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Depuis ces dernieres années, la surproduction de gaz a effet de serre, due aux
activités humaines et notamment a l'utilisation des énergies fossiles, a entrainé le
réchauffement de la planete (Figure I.1). L’accord de Paris, ratifié en fin d’année 2016,
vise a limiter 'augmentation de la température moyenne en-dega de + 2°C (par rapport
a la fin du XX siecle), et de s’efforcer de la limiter & + 1,5°C d’ici la fin du XXJIéme
siecle, de maniere a réduire I'impact du réchauffement climatique ainsi que les risques
associés (COP 21, 2015). Pour que l'objectif des 4+ 2°C soit probable d’ici la fin du
XXI*me siecle, les scénarios prévoient une réduction des émissions de gaz a effet de serre
de 56% en 2050 par rapport a 2010 et zéro émission en 2100, impliquant un niveau de
concentrations atmosphériques de gaz a effet de serre (équivalent CO;) maintenus
autour de 450 ppm (GIEC, 2014).
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Figure 1.1 — Comparaison des émissions de CO, (exprimées en ppm) et des anomalies
de températures (exprimées en °C) entre 1970 et 2018 — d’apres NASA's Goddard
Institute for Space Studies (NASA/GISS, 2018)

En France, la loi de transition énergétique pour la croissance verte (2015) prévoit
d’abaisser de 40% les émissions de gaz a effet de serre en 2030 par rapport a 1990, de
diversifier la production d’électricité et de baisser a 50% la part du nucléaire a ’horizon
2025. De plus, elle projette de porter la part des énergies renouvelables a 32% de la
consommation finale d’énergie et a 40% de la production d’électricité en 2030 (Ministere
de la transition écologique et solidaire, 2015). Au niveau de ’Union européenne,
I’ensemble des Etats membres s’est engagé a porter la part des énergies renouvelables a
au moins 27% de la consommation d’énergie de I'Union d’ici & 2030 (EU Action Climate
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Strategies and Targets, 2014).

Depuis ces dix derniéres années, une importante expansion de la production
d’électricité renouvelable a entrainé une croissance de la production éolienne d’environ
22% /an, tandis que la production solaire a augmenté de 46%/an (Blanco et Faaij, 2018).
En 2017, la forte pénétration des énergies éoliennes et solaires en Europe a permis de
produire autant d’électricité a partir de sources renouvelables qu’a partir de charbon
(Figure 1.2). Cependant, le principal inconvénient des énergies de sources renouvelables
demeure leur production intermittente, localisée et non controlée. Ce qui a pour
conséquence de créer un déséquilibre temporel et géographique entre le site de
production et de consommation.
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Figure 1.2 — Production d’électricité a partir de charbon et de sources renouvelables (Agora et
Sandbag, 2018)

Il existe alors la notion de flexibilité du systeme électrique, qui permet de
répondre aux fluctuations entre I'offre et la demande de production électrique de sources
renouvelables (Blanco et Faaij, 2018). Cette notion comprend :

- T'expansion du réseau, pour traiter de la composante spatiale

- le stockage électrique, pour traiter de la composante temporelle

- des ratios optimums de production d’électricité a partir de sources éoliennes
et solaires de maniére a réduire les besoins de stockage.

- les mesures liées a la demande (DSM) qui traitent de la composante
temporelle et qui peuvent étre en concurrence directe avec le stockage. Elles
permettent de déplacer les pics de la charge dans le but de la rendre plus



Introduction générale 3

stable en modifiant et en fagonnant la demande en électricité pour qu'elle
corresponde a la disponibilité de la production d'électricité basée sur les
énergies renouvelables.

- le « curtailment » puisque dans certains cas, le surplus de production ne
vaut pas la peine d’étre récupéré, il ne s’agit que d’'un nombre d’heures limité
au cours de l'année.

Aujourd’hui les seules alternatives pour le stockage saisonnier d’électricité a
grande échelle sont les stations de pompage. Elles sont cependant limitées a des
emplacements géographiques précis et entrainent une importante empreinte hydrique.
Elles sont habituellement utilisées pour le stockage de moins d’une semaine (Blanco et
Faaij, 2018).

Il est alors nécessaire de trouver une voie de stockage permettant 'intégration
massive de la production renouvelable avec des périodes d’excédents et de déficits de
production annuels (Figure 1.3). Les excédents sont estimés en France, & 15 TWh en
2030 et entre 44 et 91 TWh en 2050 (ADEME et al., 2014). De plus, cette voie de
stockage doit permettre des durées de stockage de plusieurs mois correspondant a des
périodes de surproduction prolongées.

"
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Figure 1.3 — Prévisions d’excédents et de déficits annuels de la production francaise d’électricité
a I'horizon 2050 — Scénario ADEME (ADEME et al., 2014)

Le stockage sur un vecteur gaz combustible : 'hydrogeéne et/ou le méthane de
synthese, appelé Power-to-Gas, présenté Figure 1.4, est une solution de choix. En effet,
seul le réseau de transport et de stockage de gaz naturel, existant en France et en
Europe, offre cette capacité de stockage, estimé en France a 130 TWh. Aussi, il permet
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d’équilibrer l'offre et la demande de consommation électrique sur deux sites différents
et de bénéficier d'une diversité lors du déstockage dans des usages tels que le chauffage,
le transport, la chimie ou I'électricité (cf. Figure 1.5).

1an
Méthane de
1 mois synthése
N 4@
5 1] Hydroge
% Jour Air comprimé TR
2 “
@ 1 heure Bt
a
Volant d’inertie
1 kWh 1 MWh 1 GWh 1TWh

Figure 1.4 — Durée et capacité de charge de différentes technologies de stockage (ADEME et al.,
2014)

Il est possible de citer encore le Power-to-Liquid, permettant de transformer le
surplus de production électrique en hydrocarbures liquides, methanol ou DME par
exemple ; puisque les liquides ont une densité énergétique élevée, et ou les installations
déja existantes peuvent étre exploitées.

Réseau électrique

Industries

Electrolyseur Stockage H,
| ! CCGT
H Electricite
Réseau —
électrique, solaire, Véhicule a H
; 2
éolien, ... Station ﬁ
- <!!!!"'14> —
Usage domestique ﬂ
Méthanation AN GNV
CH
|___l__“___..

Réseau de gaz naturel

Figure 1.5 — Illustration du Power-to-Gas (Try, 2018)

Le Power-to-Hydrogen est un procédé pour lequel le surplus de production
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d’électricité est converti en hydrogene par électrolyse de l'eau. C’est une conversion
directe donc moins chere et plus efficace que les autres procédés de conversion indirecte,
comme le Power-to-SNG ou le Power-to-Liquid. Une certaine quantité d’hydrogene peut
étre introduite dans les réseaux mais cette quantité est limitée par les problemes de
compatibilité des matériaux en aval et par les usages (diminution du PCS et de la
densité par rapport au méthane). Actuellement, la teneur est limitée a 6% en France,
mais est proche de zéro dans la pratique.

Le Power-to-SNG (SNG : Substitute Natural Gas) est un procédé en deux
étapes. Apres électrolyse de 'eau, '’hydrogene est combiné au dioxyde de carbone dans
un réacteur de méthanation pour obtenir du méthane, appelé SNG pour Substitue
Natural Gas. Les avantages du Power-to-SNG sont divers : le méthane de synthese est
injectable en tres grande quantité sur le réseau de gaz naturel. Il est transportable par
les infrastructures déja existantes pour le gaz naturel. Il permet de valoriser le dioxyde
de carbone par exemple issu de fumées industrielles ou de fermer le cycle du carbone s’il

est issu d’une capture atmosphérique ou de la biomasse. C’est la solution la plus adaptée
pour le stockage de longue durée (ADEME et al., 2014).

En I'absence d’intégration énergétique, le rendement global du procédé de Power-
to-SNG est estimé par Bouallou et al. a 54% (Bouallou, 2015). De plus, le colt de
production du méthane de synthese reste relativement élevé comparé au coiit de
production du gaz naturel. Il se situerait entre 70 et 100 €/MWh en 2050 contre 20 a
30 €/ MWh pour le gaz naturel actuellement (ADEME et al., 2014). Méme si le cott de
production du méthane de synthese est fortement dépendant de la configuration du
systeme dans lequel il est intégré. Par exemple, dans le cas d’un couplage avec une unité
de bio-méthane de 5 MW, le coiit de production du méthane de synthese est divisé par
deux entre 1200 FLH et 3000 FLH (FLH = Full Load hours, la durée annuelle de
l'opération) (Gotz et al., 2016).

La réaction de méthanation de CO; est une réaction catalysée par voie chimique
ou biologique. Tandis que la premiere convertit le CO, et 'Hs entre 300 et 550°C au
sein d'un réacteur catalytique, la seconde utilise des micro-organismes, au sein d’une
solution aqueuse, entre 40 et 70°C. Le volume de réacteur utilisé en catalyse chimique
est alors bien plus faible que celui nécessaire en catalyse biologique pour traiter un méme
flux de gaz en entrée (Gotz et al., 2016).

Dans la suite, seule la catalyse chimique sera étudiée.

La réduction du dioxyde de carbone, en phase gazeuse, en méthane est une étape
difficile puisque le carbone est dans son état d’oxydation maximal (passage du degré
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d’oxydation 4+ IV a — IV). La barriére énergétique a franchir est donc importante. Ainsi,
I'utilisation d’un catalyseur est nécessaire afin d’obtenir une vitesse et une sélectivité en
méthane acceptables.

Quel que soit le type de réacteur, la désactivation du catalyseur intervient au
cours du temps. Elle se traduit par la perte de lactivité catalytique et/ou de la
sélectivité du catalyseur qui, a I’échelle d’une unité de Power-to-Gas, conduira a une
dégradation de la qualité du gaz produit, jusqu'a ce que le gaz produit ne respecte
possiblement plus les spécifications d’injection dans le réseau de gaz. Les objectifs de la
these sont de comprendre et modéliser les principaux mécanismes de désactivation qui
interviennent en réacteur a lit fixe milli-structuré sur un catalyseur commercial Ni/Al,Os
(14-17% massique Ni). Pour cela une approche expérimentale sera menée a différentes
échelles, de quelques milligrammes a plusieurs grammes de catalyseur; de maniere a
identifier les parametres clés régissant la désactivation du catalyseur afin de proposer
un modele couplé cinétique/désactivation a 1’échelle d’un canal de réacteur-échangeur
milli-structuré a lit fixe.

Ces travaux de theses sont issus d'une collaboration entre le CEA Grenoble
(Laboratoire des Echangeurs et Réacteurs) et 'ICPEES a Strasbourg (UMR 7515). Au
total, un tiers de la these a été mené a Strasbourg et deux tiers a Grenoble. Cette these
est financée par le CEA Grenoble, 'entreprise ATMOSTAT et 'TADEME.

ADEME

ATMOSTAT

ALCEN

I(IPEES

T
\/;t.mdgc.,m‘?et Agence de I'Environnement
bt et de la Maitrise de I'Energie

FEnvironnement et la Santé

Ce manuscrit est structuré en cinq chapitres :

- Le premier chapitre aborde 1'état de l'art de la catalyse en méthanation de
dioxyde de carbone. Les aspects de cinétiques hétérogenes et de désactivation des
catalyseurs supportés sont présentés.

- Le deuxieme chapitre se concentre sur l'’étude cinétique de la réaction de
méthanation de CO» (voies directe et indirecte) a pression atmosphérique, dans
la gamme de température 350°C-450°C, en I'absence de limitations diffusionnelles
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de matiere et thermiques externes et internes au grain catalytique

- Le troisieme chapitre présente la caractérisation du frittage des particules
métalliques en conditions hydrothermales maitrisées et traite de l'impact du
frittage sur les performances catalytiques.

- Le quatrieme chapitre porte sur I'étude expérimentale de la désactivation du
catalyseur en réacteur milli-structuré a lit fixe.

- Le cinquieme et dernier chapitre présente la modélisation du canal de réacteur
milli-structuré a lit fixe permettant de simuler le comportement du réacteur au
cours du temps grace a un modele couplé de cinétique-désactivation.

La description du modele cinétique a fait I’objet d’une publication :

- Champon, I., Bengaouer, A., Chaise, A., Thomas, S. et Roger, A.-C. (2019)
Carbon dioxide methanation kinetic model on a commercial Ni/Al,Os catalyst.
Journal of CO, Utilization, vol. 34, p. 256-265.

Les résultats de these ont été présentés aux conférences suivantes :

1. Société Francaise du Génie des Procédés (SFGP), Nancy, France, Juil-
let 2017 — Communication par affiche

« Compréhension des mécanismes de désactivation d’un catalyseur de méthanation de

dioxyde de carbone »

I. Champon, A.C. Roger, A. Bengaouer

2. Groupe d’Etude en Catalyse (GECat), Tregunc, France, Mai 2018 —
Communication par affiche

« Compréhension des mécanismes de désactivation d’un catalyseur de méthanation de

CO; en réacteur millistructuré a lit fize »
I. Champon, A.C. Roger, A. Bengaouer, A. Chaise

Premier prix de la présentation du poster
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3. French Conference on Catalysis 2 (FCCat 2), Fréjus, France, Juin
2019 — Communication par affiche

« Understanding the deactivation of an industrial Ni/Al,O; catalyst for the CO;

methanation in a milli-structured fixed-bed reactor-exchanger »

S. Thomas, I. Champon, A. Bengaouer, A. Chaise, A.C. Roger

4. Natural Gas Conversion Symposium 12 (NGCS 12), San Antonio,
Texas, United States, Juin 2019 — Communication orale

« Understanding and modeling the deactivation of an industrial Ni/Al,Os catalyst for

the C'O, methanation in a milli-structured fized bed reactor-exchanger »

I. Champon, A. Bengaouer, A. Chaise, S. Thomas, A.C. Roger



Chapitre 1
Etat de ’art de la catalyse de la réaction
de méthanation de CO: : modeles

cinétiques et de désactivation

Dans ce chapitre, un état de 'art de la catalyse de la réaction de méthanation
de COs est présenté. La premiere partie se concentre sur une étude bibliographique de
la réaction de méthanation de dioxyde de carbone avec tout d’abord quelques aspects
trées généraux de la réaction. Une étude thermodynamique est ensuite proposée, suivie
d’une étude cinétique. Enfin les différents types de réacteurs de méthanation de CO;
sont évoqués et quelques projets de démonstrateurs industriels de Power-to-SNG sont

introduits

La deuxiéme partie propose un état de l'art de la catalyse hétérogene de la
réaction de méthanation de CO,. Les mécanismes réactionnels généraux sont dans un
premier temps établis, puis les différents modeles proposés dans la littérature en
méthanation de CO,, méthanation de CO et pour la réaction de Reverse-Water-Gas-

Shift sont exposés.

La troisieme partie de ce premier chapitre aborde l’état de l'art de la
désactivation des catalyseurs supportés. Les différentes voies de désactivation sont
d’abord présentées. Il s’ensuit le descriptif de différents modeles de désactivation des
catalyseurs.



Chapitre 1
Etat de I'art de la catalyse de la réaction de méthanation de
10 COs : modeles cinétiques et de désactivation

I.1. Etat de ’art de la méthanation du dioxyde
de carbone

I.1.1. Généralités sur la réaction de méthanation de
COq

La réaction d’hydrogénation du dioxyde de carbone, encore appelée méthanation
du dioxyde de carbone a été découverte par le prix Nobel Paul Sabatier (Sabatier et
Senderens, 1902) sur un catalyseur & base de Nickel, dans la gamme de température
200-250°C, a pression atmosphérique. Cette réaction combine de I’hydrogene et du
dioxyde de carbone pour obtenir du méthane et de ’eau. Elle est équilibrée et fortement
exothermique. L’équation de réaction est la suivante :

CO, + 4H, = CH, + 2H,0 (A, Hax = —165 kJ.mol™Y) 1.1

La réaction de méthanation a partir de CO», peut aussi étre une combinaison de
la réaction de Reverse Water Gas Shift (RWGS) et de la réaction d’hydrogénation du
monoxyde de carbone en méthane dont les équations sont :

€O, + H, = CO + H,0 (A, Hgx = 41 kJ.mol™) 1.2

CO + 3H, = CH, + H,0 (A Hgx = —206 kj.mol™ 1) 1.3

I.1.2. Analyse thermodynamique

I.1.2.1. Meéthodologie

L’analyse de 1’équilibre thermodynamique renseigne sur les valeurs de
conversions, sélectivités et rendements limites qu’il est possible d’atteindre pour des

conditions de température, pression et composition fixées.

En utilisant la méthode de minimisation de ’énergie libre de Gibbs, il est possible
de calculer la composition a Iéquilibre d’un systéme réactionnel (Gao et al., 2012).
L’avantage de cette méthode est qu’elle ne prend pas en considération les constantes
d’équilibres de réactions individuelles d’un systeme composé de plusieurs réactions
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chimiques mais nécessite seulement le choix a priori des espéces chimique pouvant

exister.

Une étude thermodynamique compléte a été proposée par Gao et al. (2012) pour
les réactions de méthanation de CO et CO,. Dix réactions sont considérées avec un
mélange Hy/CO/CO; : outre les trois réactions précédemment citées (Equations 1.1, 1.2
et 1.3), ils considerent les réactions conduisant a la formation de carbone solide (Tableau
[.1), la réaction inverse du reformage a sec et les réactions de Fischer-Tropsch.

Dans le cas de la méthanation de COs en conditions stoechiométriques
(Hy/CO, = 4), ils démontrent par le calcul que le carbone solide et les molécules
possédant plusieurs atomes de carbones ne sont présents qu’a l'état de traces a
I’équilibre thermodynamique, entre 200°C et 800°C, pour des pressions comprises entre
1 et 100 atm. Au contraire, les calculs thermodynamiques prévoient que du carbone
solide est obtenu abondamment (jusqu'a 50% de rendement) pour un ratio Hy/CO, = 2
et des températures inférieures a 500°C a 1 et 30 atm.

Tableau 1.1 — Réactions conduisant a la formation de carbone solide

Réaction d
Gaction de 200 = C+CO, ArHpopr = =172 kJ.mol™" 14
Boudouard

Craquage du CHy = 2H, + Cyg) AHS =75 K.molt L5
méthane

Réduction de CO €O+ H, = C5 + Hy0 A Hgx = —131kJ.mol™t 16

Réduction de CO,+Hy, @ Ciy+2H,0 A HJogg = —90 kJ.mol™? 1.7
CO;

1.1.2.2. Résultats

En considérant les résultats obtenus par Gao et al. (2012), I’équilibre chimique
est calculé ici dans le cas de la méthanation de CO,, en conditions stecechiométriques
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(Figure 1.1). Deux réactions indépendantes sont prises en compte : la réaction de
méthanation de CO; et la réaction de RWGS.

De la condition d’équilibre chimique est obtenue la constante d’équilibre
thermodynamique relative a la réaction j. Cette derniere permet de caractériser I'état
du systeéme a 1’équilibre en fonction de la température et de la pression :

_AG(T) -
Kjeq(T) = exp <$) = 1_[ oo L8
i

olt v ; est le coefficient stoechiométrique du constituant i pour la réaction j, et aq,; est

I’activité du constituant i a 1’équilibre thermodynamique.

L’enthalpie libre standard associée a la réaction j, A,G;°(T), est calculée d’apres :
A,G°(T) = AH(T) — T.A,S;°(T) L9

a partir des données de McBride et al. (1993).

Le taux de conversion de CO., la sélectivité en méthane et le rendement en
méthane sont définis par :

Xco, = e 1.10
Fgy, I.11

ScH, = e g5
co, — fco,

Fgy, 1.12

o = 7,
2
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Figure 1.1 — Compositions molaires du systeme réactionnel de la réaction de méthanation de
CO. a I’équilibre thermodynamique en conditions steechiométriques, P = 1 bar

La Figure 1.1 représente I’évolution de la composition du systeme réactionnel de
méthanation de CO» a I’équilibre thermodynamique en fonction de la température pour
une pression de 1 bar. A faible température (250°C), les produits de réaction a I’équilibre
thermodynamique sont majoritairement le méthane et l'eau. L’augmentation de
température, entre 450°C et 650°C favorise la formation de CO via la réaction de
Reverse Water Gas Shift, et dans le méme temps, les compositions en COs et H, n’ayant
pas réagi augmentent et la composition en CH, formé diminue. Lorsque la température
atteint 550°C, la composition en CO, atteint sa valeur maximale, puis diminue
légerement, signe que la réaction de Reverse Water Gas Shift est majoritaire.

(a) ! (b) 1
T 09 T 08 A
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o @]
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7 08 S 06 |
=} )
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Figure 1.2 — (a) Evolution du taux de conversion de CO, et (b) évolution de la sélectivité en
CH; a léquilibre thermodynamique en conditions stcechiométriques en fonction de la

température et de la pression



Chapitre 1
Etat de I'art de la catalyse de la réaction de méthanation de
14 COs : modeles cinétiques et de désactivation

D’apres les Figure 1.2 (a) et (b), le taux de conversion de CO, et la sélectivité
en méthane a 1’équilibre thermodynamique respectivement sont favorisés a faible
température et a pression élevée. En effet, étant donné que la réaction de méthanation
du dioxyde de carbone est exothermique, une diminution de température favorise la
réaction dans le sens direct d’apres la loi de Van’t Hoff. Une augmentation de pression,
quant a elle, favorise la réaction dans le sens d’une diminution des quantités de matiere
en phase gaz, ¢’est-a-dire dans le sens direct, d’apres la loi de modération de le Chatelier.
Etant donné que le taux de conversion de CO; et la sélectivité en méthane évoluent
dans le méme sens, le rendement en méthane est, lui aussi, favorisé a faible température

et a pression élevée (Figure 1.3).

A 500°C, le fait d’augmenter de pression de 1 & 10 bar permet d’augmenter la
conversion de CO» a I'équilibre de 70 a 87%. Parallelement, la sélectivité en méthane
augmente de 94 & 99%. Lorsque la pression est doublée, soit égale & 20 bar, la conversion
augmente seulement de 87 a 90% pour une sélectivité quasi identique.

La température influence davantage les taux de conversion de CO, que les
sélectivités en méthane. En effet, une augmentation de température de 250 a 450°C
entraine une forte diminution du taux de conversion pour une sélectivité en méthane

quasi constante et proche de 1.
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=
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Figure 1.3 — Evolution du rendement en méthane a I’équilibre thermodynamique en conditions
stoeechiométriques en fonction de la température et de la pression
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I[.1.3. Analyse cinétique

1.1.3.1. Définitions

Le recours a un catalyseur permet d’activer une réaction thermodynamiquement
possible pour laquelle la vitesse de la réaction est tres faible sans cette activation. Le
catalyseur est donc une substance qui permet d’augmenter la vitesse de la réaction
chimique par la formation d’'un intermédiaire réactionnel qui engendre une voie de
synthese des produits différente et plus rapide. Il remplace une (ou plusieurs) étape(s)
de synthese difficile(s) par des étapes plus faciles pour lesquelles I'écart énergétique entre
deux étapes successives est plus faible (Figure 1.4). Le catalyseur est régénéré en fin de

réaction.
AG AG
RT 1 RT 1
#
a0 | ne a0 |
30 L 30 |
A*G e .,
T C
20 . RT 20 !

Xcz

A%Gocy a%Goe -
10 10 | RT _J
intermédiaire
réactionnel

réactif réactif +,

0 4 catalyseur
A,G° A, G°
RT RT
10 + -10 + ——
produits produits
> »>
(a) (b)

Figure I.4 — Diagramme de comparaison des enthalpies libres dans une réaction monomoléculaire
non catalysée (a) et catalysée (b), issu de (Scacchi et al., 2011)

Il est possible de différencier la catalyse hétérogene de la catalyse homogene.
Alors que la catalyse homogene met en ceuvre le catalyseur, les réactifs et les produits
dans une seule phase, la catalyse hétérogene correspond a un processus catalytique a
'interface entre la surface du catalyseur qui est généralement sous forme solide et la (ou
les) phase(s) ou sont présents les réactifs et produits. Les catalyseurs hétérogenes
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présentent de nombreux avantages par rapport aux catalyseurs homogenes. Préférés
dans le cas de productions industrielle ou pilote et pour la conception de réacteurs, ils
engendrent moins de difficultés de séparation et récupération et sont en général plus
stables thermiquement.

I1.1.3.2. Les catalyseurs

Les catalyseurs hétérogenes se présentent le plus souvent sous forme solide :
poudre, extrudats, mais ils peuvent aussi étre déposés en surface d’une paroi, c’est par
exemple le cas pour les réacteurs a micro-canal réactif. Il est évident que la mise en

forme du catalyseur et le réacteur utilisé sont intimement liés.

Les catalyseurs utilisés en méthanation de CO, sont généralement des catalyseurs
supportés constitués d’une phase métallique dispersée sur un support oxyde de grande
surface spécifique (environ 250 m?/g) comme l'alumine (Al,Os), la cérine (CeO,) ou la
silice (SiO,). Les sites actifs utilisés, sieges de la réaction chimique, sont les métaux de
transition des groupes 8-9 et 10 comme le rhodium, le ruthénium ou le nickel par

exemple.

Des courbes « vulcano » permettent de représenter le role de la phase active
dans l'acte catalytique : 'activité des éléments a droite de cette courbe est limitée par
une barriere énergétique de dissociation trop élevée (exemples de la dissociation de CO
sur Pt et Pd en Figure 1.5), et celle des éléments a gauche est limitée par une trop
grande énergie d’adsorption entre le métal et les molécules adsorbées (exemple du Fe
en Figure 1.5).

Le systeme catalytique le plus utilisé en méthanation est Ni/Al,Os. Le nickel
permet d’obtenir une bonne activité et sélectivité en méthane et présente I'avantage
d’étre peu onéreux. Cependant, il a une tendance a s’oxyder tres rapidement en
atmosphere oxydante, ce qui est caractéristique des métaux non nobles. Le ruthénium
et le rhodium, quant & eux, sont des métaux nobles. En plus de présenter une bonne
activité et sélectivité en méthane (méme a faible température), ils montrent une bonne
résistance a l'oxydation (Ghaib et Ben-Fares, 2018). Le principal inconvénient de ces
métaux est leur cotit, qui limite leur utilisation (Ghaib et Ben-Fares, 2018; Ronsch et
al., 2016).
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Figure [.5 — Exemple de courbe « vulcano » dans le cas de la méthanation de CO issu de
Bligaard et al. (2004)

La vitesse de réaction en cinétique hétérogene s’exprime en quantité de réactif
transformé par unité de masse de catalyseur et par unité de temps — mol.gt.s. Elle est
donc d’autant plus grande que la surface de catalyseur et la densité de sites actifs sur
cette surface sont importantes. C’est pourquoi les catalyseurs utilisés sont des solides
poreux — pour lesquels la surface spécifique est élevée : le support est mis en ceuvre pour
disperser les particules métalliques. La dispersion est définie comme la fraction de métal
exposée sur la fraction totale de métal.

L’alumine est un support peu coliteux présentant une bonne capacité de
dispersion des particules métalliques, c¢’est pourquoi il est tres largement utilisé. Depuis
ces dernieres années, l'oxyde binaire Ce-Zr retient I'attention de par ses propriétés redox,
sa tres forte stabilité thermique et sa résistance au frittage (Ocampo et al., 2011).

Pour augmenter les performances d’un catalyseur, il est possible d’ajouter des
promoteurs pour modifier la basicité de la surface, I'interaction métal-support, ou encore
améliorer la dispersion des particules métalliques. Par exemple, avec un catalyseur a
base de nickel ou ruthénium sur alumine ou silice, il est possible d’ajouter CeQO,. Cela
permettra d’augmenter lactivité et la sélectivité du catalyseur en favorisant la
dispersion des particules métalliques et en créant des lacunes d’oxygene (Rynkowski et
al., 2000; Trovarelli et al., 1995; Xavier et al., 1999).

Le catalyseur est, par définition, régénéré en fin de réaction. Cependant, au cours
du temps, le catalyseur perd de son activité et de sa sélectivité : il se désactive. L’étude
de la désactivation des catalyseurs supportés fait 1'objet d’'un paragraphe, et sera
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présentée en partie 1.3.

La réaction de méthanation est opérée dans un réacteur catalytique. Il apparait
ici la problématique de la mise en ceuvre de cette réaction en réacteur puisque c’est une
réaction fortement exothermique. D’une part, les températures élevées vont permettre
d’augmenter la cinétique de réaction, mais d’autre part, elles sont susceptibles de
désactiver le catalyseur. De plus, la réaction est équilibrée et thermodynamiquement
favorisée a basses températures. Le design du réacteur doit permettre un compromis de
température atteinte au sein du réacteur de maniere a obtenir une bonne gestion

chimique mais aussi thermique de la réaction.

I[.1.4. Réacteurs de méthanation de CO: et projets de

démonstrateurs

Découvertes au début du 20" siecle, les réactions de méthanation ont été
principalement mises en ceuvre pour éliminer les traces résiduelles de CO et CO, et
ainsi obtenir des gaz de haute pureté lors de la syntheése de 'ammoniac.

Dans les années 1970, pendant la premiere crise pétroliere, la réaction de
méthanation de CO a fait 'objet d’intenses investigations, pour produire du méthane
de synthese a partir de la gazéification du charbon. Plusieurs unités de méthanation de
CO ont vu le jour entre les années 1970 et 1980 (Kopyscinski et al., 2011; Roénsch et al.,
2016).

Récemment, du fait de 'augmentation des émissions de gaz a effet de serre et de
la part croissante des énergies de sources renouvelables (solaire ou éolien) dans la
production d’électricité, la réaction de méthanation de CO, connait un intérét nouveau
pour produire du méthane de synthese a partir de dioxyde de carbone issu de la
biomasse, de captage des émissions industrielles ou des émissions liées a la production
d’électricité par exemple. C’est la définition du Power-to-Gas, telle que proposé par
Hashimoto en 1994 (Hashimoto, 1994) et présentée en Figure 1.6. Il prévoyait de faire
réagir du CO, provenant d'un gaz de combustion, de maniere a diminuer les émissions
de gaz a effet de serre, et de I'hydrogene, formé par électrolyse de l'eau de mer,
I'électricité alimentant 1'électrolyseur étant d’origine renouvelable (cellules
photovoltaiques) pour former du méthane de synthese.
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Figure 1.6 — Diagramme schématique du recyclage de CO, prévu par Hashimoto en 1994
(Hashimoto, 1994)

Les unités de Power-to-SNG reposent alors sur un fonctionnement flexible et
intermittent de petites unités, contrairement au cadre de la gazéification du charbon,
ou des installations de méthanation de CO de tres grandes tailles sont en fonctionnement
continu. Comme par exemple en Chine, ot 'unité de démonstration Qinghua (Haldor
Topsoe A/S) produit jusqu’a 1,4 milliards de Nm* de SNG par an, soit 1,6 10° Nm?* de
SNG par heure (Zeng et al., 2019).

L’apparition de nouvelles méthodes de fabrication de réacteurs ainsi que ’étude
approfondie des propriétés des matériaux, liberent un potentiel d’adaptation et
d’optimisation permettant 'industrialisation des procédés de Power-to-SNG.

I.1.4.1. Les réacteurs de méthanation de CO,

Les réacteurs a deux phases (gaz/solide) utilisés en méthanation de CO, sont
divers. Ils peuvent étre classifiés en réacteurs a lits fixes, réacteurs a lits fluidisés, ou
réacteurs structurés (Ronsch et al., 2016).

I.1.4.1.1.Les réacteurs a lits fizes

Les réacteurs a lits fixes sont majoritairement utilisés et peuvent étre de deux
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types : adiabatiques ou polytropiques, comme présentée en Figure 1.7.
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Figure 1.7 — Réacteurs a lits fixes adiabatiques (a gauche) et polytropiques (a droite)

Les réacteurs a lits fixes adiabatiques ont initialement été utilisés dans les années
1970. Généralement, le procédé associé est constitué de plusieurs réacteurs adiabatiques
en cascade (procédés Lurgi, HICOM, RMP, TREMP (Jensen et al., 2011; Kopyscinski
et al., 2011)), les étages successifs sont séparés par un échangeur de chaleur, comme
présenté en Figure 1.8 (a). Ce dernier permet de diminuer les températures élevées
atteintes en sortie de réacteur et qui limitent la conversion de CO,. Idéalement, le
mélange de gaz H./CO, est converti dans le premier réacteur jusqu’a ce que la
température adiabatique soit atteinte. Le mélange de gaz intermédiaire sortant du
premier réacteur adiabatique est ensuite refroidi, puis injecté dans le deuxiéme réacteur
adiabatique et ainsi de suite (Figure 1.8 (b)). Malgré l'obtention de taux de conversion
élevés, le procédé de méthanation dans son ensemble : réacteurs + échangeurs est tres
encombrant. Ce type de procédé parait difficilement envisageable pour une application
de Power-to-SNG, surtout lorsqu’il est nécessaire que le réacteur de méthanation soit
flexible vis-a-vis d’une variation de débits d’alimentation.
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Figure 1.8 (a) — Procédé de méthanation de CO, composé de 5 réacteurs adiabatiques en cascade
séparés par des échangeurs de chaleur (* relatif au débit massique de gaz) ; (b) Evolution de la
température et du taux de conversion de CO, dans les réacteurs, issu de (Ghaib et al., 2016)

Les réacteurs a lits fixes polytropiques sont caractérisés par un faisceau de tubes
refroidis. Une multitude de tubes de faible diametre sont placés en parallele. Le nombre
de tubes est déterminé par le taux de production souhaité, et le diametre des tubes est
choisi pour correspondre a la surface d’échange nécessaire. Ainsi en fonction de
I’élévation maximale de température admissible dans le tube, il est alors souvent
nécessaire d’avoir recours a une dilution des gaz d’alimentation pour absorber une partie
de la chaleur de réaction, ou d’injecter les réactifs partiellement a différents étages du
réacteur a l'aide d’inserts, ou encore de diluer le lit catalytique. Les réacteurs
polytropiques permettent une meilleure gestion thermique de la réaction que les
réacteurs a lits fixes adiabatiques, ce qui favorise la durée de vie du catalyseur ainsi que
la flexibilité du procédé.

Le projet e-gas (voir paragraphe 1.1.4.2.1 page 27) utilise un réacteur
multitubulaire (Figure 1.9). Le catalyseur se situe dans les tubes ou sont placés des
inserts de maniere a étager l'alimentation des gaz réactifs et diminuer le diametre
hydraulique des tubes. Le refroidissement est assuré par deux circuits de sels fondus
travaillant a deux températures différentes ; plus élevée en entrée de réacteur pour
favoriser la cinétique de réaction et plus faible en sortie de réacteur pour favoriser la
thermodynamique.

Le procédé développé par Linde utilise deux réacteurs en série : le premier est
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un réacteur adiabatique et le second est un réacteur multitubulaire quasi isotherme

constitué d’'une multitude de tubes de refroidissement noyés dans le lit catalytique
(Figure 1.10 (a)).
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Figure 1.9 — (a) Schéma du réacteur multitubulaire e-gas développé par MAN Diesel & Turbo
SE (Lehr et al., 2015) — (b) Schéma simplifié du réacteur (Schildhauer et Biollaz, 2016)

I1.1.4.1.2.Les réacteurs a lits fluidisés

De méme que les réacteurs a lits fixes adiabatiques, les réacteurs a lits fluidisés
ont été développés pour la méthanation de syngas dans les années 1970 avec par exemple
les projets Bi-gas - Figure 1.10 (b) et Comflux (Kopyscinski et al., 2010). Ce type de
réacteurs est tres largement utilisé pour mettre en ceuvre des réactions exothermiques.
En effet, des conditions quasi isothermes peuvent étre atteintes du fait des tres bons
transferts thermiques et de matiere obtenus lors de la fluidisation des particules de
catalyseur au sein du mélange de gaz. Cependant, la fluidisation du lit entraine
Pattrition du catalyseur, et la formation de tres fines particules. Il est alors nécessaire
de prévoir un étage de séparation et filtration des particules entrainées en aval du
réacteur a lit fluidisé et un remplacement fréquent du catalyseur. De plus, ces réacteurs

sont limités par les vitesses minimale et maximale de fluidisation qui restreignent leur
flexibilité.
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Figure 1.10 —(a) Schéma du réacteur isotherme de Linde — (b) Schéma du réacteur a lit fluidisé
Bi-gas développé par la BCR (Kopyscinski et al., 2010)

1.1.4.1.3.Les réacteurs structurés

La réaction de méthanation étant fortement exothermique, elle est
thermodynamiquement limitée a température élevée, tandis qu’elle est cinétiquement
limitée a faible température. La dissipation de la chaleur et le controle de la température
sont donc deux parametres clés du design des réacteurs de méthanation.

Récemment, des réacteurs structurés (Ronsch et al., 2016) ont été proposés pour
la réaction de méthanation de CO,. Ces réacteurs, présentés Figure 1.11 consistent en
un dépot catalytique sur un support structuré conducteur tel que des mousses ou des
monolithes. Les avantages sont nombreux : faibles pertes de pression, surfaces
spécifiques élevées du catalyseur, transferts thermiques favorisés. Néanmoins, les
densités catalytiques de ces réacteurs sont faibles, ce qui ne permet pas d’obtenir les
conversions élevées nécessaires a une injection directe du SNG dans le réseau de gaz. De
plus, cette technologie est encore au stade recherche et présente des difficultés
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d’industrialisation a grande échelle.

Le dépot catalytique peut aussi étre réalisé sur les parois de réacteurs micro-
canaux (cf. Figure 1.12). Un microréacteur est un systeéme fabriqué par des techniques
de micro-fabrication, car ses dimensions caractéristiques entre 1 et 1 000 pm le
nécessitent. La diminution des dimensions caractéristiques entraine notamment un tres
faible volume de produit manipulé, mais surtout le rapport entre la surface et le volume
de ces réacteurs est extrémement élevé. Les phénomenes de paroi sont ainsi intensifiés
avec en particulier une augmentation du transfert thermique par rapport aux
installations de taille standard, ainsi qu'un transfert de matiere avec la paroi qui n’est
plus négligeable. Un grand nombre de canaux est alors nécessaire pour pallier la faible
densité catalytique au sein d’un canal réactif.

Les réacteurs a membranes et réacteurs a sorption améliorée, présentés Figure
[.13, sont des réacteurs intensifiés pour lesquels I'équilibre thermodynamique de la
réaction est déplacé par élimination d’un produit de la réaction. Cependant, les
membranes sont des systemes relativement cotiteux qui doivent étre remplacés assez
régulierement, et des cycles de pression/température doivent étre prévus pour désorber
les especes adsorbées sur les matériels de sorption par des cycles qui peuvent

endommager le réacteur.

()

w;d

ey

Figure I.11 — Exemples de substrats structurés conducteurs : (a) monolithes en nids
d’abeille en aluminium (Tronconi et al., 2014) — (b) Mousses a cellules ouvertes en
aluminium (Eigenberger et Ruppel, 2012)
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Figure .12 — (a) Photo d’un réacteur multi-micro-canaux métallique — (b) Image
MEB des canaux du réacteur (Aartun et al., 2005)

( a) Membrane reactor (0<R<0.99)
i Inert sweep gas+ H,0
. \
Biogas | | Retentate
Stream ~ | | COp+4Hye CHy+2H0 Substitute natural gas
\ [ [ ] ° / (SNG)
\ / [ ] k [ ] \ L4 /
S ) =0
(\ / H,0  H,0  H0

Inert sweepgas Inert sweep gas+ H,0

@ Catalyst — Membrane

Figure 1.13 — (a) Schéma de principe d'un réacteur & membrane permettant
I'élimination in situ de 'eau formée par la réaction (Catarina Faria et al., 2018)— (b)
Structure modele d’'un catalyseur a sorption améliorée a base de nickel sur zéolites
permettant la sorption améliorée de I'eau (Borgschulte et al., 2013)

1.1.4.1.4.Les réacteurs développés au CEA

Basés sur les échangeurs a plaques, les réacteur-échangeurs milli-structurés a lits
fixes multicanaux, présentés en Figure 1.14, et développés par le CEA en partenariat
avec ATMOSTAT, sont des réacteurs intensifiés constitués de plaques empilées,
formant des canaux réactifs et des canaux de refroidissement de dimensions
millimétriques. Une nappe de canaux de refroidissement est intercalée entre chaque
nappe de canaux réactifs pour diminuer les températures atteintes au sein des canaux
réactifs.
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Les faibles dimensions des canaux réactifs, mais aussi des particules catalytiques,
permettent d’augmenter les transferts thermiques. De cette maniere, le recours a la
dilution du catalyseur, la dilution du gaz d’alimentation ou a une injection du mélange
de gaz réactif multi-étagée n’est a priori pas nécessaire (Ducamp, 2015).

Ces réacteurs sont utilisés dans plusieurs projets de démonstrateurs de Power-
to-Gas (voir les paragraphes 1.1.4.2.2 page 28 et 1.1.4.2.3 page 28)

refroidissement

Figure 1.14 — Photo d’un réacteur-échangeur a lits fixes milli-structurés multicanaux développé
au CEA-Liten

Dans l'optique d’une injection directe du méthane de synthese dans le réseau de
gaz, un couplage entre plusieurs réacteurs peut étre envisagé pour obtenir un taux de
conversion de CO, élevé tout en limitant le dégagement de chaleur de la réaction. Par
exemple, un premier étage constitué d’'un réacteur a mousse permet de convertir
partiellement un mélange de gaz d’entrée pur H,/CO, steechiométrique, dans des
conditions quasi isothermes. Puis, un deuxieme étage de réaction dans un réacteur a lit
fixe (réacteur-échangeur millistructuré par exemple) permet d’atteindre les conversions
requises pour une application de Power-to-Gas (Bengaouer et al., 2018).
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1.1.4.2. Les projets de démonstrateurs de méthanation de CO-
1.1.4.2.1. ETOGAS - Unité Audi e-gas

La premiere installation de Power-to-SNG est celle ’ETOGAS pour Audi a
Wertle en Allemagne. Apres plusieurs programmes de recherche et unités pilotes entre
2009 et 2013, I'installation commerciale Audi e-gas est en opération depuis 2013. C’est
actuellement le plus gros dispositif industriel de Power to SNG au monde (6 MW.), basé
sur la réaction catalytique de méthanation de CO, dans un réacteur a faisceau tubulaire
a lit fixe refroidi par des sels fondus (cf. Figure 1.9). Une alimentation étagée des gaz
réactifs permet d’éviter la formation de points chauds au sein du réacteur. Le SNG
produit contient 92% de méthane et est conforme aux spécificités du réseau gazier
allemand (Zuberbiihler et al., 2015). Le catalyseur est approvisionné par Clariant mais
aucune information n’a pu étre recensée sur le catalyseur utilisé en méthanation de CO»
(Clariant AG, 2013).

