limitations en passant de la poudre aux extrudés. En effet, garder cette vitesse constante
permet un rapport constant entre la quantité de réactif entrant dans le lit et la quantité de
catalyseur présente. A noter qu’il a été impossible de garder un temps de résidence constant

entre les deux réacteurs a cause de la faible capacité des débitmetres utilisés.

Donc, 0,92 g d’extrudés de 20Ni_C450, trouvé le plus performant dans la série préparée,
est chargé dans le réacteur R2. La composition des réactifs (H2/CO2/N; = 4/1/5) est conservée

ainsi que le débit volumique entrant.

La Figure 1V.11 présente une comparaison de la conversion du CO; entre les extrudés
(R2) et la poudre de 1300 um (R1) (a), ainsi que la sélectivité en CHs et en CO obtenues avec

les extrudés.
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Figure IV.11. Evolution de la conversion du CO; (a) et de la sélectivité en CH4 et CO dans le réacteur
R2, 20Ni_C450, GHSV=13043 mL.g.2.h, H:/CO; =4

A basse température (<250 °C), la méme conversion est obtenue dans les deux réacteurs
R1 et R2. Au-dela de 250 °C, une diminution de la conversion est détectée lors de cet essai
catalytique. La conversion du CO; dans R2 a atteint I’équilibre thermodynamique a 400 °C,
alors que ce dernier a été atteint a 325 °C lors de I’essai catalytique avec la poudre dans R1.
En effet, I'influence des limitations diffusionnelles sur la conversion du CO; est claire, mais elle
n’a pas abouti a une diminution énorme de la conversion. A 300 °C, la conversion a diminué
de 12 % lors du passage de la poudre aux extrudés. La sélectivité en méthane n’est pas
affectée par la forme de catalyseur. Une sélectivité entre 99 et 100 % est trouvée méme a

haute température (400 °C).
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Le facteur d’efficacité n,,, est défini comme le ratio entre I'activité apparente du grain en
présence de limitations diffusionnelles et I'activité sans limitation. Sa valeur est égale a 1 en
absence de limitations internes. Cette efficacité peut étre calculée en rapportant la vitesse de
la réaction obtenue avec limitations a celle obtenue sans limitation diffusionnelle. Dans le
cadre de cette étude, le rapport entre la vitesse de réaction obtenue avec les extrudés et celle

de la poudre de 1300 mm pour une température de 300 °C est estimé a 0,79.

Ces résultats démontrent la possibilité de l'utilisation des extrudés dans un procédé
industriel, vu le taux de conversion obtenu, qui, a 300 °C atteint le 80 %, et le facteur

d’efficacité élevé.

Une modélisation cinétique est une étape nécessaire pour toute extrapolation vers un
réacteur a plus grande échelle. La partie qui suit décrit le développement d’un modele
cinétique couplé a un modeéle de réacteur dans le but de prédire les conversions dans un

réacteur de méthanation.

IV.4. Développement d’'un modele cinétique

Le but est de mener une étude cinétique sur le catalyseur sélectionné pour son
efficacité, soit le 20Ni_C450. Cependant, nous nous sommes trouvés limités par les quantités
de catalyseur disponibles, et le besoin de l'utiliser dans d’autres études telle que la
méthanation sous plasma. Pour les expériences de cinétique, le catalyseur 25Ni_C450 a donc
été choisi. En effet, ce catalyseur a montré une activité et sélectivité trés similaire a celle
obtenue avec le 20Ni_C450 (Figure 1V.5). Nous supposerons donc que la cinétique obtenue

avec le 25Ni_C450 restera valable pour le catalyseur 20Ni_C450.

Les extrudés de catalyseur 25Ni_C450 sont broyés et tamisés, et les particules les plus
fines sont gardées afin de s’affranchir au maximum de limitations diffusionnelle, ce qui sera

vérifié au préalable.

Afin de collecter les données nécessaires a la modélisation cinétique de la réaction de

méthanation sur notre catalyseur, des expériences sont réalisées en variant la composition
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initiale du mélange CO2/H2/Na. Les ratios H2/CO, et N»/CO; varient de 1 3 9, et de 10 a 2

respectivement, en conservant le débit total 8 200 mL-min™.

V.4.1. Etude préliminaire

Le réacteur R1, de diamétre interne (d, ) égal a8 4 mm, est utilisé pour les essais
catalytiques nécessaires a cette étude. Un lit catalytique constitué de grains de catalyseur de
taille comprise entre 100 et 300 um, et ayant une hauteur de 13 mm est utilisé. Une faible
masse de catalyseur de 0,05 g est utilisée pour s’éloigner de I’équilibre thermodynamique. Le
catalyseur est dilué a 50 % avec la poudre d’alumine (celle utilisée pour la synthése de nos
catalyseurs) ayant une granulométrie rigoureusement identique entre 100 et 300 um. Cette
dilution a pour but de travailler avec un lit de taille identique a celui utilisé dans les essais
précédents (longueur 1,3 cm) tout en utilisant moins de catalyseur. Cela permet de répartir la
chaleur produite par la réaction de méthanation et donc d’éviter la formation de points
chauds dans le réacteur. L’alumine choisie est le support utilisé dans le catalyseur, et donc, a
exactement les mémes propriétés que le catalyseur (porosité, conductivité thermique en

particulier).

Le lit catalytique est dimensionné de facon a avoir un écoulement de type piston. Les
deux parameétres pris en compte pour assurer un écoulement piston sont le diametre des

particules de catalyseur (dp) et la hauteur du lit (L ). Les critéres a respecter pour un

écoulement piston sont (selon Villermaux 1993) :

L .
—2>50 Equation IV.4
d p
d, . .
d_ >10 Equation IV.5
p

Si on considere une taille moyenne de particules de 200 um, le premier critere est égal

a 65 le deuxieme a 20. Les deux critéres pour avoir un écoulement piston sont donc satisfaits.

IV.4.1.1. Evaluation des limitations diffusionnelles
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La vitesse d’une réaction chimiqgue en présence de catalyseur est influencée par la
présence des limitations au transfert de la matiere et de la chaleur. Ces limitations peuvent
étre externes entre le flux de gaz et les grains de catalyseur, ou internes au niveau des pores

du catalyseur.

Les limitations au transfert de masse externe (au niveau des grains du catalyseur) et
interne (dans les pores) sont évaluées en utilisant des critéres de la bibliographie (Mears 1971,
Weisz et Prater 1954). De plus, une étude expérimentale avec plusieurs tailles de particules

est conduite pour confirmer I'absence des limitations diffusionnelles internes.

D’abord, pour définir la taille des particules permettant d’éviter les limitations
diffusionnelles internes, des essais catalytiques avec différentes tailles de particules entre 100
et 1250 um sont effectués. Ces essais sont faits avec une masse de catalyseur de 0,05 g, dilué
avec la méme masse d’alumine de méme taille. La Figure IV.12 montre la variation de la
conversion du CO; en fonction de la température pour les cing tailles testées en plus des

extrudés.
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Figure IV.12. Effet de la taille des particules sur la conversion du CO,;, 25Ni_C450,
GHSV = 240000 mL-gcat*-h™, H;/CO;=4/1, Mcata = 0,05 g + Maizo3= 0,05 g

La différence d’activité entre les extrudés et le catalyseur broyé est bien claire. A 350 °C,
la conversion obtenue avec les extrudés (41 %) a augmenté pour atteindre 74,6 % avec les

particules les plus fines. Peu de différence est observée entre les classes de particules
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inférieures a 900um, dans la limite de l'incertitude expérimentale. La limitation interne
disparait pour les tailles de particules entre 100 et 500 um. De ce fait, il est décidé de choisir
la taille la plus fine pour continuer I'étude cinétique. Cette taille assure I'absence de toute

limitation interne dans le lit selon les résultats de la Figure 1V.12.

Comme mentionné plusieurs fois dans cette thése, le but final est de pouvoir utiliser les
extrudés dans un réacteur a grande échelle. La présence de limitation de transfert interne,
confirmée par les essais présentés sur la Figure IV.12, rend la diffusion effective plus lente
résultant en un gradient de concentration en réactif dans le grain de catalyseur avec un
minimum au cceur du grain. Dans ce cas, le facteur d’efficacité 7, pour une température de
400 °C, qui représente le rapport entre la vitesse de méthanation obtenue avec les extrudés

et celle obtenue avec la poudre de 100-300 um est égal a 0,62.

Il est possible d’évaluer I'existence des limitations diffusionnelles externes en variant la

masse de catalyseur utilisée (m_.. ) et le débit molaire entrant FT0 tout en conservant un

cata

rapport F°/m_,, constant. Les activités catalytiques doivent étre comparées en s’éloignant

cata
de I'équilibre thermodynamique. Néanmoins, a cause de la faible quantité de catalyseur

disponible pour nos études, il n’a pas été possible d’effectuer ces essais.

Lors de I’évaluation des critéres de limitation, et pour s’assurer de leur validation pour
I’ensemble des catalyseurs, les réactions les plus favorables et une conversion maximale sont
prises en compte dans ce calcul. La Figure IV.12 montre qu’une conversion maximale de 80 %
est obtenue avec la taille de particule la plus petite. Cette conversion est donc utilisée lors de
I’évaluation des critéres de limitations (CO;:H2:N,=1:4:5, débit total = 200 mL.min?,

Mecata = 0,05 g + maizo3 = 0,05 g).

Le critere de Weisz est utilisé pour évaluer les résistances au transfert de la matiére

(Weisz and Prater, 1954) :

- (rp/3)2><r

= Equation IV.6
s,CO.
* Dyx Cco2

Avec I, le rayon de la particule de catalyseur, I' la vitesse apparente de réaction, D, le
coefficient de diffusion effectif dans les pores du catalyseur, C., la concentration de CO>
dans la phase gazeuse.
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Le critere de Weisz est en effet une représentation du rapport entre le flux de CO;

consommé, et le flux maximal de diffusion interne dans les pores du catalyseur. Donc si
2 iy SORTIV . . . .. . . .
Psco, <1 ; le critére est vérifié, et la réaction est conduite sans limitation diffusionnelle

interne.

Pour calculer le coefficient de diffusion du CO;, un régime de diffusion de Knudsen est
supposé dans le réacteur. Le choix de ce régime de diffusion est justifié par une taille de pore

tres faible (d __.< 9 nm). Le coefficient de diffusion effectif est donc calculé selon la formule

pore

suivante :

D,. = ‘P «1534xd & Equation IV.7

e T _ ore
r p

Un coefficient de diffusion effectif du CO, de 2,1-107 m?.s? a été calculé pour une
fraction de vide de 0,4 (Annexe 2), une tortuosité arbitraire de 2 et une température de 350 °C.

M; est la masse molaire du constituant i (le CO; dans notre cas).

La concentration du CO; dans le fluide est calculée pour une forte conversion de 80 %

(Figure 1V.12). Pour cette valeur de conversion, le débit volumique total a la sortie (Q, ) et le
débit molaire de CO: (F;, ) sont respectivement 168 mL'min? et 1,66:10 % mol:mint. Une
concentration de CO: de 0,99 mol-m™ est obtenue (C., =F., /Q, ). Ainsi, la vitesse de

réaction est estimée a 2,8.10* mol-st-cm™.

Pour récapituler, le calcul numérique du critére de Weisz pour une taille de particules
moyenne de 150 um est égal a 0,56; ce qui constitue une confirmation de ce qui est obtenu

expérimentalement en terme d’absence de limitation diffusionnelles interne..

Ensuite, une validation de I'absence de limitation de transfert de chaleur est nécessaire.
Les critéres de Mears et de Prater sont parmi les plus utilisés (Mears 1971, Trambouze et

Euzen 2004).

Le critére de Mears est défini en supposant que la dépendance de la cinétique chimique
en température suit la loi d’Arrhenius. Selon ce critére, I'absence de gradient de température
entre le fluide circulant et les particules de catalyseur est vérifiée si la condition suivante est

respectée :
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|ArH|><r><rp
hT:

< 0,15% Equation IV.8

a

Ou I est la vitesse de la réaction par unité de volume de la particule (mol.m3.s1), T est
la température de fluide (K), h est le coefficient de transfert de chaleur fluide-solide
(W.m=2.K?1). La valeur de I'énergie d’activation est celle déterminée par Lunde et al. (1973)

pour la réaction de méthanation.

Les propriétés des composés purs et des mélanges réactionnels tenant compte d’une
conversion de 80 % a 400 °C ont été estimées selon les équations détaillées dans le Chapitre .

Les parameétres calculés pour ce mélange sont montrés dans le Tableau IV.3.

Parametre Valeur Unité
M 22,85 g.mol?
U 261,107 Pa.s
Pr 0,414 kg.m3
Com 1,51 Jgtk?
Vi 0,22 m.s*
Ap 0,0729 W.m™K?

Tableau IV.3. Parametres utilisés pour I'évaluation des limitations

Le calcul du coefficient de transfert de chaleur fluide-grain de catalyseur h est détaillé

dans I’Annexe 2. Un coefficient de transfert de chaleur de 244 W.m2.K ! est estimé.

Le calcul de ce critére pour plusieurs tailles de particules de catalyseur est présenté dans

le Tableau IV.4.
d, |ArHr|r>|ir><rp 0’15R;TF
F a
100 0,008 < 0,011
200 0,017 > 0,011
300 0,025 > 0,011
500 0,043 > 0,011
700 0,060 > 0,011
900 0,077 > 0,011
1250 0,1078 > 0,011

Tableau IV.4. Application de critére de Mears sur les différentes tailles de grains
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Seule la taille la plus petite (100 um) satisfait au critere de Mears. Pour les tailles
supérieures, une légére limitation commence a apparaitre. Toutefois, pour des tailles entre
100 et 300 pum, ces limitations paraissent tres faibles vu la différence entre les deux termes du

critére.

La derniére étape dans I’évaluation des limitations est la validation de I'absence de
gradient de température a l'intérieur des grains de catalyseur. Le critére de Prater est
largement utilisé dans ce but. Ce critére traduit la différence maximale de température entre

le centre du grain du catalyseur et la température a sa surface.

Di ><C[:,i ><(_ArH) _ (rcentre _Tsurf)max
A, xT, T

surf surf

Equation IV.9

Avec A, la conductivité thermique de la particule (WmK1), T la température au centre

centre

du grain de catalyseur et T, , la température a sa surface (en K). Puisque I'on ne dispose que

de deux mesures de la température (celle du four et celle au centre du lit), nous assimilerons
la température de surface du catalyseur a celle mesurée au centre du lit. La conductivité
thermique du catalyseur est celle déterminée par Try (2018), qui a utilisé le méme type de

catalyseur. Sa valeur est de 0,56 W-m™-K1.

Un écart de température de 0,44 K est calculé, validant I'absence de limitation de

transfert de chaleur interne au niveau des grains de catalyseur.

Donc, les essais effectués avec plusieurs tailles de particules confirment I'absence de
limitation de transfert de matiere interne. Le critére de Prater valide a son tour I’'absence de
limitation de transfert de chaleur interne. Le transfert de chaleur externe entre le fluide et les
grains de catalyseur est trouvé limitant lors de I'application du critere de Mears pour des
tailles de grains supérieures a 100 um. Il est difficile de dire donc que la réaction se passe en

régime chimique et qu’une modélisation cinétique intrinséque peut étre réalisée.

IV.4.1.2. Effet de la pression partielle des réactifs

Apres évaluation des limitations diffusionnelles dans le lit catalytique et de la stabilité
des catalyseurs, les données nécessaires pour la modélisation cinétique sont obtenues en

réalisant des expériences dans le réacteur R1 de 4 mm de diamétre rempli d’un lit de 0,05 g

144



de catalyseur 25Ni_C450, dilué dans la méme masse d’alumine. Les conditions opératoires

sont présentées dans le Tableau IV.5.

H2/CO; Fé)o2 Flgz Fl\?z

(mL-min) (mL-min?) (mL-min)

1 50 50 100
1,5 40 60 100
2,33 30 70 100
4 20 80 100
9 10 90 100

Tableau IV.5.Conditions expérimentales testées lors de I'étude cinétique

Pour chaque condition de débit présentée ci-dessus, six températures sont testées : 275,
300, 310, 325, 350 et 400 °C. Cette plage de température est utilisée pour que le modeéle puisse
prendre en compte différents états du lit (éteint, allumé). La vitesse spatiale GHSV est

maintenue constante a 240 000 mL-get L.

L'effet du ratio H2/CO; sur Rcua, débit de production du méthane (défini par le débit
molaire de méthane produit par quantité de catalyseur utilisée est montré sur la Figure IV.13.
A basse température (275 °C), le rapport H»/CO; n’a aucune influence sur le débit de
production du méthane, qui est tres faible a cette température. A plus haute température, il
semble qu’un rapport de 4 soit le meilleur, il permet une production maximale de méthane.
Un ratio H2/CO; optimal égal a 4 et correspondant a la stoechiométrie de la réaction, est déja
cité dans la bibliographie par plusieurs auteurs (Gao et al. 2012; Sahebdelfar et Ravanchi

2015).
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Figure IV.13. Effet du ratio H,/CO; sur le débit de production du méthane, 25Ni_C450, réacteur R1,
GHSV = 240000 mL-gcat-h,

Lors de ces tests catalytiques, la sélectivité en méthane n’est plus égale a 100 %, a cause
d’une plus grande vitesse spatiale GHSV utilisée (240 000 mL-gcat*-h?). En effet, la longueur
du lit et la faible quantité de catalyseur n’ont pas permis de convertir le CO formé en CHz a la
sortie du lit, ce qui est le cas des tests comparatifs des performances catalytiques. Par contre,

cette sélectivité est toujours supérieure a 90 %, observée entre 93 % et 100 % selon le ratio

H,/COa.

DeltaT en fonction de la température du four est représenté sur la Figure 1V.14. Il
apparait que méme avec un petit lit catalytique de 13 mm de longueur, dilué avec un ratio
1:1 d’alumine, I'augmentation de la température est encore forte. Une élévation de 88 °C est
enregistrée au centre du lit avec un ratio H,/CO; égal a 4 et pour une température du four de
400 °C. A faible température du four, le phénomeéne est moins important. A cause de la petite
taille de lit catalytique utilisé dans cette étude, il est plus probable d’effectuer une mesure de
la température dans la zone de sensibilité, et donc d’avoir des valeurs élevées de DeltaT, ce
qui explique des mesures supérieures a celles faites lors de I’évaluation des performances des

catalyseurs.
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Figure IV.14. Elévation de la température dans le lit catalytique du réacteur R1,
GHSV = 240000 mL-gcat*-h?

Le gradient de la température au centre du lit en fonction de la température du four et
de la composition de mélange réactionnel, ainsi que I’existence de la zone de sensibilité ol la
température peut monter a des valeurs tres élevées, implique la nécessité d’inclure un modele

de réacteur qui permet de décrire le comportement thermique du lit catalytique.

1V.4.2. Modélisation cinétique

IV.4.2.1. Hypotheses et méthodologie

La figure IV.15 présente un réacteur continu de type piston de longueur L. Le flux

d’entrée a un débit molaire total FTO (mol.s?), chaque composant a un débit molaire F° et
une pression partielle P° (bar). T est la température dans le lit catalytique et T, est la

température a la paroi externe (en K). Toutes ces grandeurs dépendent de la coordonnée z, le

long de I'axe longitudinal du réacteur.

147



0 Tp
F F
o o .
i FT i I:T
dz

Figure IV.15. Schéma représentatif d'un réacteur piston

Les hypotheéses faites pour I'étude cinétique sont les suivantes :

Une seule réaction est prise en compte. D’apreés les résultats obtenus lors des tests
catalytiques, et puisqu’aucun sous-produit, a I'exception de la faible quantité de CO,
n’a été détecté a la sortie du réacteur, seule la réaction de méthanation du CO; est
prise en compte lors de développement de la loi cinétique et la réaction du gaz a I'eau
inverse est négligée.

CO;+4H, <—>» C(CHs+ 2H;0

Les diffusions axiales sont considérées négligeables car les deux conditions pour avoir
un réacteur piston sont satisfaites (paragraphe 1V.4.1) (Villermaux 1974, Froment et al.
2009).

Le réacteur est non isotherme : puisque la réaction de méthanation a principalement
lieu dans une zone limitée du réacteur, le lit est considéré non isotherme et on cherche
a développer une cinétique intrinseque couplée a un modele de réacteur qui tient
compte des phénomenes thermique ayant lieu dans le lit.

La température a la paroi (Tp) est égale a la température du lit catalytique T .

Le bilan énergétique tient compte de la chaleur dégagée par la réaction et d’un terme
d’évacuation de chaleur global, qui tient compte de la convection et de la conduction

radiale a travers le tube.
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Méthodologie :

D’abord le bilan matiére est écrit pour établir une équation qui décrit la variation de la
conversion sur la longueur du lit catalytique. Suite a ce bilan, les pressions partielles des

composants dans le lit sont exprimées en fonction de la conversion et de la pression totale.

Ensuite, le bilan énergétique est écrit. Ce bilan sert a exprimer la variation de la
température en fonction de la position dans le réacteur, et donc, a tenir compte de cette

variation axiale dans le modeéle de réacteur.

La loi de vitesse utilisée dans cette étude cinétique est la loi développée par Lunde et

Kester :
—-E Pn IDHzaO < :
r =k e a | pa p4a_ _tHd HO Equation IV.10
co, = Ko Xp( RT }l: co, TH, K2
Le modeéle développé par Lunde et Kester a montré sa validité pour une température
entre 200 °C et 360 °C a pression atmosphérique, et pour un ratio H,/CO, compris entre 1,9
et 3,9. Ces conditions couvrent une partie de nos conditions en termes de pression et du ratio
H2/CO3, ainsi qu’une partie de la plage de température utilisée. Dans notre étude, on a essayé

d’élargir la gamme de température et de ratio H,/CO; pour évaluer la validité de ce modeéle a

plus forte conversion.

La constante d’équilibre K, est calculée par deux voies différentes: a partir de

I’équation de Van’t Hoff (Equation IV.11) et a partir de la formule empirique de Lunde et Kester
(1973) (Equation IV.14). Elle est aussi comparée a celle calculée par le logiciel ASPEN selon la

méthode SRK (Annexe 3) afin de choisir la meilleure loi a utiliser dans la modélisation.

L’équation de Van’t Hoff est donnée comme suit :

dinK _ AH°
dT RT 2

Equation IV.11

Et donc
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K, =exp| InK +A'—H0 —1+i Equation IV.12
& 287 T3\ 7T " 208 d '

Avec

— Aergs

Ko = 208 R

Equation V.13

La formule empirique de Lunde et Kester (1973) est donnée comme suit :

<. (T):epr 1 j[sesooo 34633

>— + —16,4xInT +0,00557xT |+33165| Equation IV.14
1987 \ T T

La Figure IV.16 montre une comparaison de K, €entre les trois équations. Les valeurs
de Keg calculées en utilisant la formule empirique de Lunde sont presque les mémes que

celles trouvées avec la méthode SRK. Par contre, les valeurs calculées par la loi de Van’t Hoff
montrent un décalage par rapport a SRK et Lunde. L’écart entre la simulation et la loi de Van't
Hoff peut étre d{ au fait que la méthode UNIFAC est utilisée en méme temps que SRK pour
estimer les coefficients d’interaction binaire entre les différents composants du mélange
réactionnel. A contrario, la loi de Van’t Hoff est une loi tres générale qui ne tient pas compte
des interactions binaires, ce qui peut expliquer le décalage par rapport a la simulation. Donc,
dans la modélisation cinétique, la formule de Lunde est utilisée pour estimer les valeurs de

Keg a différentes températures du lit catalytique.
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Figure IV.16. Constante d'équilibre de la méthanation du CO; calculée par plusieurs méthodes

Bilan matiere

Puisque la composition du mélange est variable selon les expériences, deux parametres
sont définis et utilisés dans le bilan matiere : rH défini comme le ratio molaire de H; sur CO,,
et N défini comme le ratio molaire de N2 sur CO; en entrée de réacteur. X estla conversion

du CO;za une position donnée dans le réacteur.

co, + 4H, «—— CH, + 2H,0
Entrée  Feo, rH x Feo, 0 0
z Foo, 1= X) Fo, (rH —4X) Foo, * X 2Fg, x X

Le bilan matiére sur le CO> sur une tranche dz s’écrit :

Débit molaire entrant- Débit molaire sortant = Production

m .
F - FCOZ,z+dz = _r(:o2 %ta dz EC]UGtiOﬁ IV.15

CO,,z

Avec L estlalongueur du lit catalytigue enm, m

cata €St 12 Masse de catalyseurenget r,, est

la vitesse de réaction en mol.geatat.h™! (Equation IV.10).

151



Pour exprimer la conversion en fonction de la position dans le réacteur, les débits
molaires doivent étre exprimés en fonction de la conversion du CO,. La méthanation est une
réaction réductrice qui transforme 5 moles de réactifs en 3 moles de produits, le débit molaire

le long du réacteur n’est donc pas constant, et fonction de la conversion.

La conversion en z est d’abord exprimée comme suit :

X = Fcoo2 B FCOZ,z

£ Equation IV.16
co,

L’équation 1V.15 devient :

X _ Lo M Equation IV.17
o T uation Iv.
&z F&xL 7

Les débits molaires de chaque composant en fonction de la conversion sont :

Feo, . = Feo, = X) Equation IV.18
Fu, = Feo, (TH —4X) Equation IV.19
Fen, » = Feo, X Equation IV.20
Fo,0. = 2F50, X Equation IV.21
Fy,. =N F, Equation IV.22

Le débit molaire total F; , a une position z de lit sera donc :

Fr. =Fu. +Feo,2 * Fu,. + e, + P, = Foo, . @+ TH +rN —2X) Equation IV.23

La derniére étape est d’expliciter les pressions partielles en fonction de la conversion

selonz:
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F 1-X ‘o
P = xPp =%t p = P Equation IV.24
coz = Yoo Xy F,  l+rH+rN-2X '

_ rH-4X
PHZvZ - T
1+rH+rN-2X

Equation IV.25

X
Pey, , = P
et TrrH+rN-2X T

Equation IV.26

2% X P
1+rH+rN-2X

PHZO,Z -

Equation IV.27

Enintroduisant les équations 1V.24 a V.27 dans |’expression de la loi de vitesse (Equation

IV.10), elle sera exprimée comme suit :

X a - X 2a
o~k op| <E2 [ 1-X ( rH-4X ) \1+rH+rN-2X 1+rH +rN - 2X
“ PTTURT L+ rH +rN=2X ) (L4 1H + 1N - 2X K

L’équation IV.17 a résoudre est donc au final une équation différentielle du premier

ordreen X.

Bilan énergétique

Le bilan énergétique global traité dans cette section s’exprime par :

Flux de chaleur entrant- Flux de chaleur sortant + Flux de chaleur généré =évacuation
Z(EC id_Tj_'_ArH Fiod_X+q s=0 Equation IV.28
" dz dz

Avec ( S unterme de transfert global qui représente la chaleur évacuée par convection
et par conduction a travers la paroi de réacteur, et S est la section du tube. ( est exprimé

comme suit (Trambouze et Euzen 2004):
U . .
q=md, —(T -T,) Equation IV.29
S

L'expression qui décrit la variation de la température tout au long de lit catalytique est

donc la suivante :
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o dX
dT __ArH FCOZE_ﬂdrU(T _Tf)

E_ Z(Ficpi)

Equation IV.30

Avec d, le diamétre interne de tube, T, la température du four et T la température

dans le réacteur. U est le coefficient de transfert global exprimé par :

1 1 e 1 . )
U:_.|-—+— Equation IV.31

i acier e
Ou h, et h, sont les coefficients de transfert de chaleur fluide-parois interne et externe.

A

cier €St 1a conductivité thermique de l'acier. Le coefficient de transfert est fonction du

nombre de Reynolds, et s’exprime pour un tube selon I'équation suivante (Yagi and Kunii,

1960) :

hd .
Nu = " aPr® Re® Equation IV.32

Ou A estla conductivité thermique.

Des valeurs de a, b et c trouvées dans la bibliographie ont été essayées pour calculer le
coefficient de transfert catalyseur-paroi du tube (h,), et n’ont pas permis une estimation de
ce coefficient dans les bons ordres de grandeurs. Ceci peut étre d{ a leur dépendance du lit
catalytique utilisé (type de catalyseur et de la dilution). Il a été décidé donc de garder U parmi

les parametres a estimer par le modéle.

Pour récapituler, les équations différentielles décrivant les bilans dans le réacteur sont

les suivantes :

22ax3a
X _ e [— EaJ (- X)*(rH-4X)*"  (@+rH+rN-2X)* Mg
dz ° RT )| (1+rH +rN-2X)* K2 Foo, L
dX
0
d_T_—ArH Fcoza—ﬂdrU(T -T,)
dz Y (FC,)
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Ce modele est programmé sur Matlab. Une fonction de minimisation de la différence
entre la conversion expérimentale en sortie de réacteur et celle modélisée est utilisée. Cing

parametres devront étre estimés : le facteur pré-exponentiel k,, I'énergie d’activationE,, le

facteur utilisé comme exposant a, le coefficient de transfert global U .