L’hydrogene est obtenu a partir de trois électrolyseurs alcalins de 2,0 MW,
alimentés par un parc éolien offshore en mer du Nord. L’hydrogene formé peut étre
stocké dans un réservoir de 10 bar avant d’étre alimenté dans le réacteur. Le CO,
provient de la séparation par épuration par solvants aux amines d’un biogaz issu d’une
usine de bio-méthane voisine (EWE Biogas GmbH & Co. KG). Une gestion thermique
est mise en ceuvre pour récupérer la chaleur résiduelle. Par exemple, la chaleur issue de
I’exothermie de la réaction de méthanation est récupérée pour alimenter la régénération

des amines.

La densité énergétique de méthane produit est de 13,85 kWh kg. La production
maximale est estimée a 325 Nm® h'. Cependant, la production d’électricité de sources
renouvelables limite actuellement la production de SNG a environ 200 Nm® h' (Bailera
et al., 2017).

H, from b,
. [ ‘—— H2 storage tank Tube-bundle reactor

alkaline electroylzer /

_\— SNG

}

4’6 E } L)

€O, from ) | ¢ #
amine gas treater

Salt melt

Condensate

Figure .15 — Schéma simplifié de 1'unité de Power-to-Gaz commercial d’Audi, issu de (Ghaib
et al., 2016)
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1.1.4.2.2.Tauron — CO»--SNG

Le projet CO»>SNG vise a développer une unité pilote de Power-to-Gas avec
récupération du dioxyde de carbone des émissions industrielles d’une centrale a charbon
du leader du projet (Tauron Group). Le projet a été initié en 2014 et 'unité est
aujourd’hui en fonctionnement a Lazizka Gorne en Pologne. Le réacteur de méthanation
milli-structuré a été développé par les partenaires francais CEA et ATMOSTAT. Le
réacteur final peut traiter une charge de 25 Nm?*/h. De tres hautes conversions de CO;
sont attendues, de I'ordre de 98,5% (Bailera et al., 2017; Presse Agence, 2018). Le projet
a été financé par la KIC InnoEnergy.

1.1.4.2.3.GRT gaz — Jupiter 1000

Le projet Jupiter 1000 est le premier projet de démonstrateur industriel de
Power-to-Gas en France. Il a été lancé par GRT Gaz, filiale ’ENGIE en mars 2016.
Basé a Fos-sur-Mer, il a pour but de valoriser les surplus d’électricité renouvelable en
hydrogene et méthane de synthese, en les injectant dans le réseau de gaz naturel pour
les stocker ainsi que de recycler le COs.

L’hydrogene est obtenu a partir de deux électrolyseurs de technologies différentes
(alcaline et PEM) de 1,0 MW. au total, alimentés par des éoliennes présentes sur le
Grand Port Maritime de Marseille. L’hydrogene peut étre directement injecté sur le
réseau de gaz (jusqu’a 200 Nm?/h) ou combiné & du CO, pour former du méthane (25
Nm?® h''). Le CO; est capté des émissions industrielles d’une acierie.

Les partenaires du projet sont CNR (premier producteur francais d’énergie
exclusivement renouvelable), Rte (Réseau de transport d’électricité), McPhy pour la
fourniture de I'unité d’électrolyse, Leroux et Lotz pour le captage et stockage du COs,
le CEA et ATMOSTAT pour l'unité de méthanation, le grand port maritime de
Marseille qui accueille le projet et réalise les routes d’acces, terrassement, et canalisation
de CO, et GRT gaz et Terega pour linjection de I’hydrogene et/ou du méthane de
syntheése dans le réseau de transport de gaz. Le cotit total du projet est estimé a 30
millions d’euros, 40% étant financé par GRT gaz, 30% par les partenaires du projet et
30% par des financements publics. Des aides financiéres sont fournies par 'Etat, dans
le cadre du Programme d’Investissement d’Avenir, via PADEME, ainsi que par la
Région Provence-Alpes Cotes d’Azur et par le fonds européen FEDER.
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L’'un des axes du projet Jupiter 1000 est I'étude de la méthanation de CO, a long
terme et les effets de la désactivation du catalyseur.
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Electrolyse d’hydrogéne et de
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@ Réseau de transport Réseau de transport
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Morseille Fos/'z' ATMOSTAT

Figure 1.16 — Procédé de Power-to-SNG de Jupiter 1000

1.1.5. Conclusion de 1’étude

Deux voies de réaction coexistent en méthanation de CO,. Une voie directe forme
le méthane de synthese a partir de CO; et H, et une voie indirecte passe par la formation
de CO via la réaction de Reverse-Water-Gas-Shift, qui ensuite s’hydrogene en méthane
de synthese.

Quelle que soit la voie de synthese, un équilibre thermodynamique existe et limite
les taux de conversions de CO,. L’étude de cet équilibre thermodynamique permet de
connaitre les conditions favorables a la mise en ceuvre de la réaction. Ces conditions

sont une pression élevée et une température relativement basse.

Néanmoins, la réaction de méthanation est une réaction catalysée, pour laquelle
la cinétique chimique est favorisée a hautes températures. Il est alors nécessaire de

trouver un compromis lors de la mise en ceuvre de la réaction au sein d’un réacteur.

Dans l'optique d’une intégration directe du méthane sur les réseaux de gaz, il est
nécessaire que le taux de conversion de CO» soit tres élevé ; supérieur a 99% en France
(Ducamp, 2015). Ainsi, plusieurs technologies de réacteurs de méthanation existent pour
répondre a la difficulté de la gestion thermique dans le réacteur et sont plus ou moins
matures. Enfin, des projets de démonstration sont en cours en Europe pour acquérir un
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retour d’expérience.

Au sein du réacteur de méthanation, une hétérogénéité existe entre le fluide
réactif et le catalyseur solide. La catalyse est dite « hétérogene ». La partie suivante
définit la catalyse hétérogene, les mécanismes associés ainsi que les modeles cinétiques
des trois réactions étudiées.

I.2. Etat de ’art de la catalyse hétérogene pour

la méthanation

Cette partie présente l'état de l'art de la catalyse hétérogene pour la
méthanation. Les principaux mécanismes réactionnels relatifs a la catalyse hétérogene
sont abordés. Les différents modeles cinétiques et leurs mécanismes associés, développés
sur des catalyseurs a base de nickel, sont discutés par la suite, dans le cas de la
méthanation de CO,, de la réaction de Reverse-Water-Gas-Shift et de la méthanation
de CO.

1.2.1.1. Meécanismes réactionnels

Lorsque le catalyseur se trouve sous forme solide et que les réactifs sont présents
dans la phase fluide, un contact doit étre établi a I'interface entre les deux phases, a la
surface du catalyseur. Ce processus est appelé adsorption : la ou les adsorbats sont les
especes présentes en phase fluide (atomes, ions ou molécules) tandis que 'adsorbant est
le catalyseur.

Pour qu’une réaction chimique ait lieu en catalyse hétérogene, il est nécessaire
qu’au moins un des réactifs se chimisorbe a la surface du catalyseur. La chimisorption
est une adsorption chimique qui met en ceuvre des énergies de liaisons importantes entre
I'adsorbat et la surface solide (liaisons covalentes, ioniques ou métalliques — typiquement
de Pordre d’une centaine de kJ/mol). Elle se différencie de la physisorption qui est une
adsorption physique pour laquelle les liaisons formées sont de faibles énergies (de types
Van der Waals par exemple).

Lors de la transformation des réactifs en produits, plusieurs étapes physiques et
chimiques se succedent a ’échelle du grain de catalyseur. Tout d’abord, les réactifs
diffusent a travers le film de gaz stagnant autour du grain jusqu’a la surface de
catalyseur, ce qui correspond a la diffusion externe (étape 1 de la Figure 1.17). Ensuite,
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ils diffusent dans les pores du grain catalytique, c’est la diffusion interne (étape 2).
Intervient alors la chimisorption des réactifs sur les sites actifs (étape 3) permettant la
réaction chimique de surface (étape 4). Puis, les produits formés désorbent (étape 5) et
diffusent dans les pores jusqu’a la frontiere du grain (diffusion interne — étape 6). Enfin,
ils diffusent jusqu’au film de gaz qui entoure le grain, c’est la diffusion externe (étape
7) (Guisnet et Naccache, 2004). La cinétique de la réaction est caractérisée par
I'ensemble de ces étapes physiques de transfert de matiere (et thermique) (étapes 1, 2
et 6, 7) appelé cinétique physique et des étapes de chimisorption et réaction (étape 3, 4
et 5) appelées cinétique chimique.

W
Nic___ < O - CO, + H2 co + H,0
2 1 & °°
& 1 k . \\
. .EDE | B, °} CO, + 4H, < CH, + 2H,0 o
\ J l, *. “ '

\o _o__ _I\“‘:h“. !

@/'@ ©) "‘*'a,f'j\ CO + 3H2 : CH, + H,0
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o

Particule
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Figure 1.17 — Différentes étapes de cinétique de la réaction de méthanation de CO,

La plus lente des 7 étapes proposées précédemment va imposer sa vitesse a la
vitesse de réaction. Elle peut étre de nature chimique ou physique. Souvent, les étapes
physiques sont des étapes rapides et la vitesse de réaction peut étre déterminée par les
étapes de cinétique chimique, on parle d’absence de limitations diffusionnelles. Il est
alors possible de connaitre le mécanisme général de la réaction.

La cinétique intrinseque, caractéristique chimique du catalyseur, définit, quant
a elle, la vitesse des processus chimique en réacteur, via ’expression d’une loi intégrant
les influences de la température, de la pression et de la composition. Elle se différencie
de la cinétique apparente ou effective qui considere a la fois la cinétique intrinseque
ainsi que tous les processus physiques intervenant au sein du réacteur. La détermination
de la cinétique intrinseque permet de modéliser le comportement du réacteur catalytique
dans les conditions d’établissement de la cinétique. Il est possible par exemple de prédire
I’évolution de la composition d’un mélange complexe de produits réactionnels sur une
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large gamme de temps de séjour, en fonction de la température et des pressions partielles
des différentes especes.

Alors que les lois cinétiques les plus basiques sont de simples « lois puissances »
(Chiang et Hopper, 1983; Hayes et al., 1985; Lunde et Kester, 1974), il est courant, en
cinétique hétérogene, d’établir une loi de cinétique intrinseque s’appuyant sur un
mécanisme réactionnel supposé : des hypotheses sont alors émises pour regrouper toutes
les étapes du mécanisme dans la loi unique de cinétique intrinseque.

L’hypothese de I'étape cinétiquement déterminante simplifie le calcul cinétique
et est tres souvent utilisée. Elle suppose qu’une étape est particulierement lente par
rapport aux autres. Elle impose alors la cinétique de réaction ; les autres étapes sont
supposées a Déquilibre (¥ =77 ) et compensent seulement la formation et

consommation des especes présentes dans 'étape cinétiquement déterminante.

L’hypothese de 'TAEQS (Approximation des Etats Quasi Stationnaires) s’écrit
sur les especes transitoires. Elle suppose que les quantités des especes adsorbées sont
négligeables devant les especes stables, réactifs et produits, puisque les especes

transitoires sont tres réactives et ne s’accumulent pas dans le milieu.

De plus, certains modeles type ont été proposés dans la littérature. C’est le cas
des modeles de Langmuir-Hinshelwood et Eley-Rideal.

1.2.1.1.1.Modéle de Langmuir-Hinshelwood
Le modele de Langmuir-Hinshelwood repose sur trois hypotheses fondamentales :
- L’adsorption des especes présentes obéit au modele de Langmuir :

La théorie d’adsorption de Langmuir représente correctement le phénomene de
chimisorption dans le cas de surface uniforme puisqu’elle prévoit une adsorption en
monocouche (une seule molécule adsorbée par site). Elle permet de représenter le taux
de couverture d’une espece A, 8, a la surface du catalyseur, en fonction des constantes
d’équilibre d’adsorption K; de toutes les especes susceptibles de s’adsorber sur les sites
actifs (incluant Pespece A), lorsqu’il y a plusieurs composés présents en phase gazeuse
et donc compétition d’adsorption sur les sites :
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KaPa

= —— < [.13
LT

64

- La transformation chimique n’implique que des especes adsorbées et sites libres
- Les étapes d’adsorption et de désorption sont rapides par rapport a celle de la
transformation chimique qui est ’étape cinétiquement déterminante

Pour le mécanisme général suivant de la réaction A+ BS R+ S

A+*xo 4" * Fait référence a un site actif

B + *x & B*
A*+B* >R+ §*
R*"o R+«

S*e S+«

A+B=R+S

La vitesse s’écrit alors :

KaPaKpPp
[1 4+ KoPs + KgPg + KgPg + KgPs]?

[.14

r=k

Les ordres par rapport aux réactifs existent dans des cas limites. Par exemple, si les
recouvrements sont tres faibles, un ordre 1 est observé pour les especes A et B.

Si 'adsorption des réactifs est grande devant celle des produits, il est possible
d’écrire la relation suivante : K4P4 + KgPg > 1 + KxPy + KsPs, I'expression se simplifie

alors :

K Py
NP o 115
(72 +7)
Kg * Py
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La vitesse passe alors par un maximum en faisant varier Pg/P,, lorsque K4 /Kg = Pg /Py,
ce qui correspond a K,P, = KgPg c’est-a-dire lorsqu’une égalité des taux de
recouvrements en A et B est observée (Figure 1.18). Il y a alors un nombre maximal de
couple voisins A**B qui peuvent réagir. L’augmentation ou la diminution de 1'une ou
I’autre des pressions partielles entraine un déséquilibre de recouvrement, il y a alors un
excédent de 'une ou de 'autre des especes, donc moins de couples réactifs mis en jeu.

——KA/KB =05
- - -KA/KB=0,7
KA/KB=1
KA/KB=15
T T
1 15 2
Py/P, (-)

Figure 1.18 — Cas particulier d’'un modeéle de Langmuir Hinshelwood ou l'adsorption par les
réactifs est bien supérieure a celle des produits — valeur arbitraire de la constante cinétique
k = 0,1 mol g's?!

1.2.1.1.2.Modéle de Eley-Rideal

Contrairement au modele de Langmuir-Hinshelwood qui suppose que la
transformation chimique n’implique que des especes adsorbées et des sites libres, le
modele proposé par Eley-Rideal propose de faire réagir une molécule de la phase gazeuse
avec une espece adsorbée, entrainant une collision de la molécule gazeuse sur le site ou
est adsorbé l'adsorbat. Dans le cas du mécanisme général proposé précédemment, la
vitesse s’écrit alors :

K,P,P
. afalB 116

k
[1+ K4P4 + KgPgr + KgPs]?

Dans le cas précédemment étudié d’une adsorption forte du réactif A par rapport
aux produits, la vitesse augmente proportionnellement a la pression partielle de 'espece
B lorsque la pression partielle de I'espece A est fixée.
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1.2.1.1.3. Formulation générale

Une formulation générale des modeles classiques de Langmuir Hinshelwood et
Eley-Rideal a été proposée par Hougen, (Scacchi et al., 2011) :

[Facteur cinétique][Terme de potentiel] 17

"= [Terme d’'adsorption]™

Le terme de potentiel, ou force motrice, symbolise I’écart entre ’état du systeme
et I’état d’équilibre thermodynamique. Il est d’autant plus grand que le systeme est loin
de I'équilibre thermodynamique et s’annule a I’équilibre thermodynamique. Il ne dépend
que de la composition du systeme et de la constante d’équilibre de la réaction.

Le facteur cinétique, quant a lui, nuance le terme de potentiel a l'aide d’une
constante de vitesse et éventuellement des constantes d’équilibre d’adsorption.

Le terme d’adsorption exprime la compétition d’adsorption sur les sites
disponibles et comprend toujours le terme unité. Il devient égal a 1 lorsque les réactifs
sont présents en tres faibles proportions : il n’y a alors plus de compétition d’adsorption
sur les sites disponibles. La puissance n au dénominateur est fonction de 1’étape
cinétiquement déterminante et plus précisément de son caractére mono- ou pluri-

moléculaire.

Le modele généralisé par Hougen considére une tres large gamme d’étape
pouvant étre limitante : que ce soit la réaction de surface, I'adsorption d’un réactif
(dissociative ou non), la désorption d’un produit, 'impact d’une espece en surface, etc.
Les expressions des 3 termes sont explicités dans l'ouvrage « Cinétique et
Catalyse » (Scacchi et al., 2011).

Dans le cas de la réaction équilibrée : A+ B S R+ S, et considérant la réaction
de surface comme étape cinétiquement déterminante, I'expression de la cinétique

intrinseque est la suivante :

PRPS]
Keq 118

[1+ K,P4 + KgPg + KgPr + KsPg)?

[ksKaKp][PaPp —

La partie suivante recense les différents mécanismes et modeles cinétiques
proposés dans la littérature dans le cas des voies directe et indirecte de formation de
méthane en mélange H,/CO..
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I.2.2. Application a la méthanation de CO: :
mécanismes et cinétiques en voies directe et

indirecte

Comme précisé en introduction (cf. paragraphe I1.1.1), dans les conditions
étudiées, et en mélange Ho/COs en entrée de réacteur, deux voies permettent de former
du méthane de synthese. La premiere est la voie directe par la réaction de méthanation
de CO», tandis que la seconde est la voie indirecte, par la formation de CO wia la réaction
RWGS puis la réaction de méthanation de CO. Un état de 'art des mécanismes et
modeles cinétiques proposés dans la littérature pour ces trois réactions est proposé ci-
apres.

Rappelons ici qu'une cinétique intrinseque est une caractéristique chimique du
catalyseur utilisé, permettant de prédire la vitesse des processus chimiques en réacteur.
Un modeéle cinétique est de ce fait toujours lié au catalyseur sur lequel il a été établi. Il
est alors tres important de connaitre les spécificités des catalyseurs dans chaque modele.
Pour restreindre 1’étude et pour se concentrer sur les objectifs de mon travail de these,
seuls les modeles cinétiques développés sur les catalyseurs a base de nickel seront
discutés ici.

1.2.2.1. Modeéles cinétiques de la méthanation de CO,

Bien qu’ayant été découverte au début du 20 siecle, les mécanismes
intervenant lors de la réaction de méthanation ne sont pas encore bien connus. Depuis
ces dernieres années, et avec le regain d’intérét de cette réaction dans le cas du Power-
to-Gas, plusieurs études cinétiques ont été menées et différents mécanismes réactionnels
ont été proposés pour lesquels les étapes élémentaires et intermédiaires réactionnels ne
sont pas identiques.

1.2.2.1.1. Modéle de Xu et Froment

Un modele considérant plusieurs réactions, et souvent repris dans la littérature,
est le modele de Xu et Froment (Xu et Froment, 1989). Les auteurs ont proposé un
modele cinétique comprenant deux lois de vitesse pour le vaporeformage de méthane
(avec formation de Hs et CO ou CO») et une loi pour la réaction de water-gas-shift sur
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un catalyseur 15,2%massique Ni/MgALOy, a partir d’expériences menées en reformage de
méthane, méthanation de CO, et Reverse Water Gas Shift.

Expérimentalement, le réacteur a lit fixe est opéré en mode intégral : les vitesses
de réaction ne sont pas constantes le long du lit catalytique, avec une masse de
catalyseur commercial de 400,0 mg diluée avec de l'alumine a. Les expériences de
reformage ont été réalisées a 500 — 575°C et 3 — 15 bar, tandis que les expériences de
méthanation de CO; et RWGS a 300 — 400°C et 3 — 10 bar, avec cependant un rapport
H,/CO, < 1. Le débit est inférieur & 30 NmL min. Le catalyseur a été activé sous flux
d’hydrogene, puis stabilisé pendant 70h en conditions de vaporeformage.

A T'aide d’un algorithme de Marquardt, les parametres cinétiques et d’adsorption
ont été estimés par minimisation des moindres carrés entre les conversions expérimentale
et théorique (calculée par un algorithme de Runge-Kutta d’ordre 4). Finalement, un
modele cinétique a été discriminé et 14 parametres ont été identifiés :

- 3 facteurs pré-exponentiels et 3 énergies d’activation ; les parametres cinétiques
suivent une loi d’Arrhénius (1.19)

- 4 facteurs pré-exponentiels et 4 chaleur d’adsorption ; les parametres
d’adsorption suivent une loi de Van’t Hoff (1.20)

Ea
_ _Ea 1.19
k= ko eXp( RT)
Qad) I 20
K=K ~ad :
0 eXp(RT

Les étapes élémentaires du schéma réactionnel discriminé sont proposées en
Figure 1.19.

En lisant le schéma réactionnel proposé du bas vers le haut et chaque étape
élémentaire de la droite vers la gauche, il est possible de conclure que la méthanation
de COs suit la méthanation de CO par l'intermédiaire d’un formyle CHO*. L’étape
cinétiquement déterminante est la réaction de surface entre CO.* et H* pour former
CHO*. L’expression de la cinétique est alors :

PEIZ oPcH, )

0,5
kcoz meth Py, Pco, (1 3z K
pHZ pCOZ eq,CO, meth

I.21

Tco, meth = 2
PH,0
(1 + KcoPco + Ku,Pu, + Keu,Pcu, + Kunyo /sz)
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Hzn + L = 0-L + HZ {1}

CH, +L =CH/L (2)

CH-L +L =CH,L + H-L (3)

CH,-L +L =-CH,L + H-L (4)

CHsL +0-L-CH,;0-L +L (21)
CH,O-L+L =CHO-L + H-L {(22)
CHO-L +L =C0O-L + H-L (23) rds.n
CO-L +0L=CO-L +L (B)rds;n
CHO-L + O-L=CO;-LL. + H-L (25) rds.; ry
CO-L = COQ + L (7)

CO,-L - CO, + L (10)

2H-L -HL +L (1-bis)
H,-L - H, + L (1-bis)

Figure 1.19 — Etapes élémentaires du schéma réactionnel discriminé par Xu et Froment (1989)
dans le cas de la formation parallele de CO et CO, par reformage de méthane — rds = étape
cinétiquement déterminante — (1) méthanation de CO, (2) RWGS, (3) méthanation de CO, —
L fait référence a un site actif

La valeur de I'énergie d’activation déterminée par les auteurs est de 244 kJ mol™.

Plusieurs auteurs ont utilisé le modele cinétique proposé par Xu et Froment dans
leurs travaux ; totalement ou en ré-identifiant les constantes cinétiques et/ou
d’adsorption (Ducamp, 2015; Oliveira et al., 2010; Zhang et al., 2013).

1.2.2.1.2.Modéle de Weatherbee et Bartholomew

Un modele cinétique de la méthanation de CO; a été proposé par Weatherbee et
Bartholomew (1982) sur des essais menés avec 300,0 mg de catalyseur 3%massique Ni/SiO5
préparé par imprégnation, entre 227 — 327°C, 1,4 — 1,75 bar et 500 — 1500 NmL min.
Les conversions de CO» sont limitées a 10% pour considérer les vitesses constantes le
long du réacteur. L’influence des pressions partielles de CO- et Hs sur les vitesses a été
étudiée. Comme du CO est observé en sortie de réacteur, quelques tests ont été réalisés
avec du CO en entrée de réacteur, pour connaitre 'influence de la pression partielle de
CO sur les vitesses. Un schéma réactionnel (Figure 1.20) ainsi qu’une loi cinétique
(Equation 1.22) ont été discriminés a partir de trente expressions, dérivées d’un modele
de Langmuir Hinshelwood, par minimisation des moindres carrés avec les résultats

expérimentaux.
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5 05 Pfl Pco
0, 0,
kco, methPco,PH, | 1 — 2 ZK -
PH,0"PcH,Req,co, meth 1.99
Tco, meth = 05 2 ’
Pco,\” Pco
1+K (—2> + K. 0.5 5=
( 1 P, 2 (Pcoz sz) Ks
Reaction Equation Reaction Equation
Hyg) + 28 %_,, 3 H-S (@1) CHy-8 + H-S —:"._- CH,-S + § “n
COJg) + 28 T—% CO-S + O-S @2) CH,-§ + H-S % CHS +§ -8
-1 -8
CO-S :.—_- CoE + § @-3) CH-S —% CHyg) + § @9
i,
COS+3eCE+05 (+4) 0-§ + H-S =2 OH-§ 1 § (410)
L
..
C3+H-Sq=CHS+8 (¢3) OH-§ + H_sT—"Lﬁ- H:O-$ + § @11)
CH-S + H-§ =% CH,-§ + § (4-6) H0-S =2 H,0(g) + § (#12)
kg T

* 8 refers to a surface site.

Figure 1.20 — Etapes élémentaires proposées par Weatherbee et Bartholomew (1982) — S fait
référence a un site actif

Le modele sélectionné suppose la formation d’'un CO adsorbé, qui peut ensuite
désorber pour former du CO gazeux, ou se dissocier en C* et O*. Cette deuxieéme
proposition est Iétape cinétiquement déterminante (étape 4-4 du schéma réactionnel
Figure 1.20). Le schéma réactionnel est trés ressemblant a celui proposé en méthanation
de CO dans le cas d’une méthanation de CO dissociative (Coenen et al., 1986). La
valeur de I’énergie d’activation déterminée par les auteurs est de 94 kJ mol™.

1.2.2.1.3.  Modele de Koschany

Plus récemment, un modele de la méthanation de CO, a été proposé par
Koschany et al. (2016), sur une série de catalyseurs Ni/AlOy), préparés par co-
précipitation avec différents rapport Ni/Al,. Une masse de 25,0 — 75,0 mg de catalyseur
(30 — 90%massiaque Ni) a été diluée avec du SiC et stabilisée sous flux de réactifs pendant
300 h. Des essais ont été menés a 180 — 250°C, 45 — 75 NmL min! et une pression
inférieure a 20 bar. La formation de CO par la réaction de RWGS est négligée puisque
la composition de CO est inférieure a 1000 ppm dans le mélange de gaz de sortie.
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Le schéma réactionnel et loi cinétique retenus, a partir de plus de 20 lois
cinétiques possibles, sont détaillés ci-apres :

1: CO; +2* =C0* +0O°
2:H; +2 =2H" +
3: CO* +H* =CHO" +*

4: CHO* +* =CH* +0"
5: CH* + 3H® = CH,* + 3°
G: CHq* = CHy + *

7:0° +H —OH +*
8: OH* + H* — H,0* +*
9: Hzﬂ* = H0 + *

Figure 1.21 - Etapes élémentaires proposées par Koschany et al. (2016)

De maniére similaire au modele proposé par Xu et Froment, le schéma
réactionnel (Figure 1.21) passe par la formation d’un formyle adsorbé CHO*. Cependant,
dans le cas ci-dessus, le formyle se forme via la réaction de surface entre CO* et H*, qui

est I'étape limitante du modele proposé. L’expression de la loi cinétique est la suivante :

0,5..0,5
kco, metn Py, Pco, <1

2
_ Pu,0 Pcw, )
4
sz pC02 Keq,C02 meth

Tco, meth = 1.23

2

PH,0 0,5 0,5

<1 + KOH% + KHZPHZ + Kmixpcoz>
H;

La valeur de I’énergie d’activation déterminée par les auteurs est de 78 kJ mol™.

1.2.2.1.4. Modele de Miguel

Le schéma réactionnel proposé par Miguel et al. (2018) est identique a celui
précédemment établi par Koschany et al. (2016) (cf. Figure 1.21). IIs ont travaillé avec
un catalyseur commercial calcium alumine (METH 134 de Clariant) & 20 — 25%massique
de NiO. Des essais ont été menés a 250 — 350°C, a pression atmosphérique, avec 12,0 —
40,0 mg de catalyseur, pour un flux total de 30 — 100 NmL min™. La loi cinétique établie
est tres proche de celle proposée par Koschany et al. (2016), au détail preés du terme
d’adsorption :



[.2. Etat de I'art de la catalyse hétérogene pour la méthanation 41

2 oP,
k pO spo 5 (1 PH,0fcH,
CO, meth FH, FCO 4
2 z z Pn,Pco, Keq,co, meth

2
(1 + Koy —p*ffso )
P,

Les auteurs ont calculé une énergie d’activation de 119 kJ mol™.

Tco, meth = 1.24

1.2.2.1.5.Modéle de Ussa Aldana

Ussa Aldana et al. (2013) ont publié des travaux portant sur les mécanismes de
méthanation de CO, sur des catalyseurs a base de nickel supportés sur des supports
oxydes de cérine-zircone (Ni-CZ) préparés en voie sol-gel. Le mécanisme a été mis en
évidence par analyse operando (spectroscopie infrarouge a transformée de Fourier) et
est le suivant : 'hydrogene se dissocie sur les sites métalliques tandis que CO; est activé
sur le support CZ (Figure 1.22 (a)). L’étape cinétiquement déterminante est
I'hydrogénation des especes carbonates en formiates.

Il n’y a pas formation de CO comme intermédiaire dans le schéma réactionnel
proposé. Cependant, une voie parallele peut former du CO par un cycle redox sur la
cérine réduite Ce®t, ce qui peut entrainer une adsorption compétitive de CO et H, sur
le nickel métallique et diminuer 'activité catalytique (Figure 1.22 (b)).

a)

o -

CO

/\ /
00
cz CO’ cz Ce*

H H II
|

H-C—H
i HHIH
o ‘_mL <_.

Figure 1.22 — Mécanismes proposés par Ussa Aldana et al. (2013) sur un catalyseur Ni-CZ

ﬁ_T

préparé par voie sol-gel pour (a) la réaction de méthanation de CO, — ecd = étape cinétiquement
déterminante, (b) la formation parallele de CO

La loi de vitesse associée au schéma réactionnel proposé fait intervenir un

hydrogene adsorbé en périphérie d’une particule de nickel en contact avec le support
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CZ, noté Hspei et est la suivante:

2

Pi,o0PcH,
4

sz pCOZ Keq,COZ meth

(1+ Kcozpcoz)(l + KHz,périsz)

kco, meth Kco,Pco, K, periPH, (1 - 1.25

Tco, meth =

Le Tableau 1.2 récapitule les principaux modeles de méthanation de CO, , dans
le cas d’'un modele de Langmuir Hinshelwood, proposés dans la littérature.

Tableau 1.2 - Tableau récapitulatif des modeles cinétiques de méthanation de CO, de type

Langmuir-Hinshelwood

Etape Conditions
Modéle Loi cinétique L P j .
limitante opératoires
15,2%massiquo
P2 P Ni/MgAlLO,
Xu et Kco, meth Pi. Pco, (1 — 0 s ) Réaction de
Froment 7 = i PiPco,Neq.cop meth surface entre CO.* 300 400°C
CO, meth — > : HO _

(1989) (1+ Keopeo + Ko, + Kempen, + Kino 222 et H* 310 bar
H,/CO, <1
g%massiqll(‘

Weatherbee 4 Ni/SiO,
05 .05 PH,Pco, S
et kco, methPco,Ph, (1= Pi,02PcH, Keq.co, meth Dissociation de
. .7 = z - O* * * —327°C
Bdrglgézr)new €02 meth (1 + Ky (Pco,/Pn,) 5+ K2 (co,pu,)*® + Pco/KS)Z COTen CFet O 221 = 327°C
1,4 - 1,75 bar

PI%I2 oP CH, )

0,5,.0,5
kco, meth PH, Pco, | 1 — =3 K
szpCOZ eq,C0, meth

Réaction de 30 - 90%mussi(lll<‘
I. (2016) 2 surface entre CO*
N (1 +Kon 5+ Kupff + Kmtxpé’ﬁz) ot H* 180 - 250°C

Ha

Koschany et _
Y TCOZ meth —

P < 20 bar
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2 P, 20 - 25%ma>siqu<‘
k hpo,spo,s (1_ Pu,0fcH, > action d .
Micuel ef al B €0, meth P, Pco, PﬁzpcozKeq,coz eth Réaction de Ni/CaAlO,
guel e - _
2018 €0z meth 2 surface entre CO*
(2018) (1 + Kop P22 ) et H* 250 — 350°C,
" P,alm
Réaction de 5% massique Ni-C7Z
PhioPen surface entre
Ussa Aldana kco, metn Kco,Peo, Ki, peri 2<1_#>
t al. (2013 720, meth = cosmern TcouPeos TupiriPl Pi,Pco,Keqco, metn carbonate adsorbé  350°C
evak ( ) ’ (1 + Kcozpcoz)(l + KHz,périsz) ot H* pour former
OCHO* Pam

1.2.2.2. Modeéles cinétiques de la méthanation de CO

La cinétique de la méthanation de CO a été largement étudiée depuis les années
1970 pour produire du méthane de synthese a partir de la gazéification du charbon.
Deux types de modeles sont présentés dans la suite, le premier suppose la dissociation
de CO assistée par hydrogeéne entrainant la formation d’intermédiaire de type CHO*
(modele type Xu et Froment) tandis que la seconde est basée sur la dissociation du CO
puis les hydrogénations successives de C* en CH, (modele type Klose et Baerns et
Coenen),.

1.2.2.2.1. Modéle de Xu et Froment

Dans les conditions explicitées en 1.2.2.1.1, Xu et Froment (1989) ont établi une
loi cinétique de méthanation de CO dont l'étape cinétiquement déterminante est
I'hydrogénation d’'un CO* en CHO*. L’expression de la cinétique est alors :

PH,0PcH
kco methpg'zspco (1 T3 p ZK 2 >
_ H,' CO™eq,CO meth 1.26
Tco meth = i o\2
(1 + KcoPco + Ku,Pu, + Kcu,Pcu, + Kun,o p; )
2

La valeur de I’énergie d’activation déterminée par les auteurs est de 240 kJ mol™.
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1.2.2.2.2. Modéle de Klose et Baerns

Klose et Baerns (1984) ont proposé un modele cinétique de la méthanation de
CO sur un catalyseur commercial Ni/ALOs. Ils ont réalisé des essais & 180 — 284°C et 1
— 25 bar. Ils ont supposé un schéma réactionnel tel que les étapes d’adsorption de H- et
CO soient en quasi équilibre, avec une adsorption dissociative pour CO, et avec comme
étape cinétiquement déterminante 1’hydrogénation d’un carbone adsorbé en une espece
CH>* mettant en jeu deux hydrogene adsorbés. Ils en ont déduit la loi cinétique telle
qu’écrite en Equation 1.27. Les auteurs ont calculé une énergie d’activation de 103 kJ
mol™.

PH,0PcH, )

k K K2p0.5p <1 —
co meth 8¢ RHPCO PH, prchoKeq,cometh

1.27

Tco meth = o 053
(1 + Kcobco + Ku,Py, )

Zhang et al. (2013) ont ré-identifié la constante cinétique du modele cinétique
établi par Klose et Baerns (1984) sur un catalyseur commercial a base de nickel dans
les conditions suivantes : 250 — 360°C, 1 — 5 bar. Ils ont obtenu une énergie d’activation
identique a celle de Klose et Baerns, égale a 103 kJ mol™.

1.2.2.2.5. Modéle de Coenen

Coenen et al. (1986) ont proposé un mécanisme pour la méthanation de CO sur
des catalyseurs a base de nickel supporté sur silice ou alumine. Une premiere hypothese
proposée par les auteurs est une adsorption dissociative de I’hydrogene et du monoxyde
de carbone, qui est ensuite converti en méthane par hydrogénations successives. L’étape
limitante étant 1’hydrogénation de CH* en CH,*, la cinétique intrinseéque peut étre
modélisée par la loi cinétique suivante :

PH,0PcH, )
3
sz PCO Keq,CO meth

0,5\ 2
1+K (pﬂ)
( PH,

En utilisant un mélange de gaz d’entrée contenant de I’hydrogene et des

kCO methpgg <1 -
1.28

Tco meth =

marqueurs isotopiques *C*0O et C™0, ils n’ont observé aucune trace de 'espece PC™0.
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L’hypotheése d’une adsorption dissociative de CO a donc été rejetée. Dans le nouveau
mécanisme proposé, deux formes de CO adsorbé sont supposées : une forme a simple
liaison (CO.) et une a double liaisons (CO,*), I'étape cinétiquement limitante étant

I'hydrogénation de CH, en CHa, (réaction 6 de la Figure 1.23).

1

H2 + 28 €—= ZHa
co ;
co + g =D CDa c . H _b'_..'h-. + 5
a a =-5 a
Cco + S ‘—2—3’ CO* 6 .
s
a a CHa + Ha 5 — CHEa +
GOS H Lﬁ CC"{ + s T
+
a a ~.3 a CH,  + H, T__T" CH,, + S
4
CCHa + Ha — ca + Hzﬂg + 25 C"'aa < H 8 > CHdg . 25

Figure 1.23 — Etapes élémentaires du schéma réactionnel proposé par Coenen et al. (1986) — a
et * font référence a deux types d’adsorption, s renvoie a un site actif

La loi cinétique qui découle de ce mécanisme est alors bien plus complexe que
celle issue de leur premiere supposition de mécanisme (Equation 1.28). Cependant,
d’apres leurs résultats, 'équation 1.28 permet d’obtenir une tres bonne approximation

sur une large gamme de conditions expérimentales.

Le Tableau 1.3 récapitule les principaux modeles de méthanation de CO, dans le
cas d'un modele de Langmuir Hinshelwood, proposés dans la littérature.

Tableau 1.3 - Tableau récapitulatif des modeles cinétiques de méthanation de CO de type
Langmuir-Hinshelwood

R . Conditions
Modele Loi cinétique Etape limitante ) .
opératoires
P P 15,2%massique
Xu et k %o (1 — g5ttt Ni/MgAl.
Froment . B €0 methPH, Pco ( Pi, PoKeq.co metn Réaction de surface i/ MgALO:
CO meth — 2 Al
p entre CO* et H* o
(1989) (1 + Kcopco + Ku,pu, + Ken,Pen, + Ku,o pHI_jO) 500 - 575°C

3 — 15 bar
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- Ni/ALO;
Klose et kco meenK KED%EDH, (1 - Pu,0PcH, > Réaction de surface
Ph,PcoKeq,co metn de C* avec 2 H*
Baerns (1984) Tcometn = o5 0573 180 — 284°C
(1+Keop® + KHZPH'Z) pour former CHy* 1 - 95 bar

kco meenP%S (1 - Pmobon, ) Ni/SiO,- AlO
me 5 - x
Coenen et al. . B Pit,PcoKeq,co metn Réaction de surface : )
CO meth —
(1986) <1 N K(pco)°'5>2 entre CH* et H*
PH,

1.2.2.3. Modeéles cinétiques de RWGS

La réaction inverse de gaz a ’eau (Equation 1.2) est cruciale pour la modélisation
des réacteurs de méthanation de CO,. En effet, elle engendre la formation de CO, qui
pourra a son tour s’adsorber et s’hydrogéner pour former du méthane. Que ce soit par
la voie de WGS ou RWGS, la cinétique de la réaction a été largement étudiée.

1.2.2.8.1. Modéle de Xu et Froment

Dans les conditions explicitées en 1.2.2.1.1, Xu et Froment (1989) ont établi une
loi cinétique de RWGS dont I'étape cinétiquement déterminante est la dissociation de
COy* en CO* et O*. L’expression de la cinétique est alors :

Pu,0Pco )

kawaspeo (1-
RWGsPco, Pu,Pco,Keqrwas

TRwWGSs = 1.29

PH20>2

(1 + KcoPco + Ku,Pu, + Ken,Pcn, + Kn,o Dh
2

La valeur de I’énergie d’activation déterminée par les auteurs est de 67 kJ mol*.

1.2.2.8.2. Modéle de Wheeler

Wheeler et al. (2004) ont proposé un modele cinétique pour la réaction de WGS
sur des catalyseurs a base de métaux (Pt, Rh, Ru, Pd et Ni) et métaux supportés sur
cérine, a 300 — 1000°C. Les étapes élémentaires du schéma réactionnel proposé sont
présentées en Figure 1.24. La loi cinétique retenue suit un modele de type Langmuir
Hinshelwood pour lequel les étapes d’adsorption/désorption (étapes 1, 2, 7 et 8) sont
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supposées rapides et réversibles, tandis que les étapes de réaction de surface (étapes 3,
4,5 et 6) se simplifient selon :

CO—M+H,0-M=CO,—M+Hy,—M

(1) CO+M=CO-M,

(2) Hy0+ M =H,0-M,

i3) H,O-M+ M = OH-M + H-M,
i4) OH-M+M=H-M+ O],
(5) 20H-M = H20-M + O,

() CO-M+O-M=CO-M+DM,
(7 COry+ M =CO-M,

(8) Hy+2M=2H-M.

Figure 1.24 — Etapes élémentaires proposées par Wheeler et al. (2004) pour la réaction de WGS
sur un catalyseur a base de métaux nobles

En supposant que I'étape cinétiquement déterminante et la réaction de surface
entre le COY* et I'Hy*, la loi cinétique peut alors s’écrire :

PH,0Pco )

krwesKn K, (1 _
rRwGsBH,%co,PH,Pco, Pr,Pco, Keq rwas

1.30

TRwGs = 2
(1 + Kcobco + Ku,oPh,0 + Kco,Pco, + KHszz)

Les auteurs ont calculé une énergie d’activation égale a 85 kJ mol! avec un catalyseur
a base de nickel.

Le Tableau 1.4 récapitule les principaux modeles de RWGS proposés dans la littérature,
dans le cas d’'un modele de Langmuir Hinshelwood.
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Tableau 1.4 - Tableau récapitulatif des modeles cinétiques de RWGS de type Langmuir-

Hinshelwood
. o Etape Conditions
Modele Loi cinétique L. i .
limitante opératoires
15,2%massiqu<‘
Pu,0Pco Ni/MgALO:
qu . t TRwes = st (1 _ m) (]?D(l)siomaté(g*det 300 400°C
roment RWGS — 2 27 €en € — )
PH,
(1989) 1+ Kcopco + Ku,pn, + Ken,Pen, + Knyo pHHZO) O 3 - 10 bar
H./CO, <1
PH,0P dacti
Wheeler et al Kewas K, Keo, Pi, o, (1 - pcl; c;( ecc; WGS) Réaction de Pt, Bh7 Ru, Pd
(2004) RWGS = 27002 €q, . surface de CO* et Ni (sur cérine)
(1 + Keopco + Ku,oPhso + Keo,co, + Ki,Ph,) avec H,* 300 — 1000°C

I1 est possible de faire un schéma mécanistique récapitulatif des étapes limitantes
de chaque modele cinétique utilisé en méthanation de CO,, méthanation de CO et
RWGS (Figure 1.25).
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Dissociation de CO,

* ¥ assustee par
CO*+0 CO* + H O* hydrogéne

/ Modéle de Wheeler
"E__ TN T T T S | Hydrogénation

02* + H;2}* —"—’HCOOH*u directe de CO,

il e O . _(+_ _J_u Modele de Ussa Aldana
Dlssouatlon de CO, assistée
par hydrogene
T ‘, Modéle de Xu et Froment
: H* _""‘ COH* : - Méthanation de CO,
: (+ *} Dissociation de CO : Modele de Koschany
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Figure 1.25 — Schéma mécanistique récapitulatif des étapes limitantes de chaque modele
cinétique utilisé en méthanation de CO,, méthanation de CO et RWGS

1.2.3. Conclusion de 1’étude

Les catalyseurs les plus couramment utilisés en méthanation de CO- sont des
catalyseurs supportés. Ils sont constitués de nanoparticules de métal dispersées sur un
support oxyde. Le systeme catalytique Ni/ALOj; est le plus couramment utilisé pour son
trés bon rapport efficacité/prix.

Les différents modeles cinétiques proposés en méthanation de CQO,, méthanation
de CO et RWGS suivent le plus souvent un formalisme de type Langmuir Hinshelwood.
De nombreux modeles cinétiques ont été proposés ces dernieres années ; en effet, les
modeles cinétiques proposés pour une réaction sont associés a un catalyseur. Plusieurs
parametres peuvent influer sur les lois cinétiques, comme par exemple la méthode
d’activation du catalyseur qui agit sur la fraction massique de métal. Le type de support
peut aussi influencer le modele cinétique puisque les interactions métal /support peuvent
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modifier les sites d’adsorption des différentes especes.

La connaissance des lois cinétiques est primordiale pour modéliser le
comportement d’un réacteur. Cependant, au cours du temps, le catalyseur va perdre de
son activité et/ou de sa sélectivité. Pour modéliser la désactivation du catalyseur, il est
nécessaire de connaitre les différentes voies de désactivation des catalyseurs supportés.
La partie suivante traite de ’état de 'art de la désactivation des catalyseurs supportés.

I.3. Etat de D'art de la désactivation des
catalyseurs supportés

Par définition, un catalyseur augmente la vitesse d’une réaction chimique, sans
étre consommé : il est régénéré en fin de réaction. Cependant, les effets positifs d’un
catalyseur sur une réaction ne sont, en réalité, pas éternels, et le catalyseur perd de son
activité mais aussi de sa sélectivité au cours du temps par altération chimique,
thermique et/ou mécanique du matériau catalytique (Bartholomew, 2001) : il se
désactive.

Cette partie présente 1’état de I'art de la désactivation des catalyseurs supportés.
Tout d’abord, les différentes voies de désactivation des catalyseurs supportés sont
abordées. Il s’ensuit une étude bibliographique de la modélisation de la désactivation
des catalyseurs.

1.3.1. Présentation des différentes voies de

désactivation des catalyseurs supportés

Selon la classification proposée par Bartholomew (2001), la désactivation des
catalyseurs a base de nickel supportés peut étre de trois types. Il distingue les
désactivations chimique, thermique et mécanique. Alors que la premiere considere
I’empoisonnement du catalyseur, la formation de composés volatils, et les réactions
phase gaz/solide ou solide/solide, la seconde tient compte des dégradations thermiques
que peut subir la phase active ou le support par frittage. La désactivation mécanique
quant a elle, prend en compte l’encrassement et Pattrition/broyage des grains.
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Tableau 1.5 — Présentation des différentes voies de désactivation des catalyseurs supportés et

leurs mécanismes associés, issu de Ronsch et al. (2016)

Type de N s ) .
) L. Meécanisme Description Exemple en méthanation
désactivation
Chimisorption d’une espece
Empoisonnement sur les sites actifs du Composés soufrés (HaS)
catalyseur
Chimique
Réaction en Réaction du fluide, du Formation de carbonyles de
phases vapeur et support ou des promoteurs nickel Ni(CO), pour des
solide ou solide et avec la phase active du températures inférieures a
solide catalyseur 230°C
_ Dégradation Perte de surface active ou du Frittage thermique des
Thermique : . .
thermique support particules de nickel
Dépots (physique) d’especes
pots (physiq ) K P Dépots de carbone a la surface
de la phase fluide a la . L
Encrassement de Ni par la réaction de
surface et dans les pores du
Boudouard (Eq.1.4)
catalyseur
o . Perte de matériau Attrition des particules en lits
Mécanique Attrition ) o
catalytique par frottement fluidisé
Rupture du matériau Contraintes thermiques liées a
catalytique a cause d'un l'arrét /redémarrage répété ;
Broyage

stress thermique ou

mécanique

Contraintes mécaniques dues

aux variations de pression




Chapitre 1
Etat de I'art de la catalyse de la réaction de méthanation de
52 COs : modeles cinétiques et de désactivation

I.3.1.1. Les dégradations chimiques

[.3.1.1.1. Empoisonnement

Il se caractérise par la forte chimisorption de réactifs, produits ou impuretés sur
les sites actifs du catalyseur entrainant la diminution du nombre de sites actifs
disponibles pour la réaction. De plus, il engendre une modification de la structure
électronique des sites réactifs voisins, ce qui diminue leur interaction avec les molécules

réactives et donc leur réactivité.

Dans le cas d'un catalyseur a base de nickel, le soufre et ’arsenic sont les
principaux poisons. Par exemple, le sulfure d’hydrogene s’adsorbe fortement et de
maniere dissociative sur les atomes métalliques. La désactivation est notable méme pour
de tres faibles teneur en sulfure d’hydrogene, de l'ordre de la dizaine de partie par
milliards (ppb) (Bartholomew, 2001).

4 0 >
A
c

0.014

Steady-state activity
(rate/ initial rate)

1E-3-:

1E-4 ——a

H,S concentration (ppb)

Figure 1.26 — Effet de I'empoisonnement par H.S sur Dactivité de différents métaux en
méthanation de CO — T = 400°C — P = 1 bar (Forzatti et Lietti, 1999)

Il est toutefois possible d’ajouter des dopants au catalyseur Ni/Al,Os ; comme le
molybdene ou le bore, pour diminuer leur sensibilité a I'empoisonnement au soufre.
Cependant, la seule maniere de s’affranchir réellement de l’empoisonnement des
catalyseurs par le soufre semble I’élimination des traces de poisons présentes dans le gaz
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d’alimentation.

1.5.1.1.2. Transformation de phases actives en phases inactives

La dégradation chimique du catalyseur Ni/ALOs peut intervenir par le biais
d’une transformation de phase métallique active en phase inactive :

Al203($) + NL(S) + Hzo(g) <:) NlAl204(S) + Hz(g) ]:31

L’aluminate N iA1204( s) est un composé inactif qui se forme préférentiellement a

haute température et en atmosphere oxydante, par exemple en présence de vapeur
d’eau. Il est possible d’ajouter du magnésium ou encore du potassium afin de limiter
I'occurrence de cette réaction. L’inconvénient du potassium est qu’il a tendance a
accélérer le frittage des particules de nickel.

1.5.1.1.3.Réactions a l’état solide

Le support du catalyseur est tres souvent constitué de phases métastables dans
les conditions opératoires. Par exemple, les alumines de transition (y -AlOs) et les silices
amorphes peuvent se transformer en alumine o et silices cristallines respectivement, si
elles sont utilisées sur de tres longues périodes. Cette transformation est favorisée en
présence d’agents minéralisateurs tels que les métaux alcalins, le chlore ou encore le
fluor.

1.5.1.1.4.Volatilisation de la phase métallique par réaction avec la phase gaz

Dans certaines conditions de température et de pression partielle, une réaction
peut avoir lieu entre le métal et les especes réactionnelles de la phase gaz (CO, O,, HaS,
halogenes) entrainant la perte de la phase métallique. C’est le cas lorsque le tétra-
carbonyles, Ni(CO)4(g), se forme : il cause la volatilisation du nickel, et donc une perte
de masse active du catalyseur (Bartholomew, 2001).

Selon les travaux de Shen et al. (1981), dans le cas de la méthanation de CO, il
existe un régime pour lequel les conditions opératoires ne permettent pas la formation
de ce complexe : le catalyseur conserve une activité stable sur une période suffisamment
longue pour une étude cinétique. Dans le cas ol les conditions opératoires permettent



Chapitre 1
Etat de I'art de la catalyse de la réaction de méthanation de
54 COs : modeles cinétiques et de désactivation

la formation du composé, on observe une perte d’activité du catalyseur dans le temps,
due a la volatilisation du nickel.

La Figure 1.27 représente une carte des conditions opératoires ou le complexe
peut ou non se former. La zone ou le complexe ne peut pas se former se trouve dans la
zone de température élevée et de pression partielle de CO faible. Au contraire, la zone
ou il peut se former se trouve dans la zone de faible température et de pression partielle
de CO élevée.

Les auteurs démontrent qu’il est possible de déterminer, par des considérations
thermodynamiques, si un jeu de conditions se situe dans le domaine ou le complexe peut
se former. En effet, les conditions pour lesquelles la pression partielle d’équilibre de
Ni(CO)sest inférieure a 10° Pa sont favorables a une activité stable du catalyseur de
méthanation (Ni/AlLOs). Au contraire, lorsque la pression partielle d’équilibre de
Ni(CO), est supérieure & cette valeur de référence, le tétra-carbonyle se forme, diffuse
dans le gaz et/ou a la surface du catalyseur puis se décompose, favorisant ainsi la perte
de la phase métallique et le frittage des particules.

TEMFERE%URE (Kl

————

Feo (kFa)

Figure 1.27 — Carte des zones opératoires ot le complexe Ni(CO)s(g) ne peut pas se
former (rond colorié) et ou il peut se former (carré), d’apres Shen et al. (1981)
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1.3.1.2. Les dégradations thermiques
1.53.1.2.1.Définitions

La dégradation thermique du catalyseur désigne la croissance des nanoparticules
de métal dispersées sur le support. Cette dégradation sera appelée dans la suite du
« frittage ».

Dans la littérature, le terme « frittage » peut aussi s’appliquer pour qualifier les
modifications de structure du support du catalyseur. Dans ce manuscrit, le terme
« frittage » est appliqué au métal.

La force motrice du frittage des nanoparticules de métal est la diminution de
Iénergie de surface des particules. Ce phénomeéne entraine donc une perte de la surface
spécifique du métal. Il est notamment favorisé par les hautes températures et la présence
de vapeur d’eau (atmosphére réactive), et varie avec les propriétés catalytiques du
catalyseur telles que l'interaction métal/support et 'ajout de promoteurs. Dans le cas
de la méthanation, au vu des hautes températures potentiellement atteintes (500 &
600°C) et de la présence de vapeur d’eau au sein du réacteur, le frittage peut représenter
une voie importante de la désactivation du catalyseur.

Il existe deux mécanismes de croissance des nanoparticules. Le premier suppose
une migration des particules sur le support, collision et coalescence et concerne plutot
les particules de petite taille (Figure 1.28 (a)). Le second repose sur la migration
d’atomes de métal (ou molécules) émis d’une petite particule de métal et capturés par
une plus grosse particule (Figure 1.28 (b)) soit par diffusion de surface le long du
support, soit par transport de molécules en phase vapeur. Ce mécanisme porte le nom
de vieillissement d’Ostwald (« Ostwald ripening processes »).

o0 %

Figure 1.28 — (a) Schéma du mécanisme de frittage par migration des particules

Cap T

métalliques et coalescence — (b) Schéma du mécanisme de frittage par vieillissement
d’Ostwald
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D’apres Hansen (2006), les deux mécanismes font intervenir une migration
atomique a la surface de la particule métallique. Dans le cas du vieillissement d’Ostwald,
les atomes doivent franchir la barriere énergétique He — Hy — Hins pour migrer sur le
support ou I’énergie de diffusion est Hy (Figure 1.29). Dans le cas de la migration et
coalescence de particules, la mise en mouvement des atomes en surface de la particule
métallique peut entrainer le mouvement de ’ensemble de la particule. En effet, si la
diffusion atomique Dy est rapide (ie \/K ~ 2R avec R le rayon de la particule), les
atomes peuvent s’accumuler d’un c6té de la particule par fluctuations aléatoires (Figure
1.30) et provoquer le déplacement de la particule d’un diametre atomique. La répétition
de cet évenement occasionne un mouvement brownien des particules sur le substrat.

Comme les atomes restent en surface de la particule, la barriere énergétique de migration
est Hm. (Figure 1.29).

Cluster

éluster
edge

Figure 1.29 — Diagramme énergétique a la surface du catalyseur ; les termes He, He et
Hs sont les énergies de liaisons au niveau d’un site « terrasse », d’'une « marche » a
la surface d’une particule de nickel et a la surface du support respectivement, issu de
Hansen (2006)

@,

Ni

AL,O,

Figure [.30 — Principe du mécanisme de migration des particules, issu de Hansen
(2006)
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1.3.1.2.2.Mécanisme de frittage par vieillissement d’Ostwald

L’équation de Gibbs-Thompson permet de déterminer le sens du transport de
masse (Wynblatt et Gjostein, 1975) :

2Ym{? 1.32

+—
H=Ho R

avec Uy le potentiel chimique d’une particule de taille infinie, 2 le volume atomique, R
le rayon de courbure de la particule.

Le transfert de masse, dans le cas d’un mécanisme par vieillissement d’Ostwald,
est déterminé par la différence de potentiel chimique entre les particules. Comme le
potentiel chimique varie en 1/r, le transport de masse s’effectue dans le sens des petites
particules vers les plus grosses.

Wynblatt et Gjostein (1976) ont étudié I’évolution du rayon de la particule. Dans
leurs travaux, ils expriment la vitesse de croissance particulaire dans le cas d’un
vieillissement d’Ostwald. Selon leurs résultats, deux processus déterminent la vitesse de
frittage : soit le processus est limité par un controle a l'interface, lié au détachement
des atomes ; soit il est limité par un contrdle diffusionnel. Dans le premier cas la
diffusion des atomes en surface ou en phase vapeur est plus rapide que le transfert a
I'interface tandis que dans le deuxiéme cas le transfert a 'interface est plus rapide que
la diffusion en surface ou en phase vapeur. Quel que soit le controle, il est possible
d’exprimer ’évolution d’un rayon critique R* de particule qui est tel que ni il ne croit
ni il ne décroit avec le temps (Equations 1.33 et 1.34) (cf. Annexe 1 — Evolution du
rayon de la particule dans le cas d’un frittage par vieillissement d’Ostwald). D’apres les
travaux menés par Kirchner (1971), le rayon critique s’apparente au rayon moyen des
particules.

Kt \3 1 1.33
R;(t) = R/ (0) (1 + R*3(0)> ~ K;t

1

Kpt \4 1.34
R5;(t) = R;(0) (1 + R*4(0)> ~ Kpt

1
1

Une étude sur la distribution de taille des grains dans un film fin, menée par
Chakraverty (1967), donne une évolution du rayon de la particule similaire a celle
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proposée par Wynblatt et Gjostein (1976). Dans ces travaux, Chakraverty détermine
I’évolution de la fonction de distribution de taille des particules dans les deux cas
limites précédents :

e Dans le cas d’un contrdle a 'interface :

fi(t, p) = &) pour p < 2 1.35

2
t
(“a)

avec ¢ une constante, t; le temps caractéristique, ®; une fonction de distribution
dépendant de la taille, p = %.

e Dans le cas d’un controle diffusionnel :

fa(t, p) = %ﬁp) pour p < 1,33 1.36

tq
avec des termes analogues.

Dans les deux cas limites, la fonction de distribution s’exprime comme le produit
d’une fonction dépendante du temps et d’'une fonction dépendante de la taille. La forme
de cette distribution de taille est caractérisée par une trainée pour les particules de
petite taille et par un arrét brutal pour les larges particules. Les deux fonctions existent
pour une gamme finie de % (Figure 1.31). Les mémes conclusions sont tirées par
Wynblatt et Gjostein (1975) sans qu'ils expriment réellement ces fonctions de
distribution.
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Figure .31 — Fonction de distribution de tailles de particules normalisées pour un frittage par
vieillissement d’Ostwald, issu de Wynblatt et Gjostein (1975)

Dans des travaux plus récents, Finsy (2004) détermine une évolution de la taille
des particules (Equation 1.37) en suivant les hypotheses de la théorie LSW (Lifshitz et
Slyozov (1961) — Wagner (1961) :

e Les particules sont fixes

e Le systeme est infiniment dilué

e Les atomes qui diffusent a la surface de la particule ont la méme concentration
que les atomes qui diffusent & un rayon de 2R, R étant le rayon de la particule.

e Les atomes sont transportés par diffusion entre les particules.

a®r_E 1 [.37
dt_(R* ) *

La distribution de taille théorique des particules est donnée par :

81ep2exp(ﬁ) 1.38
f(p):3 7 . 17 pour p< 1,5
V32(p+3)3(1,5-p)3

Cette expression est indépendante du temps. La forme de la distribution de taille
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associée a cette expression est similaire a celle proposée par Chakraverty (1967) et
Wynblatt et Gjostein (1975), avec une trainée pour les petites particules et un arrét
brutal pour les particules de taille supérieure a une taille limite. Cependant, cette
distribution de taille théorique n’a jamais pu étre obtenue expérimentalement.

Un an apres, Wang et al. (2005), en collaboration avec Finsy, établissent une
cinétique d’Ostwald modifiée en introduisant un parametre pour tenir compte des
différentes limitations pouvant intervenir lors d’un mécanisme par vieillissement
d’Ostwald. Ils reprennent 'idée de Vengrenovitch (1982), qui introduisait un coefficient
de transfert de matiere, fonction de la taille des particules :

k(R) = §R*? 1.39

Avec &, une constante indépendante de la taille.
L’évolution du rayon en fonction du temps s’exprime alors par :

dRr R
 — pA-1
=R D) 1.40

Les différents cas limites étant les suivants :

e A1 =2 :la croissance est contrdolée par la cinétique de réaction de surface,

e A =1 : la croissance est controlée par la diffusion : on retrouve l'expression de
Finsy (2004),

e 1 =0 :la croissance est controlée par la diffusion des atomes en joint de grains,

e A= —1 : la croissance est limitée par la migration d’atomes par dislocation.

1.3.1.2.3.Mécanisme de frittage par migration des particules et coalescence

Les petites particules peuvent migrer sur le support par la mise en mouvement
des atomes diffusant a la surface de la particule. Si la force motrice est F, la vitesse de
la particule est donnée par la relation de Nerst-Einstein :

DP
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Migration des particules
Le coefficient de diffusion de la particule, Dy, se calcule selon différents modeles :
e La théorie de Gruber (1967) :

En supposant que les particules sont sphériques, que 'angle de contact est faible
et que la diffusion de surface est le principal mécanisme de transport, la théorie de
Gruber associée a la migration des bulles dans un solide est dérivée :

4

D, = 0,301D, (%) [.42

Avec 0,301 une constante géométrique liée au réseau cubique face centrée ; a le
diametre atomique et Dy le coefficient de diffusion de surface :

Q
Dy = Dy exp (— ﬁ) 1.43

Avec Dy une constante et Q I’énergie d’activation de diffusion de surface

La migration est limitée par la taille des particules. Il est possible de déterminer
la distance moyenne parcourue par une particule de métal :

X, = 2Dyt 1.4

Lorsque X, est de l'ordre de la distance entre deux particules, il peut y avoir

collision entre deux particules et coalescence.

e La théorie de Willertz et Shewmon (1970) :

Ces auteurs ont proposé un coefficient de diffusion de particules se déplagant
aléatoirement au sein d'un cristal cubique, dans le cas ou la diffusion est limitée par la

nucléation :

DsR 2gmRy,

exp(—

) [.45
as kT

D

p:

avec g la distance parcourue par la particule, g le ratio entre le diametre d’une facette
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du cristal et le diametre de la particule, y, I'énergie de surface et k la constante de
Boltzmann.

e La théorie de Chen et Cost (1974):

Elle propose une expression similaire a celle de Willertz et Shewmon quelques
années plus tard :

4zg°DsR 2gmRY, 1.46
p= Tapp XPC T )

Dans les deux derniers cas, la diffusion de la particule décroit exponentiellement
lorsque la taille de la particule augmente. La particule s’immobilise pour une taille limite
(pour un rayon d’environ 20R,, selon la valeur de y,). En effet, lorsque la particule est
immobile, elle ne peut plus grossir par le mécanisme de migration-collision ; elle atteint

donc une taille limite (a condition que le frittage par migration atomique n’intervienne
pas).

Coalescence des particules

Deux particules migrant 1'une vers l'autre peuvent entrer en collision et coalescer
pour ne former plus qu'une seule particule. Il existe plusieurs modeles de coalescence de
particules :

e Le modele de Nichols et Mullins (1965) étudie la coalescence de deux spheres par
diffusion de surface en trois étapes :

o La formation d’une encolure entre les deux particules qui coalescent ce qui
initie le transport de masse,

o L’élimination de l’encolure : la coalescence commence et la particule
résultante est étirée,

o La fin de la coalescence : la particule obtient sa forme a I’équilibre.

. SN , . . R§
Le temps de relaxation associée a chaque étape est proportionnel a ;0, avec Ry le rayon

DgNoyo2?

initial de la particule et B = , fonction de la diffusion de surface atomique (Dy),

du nombre de site de surface (Ny), du volume atomique (Q), et de 1'énergie libre de
surface moyenne (y,). Selon Wynblatt et Gjostein (1975), des particules de platine de
5 nm coalescent en 10 s a 500°C. La migration des particules est donc I'étape limitante.
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e Le modele de Gruber (1967) décrit la croissance des pores dans un métal.

e Le modele Yacaman (2005) met laccent sur les propriétés de surface des
particules dans I'étape de coalescence.

e Le modele Ruckenstein et Pulvermacher (1973) est un modele de collisions
binaires entre particules de métal en migration sur un support plan. Les auteurs
ont établi I’évolution du nombre de particules de métal ny, avec k le nombre
d’atomes :

dnk 1 -
W = E Z Ki'jninj — Ny Z Ki,kni 147
=1

itj=k i

Avec K;; la constante de vitesse de collisions des deux particules (dépend de
I'étape limitante). Ils ont ensuite déterminé n;, dans le cas de petites particules et en
ont déduit une loi de décroissance de surface métallique exposée :

as
2 _rqn 1.48
i CS

C est fonction de K; j et n est I'ordre de frittage.

1.5.1.2.4.Influence des propriétés catalytiques sur la stabilité thermique

Les effets de I'atmosphere réactive, de la température et durée de frittage, du
métal, support et promoteurs sur la stabilité thermique du catalyseur sont résumés dans
ce paragraphe.

Influence de la température et des pressions d’H, et H,0

La vitesse de frittage augmente exponentiellement avec la température et
diminue avec le temps. Pour des températures supérieures a 650°C (923 K), la perte de
surface métallique (mesurée par chimisorption d’hydrogene) en atmosphére réductrice
(H,) n’est pas négligeable sur 50 h (cf. Figure 1.32), avec par exemple une perte d’environ
70% de la surface initiale de Ni® a 750°C pour un catalyseur 13,5% Ni/SiO,
(Bartholomew et Sorensen, 1983).
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Figure 1.32 — Evolution de la surface métallique normalisée (mesurée par chimisorption d’H,)
au cours du temps pour un catalyseur 13,5% Ni/SiO, en atmosphere réductrice a 650 — 750°C,

issu de Bartholomew et Sorensen (1983)

Sehested et al. (2004) ont montré que les fortes pressions partielles de vapeur
d’eau augmentent la vitesse de frittage, tandis que les fortes pressions d’hydrogene ont
Ieffet opposé. Plus précisément, la vitesse de frittage augmente lorsque le rapport
Pu,0/Pu, augmente, a température et durée de frittage fixées (Figure 1.33). Ils proposent
la formation d’'un complexe stable — Ni,-OH, dans le cas d’un frittage par migration des
particules et coalescence, permettant un transport de masse favorisé en surface de la

particule de nickel.
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Figure 1.33 — Evolution de la surface de nickel normalisée d'un catalyseur 22% Ni/MgAl,O, lors
d’un vieillissement de 700 h sous flux H,O/H, — carré : H,O/H, = 2,5 et rond : H,O/H, = 10,
issu de Sehested et al. (2004)
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Influence du métal sur le frittage des particules métalliques

Lorsque 'atmospheére est réductrice, la stabilité thermique d’un métal augmente
généralement avec la chaleur latente de vaporisation. Pour une méme température de
frittage et support identique, 'ordre des métaux du plus stable au moins stable serait
donc : Ru > Rh > Pt > Pd > Ni > Cu. Il y a cependant des exceptions, dues a
I'interaction qui peut exister entre le métal et le support. C’est le cas du nickel sur
alumine, qui est plus stable thermiquement que le platine sur alumine (Bartholomew,
1993). La stabilité thermique d’un métal dépend de la forme de la particule de métal,
de sa taille et de son état physique. En effet, au-dela de la température de Tamman, le
métal développe des propriétés pseudo-liquides, ce qui favorise la migration des
particules. La température de Tamman est environ égale a la moitié de la température
de fusion du métal, soit environ 730°C pour le nickel (Wachs et al., 2000).

Lorsque I'atmosphere est oxydante, la stabilité thermique du métal est fonction
de la volatilité des oxydes métalliques, mais aussi de la force d’interaction qui existe
entre les oxydes métalliques et le support. L’ordre de stabilité est le suivant :
Rh > Pt > Ru. L’oxyde de nickel sur silice est plus stable en atmosphére oxydante
que le nickel sur silice en atmosphere Hs. Ainsi, il est possible de former un film d’oxyde
a la surface du support pour prévenir la migration et la coalescence des particules.

Cependant, il est difficile de conclure a priori sur la vitesse de frittage d’'un
catalyseur en fonction de 'atmosphere réactive. En effet, la Figure 1.34 compare le
frittage d'un catalyseur Pt/Al,Os en atmosphere réductrice et oxydante. Le catalyseur
de forte dispersion et faible fraction de métal (0,6%) fritte plus vite sous hydrogene que
sous air a 923 K. Tandis que le catalyseur de faible dispersion (5%) fritte davantage en
atmosphere oxydante que sous hydrogene a 973 K.

La différence de vitesse de frittage par modification de I’environnement peut étre
due a des modifications d’énergie interfaciale surface/gaz, des changements dans la
structure dus a des especes adsorbées (H, O, OH), ou encore & un mécanisme de frittage
différent.
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Figure 1.34 — Influence de I'atmosphere réactive et de la fraction de métal pour un
catalyseur Pt/AlLQOs, issu de Bartholomew (1993)

Influence du support sur le frittage des particules métalliques

Le support a, lui aussi, une importance non négligeable en ce qui concerne le
frittage. Comme énoncé précédemment, la force d’interaction entre le métal et le support
influence grandement la croissance des particules de métal. Cependant, la rugosité et la
porosité du support vont aussi avoir des conséquences fortes sur le frittage. Ce dernier
est affecté par la présence d’impuretés, de poisons, de promoteurs/additifs a la surface
du support. C’est lors de la préparation du catalyseur que la porosité et la surface
spécifique du support vont déterminer la stabilité thermique du catalyseur.

D’apres Bartholomew (1993), en atmosphere réductrice, le frittage du platine sur
carbone est cinq fois plus rapide que celui sur alumine, le nickel est dix fois plus stable
sur alumine que sur silice a 973 K. La structure de I'alumine a aussi une influence sur
le frittage du nickel. Quelle que soit la température, la vitesse de frittage est plus rapide
sur une alumine delta que sur une alumine gamma a dispersion initiale égale (cf Figure

1.35).
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Figure 1.35 — Influence de la structure de 'alumine sur le frittage du nickel en

atmosphere réductrice, issu de Bartholomew (1993)

Influence du TOF (« Turn Over Frequency »)

Dans le cas de la méthanation de CO, Rostrup-Nielsen et al. (2007), montrent
que la perte d’activité catalytique, sur leur catalyseur MCR2X a base de nickel, et la
perte de surface spécifique métallique sont liées. Ils ont exprimé l'activité spécifique,
c’est-a-dire Pactivité du catalyseur par unité de surface métallique (TOF) au cours du
temps, et ont démontré que la perte d’activité catalytique n’était pas proportionnelle a
la surface métallique. L’activité spécifique diminue fortement pendant les 2000 premieres
heures, puis plus lentement entre 2000 et 8000 heures (cf Figure 1.36). Ils en concluent
que la réaction de méthanation de CO est fortement sensible a la structure des sites. En
effet, initialement, les sites les plus actifs sont les sites d’adsorption dits « de marche »
qui sont progressivement remplacés par des sites d’adsorption dits « de terrasse » a

mesure que la taille des particules augmente.
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Figure 1.36 — Evolution de l'activité catalytique par unité de surface spécifique d’un
catalyseur MCR2X exposé a un flux H,/CO pendant 8000 h a 600°C et 30 bar abs,
issu de Rostrup-Nielsen, (2007)
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Figure .37 — Schéma des différents types de sites

1.3.1.3. Les dégradations mécaniques
1.3.1.3.1.Encrassement du catalyseur

Il se caractérise par le dépot d’especes de la phase fluide sur la surface du
catalyseur, ce qui entraine une perte d’activité catalytique due au blocage des sites et/ou
des pores. D’apres Bartholomew (2001), le dépot de carbone est typiquement issu d’une
dismutation de monoxyde de carbone, tandis que le coke est issu de la décomposition
d’hydrocarbures. Les dépots carbonés peuvent étre formés par la réaction de Boudouard
(dismutation de CO — Equation 1.4), le craquage du méthane (Equation 1.5), ainsi que
les réactions de réductions des oxydes de carbone (Equations 1.6 et 1.7) (Sun et al.,
2017).
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Menon (1990) a établi une classification pour les réactions catalysées qui oppose
les réactions sensibles au coke aux réactions insensibles au coke. Dans la premiere
catégorie, le coke se dépose sur les sites actifs ce qui entraine une baisse de l'activité
catalytique, tandis que dans la seconde, les précurseurs de cokes formés sur les sites
actifs peuvent étre éliminés par hydrogénation. L’activité catalytique est plus affectée
par la structure et la localisation du coke que par la quantité de coke.

La plupart des connaissances sur les dépots carbonés sont issues d’études menées
en méthanation de CO et reformage de méthane. Il est considéré dans la suite qu’elles
sont applicables au cas de la méthanation de CO- puisque 1'une des voies de formation
de méthane en méthanation de CO, passe par la formation de CO.

Nature des dépbts

Il existe plusieurs formes de carbone qui peuvent se former en surface du
catalyseur. Le Tableau 1.6 récapitule I'ensemble de ces formes et la Figure 1.38 présente
les mécanismes de transformation des dépots de carbone lors de la dissociation de CO.

D’aprés Bartholomew (2001), sur les catalyseurs supportés, le carbone peut se
chimisorber fortement en monocouche ou se physisorber en multicouches, ce qui bloque
I'acces des réactifs aux sites actifs du catalyseur entralnant une diminution de I'activité
catalytique. La formation de filaments de carbone a l'interface entre le support et les
cristallites de nickel peut fragiliser le support et entrainer la perte de la phase active.
L’encapsulation des particules de métal désactive completement la particule et obstrue
les pores du support (forme B et graphite).

D’apres McCarty et Wise (1979), la forme o est convertie en forme f autour de
325°C, puis en forme ¢ a température encore plus élevée.

D’aprés Bartholomew (1982), dans la gamme de température 375-650°C,
I'encapsulation des surfaces de nickel ne survient pas nécessairement si le ratio Ho/CO
ou H,O/CO est suffisamment élevé. Les filaments de carbone formés n’entrainent pas,
dans ce cas, une perte d’activité catalytique importante sauf si la formation de filaments
entraine I'obstruction des pores. Les formes de carbone responsables de la désactivation
seraient par conséquent les formes a et B, puisque formés en surface (Bartholomew et
al., 1988).
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Tableau 1.6 — Formes et réactivités des différentes especes formées par décomposition de CO
sur Ni (Bartholomew, 1982)

Température de

Température

Lype Structure formation (°C)  d’hydrogénation (°C)
Caq Carbure adsorbé (« actif ») 200-400 200
Cy Films/ filai:;r(l)trsp E;)Slymériques 950500 400
C, Filaments vermiculaire, Fibres 300-1000 400-600
C, Carbure de nickel 150-250 275
C. Graphite 500-550 550-850

CO(a)————*Cyla)+ 0 (@

T "CinNi—*C,

= NisC (s)

Cy(a)—T—*Cps)—=>Cc(s)

4H () “H4(®

Figure 1.38 — Formation, transformation et gazéification du carbone sur Ni (issu de
Bartholomew, 1982)

Vitesse de formation des dépots

Pour un catalyseur et une réaction donnés, la vitesse de désactivation dépend

fortement des conditions de la réaction ; et particulierement de la température et de la

composition des réactifs. Pour une réaction insensible aux dépdts, c’est-a-dire que le

carbone déposé peut étre hydrogéné (c’est le cas des réactions de méthanation), la

formation du dépot carboné ne sera possible que si la vitesse de formation du dépot est
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supérieure a la vitesse d’hydrogénation (Bartholomew, 2001), il y aura alors
accumulation du carbone déposé en surface de la particule.

Dans le cas de la méthanation de CO, 'un des mécanismes proposés est la
dissociation de CO en Cq et I’hydrogénation de Co en CHy. La cinétique de formation
et hydrogénation de Cq est donc supposée étre la méme que celle de méthanation de
CO. Les vitesses de formation et d’hydrogénation des formes a et B sont résumées en
Figure 1.39 (Bartholomew, 1982). Pour des températures inférieures a 325°C, la vitesse
d’hydrogénation de Co est supérieure a sa vitesse de formation. Aucune désactivation
ne devrait étre observée en méthanation de CO (cf. zone 3 de la Figure 1.39). Pour des
températures supérieures a 325°C, la vitesse de formation de Co est supérieure a sa
vitesse d’hydrogénation, entrainant une accumulation de Co. Lorsqu'une quantité
suffisante de Cq est formée, la vitesse de conversion de Co en Cp devient non négligeable
et il est probable que le métal se désactive (cf. zone 2 de la Figure 1.39). Lorsque la
température devient supérieure a 425°C, la vitesse d’hydrogénation de Cp devient plus
importante que sa vitesse de formation, la probabilité de trouver la forme B en surface
du catalyseur est faible (cf. zone 1 de la Figure 1.39). Il est important de noter que la
zone de désactivation par dépdt carbone obtenue (entre 325 et 425°C) dépend des
concentrations en réactifs et de l'activité du catalyseur. Ce n’est donc pas la méme en
conditions de méthanation de CO, steechiométriques. Cependant, aucune information
n’a pu étre obtenue a ce sujet.
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Figure .39 — Vitesses de formation et d’hydrogénation des formes a et 3 (échelle In) en fonction
de l'inverse de la température (adapté de Bartholomew, 1982)

Prévention des dépdbts

Les métaux nobles comme le platine, le ruthénium ou encore le rhodium sont
défavorables a la formation de coke puisqu’ils réduisent la mobilité et solubilité du
carbone, ce qui retarde la nucléation. Il est donc possible d’ajouter des promoteurs, tels

que le platine, au nickel, pour retarder la formation de dépot de carbone.

Il existe d’autres moyens de prévention de dépot de carbone, comme la
modification des conditions opératoires, par exemple en utilisant un flux d’hydrogene
ou de vapeur d’eau. Le mécanisme étant le suivant : Hy, ou H,O adsorbé réagit avec CH,
ou CO et donc supprime les précurseurs de carbone adsorbé/coke (Gardner et
Bartholomew, 1981).

Selon les travaux de Bartholomew (1982), la formation de carbone est favorisée
sur les petites particules de nickel supporté sur alumine. Ce qui peut étre une
conséquence de la taille de particule ou de la fraction de métal. Le support a lui aussi
une influence sur la formation de dépots de carbone. La dissociation de CO en Cq a lieu
pour une température plus faible et plus rapidement sur Ni/TiO, comparé a Ni/AlOs;
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et Ni/SiO.. Et I'hydrogénation du carbone adsorbé sur Ni/ TiO, est 21% plus rapide
que sur Ni/ALO;s et 43% plus rapide que sur Ni/SiO,. Ces résultats montrent que la
forte interaction entre le métal et le support semblent augmenter la vitesse de
dissociation de CO ainsi que celle d’hydrogénation du carbone.

Techniques de régénération

Il est possible de régénérer les catalyseurs vieillis par dépét de carbone par
hydrogénation ou oxydation des dépots, avec un traitement sous Ha, H-O, O, ou CO..
La température d’hydrogénation se situe entre 200 et 700°C selon le type de carbone a,
B ou graphite (cf. Tableau 1.6), tandis qu’elle est d’environ 300 - 800°C lors d’une
oxydation (Li et al., 2018).

Cependant, la régénération n’est pas totale. Des traces de carbone peuvent
persister, une perte de masse par détachement des cristallites peut avoir lieu ou la
structure du catalyseur peut étre modifiée par la réaction d’oxydation puisqu’elle est
exothermique.

1.3.1.53.2. Attrition, broyage et érosion

Le catalyseur peut se dégrader mécaniquement, par broyage, attrition ou érosion
lors des différentes étapes du chargement au fonctionnement en réacteur. Selon le type
de réacteur utilisé, les différentes dégradations mécaniques sont plus ou moins
importantes. L’attrition est fortement favorisée en réacteur a lit fluidisé par exemple.
La résistance mécanique est aussi liée a la forme des particules du catalyseur.

[.3.2. Modeles de désactivation des catalyseurs

Il est essentiel de pouvoir décrire quantitativement le vieillissement d'un
catalyseur pour optimiser le design et le fonctionnement d’un procédé catalytique a lit
fixe. Il existe deux types de modeles de désactivation. Les modeles macroscopiques
tentent de décrire les performances catalytiques a 1’échelle d’un réacteur en exprimant
au cours du temps l'évolution de lactivité catalytique, tandis que les modeles
microscopiques considérent I’évolution des propriétés du catalyseur comme par exemple
la surface métallique et la dispersion.
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1.3.2.1. Modeles macroscopiques

La vitesse de réaction au temps t est en général fonction des conditions de
réaction et de 'activité du catalyseur qui dépend elle-méme de ce qu’a vécu le catalyseur
pendant la durée de réaction précédant t :

r=r(C,T,P,..,aq) [.49

Selon Szepe et Levenspiel (1971) il est possible de séparer la vitesse de réaction
en un terme indépendant du temps (7p) et un terme dépendant de Pactivité — qui est
dépendant du temps :

r=1,(C,T,P,..)r(a) [.50

Généralement, r;(a) est simplement pris égal a a, une variable normalisée avec
0<a<l.

On peut alors écrire :

a=— [.51

Ou 1y est la vitesse de réaction initiale, c’est-a-dire la vitesse de réaction d’un
échantillon de catalyseur frais, et r est la vitesse de réaction mesurée apres un temps de

réaction t.

Une forme empirique de la vitesse de désactivation permet de lier a et t
(Levenspiel, 1999) :

da
——:rdad =del-mad 1.52

dt

d est appelé l'ordre de désactivation et 14 est une fonction de désactivation, C/" est la
concentrations d’une ou plusieurs espéeces dans la phase gaz et k; est une constante de
désactivation dépendant de la température.
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Dans le cas ou 'activité se stabilise pour une valeur différente de zéro, Fuentes
(1985) propose une loi généralisée :

da
Tt = deim(a - aeq)d 1.53

Wojciechowski (1968) et Szepe et Levenspiel (1971) proposent des fonctions
d’activité empiriques directement en fonction du temps : a =1 —kg4t, a = exp(—kg4t),
a =kyst%, oua= (1+kst)"N. Cette approche permet de prédire I'activité a tout t mais
n’est valable que si la désactivation est indépendante des concentrations en réactifs. De
plus, la constante k; qui apparait dans les expressions ry; = f(t) est fortement liée aux
conditions de réaction dans lesquelles elle a été déterminée et n’est pas extrapolable
(Forzatti et Lietti, 1999).

1.3.2.2. Modéles microscopiques

Moulijn et al. (2001) ont proposé une expression de la vitesse exprimée par :
r = Np.Tiner- 1 [.54

r et T étant respectivement les vitesses observées et intrinseques
respectivement (par site actif), Np le nombre total de sites actifs et n le facteur
d’efficacité lié a la résistance au transfert dans les pores. La désactivation pouvant étre
causée par (1) une diminution des sites actifs (Ny diminue), (2) une diminution de la
qualité des sites actifs (17,4 diminue) et (3) une dégradation de 'accessibilité aux pores
(n diminue).

Dans la suite, seules les expressions des modeles de croissance des particules
métalliques par frittage seront exposés, considérant que c’est la voie principale de
désactivation en méthanation de CO, (Bartholomew, 2001; Rostrup-Nielsen et al.,
2007).

Plusieurs modeles ont été établis pour décrire la croissance des particules de
métal lors du frittage de catalyseurs supportés. Ce sont des modeles empiriques basées
sur des données expérimentales exprimant soit I’évolution de la dispersion métallique,

soit ’évolution de la taille des particules métalliques.
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1.3.2.2.1.Modeles de loi puissance exprimant la dispersion métallique

Les modeles de loi puissance expriment le plus souvent la surface spécifique de
métal exposé, ou la dispersion métallique.

D’apres les résultats de Ruckenstein et Pulvermacher (1973), il existe une loi
puissance simple pour suivre I’évolution de la surface spécifique de métal exposé en
fonction du temps :

_M_k LIOM 155
dt %\ D,

Avec Dy la dispersion initiale, kg la constante de vitesse de frittage et n l'ordre de

frittage.

L’ordre de frittage peut varier entre 2 et 15 (Wanke et Flynn, 1975) en fonction
de la température, de 'atmosphere réactive et du mécanisme de frittage (Bartholomew,
1993). Pour un mécanisme par migration atomique l'ordre de frittage se situerait autour
de 3-4, tandis qu’il serait de 8-15 pour un mécanisme de migration et coalescence des
particules (Rostrup-Nielsen et Sehested, 2002).

Un couple (kg n) est déterminé par identification paramétrique de données
expérimentales. La comparaison des vitesses de frittage est donc difficile avec cette loi
puissance puisque les ordres de frittage sont rarement identiques entre les différents lots

de données.

Une loi puissance généralisée a été proposée basée sur I'Equation 1.53 (Fuentes,

1985). Elle tient compte de la limite asymptotique de la dispersion avec le terme %,
Do

D., étant la dispersion a temps infini, et m l'ordre de frittage :

_d(D(t)/DO)_k D(t) Deg\" 1.56
dt 7\ Dy D,

Dans cette expression, l'ordre de frittage, m, peut prendre les valeurs [1-3] ; et
un ordre égal a 2 est souvent observé. Il est donc possible de comparer les vitesses de
frittage observées entre deux lots de données pour étudier I'influence de la température,
de 'atmospheére réactive, du temps, du métal et du support.
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La constante de frittage s’exprime par :

Ea
kg = ko exp (— ﬁ) L.57

Il est possible de déterminer 1'énergie d’activation a partir des résultats de
constantes de frittage obtenues pour différentes températures par régression linéaire, en
tracant In(ky) = f(T).

Pour un méme métal et support, 'énergie d’activation est fonction de l'ordre de
frittage et du temps de frittage.

1.5.2.2.2.Modele de Sehested

Le modele de Sehested est un modele de frittage d’un catalyseur a base de nickel
utilisé en reformage du méthane proposé par Sehested en (2003) et (2004). 11 est basé
sur la DFC (Density Functional Calculations), une étude microcinétique et des données
expérimentales.

Ce modele s’applique au cas du frittage par migration des particules et
coalescence. Il se base sur la vitesse de collision binaire établie par Ruckenstein et
Pulvermacher (1973) en supposant des particules sphériques ayant une distribution de
taille initiale log-normale. L’évolution de taille moyenne des particules au cours du
temps est donnée par (cf. Annexe 2 — Modele de Sehested) :

D(d")X 1.58

d(d)
dt p(1— X)Ad?