La fonction objectif a minimiser est définie comme suit :

1 .
C= —Z:(Xexp ~ X oger)’ Equation IV.33
n

Avec n est le nombre de points expérimentaux, X, est la conversion en sortie de réacteur

obtenue par expérience, et X, .., estla conversion obtenue par modélisation.

mode

La variation de la température sur la longueur du réacteur exprimée par I’équation V.30
est fonction de la conversion. De ce fait, la fonction objectif inclut d’'une maniére indirecte la

température.

v.4.2.2. Résultats de la modélisation cinétique

Une premiere identification de 4 paramétres (k,, E,, a, U ) est réalisée tenant compte
des 30 points expérimentaux obtenus lors de la variation des pressions partielles de réactifs
et de la température (5 compositions différentes a 6 températures), avec le catalyseur

25Ni_C450 dont la taille de particules est entre 100 et 300 um.

Différentes initialisations des parametres sont utilisées en se basant d’abord sur la
bibliographie puis sur les résultats de la modélisation. Les parametres obtenus lors de I'étude
de Lunde et Kester (1973), ainsi que ceux de Falbo et al. (2018) sont utilisés pour une premiére

identification paramétrique [ k, =18,26 (Lunde), 9,37 (Falbo) mol.st.gcatal.bar>";
E, = 68,1 ki.mol! (Lunde), a = 0,14 (Lunde), 0,076 (Falbo)].

En effet, nous nous sommes heurtés a I'existence de plusieurs minimals locaux de la
fonction objectif, ce qui a compliqué I'estimation d’un groupe de parametres qui permet une

meilleure concordance entre le modeéle et I'expérimental, surtout que Matlab n’a pas Ila

capacité de dépasser ces minimals locaux. Pour choisir le groupe de paramétres le plus adapté,
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nous nous sommes basés d’abord sur la validité de I'énergie d’activation calculée en la

comparant avec des valeurs de la littérature.

Apreés plusieurs initialisations, les paramétres qui ont permis la meilleure concordance

des résultats en terme de conversion a la sortie du réacteur R1 sont les suivants :

Parametre Valeur Unité
ko 1,45-10° mol.gt.st.bar>?
Ea 73,2 kJ.mol?
a 0,35
U 68,7 W.m2.K1
Objectif 0,0062

Tableau IV.6. Paramétres estimés lors de la modélisation du réacteur R1

La Figure IV.17 montre une comparaison de la conversion obtenue par modélisation
avec celle expérimentale obtenue lors des essais catalytiques dans le réacteur R1 avec 0,05 g

de catalyseur 25Ni_C450 de taille 100 - 300 pum.

Les incertitudes sur ces paramétres ont été évaluées en variant chaque parametre

autour de valeur estimée dans le tableau IV.6. La variation de k,de +5 % a entrainé une

variation de la fonction objectif de 8 %. Cette fonction a changé de 10 % lors de la variation de

E, de £0,5%, et a de +3 %.
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Figure IV.17. Evolution de la conversion obtenue par modélisation et par expérience en fonction de ratio H,/CO; a différentes températures du four
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Les résultats montrés sur la Figure 1V.17 indiquent une bonne prédiction par le modéle
utilisé des conversions du CO; pour le catalyseur a base de nickel dans les conditions
opératoires évaluées. La Figure IV.18 montre une autre méthode de présentation des résultats
de la modélisation en utilisant des courbes de parité. Ces courbes permettent une
présentation de la conversion modélisée en fonction des valeurs expérimentales, et une
visualisation de la déviation du modele a I'expérience. Presque tous les points sont estimés

avec une erreur inférieure a 20 %.

1,2 ve
1 -
0,8 r >
© -20%
§0,6 -
S
<
04 r
—X ex
02 r P
Xmodel
O 5 1 1 1 1 1
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2

XCOZ, exp

Figure IV.18. Conversion du CO, modélisée en fonction des mesures expérimentales

Puisqu’une seule valeur de température est mesurée au centre du lit catalytique du
réacteur R1, cette valeur est comparée avec la température au centre du lit obtenue par le
modele. La Figure 1V.19 présente la température au centre du lit obtenue par modélisation
(Tmh model) en fonction de la température mesurée. Les températures au centre du lit sont
bien représentées lorsque leurs valeurs sont inférieures a 400 °C. Les valeurs supérieures sont
surestimées avec une erreur entre 10 et 20 %. Cette surestimation de la température entraine

un écart dans la conversion.
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Figure IV.19. Température au centre du lit obtenue par le modeéle en fonction de la température
expérimentale

Les profils des températures obtenus par modélisation sont détaillés sur la Figure IV.20.
Chaque graphe correspond a une température du four, et pour chaque température du four,
5 profils de températures ont été calculés (pour 5 compositions), chaque profil correspond a
une composition du mélange initial. Les points verts correspondent aux températures

mesurées au centre du lit lors des essais catalytiques.
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Figure IV.20. Profils de température modélisés pour les différents ratio H,/CO; et a plusieurs températures du four
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La Figure IV.20 montre que I'augmentation de température du lit est a la fois plus forte
et plus proche de l'entrée lorsque la température du four augmente, ainsi qu’avec
I’augmentation du ratio H2/CO2 entre 1 et 4. Pour un ratio de 9, les profils de température
sont plus bas que ceux obtenus avec le ratio de 4 quelle que soit la température du four. A
partir d’'une température du four de 325 °C, un pic de température commence a apparaitre :
c’est ce qu’on appelle la zone de sensibilité. Cette zone de sensibilité est décalée vers I'entrée

du réacteur au fur et a mesure que la température du four et le ratio H,/CO, augmentent.

Le léger écart entre les points mesurés au centre du lit et les courbes modélisées peut
étre d aux incertitudes sur la mesure de la température au centre du lit, surtout que dans le
réacteur R1 un thermocouple de diametre 1,5 mm est inséré dans le lit (de 4 mm de diamétre
et 13 mm de longueur), et peut donc participer au transfert de chaleur en jouant le réle
d’ailette, ce qui est confirmé par Try (2018) qui a trouvé un écart de 100 °C entre la
température mesurée par un thermocouple de 1 mm de diameétre et un autre de 0,5 mm de

diameétre, insérés latéralement dans un réacteur a lit fixe.

Le réacteur R3 est utilisé pour valider la prédiction des conversions et des profils de
températures par le modele car il permet de rajouter plus de contraintes en termes de
température mesurée en plusieurs positions du lit catalytique. Ce réacteur permet d’effectuer
un test catalytique tout en enregistrant un profil de température sur la longueur du lit. Les
profils de températures mesurés sont ensuite comparés aux profils modélisés dans le but de
confirmer la validité du modele et des parameétres estimés. Le méme catalyseur (25Ni_C450)
avec la méme taille de particule (100-300mm) est utilisé. Une masse de catalyseur de 1 g dilué
dans 1 g d’alumine est introduite dans le réacteur, un débit total de 200 mL.min™! et une

composition molaire CO; :Hz :N>=1/4/5 sont utilisés.

Les profils de température obtenus lors de I'essai catalytique dans R3 sont présentés sur
la Figure IV.21. Cette figure montre qu’a 200 °C, la température dans le lit est homogene. A
plus haute température du four, I'exothermicité de la réaction se traduit par une
augmentation de la température dans le lit de catalyseur. On remarque qu’au-dessus de 300°C
dans le four, les deux thermocouples situés avant le lit catalytique mesurent une température
plus élevée a I'entrée. Et puisque les thermocouples sont insérés de 4 mm dans le réacteur,

leur zone sensible est située a I'intérieur du réacteur. On suppose donc que I'échauffement
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détecté par ces thermocouples est d{i principalement a la conduction de la chaleur a travers

le lit de la laine de quartz situé en amont du lit de catalyseur.
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Figure IV.21. Profils de température obtenus lors de I'essai catalytique dans le réacteur R3, GHSV



En utilisant les paramétres trouvés dans la premiere partie pour simuler les points
expérimentaux obtenus dans le réacteur R3, le modele ne prédit pas trés correctement les
conversions expérimentales du CO; a la sortie du réacteur. En particulier, le modéle surestime
la conversion du CO en dessous de 300°C. La Figure IV.22 montre les résultats de la prédiction
des conversions et des profils de températures dans le réacteur R3 en utilisant les paramétres

du Tableau IV.6.
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Figure IV.22. Conversion du CO; et profils de température modélisés du réacteur R3 en utilisant les
paramétres de Tableau IV.6

Cette surestimation de la conversion provient d’une surestimation de la température a
I'entrée du lit catalytique. Cette surestimation de la température provient du fait que la
chaleur dégagée par la réaction a I'entrée du lit (dans les premiers millimétres du lit) est
évacuée en totalité dans le lit catalytique. Cependant, les thermocouples situés en amont du

lit montrent que la température de la laine du quartz monte a des valeurs égales a celles
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mesurées a I'entrée du lit catalytique (Figure IV.21). Une partie de la chaleur dégagée par la
réaction est donc évacuée vers le lit de la laine du quartz situé avant le lit de catalyseur. La
température a z =0 n’est donc pas égale a la température du four comme supposé dans le

modele. Ceci est bien confirmé sur les profils de la Figure 1V.21.

Pour réussir a simuler correctement ce phénomene, il faut ajouter un terme décrivant
I’évacuation de chaleur dans le sens opposé du débit, par conduction axiale a travers le tube
métallique et le lit de laine de quartz situé en amont du lit catalytique. La condition limite pour
le tube métallique en z=0 ne serait plus une condition de température = Tentrée, mais
deviendrait une condition de flux. Ceci permet de résoudre le probleme de la surestimation
de température dans la zone de sensibilité du lit catalytique, et donc une meilleure prédiction

de la conversion.

[V.5. Conclusion

Dans ce chapitre, les catalyseurs a base de Ni et Ni-Co ont été testés sur la réaction de
méthanation du CO; a pression atmosphérique. Les résultats expérimentaux ont montré une
amélioration de I'activité des catalyseurs en diminuant la température de calcination de 600
a 450 °C. Les catalyseurs calcinés a 450 °C se sont montrés trés actifs pour la conversion du
CO2 méme a basse température (300-350 °C). L’étude de I'effet de la teneur en nickel a montré
une amélioration des performances (activité et sélectivité) des catalyseurs d( a la modification
de la réductibilité et de la dispersion du métal en fonction de sa teneur. Une teneur en nickel
de 20 % est identifiée comme teneur optimale pour la méthanation du CO,. Ce choix du
20Ni_C450 est aussi justifié par une réductibilité et une quantité de nickel bien dispersée plus
élevées que les autres catalyseurs au nickel. La sélectivité en méthane est de 100 % parce que
le lit catalytique est suffisamment long pour permettre la méthanation de CO a la sortie du
réacteur. L'étude expérimentale a montré que malgré I'utilisation d’une tres faible quantité
de catalyseur dilué dans I'alumine, I'exothermicité de la réaction persiste et est un facteur

important a prendre en compte lors de la modélisation cinétique.

L’addition du Co comme second métal a induit un effet positif sur les catalyseurs a faible

teneur en nickel (moins de 10 % Ni), en termes de performance et de stabilité. L’effet opposé
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du cobalt sur la réductibilité et la dispersion du métal prouvé dans le Chapitre Il a été visible
lors des essais catalytiques par une amélioration de I'activité du catalyseur 10Ni10Co, qui a
conservé une dispersion égale a celle du catalyseur 10Ni_C450, mais une réductibilité
améliorée. Les autres catalyseurs dont la dispersion a été affectée négativement par I'ajout
du cobalt ont montré des activités similaires au catalyseur a base de nickel seul. Nous
supposons donc que I'addition du cobalt induit une amélioration de I’activité du catalyseur au

nickel lorsque la teneur de ce dernier est faible.

Le test de stabilité effectué sur les catalyseurs les plus pertinents a une température de
350 °C et sur 200 h de réaction, a montré une stabilité remarquable par rapport aux autres
catalyseurs de la littérature. Les trois catalyseurs 20Ni_C450, 10 Ni_C450 et 10Ni10Co ont
montré une conversion du CO; et une sélectivité en méthane tres stable pendant tout le temps

de réaction.

Une comparaison de |'activité catalytique des extrudés avec celle de la poudre montre
I'efficacité des extrudés préparés dans cette theése et la possibilité de les utiliser dans un
procédé industriel. Un facteur d’efficacité de 0,79 est estimé en passant de la poudre aux

extrudés et en conservant le débit par masse de catalyseur constant.

Un modeéle cinétique basé sur le modele de Lunde et Kester (1973) a été couplé a un
modéle de réacteur pour tenir compte des phénomenes thermique dans le réacteur. Le
modeéle a permis une bonne prédiction de la conversion dans le réacteur R1 pour des
températures entre 200 et 450 °C et ratio H2/CO2 entre 1 et 9. L’application de ce modeéle pour
prédire les conversions dans le réacteur R3 a montré une surestimation de la température
dans la zone de sensibilité par le modéle, ce qui a conduit a des conversions prédites plus
élevées que celles expérimentales. La présence de plusieurs thermocouples dans ce réacteur
a permis de localiser la problématique qui se manifeste par une perte thermique a travers le
tube métallique et dans le lit de laine de quartz situé en amont du lit catalytique, et qui n’est
pas pris en compte dans le modeéle du réacteur. Ceci implique une surestimation de la
température et donc, des conversions plus élevées que celles réelles sont prédites par le

modele.
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Chap. V Hydrogénation du CO, sous plasma
micro-ondes



La technologie plasma est parmi les nouvelles techniques ayant un fort potentiel dans
le domaine de conversion du CO,. La majorité des études effectuées en utilisant le plasma
sont faites sur des gaz purs dans le but de dissocier la molécule du gaz en des produits plus
précieux. La dissociation du CO; en CO et O en utilisant le plasma a fait I'objet de plusieurs
études durant les derniéres décennies. Il est prouvé que le plasma seul assure une dissociation
efficace du CO; principalement en monoxyde de carbone (Aerts et al., 2015; Ashford and Tu,
2017; Bogaerts et al., 2015; Bongers et al., 2015; Qin et al., 2018; Tsuji et al., 2001). C'est
pourquoi l'utilisation d’un catalyseur associé au plasma parait intéressant a explorer pour

convertir le CO; en produits a hautes-valeurs ajoutées.

Le couplage plasma-catalyseur pour I’hydrogénation du CO; constitue un sujet de
recherche trés récent. Il a pour but d’augmenter I'efficacité des procédés en réduisant la
température de réaction tout en conservant une haute conversion du CO; et un bon

rendement en produits.

Les types de plasmas les plus utilisés pour la conversion du CO; sont les plasmas DBD,
luminescents et micro-ondes (Chapitre | — 1.6.2). A notre connaissance, le couplage plasma
micro-ondes (PM) -catalyseur est un concept relativement nouveau qui a montré des résultats
intéressants sur la réaction du reformage du méthane et la combustion des composés
organique volatiles (Chun et al., 2017; Czylkowski et al., 2016; Snoeckx and Bogaerts, 2017).

L’hydrogénation du CO; sous PM se trouve trés peu traitée dans la bibliographie.