= const

La constante de diffusion D est calculée par la loi de Gruber. Deux types
d’especes peuvent diffuser en surface : soit ce sont les ad-atomes (atomes adsorbés) de
nickel, soit ce sont les complexes Ni;OH, qui se forment en présence de forte pression
partielle de vapeur d’eau et faible pression partielle d’hydrogene, et diffusent en surface
de la particule.

Le point fort de ce modele est qu’il considere 'atmosphere réactive. Il existe donc
deux expressions du diametre moyen des particules de nickel selon que le transport de
masse se réalise par des ad-atomes de nickel ou par le complexe Ni;OH.
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Lorsque 'atmospheére réactive est neutre ou réductrice, le transport de masse se
fait via des ad-atomes de nickel. Le diametre moyen des particules s’exprime donc par :

dyi K, Dy;Xt 7
d, dZ(1-X)A

Lorsque 'atmosphere réactive est oxydante, que la pression partielle de vapeur
d’eau est élevée et celle de I'hydrogene faible, le transport de masse se fait par 'espece
Ni;OH. Le diametre moyen des particules de nickel s’exprime par :

_ 1/7
dni _ <const. KZ_D70H—dimerXt PH,0 N 1) 1.60
0 do(1-X)A /pu,

Ce modele fait intervenir une constante appelée const dans les deux cas.
Cependant, il s’agit de constantes différentes qui sont identifiées par le biais de résultats

expérimentaux.

1.5.2.2.3.Modele de loi puissance exprimant la taille des particules métalliques

Dans des travaux de 2007, Rostrup-Nielsen (2007) étudie le frittage du catalyseur
MCR2X (22% de nickel sur un support stabilisé) dans des conditions de méthanation
de CO a 600°C et 30 bar abs pendant 8000 h. Il identifie une loi de croissance des
particules de nickel de type :

du:
d_gl- = (1 + kt)¥/n 1.61
l

Ou k est un parametre dépendant de la mobilité des atomes, de la dispersion des
particules et des conditions opératoires (température, atmospheére réactive).

Apres une identification paramétrique, il obtient une valeur de n égale a 3 ce qui
signifierait un mécanisme de migration atomique. Le mécanisme de migration des
particules et coalescence imposerait un n proche de 7 (cf. Modeéle de Sehested (Rostrup-
Nielsen et al., 2007; Sehested, 2003, 2004)).
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1.3.2.3. Modeéles de désactivation du catalyseur en réacteur

A ce jour, treés peu de travaux sur la modélisation de la désactivation des
catalyseurs de méthanation de CO, en réacteur ont été publiés.

Une modélisation 1D pseudo-homogene d’un réacteur-échangeur a lit fixe refroidi
par des sels fondus circulant dans des tubes noyés dans le lit catalytique et considérant
la désactivation du catalyseur Ni/AlOs a été proposée par Sun et al. (2017) dans le cas
de la méthanation de CO.. La perte d’activité est exprimée via une loi macroscopique
(Equation 1.52) en supposant un ordre de réaction égal a 1. L’expression est alors la

suivante :

a = exp(—r4t) 1.62

DCH,4

avec 1y = ky
PH,
Les auteurs supposent que le craquage de méthane est la voie principale de
formation de dépots carbonés, tout en considérant la possible hydrogénation des dépots
par Ho.

Leurs simulations prévoient une diminution de la production en CH, de 30% en
10 000 h de fonctionnement en conditions H,/CO, steechiométriques, a 377°C, 5 bar et
pour un GHSV de 1000 h'. En 10 000 h, ils n’observent pas de formation de CO et
constatent que la totalité du lit catalytique est utilisée pour produire du méthane.

Un modele de désactivation par frittage, en réacteur, a été publié dans le cas de
la syntheése de méthanol, sur un catalyseur commercial CuO/ZnO/ALOs, et a été
largement réutilisé (Riaz et al., 2013) :

da _ Ea\ s 1.63
i kgexp (—ﬁ>a

Rezaie et al. utilisent ce modele de désactivation et comparent une modélisation
homogene et une modélisation hétérogene du réacteur multitubulaire a des résultats
expérimentaux obtenus sur 1200 jours. Dans le premier modele, les gradients entre les
phases solide et fluide sont négligés et les vitesses sont exprimées par rapport aux
concentrations et température dans la phase fluide. Tandis que le second modele
considere les deux phases distinctes ainsi que les transferts de matiere et de chaleur
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entre les deux phases. Les vitesses sont exprimées en fonction des concentrations et
température dans la phase solide. Une bonne prédiction est obtenue des deux modeles
sur 1200 jours et des résultats presque identiques ont été observés entre les deux types

de modele dans les conditions industrielles testées (T = 503 K — P = 77 bar — Q = 0,64
mol s par tube).

Une étude mécanistique de frittage d’un catalyseur a base de cobalt a été
proposée par Sadeqzadeh et al. (2012) au sein d’un réacteur a lit fixe dans le cas de la
synthese de Fischer-Tropsch. L’évolution d'un diametre de particule de cobalt moyenné
en surface (dg) en fonction du temps et du rapport des pressions partielles d’H.O et d’H,
est proposée :

ddg _, bHyo 1 1.64
— =k = .
at pHZ dS

Et la vitesse de réaction est exprimée en fonction de dg :

oy = - aCooChy 165
ds (1 + kbCCO)Z

Le réacteur milli-lit fixe est modélisé en 1D homogene. Une confrontation de
I’évolution du diametre moyen de particules et de la conversion normalisée est proposée
pour 6 h de résultats expérimentaux. Les conclusions de I’étude sont les suivantes : le
frittage de cobalt se produit majoritairement pendant les deux premieres heures sous
flux, le modele représente alors relativement bien la désactivation. Cependant, lorsque
la croissance des particules se stabilise, un autre mécanisme de désactivation intervient
(contribution des dépdts de carbone par exemple). Il serait nécessaire de prendre en
compte cet autre mécanisme de désactivation pour modéliser correctement les

conversions obtenues pendant 6h sous flux de réactifs.

1.3.3. Conclusion de I’étude

La désactivation d’un catalyseur se définit par la perte au cours du temps de
lactivité catalytique et/ou de la sélectivité du catalyseur. Elle peut étre d’origine
chimique, thermique et/ou mécanique. Les principales causes de désactivation en
réacteur a lit fixe sont le frittage des particules métallique et du support et les dépots
de carbone. En présence de vapeur d’eau, le frittage des particules métalliques est
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favorisé. Des modeles empiriques, macroscopiques et microscopiques, ont été établis pour
simuler la perte d’activité des catalyseurs au cours du temps. Les modeles
microscopiques sont présentés dans le cas ou le frittage des particules métalliques est
supposé étre la voie principale de désactivation. A ce jour, trés peu d’études se
concentrent sur la modélisation de la désactivation du catalyseur en réacteur.

1.4. Conclusion du premier chapitre

Ce premier chapitre développe I'état de 'art de la cinétique de méthanation de
COs. La réaction de méthanation est équilibrée, favorisée thermodynamiquement a
faible température (environ 250°C) et a forte pression (environ 10 bar). Il existe deux
voies permettant de former du méthane & partir d’'un mélange H,/CO; en conditions
stoechiométriques (4/1) : une voie dite « directe » par la réaction de méthanation de
COs, et une voie dite « indirecte » par la réaction de RWGS permettant de former le
CO qui s’hydrogene ensuite en méthane.

La réaction de méthanation est catalysée en phase solide, le plus souvent avec
un catalyseur supporté constitué d’'une phase métallique dispersée sur un support de
grande surface spécifique. La catalyse est dite « hétérogene ». Le couple Ni/AlOs est
assez répandu puisqu’il permet d’obtenir des conversions importantes de CO, pour un
faible cotit de catalyseur.

Différents types de réacteurs sont utilisés pour mettre en ceuvre la réaction de
méthanation de CO,. Ils peuvent étre de types lits fixes, lits fluidisés, ou structurés.
Dans une application de Power-to-Gas, le réacteur de méthanation doit présenter les
caractéristiques de flexibilité, de compacité, et doit permettre, dans le meilleur des cas,
une intégration directe du SNG dans les réseaux de gaz. A ce jour, il existe des
démonstrateurs industriels et pilotes en Europe.

Plusieurs mécanismes de réaction sont proposés selon les différentes voies de
méthanation de CO, identifiées. Le passage par la formation de monoxyde de carbone
n’est pas toujours observé. Les modeles cinétiques le plus complets, qui découlent des
études mécanistiques, se présentent sous la forme de lois de type Langmuir-
Hinshelwood-Hougen-Watson.

Connaissant les principales voies de désactivation, il est possible de modéliser la
désactivation des catalyseurs. Différentes équations plus ou moins empiriques ont été



Chapitre 1
Etat de I'art de la catalyse de la réaction de méthanation de
82 COs : modeles cinétiques et de désactivation

proposées pour modéliser I’évolution de I'activité du catalyseur ou cours du temps.

Le chapitre 2 se concentre sur 'étude de la cinétique de la réaction de
méthanation de CO,, premiere étape pour modéliser un réacteur catalytique au cours
du temps.
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Chapitre 11

Etablissement des modeles cinétiques
de méthanation de CO: pour un
catalyseur Ni/Al:O3 industriel

Dans le deuxieme chapitre, une étude cinétique de la méthanation de CO, vise a
établir un modele cinétique pour le catalyseur commercial Ni/Al,Os. Le catalyseur étudié
se présente sous la forme d’une poudre avec des grains de diametre compris entre 300
et 400 pm constitués de nanoparticules de nickel, entre 14 et 17% massique de Ni au
total, dispersées sur un support Al,Os/NiAlO,.

Une étude de la réductibilité du catalyseur commercial permet tout d’abord de
définir les conditions optimales d’activation du catalyseur. Les conditions de débits de
gaz réactifs, de masse de catalyseur et de granulométrie des particules ont ensuite été
judicieusement choisies pour se placer en régime chimique et s’affranchir ainsi de tous
types de limitations diffusionnelles de matiere et thermique, externes et internes aux
grains catalytiques. Finalement, trois lois de cinétiques intrinseéques sont donc établies
pour décrire les voies directe (méthanation de CO,) et indirecte (reverse water gas shift
et méthanation de CO) de la méthanation de CO,, a pression atmosphérique, dans la

gamme de température [350-450]°C.

Ce modele cinétique est établi dans I'objectif de modéliser I'activité initiale du
catalyseur et ainsi de prédire les performances initiales d’'un réacteur catalytique de

méthanation de CO; en régime permanent.
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II.1. Description du banc d’essais

Le banc d’essais utilisé pour I’étude cinétique est situé a 'ICPEES a Strasbourg
(Institut de Chimie et Procédés pour I’Energie, I’Environnement et la Santé). Un schéma
de ce banc d’essais est présenté en Figure II.1.

Il est divisé en trois zones : l'alimentation, la zone réactionnelle et la zone
analytique. La section d’alimentation permet l'injection des différents gaz réactifs par
le biais de régulateurs de débit massique (Brooks) : Ha, CO,, CO, CHy, et inertes : N,
(étalon interne), Ar (compensation des débits). Il est possible d’injecter de la vapeur
d’eau dans la zone réactionnelle a laide d’une micro pompe (GILSON - Model
321322350) et d’une chambre de vaporisation, ou la vapeur d’eau est mélangée au gaz
réactionnel dans des proportions prédéterminées. Toutes les lignes de gaz sont chauffées
apres la chambre de vaporisation pour éviter la condensation de la vapeur d’eau.

Pompe
H,O

Event

A
mélangeur

CO, !! Chambre de
vaporisation

H

!

N

l

Q

H,

condenseur

0O

H
N/ N/ N/ N N/
VAN A‘; FAN AN /N

H

Figure II.1 — Schéma du banc d’essais utilisé pour 1’étude cinétique a 'lCPEES, Strasbourg

La zone de réaction est constituée d’un four tubulaire permettant de chauffer un
réacteur a la température voulue. Le réacteur utilisé est un réacteur tubulaire en Pyrex,
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la température du four est donc limitée a 500°C. La longueur du réacteur est de 30 cm
et son diametre interne est de 3 mm. Le lit catalytique (h;; = 1,0 cm) est constitué de
particules de catalyseur, sous forme de poudre, broyé, tamisé et dilué dans du SiC. Il
est maintenu par de la laine de quartz et localisé dans la zone isotherme du four. Le
catalyseur est dilué dans du SiC pour ses propriétés thermiques mais aussi pour
augmenter la hauteur du lit catalytique de maniere a obtenir un écoulement de gaz type
piston. Le comportement piston a été validé théoriquement par ’absence de dispersion
axiale (hy/d, > 50 (Gierman, 1988; Mears, 1971a)) et I'absence de dispersion radiale
(d¢/dy, > 8 (Chu et Ng, 1989)). La perte de charge relative AP/Ppone mesurée le long
du lit est inférieure a 10% et peut étre négligée (Ergun, 1952).

Trois thermocouples sont utilisés dans ce procédé : un premier thermocouple
permet de controler la température du four, un deuxieme thermocouple est utilisé pour
mesurer la température a U'intérieur du réacteur (a environ 0,5 cm du lit catalytique) et
un troisieme thermocouple permet de controler la température de la chambre de
vaporisation.

Avant l'analyse des gaz par un micro-chromatographe en phase gazeuse
(INFICON 3000 MICRO GC), la vapeur d’eau est condensée a l'aide d’un piege froid.
Deux modules colonne/détecteur catharométriques sont utilisés pour analyser les gaz en
sortie : I'azote (étalon interne), I'hydrogene, le monoxyde de carbone et le méthane sont
séparés sur une colonne de type tamis moléculaire (module MS5A) pour laquelle le gaz
vecteur est 'argon, le dioxyde de carbone et le méthane sont séparés par une colonne
polaire PPU ou le gaz vecteur est 'hélium. Le lien entre les deux colonnes est effectué

via le méthane.

II.2. Prétraitement du catalyseur

Le catalyseur commercial se présente sous une forme oxydée, c¢’est-a-dire qu’il
doit subir une étape de réduction de maniere a présenter une activité catalytique en
réacteur (Equation II.1). L’étape d’activation du catalyseur est réalisée in situ apres une
étude de la réductibilité du catalyseur. Enfin, un cyclage en température a été mis en
place apres 'étape d’activation afin d’atteindre une activité catalytique stable pour
I’étude cinétique.

NiO + H, = Ni°+ H,0 IL.1
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I1.2.1. Etude de la réductibilité du catalyseur

Tout d’abord, la réductibilité du catalyseur est étudiée par une analyse de
réduction en température programmée (TPR) sur un Autochem II (Micromeritics).
Cette technique d’analyse consiste a chauffer un échantillon de catalyseur, suivant une
rampe de température, sous un flux d’hydrogene et d’argon. L’eau formée au cours de
la réaction est piégée avant le détecteur, constitué de filaments chauffés qui mesurent
une différence de conductivité thermique entre les gaz circulant dans ’échantillon et les
filaments de référence.

Au début de l'analyse, I'hydrogene ne réagit pas avec I’échantillon ; la
température est trop faible et aucun changement n’est donc observé dans le signal. Cela
permet d’établir une ligne de base. Lorsque la température augmente, 1’échantillon
commence a réagir avec 'hydrogene. Cela cause un changement de composition du
mélange et donc de sa conductivité thermique. Le détecteur mesure ce changement en
enregistrant la tension électrique nécessaire pour maintenir la température du filament
constante. La température continuant d’augmenter, I'interaction atteint un maximum,
puis diminue. Il y a alors de moins en moins d’atomes présents dans 1’échantillon pour
réagir avec I’hydrogene et donc de moins en moins de changement dans le mélange de
gaz circulant dans ’analyseur. La conductivité du gaz revient a la ligne de base.

Une réduction en température programmeée est réalisée sur un échantillon de
catalyseur d’environ 100 mg, avec une rampe de 10°C min; sous flux 10%va H2/Ar, &
50 NmL min jusqu’a 900°C, puis un palier de 1h a 900°C est imposé. Avant de réaliser
la TPR, un pré-traitement avec un flux de 50 NmL min® d’argon est mis en ceuvre,
avec une rampe de 10°C min? jusqu’a 200°C, pour éliminer les traces d’eau et de CO»
adsorbées en surface de I’échantillon, puis I’échantillon est refroidi et ’analyse TPR est
exécutée (Figure I1.2). La premiere zone de réduction, pour laquelle la température est
inférieure a 400°C, est associée a la réduction de NiO libre en Ni° (Equation II.1). La
seconde zone est, quant a elle, associée a la réduction de NiO en forte interaction avec
I’alumine. A cette température, il pourrait s’agir de la réduction d’un spinelle NiAl,O..
Cela n’a pas pu étre validé par diffraction des rayons X, puisque les pics de diffraction
de I'alumine et de NiAl,O4 se superposent.
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Figure I1.2 — Profil de TPR du catalyseur commercial Ni/AlOj

Selon les recommandations du fournisseur du catalyseur, et dans le but d’obtenir
un catalyseur le plus stable possible, seule la réduction de la phase de NiO libre en Ni°
est recherchée lors de 1'étape d’activation du catalyseur. En conséquence, plusieurs
protocoles de réduction ont été comparés en réalisant tout d’abord une réduction jusqu’a
une température T + 1h de palier a la température T, avec une rampe de 5°C min™,
sous flux Hy/Ar & 50 NmL min, puis un refroidissement jusqu’a 50°C, suivi d’une
analyse TPR avec une rampe a 10°C min, sous flux Ha/Ar a 50 NmL min, jusqu’a
900°C + 1h de palier a 900°C.

Trois protocoles ont ainsi été réalisés avec une température de réduction T égale
a 300°C, 400°C et 450°C et sont présentés en Figure I1.3. Les profils de TPR obtenus
dans chaque cas apres réduction sont comparés. Et le protocole de réduction sélectionné
est celui permettant la réduction compléte de la premiere zone de réduction sans réduire
le spinelle. Tandis que pour une réduction a 300°C, le profil de réduction de la premiere
zone est incomplet (Figure I1.3 (a)), une réduction a 450°C entraine la réduction d’une
partie de la zone 2 (Figure I11.3 (c)). Une réduction a 400°C permet de réduire la premiére
zone, sans s’attaquer a la seconde zone. C’est donc le protocole de réduction sélectionné.

En conséquence, la réduction in situ est la suivante : le réacteur est chauffé avec
une rampe de température de 5°C min™? jusqu’a 400°C + 1h de palier a 400°C sous un
flux Hy/Ns égal & 16 NmL min™, permettant la réduction de plus de la moitié du nickel
présent dans 1’échantillon (55%). Ainsi, apres activation par réduction, le catalyseur est
globalement constitué de Ni° dispersé sur un support de type aluminate de nickel.
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I1.2.2. Stabilisation du catalyseur

Lors des premiers tests de méthanation de CO,, il a été mis en évidence que le
catalyseur n’était pas stable apres 1'étape d’activation in situ sous flux Hy/N,
précédemment décrite. La Figure I1.4 présente I’évolution du taux de conversion de CO,
pour un flux total Ho/COs/No/Ar égal a 82,5 NmL min?, a 475°C et a la pression
atmosphérique, pour une masse de catalyseur de 1,5 mg. Une perte de 8,5% du taux de

conversion est observée en 3 h sous flux.
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Figure I1.4 — Mise en évidence de la non-stabilité du catalyseur apres I’étape de réduction in
situ — T = 475°C ; Patm ; Qx. ot = 82,5 NmL min! ; xg2 = 0,30 ; xco2 = 0,20 ; xx2 = 0,08 ;
Xar = 0,42 Meea = 1,5 Mg

Pour stabiliser I'activité catalytique, des paliers de température successifs ont
été imposés avec un flux total Hy/CO,/N, égal a 82,5 NmL min?. Le protocole est
représenté Figure I1.5 (a). Tout d’abord, le catalyseur est réduit sous un flux Ha/N» égal
a 16 NmL min™ jusqu’a 400°C + 1 h de palier a 400 °C. La température est ensuite
abaissée a 250 ou 300°C et les débits réactifs de Ho/CO,/N, sont imposés avec un débit
total de 82,5 NmL min? en proportions 73/18/9. Aprés 1 h de palier a 300°C, la
température est augmentée a 350°C pendant 1 h, puis 400°C pendant 1 h, 450°C
pendant 1 h, et enfin 475°C pendant une nuit (15 h). Ce cycle est appelé cycle 1.

Le cycle 2 démarre ensuite avec une diminution de la température a 250°C ou
300°C pendant 1 h, 350°C pendant 1 h, 400°C pendant 1h, 450°C pendant 1 h et enfin
475°C pendant une nuit (Figure I1.5 (a)). Il est clairement mis en évidence Figure I1.5
(b) que les taux de conversion de CO, obtenus a la fin de chaque palier de température
ne sont pas stables entre les cycles 1 et 2. Les cycles 3 et 4 permettent alors de vérifier
la stabilité du taux de conversion de CO, lors de 'augmentation de température de
350°C a 475°C (palier de 1 h a chaque température testée), puis lors de la diminution
de température de 475°C a 350°C (palier de 1 h & chaque température testée) comme
présenté en Figure I11.5 (a). Les taux de conversion de CO, obtenus a la fin de chaque
palier de température a 350°C, 400°C et 450°C sont identiques entre les cycles 3 et 4, le
catalyseur présente donc une activité stable.
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Figure I1.5 — (a) Paliers de température imposés sur chaque cycle ; (b) Conversion de
CO;, obtenu a la fin de chaque palier de température pour chaque cycle —
QN. tot = 82,5 NmL min' ; XH2 = 0,74 y Xco2 = 0718 ; XN2 = 0708 ; Meata = 1,5 mg

I1.2.3. Conclusion de I’étude

Le catalyseur commercial Ni/AlLOs se présente sous la forme d’une poudre
constituée de nanoparticules de nickel dispersées sur un support de type aluminate de
nickel. Une étape d’activation est nécessaire pour réduire la phase NiO en Ni°. Une
étude de la réductibilité du catalyseur a été mise en ceuvre grace a des analyses de
réduction en température programmée (TPR). Un protocole de réduction est alors
déterminé, permettant 'activation du catalyseur en réacteur. Une étape de stabilisation
de l'activité catalytique est alors nécessaire au préalable a 1’étude de la cinétique de
réaction sur ce catalyseur. Pour cela, le catalyseur est mis en régime via des paliers de
température successifs (1 h) de 300°C a 450°C puis 15 h a 475°C. Deux cycles complets
sont nécessaires pour stabiliser l'activité catalytique. Suite a la stabilisation du
catalyseur, un « point retour » est effectué quotidiennement de maniere a vérifier que
le catalyseur ne se désactive pas au cours des tests de cinétique. De plus, cela permet
de vérifier la répétabilité des essais.
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I1.3. Vérification de D’absence de limitations
diffusionnelles

D’aprés ’étude bibliographique (cf. 1.2.1.1), et dans le but déterminer la
cinétique intrinseque de réaction, il est nécessaire de se placer dans le régime de cinétique
chimique. Pour cela, I'absence de limitations diffusionnelles externes et internes a été
vérifiée expérimentalement et théoriquement pour établir la cinétique intrinseque de
méthanation de CO,, sur le catalyseur commercial Ni/ALOs;, a la pression
atmosphérique, a 350, 400 et 450°C.

Expérimentalement, il s’agit de faire varier les facteurs régissant la cinétique
physique tout en conservant ceux régissant la cinétique chimique. Pour cela, une
variation du flux de réactifs en entrée, a GHSV et réacteurs constants, donc
accompagnée d’une variation de masse de catalyseur dans les mémes proportions,
permet de vérifier l'absence de résistance aux transferts externes. En effet,
I’augmentation de la vitesse de gaz favorise la diffusion externe du gaz sur le catalyseur
par diminution de I’épaisseur de la couche limite. Si des conversions de CO, similaires
sont obtenues en passant d’un débit Qx et d’'une masse m a un débit 2Qx et une masse
2m, I'absence de limitations diffusionnelles externes est validée pour un débit supérieur

a Qx.

Les résultats de conversion de COs, en conditions stcechiométriques, pour un
débit Qvx; = 27,5 NmL min?!, Qv. = 41,3 NmL min!, et une masse de catalyseur
m = 1,5 mg (¥ = 35) sont présentés en Figure I1.6 (a).

Pour un GHSV égal a 9,60 10° h', a 400 et 450°C, les taux de conversion obtenus
pour le couple de conditions (Qx1 ; m ; T) sont trés proches des taux de conversions
obtenus pour le couple de conditions (2 Qx1 ; 2 m ; T) et relativement loin de la limite
thermodynamique & T. De la méme maniere, pour un GHSV égal a 1,44 10° h', a
450°C, les taux de conversion obtenus avec les couples (m ; Qu2) et (2 m ; 2 Qn.2) sont
tres proches et assez loin de I’équilibre thermodynamique a 450°C. Il est alors possible
de conclure que, pour une température inférieure a 450°C, les résistances aux transferts
de matiere et thermique entre le gaz et le grain de catalyseur ne sont pas limitantes
pour un débit total supérieur & Qv; = 27,5 NmL min™’ et une masse de catalyseur égale
am = 15 mg.



Chapitre 11

Etablissement des modeles cinétiques de méthanation de CO, pour un catalyseur

94 Ni/AlLOs industriel
100% 100% - _ -
(a) équilibre 400°C b) —8—-450°C m-Q - équilibre - 450°C
S L
< Q BB LB 2 < FO OO OO ST OO USSP
= 55,3% =
S 60% 4 49,9% - Q60% -
o [ 54,5% A o 59.1%
g ‘ 2 o 13,0%
| 54,6%
S 2 ’
g 35,4% g ’
=z 20% A £ 009 1 63125 125950  250-315  315-400
UO U° nm pm 1m
0% T T 0% T T T T T T
9,60E+05 1,16E+06 1,36E+06 65 115 165 215 265 315 365
GHSV (h') Taille de particules (pm)

Figure I1.6 — (a) Vérification de absence de limitations diffusionnelles externes pour une
granulométrie de particules comprise entre 125 et 250 pm; m = 1,5 mg et
Qxi1 = 27,5 NmL min' @ & 400°C B & 450°C ; m = 1,5 mg et Qvo = 41,3 NmL min™
A 2 450°C comparé respectivement a 2 m et 2 Qn (0,0, A) ; (b) vérification de I'absence de

limitations diffusionnelles internes a 450°C ; m = 1,5 mg ; Qx1 = 27,5 NmL min™!

Pour vérifier 'absence de résistance aux transferts internes aux grains
catalytiques, la granulométrie des particules a été modifiée par broyage et tamisage.
Plusieurs gammes de granulométrie ont été testées : 63-125 pm, 125-250 pm, 250-
315 pm et 315-400 pm. La diminution de la taille des particules entraine la diminution
de la longueur de diffusion moyenne des molécules jusqu’aux sites actifs. Si des
conversions de CO, similaires sont obtenues en passant d’une granulométrie 125-250 pm
a une granulométrie 63-125 pm, 'absence de limitations diffusionnelles interne est

validée pour la gamme de granulométrie 125-250 pm.

Les résultats de conversion de COs, en conditions steechiométriques, pour un
débit Qni = 27,5 NmL min?, et une masse de catalyseur m = 1,5 mg (¥ = 35 — 38
selon la granulométrie des particules) en fonction des différentes gammes de
granulométrie sont présentés en Figure I1.6 (b). Les limitations diffusionnelles internes
sont mises en évidence entre les gammes de granulométrie 315 — 400 pm et 63 — 125 pm
puisqu’un taux de conversion de COs plus élevé est obtenu pour la gamme 63 — 125 pm
que celui obtenu dans la gamme 315 — 400 pm. Cependant, les pertes de charge
engendrées par le lit catalytique de granulométrie 63 — 125 pm ne sont pas négligeables
(AP/Pymont > 10%). De plus, 1'écart relatif du taux de conversion de CO, entre les
gammes de granulométrie 63 — 125 pm et 125 — 250 pm est inférieur a 8%. Il a donc été
conclu que les résistances aux transferts thermique et de matiere, bien qu’existantes a
lintérieur du grain catalytique dans la gamme 125-250 pm, ne sont pas limitantes et
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peuvent étre négligées.

L’absence de limitations aux transferts de masse et thermique a été vérifiée
numériquement selon les criteres d’Anderson-Weisz-Prater (cf. Annexe 3 — Vérification
de P’absence de limitations diffusionnelles).

La cinétique intrinseque est établie sur un catalyseur broyé et tamisé entre 125
et 250 pm, avec une masse de catalyseur minimale m = 1,5 mg dilué dans du SiC et un
débit minimal Qx1 = 27,5 NmL min™.

II.4. Détermination des modeles cinétiques

L’étude cinétique a pour but de déterminer les vitesses intrinseques de trois
réactions (Equations 1.1, 1.2 et 1.3) susceptibles d’intervenir dans les gammes de
températures étudiées, pour une composition stoechiométrique Ho/CO- : 4/1 en entrée
de réacteur, en présence du catalyseur commercial Ni/ALO:s.

Pour cela, une méthodologie en deux étapes est adoptée. Premierement, la forme
de la loi cinétique est identifiée sur des tests a faible conversion de tous les réactifs (X <
20 %) et une estimation des parameétres numériques est proposée. Ces derniers sont
ensuite ajustés dans une seconde étape, sur toute la gamme de conversion des réactifs.

I1.4.1. Tests a faible conversion de réactifs

II.4.1.1. Meéthodologie

Le but des tests a faible conversion est d’établir ’effet des pressions partielles de
chaque composé sur chaque vitesse, a différentes températures. Pour cela, la pression
partielle d’'un composé est variée, tout en maintenant constantes les pressions partielles
des autres composés. Pour conserver un temps de séjour moyen identique pour tous les
tests, un débit d’argon est utilisé pour compenser la variation de débit. Un taux de
conversion maximal de 20% est toléré pour supposer une vitesse de réaction constante
le long du lit catalytique. Les hypotheses suivantes peuvent donc étre émises :

- La pression partielle des réactifs est constante le long du lit catalytique et égale

a la pression partielle en entrée du réacteur.
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- Les réactions inverses sont négligeables puisque les conversions atteintes sont
éloignées des conversions a 1’équilibre thermodynamique.

- L’effet des produits formés par les réactions (CO, H.O, CHi) sont négligés,
compte tenu de leurs faibles proportions dans le mélange, ils n’interviennent pas
dans des réactions en chaine et n’inhibent pas les réactions.

Selon ces hypotheses, il est alors possible d’écrire, pour un mélange H./CO- en
entrée de réacteur, que la cinétique intrinseque de méthanation de CO, est égale a la
vitesse de formation de CHy et que la cinétique intrinseque de RWGS est égale a la
vitesse de formation de CO

Ymeth co, = TcH, I1.2

TrRwes = Tco I1.3

Avec un flux Hy/CO en entrée de réacteur, la cinétique intrinseque de
méthanation de CO est égale a la vitesse de formation de CHy :

Tmeth co = TcH, I1.4

Pour étudier I'influence des produits sur les cinétiques de réaction, des tests ont
été menés en introduisant I'un des produits en entrée de réacteur (par exemple H,O ou
CHy). Pour considérer la pression partielle du produit étudié constante le long du lit
catalytique et égale a la pression partielle en entrée de réacteur, une pression partielle

relativement élevée est imposée en entrée de réacteur :

Fe >> Fformé II5

produits produits

I1.4.1.2. Résultats expérimentaux
I1.4.1.2.1.Méthanation de CO;

L’effet des pressions partielles des réactifs et produits sur la cinétique intrinseque
de méthanation de COs a été étudié entre 350 et 450°C, a pression atmosphérique, avec
1,5 mg de catalyseur dilué dans du SiC (¥ = 35). La vitesse de formation de CHy est
fortement dépendante de la pression partielle de Hy (Figure I1.7 (a) a 22 kPa CO») et
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plus faiblement dépendante de la pression partielle de CO, (Figure IL.7 (b) & 55 kPa
H,). Aucune influence de la pression partielle de CHy n’a été mise en évidence (Figure
I1.7 (c) a 22 kPa CO; et 55 kPa Hs). Une inhibition par H.O a été observée (Figure I1.7
(d) a 22 kPa CO, et 55 kPa H,).
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Figure I1.7 — Influence des pressions partielles sur la cinétique de méthanation de CO, —
1,5 mg Ni/ALO; dilué dans du SiC, pour une pression totale de 115 kPa et un GHSV de
1,06.10° h'' & 350 °C et 130 kPa, 3,16.10° h* & 400 et 450 °C : (a) H» a 22 kPa CO,, (b) CO,
a 55 kPa Hs, (¢) CHy et (d) H2O a 55 kPa H; et 22 kPa CO,

11.4.1.2.2.RWGS

L’effet des pressions partielles de Hs, CO,, CHs, H.O et CO sur la cinétique
intrinseque de la réaction de RWGS a été étudié entre 350 et 450°C, a pression
atmosphérique, avec 1,5 mg de catalyseur dilué dans du SiC (¥ = 35). La vitesse de
formation de CO est indépendante de la pression partielle de Hy (Figure I1.8 (a) a 22
kPa CO») et fortement dépendante de la pression partielle de CO, (Figure I1.8 (b) & 55
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kPa H). Aucune influence de la pression partielle de CHy n’a été mise en évidence
(Figure I1.8 (¢) a 22 kPa CO; et 55 kPa H,). Une inhibition par HO a été observée

(Figure I1.8 (d) a 22 kPa CO; et 55 kPa H,).

L’effet de la pression partielle de CO a été étudié en réaction de Water Gas Shift

(WGS - réaction inverse de ’'Equation 1.2), pour s’affranchir de la compétition entre les
réactions de méthanation et RWGS en mélange H,/CO,/CO en entrée de réacteur. Un

flux de H,O/CO a donc été imposé en entrée de réacteur et la vitesse de formation de

CO, est prise égale a la cinétique de WGS. La vitesse de formation de CO, est
modérément dépendante de la pression partielle de CO (Figure I1.9 & 20 kPa H,0).
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Figure I1.8 — Influence des pressions partielles sur la cinétique de RWGS —1,5 mg Ni/AlOs
dilué dans du SiC, pour une pression totale de 115 kPa et un GHSV de 1,06.10° h'' & 350 °C
et 130 kPa, 3,16.10° h'* a4 400 et 450 °C : (a) H» a 22 kPa CO,, (b) CO, a 55 kPa H,, (¢) CH,4
et (d) HO a 55 kPa H; et 22 kPa CO,
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Figure I1.9 — Influence de la pression partielle de CO en WGS a 20 kPa H,O — 1,5 mg Ni/Al,Os
dilué dans du SiC, pour une pression totale de 115 kPa et un GHSV de 1,06.10° h* & 350 °C et
140 kPa, 3,16.10° h™ & 400°C

I1.4.1.2.3.Méthanation de CO

L’effet des pressions partielles des réactifs sur la cinétique intrinseque de
méthanation de CO a été étudié entre 350 et 450°C, a pression atmosphérique, avec 1,5
mg de catalyseur dilué dans du SiC (¥ = 35). Une dépendance quasi linéaire de la
pression partielle de Hs est observée (Figure I1.10 (a) a 25 kPa CO), tandis que la
dépendance en CO est plus faible (Figure I1.10 (b) & 40 kPa H,). En faisant ’hypothése
que les sites actifs sont identiques en méthanation de CO et en méthanation de CO,,
I’étude de 'influence de CHy et HoO n’a pas été effectuée.
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Figure I1.10 — Influence des pressions partielles sur la cinétique de méthanation de CO — 1,5 mg
Ni/ALO; dilué dans du SiC pour une pression totale de 118 kPa et un GHSV de 1,66.10° h' a
350 °C et 148 kPa 5,0.10° h' & 400 et 450 °C : (a) Hs a 25 kPa de CO et (b) CO a 40 kPa d'H,
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11.4.1.3. Evaluation des modeles de la littérature

Des modeles de la littérature (cf. paragraphe 1.2.2) ont été évalués et comparés
aux résultats expérimentaux dans le cas de faibles conversions des réactifs. Dans certains
cas, les modeles ont été adaptés pour mieux s’ajuster aux résultats expérimentaux.
Finalement, lorsqu’une bonne correspondance est obtenue entre un modele et les
résultats expérimentaux, une premiere estimation des parametres du modele peut étre
proposée. Un tableau récapitulatif des parametres identifiés dans la gamme des faibles
conversions de réactifs est proposé page 111.

I1.4.1.3.1.Méthanation de CO,

Modele de Xu et Froment

A faible conversion des réactifs, avec un flux H,/CO, en entrée de réacteur, les
pressions partielles des produits CO, CHs et H.O sont considérées négligeables. Ainsi, le

modele de Xu et Froment (Equation 1.21 (1989)) en méthanation de CO, se simplifie
comme suit :

kco, methpcong'zs 11.6

(1 + KHszz)z

Tco, meth =

La proportionnalité entre la vitesse de formation de méthane et la pression
partielle de CO, n’est pas observée expérimentalement a pression partielle d’'H, fixée
(Figure II1.11 & 55 kPa H,). Le modele est par conséquent rejeté.
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Figure II.11 — Comparaison de la loi cinétique de Xu et Froment (& faible conversion) en

méthanation de CO; et de la vitesse de formation de méthane — pro = 55 kPa ; 350, 400 et
450°C
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Modele de Weatherbee et Bartholomew

Les mémes simplifications s’appliquent a faible conversion pour le modele de
Weatherbee et Bartholomew (Equation 1.22 (1982)) et conduisent a I’expression

suivante pour un mélange H,/CO, :

0,5 .15
kco, methPco,PH,

(pf,'f + Kipgg, + szyzpé"(i)

IL.7

Tco, meth = 2

La validité du modele est vérifiée par linéarisation de 'Equation I1.7, ¢’est-a-dire

en tracant (pg'g: /rcobs2 metn) €n fonction de (pcoz)o's a pression partielle d’H, fixée et en
tracant (pg'zs /rcobi metn) €0 fonction de (pHZ)O'S a pression partielle de CO, fixée

(linéarisation d’ordre 2). Dans le premier cas, pour une pression d’H, égale & 55 kPa
(Figure I1.12 (a)), des droites sont obtenues a 350, 400 et 450°C. Cependant dans le
second cas, pour une pression de CO; égale a 22 kPa (Figure I1.12 (b)), les modélisations
des points expérimentaux a 350, 400 et 450°C par des courbes polynomiales d’ordre 2
engendrent des termes négatifs qui n’ont aucun sens physique théoriquement. Le modele

est donc rejeté.
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Figure I1.12 : Comparaison du modele linéaire de Bartholomew (& faible conversion) et
des résultats expérimentaux en méthanation de CO, a 350, 400 et 450°C : (a) en fonction

de pcos, pr2 = 55 kPa et (b) en fonction de puz, pco: = 22 kPa
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Adaptation du modéle de Wheeler

Le modele proposé par Wheeler et al. (Equation 1.30 (2004)) et identifié pour la
réaction de Water-Gas-Shift (WGS) a été adapté pour la réaction de méthanation de
COs.. Dans le cas d’un flux H,/CO; en entrée de réacteur, a faible conversion des réactifs,

I’Equation 1.30 devient :

kco2 methKCOZPCOZ KH2 PH, II.8

2
(1+ Kco,Pco, T+ KHszz)

Tco, meth =

La linéarisation de 'Equation II.8 conduit a tracer (Pcoz /Tco, meth)o,s en fonction
de pco, a pression partielle d’H. fixée et (sz /Tco, meth)o,s en fonction de py, a pression
partielle de CO, fixée. Des droites sont obtenues, ce qui permet de valider le modele
cinétique a 350°C, 400°C et 450°C (Figure I1.13). Le mécanisme sous-jacent suppose une
étape limitante bimoléculaire entre le CO, et '’hydrogene adsorbés.
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Figure I1.13 : Comparaison du modeéle linéaire adapté en méthanation de CO, (a faible
conversion) et des résultats expérimentaux a 350°C — 400°C — 450°C : (a) effet de pcoq

pour pr2 = 55 kPa et (b) effet de pu> pour pco: = 22 kPa

Les constantes d’adsorption de CO. et H, ainsi que la constante cinétique de
méthanation de CO, sont ensuite identifiées a chaque température T (T = 350, 400 et
450°C) a partir des pentes et ordonnées a I'origine des droites de régression a T obtenues
Figure I1.13 (cf. Tableau II.1 page 111.). Le modele identifié permet de représenter
correctement les vitesses de formation de méthane expérimentales aux trois
températures (Figure I1.14 (a) & 55 kPa H, et (b) a 22 kPa CO,).
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Figure I1.14 : Comparaison entre la vitesse de formation de CHy expérimentale (points) et la
cinétique prédite par le modele de méthanation de CO, adapté (ligne continue) a 350, 400 et

450°C : (a) effet de pco2 pour pu2 = 55 kPa ; (b) effet de pu pour peo: = 22 kPa ; (c) effet
de pmo pour pr2 = 55 kPa et pco: = 22 kPa

Inhibition par la vapeur d’eau

L’inhibition par la vapeur d’eau, mise en évidence Figure I1.7 (d), est prise en
compte en ajoutant, au terme d’adsorption (dénominateur de 1'Equation IL.8), la
pression partielle d’H,O modulée par une constante d’adsorption d’H>O. Ceci traduit
une compétition d’adsorption de 'eau avec CO- et H, sur les sites actifs. L’expression

de la cinétique de méthanation de CO,, en mélange Hy/CO,/H-0 en entrée de réacteur
et a basse conversion, s’exprime alors par :
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kco2 methKco,Pco, Kn,PH, I1.9

2
(1+ Kco,Pco, + Kn,Pu, + KHZOPHZO)

Tco, meth =

La constante d’adsorption de I'eau est identifiée a 350°C, 400°C et 450°C, a partir des
résultats expérimentaux Figure I1.7 (d) par linéarisation de I'Equation I1.9, ¢’est-a-dire
en tragant (1/Tc02 meth)o,s en fonction de py,o (cf. Tableau II.1 page 111.). Le modele
identifi¢ permet de représenter correctement les vitesses de formation de méthane
expérimentales aux trois températures (Figure I1.14 (¢) a 55 kPa H; et 22 kPa CO,).