Les essais d’hydrogénation du CO; sous plasma rapportés dans la littérature montrent
qgue le plasma seul sans catalyseur n'est pas capable de produire du CHs en quantité
considérable. Parallelement, les procédés classiques de méthanation ne permettent une
conversion du CO; et une production du méthane qu’a haute température (> 250 °C). D’olu
I'intérét du couplage du plasma avec le catalyseur, dans le but de réduire la température a
laquelle la réduction du CO; peut avoir lieu. Il s’agit de dépasser la barriére d’activation du CO;

dans le plasma puis de convertir les molécules activées par voie catalytique.

La recherche d'un catalyseur efficace pour un procédé hybride plasma-catalytique de
méthanation du CO, peut étre considérée comme un sujet tout a fait nouveau puisque les
premiers travaux sur ce sujet datent de la fin des années 1990. La plupart des études ont été

menées au cours de 5 derniéres années. Le type de plasma le plus utilisé pour I’'hydrogénation
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du CO; est le DBD (Snoeckx and Bogaerts, 2017). Des rendements en méthane compris entre
2 et 70 % ont été obtenus. Un catalyseur a base de nickel supporté sur TiO; a été testé sous
plasma micro-ondes. Les résultats ont montré une haute production du CO sans avoir obtenu
du méthane (Chen et al., 2017). Il reste encore beaucoup d'efforts et d'études a faire pour

comprendre les effets synergétiques de la catalyse plasmatique.

Ce chapitre porte sur I'hydrogénation du CO; sous PM. La synergie entre le plasma et les
catalyseurs a base de Ni supporté sur alumine est étudiée. Tout d'abord, la réaction est
réalisée sans catalyseur et |'effet du rapport CO2/H;, du débit total et de la puissance incidente
sont évalués. Ensuite, le plasma est couplé avec le catalyseur au Ni. Plusieurs configurations

sont étudiées en modifiant la position du lit catalytique.

V.1. Micro-ondes, plasma et procédés chimiques : un couplage
pluridisciplinaire

Dans le cadre de ce travail, nous nous sommes intéressés a la génération du plasma par
voie micro-ondes et a I'appliquer sur I’hydrogénation du CO,. La synergie plasma-catalyseur
au nickel constitue encore un sujet intéressant a étudier et a comprendre. Vu la diversité des
domaines traité lors de ce travail, comprenant les micro-ondes, la physique du plasma et les
procédés chimiques, il est nécessaire d’aborder une étude pluridisciplinaire décrivant la
théorie des micro-ondes et leur propagation, les aspects de physique du plasma micro-ondes,
les interactions qui peuvent avoir lieu dans le plasma et comment cela peut servir un procédé
chimique. La Figure V.1. résume les paramétres qui sont en rapport avec chaque domaine ainsi

que les interactions entre ces parametres.
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V.1.1 Micro-ondes

Les micro-ondes sont des ondes électromagnétiques composées d’un champ électrique
E (V/m) et d’'un champ magnétique H (A/m) perpendiculaire I'un a 'autre. La propagation des
micro-ondes peut étre libre ou guidée. Dans notre étude, c’est la propagation guidée qui nous

intéresse.

Figure V.2. Propagation d'une micro-onde

Un guide d’ondes permet d’amener les micro-ondes de la source (le magnétron) a la
zone de génération du plasma avec un minimum de pertes et de dispersions. Les parois du
guide sont métalliques et conductrices dans le but de permettre les réflexions et limiter les
pertes par effet Joule. L'onde va donc subir plusieurs réflexions avant d’arriver a la zone de
décharge. Les multiples réflexions d’onde sur les parois internes ont pour résultante une
certaine distribution des champs électrique et magnétique. Contrairement a la propagation
en espace libre, en propagation guidée un seul champ se trouve dans la section droite du guide
(Hx =0 ou bien Ex=0). Dans ce cas, deux modes de propagation sont possibles : le mode
transverse électrique TE et le mode transverse magnétique TM. Le mode de propagation ayant

lieu dans un guide WR340 rempli d’air est le TE.

La propagation des micro-ondes ne peut pas s'effectuer dans des plasmas de densité
. N Iy et TP 2 2 N . , .
égale a la densité critique définie par w” = ®,, ou w est la pulsation du champ électrique
micro-onde et @, la pulsation plasma électronique qui caractérise la fréquence de résonance

propre d’une population électronique.

A ce stade, il est important de définir la permittivité diélectrique et la conductivité d’un
plasma vu que ce sont les parameétres qui définissent la propagation des micro-ondes dans ce

milieu. La permittivité diélectrique & est une grandeur complexe interagissant et affectant la
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propagation du champ électrique. La permittivité diélectrique (&) d’un plasma est définie

comme suit (Fridman, 2008) :

[0)

E,0

e=¢g, —I Equation V.1

Avec ¢ est la constante diélectrique du plasma qui est fonction de la pulsation plasma
électronique (w,,) et de la fréquence de collision électron-neutre (v, ). La conductivité du
plasma ( o, ) est fonction de la fréquence de collision électron-neutre (v, ). Elle détermine

I’atténuation de I'onde électromagnétique dans le plasma.

V.1.2 Plasma généré par voies micro-ondes

La génération du plasma par interaction du champ électromagnétique avec les gaz tels
que l'argon ou I'hélium a été introduite au milieu du 20 siécle comme méthode trés

prometteuse pour |'excitation atomique.

En général, I'énergie est transmise au plasma par l'intermédiaire du champ électrique
des micro-ondes, qui accélere les électrons jusqu’a ce qu’ils aient suffisamment d’énergie pour
provoquer une ionisation. Un électron ne peut gagner de I'énergie du champ que si son
mouvement oscillatoire ordonné est modifié par collision avec un atome gazeux. L’application
d’un champ électrique dans une cavité permet aux électrons a la fois de gagner de I'énergie
du champ et de recevoir de I'énergie par collisions. Cependant, I'électron peut dissiper son
énergie par collisions élastiques et inélastiques avec des especes neutre et ioniques,

provoquant des excitations et des ionisations.

Dans notre étude, la cavité utilisée permet une génération du plasma de type onde de
surface (Figure V.3). Ce qui caractérise ce type de plasma est que le plasma créé devient le
milieu de propagation des ondes de surface. Cette cavité permet la génération des colonnes
du plasma ayant des longueurs jusqu’a 1 m, en fonction de la puissance, de la pression et de

la nature du gaz (Figure V.4)
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L'onde permettant la formation du plasma micro-ondes est appelée onde de surface car
le maximum d'intensité de cette onde est localisé a l'interface entre le plasma et la paroi
interne du tube de décharge. L'onde est absorbée par chauffage collisionnel (collision
inélastique) des électrons du plasma prés de la surface. Les électrons chauffés diffusent

ensuite de la surface dans le plasma. Dans le cas d’une structure a symétrie cylindrique, les
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champs électrique et magnétique décroissent exponentiellement dans le réacteur de quartz

qui enveloppe le plasma.

La densité électronique de coupure (n,.) est définie comme la densité électronique pour
laquelle la fréquence plasma électronique est égal a la fréquence d’excitation. La propagation
des ondes électromagnétiques dans le plasma est influée par la densité électronique. Si cette
densité est inférieure a la densité de coupure (n, < n,.), les modes de propagation sont
faiblement perturbés par I'existence du plasma. Par contre, si n, > n,., des nouveaux modes
peuvent étre supportés par le plasma. La puissance transmise de I'onde au plasma dépend du

mode considéré (Debord 2013).

V.1.2.1.  Méthodes de diagnostic du plasma

Il est fondamental de caractériser le plasma généré et de connaitre les paramétres qui
définissent ses propriétés tels que la nature des espéces formées, leur densité et température.
Parmi ces propriétés, la densité électronique définit la conductivité du plasma, ainsi que la
fréquence de collision. Savoir la nature des espéces permet de définir si les especes qui
arrivent a la surface du catalyseur permettent de conduire la réaction vers le produit désirable
ou pas. De plus, dans le cas de déséquilibre thermique dans un plasma micro-ondes,
I’estimation de la température rotationnelle permet une approximation de la température du

gaz.

e Les sondes électrostatiques permettent de calculer la densité électronique et la
température électronique. Il s’agit d’un conducteur de petite dimension plongé
dans le plasma, et polarisé pour pouvoir recueillir un courant, qui dépend de la
densité et de la température des espéces chargées (Pointu et al., 1997).

e La spectroscopie d’émission optique permet de déterminer la nature des
especes (ions, molécules, radicaux) dans leur état excité, par observations des
transitions optiques. La densité des espéces peut étre déterminée par
actinométrie. Lorsqu’une espéece excitée passe a un état désexcité, il émet un
photon, qui est responsable de la luminosité du plasma. Ce rayonnement est

constitué de raies d’émission caractéristiques de I'atome ou de la molécule. Les
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raies d’émission des atomes peuvent étre trouvés dans la base de donnée du
National Institute of Standards and Technologies (NIST). Pour les molécules, on
observe des bandes dues aux transitions vibrationnelles et rotationnelles des
molécules entre ses états excités (Latrasse, 2007). De plus, la spectroscopie
d’émissions et d’absorption permet de déterminer la température des espéces

(température du gaz, température vibrationnelle, rotationnelle).

V.1.2.2. Plasma en phase gazeuse (CO,, No, Ha, Ar)

Dans notre étude, 4 gaz différents sont utilisés comme réactifs dans le plasma : CO3, Ha,

N, et Ar. Nous nous intéressons donc aux propriétés du plasma obtenu avec ces gaz.

De la Fuente et al. (2018) ont étudié la composition d’un plasma CO;-H; par
spectroscopie d’émission optique. H et O sont les espéces dominantes dans le plasma, avec
des traces d’OH. lls se sont basés sur les radicaux OH pour estimer la température
rotationnelle, qui peut étre référée a la température du gaz. Une valeur de 2700 K a été
estimée pour un plasma allumé a 25 mbar avec une puissance de 150 W et un ratio H2/CO
égal a 4. La température électronique a été encore estimée a 1,3 eV (= 15000 K) pour un ratio

H,/CO, = 3.

La molécule de CO; est capable de stocker I'énergie par vibration, di a la grande
différence entre le taux d'excitation vibrationnelle et le taux de relaxation vibrationnelle.
L'énergie vibratoire stockée peut étre utilisée efficacement pour stimuler des réactions
endothermiques telles que la dissociation du CO3, ce qui entraine des vitesses de réaction et

des efficacités énergétiques élevées.

La dissociation du N; est trouvée moindre par rapport a celle du CO; a cause de la
différence d’énergie de dissociation des deux molécules (9,8 eV pour N; et 5,5 eV pour CO3).
Le N est I'intermédiaire lors de la dissociation de I’azote dans un plasma micro-onde (Chave

etal.,, 1991).

L'argon se comporte comme une source d’électrons énergétiques qui favorisent la

dissociation du CO; (Spencer, 2012).

Chen et al. (2017) ont rapporté une diminution de la température électronique lors de

I'ajout d’H; dans le flux du CO,. Ceci induit un affaiblissement de I’excitation vibrationnelle de
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la molécule de CO,, et une diminution de la conversion est obtenue. Par contre, De la Fuente
et al. (2016) ont attribué un caractere catalytique a I’'hydrogéne lors de la dissociation du COa.
Ils ont trouvé une augmentation de la densité électronique, de la température et de la
conversion du CO; apres addition de I’'hydrogéne. Il apparait que le réle de I’hydrogéne n’est
pas encore bien identifié dans la bibliographie, plus de recherches sur ce sujet sont nécessaires
afin de mieux comprendre le réle d’H; dans le procédé de conversion du CO; sous plasma

micro-ondes.

V.1.2.3.  Interaction plasma catalyseur

L’étude de l'interaction plasma catalyseur comprend trois configurations différentes :
dans la premiére, le catalyseur est placé hors de la zone du plasma, appelé post-plasma. La
deuxieme comprend un lit catalytique placé dans le plasma, mais hors de la cavité. Dans la
troisieme configuration, il s’agit de placer le lit de catalyseur dans la cavité, et doncil seraala

fois dans le plasma et sur le chemin des micro-ondes.

Dans le cas d’un lit placé en post-plasma, le réle principal du plasma est de modifier la
composition du gaz arrivant a la surface du catalyseur (Chen et al., 2008). La zone la plus
chaude dans cette configuration est la zone de décharge (plasma) vu que le plasma est
concentré dans la cavité. Un gradient de température peut exister dans le réacteur a cause de

transferts thermiques a travers le tube et les cheminées.

Dans la deuxieme configuration, ou le lit catalytique est dans la zone de décharge (en
contact avec le plasma, hors de la cavité), un double effet coexiste : le catalyseur influe sur les
caractéristiques du plasma, et le plasma influe sur le comportement du catalyseur. La
présence de particules de catalyseur dans le réacteur augmenterait le champ électrique, en
particulier autour des points des contacts entres les particules. Une augmentation du champ
électrique implique des électrons plus énergétiques et donc plus de collisions qui seront
responsables de la dissociation des molécules. (Chen et al., 2008). Cet aspect peut avoir un
double effet sur le procédé. |l est favorable pour la dissociation du CO2, mais en méme temps,
il peut contribuer a la dissociation des hydrocarbures qui peuvent étre formés a la surface du

catalyseur. De plus, cette configuration permet un gradient de température plus uniforme que
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le premier parce que le plasma est propagé dans le réacteur. De plus, la présence du catalyseur
peut entrainer des micro-décharges dans les pores ou des décharges superficielles (effet

Maxwell Wagner).

Le plasma peut également affecter le catalyseur de plusieurs fagons. Le plasma peut
faciliter les réactions catalytiques de surface en enrichissant le flux de gaz avec des especes
activées ou dissociées, ce qui est tres différent de la catalyse thermique ol les molécules de
gaz sont principalement a |'état de base (neutre) lorsqu’elles atteignent la surface du
catalyseur. L'exposition d'un catalyseur a une décharge de plasma a été démontrée dans de
nombreux cas pour modifier la surface du catalyseur. Cela peut se faire par la réduction du

métal actif et/ou I'amélioration de sa dispersion (Chen, 2017).

Dans la troisieme configuration, le lit est placé sur le chemin des micro-ondes et il peut
étre donc chauffé par les ondes en méme temps qu’il soit dans le plasma. Cette configuration
nécessite un contréle de la puissance et des connaissances des propriétés diélectriques du
catalyseur afin d’éviter de fritter le métal ou méme de dégrader le catalyseur a cause du

chauffage excessif.

Le changement de la position du lit catalytique par rapport a la cavité constitue un
moyen de variation de la température du lit. Nous supposons donc qu’une position dont les

conditions seront favorables pour la méthanation du CO; est a trouver.

V.2. Expériences d’hydrogénation du CO, sous plasma
micro-ondes

V.2.1 Montage expérimental
L’installation utilisée pour les essais d’hydrogénation du CO; sous plasma est présentée
sur la Figure V.5.

Cette installation est composée de deux parties : la premiére partie est responsable de
la génération du plasma, la deuxiéme est celle qui comprend I'alimentation en gaz, le réacteur

et la sortie des gaz jusqu’a leur analyse.
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La partie responsable de la génération du plasma comprend principalement un
générateur de micro-ondes (magnétron, Sairem) ayant une puissance maximale de 3000 W et
fonctionnant a une fréquence de 2,45 GHz. Il comprend un isolateur avec un détecteur a cristal
pour protéger le magnétron de la puissance réfléchie. Un adaptateur d'impédance a 3 tiges
plongeantes et un court-circuit coulissant sont utilisés pour minimiser la puissance réfléchie
et assurer une efficacité élevée d’alimentation en énergie de la zone du plasma. Ils permettent
d’optimiser le transfert d'énergie de la source micro-ondes a la décharge (colonne du plasma).
Un générateur de plasma constitué d’une cavité micro-ondes parallélépipédique (Sairem
WR340 ; 86,36 mmx43,18 mm), ayant les mémes dimensions internes que le guide d’onde,
est utilisé pour allumer le plasma dans un tube de quartz de 30 mm de diameétre interne et
1 m de longueur. Cette cavité constitue une source de plasma de type onde de surface, utilisée
pour générer du plasma dans un tube diélectrique, et comprenant deux cheminées qui ne
laisse pas sortir les micro-ondes. Deux tubes ayant les mémes diametres et longueurs sont
utilisés, I'un avec un fritté en quartz (Porosité 2) et I'autre sans fritté, appelé « tube vide »
dans la suite. La cavité est refroidie simultanément avec de I'air comprimé et de I'eau. La paroi
du tube est refroidie a I'air comprimé. Une pompe a vide (Roots), comprenant 6 vitesses de
rotation entre 3600 et 6000 rpm, et permettant d’atteindre un vide primaire de 0,15 mbar,
est raccordée au tube. Cette pompe ne permet donc pas une régulation de la pression dans le

réacteur.

Les réactifs gazeux sont introduits dans le tube a l'aide de trois débitmetres
massiques (Bronkhorst). Un capteur de pression capacitif est utilisé pour mesurer la pression
dans le tube. La température de l'air de refroidissement sortant de la cavité est mesurée a
I'aide d'un thermocouple de type K et celle de la paroi de surface a l'aide d'une fibre optique

(limite maximale de la fibre de 240 °C).

Le gaz sortant du réacteur est analysé par chromatographie phase gazeuse (détaillé dans
la section IV.1). Le gaz a la sortie de la pompe est donc collecté dans des sacs d’échantillonnage

de 3 L de capacité, puis injecté dans le chromatographe.
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V.2.2 Protocoles expérimentaux

D’abord le plasma est allumé dans le réacteur en utilisant un faible débit d'azote tout en
appliquant une puissance comprise entre 800 W et 1000 W. La pression dans le réacteur a ce
stade est comprise entre 1 et 2 mbar. Une fois allumé, le plasma reste dans la cavité et n’arrive
pas a se propager seul en dehors des cheminées sans changement des conditions. Il est
remarqué que I'allongement du plasma dans le réacteur utilisé, ayant un diamétre de 30 mm,
est trés difficile malgré la faible pression (<3 mbar). Un réacteur ayant un diametre plus faible
permet une propagation longitudinale du plasma, ce qui facilite I'arrivée du plasma vers le lit
de catalyseur. Dans les études ou il faut allonger le plasma, un trés faible débit (20 mL.min?)

(pour baisser la pression) avec une forte puissance incidente sont utilisés.

Apres allumage du plasma, les réactifs (CO2 et H;) sont introduits dans le réacteur et le
débit d'azote est ajusté pour maintenir un ratio CO2/H2/N; égal a 1/4/5, comparable a celui

utilisé lors des essais catalytiques sous chauffage classique.

Apres réglage de la puissance incidente, la position du piston est variée en surveillant la
puissance réfléchie. Il est remarqué que lors du déplacement du piston que le plasma passe
d’un état uniforme a un état ol la luminosité est plus forte sur I'un de deux cotés de tube (soit
cOté magnétron soit coté piston). Nous appellerons cet état, ou le plasma est concentré sur

I'une des c6té, plasma « contracté ».

Dans les cas ou le tube avec fritté est utilisé, la position de ce dernier est mesurée par
rapport a la ligne de référence présentée sur la Figure V.5, qui correspond au bas de guide

d’onde.

Le débit total sortant est calculé en utilisant la fraction molaire d’azote dans le gaz

sortant ( yﬂz ) obtenue par I'analyse chromatographique, et son débit a la sortie de la pompe

supposé égal au débit entrant F,\?z , puisque N est inerte dans le procédé :

FO
F=—"

= Equation V.2
Ya,

Une fois le débit total a la sortie connu, le débit molaire de chaque composant a la sortie

est calculé. La conversion du CO; et la sélectivité en produit (CO, CHa,..) sont calculées selon
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les méme équations utilisées dans les essais classiques de méthanation (Equations IV.1 et 2).
Cette conversion correspond a la conversion absolue selon la définition de Snoeckx et

Bogaerts (2017).

O_
X, =100x T
S; =100x —; !

cozxxco2

La conversion totale est calculée selon les équations 1.23 et 24 (Snoeckx et Bogaerts
2017), sachant qu’on considere que seuls le CO; et I'H, subissent une conversion dans le

plasma, et que I'azote ne subit aucune conversion :
X; =) X, =y2 Xog +Y2 - X
T ei =Yco,Nco, T Yh, " An,

L’apport d’énergie spécifique ( SEI ) exprimé en J-cm™ et en €V /molécule (molécule

présente dans le plasma) est calculé selon les équations .20 et 1.21 respectivement.

Le coGt d’énergie EC en €V /molécule convertie est calculés comme suit (issu de

I’équation 1.25) :

_ SEl(eV /molécule,,,)

conv) = Equation V.3
X;

EC(eV /' molécule

V.2.3 Analyse par spectroscopie a émission optique (OES)

Une analyse par spectroscopie a émission optique est faite en collaboration avec Pascal
BOUBERT, du laboratoire CORIA, dans le but d’identifier les espéces chimiques dans le plasma

généré par micro-ondes.

Des acquisitions sont faites avec du plasma libre (sans catalyseur) et avec du catalyseur.
Pour le plasma libre, les acquisitions sont faites a travers la fenétre d’observation de la cavité
montrée sur la Figure V.3. Dans le cas de la présence d’un lit de catalyseur, le lit est placé en
bas de cheminée, le plasma est allongé jusqu’au lit de catalyseur et les acquisitions sont prises

dans la zone du plasma trés proche de la surface catalytique.
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La Figure V.6 présente les spectres d’émission optique obtenus lors d’un essai effectué
avec une puissance incidente de 600 W. Trois mélanges gazeux sont testés : I'azote seul (en
rouge), puis un mélange d’azote et de CO, (CO2/N; =1/5) (en vert), et enfin un mélange

CO3/H2/N2 = 1/4/5 (en violet). Un débit total constant de 200 mL.min! est utilisé.
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Figure V.6. Spectres d’émission optique obtenus lors de trois essais : N; seul (rouge), N»-CO; (vert) et
N»-CO,-H; (violet), 600 W, CO5/H./N, =1/4/5
Les essais effectués avec I'azote seul démontrent la présence de I'azote atomique (N),
moléculaire (N, ) et ionique (N, ). Lors de I'addition du CO;, des nouvelles espéces
apparaissent sur le spectre d’émission telles que CN, NO, CO, de I'oxygéne atomique (0) et du

carbone atomique et ionique (C™).

Apreés I'addition de I’hydrogéne au mélange CO2/N3, les espéces CN et NO ont disparu.
Parmi les especes détectées, les raies de I’hydrogene et I'oxygéne atomiques sont les plus
intenses ce qui montre que ces derniers rayonnent plus intensément que les autres espéces
présentes, avec une intensité de rayonnement supérieure de H, par rapport a d’autres

espéces. Aucun radical CH n’est détecté sur le spectre.
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Ensuite, des acquisitions sont faites en présence d’un lit catalytique dans le réacteur.
Ces essais sont faits avec une puissance incidente de 1600 W, dans le but d’allonger la colonne

de plasma vers le lit catalytique situé en dehors de la cheminée (Figure V.7).

Position de la fibre optique pour
les mesure spectroscopique

Figure V.7. Acquisitions des spectres d'émission optique dans le plasma en contact avec le catalyseur

D’abord des essais sont faits sans gaz diluant, avec un mélange CO»-H; ayant un ratio
molaire égal a 1/4. Le spectre d’émission montre cette fois encore que |'oxygéne et
I’hydrogeéne sont les deux espéces les plus rayonnantes. Le carbone atomique ainsi que I'OH
sont détectés mais avec une intensité de rayonnement moindre. L’addition de I'argon dans le
mélange du gaz a rajouté sur le spectre d’émission les raies de I’Ar atomique, et le CO est
devenu visible. Aucun rayonnement des especes CH et C; n’est détecté. Plusieurs acquisitions
dans des endroits différents du réacteur (dans le plasma libre, au-dessus du catalyseur, dans

le catalyseur) montrent peu de différence entre les différents spectres acquis (Figure V.8).
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Figure V.8. Spectres d'émission optique sur différents positions du réacteur

Une reconstitution du spectre d’émission permet une estimation des températures
électronique et rotationnelle. Une température électronique de 6000 K est trouvée dans le

plasma. La température rotationnelle, proche de celle du gaz, est estimée a 1000 K.

Les résultats obtenus lors de cette étude ressemblent aux résultats obtenus par De la
Fuente et al. (2016) en termes de nature des espéces trouvées dans leur plasma (150 W,
H,/CO2 = 1 et 3). Les auteurs ont rapporté une dominance de I’hydrogéne et I'oxygéne dans le
plasma, avec moins de rayonnement du OH. Par contre, le CO ne semble pas visible sur leur
spectre d’émission. A noter que les auteurs se sont appuyés sur le fort rayonnement de

I’hydrogéne et du CO; dans leur conclusion sur la dominance de ses especes.

V.2.4 Produits de I'"hydrogénation du CO; sous plasma micro-ondes

D’abord, des essais d’hydrogénation du CO. sous PM sont effectués dans le but
d’identifier les produits a la sortie. Ces essais sont faits dans le réacteur vide (sans fritté) dans

les conditions suivantes :

184



Parameétre Valeur Unité

Ratio CO2/H2/ N> 1/4/5

Débit total 400 mL/min
Puissance incidente 500 w
Puissance absorbée 320 W
Pression 300 Pa

Tableau V.1. Conditions utilisées lors des essais d'identifications des produits

L'analyse des produits par chromatographie gazeuse a montré que le gaz sortant est
composé principalement d’'un mélange du CO>, d’H,, du CO, de H,0 et de tres faibles quantités

de CHg, ainsi que de trois autres composés inconnus.

Pour identifier les trois composés inconnus, des analyses par chromatographie gazeuse
de deux mélanges étalons sont réalisées. Le premier mélange contient plusieurs
hydrocarbures (CHa, C2H2, C2Ha, C2He, CsHa, CsHe, CsHs,) ainsi que du CO3, du CO et d’H,, avec
un pourcentage de 1 % de chaque composé, dilué dans 90 % de N,. Le deuxieme est constitué
du méthanol dilué dans I'azote. Les analyses ont montré que I'un des composés inconnus a le

méme temps de rétention du propane, et qu’un autre a le méme temps que le propane.

Pour confirmer la présence du méthanol et du propane dans les produits, et identifier le
troisieme composé, des analyses par chromatographie couplée a la spectrométrie de masse
sont effectuées. Lors de ces analyses, il a été confirmé la présence du propane dans les
produits de I’hydrogénation du CO; sous PM, et le dernier composé inconnu est le cyanogéne
(CaN2). Il a été difficile de confirmer la présence du méthanol parce que les colonnes utilisées
ne sont pas bien adaptées. Nous nous sommes basés donc sur les résultats de I'analyse par
chromatographie gazeuse et sur les résultats des études similaires de la bibliographie (De la
Fuente et al. 2016 ; Maya 2000), et nous avons supposé que |I'un de trois composés est le

méthanol.

Un essai d’hydrogénation du CO; sous PM avec I'argon utilisé au lieu de I'azote comme
gaz diluant a été mené dans les mémes conditions que |'essai précédent pour confirmer si le
cyanogene est vraiment un des produits. L'analyse des produits de cet essai a montré
I'absence de pic qui se référe au cyanogene, ce qui confirme la formation d’un composé
cyanure lors de I'utilisation de I'azote comme diluant.
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L'identification de cyanogéne comme produit de I’'hydrogénation du CO; sous PM parait
différente de ce qui a été trouvé dans la bibliographie. Snoeckx et al. (2016) ont rapporté la
formation de N,O et des différents NOx lors de leur étude sur I'effet de la présence de N3 sur

I’hydrogénation du CO; dans un plasma DBD.

L'azote a été gardé comme diluant dans nos études pour des raisons liées a I'analyse
chromatographique, surtout que le cyanogéne n’a été identifié qu’a I’état de traces dans le
mélange de produits. En effet, I'argon est le gaz vecteur utilisé dans notre chromatographe,
et il est nécessaire d’utiliser un gaz étalon dans le mélange de réactif pour pouvoir quantifier
les produits a la sortie du réacteur. On considére donc que la conversion de I'azote est nulle,

et comme déja mentionné, elle n’est pas intégrée dans le calcul de la conversion totale.

V.2.5 Réduction du CO; sous plasma micro-ondes

V.2.5.1.  Effet de débit total et de la puissance incidente

L'effet du débit total des réactifs sur la conversion du CO,, I'efficacité énergétique et le
colt d’énergie est étudié en variant le débit entre 100 et 400 mL.min?, pour un ratio
CO2/H2/N; fixe égal a 1/4/5. La puissance incidente est variée entre 300 et 600 W. La position
du court-circuit est réglée de telle facon a obtenir un plasma uniforme sur toute la section de
tube. Cette configuration est choisie pour éviter la formation d’un plasma concentré sur un

coté du réacteur ce qui peut 'endommager.

Des débits et des puissances plus forts sont évités a cause de I'augmentation de la
température du réacteur qui peut dépasser la température de fusion du quartz. Cette
augmentation de la température est suivie en mesurant la température de l'air de
refroidissement a la sortie de la cavité micro-ondes, et a la paroi du tube jusqu’a 230 °C
(température supportée par la fibre optique). On remarque que la colonne du plasma tend a
se contracter en augmentant le débit, ce qui est un résultat de I'augmentation de la pression

dans le réacteur.

La Figure V.9 présente |’évolution de la puissance absorbée en fonction de la puissance
incidente a 4 débits totaux différents. A noter que la position du court-circuit est gardée fixe

lors de cette étude.
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Figure V.9. Puissance absorbée en fonction de la puissance incidente a différents débit total, tube
vide, CO,:H>:N,=1:4:5

La puissance absorbée augmente avec I'augmentation de la puissance incidente pour un
méme débit entre 300 et 500 W, ainsi qu’en augmentant le débit total a la méme puissance
incidente pour tous les débits. Plus de puissance est donc absorbée par le plasma lorsque le

débit, et donc la pression, augmentent.