I1.4.1.3.2.Méthanation de CO

Modele de Xu et Froment

A faible conversion des réactifs, avec un flux Ho/CO en entrée de réacteur, les
pressions partielles des produits CHy et HO sont considérées négligeables. Ainsi, le
modele de Xu et Froment (Equation 1.26 (1989)) en méthanation de CO se simplifie

comme suit :

kco methpcopz(-)z'zs 11.10

(1 + Ky, pn, + Kcopco)2

Tco meth =

La linéarisation de 'Equation I1.10 conduit & tracer (pco/Tco meer)®” en fonction

de pco a pression partielle d'H, fixée et (pf,’z2

Y 1 mern) €1 fonction de py, & pression
partielle de CO fixée. Dans le premier cas, pour une pression d’hydrogene égale a 45 kPa
(Figure I1.15 (a)), et dans le second cas, pour une pression de CO égale a 29 kPa (Figure
I1.15 (b)), des droites sont obtenues a 350°C, 400°C et 450°C. Cependant dans le second
cas, la linéarité est accompagnée de coefficients négatifs sans signification physique, ce

qui nous a conduit a rejeter ce modele.
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Figure I1.15 — Comparaison du modele linéaire de Xu et Froment (a faible conversion) en
méthanation de CO et des résultats expérimentaux a 350, 400 et 450°C : (a) effet de pco pour
pme = 45 kPa ; (b) effet de pu2 pour pco = 29 kPa

Modele adapté

Une adaptation du modele de Xu et Froment est proposé ci-dessous, en
supposant une adsorption non dissociative de I'hydrogene, précédemment validée en
méthanation de CO,. Une loi cinétique de forme similaire & 'Equation I1.8 est alors
proposée, dans le cas de faibles conversions de réactifs, avec un mélange Hy/CO en

entrée de réacteur :

kco methKcoPcoKn,PH, II.11
2
(1 + Kcopco + KHszZ)

Tco meth =

La linéarisation de 'Equation II.11 conduit a tracer (pco/Tco meen)®> en fonction
de pco a pression partielle d’H, fixée et (pHZ /Tco meth)o,s en fonction de py, a pression
partielle de CO fixée. Des droites sont obtenues, ce qui permet de valider le modele
cinétique a 350, 400 et 450°C (Figure 11.16).



Chapitre 11

Etablissement des modeles cinétiques de méthanation de CO, pour un catalyseur

106 Ni/AlLOs industriel
6 (b) ©
(a) 330°C # 400°C ™ 450°C
= 0, — 14,6120
L?.i R ;,; 5
C 4 A =
z F v = 0,039% + 1,2713 s 5
’% % R? = 0,0723 3%,
£ g SN L E y = 0,0046x + 2,9823
2 o — , .
Ew2 JP— £ % R 08505
- . R (PO
% ¢ B ® ¥ = 0,0180x 40,8868 i3 S ¢
2 - R2 = 0,0004 2 y = 0,005x + 1,9837
~ R? = 0,0032
350°C  © 400°C W 450°C e e
0 : . . ) L ‘ |
10 26 30 40 50

Pco (kPa)

25

35 45
Puz2 (kPa)

Figure 11.16 : Comparaison du modele linéaire adapté en méthanation de CO (& faible
conversion) et des résultats expérimentaux a 350, 400 et 450°C : (a) effet de pco pour

puz = 40 kPa et (b) effet de pu: pour pco = 25 kPa

(a)

=
=

sl el
Trneth co (mmol min g1)

La constante d’adsorption de CO et la constante cinétique de méthanation de
CO sont ensuite identifiées a chaque température T (T = 350, 400 et 450°C) a partir
des pentes et ordonnées a l'origine des droites de régression a T obtenues Figure 11.16
(cf. Tableau II.1 page 111.). Le modeéle identifié permet de représenter correctement les

vitesses de formation de méthane expérimentales aux trois températures (Figure 11.20

(a) & 40 kPa H, et (b) a 25 kPa COs).
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Figure I1.17 : Comparaison entre la vitesse de formation de CHy expérimentale (points) et la
cinétique prédite par le modele de méthanation de CO adapté (ligne continue) a 350, 400 et
450°C : (a) effet de pco pour pu: = 40 kPa ; (b) effet de pu. pour pco = 25 kPa
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11.4.1.3.3.RWGS

Selon les résultats expérimentaux obtenus en RWGS (paragraphe 11.4.1.2.2), il
n’y a aucun effet de la pression partielle d’H, sur la vitesse de formation de CO a faible
conversion des réactifs (Figure 1.8 (a) a 22 kPa CO,). Le modele de Xu et Froment
semble étre approprié pour décrire la cinétique de RWGS puisque dans ce modele la
pression partielle de H, n’intervient pas au numérateur et une constante d’adsorption
d’hydrogene relativement faible pourrait expliquer une quasi non dépendance de la
vitesse de réaction a la pression partielle d’hydrogene.

Modele de Xu et Froment

A faible conversion des réactifs, avec un flux H./CO, en entrée de réacteur, les
pressions partielles des produits CO, CHs et H-O sont considérées négligeables. Ainsi, le
modele de Xu et Froment (Equation 1.29 (1989)) se simplifie comme suit en RWGS :

kRWG.S‘pCOZ 11.12

TRwes = - 2
(1+ Ky, pu,)

La proportionnalité entre la vitesse de formation de CO et la pression partielle
de COs est observée expérimentalement a pression partielle d'Hs fixée (Figure I1.18 (a)).
De plus, le modele prévoit correctement une quasi non dépendance en pression partielle
de H, a pression partielle de CO, fixée (Figure I11.18 (b)).
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Figure I1.18 — Comparaison de la loi cinétique de Xu et Froment linéarisée (& faible
conversion) en RWGS et des résultats expérimentaux a 350, 400 et 450°C : (a) effet de pcoq
pour pr2 = 40 kPa ; (b) effet de pu> pour pco: = 25 kPa
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Modele de Xu et Froment adapté

Comme les especes susceptibles de s’adsorber sur les sites actifs en méthanation
de CO; et en RWGS sont supposées étre les mémes, il semble nécessaire de prendre en
compte une compétition d’adsorption de CO, avec H, au dénominateur. Le modele de
Xu et Froment est alors adapté comme suit :

kRWGSKCOZPCOZ I1.13
1+ Ky, pu, + Kco,Pco,

TrRwGs =

L’étape cinétiquement déterminante supposée est celle de dissociation de
CO, (Fornero et al., 2017; Spencer, 1995) : CO, + X - CO + 0X, X représentant un site
actif a la surface du métal. L’exposant au dénominateur est alors égal 1 puisque 1’étape
limitante est monomoléculaire. L’intervention de I’hydrogene dans le mécanisme de
RWGS n’est alors pas identique a celle proposée par Xu et Froment. L’hydrogene sert
a  hydrogéner l'oxygene adsorbé, formé lors de [I'étape limitante :
H, + 0X - H,0 +X.

La validité du modele proposé est vérifiée par linéarisation de I’Equation I1.13,
c’est-a-dire en tragant (pco,/Trwes) en fonction de (Pcoz) a pression partielle d’H, fixée
et en tracant (1/rgyes) en fonction de (sz) a pression partielle de CO, fixée. Des
droites sont obtenues a 350, 400 et 450°C, ce qui permet de valider le modele cinétique
(Figure 11.19).

La constante cinétique de RWGS est identifiée a chaque température T (T =
350, 400 et 450°C) a partir des pentes et ordonnées a l'origine des droites de régression
obtenues Figure I1.19 (a) (cf. Tableau II.1 page 111.). Les constantes d’adsorption de
CO; et Hy sont reprises de 'identification du modele de Wheeler adapté en méthanation
de CO.. Le modele identifié permet de représenter correctement les vitesses de

formation de CO expérimentales aux trois températures (Figure I11.20 (a) a 55 kPa H,
et (b) & 22 kPa COy).
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Figure I1.19 — Comparaison du modele linéaire adapté en RWGS (a faible conversion) et des
résultats expérimentaux a 350, 400 et 450°C : (a) effet de pco: pour pr2 = 55 kPa ; (b) effet
de pm2 pour pco:= 22 kPa

L’inhibition par la vapeur d’eau, mise en évidence Figure I1.8 (d), est prise en
compte en ajoutant, au terme d’adsorption (dénominateur de 1'Equation II1.13), la
pression partielle d’H.O modulée par une constante d’adsorption d’H-O, et signifiant
une compétition d’adsorption de 'eau avec CO, et Hs sur les sites actifs. L’expression

de la cinétique de RWGS, en mélange H,/CO,/H>O en entrée de réacteur, s’exprime
alors par :

kRWGSKCOZ Pco,
1+ Ky,pu, + Kco,Pco, + Kn,oPH,0

I1.14

TRWGSs =

La constante d’adsorption d’H»0O, identifiée avec les résultats expérimentaux de
méthanation de CO,, permet de représenter relativement correctement la tendance des

vitesses de formation de CO expérimentales aux trois températures (Figure I1.20 (c) a
55 kPa H, et 22 kPa COs).
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Figure I11.20 : Comparaison entre la vitesse de formation de CO expérimentale (points) et
la cinétique prédite par le modele de RWGS adapté (ligne continue) a 350, 400 et 450°C :

(a) effet de pco: pour pr: = 55 kPa ; (b) effet de pr pour peo: = 22 kPa ; (¢) effet de pmao
pour pr2 = 55 kPa et pco: = 22 kPa

Un effet modéré de la pression partielle de CO a été mis en évidence
expérimentalement (cf. Figure I1.9) sur des tests en WGS (mélange H.O/CO en entrée
de réacteur). Il est alors nécessaire de prendre en compte une compétition d’adsorption
de CO avec Hy et CO,, en RWGS, en ajoutant au terme d’adsorption (dénominateur de

I'Equation I1.13), la pression partielle de CO modulée par une constante d’adsorption
de CO

kRWGSKCOZPCOZ II.15
1+ Ky, pu, + Kco,Pco, + KcoPco

TrRwWGs =
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La cinétique de WGS est alors obtenue par la formule suivante :

Qr kRWGSKCOZ PcoPH,0 11.16

Twes = TRwGs o — =
Keq  pu, (1 + Ky,Pu, + Kco,Pco, + Kcopco)Keq,RWGS

Il aurait été nécessaire d’utiliser un flux Hy/H.O/CO en entrée de réacteur de maniere
a comparer la cinétique de WGS et les résultats expérimentaux de vitesse de formation
de CO». Cependant, les tests de WGS ont été menés avec un flux H,O/CO en entrée. 11
n’est donc pas possible d’exploiter les résultats de vitesses de formation de CO, pour
valider I'identification de la constante d’adsorption de CO en méthanation de CO.

Tableau II.1 — Tableau récapitulatif des parametres identifiés a faible conversion des réactifs

T Kco, Ky, Kn,0 Kco kco, metn kco metn krwas

ot bar! bar! bar! bar'  mol min'g! molmin'g' mol min'g’
350 5,63 1,01 543 570 1,03 10" 1,62 10" 811 10°
400 4,16 3,66 10 3,29 2,93 4,81 10" 1,30 4,43 102
450 353 920102 2,03 222 3,33 10,0 9,09 102

I1.4.2. Ajustement des parametres des lois cinétiques
I1.4.2.1. Méthodologie

Les essais menés a faible conversion des réactifs (X < 20%) ont permis de
déterminer la forme des lois cinétiques associées aux trois réactions considérées
(Equations 1.1, 1.2 et 1.3) ainsi qu’une premiére estimation des parametres de chaque
loi. L’étape suivante consiste a ajuster les parametres cinétiques et d’adsorption
précédemment estimés sur une plus large gamme de conversion des réactifs. Pour cela,
une nouvelle étude expérimentale est menée afin de reproduire la gamme de conversion

d’un réacteur piston isotherme en faisant varier la masse de catalyseur et les débits



Chapitre 11
Etablissement des modeles cinétiques de méthanation de CO, pour un catalyseur
112 Ni/AlLOs industriel

réactifs aux trois températures étudiées. En parallele, un réacteur piston isotherme est
modélisé et les parametres cinétiques et d’adsorption sont ajustés de maniere a
minimiser I’écart entre les conversions de COs et les sélectivités en CHy et CO modélisées

et expérimentales.

I1.4.2.1.1.Prise en compte de l’équilibre thermodynamique

Dans le but de modéliser les lois cinétiques sur toute la gamme de conversion de
COg, les limitations thermodynamiques sont ajoutées aux lois cinétiques pour considérer
les réactions globales :

_ II.17
Tglobale = rt—r-=rt (1 - K_)

De plus, l'adsorption de toutes les especes susceptibles de s’adsorber
significativement sur les sites est prise en compte au dénominateur de chaque loi, de
maniere a obtenir le méme terme d’adsorption pour les trois lois proposées. Les trois
lois cinétiques sont exprimées dans le Tableau II.2.

Tableau II.2 — Tableau récapitulatif des lois cinétiques identifiés

Cinétique de méthanation de CO,

2 o2
PcH,PH, 0P
kcoz methKu,Kco,Pu,Pco, (1 2 )

pI‘-LIZ pCOZ Keq,COZ meth I1.18
Tco, meth = 2
(1+ Kco,bco, + Kn,pu, + KHZOPH20+KCOPCO)
Cinétique de RWGS
PcoPH,0
aesKeonpeo, (15— PP )
- _ RWGS'C0,PCO, PH, Pco,Keqrwas 11.19
RWES = (1 + Kco,Pco, + Kn,Pu, + Ku,oPu,0tKcoPco)
Cinétique de méthanation de CO
f K K | _ _ Pcn,PryoP”
co meth8H, 8 coPH,Pco pflz PcoKeq.co meth 11.20

Tco meth = 2
(1+ Kco,bco, + Ku,pu, + KHZOPH20+KCOPCO)
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11.4.2.1.2.Etude expérimentale

Des GHSV compris entre 2,88 10° h! et 1,46 10°h! ont été testés a 350, 400 et
450°C et pression atmosphérique en conditions de méthanation de CO»
stoechiométriques (H/CO; : 4/1) et en présence d’un étalon interne, N, de composition
molaire égale a 10% de la composition totale des réactifs :

- Lot 1: 1,5 mg de catalyseur dilué dans du SiC ( ¥ = 35 ),
Qv = 82,5 NmL min!

- Lot 2: 20 mg de catalyseur dilué dans du SiC ( ¥=25 ),
Qv = (82,5 — 55,0 — 27,5) NmL min*

- Lot 3: 10,0 mg de catalyseur dilué dans du SiC ( ¥=5 ),
Qx = (82,5 — 55,0 — 27,5) NmL min™

I1.4.2.1.3. Etude numérique

Numériquement, un réacteur piston isotherme est modélisé par 100 CSTR en
série, chacun ayant une masse identique de catalyseur. La discrétisation du domaine n’a
pas fait ’étude d’une distribution de temps de séjour. Cependant, au vu des GHSV tres
élevés considérés, une discrétisation du domaine en 100 éléments semble étre cohérente.
Les lois cinétiques identifiées dans la premiere étape sont employées pour évaluer les
débits partiels le long du lit catalytique. Le débit partiel d’'un constituant en sortie du
nm* CSTR est calculé en fonction du débit partiel du constituant du (n-1)*™ CSTR, de
la masse de catalyseur au sein du CSTR ainsi que des vitesses globales de formation et
disparition du constituant dans le (n-1)* CSTR modulées par les coefficients
stoechiométriques adaptés.

Les constantes d’équilibre sont calculées a partir des Equations 1.8 et 1.9.

La pression totale est calculée en supposant une perte de charge linéaire entre

I’entrée et la sortie du réacteur piston, connaissant la pression amont et aval du réacteur.

Les conversions de CO» et les sélectivités en CHy et CO sont calculées a partir
du modele piston isotherme (Equations 1.10 et 1.11).

De maniere a comparer les taux de conversion de COs et les sélectivités en CHy
et CO modélisés aux valeurs expérimentales (réalisées a différents débits réactifs, masses
de catalyseur), les résultats sont tracés a la température T des essais, en fonction d’une
masse équivalente de catalyseur, calculée par :
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Débit équivalent 11.21
Débit réel

masse équivalente = masse réelle

Le débit équivalent est arbitrairement fixé a 100 NmL min™

I11.4.2.1.4. Réduction des parametres lors de [’ajustement

Dans un premier temps, une constante cinétique apparente est introduite pour
chaque loi cinétique, de maniere a s’affranchir de 'effet des constantes d’adsorption au
numérateur lors de 'ajustement des constantes d’adsorption. Les constantes cinétiques
apparentes s’expriment par :

kco, meth = kco, metnKco,Kn, 11.22
krwes = kRWGSKCOZ 11.23
kco metn = kco metnKcoKu, 11.24

Le modele identifié est ainsi constitué de trois constantes cinétiques apparentes
et 4 constantes d’adsorption. En considérant que les constantes cinétiques suivent une
loi d’Arrhénius (Equation 1.19) et les constantes d’adsorption une loi de Van’t Hoff
(Equation 1.20), 14 parametres sont impliqués dans les lois cinétiques.

Les ajustements ont tout d’abord été effectués sur les parametres déterminés a
la température de 400°C, ce qui permet de réduire le nombre de parametres a 7 au lieu
de 14, tout en conservant un caractére physique lors de 'ajustement des parametres.

I1.4.2.1.5. Ajustement des constantes cinétiques apparentes

En mélange Ho/CO; en entrée de réacteur, les réactions de méthanation de CO,
et RWGS sont toutes deux des réactions primaires. Il est possible d’extrapoler, a masse
de catalyseur nulle, le rapport des sélectivités CHs et CO comme étant le rapport des
vitesses initiales de méthanation de CO, et RWGS. La constante cinétique apparente
de méthanation de COs est ainsi déduite de la constante cinétique apparente de RWGS
a la température T = 400°C. Le nombre de parametres est ainsi réduit a 6.
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, , Sén,, (1+ Kcozpé’é?é"’ + Ky, Pzeletrée + KHZOPI?ITzlct)rée*'KcoPgroltrée) 11.25
kcoz meth = Krwas se
co Pu,

La réaction de méthanation de CO est quant a elle une réaction secondaire en
mélange H,/CO, en entrée de réacteur. A faible masse équivalente de catalyseur, les
conversions de CO-, en sortie de chaque CSTR, sont tres peu influencées par la réaction
secondaire. La constante cinétique apparente de RWGS est alors ajustée (et celle de
méthanation de CO, par déduction) de maniere & faire correspondre les valeurs de
conversions de CO> modélisées aux résultats expérimentaux obtenus a faible masse
équivalente. Il est vérifié que les valeurs numériques obtenues sont du méme ordre de
grandeur que les valeurs estimées dans la partie précédente.

La constante cinétique de méthanation de CO est par la suite ajustée de maniere
a faire correspondre les sélectivités en CO expérimentales et modélisées sur toute la
gamme du réacteur piston. La méme vérification d’ordre de grandeur est également

effectuée.

I1.4.2.1.6.Ajustement des constantes d’adsorption

Les constantes d’adsorption ont alors été modifiées pour inhiber plus ou moins
les réactions. Visuellement, il s’agit d’adapter la forme des courbes de conversion et
sélectivités tracées en fonction de la masse équivalente de catalyseur, pour minimiser
I’écart entre les résultats modélisés et expérimentaux. En se basant sur les parametres
d’adsorption estimés dans la premiere étape, l'effet de la constante d’adsorption de CO
est tres faible par rapport a l'effet des constantes d’adsorption des autres constituants
(CO,, H,, H,O). La constante d’adsorption de CO n’a donc pas été modifiée.

Une fois les parametres d’adsorption modifiés, la séquence est répétée
itérativement jusqu’a ce que l'écart obtenu entre les valeurs expérimentales et
modélisées a la température T = 400°C soit satisfaisant.

La procédure est alors répétée aux deux autres températures, en considérant la
contrainte de linéarité des lois d’Arrhenius et de Van't Hoff pour chacun des 7

parametres cinétiques et d’adsorption.
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11.4.2.2. Résultats

La comparaison des conversions de CO, et des sélectivités en CHs et CO
expérimentales et modélisées avec les parametres ajustés le long du réacteur piston
isotherme, est présentée en Figure I1.21 ((a) a 350°C — (b) a 400C — (c¢) a 450°C). Les
conversions et sélectivités prédites avec les parametres cinétiques et d’adsorption ajustés
sont tres proches des résultats expérimentaux obtenus aux trois températures.

De plus, les droites d’Arrhenius et de de Van’t Hoff, représentées en Figure 11.21
(d), sont bien respectées pour chaque parametre cinétique et d’adsorption,
respectivement. Il est alors possible de revenir aux constantes cinétiques réelles a partir
des constantes cinétiques apparentes et de calculer les facteurs pré-exponentiels et les
énergies d’activation des lois d’Arrhenius a partir des pentes et ordonnées a l'origine des
droites de la Figure 11.21 (d). De méme, pour les parametres d’adsorption, les facteurs
pré-exponentiels et les chaleurs d’adsorption des lois de Van’t Hoff sont calculés a partir
des pentes et ordonnées a l'origine des droites de la Figure I1.21 (d).

. Les parametres finaux sont résumés dans le Tableau 11.3 et permettent une
prédiction de activité catalytique a +/-20% entre 350, 400 et 450°C dans la gamme de
conversion comprise entre 5% et 75% (Figure 11.22).
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Figure I1.21 — Comparaison des conversions de CO; et sélectivités en CHy et CO expérimentales
(points) et modélisées (ligne continue) par un réacteur piston isotherme — Hy/COy/N, = 73/18/9,
Qx e = 27,5ml (STP) min™ — mueaqe = 10 mg : (a) 350°C, (b) 400°C et (c¢) 450°C — (d) Droites
d’Arrhenius obtenus pour chaque parametres cinétique et d’adsorption ajustés

Tableau I1.3 — Valeurs des parametres cinétiques et d’adsorption apres ajustement

Adsorption Kco Ky,o Kco, Ky, Cinétique kco,metn  Krwes kco metn
b) b)

Qua (kJ mol') 40,6 145 972 520 | Ea (kJmol) 110 97 97

Ko (barl) 2,39 10° 6,09 100 1,07 5,20 107} ko (mol min* g) 1,14 10° 1,78 10° 2,23 10°
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Figure I1.22 — Courbe de parité de I'activité catalytique expérimentale et modélisée a 350, 400
et 450°C en mélange H,/CO/N; (résultats issus des tests a faible conversion et des tests pour
I'ajustement des parameétres — précision a +/- 20%)
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II.5. Conclusion du deuxieme chapitre

Un modele de cinétique intrinseque est proposé avec un catalyseur commercial
Ni/ALOs activé in situ dans les conditions suivantes : une rampe de température de
5°C/min jusqu’a 400°C et un palier de 1 h a 400°C, sous un flux Hy/N, égal a
16 NmL/min. Le catalyseur est par la suite mis en régime en condition de méthanation
de CO», a l'aide de cycles en température de maniere a présenter une activité catalytique
stable lors de I’étude cinétique.

Une étude de régime a ensuite été réalisée pour s’affranchir des limitations
diffusionnelles externes et internes a la particule, qui interviennent en régime physique.
Des conditions de débit de réactifs, de masse de catalyseur et de granulométrie des
particules ont ainsi pu étre déterminées pour se placer en régime chimique, c¢’est-a-dire
un régime ot les résistances aux transferts de matiere et thermiques externes et internes

ne sont pas limitantes.

Une fois ces conditions déterminées, 1’étude cinétique en elle-méme est réalisée
en deux étapes. Dans la premiere étape, le taux de conversion des réactifs est limité a
de faibles valeurs (X < 20%) de maniére a considérer les vitesses de réactions constantes
le long du lit catalytique. L’effet des réactifs et produits de chaque réaction est quantifié
en faisant varier la pression partielle de 1'un des constituants, les autres étant
maintenues constantes (et en conservant un temps de séjour moyen constant dans le
réacteur). Une forme de loi cinétique peut alors étre établie par évaluation/adaptation
de lois cinétiques proposées dans la littérature et comparaison avec les résultats
expérimentaux. Finalement, lorsqu’une bonne correspondance est obtenue entre la loi
cinétique et les résultats expérimentaux, une premiere estimation des parametres du

modele est proposée.

Dans la seconde étape, les parametres du modele précédemment estimés sont
ajustés par minimisation de l'erreur entre les conversions de COs et les sélectivités en
CHs; et CO prédites par un modele piston isotherme et celles obtenues
expérimentalement sur plusieurs tests entre 5 et 75% de conversion de CO,. Le modele
cinétique identifié permet de prédire, avec une précision de 20%, I'activité catalytique
du catalyseur commercial Ni/AlLOs.

Ce modele cinétique permet de modéliser 'activité initiale du catalyseur et ainsi
de prédire les performances d’un réacteur catalytique de méthanation de CO, en régime
permanent et isotherme. Une validation de ce modele dans une configuration réacteur,
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c’est-a-dire en présence de gradients de température et de concentration fait I'objet du
chapitre 5 (page 208).

Le chapitre suivant se concentre sur une étude de la désactivation hydrothermale
du catalyseur a effets séparés. L’objectif est de modéliser les effets de la température et
de 'atmosphere de vieillissement sur la perte de surface des particules métalliques ainsi
que de traiter les conséquences du frittage sur les performances catalytiques en réalisant
des tests catalytiques sur les échantillons de catalyseur vieillis en conditions
hydrothermales.
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Chapitre III

Caractérisation du frittage des
particules métalliques en conditions de
vieillissement hydrothermal et impact

sur les performances catalytiques

D’apres ’étude bibliographique et au vu des conditions de méthanation de COs
testées en réacteur (relativement haute température atteinte localement et présence de
vapeur d’eau), il est fortement probable que le frittage des particules métalliques soit
une voie importante de désactivation du catalyseur commercial Ni/Al,Os. Une étude
approfondie du frittage des particules métalliques de nickel en conditions de
vieillissement hydrothermal est présentée dans le but d’identifier une loi d’évolution de
la surface de Ni® au cours du temps. Les effets du frittage des particules métalliques sur
les performances catalytiques sont étudiés a travers des tests catalytiques sur des
échantillons de catalyseur post mortem afin de modéliser 'activité catalytique au cours

du temps sous flux réactionnel.

Dans un premier temps, des essais sont réalisés en atmosphere contrélée et en
I’absence d’oxydes de carbone afin d’écarter les autres causes de désactivation comme
les dépots de carbone par exemple. L’objectif de ces essais est de quantifier d’une part
I'influence de la température et d’autre part I'influence de I'atmosphere réactive (rapport
H>O/H,) sur la dégradation hydrothermale des particules métalliques. Les échantillons
de catalyseur ayant subi un vieillissement sont qualifiés de « vieillis » ou « post
mortem » et opposés aux échantillons de catalyseur « frais », c¢’est-a-dire n’ayant pas

subi de vieillissement.

Le frittage des particules métalliques est quantifié par des mesures de surfaces
métalliques par chimisorption d’hydrogene et Désorption en Température Programmée
(TPD-H,) sur les échantillons post mortem. Des analyses de Diffraction des Rayons X
(DRX) ainsi que de Microscopie Electronique en Transmission (MET) sont réalisées et
les tailles moyennes de particules obtenues par ces deux techniques sont confrontées a
celles obtenues par la technique de chimisorption.

Enfin, 'activité catalytique d’échantillons de catalyseur post mortem est mesurée
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dans les conditions de I’étude cinétique. Le but est de définir des parametres d’activité,
en fonction du temps de vieillissement, par comparaison entre les vitesses globales de
méthanation de CO,, de méthanation de CO et RWGS obtenues sur les échantillons
vieillis et celles obtenues dans les mémes conditions de température, pression et
composition sur le catalyseur « frais » stabilisé. Pour établir des lois de désactivation,
une relation est recherchée entre 1’évolution des surfaces métalliques au cours du temps

et I'évolution des parametres d’activité pour chaque réaction.
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III.1. Description des bancs d’essais

Deux bancs d’essais ont été utilisés pour 'étude du vieillissement hydrothermal
du catalyseur commercial Ni/Al,Os & pression atmosphérique. Le premier est situé a
I'ICPEES a Strasbourg, tandis que le second est situé au CEA Grenoble. Les essais de
vieillissement hydrothermaux ont été répartis sur les deux sites géographiques, puisque
le travail expérimental de la these était lui-méme réparti entre les deux sites.

II1.1.1. Le banc d’essais a 'ICPEES

Le banc d’essais a 'ICPEES, présenté Figure III.1, est constitué d’une zone
d’alimentation en hydrogeéne et en azote régulée par des débitmetres massiques (MFC).
De l'eau est injectée a 'aide d’une micro pompe (GILSON - Model 321322350) et est
mélangée aux gaz réactifs dans une chambre de vaporisation. Toutes les lignes de gaz
sont chauffées apres la chambre de vaporisation pour éviter la condensation de la vapeur
d’eau.

Les débits maximaux sont : 50 pL min™! pour la micro-pompe, 60 NmL min*
pour le débitmetre d’hydrogene et 30 NmL min* pour le débitmetre d’azote. Le débit
d’eau doit étre suffisant pour que la pompe ne se désamorce pas. Les débits d’hydrogene
et d’azote sont ensuite fixés pour correspondre aux ratios H-O/H, souhaités, avec un
débit total constant.

La zone de vieillissement est constituée d’'un four tubulaire, permettant de
chauffer un réacteur a la température voulue. Le réacteur utilisé est un réacteur
tubulaire en quartz de longueur 30 cm et de diametre interne d’un quart de pouce (6,35
mm). Le lit catalytique (h;; = 1,5 cm) est constitué de particules de catalyseur, sous
forme de poudre, tamisées entre 300 et 400 pm. Il est maintenu par de la laine de quartz
et localisé dans la zone isotherme du four.

Trois thermocouples sont utilisés dans ce procédé : un premier thermocouple
permet de controler la température du four, un deuxieme thermocouple permet de
mesurer la température a l'intérieur du réacteur (a environ 0,5 cm du lit catalytique),
et un troisieme thermocouple est utilisé pour controler la température de la chambre de
vaporisation (200°C).



Chapitre III
Caractérisation du frittage des particules métalliques en conditions de

124 vieillissement hydrothermal et impact sur les performances catalytiques
Pompe
H,0O Event
mélangeur t

{:‘ ] Chambre de
HQ vaporisation

condenseur

Figure III.1 — Schéma du banc d’essais de vieillissement hydrothermal a Strasbourg

II1.1.2. Le banc d’essais au CEA

Le banc d’essais au CEA Grenoble est tres similaire et est présenté Figure I11.2.
L’hydrogene est alimenté par un débitmetre massique de débit maximal 10 NL min™.
L’injection d’eau est réalisée a 'aide d’un vaporisateur-mélangeur OMICRON de débit
maximal 120 g h'.

La zone de vieillissement, quant a elle, est constituée de réacteurs en parallele,
permettant le vieillissement de trois échantillons de catalyseur a trois températures
différentes. Chaque réacteur est chauffé a I’aide d’un collier chauffant et régulé a I'aide
d’un boitier de régulation. Des demi-coquilles en acier inoxydable permettent d’adapter
le diametre des colliers chauffants (30 mm) & celui des réacteurs tubulaires en acier
inoxydable (8 mm). Le diameétre interne des réacteurs est de 6,35 mm. Le lit catalytique
(hyi = 1,5 cm) est constitué de particules de catalyseur, sous forme de poudre, tamisées
entre 300 et 400 pm.

En plus des trois thermocouples utilisés pour la régulation des colliers chauffants,
un thermocouple est utilisé pour mesurer la température au sein de chaque lit
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catalytique. Un septieme thermocouple permet de réguler la température de la chambre
de vaporisation (200°C).

>
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Figure I11.2 — Schéma du banc d’essais de vieillissement hydrothermal au CEA Grenoble

II1.1.3. Mesures de surfaces métalliques par

chimisorption d’hydrogene et TPD-H>

La chimisorption d’Hs et la TPD-H, sont deux techniques couplées permettant
de mesurer des surfaces métalliques. Dans ce travail, des échantillons de catalyseur post
mortem sont caractérisés par chimisorption d’hydrogene et TPD-H, dans le but de
confronter les deux valeurs de surfaces métalliques obtenues. L’appareil utilisé est un
Micromeritics AutoChem II.

I11.1.3.1. Réduction

L’échantillon de catalyseur est dans un premier temps réduit selon le protocole
de réduction habituellement suivi, c¢’est-a-dire avec une rampe de température égale a
5°C min! jusqu’a 300°C et maintenu 5 h & 300°C, en mélange 10% Hs/Ar (cf. page 162).
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Comme ce protocole est long a mettre en ceuvre, une étape d’activation optimisée du
catalyseur est proposée. Elle consiste a réduire I’échantillon de catalyseur avec une
rampe de 5°C min?! jusqu’a 300°C puis 30 min a 300°C, en mélange 10% H,/Ar. Les
deux protocoles d’activation ont été comparés en réalisant I'étape d’activation suivie
d'une TPR. Le Tableau III.1 présente une comparaison de la consommation d’hydrogene
lors des deux protocoles d’activation avec un palier de 5 h et avec un palier de 30 min,
ainsi que la consommation d’hydrogene lors de la TPR post-réduction. Ainsi, il est
possible de calculer la quantité de nickel réduit par I'étape d’activation, soit 42% de
nickel réduit avec un palier de 5 h contre 40% de nickel réduit avec un palier de 30 min.
Comme les deux valeurs obtenues sont tres proches, les échantillons de catalyseur sont
par la suite activés avec une rampe de 5°C min™! jusqu’a 300°C puis 30 min a 300°C, en
mélange 10% H,/N, ou 10% H,/Ar.

Tableau III.1 — Comparaison des deux protocoles d’activation du catalyseur

Réduction avec un Réduction avec un

palier de 5 h palier de 30 min
Ni réduction (mmol g') 0,73 0,77
N> TPR post réduction (mmol g') 0,97 1,08
% massique Ni° réduit 42% 40%

Il faut cependant noter que ce protocole d’activation ne permet pas de réduire
la méme quantité de nickel que I'étape d’activation proposée lors de I'étude cinétique.
En effet, seulement 40% du nickel métallique est réduit dans ces conditions, contre 55%
lors de l'activation proposée lors de 1’étude cinétique, puisque la température est
maintenue 1 h a 400°C lors du protocole d’activation avant 1’étude cinétique.
Néanmoins, pour l’étude cinétique, le catalyseur est stabilisé par des cycles en
température apres l'étape d’activation, ce qui engendre une modification de 1'état de
surface du catalyseur qui est alors différent de I’état de surface post réduction a 400°C.

I11.1.3.2. Principe de la chimisorption

La chimisorption d’H, consiste a soumettre, a température fixée, un échantillon
de catalyseur réduit, de masse connue, a des pulses d’Hs de volume d’injection connu et
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a suivre la consommation d’hydrogene. L’échantillon de catalyseur (m = 150 mg) est
tout d’abord réduit avec une rampe de température égale a 5°C min™ jusqu’a 300°C et
maintenu 30 min a 300°C, en mélange 10% Hz/Ar a 50 NmL min™. Les pulses de 10%
H,/Ar sont ensuite injectés toutes les 4,5 minutes sur I’échantillon maintenu a 50°C. 45
pulses sont dosés avec une boucle d’injection de 500 pL, équivalent a 1,59 pmol
d’hydrogene (0,03558 cm® STP d’hydrogene).

Au fur et a mesure des injections de gaz, I'hydrogene se chimisorbe sur les sites
actifs jusqu’a saturer les surfaces métalliques de ’échantillon. La quantité d’hydrogene
mesurée par le TCD lors de chaque injection est alors égale a la quantité d’hydrogene
qui n’a pas réagi avec les surfaces métalliques. Lorsque tous les sites actifs ont réagi
avec I’hydrogene injecté, la quantité d’hydrogene mesurée par le TCD lors de chaque
injection est stable et égale a la quantité d’H, contenue dans la boucle d’injection (cf.
Figure II1.3 (a)). La quantité d’hydrogene chimisorbée est alors déduite par différence
entre la quantité totale d’hydrogene injectée et la quantité qui n’a pas réagi avec les
sites actifs de I'’échantillon (Figure II1.3 (b)).
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Figure II1.3 — (a) Signal TCD des pulses d’H; obtenu lors de la chimisorption d’'H, - (b)
Quantité d’hydrogene non chimisorbée sur les sites actifs (A) et chimisorbée sur les sites (B)

1I1.1.3.3. Principe de la TPD

La TPD-H; est réalisée a la suite de la chimisorption d’hydrogene. Elle permet
de mesurer la quantité d’hydrogene qui désorbe sous flux d’argon lorsque I’échantillon
est soumis a une rampe de température. A une certaine température, la liaison entre
I'adsorbat (H:) et 'adsorbant (les sites actifs métalliques) va étre rompue. L’hydrogene
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va alors désorber, se mélanger au gaz inerte et étre envoyé au détecteur (TCD) qui
mesure la concentration du mélange de gaz (Figure II1.4 (a)). La succession de la
chimisorption d’Hs et de la TPD-H, permet de confronter les deux valeurs de surfaces

métalliques déduites des quantités d’H. adsorbées dans le premier cas et désorbées dans
le deuxieme cas.

En ce qui concerne le catalyseur commercial Ni/AlLOs « frais », la quantité
d’especes qui désorbe lors de la TPD-H,, issue de la Figure II1.4 (a) est égale a
1,31 mmol g' d’hydrogene, contre 0,092 mmol g! d’hydrogene adsorbé lors de la
chimisorption d’hydrogene présentée en Figure II1.3 (a). Comme aucune information
n’est connue sur la méthode de préparation de ce catalyseur, il est difficile de savoir a
priori son comportement sous flux d’inerte a haute température, mais il semblerait que

des especes autres que de I'hydrogene adsorbé désorbent a haute température.
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Figure II1.4 — (a) Profil de TPD-H, du catalyseur commercial Ni/Al,Os — (b) Comparaison
du profil de TPD-H, du catalyseur commercial (A) et de la désorption sous argon apres
prétraitement sous argon a 300°C (B : ligne de base a 300°C) — (C) : signal TCD retraité

Un protocole a alors été mis en place pour vérifier la désorption d’especes a haute
température. Il consiste a caractériser un échantillon de catalyseur commercial « frais »

(de masse m = 150 mg). En premier lieu, 'échantillon est soumis a une étape de

prétraitement sous flux d’inerte avec une rampe de température identique a la rampe
de I'étape de réduction (5°C min™ jusqu’a 300°C puis 30 min a 300°C). S’ensuit 1'étape
de pulses d’H,, sur un échantillon de catalyseur qui n’a donc pas été réduit. Le nickel

présent dans D’échantillon de catalyseur se présente donc sous sa forme oxydée et
I’hydrogene injecté lors des pulses a la température de 50°C ne se chimisorbe pas. Enfin,

I’échantillon est chauffé sous flux d’inerte avec la méme rampe en température que lors
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de la TPD-H.. Le signal TCD obtenu permet de décrire la désorption d’especes autres
que I'hydrogene, a haute température (> 300°C). Le signal de désorption est ensuite
normalisé a la masse de I’échantillon (Figure II1.4 (b) courbe (B)). Enfin, il est utilisé
comme « ligne de base » : ce signal est soustrait au signal de désorption obtenu lors
de la TPD-H> normalisée a la masse sur I’échantillon de catalyseur frais réduit a 300°C
(Figure II1.4 (b) courbe (A)). Ainsi, un signal retraité de TPD-H, est obtenu (Figure
IT1.4 (b) courbe (C)).

La quantité d’hydrogene désorbée, apres retraitement du signal TPD, est alors
comparable a la quantité adsorbée lors des pulses : 0,10 mmol g! contre
0,092 mmol g respectivement ce qui permet de calculer les surfaces métalliques (Ertl
et al., 2008) associées aux deux méthodes (Tableau II1.2) :

Snie = NNy, Ny ay (m? g™ II.1

n est la stoechiométrie de la réaction de chimisorption, égale a 2 dans le cas étudié ici
d’une chimisorption dissociative de H» sur Ni°, Ny, est la quantité d’hydrogene adsorbée
(désorbée), N, est le nombre d’Avogadro, a,, correspond a la surface moyenne occupée

par un atome de Ni en structure cubique face centrée pour une exposition équivalente
des plans (111), (100) et (110), soit 6,51.10% m? (Ertl et al., 2008).

Une taille moyenne de particule peut ensuite étre déduite, en supposant des
particules de forme sphérique :

_S 6V _6("/190) (m/p) TIT.2

4 S S

QUl o

wt est le pourcentage massique de métal présent dans I’échantillon égal a 5,2% apres
réduction.

Tableau II1.2 — Surface de nickel et diameétre des particules du catalyseur commercial Ni/AlOs
« frais » réduit a 300°C, calculés par chimisorption d’H, et TPD-H,

Chimisorption d'H, TPD-H, retraitée
Ny, (mmol g) 0,092 0,10
Snie® (m? g) 7,2 8,0
d (nm) 5,3 4,7
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La méthode de retraitement du signal de TPD-H, est donc validée et mise en
ceuvre sur chaque échantillon catalytique post mortem. Selon les températures de
vieillissement hydrothermal auxquelles les échantillons catalytiques ont été soumis,
différentes « ligne de base » sont utilisées pour retraiter le signal de désorption issu des
TPD-H, (Figure IIL.5). Par exemple, pour un vieillissement hydrothermal a 600°C,
I’échantillon post mortem est analysé en TPD-H, : il est tout d’abord réduit a 300°C,
soumis aux pulses d’hydrogene puis a la TPD-H,. Le signal de désorption obtenu est,
par la suite, retraité avec une « ligne de base a 600°C » : un échantillon de catalyseur
« frais » est soumis a une étape de prétraitement sous argon a 600°C, puis aux pulses
d’hydrogene, et enfin & une désorption sous argon (cf. Figure II1.5 courbe (D)).
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Figure IIL.5 — Différents signaux de « ligne de base » utilisés dans la suite pour le retraitement
des signaux de TPD-H, — (A) ligne de base a 300°C, (B) ligne de base a 450°C, (C) ligne de
base a 525°C et (D) ligne de base a 600°C

Cette méthode de retraitement du signal de TPD-H, permet donc de vérifier les

valeurs de surfaces métalliques obtenues par la méthode de chimisorption d’H.. En effet,
il existe toujours un écart entre les surfaces métalliques calculées par les deux méthodes.
Comme la précision de la méthode de retraitement du signal de TPD-H, est plus faible
que celle de la méthode de chimisorption d’hydrogene, les valeurs de surface métalliques
présentées dans la suite sont issues de calculs a partir des quantités d’H, adsorbées en
chimisorption d’Ho.
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II1.2. Présentation et résultats des essais de
vieillissement hydrothermal

Les essais de vieillissement hydrothermal ont pour objectif de quantifier
I'influence de la température et de l'atmosphere réactive (rapport H,O/H,) sur la
structure et la taille des particules métalliques dans le but d’identifier une loi d’évolution
de la surface de Ni® au cours du temps.

II1.2.1. Comparaison des deux bancs d’essais

Comme les essais de vieillissement hydrothermal ont été réalisés sur deux bancs
d’essais différents, des conditions de vieillissement identiques ont été mises en place sur
les deux bancs d’essais de maniére a comparer les échantillons de catalyseur post mortem

issus des deux bancs d’essais.

Les conditions opératoires testées sur les deux bancs sont les suivantes : des
vieillissements de 100 h, avec un rapport des compositions H-O/H, égal a 0,25 & 450,
525 et 600°C. Le vieillissement, aux trois températures, a été mis en ceuvre en parallele
sur le banc d’essais au CEA Grenoble, et successivement sur le banc d’essais a 'ICPEES
de Strasbourg.

Apres vieillissement, les surfaces métalliques ont été mesurées par chimisorption
d’hydrogene et les surfaces spécifiques ont été mesurées par des isothermes
d’adsorption/désorption d’azote. Les caractéristiques des échantillons vieillis dans des
conditions identiques, sur les deux bancs d’essais, ont été comparées. Les résultats sont
présentés Figure II1.6. Pour chaque température, I'écart entre les valeurs de surfaces
métalliques obtenues sur ’échantillon vieilli au CEA et sur celui vieilli a PICPEES est
inférieur a la précision de la mesure de surface qui est de 0,5 m? g'. Par exemple, pour
le vieillissement hydrothermal a la température de 600°C, une surface métallique égale
a 2,3 m? g! a été mesurée apres vieillissement sur le banc d’essais au CEA contre 1,9
m? g pour le banc d’essais a 'ICPEES (cf. Figure I11.6 (a)). Concernant les valeurs de
surfaces spécifiques, une surface égale a 127 m? g'! a été mesurée par un Micromeritics
ASAP 2420 sur ’échantillon vieilli au CEA, contre 126 m? g! sur I’échantillon vieilli a
I'ICPEES. De plus, les hystérésis des deux échantillons, qui renseignent sur la forme des
pores sont tres similaires (cf. Figure II1.6 (b). Ainsi, il est possible de valider la

répétabilité du vieillissement sur les deux bancs d’essais.
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Les principales différences des deux bancs d’essais sont les gaz utilisés
(H2/N2/H>0 ou Hy/H20), le débit total utilisé et les pertes de charges relatives au banc
d’essais. Il en résulte des temps de séjour différents dans le réacteur de vieillissement
d’un banc d’essais a l'autre. Il semble donc que le temps de séjour n’a pas d’influence
sur le frittage des particules métalliques et que seuls interviennent les effets de la
température et du rapport H>O/H,. Dans la suite, les résultats sont présentés
indépendamment du banc d’essais utilisé.
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Figure III.6 — Comparaison du vieillissement hydrothermal de 100 h (H.O/H. = 0,25) sur les
deux bancs d’essais (a) Mesure des surfaces métalliques de nickel des échantillons vieillis a
450, 525 et 600°C par chimisorption d’'H, — (b) Suivi des isothermes d’adsorption/désorption
de diazote et de la surface BET de ’échantillon vieilli & 600°C

II1.2.2. Essais de vieillissement thermique en atmosphere
réductrice

Dans un premier temps, I'influence de la température sur le frittage des particules
métalliques a été mesurée sur une période de 200 h a 450 et 600°C en atmosphere
réductrice (67% H./33% Ns). La Figure III.7 (a) présente les évolutions de surfaces
métalliques au cours du temps pour les deux températures de vieillissement. Aucune
évolution de la surface métallique n’est constatée en 200 h de vieillissement thermique
a 450°C. Le catalyseur commercial Ni/AlOs est donc stable thermiquement dans ces
conditions. De méme, la surface métallique est stable pendant 100 h de vieillissement a
600°C en atmospheére réductrice. Cependant, une perte de surface métallique est
observée entre 100 et 200 h de vieillissement thermique a 600°C.



III.2. Présentation et résultats des essais de vieillissement hydrothermal 133

Apres réduction du catalyseur commercial « frais » a 300°C, une surface
métallique de 7,2 m? g! a été mesurée (cf. Tableau II1.2). Il semble alors que la surface
métallique augmente entre I'étape de réduction a 300°C et 20 h de vieillissement
thermique a 450 ou 600°C (cf. Figure II1.7 (b)). Ceci est tout a fait probable puisque
I’atmosphere de vieillissement thermique est la méme que 'atmosphere de réduction.
L’échantillon de catalyseur continue donc de s’activer pendant les premieres heures de
vieillissement thermique. La vitesse d’activation est cependant inconnue, puisqu’aucune
mesure de surface métallique n’a été réalisée avant 20 h de vieillissement.

La surface métallique mesurée sur ’échantillon vieilli 20 h a 450°C est supérieure
a celle mesurée sur I’échantillon vieilli 20 h a 600°C. En effet, a 450°C, les conditions
sont favorables a une activation importante du nickel. Au contraire, a 600°C, il est
possible que le frittage des particules intervienne et ralentisse l'activation du catalyseur.
Une plus faible surface est alors mesurée sur 1’échantillon vieilli 20 h a 600°C.

T
(a) ; ! (b)
1
04 & ' 10 . -
"t —$ "t
L} ]
@ 5 @ 5
- 600°C +-600°C
450°C 150°C
O T T T T 0 T T T T
0 30 100 150 200 0 10 20 30 40 50
Temps (h) Temps (h)

Figure III.7 — Evolution des surfaces métalliques de nickel (a) au cours de 200 h de
vieillissement thermique ; (b) entre I’étape de réduction a 300°C et 20 h de vieillissement
thermique — & 450 et 600°C en atmosphére réductrice (67% Hz/33% N,) — pression
atmosphérique — Q = 75 NmL min’!

I11.2.3. Essais de vieillissement hydrothermal

Des essais de vieillissement hydrothermal ont été mis en place sur une période
de 300 h de maniere a noter 'effet du temps et de la température sur le frittage des
particules métalliques en présence d’eau (ratio H.O/H, = 0,25).
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Pour ces essais, les mesures de surfaces métalliques, a 1'état initial (t = 0), a 450
et 600°C, sont prises égales a celles en vieillissement thermique en atmosphere réductrice

sur les cent premieres heures de vieillissement.

II1.2.3.1. Analyses par chimisorption d’hydrogéne

La Figure II1.8 (a) présente la perte de surface métallique au cours de
vieillissements hydrothermaux de 300 h, a 450, 525 et 600°C, pour un rapport des
compositions H-O/H, est égal a 0,25. Il apparait, quelle que soit la température, que la
perte de surface est tres abrupte entre 0 et 20 h, modérée entre 20 et 100 h et plus faible
entre 100 et 300 h. De plus, un effet tres marqué de la température de vieillissement sur
le frittage des particules métalliques est mis en évidence. En effet, la perte de surface
métallique est de 66% pour 20 h de vieillissement & 600°C contre 40% a 450°C.
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Figure III.8 - Evolution des surfaces métalliques de nickel a 450, 525 et 600°C — a pression
atmosphérique — (a) Effet de la température au cours du vieillissement hydrothermal sur une
période de 300 h — H,O/H, = 0,25 et (b) Effet du rapport des compositions H,O/H, pour un
vieillissement hydrothermal de 100 h

D’autre part, la Figure II1.8 (b) montre 'effet de la composition de I'atmosphere
de vieillissement, et plus précisément le rapport H.O/H,, & la pression atmosphérique,
pour des vieillissements de 100 h a 450, 525 et 600°C dans la gamme [0,15 — 1]. La
encore, 'effet tres marqué de la température est mis en évidence, tandis que 'effet du
ratio H-O/H, est moins marqué.

La Figure II1.9 présente quant a elle l'effet du rapport H.O/H, pour un
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vieillissement de 20 h a 600°C dans la gamme [0,25 — 3,20]. Une loi puissance semble
pouvoir décrire I’évolution de la surface métallique.
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Figure II1.9 — Effet du rapport des compositions H,O/H, pour un vieillissement hydrothermal
de 20 h a 600°C — Comparaison avec une tendance en loi puissance

I11.2.3.2. Analyse des isothermes d’adsorption et désorption
d’azote

Au cours du frittage, les évolutions de surfaces spécifiques ont été mesurées avec
des isothermes d’adsorption et de désorption d’azote sur les échantillons de catalyseur
post mortem. La surface BET est calculée par le modele de Brunauer, Emmett et Teller
(Brunauer et al., 1938) et la taille moyenne de pores est calculée grace a la théorie BJH
(Barrett, Joyner et Halenda (1951)). L’appareil utilisé est un Micromeritics ASAP 2420.

La Figure II1.10 (a) présente une comparaison des tendances de perte de surfaces
métallique et spécifique pour les échantillons vieillis a 600°C, en conditions
hydrothermales (H:O/H, = 0,25). Une perte de surface spécifique de 40% est mise en
évidence entre 0 et 20 h de vieillissement a 600°C, tandis que la surface est stable a 50%
de la valeur initiale entre 100 et 300 h de vieillissement. Il semblerait que les tendances
de perte de surfaces métallique et spécifique soient liées. Néanmoins, la perte de surface
métallique au cours du temps ne suffit pas a expliquer la tendance de perte de surface
spécifique. Ainsi, en plus d’observer un frittage des particules métalliques, on assiste a
un frittage du support au cours du vieillissement hydrothermal qui peut étre lié par
exemple a la fermeture de certains pores.

La Figure II1.10 (b) présente une comparaison entre les évolutions de taille
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moyenne des particules métalliques et de taille moyenne de pores pour les échantillons
vieillis & 600°C, en conditions hydrothermales (H.O/H, = 0,25). Il apparait que la
croissance de la taille des pores est similaire a celle des particules métalliques. Cela
suppose que les pores du catalyseur ont tendance a s’agrandir dans les mémes
proportions que les particules métalliques. Néanmoins, ces résultats sont a relativiser
puisque les tailles de particules métalliques sont estimées a partir des mesures de
surfaces obtenues par chimisorption d’hydrogene en faisant 'hypothese de particules
sphériques.

Les incertitudes de mesure sont les suivantes : 0,5 nm pour les tailles moyennes
de particules métalliques et tailles moyennes de pores ; 0,5 m? g! pour les mesures de
surfaces métalliques et 1 m? g pour les mesures de surface BET.
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Figure II1.10 — (a) Comparaison des évolutions de surfaces métalliques et surfaces BET ; (b)
Comparaison des évolutions de tailles moyennes de particules métalliques et de tailles
moyennes de pores au cours du vieillissement hydrothermal a 600°C — HO/H. = 0,25

I11.2.3.3. Analyses par Diffraction des Rayons X (DRX)

Des analyses de diffraction des rayons X (DRX) ont été réalisées sur un appareil
Bruker D8 Advance équipé d’une source au cuivre et muni d’un détecteur a photodiode
Lynxeye.

Les phases cristallines constituant I’échantillon ont pu étre mises en évidence en
Figure III.11. Les phases présentes sont le nickel métallique cfc (Fiche 03-065-2865), par
les trois raies de diffraction correspondant aux plans cristallographiques (111), (200) et
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(220) ; l'alumine y cfc (Fiche 00-010-0425) par les raies de diffraction correspondant
aux plans cristallographiques (400) et (440) et le spinelle NiALO, cfc (Fiche 00-010-
0339), par la raie de diffraction du plan cristallographique (400) qui se superpose a celle
de I'alumine.

La croissance des cristallites de nickel au cours du vieillissement a 600°C est
visible en Figure IIL.11 (a) sur les trois raies de diffraction correspondant aux plans
cristallographiques du nickel. Cependant, cette croissance reste assez faible.

L’augmentation du rapport des compositions H>O/H,, pour une durée de
vieillissement de 20 h a 600°C, semble favoriser la croissance des cristallites (cf. Figure

ITI.11 (b)). La encore cependant, cette croissance est assez faible.
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Figure II1.11 — Evolution des diffractogrammes obtenus par analyse DRX des catalyseurs
vieillis en conditions hydrothermales & 600°C — (a) avec la durée de vieillissement pour un
rapport des compositions H,O/H, égal a 0,25 ; (b) lors de I'augmentation du rapport H.O/H»
pour un vieillissement de 20 h

Un diametre moyen de cristallites est calculé par la formule de Debye-Scherrer,
a partir du plan cristallographique du nickel métallique (200) :

d = kA 1.3
=
PBcosO

k est un facteur adimensionnel égal a 0,89 ; A est la longueur d’onde du faisceau
incident égale & 1,5406 A ; B est la largeur & mi-hauteur de la raie de diffraction
(exprimée en radian) et 8 est 'angle de Bragg (la position angulaire du maximum de la

raie de diffraction est repérée par la position 26).
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Peu de variation de la taille des cristallites est observée en Figure III.12 par
comparaison avec 1’évolution des tailles moyennes de particules métalliques prédites par
la chimisorption d’Hs,. De plus, les valeurs de taille des cristallites de nickel calculées
par la formule de Debye-Scherrer sont proches de la limite de validité de la formule
(environ 5 nm). Il est probable qu’aucune évolution notable de la taille des cristallites
ne se produise entre 0 et 100 h de vieillissement a 600°C.

Les résultats de DRX obtenus peuvent tout de méme étre utilisés pour supposer
un mécanisme de frittage. Le mécanisme de vieillissement d’Ostwald supposerait une
croissance des cristallites similaire a celle observée pour les tailles moyennes de particules
métalliques puisque la croissance intervient au niveau atomique. Au contraire, un
mécanisme de migration des petites particules et coalescence peut supposer que la taille
des cristallites n’évolue pas, et que seule évolue la taille de I'agglomérat de cristallites,
au détriment de la dispersion métallique. Il est alors possible de supposer que le
mécanisme de frittage qui intervient dans les conditions testées ici (vieillissement
hydrothermal de 100 h a 600°C avec H-O/H; = 0,25) est un frittage par migration des
particules et coalescence.
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Figure I11.12 — Comparaison de I’évolution des tailles moyennes de particules métalliques et des
tailles de cristallites au cours du vieillissement hydrothermal a 600°C — H.O/H, = 0,25

I11.2.3.4. Analyses par Microscopie Electronique en Transmission

Des images de Microscopie Electronique en Transmission (MET) sont effectuées
de maniere a établir une distribution de tailles de particules métalliques pour quelques
échantillons de catalyseur post mortem issus du vieillissement hydrothermal. Pour
chaque image de microscopie, la taille d’une particule métallique est moyennée a partir
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des mesures de sa taille dans deux directions orthogonales. Un échantillonnage dune
trentaine de particules est compté pour obtenir une distribution de tailles.

Les catalyseurs post mortem concernés sont issus du vieillissement hydrothermal
a 600°C, avec un rapport des compositions HoO/H, égal a 0,25 a différentes durées de
vieillissement : 20 ; 43 ; 100 et 300 h (cf. Figure II1.13). Le comptage est représenté en
histogramme tandis qu'une distribution de taille log-normale est tracée pour
comparaison. Une assez bonne adéquation avec la loi log-normale est mise en évidence
pour 20 et 100 h de vieillissement (cf. Figure II1.13 (a) et (¢)). L’image de microscopie
en transmission de 1’échantillon de catalyseur vieilli 43 h manque légérement de
contraste (Figure II1.13 (b)), tandis que I'image de celui vieilli 300 h (cf. Figure II1I.13
(d)) est moins nette que les trois autres images, ce qui a pu fausser les mesures de tailles.

Figure II1.13 — Images de Microscopie Electronique en Transmission et distributions de tailles
de particules associées — comparaison d’une représentation en histogramme issue du comptage
et loi log-normale associée aux mesures de tailles— échantillons de catalyseur vieillis & 600°C,
H,O/H, = 0,25 : (a) 20 h ; (b) 43 h ; (c) 100 h et (d) 300 h
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Les résultats obtenus sont confrontés aux tailles moyennes de particules
métalliques déduites des analyses par chimisorption d’Hs (Figure I11.14). Les incertitudes
de mesure sont de 0,5 nm. Une bonne correspondance est obtenue entre les tailles
moyennes déduites des analyses par chimisorption d’Hs et les tailles moyennes mesurées
sur les images de microscopie en transmission entre 20 et 100 h de vieillissement
hydrothermal. Cela permet de valider I’hypotheése de particules sphériques émises lors
du calcul de la taille moyenne de particules a partir des mesures de surfaces métalliques.
Il est cependant constaté que les tailles moyennes de particules mesurées par microscopie
en transmission sont sous-estimées par rapport a celles calculées par chimisorption
d’hydrogene. Il semble aussi que 1’écart entre les deux mesures s’accentue avec la durée

de vieillissement.
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Figure III1.14 — Comparaison des tailles moyennes de particules métalliques calculées a partir
des analyses par chimisorption d’H, et estimées a partir des images TEM pour un vieillissement
hydrothermal de 300 h a 600 °C — H.O/H, = 0,25

I11.2.3.5. Conclusion de I’étude

Les mesures de chimisorption d’H, permettent d’estimer une surface métallique
sur un échantillon de catalyseur supporté. Une taille moyenne de particules peut étre
déduite de la mesure de la surface métallique en faisant une hypothese sur la forme de

la particule (une forme sphérique dans le cas présenté).

Les surfaces métalliques calculées a partir de la chimisorption d’hydrogene sur le
nickel, sont confrontées aux surfaces métalliques calculées a partir de la TPD-H,. La
perte de surface métallique au cours du vieillissement hydrothermal s’accompagne d une

perte de surface spécifique liée au frittage du support.
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Des analyses par DRX ont mis en évidence une certaine stabilité de la taille des
cristallites au cours du frittage qui peut étre signe d’un frittage par migration des
particules et coalescence. Une perte de surface et de dispersion métallique est alors
observée tout en conservant la méme taille de cristallites de nickel au cours du temps.

Enfin des images de microscopie en transmission permettent de vérifier les tailles
moyennes de particules métalliques calculées a partir des analyses par chimisorption
d’hydrogene.

La confrontation des différentes techniques d’analyses permet de s’assurer des
mesures de surfaces métalliques réalisées, puisque ces dernieres vont étre utilisées pour
établir une loi de décroissance de surface métallique au cours du temps.

II1.3. Détermination d’une loi de décroissance de
surface métallique

Dans cette partie, I'expression d’une loi de décroissance de surface métallique au
cours du temps est recherchée. D’apres I’étude précédente, la perte de surface métallique
au cours du temps dépend de la température et du rapport des compositions H:O/H: a
la pression atmosphérique.

Différents modeles de frittage des particules métalliques ont été proposés dans la
littérature (cf. page 75). Le modele empirique de loi puissance généralisée (GPLE —
Equation 1.56), proposé par Fuentes (1985), est largement utilisé dans le cas d’un ordre
2 (m = 2) pour représenter et prédire la désactivation des catalyseurs par frittage
(Bartholomew, 1993; Sadeqzadeh et al., 2012; Sehested et al., 2001).

Dans ce travail, une adaptation de cette loi est proposée pour tenir compte de
'effet du rapport H:O/H, de 'atmosphere de vieillissement :

S() 2
_d( /So) e ex (_ Easmt) Pry0\" () Seq I11.4
ac om0 SPAT TR NP ) Use S,

La constante de frittage, Kgine o, est définie a partir de la constante de frittage

déterminée a la température de référence Kgipprer :
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Ea i t
ksint,O = ksint,ref €xp (RT?:;) II1.5

Dans la suite, il est proposé d’identifier, a la température de référence de 600°C,
les parametres de cette loi, c’est-a-dire la constante de frittage kginerer, 1'énergie
d’activation, Edgjn;, 'exposant p et la surface a I'équilibre S.,. Pour cela, 1'équation
[I1.4 est intégrée numériquement puis une minimisation des moindres carrés est effectuée
entre les résultats expérimentaux de perte de surfaces métalliques mesurées par
chimisorption d’hydrogene et la loi modélisée. Les points expérimentaux utilisés pour
Iidentification sont les mesures de perte de surfaces métalliques entre 0 et 300 h a 450,
525 et 600°C pour un rapport des compositions H-O/H, égal & 0,25, présentés Figure
II1.8 (a), et les mesures de perte de surfaces métalliques en fonction du rapport des
compositions a 450, 525 et 600°C pour 20 et 100 h de vieillissement présentés Figure
IT1.9 et Figure IIL.8 (b) respectivement.

Néanmoins, pour identifier cette loi, il est nécessaire de connaitre la surface
initiale de métal, Sy, qui est indépendante de la température. Il a été mis en évidence
précédemment qu’apres réduction a 300°C (protocole de réduction habituel en réacteur),
le catalyseur continuait de se réduire sous flux Ho>-Ns, jusqu’a 13,7 m? g' en 20 h a
450°C et jusqu’a 10 m? gt en 20 h a 600°C. De plus, en 20 h sous flux H>-H-O a 450°C,
avec un rapport des compositions H-O/H, égal a 0,25, la surface métallique de nickel
est de 9 m? g''. Une surface initiale supérieure a 9 m? g doit donc étre utilisée pour la
loi de perte de surface métallique, de maniére & avoir un rapport S/Sy < 1 apres quelques

heures de vieillissement.

L’influence de la valeur de la surface métallique initiale sur I'identification des
parametres de la loi a été vérifice Figure II1.15 grace a une étude de sensibilité de la
surface initiale dans la gamme [10,0 — 13,5] m? g sur les parametres kginerer; Eaq 3 p
et Sgq/So- Leffet de la surface métallique initiale est nulle sur I'identification de S,,/So,
et tres faible sur les valeurs de p, d’énergie d’activation, et de constante cinétique de
référence. Une surface métallique initiale égale a 10,0 m? g' est donc choisie pour
I'identification de la loi de frittage.
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Figure III.15 — Etude de sensibilité de la surface métallique initiale sur la valeur des

parametres identifiés : (a) p et Seq/So ;5 (b) Eag et kgyer

La Figure II1.16 expose une comparaison entre les pertes de surfaces métalliques
expérimentales et celles modélisées par la loi au cours de 300 h de vieillissement
hydrothermal avec un rapport des compositions H-O/H, égal a 0,25 & 450, 525 et 600°C
(a) ; ainsi que pour différents rapports de compositions H-O/H, en 100 h de
vieillissement hydrothermal a 450, 525 et 600°C (b) et en 20 h de vieillissement
hydrothermal & 600°C (c).
températures. De plus, la constante cinétique est correctement modélisée par une loi
d’Arrhenius (cf. Figure II1.16 (d)). Les parametres identifiés de la loi de perte de surface

Une tres bonne adéquation est obtenue aux trois

métallique sont présentés en Tableau III.3.

Tableau II1.3 — Identification des parametres de la loi de frittage pour une surface métallique

initiale de 10 m? g!

ksint,ref (hfl)
0,32

Eagine (kJ mol?)
126

Seq/SO
0,19

So (m? g") %
10 0,63
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Figure II1.16 — Comparaison entre les pertes de surfaces métalliques expérimentales (points) et
modélisées (lignes continues) — incertitude sur la mesure de S/Sy = +/- 0,05 m g': (a) au cours
de 300 h de vieillissement hydrothermal — HO/H, = 0,25 a 450, 525 et 600°C ; (b) en 100 h
de vieillissement hydrothermal avec différents rapports H.O/H, a 450, 525 et 600 ; (c) en 20 h
de vieillissement hydrothermal & 600°C avec différents rapports H.O/H, — (d) Modélisation de
la constante cinétique de frittage par une loi d’Arrhenius

III.4. Tests catalytiques des échantillons de
catalyseur post mortem

Une loi de frittage est établie et caractérise la perte de surface métallique au
cours de 300 h de vieillissement hydrothermal entre 450 et 600°C pour une gamme de
rapports H.O/H, comprise entre 0 et 3,20, a la pression atmosphérique. Dans le but de
relier la perte d’activité du catalyseur au cours du temps a sa perte de surface métallique,
des essais de performances de catalyseur post mortem ont été réalisés.
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II1.4.1. Présentation des essais catalytiques

Les tests catalytiques mis en place pour caractériser 1'activité d’échantillons de
catalyseur post mortem sont identiques a ceux réalisés pour 1’étude cinétique et sont
réalisés sur le méme banc d’essais (détaillé page 86). Le but est de pouvoir comparer les
vitesses globales 7¢co, meths Tco metn €6 Trwes de chaque échantillon post mortem avec les
vitesses globales obtenues sur le catalyseur « frais » dans les mémes conditions
opératoires (température, pression, débit). Les tests catalytiques ont été réalisés sur les
échantillons de catalyseur post mortem, broyés et tamisés entre 125 et 250 pm, issus du
vieillissement thermique de 20 h a 600°C sous flux d’hydrogene et des vieillissements
hydrothermaux a 600°C, avec un rapport H-O/H, égal a 0,25 pour des durées de
vieillissement de 20 , 43, 100 et 300 h.

Comme les échantillons de catalyseurs post mortem se sont partiellement ré-
oxydés au contact de l'air a température et pression ambiante apres les tests de
vieillissement, une étape de réduction est donc réalisée avant les tests catalytiques. Elle
consiste en une rampe de température de 5°C min™ jusqu’a 400°C, en mélange Hy/N> a
16 NmL min? (sans palier de température).

Chaque échantillon de catalyseur post mortem est ensuite testé entre
2,20 10° ht et 1,46 10° h* a 350 et 400°C, a pression atmosphérique, en conditions de
méthanation de CO, stoechiométriques (H,/CO, : 4/1) et en présence d'un étalon
interne, N», de composition molaire égale a 10% de celle du total des réactifs :

- Lot 1: 2 mg de catalyseur post mortem dilué dans du SiC (¥ =25),
Qv = (82,5 - 55— 27,5) NmL min*

- Lot 2 : 10 mg de catalyseur post mortem dilué dans du SiC (¥ =5),
Qx = (82,5 - 55 - 27,5) NmL min

II1.4.2. Modélisation d’un réacteur piston isotherme

La modélisation d’un réacteur piston isotherme a été réutilisée (cf. page 113)
pour déterminer les parametres d’activité aco, metn(t); Aco metn(t) et agwgs(t), associés a
chaque réaction. Ces parametres d’activités sont définis comme le rapport entre la
vitesse globale au temps t et la vitesse globale initiale du catalyseur frais dans les mémes
conditions de température, pression et compositions. En supposant que seules les
constantes cinétiques évoluent au cours du temps, les parametres d’activité se
définissent comme le rapport des constantes cinétiques apparentes a la température T
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entre le temps t et ’état initial.

rCOZmeth (t» T, pi) _ k,COZmeth (t' T) I11.6
Tco,meth (t=0T,p) k,COZmeth (t=0,T)

Aco, meth ) =

a (t) = 7co meth (6T, Pp) _ k'cometn (£, T) TIL7
Cometh Tco meth (t =0,T, pi) k,CO meth (t =0, T)

Gewes(t) = TRWGS (_t' T,p:) _ ,k’RWGS (_t: T) T1L.8
Trwes 6 =0,T,p;)  k'rwes (6 =0,T)

La méthodologie d’ajustement des constantes cinétiques apparentes est la méme
que celle explicitée en page 114, avec la contrainte de déterminer chacun des trois
parametres d’activité au temps t indépendamment de la température de ’essai
catalytique (350 et 400°C).

La Figure III.17 reproduit les conversions de CO- et les sélectivités en CHy et
CO expérimentales et modélisées pour chaque échantillon de catalyseur post mortem
testé a 350 et 400°C. Les valeurs modélisées a 'aide du réacteur piston isotherme sont
tres proches des valeurs expérimentales obtenues, a I'exception de la Figure I11.17 (b),
(d) et (f) pour les masses équivalentes de catalyseurs élevées (> 10 mg).

La Figure II1.17 (b), (d) et (f) correspond aux résultats des tests catalytiques a
400°C des échantillons de catalyseurs post mortem vieillis 20 h sans eau et 20 et 43 h
avec un rapport H.O/H, égal a 0,25 respectivement. Concernant les masses équivalentes
supérieures a 10 mg, les conversions de CO,; modélisées sont systématiquement sous
estimées par rapport aux valeurs expérimentales. Comme la réaction est exothermique,
il est possible que I’hypothése d'un écoulement piston isotherme ne soit pas valable pour
les masses équivalentes importantes et que les écarts de température au sein du lit
catalytique ne soient pas négligeables. Les points expérimentaux compris dans la gamme
de masse équivalente [12-36] mg & 400°C n’ont donc pas été pris en compte lors de la
détermination des parametres d’activité pour les échantillons vieillis 20 h sans eau et 20
et 43 h avec un rapport H-O/H, égal a 0,25.

Le Tableau III.4 rassemble les parametres d’activités déterminés pour chaque
réaction pour les échantillons de catalyseurs post mortem vieillis entre 0 et 300 h a
600°C. Il apparait que les parametres d’activités sont supérieurs a 1 pour les trois
réactions dans le cas de I’échantillon vieilli 20 h sous flux d’hydrogene. En effet, comme
il a été vu précédemment (cf. 132) cet échantillon est activé sous hydrogene a la
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température de 600°C, ce qui permet probablement d’augmenter sa surface métalliques
jusqu’a 10 m? g', et lui confererait donc une activité catalytique bien supérieure a
I’échantillon frais stabilisé. Il est mis en évidence que la réaction de méthanation de CO.
est tres rapidement affectée par la perte de surface métallique puisque le parametre
d’activité diminue de 60% entre I'état de référence pour lequel la surface métallique est
égale & 10 m? g' et 20 h de vieillissement hydrothermal a 600°C. Au contraire, les

réactions de méthanation de CO et RWGS ne sont pas si rapidement affectées.

Tableau II1.4 — Evolution des parametres d’activité au cours du vieillissement hydrothermal a
600°C — H.O/H, = 0,25

t (h) Aco, meth  Acometh  ARWGS Swie
20 h (sans eau) 1,65 1,45 1,97 10,0
20 h 0,64 0,97 1,16 4,0
43 h 0,55 0,87 1,07 3,7
100 h 0,33 0,72 0,65 29
300 h 0,11 0,45 0,18 1,7
t (h) 350°C 400°C
100% 100%
(a) ) (b)
80% 1 ® conversion de CO2 80% 1
A sélectivité en CH4
20 h 60% - sélectivité CO . 60%

(Sans 40% 40% A ® conversion de CO2
eau) b A sélectivité en CH4
: 20% - 5 20% 1 sélectivité en CO

0% T T T 0% T T T
Q0 0,01 0,02 0,03 0,04 4] 0,01 0,02 0,03 0,04
masse équivalente (g) masse équivalente (g)
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60% A sélectivité en CH4 %
sélectivité en CO
20 h 40% 40% ® conversion de CO2
A sélectivité en CHA
20% 5 / 20% sélectivité en CO
0% T T T 0% T T
0,01 0,02 0,03 0,04 0,01 0,02 0,03 0,04
massc équivalente (g) massc équivalente (g)
100% 100%
(e) ®
80% 80%
@ conversion de CO2 4
60% 4 sélectivité en CH4 60% g
stlectivité en CO /
43 h 0% 0%
® conversion de CO2
/ 4 sélectivité en CH4
20% - 20% sélectivité en CO
U% T T T D% T T T
0,01 0,02 0,03 0,04 0 0,01 0,02 0,03 0,04
massc équivalente (g) masse équivalente (g)
100% 100%
(g) (h) A
80% 80%
® conversion de CO2
@ conversion de CO?2 A sélectivité en CH4
60% A sélectivitd en CHA 60% sélectivité en CO
sélectivité en CO
100 h | % 0% / .
)
e
20% e 20%
/ :
0% T T T 0% r T T
0,01 0,02 0,03 0,04 0 0,01 0,02 0,03 0,04

massc équivalente (g)

masse équivalente (g)
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80% - . 80% A
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Figure II1.17 - Comparaison des conversions de CO; et sélectivités en CHy et CO expérimentales
(points) et modélisées (ligne continue) par un réacteur piston isotherme a 350 et 400°C -
H,/CO;/N. = 73/18/9, Qx, wa = 27,5ml (STP) min' — muae = 10 mg — pour des échantillons de
catalyseurs vieillis en conditions hydrothermales & 600°C H,O/H, = 0 — 20 h et H,O/H, = 0,25 —
20 ;43 ; 100 et 300 h

Lorsque les parametres d’activité ont été établis, les réacteurs pistons isothermes
des échantillons vieillis a 600°C, pendant 20 h sous flux d’hydrogene et pendant 20 et
43 h avec un rapport H.O/Hs égal a 0,25 sont alors modélisés avec des températures
plus élevées dans la gamme de masses équivalentes comprises entre 12 et 36 mg. Une
température de 430°C est testée numériquement pour I’échantillon vieilli 20 h sous flux
d’hydrogene et des températures de 420 et 410°C sont testées numériquement pour les
échantillons vieillis 20 et 43 h respectivement avec un rapport H.O/H, égal a 0,25. Les
écarts entre les valeurs de conversion expérimentales et celles modélisées sont alors tres
faibles (cf. Figure II1.18).
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Figure II1.18 — Comparaison des conversions de CO, et sélectivités en CHy et CO
expérimentales (points) et modélisées (ligne continue) par un réacteur piston isotherme : (a)

a 400 et 430°C ; (b) a 400 et 420°C et (c) a 400 et 410°C — H,/CO./N, = 73/18/9,
Qn.rea = 27,5ml (STP) min — myene = 10 mg — pour des échantillons de catalyseurs vieillis
en conditions hydrothermales & 600°C — (a) 20 h avec HoO/H> =0 ; (b) 20 h et (c) 43 h avec
H:O/H, = 0,25

I11.4.3. Etablissement de lois d’activité pour chaque
réaction étudiée

L’objectif est de relier I’évolution de lactivité catalytique déterminée
précédemment sur les échantillons de catalyseurs post mortem issus du vieillissement
thermique de 20 h sous hydrogene et des vieillissements hydrothermaux de 20 — 300 h
a 600°C avec un rapport des compostions H-O/H, égal a 0,25 & I’évolution des surfaces

métalliques au cours du vieillissement. Pour cela, il est nécessaire que les échantillons
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se situent dans le méme état d’activation, que ce soit avant la mesure de surface
métallique ou avant les tests catalytiques.

Or, les mesures de surfaces métalliques par chimisorption d’hydrogene et TPD-
H, ont été réalisés sur des échantillons de catalyseur post mortem réactivés avec une
rampe de température de 5°C min! jusqu’a 300°C et maintenu pendant 30 min & 300°C,
tandis que les échantillons (vieillis dans les mémes conditions) ont été réactivés in situ
avant les tests catalytiques avec une rampe de 5°C min™ jusqu’a 400°C sans palier de
température.

La surface métallique d’'un échantillon post mortem (vieilli 100 h & 600°C) est
alors mesurée aprés une étape de réduction avec une rampe de température de
5°C min! jusqu’a 400°C sans palier de température et comparée a la mesure de surface
obtenue avec une réduction du méme échantillon a 300°C et un maintien de la
température a 300°C pendante 30 min. Le Tableau IIL.5 résume les informations
obtenues dans le cas des deux réductions. Les surfaces métalliques mesurées sont tres
proches. Il est alors admis dans la suite que les deux protocoles de réduction conduisent

bien a générer la méme surface métallique.

Tableau III.5 — Mesure de surface métallique d’un échantillon post mortem vieilli 100 h a 600°C
avec un rapport des compostions H,O/H, égal a 0,25 apres deux étapes de réduction

Réduction 300°C Réduction 400°C

+ 30 min palier (sans palier)
tité Hs g
Qua/n i e. 2 consommeée 0.415 0,408
en réduction (mmol g')
tité Hs g
Quantité Hy consommée 00292 0,0286
en pulses (mmol g')
Sxie (m? g?) 2.3 22

La Figure II1.19 présente 1’évolution des parametres d’activité déterminés pour
les trois réactions en fonction de I’évolution des surfaces métalliques rapportées a la
surface initiale de nickel métallique égale a 10 m? g!. Des relations linéaires sont
obtenues entre les parametres d’activité et le rapport S/So. Une rupture de pente est
visible pour une surface métallique égale a 4 m? g'. Néanmoins, la zone de surface
métallique d’intérét se situe dans la gamme [5-10] m? g, puisque c’est dans cette gamme
qu’évoluent les surfaces métalliques au sein du réacteur de méthanation. Il est donc
possible d’établir des lois d’activité, s’exprimant comme des relations linéaires pour les
trois réactions, fonctions des surfaces métalliques et valables dans la gamme de surface
métallique [5-10] m? g
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Figure III1.19 — Evolution des parametres d’activité de chaque réaction avec le rapport des

surfaces S/Sy

Dans la zone de surface métallique d’intérét, les lois d’activité sont les suivantes :

aco,metn(t) = 1,72 S(t)/So — 0,0741 I11.9
Aco metn(t) = 0,874 S(t)/S, + 0,583 I11.10
agwes(t) = 1,40 S(t)/Sy + 0,570 I11.11

En raison des ruptures de pente apparaissant dans le cas de la méthanation de
CO et RWGS, seulement trois points expérimentaux sont utilisés pour la détermination
des lois d’activité de ces réactions. Il aurait été intéressant de réaliser des tests d’activité
sur des échantillons de catalyseurs post mortem vieillis & 450°C, puisque les surfaces
métalliques associées évoluent entre 9 et 6 m? g' entre 20 et 300 h de vieillissement

avec un rapport de composition H,O/H, = 0,25.

III.5. Conclusion du troisieme chapitre

Le frittage des particules métalliques est caractérisé expérimentalement dans ce
chapitre sur des essais découplés de tout autre type de désactivation du catalyseur. Des
tests a effets séparés permettent de noter d’une part 'influence de la température et
d’autre part linfluence de D'atmosphére réactive (via le rapport des compositions
H,O/H, a pression atmosphérique) sur la dégradation hydrothermale des particules

métalliques.
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Des mesures de surfaces métalliques permettent de suivre ’évolution du frittage
de Ni°. Ces mesures sont effectuées par chimisorption d’hydrogene, et vérifiées par TPD-
H,. Les tailles moyennes de particules déduites des mesures de surfaces métalliques (en
supposant des particules de forme sphérique) sont du méme ordre de grandeur que les
tailles moyennes estimées par microscopie électronique en transmission. L’évolution des
surfaces métalliques au cours du temps est similaire a celle de la surface spécifique
mesurée par des isothermes d’adsorption/désorption de diazote.

Les mesures de DRX ne permettent pas de mettre en évidence une croissance
des cristallites de nickel au cours du temps. En effet, les tailles des cristallites de nickel,
calculées par la formule de Debye-Scherrer, restent relativement proches de la limite de
validité de la formule (environ 5 nm). Il est alors possible de supposer que le mécanisme
de frittage n’est pas celui d’un vieillissement d’Ostwald. Ce dernier suppose la croissance
des cristallites par migration d’atomes d’une petite cristallite vers une plus grosse. Un
mécanisme de frittage par migration des petites particules et coalescence de celles-ci
parait plus probable. La formation d’agglomérats de cristallites engendre alors une perte
de surface métallique sans que la taille des cristallites n’augmente.

Une loi d’évolution de la surface de Ni° est identifiée au cours du temps. Cette
loi dépend de la température et des compositions de 'atmosphere locales. Grace a des
mesures d’activité catalytique sur des échantillons de catalyseur post mortem, des
parametres d’activité sont exprimés au cours du temps, pour chaque réaction étudiée.
Ils sont obtenus par comparaison entre les vitesses globales de méthanation de CO., de
méthanation de CO et de RWGS de chaque échantillon post mortem et celles obtenues
dans les mémes conditions opératoires (température, pression, débit) avec le catalyseur
« frais » stabilisé. Une relation linéaire est alors proposée entre chaque parametre
d’activité précédemment déterminé au temps t et la surface métallique mesurée a t,
valable dans la gamme de surface métallique [5 — 10] m? g

Une étude expérimentale de la désactivation en réacteur milli-structuré a lit fixe
est proposée dans le chapitre suivant. L’objectif est de quantifier la perte d’activité
catalytique en fonction des conditions opératoires testées. De plus, des préléevements
d’échantillons catalytiques, le long de l'axe du réacteur, pour différentes durées de
vieillissement, permettent de caractériser le vieillissement dans deux dimensions (axiale

et temporelle).
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Chapitre IV

Etude expérimentale de la désactivation

g

du catalyseur a 1’échelle d’un réacteur

milli-structuré a lit fixe

Ce chapitre présente les résultats de I'étude expérimentale de la désactivation
du catalyseur commercial a 1’échelle d’un réacteur milli-structuré a lit fixe. Dans un
premier temps, le but de I'étude du vieillissement du catalyseur en conditions réactives
est de connaitre la perte d’activité du catalyseur, sur plusieurs centaines d’heures, en
termes de taux de conversion de CO,pour différentes conditions opératoires. En effet,
au cours du vieillissement, la sélectivité en méthane n’évolue pas et reste proche de
100%.

L’évolution temporelle du profil de température le long du lit catalytique est
mesurée sur un vieillissement de 1000 h, a I'aide d’un réacteur milli-structuré finement
instrumenté en thermocouples le long de 'axe du réacteur.

Dans un second temps, ces essais permettent de vérifier, par des prélevements
de catalyseur post mortem et analyses de ces échantillons, que la cause principale de
désactivation du catalyseur en réacteur est le frittage thermique des particules
métalliques. Pour cela, les prélevements de catalyseurs sont réalisés le long de 'axe du
réacteur ; pour différentes durées de vieillissement, a conditions opératoires fixées. Les
échantillons post mortem sont caractérisés par chimisorption d’hydrogene, TPD-H; et
adsorption d’azote. Quelques analyses thermogravimétriques ont été réalisées pour
caractériser la présence de dépots carbonés. Enfin, des tests catalytiques, en réacteur
piston isotherme, sur les échantillons de catalyseur post mortem, permettent de vérifier
la validité des lois d’activité introduites dans le Chapitre III.
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IV.1. Description des bancs d’essais et des
réacteurs milli-structurés

La désactivation du catalyseur commercial a 1’échelle d’un réacteur milli-
structuré a été étudiée sur deux bancs d’essais avec des finalités différentes : le banc
d’essais BANJO et le banc d’essais SYDGAHR.

Le banc d’essais BANJO est utilisé pour observer leffet des conditions
opératoires (température, pression) sur plusieurs centaines d’heures de vieillissement du
catalyseur commercial. Ce banc d’essais permet de suivre le vieillissement de trois
réacteurs milli-structurés en parallele, de maniere a échelonner le vieillissement ainsi
que les prélevements d’échantillons de catalyseur post mortem nécessaires a la validation
de la voie de désactivation principale en réacteur.

Le banc d’essais SYDGAHR est utilisé lors d’un vieillissement de 1000 h avec
un réacteur milli-structuré finement instrumenté en thermocouples, de maniére a suivre

I’évolution temporelle du profil de température le long du lit catalytique.

IV.1.1. Le banc d’essais BANJO
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Figure IV.1 — Schéma du procédé BANJO

L’alimentation du banc en hydrogene et dioxyde de carbone est réalisée a 'aide
de débitmetres massiques (MFC), tandis qu'un débitmetre a bille est utilisé pour
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lalimentation de 'argon. La faible précision de ce dernier est tolérée puisque 'argon
n’est employé que lors de I'étape de I'activation du catalyseur in situ. Trois débitmetres
a bille permettent ensuite d’équilibrer les débits dans les trois réacteurs-échangeurs milli-
structurés en parallele (cf. Figure IV.1 et Figure IV.2). Un thermorégulateur LAUDA
est utilisé pour réguler la température du fluide caloporteur (huile : DW-Therm HT).

A la sortie de chaque réacteur, les lignes de gaz sont chauffées a I’aide de cordons
chauffants et calorifugées pour éviter la condensation de I'eau. Le gaz est ensuite refroidi
dans un condenseur et un purgeur automatique permet d’évacuer ’eau produite par la
réaction. Pour chaque ligne de gaz, la pression opératoire est régulée a l'aide d’un
déverseur placé en aval de 1’étape de condensation. Les pertes de charges sont mesurées
entre le mélangeur et la sortie du condenseur.