La variation du débit total induit une variation de la pression dans le réacteur car la
vitesse de rotation de la pompe est constante. La Figure V.10 présente la variation de la
pression dans le réacteur en fonction du débit total a différentes puissances incidentes. Cette
figure montre que la pression dans le réacteur augmente de 1,5 a 3 mbar en augmentant le
débit total de 100 & 400 mL.minl. Cette augmentation de la pression implique des
changements dans les caractéristiques du plasma, surtout sur la densité et la température
électronique. La variation de la pression et de la température de I'air de refroidissement sont

présentés sur la Figure V.10.
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Figure V.10. Pression dans le réacteur et température du courant d’air de refroidissement en fonction
du débit total a différentes puissances incidentes

La température du courant d’air de refroidissement est surveillée lors de cette étude. I
sert a déduire les tendances de la variation de la température du gaz en fonction du débit total
et de la puissance du plasma. La température du courant d’air augmente avec le débit total
et la puissance incidente. Comme montré sur la Figure V.10, 'augmentation du débit entraine
une augmentation de la pression. Latrasse (2007) a rapporté une diminution de la densité du
plasma lors de 'augmentation de la pression de I'oxygeéne dans son plasma. Dans notre cas,
I'augmentation de la température avec la pression peut favoriser la recombinaison et

diminuer les vibrations des molécules de CO;, ce qui impliquerait une diminution de la densité

du plasma.
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La variation de I'apport d’énergie spécifique (SEI) en fonction du débit total et de la
puissance incidente est présentée sur la Figure V.11. Il est constaté que pour un débit fixe, SEI
augmente avec I'augmentation de la puissance incidente (et donc de la puissance absorbée
selon la Figure V.9), et donc plus d’énergie est amenée dans le plasma, ce qui implique un
plasma plus énergétique. SEl diminue avec I'augmentation du débit total, ce qui est normal

selon sa définition. SEI varie entre 10 et 40 eV/molécule lors de cette étude (entre 39 et

160 J.cm3).
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Figure V.11. SEl en fonction du débit total et de la puissance incidente

La Figure V.12 présente I'évolution de la conversion du CO; en fonction du débit total a
4 puissances incidentes différentes. La conversion du CO; atteint une valeur maximale de 84 %
avec un débit total de 100 mL/min et une puissance incidente égale a 600 W (Pabs = 270 W). La
conversion du CO; diminue avec I'augmentation du débit total. En effet, une augmentation du
débit total entraine une augmentation de la vitesse et donc une réduction du temps de séjour,
ce qui contribue a la diminution de la conversion. Par contre, la conversion augmente avec
I'augmentation de la puissance incidente jusqu’a 500 W et stagne. Ce comportement
ressemble a la variation du SEI présentée sur la Figure V.11. L'augmentation du SEl induit une
augmentation de la conversion du CO;. La similarité des SEIl pour les puissances incidentes 500

et 600 W est la cause de I'obtention des conversions égales.
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Figure V.12. Effet du débit total et de la puissance incidente sur la conversion du CO,, tube vide,
CO4/H:/N; = 1/4/5

L'augmentation de la puissance incidente induit une augmentation de la conversion du
CO; a cause de I'augmentation de SEI (Figure V.11). A noter que la position du court-circuit
n‘est pas changée lors de I'augmentation de la puissance incidente et du débit total.
L'augmentation de la puissance absorbée, et donc de I'apport d’énergie spécifique, implique
des électrons plus énergétiques qui entrent en collision avec les molécules de gaz et dissocient

le CO..

Il apparait que la conversion du CO; dans le plasma est gouvernée en premier lieu par
I'apport d’énergie spécifique (SEI), et puis par le temps de séjour dans la colonne du plasma.
De plus, I'effet de la pression, et la diminution de la densité résultante, peut-étre une raison
de la diminution de la conversion du CO; a cause de moins d’excitations vibrationnelles du

COa,.

Les analyses chromatographiques montrent que le CO est le produit principal de la
réaction. Le CO; est principalement réduit en CO dans le plasma. La Figure V.13 montre que la
sélectivité du CO n’est pas tres affectée ni par le débit total, ni par la puissance incidente, et
atteint environ 90 % dans tous les essais. A noter que l'incertitude sur les mesures de CO peut

atteindre 7 % (sur la valeur mesurée).
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Figure V.13. Sélectivité en CO en fonction du débit total pour différentes puissances incidentes, tube
vide, CO»/H:/N> = 1/4/5

Comme montré dans la section précédente, de trés faibles quantités de méthane, de
méthanol, de propane et de cyanogene sont formées. La quantité de méthanol produite est
de 'ordre de 1000 ppm, alors que celle du méthane est plus faible et n’a pas dépassé 20 ppm
pour tous les débits et les puissances testées. Le propane est produit avec une quantité de

100 a 150 ppm. Une estimation des erreurs sur les mesures chromatographiques montre une

erreur de +£15 ppm.

Le bilan carbone varie entre 90 % et 98 % lors de ces essais. Un dép6t de carbone sur la

paroi de tube a été remarqué a l'issue de certaines expériences.

Le colt d’énergie, présenté sur la Figure V.14, diminue avec l'augmentation du débit
total de 220 a 77 eV/molécule convertie, a cause de la diminution de I'apport d’énergie
spécifique (SEI). Le colt d’énergie se trouve trés peu influencé par la puissance incidente
malgré I'augmentation de la puissance absorbée, et donc de SEl, ce qui peut étre di a une
conversion totale plus forte qui a pu compenser I'augmentation de SEI, et donc amener a des

co(ts d’énergie comparables.
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Figure V.14. Codt d'énergie en fonction du débit total, tube vide, CO,/H,/N, = 1/4/5
Donc, un cout d’énergie minimal est obtenu avec le débit le plus fort de 400 mL.min™'.
Par contre, et pour une puissance incidente de 600 W, la conversion obtenue avec ce débit
est égale a 68 %. Un compromis entre la conversion et le cout d’énergie est a trouver en
étudiant la variation de la conversion et de colt d’énergie en fonction de I'apport d’énergie

spécifique.

V.2.5.2.  Effet de ratio H2/CO;

L'effet du ratio H,/CO; est étudié en le variant entre 1 et 6. La puissance incidente est
fixée a 600 W et le débit total a 100 mL/min. Une pression autour de 1,8 mbar est mesurée.
Lors de cette étude, le plasma est optimisé vu que le débit est faible (et donc la pression est
encore faible) et il n’y a aucun risque de fondre le tube. La puissance absorbée est a ~85 % de

la puissance incidente a chaque essai (Figure V.15).
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Figure V.15. Puissance absorbée en fonction du rapport H,/CO;

La puissance absorbée ne varie pas trop avec I'augmentation du rapport H2/CO,. Une
légére augmentation de 20 W est enregistrée en augmentant le rapport H,/CO, de 1 a 6. Ceci

peut étre obtenu a cause de I'utilisation d’un débit total constant de réactifs.

La Figure V.16 montre I'effet du ratio H»/CO; sur la conversion du CO; (a) et Hz (b). Une
forte conversion du CO2 est obtenue méme avec le ratio H2/CO, de 1. Cette conversion a
augmenté de 95,2 % pour un ratio de 1 a 97,2 % pour un ratio de 6. A noter que l'incertitude
sur le calcul de la conversion est estimée a 1,1 % lors de ces essais. La conversion du CO; est
guasi-totale méme pour un ratio égal a 1, et donc nous n’attendons pas une amélioration de

cette conversion lors de I'ajout de I’hydrogene.

Cependant, la conversion de I’hydrogene diminue avec I'augmentation du rapport
H2/CO.. En effet, 'augmentation de la pression partielle de I’hydrogéne tout en conservant un
SEl quasi-constante (car Paps varie trés peu et le débit total est constant) peut étre la raison de

la diminution de la conversion d’H..
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Figure V.16. Effet du ratio H,/CO; sur la conversion du CO; (a) et sur la conversion d’H; (b),
débit total = 100 mL/min, Pi = 600 W

La conversion du CO; varie trés peu avec 'augmentation du ratio H2/CO, ainsi que la
conversion d’hydrogéne diminue en augmentant sa quantité. Ce comportement ne suit pas la
thermodynamique d’une réaction chimique et nous porte a supposer que la conversion de

deux molécules s’agit d’'une dissociation provoquée par le plasma.

Le co(t d’énergie (Figure V.17) augmente avec le ratio Hy/CO, de 234 a
469 eV/molécule. Cette évolution est due a la diminution de la conversion totale ( X; ) lors de

I’augmentation de ratio H,/CO,. La conversion totale a diminué de 32,6 % a 17 % en
augmentant le rapport H,/CO; de 1 a 6. Cette diminution de la conversion totale est due a la

diminution de la conversion d’hydrogene lors de I'augmentation de sa teneur de 35 a 23 %.
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Figure V.17. Co(t d'énergie en fonction du rapport Hy/CO>

V.2.5.3.  Effet de la dilution par N;

Le pourcentage N dans le mélange réactionnel a été varié entre 20 % et 50 % (v/v) afin
d’étudier I'effet de la dilution par N sur I’hydrogénation du CO,. Les débits du CO; et du H»
ont été fixés a 40 mL/min et 160 mL/min respectivement, tandis que le débit d’azote a été
varié entre 50 et 200 mL/min. La variation du débit a entrainé une variation de la pression
entre 2,8 et 3,1 mbar. Lors de cette étude le plasma a été centré et une puissance incidente
de 300 W a été utilisée, pour éviter une augmentation de la température de réacteur lors de
I'augmentation du débit d’azote. Une puissance absorbée entre 220 et 227 W a été alors
enregistrée (Figure V.18 a). Le SEl a diminué de 53 a 34 eV/molécule en augmentant la teneur

d’azote a cause de I'augmentation du débit total.
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Figure V.18. Puissance absorbée et SEl en fonction du pourcentage d'azote

Les résultats présentés sur la Figure V.19 montre une légére diminution de la conversion
du CO;avec I'augmentation du pourcentage d’azote dans le mélange de réactifs. La conversion
a diminué de 56 % pour un pourcentage d’azote de 20 %, a 50,4 % pour un pourcentage de
50 %. Cette diminution peut étre rendue a la diminution de SEI et a I'augmentation de la
teneur d’azote dans le mélange. La diminution du SEI implique moins d’énergie amenée au
systeme et donc moins de conversion. L'augmentation de la teneur d’azote induit une
compétition a absorber I'énergie entre N; et les autres molécules. L’azote est une molécule a
haute énergie dans le plasma, elle peut stocker de I'énergie par vibration et par rotation et
donc, une partie de la puissance incidente peut étre stockée par I'azote au lieu d’étre utilisée

pour dissocier le CO;.
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L’addition d’un diluant entraine donc une diminution dans la conversion totale et une

augmentation du co(t d’énergie, ce qui nous porte a recommander de travailler sans dilution.
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Figure V.19. Effet de la dilution par N, sur la conversion du CO,, FH2 =160 mL/min,
Feo, =40 mL/min, Hy/CO, =4

L'augmentation du co(t d’énergie est due a la diminution de la conversion d’hydrogéne,

et donc de la conversion totale.
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Figure V.20. Conversion d'H; en fonction du pourcentage de N>

Les résultats des essais montrent que la dilution par N2 n’a pas un effet bénéfique sur la
conversion du CO; et sur le co(it d’énergie. La conversion du CO; diminue avec I'augmentation
de la teneur de Ny, et le colt d’énergie augmente car d’abord le débit total augmente en
conduisant a une diminution en SEl, et en plus, une partie de I'énergie est consommée par
I'azote. L’élimination de I'azote peut influer donc positivement la conversion et le co(t

d’énergie.

Cependant, la dilution a I'argon peut étre plus avantageuse parce que la molécule
d’argon stocke moins d’énergie que |'azote et le plasma d’argon est moins énergétique d’un
plasma azote. De plus, I'argon est un gaz inerte et il supprime le probléme des interactions

chimiques dans le plasma.
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V.2.6 Reéduction catalytique du CO; sous plasma micro-ondes

Le tube comprenant un fritté est utilisé pour effectuer ces essais. L’hydrogénation du
CO; est effectuée en post-plasma, et donc le plasma est généré dans la cavité et le lit est placé

a-13,5 cm de la ligne de référence (Figure V.5).

D’abord, les extrudés d’alumine sont utilisés pour évaluer I'effet du support du
catalyseur sur les réactions ayant lieu dans le plasma. Ensuite, le catalyseur 20Ni_C450, trouvé
le plus actif pour la méthanation du CO; sous chauffage classique dans le Chapitre 1V, est utilisé
dans le réacteur. Ce catalyseur est utilisé en forme d’extrudés. Deux masses sont utilisées: 1 g
et 5 g. Lors de cette étude, la colonne du plasma ne dépasse pas la cavité, et le lit catalytique

est placé en dehors du plasma.

La Figure V.21 montre une comparaison de la puissance absorbée et de SEl lors de deux
essais de réduction du CO; avec et sans extrudés d’alumine. La puissance absorbée augmente
lors du passage du tube vide au tube avec fritté contenant le lit d’alumine. A noter qu’une
pression de 2 mbar est mesurée dans le tube vide, alors que cette pression a monté a 6,7 mbar
lors de I'utilisation du tube avec fritté contenant le lit d’alumine, ce qui est considéré comme
effet de la présence d’un fritté, qui constitue une perte de charge dans le circuit de pompage.
Il est montré dans le paragraphe 2.5.1 que I'augmentation de la pression dans le réacteur
entraine une augmentation de la puissance absorbée, et donc, I'augmentation de la pression
résultant de la présence du fritté et du lit d’alumine dans le tube implique un changement des
propriétés du plasma et donc une augmentation de la puissance absorbée de 286 a 450 W.
Cette augmentation de la puissance absorbée résulte en une augmentation du SEI de 21 a

34 eV/molecule.
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Figure V.21. Puissance absorbée et SEl lors de deux essais avec et sans alumine
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La Figure V.22 présente une comparaison de la conversion du CO,, d’'Hy, et de la
production du méthane et du méthanol avec et sans extrudés d’alumine. Le ratio CH3OH/CH4

est aussi présenté.
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Figure V.22. Comparaison de la conversion du CO; et de la production du méthane et du méthanol
en ppm entre le tube vide et les extrudés d'alumine, Pi = 600 W, débit total = 200 mL/min,
position - 13,5 cm,

La conversion du CO2 a augmenté de 75,7 % sans alumine, a 88 % lors de I'essai avec5 g
d’alumine. Cette augmentation de la conversion ne résulte pas nécessairement de la présence
de I'alumine, mais de I'augmentation de SEl. La quantité du méthanol produite a diminué de

912 ppm a 297 ppm apres utilisation de I'alumine, alors de celle du méthane a augmenté de
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7 a 49 ppm. Nous supposons que c’est un effet de I'alumine et pas des conditions opératoires
car dans la section 2.5.1 ou les conditions opératoires ont été variées, la quantité de méthane
et de méthanol est quasi-constante. La quantité de méthane est beaucoup plus faible par
rapport a celle du méthanol, le ratio CH3OH/CH4 a diminué en passant de tube vide a un
réacteur contenant un lit d’alumine, ce qui indique que I'alumine défavorise la formation de

méthanol. La sélectivité en CO n’a pas varié entre les deux cas (97 %).