Le débit de gaz sec issu de chaque ligne de gaz est évalué a 'aide d’un débitmetre
massique (MFC). La composition molaire du gaz est ensuite mesurée a I'aide d’un micro-
chromatographe en phase gazeuse (nGC R3000) : I'hydrogene, le monoxyde de carbone
et le méthane sont séparés sur une colonne de type tamis moléculaire (module MS5A)
pour laquelle le gaz vecteur est ’argon, le dioxyde de carbone est séparé par une colonne
polaire PPU ou le gaz vecteur est I'hélium. L’utilisation d’un détecteur infra-rouge
(Drager — Polytron 5700) permet de suivre en ligne la composition volumique de
méthane dans le mélange.

Une centrale d’acquisition Agilent (34970A) est utilisée avec des cartes
d’acquisition pour I’enregistrement des données de pression, température, débit, et taux
de CH4.
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Figure IV.2 ~Photo du banc d’essais BANJO

IV.1.2. Le banc d’essais SYDGAHR

Sur le banc d’essais SYDGAHR, le vieillissement d’un seul réacteur peut étre
étudié. Le fonctionnement du banc est plus automatisé, mais il est globalement similaire
a celui du banc d’essais BANJO.

L’alimentation du banc en hydrogene, dioxyde de carbone et argon est réalisée a
'aide de débitmetres massiques (MFC). Apres mélange des gaz, un échangeur de chaleur
permet de préchauffer les gaz a la température de I'essai de vieillissement avant qu’ils
ne pénetrent dans le réacteur. Un thermorégulateur HUBER est utilisé pour réguler la
température du fluide caloporteur (huile : DW-Therm HT).

Ce banc d’essais permet de mesurer la pression différentielle aux bornes du
réacteur. A la sortie du réacteur, le mélange de gaz est refroidi a ’aide d’un échangeur
a plaques. La pression en sortie du condenseur est régulée par une vanne. L’analyse des
gaz sec est réalisée par un micro-chromatographe en phase gaz ainsi qu'un détecteur
infra-rouge (Figure IV.3).
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Figure IV.3 — Schéma du procédé SYDGAHR

IV.1.3. Les réacteurs milli-structurés

La conception des réacteurs milli-structurés multicanaux utilisés au CEA
Grenoble est décrite par Ducamp (2015). Ces réacteurs sont fabriqués par compaction
isostatique a chaud (CIC). Ce procédé permet de souder par diffusion & trés hautes
température et pression (environ 1000°C et 1000 bar) les plaques usinées constituant le
réacteur. De maniere a s’affranchir des problématiques de la répartition du débit au sein
des canaux réactifs ainsi que de la non-uniformité de remplissage des canaux, I’étude de
la désactivation expérimentale du catalyseur a été menée sur un réacteur composé d’un

unique canal réactif.

Deux versions de réacteurs milli-structurés sont utilisées sur les bancs d’essais.
La version A du réacteur monocanal est utilisée pour les tests de vieillissement sur le
banc d’essais BANJO tandis que la version B est utilisée sur le banc SYDGAHR. Les
réacteurs de type A et B sont tous deux constitués d’un unique canal réactif de longueur
L, rempli de particules de catalyseur, sous forme de poudre tamisée entre 300 et 400
pm. La section du canal réactif est rectangulaire et de dimensions millimétriques
identiques a celle des canaux réactifs des réacteurs multicanaux milli-structurés utilisés
au CEA Grenoble (cf. Figure 1.14). Dans les deux cas, le débit nominal du réacteur
milli-structuré est de 1,0 NL min* en conditions steechiométriques (Ha/CO., = 4).

Le fluide caloporteur (huile) circule & co-courant, dans deux canaux localisés
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parallelement de part et d’autre de la plus grande longueur de la section rectangulaire
du canal réactif. Similairement aux réacteurs multicanaux, I’élévation de température
du fluide caloporteur (huile) au sein des réacteurs monocanaux est faible (AT < 0,5°C).
Les deux canaux de refroidissement du réacteur monocanal permettent donc de simuler
I’environnement thermique vu par un canal réactif au sein d’un réacteur multicanaux.

Au vu des dispositions précédentes, le comportement d’'un réacteur monocanal
est considéré similaire a celui d’un réacteur multicanaux. Il est alors supposé dans la
suite que le vieillissement du catalyseur peut étre étudié au sein d'un réacteur

monocanal.

Dans la suite, la température opératoire est définie comme la température du
fluide caloporteur.

IV.1.3.1. Réacteur monocanal — Version A

Dans la version A du réacteur monocanal milli-structuré, présentée Figure IV.4,
le mélange de gaz réactif est préchauffé a une température proche de la température
opératoire dans un canal de préchauffage situé a proximité des canaux de fluide
caloporteur. Le mélange de gaz s’engage ensuite dans le canal réactif du réacteur-
échangeur milli-structuré de longueur L égale a 258 mm. La circulation du fluide
caloporteur, de part et d’autre du canal réactif, contribue alors au refroidissement du
réacteur, puisque la réaction dégage de la chaleur.

La mesure des températures dans le canal réactif est réalisée par des
thermocouples. Un premier thermocouple est placé en aval du canal de préchauffage et
en amont du canal réactif, et permet de mesurer la température d’entrée du mélange de
gaz (cf. Figure IV4 TC 1 - @ = 1,0 mm). Cing thermocouples sont ensuite placés le
long du canal réactif (cf. Figure IV4 TC2a5-0 =05 mm ; TC 6 -0 = 1,0 mm).
La résolution axiale du profil de température, mesurée au centre du canal réactif de ces
réacteurs, est donc assez faible.
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Figure IV.4 — Schéma simplifié du réacteur-échangeur monocanal version A -

TC = thermocouple

IV.1.3.2. Réacteur monocanal — Version B

La conception de la version B du réacteur monocanal milli-structuré est décrite
par Try (2018). C’est un réacteur monocanal milli-structuré a lit fixe qui ne possede pas
de canal de préchauffage. Un échangeur de chaleur est alors placé en amont du réacteur
et permet de préchauffer les gaz a une température proche de la température opératoire.
Comme présentée en Figure IV.5, ce réacteur présente la particularité d’étre tres
finement instrumenté en thermocouples () = 0,5 mm) mesurant la température au
centre du canal réactif. Au total, 32 thermocouples sont positionnés le long du lit
catalytique de 160 mm, et espacés de 5 mm. Deux thermocouples () = 1,0 mm)
mesurent les températures d’entrée et de sortie du fluide caloporteur. Une centrale
d’acquisition Agilent (34970A) est utilisée avec des cartes d’acquisition pour enregistrer
les données de température.

32 thermocouples

Entrée gaz réactif Sortie gaz

Entrée huile Lit fixe Sortie huile
en co-courant

Figure IV.5 — (a) Schéma simplifié de la version B du réacteur monocanal milli-structuré et (b)
Photo de la version B du réacteur-échangeur monocanal
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IV.2. Essais de vieillissement

Les essais de vieillissement débutent apres une étape d’activation du catalyseur
in situ a la température maximale atteinte sur les bancs d’essais, c¢’est-a-dire avec une
rampe de température égale a 5°C min! jusqu’a 300°C suivie d’un palier de 5 h a 300°C,
en mélange 50% H./Ar. Cette étape d’activation est réalisée a la pression de 3,5 bar,
contrairement a ’activation pour I’étude du vieillissement hydrothermal qui était, elle,

réalisée a la pression atmosphérique.

IV.2.1. Effets des conditions opératoires sur la perte

d’activité du catalyseur

L’effet des conditions opératoires sur la perte d’activité du catalyseur est étudié
sur la banc d’essais BANJO avec la version A du réacteur. Les essais de vieillissement
sont présentés dans le Tableau IV.1 pour chaque vieillissement i des trois réacteurs en

paralleles :

Tableau IV.1 — Présentation des essais de vieillissement du catalyseur sur le banc d’essais
BANJO

Réacteur 1 Réacteur 2 Réacteur 3

Vieillissement 1 20 h - 300°C - 3,5 bar 50 h - 300°C - 3,5 bar 200 h - 300°C - 3,5 bar
Vieillissement 2 250 h - 300°C - 3,5 bar 1000 h - 300°C - 3,5 bar 1000 h - 300°C - 5,0 bar
Vieillissement 3 200 h - 260°C - 3,5 bar 300 h - 260°C - 3,5 bar -
Vieillissement 4 1 h - 300°C - 3,5 bar - -

Le suivi du taux de conversion de CO, au cours du temps permet de quantifier
la perte d’activité catalytique. En effet, la composition molaire en CO reste inférieure a
1% pendant les 1000 h de réaction. La sélectivité en méthane est alors trés proche de
100%.

Le taux de conversion de CO, est calculé d’apres les compositions molaires de
CH, en sortie du réacteur (gaz sec et mélange Ho/CO; en entrée de réacteur) avec une
sélectivité en méthane trés proche de 1. R est le ratio Ho/CO», égal a 4 dans les

conditions testées :
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(1+ R)x¢y,
1+ 4xty,

V.1

co, =

La répétabilité de la perte d’activité du catalyseur a la température opératoire
de 300°C et a la pression de 3,5 bar, a été vérifiée pendant une période de 200 h de
vieillissement avec la version A du réacteur sur le banc d’essais BANJO.

IV.2.1.1. Influence de la température opératoire sur Ila

désactivation

Comme la réaction de méthanation est exothermique, la température au sein du
réacteur n’est pas isotherme et il est possible qu'un maximum de température soit
atteint localement au sein du réacteur : c’est la zone du « point chaud ».

Lors de la variation progressive d’une condition opératoire (température,
pression ou débit réactif par exemple), une zone d’emballement thermique peut
apparaitre. Elle est caractérisée par une tres forte sensibilité de DI'amplitude de
température (différence entre la température opératoire et la température du point
chaud) & de faibles variations des conditions opératoires. La Figure IV.6 illustre
schématiquement une zone d’emballement thermique, située entre 260°C et 270°C,
apparaissant lors de la variation progressive de la température opératoire.

Cette zone est située entre deux états du réacteur bien distincts. Avant la zone
d’emballement thermique, le réacteur se trouve dans un état éteint, caractérisé par une
faible élévation de la température au sein du réacteur. Apres la zone d’emballement
thermique, au contraire, le réacteur se trouve dans un état emballé pour lequel
I’élévation de température au sein du réacteur est forte. La désactivation du catalyseur
peut conduire a transformer un état emballé du réacteur en un état éteint, entrainant
la baisse des températures et par conséquent une diminution de la conversion des
réactifs, par diminution des vitesses de réaction.
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Figure IV.6 — Représentation schématique d’une zone d’emballement apparaissant lors de la
g p q

variation progressive de la température opératoire

Dans le cas de la réaction de méthanation de CO,, pour une température
opératoire de 260°C, une pression de 3,5 bar et pour un débit nominal de 1,0 NL min™
(Hy/CO; = 4), le réacteur se trouve dans un état emballé (AT = 300°C). La Figure IV.7
(a) représente en paralléle la température mesurée par les thermocouples, situés le long
du réacteur, ainsi que ’évolution du taux de conversion de CO, au cours du temps. Le
point chaud, initialement situé au niveau du thermocouple 2, se déplace au niveau du
thermocouple 3 au bout de 60 h sous flux réactionnel. Son amplitude a alors
considérablement diminué. Cependant, il est possible que le maximum de température
n’ait pas été enregistré, puisque le temps entre deux acquisitions successives est de 60
secondes. Au bout de 70 h, le réacteur passe de 'état emballé a 1’état éteint. Le point
chaud se déplace alors tres rapidement en aval du réacteur et est enregistré par les
thermocouples 5 et 6. Parallelement, le taux de conversion de CO, diminue de 88% a
47%. En effet, lorsque le réacteur est dans un état éteint, les températures atteintes sont
faibles (de l'ordre de 260°C) et les cinétiques de réaction sont lentes ce qui limite la
conversion de CO, a 47%.
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Figure IV.7 — Etude du vieillissement du catalyseur a la pression de 3,5 bar et pour un débit
nominal de 1,0 NL min” (H,/CO; = 4) : (a) évolution du taux de conversion de CO; et de la
température au cours de 200 h de vieillissement pour une température opératoire de 260°C ;
(b) évolution du taux de conversion de CO, au cours de 1000 h de vieillissement pour une
température opératoire de 300°C

Au contraire, dans le cas d’une température opératoire de 300°C, d’une pression
de 3,5 bar et pour un débit nominal de 1,0 NL min*! (H,/CO, = 4), la perte d’activité
du catalyseur au cours d’un vieillissement de 1000 h n’est pas drastique, puisque le taux

de conversion de CO; décroit lentement de 96% a 91% en 1000 heures de réaction
(Figure IV.7 (b)).

Au cours de ce vieillissement de 1000 h, trois problemes techniques ont engendré
I’arrét des installations. La température au sein du réacteur a alors diminué jusqu’a
atteindre la température ambiante, sous un flux de gaz inerte. Lors de la reprise du
vieillissement, une non-continuité de I’évolution du taux de conversion apparait, liée a
une performance du catalyseur supérieure, apres 'interruption, a celle qu’il avait avant
Iinterruption. Ceci peut étre dii a une régénération partielle des sites actifs lors de la
rampe de température de 5°C min! jusqu'a la température opératoire, en mélange
H,/Ar, mise en ceuvre avant la réaction.

La tendance globale de désactivation est cependant visible en Figure IV.7 (b). I
apparait que la vitesse de dégradation des performances diminue au cours du temps.
Notons que, contrairement a l'essai de vieillissement a la température opératoire de
260°C, le point chaud du réacteur ne se déplace pas jusqu’a la sortie du réacteur, puisque
le taux de conversion de CO, reste tres élevé.
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IV.2.1.2. Influence de la pression opératoire sur la désactivation

L’effet de la pression opératoire sur le vieillissement du catalyseur commercial
Ni/ALO; a été étudié sur une période de 1000 h a la température opératoire de 300°C.
Les deux pressions opératoires étudiées sont 3,5 et 5,0 bar. Il apparait, sur la Figure
IV.8, que la dégradation des performances du catalyseur est plus importante a la
pression de 5,0 bar qu’a 3,5 bar. En effet, initialement, 'activité catalytique est plus
importante a 5,0 bar qu’a 3,5 bar puisque les taux de conversion de CO, sont
respectivement égaux a 97% et 96%. Tandis qu’apreés 1000 h sous flux, les taux de
conversion de CO, sont égaux a 90% et 91% respectivement. De plus, 1a ou une
stabilisation de l'activité catalytique se dessine entre 800 et 1000 h a 3,5 bar, il ne
semble pas que 'activité catalytique se stabilise a 5,0 bar.
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Figure IV.8 — Effet de la pression opératoire sur la dégradation des performances catalytiques
pour un vieillissement de 1000 h a la température opératoire de 300°C — P = 3,5 et 5,0 bar —
Qv = 1,0 NL min! (H,/CO, = 4)

IV.2.2. Evolution du profil de température le long du

réacteur au cours du temps

Dans le but d’observer I’évolution du profil de température le long du lit
catalytique, un vieillissement de 1000 h est étudié avec la version B du réacteur milli-
structuré. Sa tres fine instrumentation en thermocouples le long du réacteur permet de
mesurer la température au centre du lit catalytique.

Les conditions opératoires de ce vieillissement sont identiques a un vieillissement
déja étudié sur le banc d’essai BANJO. La température opératoire imposée est égale a
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300°C, la pression est de 3,5 bar et le débit est de 1,0 NL min' en conditions
steechiométriques (Hy/CO, = 4). Les résultats de cet essai de vieillissement sont
présentés Figure IV.9 (a). Dans ces conditions, le taux de conversion de CO, décroit de
93% a 85% en 1000 h sous flux de réactifs. Signalons que la encore, des problémes
techniques sont intervenus au cours du vieillissement. Cependant, la tendance globale
de désactivation, présentée en Figure IV.9 (b), semble dégager trois zones de
dégradation des performances. Jusqu'a 200 h, la perte d’activité est trés rapide (zone
A). Elle diminue ensuite entre 200 et 600 h (zone B). Enfin, la perte d’activité est quasi
nulle entre 600 h et 1000 h (zone C).
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Figure IV.9 - (a) Tendance globale de I’évolution du taux de conversion de CO, au cours de
1000 h de vieillissement pour une température opératoire de 300°C, une pression de 3,5 bar
et un débit égal & 1,0 NL min™ en conditions stoechiométriques ; (b) Mise en évidence de
trois zones de dégradation des performances

La Figure IV.10 retrace ’évolution temporelle du profil de température mesurée
au centre du lit catalytique, le long du réacteur. Initialement, le pic de température se
situe en amont du premier thermocouple, et le maximum de température n’est pas
enregistré mais de tres hautes températures sont atteintes localement (530°C) qui
favorisent les cinétiques de réaction. Les conversions de CO, sont donc élevées et les
rapports H.O/H, importants. Cela contribue, par conséquent, a un frittage notable du
catalyseur. La désactivation du catalyseur dans la premiere zone du point chaud
entraine alors une forte baisse de la température. Or comme les cinétiques sont
fortement dépendantes de la température (loi d’Arrhénius) une baisse rapide des
conversions est observée localement. Le pic de température se déplace alors en aval du
réacteur. Apres 25 h sous flux réactionnel, il s’est déplacé entre les thermocouples 3 et
7, la zone du point chaud recouvre alors 2 des 16 cm de lit catalytique. La zone du point
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chaud se déplace ensuite rapidement entre 25 et 200 h sous flux de réactifs, ce qui
correspond a la baisse importante de l'activité catalytique pendant les 200 premieres
heures de réaction (cf. zone A de la Figure IV.9 (b)).

La zone du point chaud est localisée entre les thermocouples 7 et 15 apres 100 h
sous flux de réactifs, ce qui recouvre 4 cm de lit catalytique, pour un maximum de
température mesurée a 500°C. Apres 200 h de vieillissement, elle est localisée entre les
thermocouples 7 et 18, et s’étend donc sur 6 cm, pour un maximum de température

mesurée a 400°C.

Entre 200 et 500 h sous flux réactionnel, la zone du point chaud ne se déplace
plus vers I'aval du réacteur, mais continue de s’élargir. Elle s’étend sur 9 cm apres 500 h
sous flux, la zone du point chaud est alors localisée entre les thermocouples 1 et 19, avec
un maximum de température mesurée a 370°C. Entre 200 et 500 h, les plus faibles
températures atteintes au sein du réacteur limitent le frittage ce qui entraine une
diminution de la vitesse de dégradation des performances (cf. zone B de la Figure IV.9
(b)). Enfin, entre 500 h et 1000 h, le profil de température n’évolue que tres peu et
l'activité catalytique est stable (cf. zone C de la Figure IV.9 (b)).
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Figure IV.10 — Evolution temporelle du profil de température mesurée au centre du lit
catalytique au cours d’un vieillissement de 1000 h a la température opératoire de 300°C, a la
pression de 3,5 bar et pour un débit égal & 1,0 NL min™ (H,/CO, = 4)
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En conclusion, la perte d’activité totale n’est pas drastique (< 10%). Méme si
les maxima de température atteints au sein du réacteur diminuent fortement avec le
temps, le volume de lit catalytique principalement exploité pour convertir les réactifs
augmente entre 200 et 500 h, jusqu’a atteindre un lit catalytique utile a plus de 60%
entre 500 et 1000 h de vieillissement (contre 15 a 25% dans les 100 premieres heures).
Dans le méme temps, les températures atteintes sont limitées (< 400°C) ce qui
défavorise le frittage des particules métalliques. L’activité catalytique est alors stable
entre 600 et 1000 h de vieillissement.

IV.2.3. Comparaison des deux versions de réacteur

Une comparaison des résultats est réalisée puisque des conditions opératoires
identiques ont été testées avec les deux versions de réacteur, la version A sur le banc
d’essai BANJO et la version B sur le banc d’essai SYDGAHR. La température
opératoire imposée est égale a 300°C, la pression est de 3,5 bar et le débit est de
1,0 NL min™ en conditions stoechiométriques (Hy/CO, = 4).

Les principales différences des deux essais de vieillissement sont 1'étape de
préchauffage du mélange de gaz, le systeme de refroidissement et la longueur du lit
catalytique.

La température du mélange de gaz entrant dans la version B du réacteur n’est
pas mesurée, contrairement a la version A. Il est supposé que cette température est
égale a la température opératoire de I'essai puisque le mélange de gaz est préchauffé
dans un échangeur a la méme température que celle du fluide caloporteur. Il aurait été
judicieux de remplacer une partie du catalyseur par un solide inerte (de I'alumine par
exemple) de maniére & immerger totalement le premier thermocouple, et permettant

ainsi de mesurer la température d’entrée du mélange de gaz.

La longueur de la version A du réacteur est plus grande que celle de la version
B pour maximiser le nombre de zones de prélevements de catalyseur post mortem ainsi
que la masse de catalyseur dans chaque zone. Rappelons ici qu’aucun prélevement n’est
réalisé sur la version B du réacteur, puisque l'objectif de I'étude est de suivre le
déplacement du profil axial de température pendant le vieillissement. La longueur de la
version A du réacteur étant plus grande, les taux de conversion de CO, atteints sont
supérieurs a ceux obtenus avec la version B, comme le montre la Figure IV.11.
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Figure IV.11 — Comparaison des taux de conversion de CO, obtenus avec les versions A et B
des réacteurs pendant 1000 h de vieillissement a la température opératoire de 300°C et a la
pression opératoire de 3,5 bar — Qxme = 0,8 NL min™ Qx.coo = 0,2 NL min™

Néanmoins, méme si les deux versions de réacteur monocanal ont la méme
géométrie (longueur exceptée) et que les conditions opératoires testées sont identiques,
les pertes de conversion de CO, n’ont pas les mémes tendances pendant les 350 premieres
heures de vieillissement sur le banc d’essais BANJO avec la version A du réacteur et
sur le banc d’essais SYDGAHR avec la version B du réacteur. Entre 350 et 1000 h les

tendances de pertes de conversion sont cependant comparables (cf. Figure IV.11).

La Figure IV.12 (a) présente les évolutions temporelles des températures
mesurées avec les deux premiers thermocouples de la version A du réacteur. La Figure
IV.12 (b) présente alors les évolutions temporelles des deux thermocouples positionnés
a des cotes similaires sur la version B du réacteur. Il apparait que les évolutions de
températures sont semblables. Cependant, les échelles de temps ne sont pas les mémes
puisqu’avec la version A du réacteur, le pic de température dépasse les 8 mm de lit
catalytique apres 70 h de réaction alors qu’il dépasse les 7 mm de lit catalytique apres
20 h de vieillissement avec la version B du réacteur. Le pic de température atteint 68
mm de lit catalytique au bout de 200 h de vieillissement avec la version A du réacteur,
contre 62 mm en 50 h avec la version B. Le déplacement du pic de température est alors
bien plus rapide avec la version B du réacteur. Et cela explique probablement la perte
de conversion de CO, plus importante avec la version B du réacteur pendant les 350
premieres heures de réaction.
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Figure IV.12 — Evolution temporelle des températures mesurées avec deux thermocouples
positionnés a des cotes similaires : (a) avec la version A du réacteur ; (b) avec la version B
du réacteur pour une température opératoire de 300°C et a la pression opératoire de 3,5 bar
— Qvmz = 0,8 NL min! Qx.co2 = 0,2 NL min™

IV.3. Prélevements d’échantillons de catalyseur

et analyses post mortem

Des échantillons de matériau catalytique sont prélevés dans différentes zones du
réacteur A, apres l'arrét de chaque période de vieillissement. Les prélevements sont donc
dépendants d’une variable temporelle : la durée de vieillissement ; et d’une variable
spatiale : la zone de prélevement.

Dans le but de valider I’hypothese selon laquelle le frittage est la voie principale
de désactivation du catalyseur en réacteur, ces prélevements sont caractérisés en termes
de surface métallique et surface spécifique. La présence de dépots carbonés est vérifiée
par analyse thermogravimétrique de quelques échantillons post mortem. Enfin 'activité
catalytique de ces préléevements est mesurée a 350 et 400°C dans les conditions de I'étude
cinétique de maniere a vérifier la validité des lois d’activité établies page 152.
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IV.3.1. Prélevements des échantillons de matériau

catalytique

La zone de prélevement de catalyseur post mortem doit étre assez grande pour
que I’échantillon prélevé ait une masse suffisante pour étre caractérisé par différentes
techniques d’analyse. Cependant, I’échantillon prélevé doit étre représentatif d’un état
de vieillissement moyen sur la zone, qui aura d’autant plus de sens ponctuellement que
la zone de prélevement sera petite. Le prélevement de catalyseur sur des zones trop
larges engendrerait un mélange des grains n’ayant pas eu le méme historique. Il faut
néanmoins considérer que les prélevements des échantillons étant réalisés sur la longueur
du réacteur, les effets des gradients radiaux thermiques et de matiere sur le vieillissement
ne peuvent pas étre considérés. La Figure IV.13 démarque les zones de préléevements le
long de I'axe du réacteur pour chaque réacteur de vieillissement.

Pour le vieillissement a la température opératoire de 300°C et a 3,5 bar, un
échantillonnage temporel précis a été réalisé, puisque des vieillissements de 1, 20, 50,
200, et 1000 h ont été effectués sur le banc d’essais BANJO avec la version A du réacteur

monocanal.
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Figure IV.13 — Schéma des différentes zones de prélevements le long de la version A du réacteur
utilisé sur BANJO — TC = thermocouple

Il n’est cependant pas possible de caractériser la totalité des échantillons prélevés
en termes de surface métallique, surface spécifique, ATG et tests catalytiques puisque
ces différentes expérimentations sont chronophages. Il a donc été nécessaire de faire un

choix pour sélectionner les échantillons a caractériser.

Vis-a-vis de I’évolution temporelle des températures mesurées sur la version A
du réacteur (peu instrumenté) et présentée Figure IV.12 (a), il apparait que le pic de
température dépasse le TC 2 apres 70 h de réaction. La zone de prélevement n°1 est
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donc une zone qui a subi de trés hautes températures (> 500°C) pendant les 70
premieres heures sous flux réactionnel, puis une température presque constante et égale
a 325°C entre 70 et 1000 h de réaction. Les surfaces métalliques et spécifiques sont
caractérisées pour les échantillons vieillis durant 1, 20, 50, 200 et 1000 h dans la zone

de prélevement n°1.

Le pic de température se déplace au niveau du TC 3 au bout de 200 h de réaction.
Or, le TC 3 se trouve dans la zone de prélevement n°3. Le pic de température est donc
localisé au niveau de la zone de prélevement n°2 entre 70 et 200 h de vieillissement. Les
surfaces métalliques et spécifiques sont caractérisées pour les échantillons vieillis durant
50, 200 et 1000 h dans la zone de prélevement n°2 et 200 et 1000 h dans la zone de

prélevement n°3.

Le pic de température ne se déplace pas jusqu’au TC 4. La zone de prélevement
n°4 n’est donc pas caractérisée.

La zone de prélevement n°5 est une zone qui a subi une température proche de
la température opératoire pendant les 1000 h sous flux réactionnel. Les surfaces
métalliques et spécifiques sont caractérisées pour les échantillons vieillis 1 et 1000 h.

IV.3.2. Analyses des échantillons post mortem

IV.3.2.1. Analyses des surfaces métalliques et surfaces

spécifiques

Le Tableau IV.2 et la Figure IV.14 (a) présentent les surfaces métalliques
(mesurées par chimisorption d’hydrogene) des différents prélevements de catalyseurs
post mortem issus des vieillissements sur le banc d’essais BANJO. Les surfaces
métalliques sont mesurées aprés une étape d’activation du catalyseur en mélange 10%
H,/Ar 4 50 NmL min™ avec une rampe de température de 5°C min jusqu’a 400°C, sans
palier de température (cf. étude de réduction présentée page 151).

Dans la premiere zone du réacteur, une perte de surface métallique est visible
entre 1 et 1000 h de vieillissement. Cette perte de surface est assez rapide entre 1 et
50 h de vieillissement, modérée entre 50 et 200 h puis quasi nulle entre 200 et 1000 h.
Cette tendance peut s’expliquer au regard des températures atteintes dans cette zone
au cours du temps (cf. Figure IV.12 (a)). Jusqu'a 70 h, des températures supérieures &
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500°C occasionnent un frittage important donc une baisse importante de la surface
métallique. Entre 200 et 1000 h des températures modérées sont mesurées (< 330°C),
générant un faible frittage des particules métalliques. La tendance de perte de surface

spécifique, présentée Figure IV.14 (b), est similaire a la tendance de perte de surface
métallique.

Tableau IV.2 — Surfaces métalliques mesurées par chimisorption d’hydrogene des échantillons
post mortem prélevés dans les différentes zones des réacteurs de vieillissement milli-structurés

Sw (m? g!) 1h 20 h 50 h 200 h 1000 h
Zone 1 9,1 7,6 6,5 5,1 5,3
Zone 2 - - 9,5 5,8 7,6
Zone 3 - - - 8,0 9,5
Zone 5 10,0 - - - 6,5
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Figure IV.14- (a) Evolution des surfaces métalliques et (b) évolution des surface poreuses
spécifiques au cours du temps pour les différentes zones de prélevements

Dans la deuxieme zone du réacteur, une importante perte de surface est mesurée
entre 50 et 200 h de vieillissement. En effet, le pic de température se situe au niveau de
la zone n°2 entre 70 et 200 h de vieillissement. Apres 50 h de réaction, la zone n°2 n’a
toujours pas subi de hautes températures et le catalyseur n’a pas fritté. Tandis qu’en
200 h de réaction, la zone a probablement subi des températures supérieures a 450°C ce
qui a occasionné une perte de surface métallique. En effet, il n’est pas possible de
mesurer la température atteinte dans cette zone puisqu’elle n’est pas équipée de
thermocouple. Mais les maxima de températures sont probablement supérieurs a 450°C
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entre 70 et 200 h puisque le TC 3 mesure une température égale a 440°C apres 300 h
de réaction. Entre 200 et 1000 h de réaction, une ré-augmentation de la surface
métallique est mesurée alors que la surface spécifique, présentée Figure IV.14 (b), est
stable.

Dans la troisieme zone du réacteur, une ré-augmentation de la surface métallique
est mesurée entre 200 et 1000 h alors que la surface spécifique, présentée Figure
IV.14 (b), est stable.

Enfin, dans la cinquieme zone du réacteur, une perte de surface métallique
importante est mesurée entre 1 et 1000 h de vieillissement alors que la perte de surface
spécifique, présentée Figure IV.14 (b), est modérée.

IV.3.2.2. Analyses thermogravimétriques

Des analyses thermogravimétriques (ATG) ont été réalisées avec une
thermobalance Setsys (SETARAM, Caluire, France) sur des échantillons de catalyseurs
post mortem afin de mesurer la variation de masse des échantillons lorsqu’ils sont
exposés a un cycle de température. L’appareil est couplé en ligne a un spectrometre de
masse (Inficon Transpector 2). Le spectrometre de masse est capable de séparer des
especes gazeuses de masses différentes apres les avoir ionisées et de mesurer leurs
abondances relatives. Il détecte les gaz présents (dont ceux désorbés) en fonction de la
masse sur la charge (M/e). Le couplage de 'ATG et du spectrometre de masse permet
donc de vérifier la présence de dépots carbonés et de mesurer, le cas échéant, la quantité
de carbone déposée sur les échantillons.

L’ATG est réalisée sous air comprimé, avec un débit de 50 NmL min?. Le
protocole d’analyse est représenté schématiquement en Figure IV.15. La procédure est
répétée deux fois de maniere a utiliser le deuxieme cycle d’ATG comme blanc de la

mesure.
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Figure IV.15 —Protocole d’analyse des échantillons post mortem en ATG sous air

Le Tableau IV.3 récapitule les especes détectées au spectrometre de masse. Si
I’échantillon analysé présente des dépots carbonés, cela sera visible sur les signaux 12
(12C), 28 (formation de CO) et 44 (formation de CO,), ainsi que sur les rapports 12/28
(modification du rapport en présence de *C) et 14/28 (la contribution de CO modifie
le rapport 14/28 di a N; et “N) en plus de la perte de masse observée.

Tableau IV.3 — Récapitulatif des especes détectées au spectrometre de masse — (2) correspond
a une double ionisation

M/e 12 14 16 18 20 22 28 32 40 44
Ar  CO,
Especes chimiques C N O  HO @ (© N, 0O, Ar CO
associées
CO

Les échantillons caractérisés sont issus du vieillissement de 1000 h a 300°C et 3,5
bar, prélevés en zones 1, 2, 3 et 5 du réacteur et sont comparés a l'analyse d’un
échantillon de catalyseur frais. La Figure IV.16 (a) présente les profils de perte de masse
lors du protocole d’ATG sous air. Les profils de DTG (dérivée de la courbe ATG) sont
donnés en Figure IV.16 (b). La perte de masse totale la plus importante apparait sur
I’échantillon de catalyseur frais (8,6%) et s’exécute en deux étapes. La premieére perte

de masse intervient pendant la rampe de température de la température ambiante
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jusqu’a 200°C. La masse de I’échantillon se stabilise ensuite au cours du palier d’une
heure a 200°C. La seconde perte de masse intervient lors de la seconde rampe de
température, et une perte de masse notable est observée entre 250 et 900°C. Ces pertes
de masse sont principalement corrélées a une désorption d’eau, comme le montre la
Figure IV.16 (c) qui représente le signal 18 du spectrometre de masse. Ainsi, il existe
de I'eau physisorbée sur I’échantillon qui est facilement désorbée a faible température
(autour de 50-200°C), mais aussi de I'eau plus fortement adsorbée qui désorbe entre 250
et 900°C. Aussi, il est important de noter qu’a chaque désorption d’eau est associée une
désorption de CO, sur I'échantillon de catalyseur frais (cf. Figure IV.16 (d)). La présence
de C remarquée en Figure IV.16 (e) pour l'échantillon de catalyseur frais est
probablement due a ionisation de CO, en *C et %0 et entraine aussi une variation sur
le signal 12/28 présenté en Figure IV.16 (f). La variation de I'intensité du signal 28 est
négligeable, la quantité de CO émise étant trop faible par rapport a la contribution de
N a ce signal.

Les résultats des ATG des échantillons de catalyseur vieillis 1000 h en zones 2 et
3 du réacteur sont tres ressemblants entre eux. Les pertes de masses totales sont
respectivement de 0,9 et 1,2%. De méme que pour 1’échantillon de catalyseur frais, deux
pertes de masse successives apparaissent et sont corrélées a une désorption d’eau ainsi
qu’a une tres faible désorption de CO,. Une différence notable apparait sur les ATG de
ces deux échantillons vieillis en comparaison de celle du catalyseur frais puisqu’un gain
de masse est observé entre 200 et 400°C (Figure IV.16 (a)) lié a 'oxydation du nickel
métallique. Au vu des différents signaux du spectrometre de masse (12, 44 et 12/28), il
est possible de conclure que les échantillons de catalyseur post mortem prélevés en zones
2 et 3 du réacteur apres 1000 h de vieillissement a 300°C et 3,5 bar ne présentent pas
de dépots carbonés.

La perte de masse totale observée lors de 'ATG de I’échantillon de catalyseur
prélevé en zone 1 du réacteur apres 1000 h de vieillissement a 300°C et 3,5 bar est égale
a 3,4%. De méme que pour les échantillons prélevés en zones 2 et 3, une perte de masse
liée a une désorption d’eau et associée a une faible désorption de CO. est visible pendant
la premiere rampe de température. Concernant la deuxieme rampe de température, il
apparait que la perte de masse est limitée. Un faible gain de masse relatif a 'oxydation
du métal est observé entre 290 et 400°C. Dans la gamme de température 200 — 900°C,
le signal 44 de I’échantillon prélevé en zone 1 est tres ressemblant a celui du catalyseur
frais. Cependant, il semblerait que le signal 44 se stabilise a une valeur supérieure a la
valeur de stabilisation atteinte apres le palier de température a 200°C. Comme 'air
utilisé est de I'air comprimé, il est possible que la composition de CO» présente dans le
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mélange de gaz ait changé durant I'analyse, comme c’est le cas par exemple en début

d’ATG de I'échantillon prélevé en zone 1 en comparaison des ATG du catalyseur frais

et des échantillons prélevés en zones 2 et 3 du réacteur (offset de -0,5 10! A). Au vu

des signaux 12, 12/28 et 18, il semble que la faible perte de masse ait les mémes causes

que pour les échantillons précédemment analysés. L’échantillon de catalyseur post

mortem prélevé en zone 1 du réacteur apres 1000 h de vieillissement a 300°C et 3,5 bar

ne présente donc pas de dépots carbonés.
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Figure IV.16 — Résultats des analyses ATG d’un échantillon de catalyseur frais et des
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échantillons de catalyseur post mortem prélevés en zones 1, 2, 3 et 5 du réacteur apres 1000 h
de vieillissement a 300°C et 3,5 bar — (a) perte de masse, (b) DTG, (c) intensité du signal 18,
(d) intensité du signal 44, (e) intensité du signal 12, (f) rapport 12/28

La perte de masse totale observée lors de 'ATG de I’échantillon de catalyseur
prélevé en zone 5 du réacteur apres 1000 h de vieillissement a 300°C et 3,5 bar est égale
a 4,7%. Durant la premiere rampe de température, la perte de masse est identique a
celle observée pour I’échantillon prélevé en zone 1. Cependant, I’échantillon prélevé en
zone 5 n'admet pas de gain de masse, et il est alors possible que 1’échantillon soit déja
totalement oxydé avant l'analyse. Pendant la deuxieme rampe de température, les
variations des signaux 18, 12 et 44 sont tres similaires a celles observées pour
I’échantillon de catalyseur frais. Il est alors possible de conclure que I’échantillon de
catalyseur post mortem prélevé en zone 5 du réacteur apres 1000 h de vieillissement a
300°C et 3,5 bar ne présente pas de dépdts carbonés.

En conclusion, en comparaison avec 'analyse de I’échantillon de catalyseur frais,
les analyses ATG des échantillons issus du vieillissement de 1000 h a 300°C et 3,5 bar
prélevés en zones 1, 2, 3 et 5 du réacteur ne présentent pas de perte de masse liée a
I'oxydation de dépots carbonés. Les pertes de masses sont liées a deux types de
désorption d’eau ainsi qu’a une désorption de COs. La premiere désorption d’eau est
typiquement liée a la désorption d'une couche d’eau physisorbée, tandis que la seconde
peut étre liée a la décomposition d'une espece hydroxylée.

Il semble en effet qu'une phase cristalline soit présente sur 1’échantillon de
catalyseur frais pour un angle 20 compris entre 60 et 65°, comme l’illustre I'analyse
DRX présentée en Figure IV.17. La bohémite a tout d’abord été suspectée, mais les
raies de diffraction ne correspondent pas (fiche 04-015-3120). La phase NixO»(OH) (fiche
00-040-1179) a elle aussi été suspectée, mais la plan de diffraction (181) devrait alors
engendrer un épaulement plus visible sur le diffractogramme a 20 = 64,9°.
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Figure IV.17 — Analyse DRX d’un échantillon de catalyseur frais

En conséquence, cette phase cristalline n’a pas pu étre identifiée. Il est possible
que les raies principales de diffraction de cette espece soient en dehors de la gamme 20
balayée ou qu’elles soient cachées derriere des raies de diffraction d’autres phases.

IV.3.3. Tests catalytiques des échantillons de catalyseur

post-mortem

IV.3.3.1. Présentation des tests catalytiques

Des tests catalytiques ont été mis en place, dans les mémes conditions que I’étude
cinétique (réacteur piston isotherme), sur les échantillons de catalyseur post mortem
issus des vieillissements a la température opératoire de 300°C et a la pression de 3,5 bar.
Les échantillons testés, présentés dans le Tableau IV.4, sont issus des prélevements dans
les différentes zones du réacteur, pour différentes durées de vieillissement. Ils sont broyés
et tamisés entre 125 et 250 pm.

Les échantillons de catalyseurs post mortem dilués dans du SiC sont
préalablement réactivés in situ de la méme maniere que les échantillons de catalyseur
post mortem issus du vieillissement hydrothermal, c’est-a-dire avec une rampe de
température de 5°C min! jusqu’a 400°C, en mélange H,/N> a 16 NmL min™.
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Tableau IV.4 — Présentation des tests catalytiques sur les échantillons de catalyseur prélevés

Zone / Durée 1 20 50 200 1000
1 X X X X
2 X X X
3 X
5 X

Chaque échantillon de catalyseur post mortem est testé entre 2,20 10° h'! et
1,46 10° h' & 350 et 400°C — & pression atmosphérique, en conditions de méthanation
de CO; steechiométriques (Hy/CO; : 4/1) et en présence d’un étalon interne, N,, de
composition molaire égale & 10% de celle des réactifs :

- Lot 1: 2 mg de catalyseur post mortem dilué dans du SiC (¥ =25),
Qv = (82,5 - 55 —27,5) NmL min’!
Lot 2 : 10 mg de catalyseur post mortem dilué dans du SiC (¥ =5),
Qv = (82,5 - 55 —27,5) NmL min’!

IV.3.3.2. Perte d’activité catalytique et perte de surface

métallique

L’évolution des performances catalytiques des échantillons de catalyseur post
mortem prélevés en zone 1, 2, 3 et 5 est présentée en Figure IV.18 (a) pour différentes
durées de vieillissement en réacteur milli-structuré. La tendance de perte de
performances catalytiques est semblable a la tendance de perte de surfaces métalliques
présentée en Figure IV.14 (a).

L’évolution des performances catalytiques des échantillons de catalyseur post
mortem est donc tracée, Figure IV.18 (b), en fonction de I’évolution des surfaces
métalliques mesurées par chimisorption d’hydrogene sur ces mémes échantillons. Une
proportionnalité semble se dégager entre les performances catalytiques des échantillons

prélevés et les surfaces métalliques mesurées sur ces mémes échantillons.
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De plus, la Figure IV.18 (c) révele que les activités spécifiques (activité du
catalyseur par unité de surface métallique) dans chaque zone du réacteur sont quasiment
indépendantes de la durée de vieillissement. Ceci va a l'encontre des résultats de
Rostrup-Nielsen et al. (2007), qui concluaient que l'activité catalytique en méthanation
de CO n’était pas proportionnelle a la surface et que l'activité spécifique était

dépendante du temps.
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Figure IV.18 —Evolution des performances catalytiques des échantillons de catalyseur post
mortem prélevés en zones 1, 2, 3 et 5 : (a) pour différentes durées de vieillissement et (b) en
fonction de 'évolution des surfaces métalliques mesurées sur les mémes échantillons ; (c)
Evolution de lactivité spécifique pour les différents échantillons de catalyseur post mortem

issus

des vieillissements de

Qv = 27,5 NmL min! ; T = 350°C

1, 20, 50, 200 et 1000 h — Mua. = 2 et 10 mg ;

En conclusion, la perte d’activité globale au cours du temps, c’est-a-dire la perte

d’activité associée aux trois réactions couplées étudiées ici, semble pouvoir s’écrire

simplement comme une perte de surface métallique au cours du temps.
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IV.3.3.3. Vérification de la validité des lois d’activité

L’objectif de cette étude est de vérifier la validité des lois d’activité établies dans
le chapitre précédent (Equations II1.9, III.10 et III.11) par comparaison entre les
résultats expérimentaux de taux de conversion de CO; et de sélectivités en CHy et CO
et les résultats modélisés par un réacteur piston isotherme (cf. page 113).