La Figure V.23 montre la variation de la pression et du SEl entre le tube vide, le tube
contenant 1 g et 5 g de catalyseur. D’abord, la pression augmente de 2 mbar dans le tube vide
a 6,8 mbar dans le tube avec fritté contenant le catalyseur. En passant d’un lit contenant 1 g
a un autre de 5g de catalyseur, la pression dans le réacteur a légérement augmenté a
7,4 mbar. L'utilisation d’un lit de catalyseur implique donc une légere augmentation
supplémentaire de la pression dans le réacteur, et plus la quantité de catalyseur est

importante, plus la perte de charge dans le circuit de pompage est importante.
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Figure V.23. Variation de la pression et de SEI lors d I’utilisation du réacteur avec un lit catalytique de
deux masse différentes

L'apport d’énergie spécifique a augmenté en passant du tube vide au tube contenant du

catalyseur, mais entre les deux masses de catalyseurs le SEl est similaire.

La Figure V.24 présente les résultats obtenus lors des essais d’hydrogénation catalytique
du CO; sous PM. Une comparaison entre le tube vide et les deux masses de catalyseur
20Ni_C450 est présentée en termes de conversion du CO,, d’Hy, de production de méthane et

de méthanol (en ppm).
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Figure V.24. Essai d'hydrogénation catalytique du CO; sous plasma micro-ondes Paps = 450 W, débit

total = 200 mL/min, position -13,5 cm

Cette figure montre que la conversion du CO; a augmenté de 75% a 93 % lors de

I'utilisation de 1 g de catalyseur. Cette augmentation de la conversion peut étre due a la fois

a la présence du catalyseur et a I'augmentation de SEl. Une légere augmentation de la

conversion a 94 % est obtenue aprés augmentation de la masse de catalyseurde 1 ga5 g. La

synergie entre le plasma et le catalyseur se voit encore sur la production du méthane et du

méthanol qui ont augmenté apres ajout de catalyseur. La production de méthanol a augmenté

de 900 ppm a 1900 ppm. Le ratio CH30H/CH4 a diminué avec I’addition de catalyseur dans le

réacteur de plasma, ce qui montre que la synergie plasma-catalyseur au nickel implique une

vitesse de production de méthane plus élevée que celle du méthanol. La quantité de méthane

produite avec catalyseur est 5 fois plus grande que celle sans catalyseur, alors que celle du

méthanol est 2 fois plus grande que la quantité obtenue avec le plasma seul.
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La position du lit de catalyseur a été ensuite variée dans le but d’évaluer son effet sur
les produits obtenus. Le lit de catalyseur a été déplacé d’une distance de -20 cm de la ligne de
référence jusqu’a arriver a cette ligne (position 0). Le plasma est concentré dans la cavité et il
est difficile de savoir le moment ou le lit touche le plasma. La durée entre deux essais est de
30 min environ, et donc le lit catalytique est a I’état stationnaire lors du prélévement du gaz a

la sortie.

Une puissance incidente de 600 W et un débit total de 200 mL/min sont utilisés. Une
puissance absorbée de 430 W est gardée constante pour chaque position dans le but de
détecter la position ou l'influence de la température est le plus visible. La pression a varié

entre 6,4 et 8,7 mbar a cause de la variation de la position lors de ces essais.

La Figure V.25 présente la conversion du CO;, la pression dans le réacteur (a), et la
production du méthane en ppm (b) en fonction de la position de fritté par rapport a la ligne

de référence définie sur la Figure V.4.
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Figure V.25. Effet de la position du lit de catalyseur sur la conversion du CO, (a, bleu), sur la pression
(a, courbe orange) et sur la production du méthane (b)

Il apparait que la conversion n’est pas affectée par la position du fritté. Sauf pour la
position 0, la conversion a diminué de 93 % a 78 %. La pression a commencé a augmenter a
partir de la position -4 cm, ce qui constitue une indication d’'un changement de la
configuration, soit un contact entre le lit de catalyseur et le plasma. Cette augmentation de la
pression devient plus forte lors du passage a la position 0 cm. L'augmentation de la pression
lors d’'un contact entre le catalyseur et le plasma peut étre référée a une variation de la densité

du plasma ce qui a favorisé la recombinaison et donc a diminué la conversion.

De plus, lors de I'insertion du lit catalytique dans la cavité, une partie de la puissance des
micro-ondes peut étre consommée par les grains de catalyseurs, qui ne sont pas transparents
aux micro-ondes. Ceci peut affaiblir la puissance du plasma et donc diminuer le taux de

dissociation du CO; par le plasma.

204



La quantité de méthane produite en ppm (b) tend a augmenter en rapprochant le lit de
catalyseur de la cavité. Cela peut s’expliquer par la variation de la température du lit avec sa
position. L’'augmentation importante de la production de méthane a la position 0 peut
provenir de la variation de la densité du plasma causée par le catalyseur, en plus de I'effet
catalytique de ce dernier. Nous avons également remarqué pendant cet essai I'arrét de la
production du méthanol pour les distances de moins de 10 cm de la ligne de référence. Ceci
peut s’expliquer par une augmentation de la température a des valeurs qui défavorisent la
méthanolation, qui est favorisée a basse température (200 a 300 °C), surtout que le catalyseur
utilisé n’est pas sélectif envers le méthanol. Une sélectivité en CO de 92 a 95 % a été obtenue

lors de ces essais.

Le manque d’une production significative de méthane s’explique peut-étre par I'labsence
de conditions favorables pour la méthanation en termes de température de lit. Méme s'il est
possible de modifier la température du lit en variant sa position dans le tube, cette variation
reste faible (selon les mesures a la paroi du tube). Une variation significative de la température
du lit peut avoir lieu en le déplacant dans la zone de décharge (colonne de plasma). Et puisque
le plasma est contracté lors de cet essai, en se rapprochant de la cavité, il est probable de
passer d’'une faible température (moins de 100 °C) a des centaines de degré Celsius sur
guelgues millimétres, et donc de passer d’une basse température ou le catalyseur n’est pas
capable de convertir le CO (ou le CO2 non dissocié) en méthane, a de trés fortes températures

ou la thermodynamique favorise la production du CO.

Pour cela, il est décidé d’allonger le plasma en dehors de la cavité, et de le faire traverser
le lit de catalyseur. Le but est de ramener les espéces actives vers le catalyseur, tout en

conservant une température relativement basse.

Nous avons constaté la difficulté d’allonger le plasma en présence de I'H; qui cause la
contraction du plasma et avec I'azote comme diluant. Nous avons donc décidé de changer le
diluant pour de l'argon. Pour réussir a allonger le plasma, il est nécessaire de baisser la
pression, et donc le débit total de gaz a été abaissé a 20 mL/min. Une puissance incidente de
1120 W est utilisée. Le court-circuit et I'adaptateur d’impédance sont réglés pour absorber la
totalité de la puissance incidente. Le lit est placé 16 cm en dessous de la ligne de référence.
Une quantité de méthane de 333 ppm est obtenue lors de cet essai. Cette quantité est égale

a 66 fois celle obtenue lors de I'essai d’hydrogénation du CO; en mode post-plasma dans la
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méme position du lit. La quantité de méthanol a diminué a 468 ppm. Malgré le fait que les
conditions opératoires sont trés différentes entre les deux essais, la production du méthane
est trés peu influencée par la puissance du plasma, le débit total et la pression (section 2.5.1).
Des essais supplémentaires doivent étre donc effectués pour valider si c’est I'effet de
I'introduction du lit dans le plasma qui a amené a produire plus du méthane, ou si c’est juste

un effet des conditions dans lesquelles cet essai est effectué.

V.3. Conclusion

Dans ce chapitre,une investigation de la relation entre les trois domaines intervenants
dans notre étude : les micro-ondes, le plasma et les procédés a été réalisée. La génération du
plasma a partir des micro-ondes par accélération des électrons dlle au champ électrique est
détaillée. La propagation des micro-ondes dans le plasma ainsi que I'effet des propriétés du

plasma sont traités.

L’analyse d’un plasma libre généré a partir des mélanges CO2/H2/N2 par spectroscopie
d’émission optique montre la présence de I'oxygene, de I’hydrogéne et de I'azote atomique,
le CO, le CN le N, et le COF. L’analyse du plasma en présence du catalyseur ne montre pas

une modification dans le spectre.

Le gaz récupéré a la sortie de la pompe est analysé par chromatographie gazeuse
couplée a un TCD et un FID, puis par une autre couplée a la spectrométrie de masse. Les
différentes analyses montrent que le produit principal de I’'hydrogénation du CO2 sous plasma
est le CO (avec une sélectivité supérieure a 90 %), avec de tres faibles quantités de le CHg,
CH3OH et CsHs (dans I'ordre de quelques ppm). Un autre composé est identifié a I'état de

traces est le cyanogene lorsque |'azote est présent dans le mélange.

Les essais d’hydrogénation du CO; sous plasma micro-ondes sans catalyseur, et avec
catalyseur en position post plasma (hors colonne du plasma) montre que le CO, converti est
principalement dissocié par le plasma et que les chances d’intervention d’une réaction
chimique dans sa conversion sont tres faibles. Par contre, I'insertion du lit dans la cavité a
montré une augmentation de la production du méthane malgré la diminution de la

conversion.
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L'augmentation de la pression partielle d’H, dans le mélange n’est pas bénéfique pour
la conversion du CO,. Aucune amélioration dans la production de méthane n’est obtenue. De
plus, I'utilisation de I'azote comme diluant ne parait pas avantageuse vu la diminution de Ia

conversion et I'augmentation du co(t d’énergie obtenues.

Finalement, il parait que le positionnement du lit catalytique dans la zone du plasma
peut étre plus intéressant du point de vue production du méthane que la position post plasma.
Ceci est a étudier en détail et a valider par des travaux complémentaires pour identifier I'effet

du catalyseur sur la densité du plasma.

207



Conclusions générales et perspectives

Les principaux objectifs de ce travail de recherche ont été : (1) le développement d’un
procédé de méthanation du CO, compétitif a ceux existants et rapportés dans la bibliographie
dans le cadre du concept Power-to-Gaz, (2) le développement d’un catalyseur performant
pour la méthanation qui assure une production élevée de méthane a basse température et
une résistance a la désactivation, (3) le développement d’'un modele cinétique a partir
d’expériences réalisées dans un réacteur pour lequel des phénomenes thermiques sont a
considérer et (4) la conception d’un procédé de méthanation du CO; sous plasma micro-ondes

et I’étude des interactions plasma-catalyseur.

Des catalyseurs a base de Ni et Ni-Co supporté sur y-Al,03 ont été préparés sous forme
d’extrudés par imprégnation humide. La teneur en nickel a été variée entre 5 et 25 %, et celle
du cobalt entre 3 et 10 %. Deux températures de calcination ont été utilisées : 450 et 600 °C.
Les catalyseurs préparés ont été ensuite caractérisés par DRX, adsorption Nz, H,-TPR et

adsorption CO et pyridine suivie par FTIR in-situ.

Les caractérisations effectuées sur les catalyseurs au nickel ont souligné I'importance de
la température de calcination et de la teneur en nickel sur la nature des espéces présentes a
la surface de catalyseurs. Une température de calcination de 450 °C favorise la formation de
I’oxyde de nickel (NiO) réductible a plus basse température que les spinelles (NiAl,04). De plus
les catalyseurs calcinés a 450 °C montrent une dispersion du métal et une surface spécifique
BET plus élevées que celles des catalyseurs calcinés a 600 °C. L’augmentation de la teneur en
nickel de 5 a 20 % résulte en une amélioration de I'activité du catalyseur a cause de la
formation de plus d’oxyde de nickel (NiO). De plus, il est constaté que la |égere augmentation
de la taille des particules de nickel entre 5 et 20 % Ni favorise I'activité du catalyseur en
méthanation. L'augmentation de cette taille implique des faibles interactions nickel-support
ce qui favorise la formation de NiO et augmente la réductibilité du catalyseur. Une teneur de
20 % en nickel a été trouvée optimale lors des essais catalytiques de méthanation du CO2 dans
un réacteur a lit fixe. L’activité catalytique supérieure de ce catalyseur est expliquée par une
meilleure réductibilité parmi les catalyseurs au nickel, et un pourcentage d’especes bien

dispersées le plus élevé.
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L’addition du cobalt sur les catalyseurs a base de nickel a impliqué un effet opposé sur
la dispersion du métal et sur sa réductibilité. Ce double effet a dicté I'activité catalytique des
catalyseurs, et donc il n’a pas été possible de voir une amélioration avec les catalyseurs a
20 % Ni dopés au cobalt a cause de la contrebalance entre la réductibilité et la dispersion des
métaux. Une amélioration de I'activité de catalyseur 10Ni10Co a basse température a été
obtenue grace a de I'augmentation de sa réductibilité sans aucune affectation de la dispersion
du métal. Nous supposons donc qu’un effet positif du cobalt sur I'activité des catalyseurs est
visible a faible teneur en nickel. De plus, la diminution de I'acidité du catalyseur apres addition

du cobalt peut étre favorable pour I'adsorption du CO;, qui a un caractere acide.

L’évaluation de la stabilité des trois catalyseurs 20Ni_C450, 10Ni_C450 et 10Ni10Co
dans la méthanation du CO; a 350 °C montre une stabilité remarquable pendant 200 h de
réaction, et supérieure par rapport a ce qui est rapporté dans la bibliographie. Aucune
diminution de la conversion du CO;, ni de la sélectivité en méthane n’est détectée pendant
les 200 h. La comparaison de la production de méthane obtenue avec ces trois catalyseurs
avec des catalyseurs similaires de la bibliographie montre qu’ils sont parmi les plus

performants en termes de production de méthane par gramme de nickel (ou de catalyseur).

En fin de cette partie expérimentale sur les catalyseurs, les extrudés du catalyseur
20Ni_C450, trouvé le plus actif en méthanation, ont été testés dans un réacteur de plus grand
diameétre (R2), dans le but de définir leur performance a plus grande échelle. L’activité du
catalyseur n’a pas été trop affectée lors du passage de la poudre aux extrudés et un facteur

d’efficacité de 0,79 a été estimé.

Une modélisation cinétique dans le réacteur a été menée compte tenu de la forte
exothermicité de la réaction. Les données nécessaires a la modélisation cinétique ont été
récupérées dans le réacteur R1 (diamétre interne 4 mm) contenant 0,5 g de catalyseur dilué
dans 0,5 g d’alumine. Un modeéle de réacteur permettant une estimation de la température
sur la longueur du lit catalytique et de la conversion locale en fonction de la température a
été développé. Le modele cinétique empirique de Lunde et Kester (1973) a été utilisé pour en
sortir une loi de vitesse exprimée en fonction de la conversion locale dans le lit catalytique. Le
modele cinétique développé permet une bonne prédiction de la conversion pour des
températures du four entre 200 et 400 °C des ratio H,/CO; entre 1 et 9, ce qui constitue une

extension des conditions par rapport aux résultats de Lunde et kester (1973). Cependant, le
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modele de réacteur couplé a ce modele cinétique ne tient pas compte de la conduction
latérale de chaleur dans le tube en acier inoxydable et a travers la laine de quartz situé au-
dessus du lit catalytique, et donc, une surestimation de la température a I'entrée du réacteur
est obtenue. Les conversions prédites dans le réacteur R3 sont donc plus élevées que celles

obtenues expérimentalement.

Dans le dernier chapitre, un travail prospectif visant a relier les trois domaines :
micro-ondes, plasma et procédés est menée. La différence des notions entre ces différents
secteurs, telles que la température, la nature des espéces et la conversion est détaillée.
L’analyse du plasma par spectroscopie d’émission optique montre que les espéces présentes
dans le plasma (selon le cas) sont I’hydrogene, I'azote et I'oxygéne atomique, le CO, le CN,
I’OH, le N2* et le COy*. Les essais d’hydrogénation du CO2 sous plasma seul montrent une
dominance de la dissociation du CO; dans le plasma en CO, avec la formation d’une faible
guantité de méthane et de méthanol. La conversion du CO; est affectée dans ce cas par
I'apport d’énergie spécifique (SEl), par le débit total et par la pression dans le réacteur.
L'augmentation de SEl implique une augmentation de la conversion du CO; car plus d’énergie
est apportée au systeme. Tandis que I'augmentation de débit total induit une réduction de
temps de séjour et donc une diminution de la conversion. La dilution par 'azote des gaz
entrant dans le réacteur ne parait pas souhaitable. En effet, sa présence entraine de formation

de produits secondaires indésirables dans notre étude, et augmente le colt d’énergie.

Le couplage plasma-catalyseur en mode post plasma (lit catalytique hors colonne du
plasma) n’est pas bénéfique pour la production du méthane. L'insertion du lit catalytique dans
la colonne du plasma parait plus intéressante car elle permet un contact direct entre les
espéeces excitées et la surface du catalyseur. Les essais effectués dans ce chapitre ne
permettent pas une production significative du méthane, mais ils mettent en place une base
pour démarrer un projet de recherche ciblé vers la production de méthane en utilisant le

plasma mico-ondes.
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Perspectives

Plusieurs perspectives peuvent étre envisagées dans le cadre des conclusions de cette

these.

L'effet du cobalt sur les catalyseurs a base de nickel a été identifié. Par contre, I'étude
portant a faire varier la teneur en nickel et en cobalt dans le but de trouver les pourcentages
de métaux qui permettent une meilleure activité de catalyseur a basse température doit étre
complétée. De plus, des analyses par spectroscopie infrarouge operando en utilisant les deux
catalyseurs, a base de nickel seul et a base de nickel cobalt, permettraient d’identifier I'effet

du cobalt sur le mécanisme de la réaction de méthanation du CO,.

De plus, en termes de maitrise de la thermicité, il a été montré dans cette thése que
I'augmentation de la teneur en nickel favorise la réaction et donc conduit a plus
d’exothermicité. Il sera donc intéressant de réaliser des essais catalytiques dans un réacteur
rempli avec des catalyseurs au nickel ayant différentes teneurs en métal, et dont le gradient

de nickel serait croissant entre I’entrée et la sortie du réacteur.

Dans le cadre du projet GENCOMM, le CO; provient d’un biodigesteur mélangé avec du
méthane, de I'’eau et du H,S. Il sera donc important de créer une matrice plus proche du gaz
réel pour tester un catalyseur au nickel et un autre au cobalt et évaluer leur stabilité dans les
conditions réelles de fonctionnement. Il est vrai que des processus de séparation et de
purification du gaz peuvent étre utilisés en amont du réacteur de méthanation, mais la
possibilité d’alimentation du réacteur par le mélange provenant du biodigesteur en direct sans

impacter le catalyseur en place constitue un enjeu économique et énergétique.

Les données nécessaires a la modélisation cinétique doivent étre récupérées dans un
réacteur qui ressemble au réacteur R3 avec plus de thermocouples dans le but de vérifier le
profil de température dans le lit. Plus de parameétres doivent étre mesurés tels que la
température a la paroi du réacteur. De la poudre de catalyseur ayant une taille inférieure a
100 um doit étre diluée dans I'alumine, ou dans un matériau plus conducteur tel que le SiC,
pour limiter au maximum l'effet de I'exothermicité de la réaction et des limitations
diffusionnelles, surtout le transfert de chaleur entre le fluide et les grains du catalyseur, trouvé

limitant lors de notre étude.

211



Le modele cinétique traité suppose I'existence d’une seule réaction, la méthanation du
CO,. La définition d’un mécanisme précis de la réaction et le développement d’un modele qui
tient compte de plusieurs réactions ayant lieu (comme la réaction de gaz a I'’eau inverse et la

méthanation du CO) peut apporter une amélioration de la prédiction de la vitesse de réaction.

Le modele de réacteur couplé au modele cinétique utilisé dans cette these est un
modéle unidimensionnel développé en supposant un écoulement dans un réacteur piston. Ce
modele peut étre amélioré en rajoutant les variations axiales dans le lit qui doivent étre non
négligeable, et les variations rotationnelles, ce qui constitue un passage a un modéle
tridimensionnel. Plus de complexité peut étre aussi donnée au modele en incluant un modele
de diffusion dans un milieu poreux ce qui permet se rapprocher plus des conditions réelles

dans le lit catalytique.

De plus, la description des phénomenes thermiques ayant lieu dans le réacteur doit étre
améliorée en tenant compte de tous les phénomeénes de transfert ayant lieu, tels que le

transfert de chaleur vers le lit du quartz situé en dessus du lit catalytique.

Les essais réalisés sur I’hydrogénation du CO; avec et sans catalyseur nous permettent
de fournir quelques recommandations qui permettent d’effectuer des études plus ciblées qui

permettent une meilleure compréhension du couplage plasma-catalyseur.

Aprés les différents essais effectués, nous insistons sur le besoin d’études plus
standardisées en termes de conditions et de paramétres utilisés. D’abord, plus de contréle de
la pression est nécessaire. Ceci est possible en utilisant une pompe qui permet de réguler la
pression en changeant sa vitesse de rotation, ce qui permet d’effectuer des études a pression

constante et d’éliminer I'effet de la pression lors de I'étude de I'effet des autres parameétres.

Ensuite, plus d’études sur I'effet des gaz diluants doivent étre effectuées. Les produits
obtenus a la sortie de réacteur doivent étre bien analysés et identifiés car ¢ca peut ouvrir des
perspectives vers des produits intéressants (par exemple comme le cyanogene dans le cas de

I’azote comme diluant).

Le catalyseur utilisé lors des essais d’hydrogénation sous plasma est le catalyseur
20Ni_C450, démontré performant (actif, sélectif et trés stable) lors des essais classiques.
Cependant, un catalyseur efficace sous chauffage classique n’est pas forcément actif sous
plasma. Une étude comprenant différents métaux actifs supportés sur plusieurs supports peut
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constituer un sujet intéressant qui peut clarifier plusieurs points sur l'interaction plasma-

catalyseur.

Plus de travail sur le couplage plasma-catalyseur, en introduisant le lit catalytique dans
la colonne de plasma doit étre effectué. Dans le cas ou le lit de catalyseur est positionné en
post-plasma (hors de la colonne du plasma), les especes actives (ions, molécules activées...)
disparaissent avant d’arriver a la surface de catalyseur. Placer le lit catalytique dans la colonne
de plasma sert a ramener les especes actives vers la surface catalytique pour faciliter le

déroulement de la réaction chimique.

Sur I'aspect procédé, un essai consistant a coupler le chauffage classique avec le plasma
permet de savoir si c’est la température qui empéche la formation du méthane. Il s’agit
d’utiliser une coque chauffante pour chauffer le lit de catalyseur qui est soit hors plasma, soit
mis en contact avec le plasma. Allonger le plasma jusqu’au lit catalytique chaud permet de
mettre les espéces actives en contact avec le catalyseur chaud, et donc d’étudier I'effet du

plasma sur les produits formés.

Allonger le plasma micro-ondes permet de créer un gradient de température entre le
centre et le bout du plasma. Il sera intéressant ensuite de déplacer le lit catalytique dans la
colonne du plasma avec des incréments tres étroits dans le but de trouver la position dans la

colonne du plasma ou la température favorise la formation du méthane.

De plus, il sera intéressant d’essayer le surfaguide au lieu de la cavité utilisée dans cette
étude. Le surfaguide permet de monter en pression ce qui est favorable a la méthanation du

point de vue thermodynamique.

Sur le type de réacteur, il semble qu’un couplage plasma-réacteur structuré n’ai pas été
exploité dans la bibliographie. Une décharge dans ce type de réacteur parait intéressante vu
gue le plasma va étre généré dans des micro-canaux et l'interaction plasma-catalyseur sera
beaucoup plus forte que dans le cas d’'une décharge dans un lit fixe. Une telle étude peut
apporter une nouveauté sur les interactions plasma catalyseur et sur le procédé de

méthanation du CO,.
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Annexe 1. Propriétés des gaz

Viscosité

Le facteur de polarité F_ est calculé comme suit :

F.=1-0,2756w + 0,059035u}
w est un facteur acentrique, (, est le moment dipolaire adimensionnelle calculé selon
I’équation suivante :

” =131,3W

L'intégrale de collision est calculée avec la formule proposée par Neufeld et al. (1972) :

—0,14874

0, = L16145(T* )| 0,52487]exp (— 0,7732T " |+ 2161 78fexp (- 2437877

Oou T =1,2593l
T

Cette formule est applicable pout T* comprise dans I'intervalle [0,3 ;100]

K; est calculé comme suit :

K — Yiti
Yi T 4 Zkaik[3+(2Mk/Mi)]

k=1

Avec p; la viscosité du gaz pur i en uP, M, est la masse molaire du composant i, y; est la

fraction molaire du composant i dans le mélange,

H;; est définie comme suit :

1/2
MM 1+0,36T,, (T, —)"°Fq
i :|: i j 3:| (CI +C-)2 [ rij (Tru ) Rij

i (Trij )1/ 2
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1+0,36T,, (T, ~ D] Fy
i :[ ri ri ]1 Ri

N N

U

_ Tr:?5 + (1olur| )7
TTY L Lok,

2
P
fhy = 52,46%

c

T

T.
" (Tcich )1/2

Capacité thermique

Les constantes pour les réactifs et les produits de la méthanation sont reportées dans le

tableau suivant :

ao a1 (x10%) a2 (x10°) as(x108) as (x101Y)
CO, 3,259 1,356 1,502 -2,374 1,056
H» 2,883 3,681 -0,772 0,692 -0,213
N> 3,539 -0,261 0,007 0,157 -0,099
co 3,912 -3,913 1,182 -1,302 0,515
CH4 4,568 -8,975 3,631 -3,407 1,091
H,O 4,395 -4,186 1,405 -1,564 0,632

Tableau 1. Constantes de I'équation de Cp

Conductivité thermique

Mason et Saxena (1958) ont proposé I'equation suivante pour A;;

— 8[1‘" (ﬂtri /Atrj)llz(Mi /M 1)1/4]2
- B+ (M, /M )2

ij
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Avec :

A _ 4 My
ﬂtrj H;j M,

Masse molaire du mélange gazeux

La masse molaire d’'un mélange de gaz est calculé comme suit :
M, = Z yiM,
i
Ou M, est la masse molaire du composant i et Y, est sa fraction molaire.

Masse volumique du mélange gazeux

La masse volumique d’un mélange gazeux est exprimé selon |I’équation suivante :

_PM
RT

Pm
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Annexe 2. Evaluation des limitations diffusionnelles

La porosité interne &, des particules est calculée en se basant sur les résultats de

caractérisation par adsorption N2. Un échantillon de catalyseur 25Ni_C450 ayant une masse
de 0,1748 g a été analysé. Le volume de pore estimé est de 0,3 cm3.g™*. Le volume de fraction
vide dans I’échantillon est donc de 0,5 cm3. Le volume total de I"échantillon est estimé de

0,13 cm3. ¢, estdoncde l'ordre de 0,4.

Le coefficient de transfert de chaleur fluide-grains de catalyseur h est calculé selon

I’équation suivante (Trambouze et Euzen, 2004) :

_ 0143 -0,31

0,64 -0,36 0,33 0,64 0,67
X e~ x petxd P x Cog® x Ve x A

h

p

Avec :

1-¢, est la fraction vide de lit, normalement proche de 0,42

Ug est la viscosité dynamique de fluide (Pa.s)

pr est la masse volumique de fluide (kg.m3)

dp est le diametre moyen des particules (m)

C,y Chaleur spécifique massique du fluide (J.kg™.K?)

Vsr =Q/S, vitesse de fluide avec Q débit volumétrique de fluide supposé constant tout au long

du lit, et S I'aire de la section droite de passage de fluide,
Ar est le conductivité thermique de fluide (W.m™1.K1)
Cette formule est applicable pour Reynolds compris entre 3 et 2000.

En utilisant la masse volumique et la viscosité calculées dans le Tableau IV.7, ainsi que la
vitesse de fluide pour une conversion de 80%, un Reynolds de 14,1 a été calculé, ce qui rend

applicable I'’équation IV.8.
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Annexe 3. Simulation de I'équilibre thermodynamique
sur Aspen

Puisqu’un mélange gazeux contenant un hydrocarbure (CH4) est traité, ainsi que la
simulation tient compte des pressions entre 0,3 mbar et 30 mbar, la méthode
thermodynamique utilisé est la méthode Soave-Redlich-Kwong (SRK). Puisque cette méthode

ne permet pas une estimation des coefficients d’interaction binaire de tous les composants,

la méthode UNIFAC est utilisé dans ce but.
Trois réactions sont incluses dans le modele :

e La méthanation du CO; : CO2 + 4H, «—— CH4 + 2H,0O
e Laréaction de gaz al’eau inverse : CO; + Ha«—— CO + H,0O

e La méthanation du CO : CO + 3H; «—— CH4 + H,O

Un réacteur d équilibre est utilisé. Un mélange de CO, et d’H; dilué dans N

(CO2/H2/N2 = 1/4/5) est envoyé dans le réacteur avec un débit total de 200 mL.min™.
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