La modélisation des vitesses globales de méthanation de CO,, de méthanation
de CO et de RWGS de chaque échantillon post mortem est obtenue a partir des
parametres d’activité relatifs a chaque réaction (cf. page 152) ainsi que la vitesse globale
initiale déterminée lors de 'étude cinétique (cf. page 116) :

T}'(t, T, pl) = a](t)‘l}(t =0,T, pl) V.2

Chaque parametre d’activité est calculé d’apres les relations déterminées dans le
chapitre précédent (Equations II1.9, 1I1.10 et III.11), a partir de la surface métallique
mesurée au temps t, par chimisorption d’hydrogene (cf. Tableau IV.2).

1V.3.3.3.1. Echantillon prélevé en zone n°5

La Figure IV.19 présente une comparaison des conversions de COs et des
sélectivités en CHy et CO expérimentales et modélisées par un réacteur piston isotherme
a 350°C (a) et 400°C (b) pour I’échantillon de catalyseur prélevé dans la cinquiéme
zone du réacteur aprés 1 h de vieillissement. Les conversions de CO, et sélectivités en
CHy et CO modélisées sont tres proches des résultats expérimentaux.
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Figure IV.19 - Comparaison des conversions de CO, et sélectivités en CHy et CO
expérimentales (points) et modélisées (ligne continue) par un réacteur piston isotherme (a)
a 350°C et (b) a 400°C — Ha/CO/N» = 73/18/9, Quua = 27,5ml (STP) min’' —
Myeate = 10 mg — pour 1’échantillon de catalyseur prélevé en zone 5 du réacteur apres 1 h
de vieillissement
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Figure IV.20 — Comparaison des conversions de CO, expérimentales (points) et modélisées
(traits) a 350 et 400°C entre le catalyseur frais stabilisé et le catalyseur prélevé en zone 5 apres
1 h de  vieillissement a 300°C et 3,5 Dbar H,/CO,/N, = 73/18/9,
Qe = 27,5ml (STP) min? — myee = 10 mg

Ceci s’explique puisque la cinétique du catalyseur frais a été établie sur un
catalyseur qui a été stabilisé sous flux réactionnel par des cycles en température. La
stabilisation du catalyseur a donc été accompagnée d’'une perte d’activité catalytique.
Au contraire, l'activité catalytique des échantillons post mortem est mesurée
directement apres 1'étape de réactivation (rampe de température sous flux Ha/N» jusqu’a
400°C) afin d’éviter toute modification structurelle de I’échantillon vieilli. L’échantillon
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prélevé en zone n°5, proche de la sortie du réacteur, a alors vieilli 1 h a la température
du fluide caloporteur (300°C) sous flux réactionnel. Ainsi, la courte durée de
vieillissement, associée a la faible température n’a pas permis de désactiver ’échantillon
catalytique autant que I'étape de stabilisation mise en ceuvre avant ’étude cinétique
sur le catalyseur frais.

1V.3.3.3.2. Echantillons prélevés en zone n°l

La Figure IV.21 présente une comparaison entre les conversions de COset les
sélectivités en CHy et CO modélisées par un réacteur piston isotherme a 350 et 400°C
et expérimentales mesurées avec les échantillons de catalyseurs prélevés en zone 1 des
réacteurs de vieillissement apres 20, 50, 200 et 1000 h de vieillissement. Une légere
exothermie est mise en évidence pour les tests catalytiques a la température de 400°C
et concernent les échantillons dont la masse équivalente est supérieure a 10 mg, comme

cela a déja été évoqué en page 145.

Une tres bonne prédiction des taux de conversion de COs et des sélectivités en
CHy et CO est obtenue a 350 et 400°C pour I’échantillon de catalyseur vieilli 20 h en
zone 1 (Figure IV.21 (a) et (b)). De méme, une bonne prédiction est obtenue pour
I’échantillon vieilli 50 h en zone 1 (Figure IV.21 (¢) et (d)).

Les prédictions des sélectivités en CHy et CO sont convenables pour 1’échantillon
vieilli 200 h en zone 1 (Figure IV.21 (e) et (f)) et plus éloignées des résultats
expérimentaux pour 1’échantillon vieilli 1000 h en zone 1 (Figure IV.21 (g) et (h)).
Quant aux conversions de CO., elles sont légerement surestimées pour les deux
échantillons de catalyseur.
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Figure IV.21 — Comparaison des conversions de CO; et sélectivités en CHy et CO expérimentales
(points) et modélisées (ligne continue) par un réacteur piston isotherme a 350 et 400°C — H,/CO,/N;
= 73/18/9, Qnuca = 27,5ml (STP) min' — myene = 10 mg — pour les échantillons de catalyseurs
prélevés en zone 1 de chaque réacteur de vieillissement entre 20 et 1000 h de vieillissement

1V.3.53.53.3. Echantillons prélevés en zone n°2

La Figure IV.22 présente une comparaison entre les conversions de COs et les
sélectivités en CHy et CO modélisées par un réacteur piston isotherme a 350 et 400°C
et expérimentales mesurées avec les échantillons de catalyseurs prélevés en zone 2 des
réacteurs de vieillissement apres 50, 200 et 1000 h de vieillissement.
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Figure IV.22 — Comparaison des conversions de COs et sélectivités en CHy et CO expérimentales
(points) et modélisées (ligne continue) par un réacteur piston isotherme a 350°C et 400°C —
Hy/CO2/N, = 73/18/9, Qnuea = 27,5ml (STP) min' — meme = 10 mg — pour les échantillons de
catalyseurs prélevés en zone 2 de chaque réacteur de vieillissement entre 20 et 1000 h de vieillissement

Une tres bonne prédiction des taux de conversion de CO, et des sélectivités en
CHy et CO est obtenue a 350 et 400°C pour I’échantillon de catalyseur vieilli 50 h en
zone 2 (Figure IV.22 (a) et (b)).

Les prédictions des sélectivités en CHy et CO sont correctes pour les échantillons vieillis
200 et 1000 h en zone 2 (Figure IV.22 (¢) et (d). Quant aux conversions de COs, elles

sont légerement surestimées pour les deux échantillons de catalyseur.

1V.3.3.3.4.Echantillon prélevé en zone n°3

La Figure 1V.23 présente une comparaison entre les conversions de CO- et les
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sélectivités en CHy et CO modélisées par un réacteur piston isotherme a 350 et 400°C
et expérimentales mesurées avec un échantillon de catalyseurs prélevé dans la troisieme

zone du réacteur de vieillissement de 1000 h.

La encore, une bonne modélisation des sélectivités est observée a 350 et 400°C

tandis que les conversions de CO; sont surestimées.

350°C 400°C

100% 100%
() N (b)

80% - ® conversion de CO2 80%

A sélectivité en CH4

60% sélectivité en CO 60%

1000 h

® conversion de CO2
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Figure IV.23 — Comparaison des conversions de CO. et sélectivités en CHy et CO expérimentales
(points) et modélisées (ligne continue) par un réacteur piston isotherme a 350°C et 400°C — H,/CO;/N;
= 73/18/9, Qxwe = 27,5ml (STP) min® — mueqe = 10 mg — pour ’échantillon de catalyseur prélevé
en zone 3 du réacteur de vieillissement aprés 1000 h de vieillissement

En conclusion, les sélectivités en CHy et CO sont correctement modélisées dans
la majorité des cas a 350 et 400°C. En revanche, les conversions de CO, sont surestimées
a partir de 200 h de vieillissement, quelle que soit la zone de prélevement. Cela peut
étre lié a une surestimation des trois lois d’activités lorsque la surface métallique se situe
autour de 5 a 6 m? g!. En effet, ces lois d’activités ont été identifiées sur des échantillons
de catalyseur ayant des surfaces métalliques égales a 3,7 et 4,0 m? g ainsi que sur un
échantillon de catalyseur de 10 m? g'. Aucun échantillon de catalyseur, ayant une
surface comprise entre 4,0 et 10,0 m? g!, n’a été testé pour valider les lois linéaires

établies.

Néanmoins, les lois d’activité établies permettent d’obtenir relativement
facilement une estimation des performances catalytiques (en mmolcys min? g') des
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échantillons vieillis entre 1 et 1000 h et prélevés en zones 1 et 2 du réacteur sur les tests
catalytiques a 350°C. La précision de la méthode est évaluée a 30%, comme l'illustrent
les courbes de parité de la Figure IV.24.
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Figure 1V.24 — Courbe de parité de 'activité catalytique expérimentale et modélisée a 350°C
en mélange Hy/CO, /N, = 73/18/9; Qxuea = 27,5ml (STP) min' — muene = 10 mg  pour les
échantillons vieillis en réacteur et prélevés en zones 1 et 2 apres 1, 20, 50, 200 et 1000 h sous
flux réactionnel — précision a +/- 30%)

IV.4. Conclusion du quatrieme chapitre

Les résultats de I’étude expérimentale de désactivation du catalyseur commercial
Ni/AlLOs ont été présentés dans ce chapitre a I’échelle d’un réacteur monocanal milli-
structuré a lit fixe.

Tout d’abord, la perte d’activité a été quantifiée pour différentes conditions
opératoires grace au suivi du taux de conversion de CO; au cours de plusieurs centaines
d’heures de réaction en conditions de méthanation de CO, stoechiométriques
(Hy/CO; = 4). Les effets de la température opératoire et de la pression opératoire sur

le vieillissement du catalyseur ont notamment été étudiés.

La perte d’activité catalytique, au cours d'un vieillissement de 1000 h a la
température opératoire de 300°C, a la pression de 3,5 bar et pour un débit total de
1 NL min, a été mise en relation avec 1’évolution temporelle du profil de température
mesurée au centre du lit catalytique.
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Des prélevements d’échantillons de matériau catalytique, le long de I'axe du
réacteur, ont été caractérisés par chimisorption d’hydrogene et par des isothermes
d’adsorption/désorption d’azote. Une perte de surface métallique et spécifique est
mesurée au cours du temps, s’atténuant le long du réacteur. Les résultats des ATG ne
mettent pas en évidence de dépodts carbonés sur les échantillons de catalyseur post
mortem caractérisés. En conséquence, il est possible d’affirmer que le frittage des
particules métalliques et du support est la voie principale de désactivation du catalyseur
en réacteur milli-structuré.

L’activité catalytique expérimentale des échantillons post mortem prélevés dans
chaque zone est quasiment proportionnelle aux surfaces métalliques mesurées sur ces
mémes échantillons et une dépendance tres faible a la durée de vieillissement est
observée pour les activités spécifiques (activités catalytiques ramenées a la surface
métallique. Ceci va a lencontre des résultats de Rostrup Nielsen et al. (2007) en
méthanation de CO.

Enfin, il est possible d’estimer convenablement les conversions de CO- et les
sélectivités en CHy et CO obtenues sur les échantillons post mortem prélevés dans les
zones 1, 2, 3 et 5 du réacteur entre 1 et 1000 h de vieillissement avec les lois d’activité

définies dans le chapitre précédent.

Dans le chapitre suivant, le modele de désactivation est intégré a une
modélisation multidimensionnelle du réacteur milli-structuré pour en étudier le

vieillissement au cours du temps.
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Chapitre V
Modélisation des performances du
réacteur milli-structuré a lit fixe au

cours du temps

Ce chapitre présente la modélisation des performances du réacteur milli-structuré
a lit fixe étudié au cours du temps. Le modele numérique décrit dans la phase gaz la
conservation de la quantité de mouvement ainsi que les équations de conservation de la
matiere et de I'énergie. La modélisation étant hétérogene, des équations de conservation
de la matiere et de I’énergie sont résolues dans la phase solide.

Le modele cinétique obtenu sur un catalyseur « frais » est couplé aux lois de
décroissance d’activité au sein d’une modélisation du réacteur milli-structuré a lit fixe
via le logiciel COMSOL Multiphysics.

Les résultats de simulation de la désactivation du catalyseur sont comparés a la
désactivation réelle du catalyseur commercial sur des essais expérimentaux réalisés
pendant 1000 h de fonctionnement a la température opératoire de 300°C et a la pression
opératoire de 3,5 bar.
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V.1. Problématique de la modélisation des

milieux poreux

La modélisation des réacteurs a lit fixe catalytique fait intervenir des phénomenes
couplés a plusieurs échelles, comme présenté en Figure V.1, avec différents niveaux de
complexité. A I’échelle macroscopique du réacteur, les réactifs sont introduits et le
refroidissement en paroi intervient par la circulation d’un fluide caloporteur (huile). Le
transport du fluide autour des grains catalytiques a lieu a I’échelle mésoscopique. Enfin,
a I’échelle microscopique, les transferts de matiere et thermique ainsi que la réaction
chimique se déroulent a l'intérieur du grain de catalyseur poreux.

Echelle
microscopique

CO, +4H, S CHy + 2H,0
€O, + H, S CO + H,0
CO +3H, S CH, + H,0

Echelle
mésoscopique

Réactifs

Echelle
macroscopique

Figure V.1 Représentation schématique des différentes échelles d’un milieu poreux

Deux porosités sont alors considérées au sein du lit fixe catalytique : la porosité
externe (g) et la porosité interne au grain catalytique (g,) ; la porosité étant définie
comme le rapport entre le volume d’espace vide et le volume total. La porosité externe
est due a la forme des grains de catalyseur ainsi qu’a 'empilement des grains lors du
remplissage du réacteur, tandis que la porosité interne au catalyseur est obtenue lors de
la synthese de ce dernier. C’est a la surface des pores internes que sont situés les sites
catalytiques (Figure V.3 (a)).
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Le milieu poreux est de plus caractérisé par sa tortuosité. Elle est définie comme
le rapport entre la longueur moyenne L, entre deux points d’'un chemin contenu dans
le domaine poreux et la distance rectiligne L séparant ces deux points (Figure V.2) :

Lin V.1

T=T

Figure V.2 Représentation schématique de la tortuosité d’'un milieu poreux dans le lit
catalytique

Comme il existe deux porosités définies a deux échelles différentes, deux
tortuosités se superposent dans le modele. L’une se situe a 1’échelle de la porosité externe
et I'autre a I’échelle de la porosité interne.

Enfin, au sein du lit catalytique, une surface externe spécifique ag (en m?/m?) est
définie et représente la surface d’échange entre le lit et le gaz. Elle représente le rapport
entre la surface des particules et le volume total considéré (Figure V.3 (b)). Par exemple,
pour un lit de catalyseur sphérique, de porosité €, la surface externe spécifique s’écrit :

6
aS:E(l_ €) V.2

(b)

Figure V.3 : (a) Porosité interne g, ; (b) Surface externe spécifique a
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Une surface interne spécifique peut aussi étre définie. Elle représente alors la
surface développée a l'intérieur des pores internes de la particule.

La modélisation rigoureuse de ces réacteurs est complexe puisqu’elle suppose de
modéliser chaque particule de catalyseur du fait de lI'inhomogénéité de géométrie,
d’empilement et de structure interne des différentes particules. Cependant, une telle
modélisation a 1’échelle d'un réacteur n’est pas envisageable dans le cadre de ce travail
de these pour des raisons de puissance de calcul disponible et de temps. De plus, certains
parametres de résolution ne peuvent étre décrits fidelement, par exemple les propriétés
associées aux contacts thermiques entre les différents grains d’un lit fixe. Un compromis
doit étre trouvé entre un modele simple pour simuler rapidement le réacteur et un
modele suffisamment détaillé pour représenter qualitativement les phénomenes
intervenant au sein d’un lit de particules.

La représentation des milieux poreux par le principe de la prise de moyenne
spatiale ou volumique (ou V.E.R. Volume Elémentaire Représentatif) est une
simplification généralement utilisée (Biot, 1941; Coussy, 1991; Hsu, 2005; Quintard et
Whitaker, 2005). Cette méthodologie représente, dans un volume de contrdle, le milieu
poreux finement divisé par une superposition de deux milieux continus équivalents au
premier. Au sein du volume de contréle, dans le milieu réel, le fluide circule a I'intérieur
du réseau de grains de catalyseur. Dans le cas de la modélisation homogénéisée, le réseau
solide et la phase fluide sont représentés comme deux phases continues, pondérées par
la porosité du milieu, qui coexistent pour une méme coordonnée géométrique du réseau
poreux. Le V.E.R. choisi est primordial puisque les propriétés structurales et physiques
locales du milieu poreux sont moyennées dans le volume de contrdle. Il doit étre
suffisamment grand pour lisser les inhomogénéités locales du milieu poreux, comme la
porosité externe par exemple, et suffisamment petit devant ’échelle des variations des
grandeurs physiques (dimension du réacteur) pour conserver un caractere local. L’échelle
du V.E.R., v, est donc définie comme suit :

d<v<KL Lréacteur V.3

La méthode d’homogénéisation est aussi appliquée a la structure interne du
catalyseur. Dans ce cas, I’échelle du V.E.R est la suivante :

dy KvKd V.4
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Au sein des réacteurs industriels, ces contraintes sont satisfaites du fait des
grandes dimensions des réacteurs. Cependant, a 1’échelle du laboratoire ou pilote,
I'utilisation du V.E.R. est sujet a controverse. De méme, la méthode d’homogénéisation
par prise de moyenne volumique n’est pas favorable a la modélisation des réacteurs
intensifiés puisque lintensification des échanges est obtenue par réduction des
dimensions du réacteur. Or, le réacteur-échangeur milli-structuré modélisé est un
réacteur intensifié. Cependant, la méthode du V.E.R. est celle qui peut étre appliquée
le plus simplement et le plus précisément pour modéliser les réacteurs a lit fixe
connaissant les parametres de « fermeture » dont dépend le modele.

L’utilisation de la méthode d’homogénéisation entraine la perte d’informations
sur le milieu poreux puisque les équations de conservations locales au sein du fluide sont
transposées pour décrire un milieu macroscopique continu équivalent. Des phénomenes
de transfert de matiere, d’énergie et de quantité de mouvement dans le milieu poreux
sont simplifiés par l'introduction de parametres de « fermeture » qui regroupent
plusieurs phénomenes. Ces parametres sont par exemple les phénomenes de transport
de matiere au sein du milieu poreux, ou la structure géométrique est inhomogene
regroupés en un terme de « dispersion », mais aussi les phénomenes de transfert entre
le fluide et le grain de catalyseur, ou interne au grain de catalyseur, les phénomeénes de
dispersion thermiques et d’échange thermique en paroi du réacteur. Les corrélations
permettant de décrire ces parametres de « fermeture » sont complexes et

habituellement déterminées de maniere empirique.

V.2. Description du modele numérique

L’écriture des équations de conservation de matiere, d’énergie et de quantité de
mouvement obtenues a partir de la méthode du V.E.R., ainsi que les parametres de
fermetures utilisés dans le modeéle sont présentés ci-apres.

Une modélisation hétérogene du réacteur-échangeur en deux dimensions a 'aide
du logiciel COMSOL Multiphysics permet de résoudre le modele numérique présenté ci-
dessous avec une méthode par éléments finis. Ce modele est issu des travaux de these
de R. Try (2018).

L’équation de conservation de quantité de mouvement est résolue au sein du milieu
poreux. Le transport de la matiere est décrit a I’échelle du lit fixe et a ’échelle du grain
de catalyseur ou les équations de conservation de la matiere sont résolues. Il en est de
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méme pour le transport de I’énergie, a ’échelle du lit fixe et du grain de catalyseur,
ainsi qu’en paroi du réacteur.

V.2.1. Equation de conservation de la quantité de

mouvement

L’équation de conservation de la quantité de mouvement, issue de ’équation de
Navier Stokes, s’exprime de la maniere suivante en régime dynamique et en négligeant
les forces de gravitationnelles, inertielles et de cisaillement :

1dpgu u V5
- = —-VP—— .
g Ot Ku

Le gaz est supposé parfait dans 'ensemble des conditions opératoires. La masse
volumique du mélange de gaz est calculée en considérant le mélange idéal.

La viscosité dynamique du gaz, u, a été calculée selon les travaux de Todd et
Young (2002), et la corrélation de Herning et Zipperer :

" = i Xili A/ M;
p= SN
i XiM; V6

Le terme de gauche de I’équation V.5 représente I'accélération des particules de
fluide et s’annule en régime permanent. Le terme de droite fait référence au modele de
Darcy.

Le coefficient K correspond a la perméabilité du milieu. Il est déterminée
expérimentalement sur la version B du réacteur milli-structuré par R. Try, et est égal
a 6,7 10 m2

La porosité externe du lit est calculée a partir de la masse volumique apparente
du lit catalytique et de la masse volumique du grain mesurée par Oliveira et al. (2010)
et égale a 1274 kg.m™ :

g=1_Pawr V.7
Ps

La porosité externe du lit catalytique est égale a 33,8%.
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Les conditions aux limites de ’équation de conservation de la quantité de mouvement
sont les suivantes :

- A l'entrée du réacteur, le débit massique est fixé :

—n.(pg.u) =We
- A la sortie du réacteur, la pression est imposée :
P = DPs
- Aux parois du réacteur, I’écoulement normal est nul :
—-n.pu=0

V.2.2. Transport de la matiere

V.2.2.1. Equation de conservation de la matiére & 1’échelle du lit

fixe

L’équation de conservation de la matiére pour l'espece i s’écrit en régime
dynamique par unité de volume de lit catalytique:

dpgw; . 1
%= —V.(pgou) —V.ji+s;  (kgs™tm™3) V.8

dpowi
Le terme ——

de I'équation V.8 représente l'accumulation de l'espece i ; le terme

V.(pgwiu) la variation de la densité de flux massique convectif de espéce i ; le terme

Jji, le flux de dispersion massique et le terme s;, le terme source de matiere.

Le terme source de matiere s; est modélisé par I’échange de matiere entre le fluide
et la surface externe du catalyseur :

N asks,iMi(Cs,i - Cg'i)surf V.9

Le coefficient d’échange de matiére kg; est calculé a partir de la corrélation de
Satterfield, déterminée dans le cas d’un lit fixe (Trambouze et Euzen, 2004) :

036w
ST (1—¢)

Sc=067Re; "% V.10

Les conditions aux limites de l’équation de conservation de la matiere sont les
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suivantes :

- A Dentrée du réacteur, la fraction massique de I'espece i est imposée et égale a
celle de I'alimentation

w; = wf

- A la sortie du réacteur, la densité de flux de dispersion est nulle :
_n.ji =0

- En paroi du réacteur, le flux total normal est nul :
—Nn. Ni =0

V.2.2.2. Expression du coefficient de dispersion

Le flux de dispersion j; de I’équation V.8 est exprimé par rapport au référentiel
massique puisque les vitesses moyennes massiques sont utilisées dans I'expression de la

conservation de quantité de mouvement.

D’apres Bird et al. (2007), ce flux de dispersion s’exprime selon un modele de diffusion
de Fick, en fonction du gradient de la fraction massique du composé i et du coefficient
de dispersion associé :

ji= —pDq,;Vw; V.11

L’expression du coefficient de dispersion Dy; n’est pas évidente puisqu’il est
défini ici pour un mélange multi-constituant dont aucune espéce n’est majoritaire ; le
mélange est dit concentré. Or, les corrélations exprimant les coefficients de dispersion
sont bien souvent définies pour des mélanges dilués et exprimées en fonction du gradient
de concentration molaire du composé i (Delgado, 2006; Green et Perry, 2008) :

ji = —DgM;CVx; V.12

Les coefficients de dispersion D;; et Dg; ne sont pas égaux dans le cas de
mélanges multi-constituants. Il est donc nécessaire de relier le flux de dispersion
massique j; au flux de dispersion molaire j;, de maniere a utiliser les corrélations usuelles
définissant les coefficient de dispersion molaire Dg;. Pour cela, I'approximation du

mélange moyenné est utilisée (Kee et al., 2003):
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. 1—wy .,
ji= (=2);; V.13

1—xl-

Cette approximation suppose un mélange binaire entre le constituant i et tous
les constituants différents de i — considérés comme un seul corps, avec des propriétés
moyennées.

Le flux de dispersion j; s’exprime alors par :

. (1—wi> D Vx; V14
Ji = 1-x, Pilq,i X .

L’expression du coefficient molaire de dispersion Dj; s’exprime en fonction d’une
composante de diffusion effective dans le milieu poreux, indépendante de 1’écoulement
et d'une composante de dispersion dépendant de 1’écoulement :

Dgi = Dgssi + Daispi V.15

La modélisation en deux dimensions de cette dispersion passe par I'écriture d’un
tenseur diagonal exprimant d’une part la dispersion radiale Dg,.q; et d’autre part la

(D ;,rad,i 0 )
0 D é,ax,i

Les corrélations de Gunn (1987) et d’Edward et Richardson (Green et Perry,
2008) sont respectivement utilisées pour évaluer ces coefficients de dispersion

. . . *
dispersion axiale Dg 4, ;.

anisotropes.

Diraai € ReySc

= — 4+ .

*
D d,ax,i

*
Dm,i

= Y1 € +Vy2ReqSc V.17

\ — . — 13y,¢ = .
Ouy; =073 ; ¥, =05(1+ /RedSC) T=12;

Pef = 40 — 29.exp(— 7/Rey)



Chapitre V
Modélisation des performances du réacteur milli-structuré a lit fixe au cours du
202 temps

Les coefficients de diffusion moléculaires des especes i vis-a-vis des autres corps
Dy, ; sont calculés a partir des équations de Maxwell dérivées par Wilke et Faibanks
(1950) :

.« 1-— X
Dmi = vk V.18
k:tLDl,,k

Ou Dy sont les coefficients de diffusion binaire, calculés a partir de I'expression de
Fuller et al, dans Todd et Young (2002) :

0,00143.7Y75
Dik = )2 V.19

1 1
0,5 3 3
PM; (V. + 1

i

Avec My, =2(M;* + Mk_l)_l en kg mol;

V; et Vi les volumes de diffusion de Fuller : Vy, = 6,12;V¢o, = 26,7 ;;Vey, = 2514 ;Vy,o =
18,07 ; T en K ; P en bar et D;j en cm? s

I1 faut noter que I'utilisation de I'approximation des mélanges moyennés a pour
conséquence de ne plus respecter ’équation de conservation de la masse puisque la
somme des flux de dispersion n’est pas nulle. Une solution a été proposée par Kee et al.
(2003) et consiste a omettre la résolution du bilan de matiere d’une espece, dont la
composition est définie par rapport aux compositions des autres especes. Dans le modele,
le dioxyde de carbone est utilisé pour fermer le systeme.

V.2.2.3. Equation de conservation de la matiére a ’échelle du
grain de catalyseur

L’équation de conservation de la matiere pour I'espece i a l'intérieur du grain de
catalyseur s’écrit en régime dynamique :

aCy;
Ws’l = —V.(-Dg,;VCs;) + Z v ;15 (1) (mols~1m™3) V.20
j

Elle lie 'accumulation de l'espece i a l'intérieur du grain de catalyseur au flux de
dispersion interne et au terme source de matiere, ce dernier étant décrit par les termes

de réaction.
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Le terme de dispersion Dy ; fait intervenir le nombre de Knudsen. Ce dernier est
défini comme le rapport entre le libre parcours moyen et le diametre moyen des pores
internes. Le diametre moyen des pores du catalyseur utilisé est de 8 nm environ. Dans
les conditions des essais, le nombre de Knudsen est de I'ordre de 10. La diffusion dans
les pores interne est alors régie par le régime de Knudsen ou les chocs contre les parois
sont prépondérants devant les chocs entre particules (Chapman et Cowling, 1990). Le
régime est dit raréfié et le coefficient de Knudsen effectif s’exprime alors :

4 |1 V.21
DK,eff,i = 1,534-.Edp ﬁl ’

La porosité interne &, est estimée a 0,65 d’apres le volume de pores analysé par
la méthode BJH (0,50 cm® g71) et la masse volumique d’un grain de catalyseur égale a
1274 kg m~3 (Oliveira et al., 2010). La tortuosité des pores du catalyseur est par défaut
prise égale & 3 (Ducamp, 2015).

Les cinétiques des réactions chimiques 7j(t) sont calculées par :
1;(t) = r;(t = 0)a;(t) V.22

Les cinétiques des réactions chimiques initiales r;(t = 0) sont issues de I'étude de
cinétique intrinseque de méthanation de CO., déterminée en I’absence de résistance au
transfert externe et interne, entre 350°C et 450°C a pression atmosphérique. Les voies
directe (Equation 1.1) et indirecte (Equations 1.2 et 1.3 ) de la méthanation de CO; sont
considérées (cf. Tableau II.2 page 112 et Tableau II.3 page 117). Les parametres
d’activités a;j(t) ont été définis dans le Chapitre III.

Les conditions aux limites de I’équation V.20 sont les suivantes :

- A la surface du grain de catalyseur, les échanges de matiere se déroulent entre la
phase gaz et la surface du grain :

n. (=D VCs;) = ks;(Cgi — Cs1)
— Au centre du grain de catalyseur, le flux de matiere est nul :

n.(—Dg;VCs;) =0
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V.2.3. Transport de I’énergie

V.2.3.1. Equation de conservation de ’énergie A 1’échelle du lit

fixe

L’expression de conservation de I'énergie s’exprime de la maniere suivante en
négligeant les variations de pression a faible vitesse de fluide ainsi que les dissipations
visqueuses (cf. Annexe 4 — Simplification du bilan d’énergie a I’échelle du lit fixe):

ar, ~
PgCp.g a—f = —pgCpg.VTy — V.(=2eq.VT,) + Q Wm™3) V.23

Les capacités calorifiques molaires a pression constante, ¢, 4, sont calculées d’apres
Todd et Young (2002).

Le terme u.VT; représente le flux convectif et le terme A.q.VT, modélise le flux
thermique dans le milieu poreux en considérant les phénomenes de conduction et de
dispersion hydrodynamique moyennés dans le gaz et le grain.

Le terme source de chaleur Q est décrit par ’échange de chaleur entre la phase gaz et
la surface externe du grain :

Q = ashy(T; — Tg)su,,f V.24

Le coefficient d’échange thermique hg est calculé a partir de la corrélation de
Satterfield, déterminée dans le cas d’un lit fixe (Trambouze et Euzen, 2004) :

0,43 0365 —
hy = m(cp,gpgu).Red pr—0¢7 V.25

Les conditions aux limites de I’équation de conservation de I’énergie sont les suivantes :

- A T'entrée du réacteur, la température est imposée par la température d’entrée
des gaz (supposée égale a la température opératoire)
T=T¢®
- A la sortie du réacteur, le flux de dispersion thermique est nul
—N.(— Aeq.VTy) =0
- La densité de flux thermique aux parois du réacteur est définie par :
—N. (= Aeq.VTy) = hp(Tp — T,)
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V.2.3.2. Equation de conservation de l’énergie a 1’échelle du

grain de catalyseur

A T’échelle du grain de catalyseur, I’équation de conservation de I’énergie s’écrit :

oT,
picps == —T.(=AVT)) + Z nO(-AH(T))  (Wm™) V.26
J

La conductivité apparente de la particule de catalyseur A; est prise égale a
0,87 W m™1 K~1. Ce terme est fonction de la porosité interne du catalyseur et est issu de
I'identification paramétrique de la conductivité stagnante du lit de particules (Ducamp,
2015).

La capacité calorifique a pression constante du grain de catalyseur, c, s, a été
déterminée par Oliveira et al (2010), et est égale a 1063 J kg! K. L’équation V.26 lie
la variation de I’enthalpie volumique du grain de catalyseur a un flux de conduction
thermique et un terme source de chaleur lié aux réactions chimiques.

Les conditions aux limites de I’équation V.26 sont les suivantes :

- A la surface du grain de catalyseur, la densité de flux thermique entre la phase

gaz et la surface du grain est définie par :

—n.(=AsVTs) = hs(Ts — Tg)

— Au centre du grain de catalyseur, la densité de flux thermique est nulle :

—n.(=AVT,) =0

V.2.3.3. Modele de représentation du transfert thermique a la

paroi hp - Aeq
Le transfert thermique a la paroi est représenté ici avec un modele hp — A,

Ce modele fait I'hypothese que le transfert thermique a la paroi peut étre
représenté par un coefficient de dispersion thermique équivalent Ao, indépendant de la
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distance a la paroi et un coefficient d’échange a la paroi hp. La densité de flux thermique
entre le lit et la paroi est déterminée en supposant une discontinuité de température de
T a Tr (Figure V.4).

Lit Paroi
_g
Tg ‘\
— >
'Tpx
¢ =—A q.rad vr
¢ = hp (Tg - Tp)

Figure V.4 : Modele de représentation des transferts thermiques a la paroi hp — 4,4

La dispersion thermique équivalente du lit fixe étant anisotrope, la composante
radiale a été identifiée au sein d’un lit d’extrudats a I’aide d’une corrélation (Ducamp,
2015) et réutilisée ici dans le cas d’un lit de poudre :

2 2
~edrad 2690 +0,11. Pey V.27

/19 9

La composante axiale est évaluée en utilisant la corrélation de Yagi et al.
(Rohsenow et al., 1998) :

Aeqax _ Aeqo +0,75. Pey V.28
g Ag

La conductivité stagnante du lit de poudre A.qo représente les transferts
thermiques dans le milieu poreux en absence de flux. Elle est représentée par la

corrélation suivante (Ducamp, 2015) :

Reqo _ (087 0,69 V.29
)’9 )’9
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La conductivité du mélange de gaz, 4,4, est calculée a partir de la corrélation de
Wassiljewa (Poling et Prausnitz, 2000):

XiAi
Ay = V.30
T LaTjxA
Avec A; calculé d’apres (Todd et Young, 2002)
et A; ; donné par la modification de Mason et Saxena (Todd et Young, 2002) :
Mg ot )
i) ()
1 —L
o (UjMi M;
Ai,j = 1 V31

<8 (1+ %))E

Le coefficient de transfert a la paroi hp représente les phénomenes de résistance
thermique a la paroi. Il est évalué grace a la corrélation de Ducamp (2015) :

hod 2
Nup = —— = 0,037.2222 1 0,22. Re>%3 py0.71 V.32
P A A d
g g

I'indice P renvoyant a la paroi.

V.2.3.4. Equation de conservation de I’énergie dans la paroi du
réacteur

Dans la paroi du réacteur, I’équation de conservation de I'énergie s’écrit :

aT,
PpCp,p (')_tp = —V.(=4pVTp) V.33

La conductivité thermique de I'acier 1p est prise égale a 17 W.m . K.
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Les conditions aux limites sont les suivantes :

- A la frontiere avec le lit catalytique, la densité de flux thermique est définie par :
—n. (_ /‘{PVTP) = hP(Tg - TP)

- A la frontiere avec le fluide caloporteur, la densité de flux thermique est définie

par :
—n. (= ApVTp) = h(T. — Tp)

Le coefficient d’échange h., co6té fluide caloporteur, est déterminé grace a la
corrélation de Colburn (Rohsenow et al., 1998), avec Dy le diametre hydraulique du
canal caloporteur :

heD
Nuc= = " = 0,023.Re2®Pr}/? V.34
C

Iindice C renvoyant au fluide caloporteur. La corrélation de Colburn est valable pour
les nombre de Reynolds compris entre 10* et 10° et des nombres de Prandt compris entre
0,5 et 3.

Dans le cas du réacteur-échangeur milli-structuré modélisé, le coefficient d’échange coté
caloporteur h, est de 4 kW m=2 K-'. L’échange c6té caloporteur n’est donc pas limitant.

V.3. Validation du modele cinétique en modele

réacteur milli-structuré

Le réacteur-échangeur de méthanation de CO:; est modélisé sur COMSOL
Multiphysics pour vérifier le modele cinétique établi au Chapitre II (cf. pages 112 et
117). Pour cela, les conversions de CO, simulées et les profils de température calculés
sont comparés aux résultats expérimentaux obtenus par R. Try (2018) en réacteur
monocanal milli structuré a lit fixe finement instrumenté en thermocouples (version B

du réacteur présenté page 161).

V.3.1. Géométrie et hypotheses du modele

Le réacteur utilisé est un réacteur monocanal milli-structuré a section
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rectangulaire. Une modélisation tres rigoureuse de ce réacteur suppose une modélisation
en trois dimensions. Cependant, I'utilisation de ce modele 3D en régime transitoire pour
simuler le vieillissement du catalyseur conduirait & des temps de calcul inacceptables (a
moins de disposer de ressources de calculs importantes).

Une réduction d’échelle est alors réalisée pour réduire les temps de calcul. Le
modele utilisé est un modele axisymétrique en deux dimensions pour lequel le diametre
du canal réactif a été calculé de maniere a conserver le rapport entre le volume réel du
lit et la surface d’échange du canal de section rectangulaire. La longueur du canal est
prise égale a la longueur réelle. De cette fagon, le volume de lit modélisé est inférieur au
volume réel. En conséquence, le débit d’alimentation est adapté pour conserver un
GHSYV identique au GHSV réel :

Simod
Qmoa = Qréet Sm_o V.35

reel

De plus, la modélisation 2D axisymétrique suppose un échange avec le fluide
caloporteur sur toute la paroi externe du canal alors qu’il ne s’effectue en réalité que de
part et d’autre de la hauteur du canal réactif (Figure V.5).

Surface refroidie

Canal réactif

Figure V.5 : Réduction d’échelle du modeéle trois dimensions (a gauche) en modele deux
dimensions axisymétrique (a droite), d’apres (Try, 2018)

La réduction d’échelle en modele 2D axisymétrique a été validée par R. Try dans
ses travaux de these (2018). Les profils de température au centre du lit et a la paroi du
réacteur obtenus avec le modele 2D axisymétrique ont été comparés a ceux obtenus avec
un modele 3D complet pour une température opératoire de 280°C, une pression
opératoire de 2,5 bar et un GHSV égal & 15 600 h' (Figure V.6). Le modele 2D
axisymétrique sous-estime de quelques degrés les températures au centre du lit ainsi
qu’en proche paroi. Les profils de température calculés dans la paroi sont quant a eux

similaires.
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—Modele 3D - centre du lit
——Maoedele 3D - proche paroi latérale
Maodgle 3D - paroi
500 — Modele 2D - centre du lit
——Moadele 2D - proche paroi
Medele 2D - parol

Températures simulées (°C)
=N
<4
o

0 20 40 60 80 100 120 140 160

Coordonnée axiale (mm)

Figure V.6 : Profils de température au centre du lit fixe, en proche paroi c6té lit fixe et dans la
paroi calculés le long du réacteur avec les modeles 3D et 2D axisymétrique pour une température
opératoire de 280°C, une pression de 2,5 bar et un GHSV égal a 15 600 h™* d’apres (Try, 2018)

Le catalyseur est représenté comme une extra-dimension, résolue en chaque point
du maillage dans le volume de lit catalytique. Les grains sont supposés sphériques.

V.3.2. Validation du modele cinétique

V.3.2.1. Comportement thermique du réacteur et taux de
conversion de CO;

L’influence de la température opératoire sur le comportement du réacteur est
calculée entre 250°C et 300°C, pour une pression opératoire de 2,5 bar et un GHSV égal
a 15 600 h' (1,00 NL min* d’'H, et 0,25 NL min* de CO,). Le taux de conversion est
calculé par un bilan carbone d’apres les flux molaires simulés en sortie de réacteur :

Fen,s + Fecos + 2Fc,m, s
Fen,s + Feos + 2Fc,n,s + Feoy s

V.36

Xco2 =

Deux séries de résultats expérimentaux sont utilisées pour comparer aux résultats

de simulation du comportement du réacteur, lesquelles ont été obtenues sur deux
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chargements de catalyseur commercial Ni/ALO; différents. Dans les deux cas, le
catalyseur a été réduit sous flux 50% H./50% Ar & 2,5 bar, a 5°C/min jusqu’a 300°C,
puis un palier de 4h a 300°C. Les essais expérimentaux ont été réalisés par R. Try (2018)
avec la version B du réacteur monocanal milli structuré. Dans ces tests, le premier
thermocouple se situe au niveau du fritté d’entrée pour connaitre la température
d’entrée des gaz, et les 31 thermocouples suivants sont positionnés au centre du lit
catalytique (4/- lmm), espacés les uns des autres de 5 mm.

Le taux de conversion de CO, expérimental est calculé par un bilan de matiere
rapporté au nombre de moles de CO», apres mesure du taux de CHy en sortie (gaz sec),
en supposant une sélectivité en méthane égale a 1, avec R = 4, rapport initial entre H»
et CO; (cf. Equation IV.1)

La Figure V.7 (a) représente 'évolution du taux de conversion de CO, mesuré
en sortie de réacteur et calculé par le modele en fonction de la température opératoire.
De fagon générale, le comportement du réacteur est relativement bien décrit. Et une
bonne répétabilité est vérifiée expérimentalement.

Concernant les faibles températures opératoires, c¢’est-a-dire celles inférieures a
265°C, I'élévation de température au sein du réacteur est faible ; elle est inférieure a
30°C, (cf. Figure V.7 (b)). Dans ces conditions, I’écart relatif entre les taux de conversion
calculé et mesuré peut étre assez élevé, de l'ordre de 45% maximum. Cela peut étre lié
au fait que la cinétique est utilisée en dehors de sa gamme de validité de température,
puisque les températures varient entre 250 et 300°C seulement alors que la cinétique a
été établie entre 350 et 450°C.

Au contraire, lorsque 1’élévation de température au sein du réacteur est élevée,
c’est-a-dire pour des températures opératoires supérieures a 270°C, I’écart relatif entre
le taux de conversion calculé et mesuré est relativement faible, de l'ordre de 10%
maximum. Cet écart peut s’expliquer par le fait que la cinétique initiale (& t = 0) a été
établie apres une étape de stabilisation de l'activité catalytique avec des cycles de
température. Le modele cinétique simule donc une activité stabilisée du catalyseur et
donc plus faible que l'activité du catalyseur avant la période de stabilisation. Or, les
résultats expérimentaux présentés ici sont obtenus sans cette étape de stabilisation. Il
est alors cohérent que les résultats expérimentaux de conversion de CO; initiaux soient
supérieurs aux résultats modélisés.

En ce qui concerne la gamme de température opératoire 265-270°C, le
comportement du réacteur n’est pas bien décrit. Cependant, lorsque la température
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opératoire varie de seulement 5°C, le réacteur passe d'un état ou I'élévation de
température se situe autour de 30°C a un état ou I’élévation se situe autour de 300°C.

100% 6350
(a) (b

~80% A 6
g 550
3 2

2 o
0% - E
% 5450 1

2 40% - ©

: g
3 simulation .2350 E —simulation
é 2% batch 1 g o « batch 1

[ ]
& batch 2 = o batch 2
0% . ; , , 250 : : : .
250 260 270 280 290 300 250 260 270 280 200 300

Température opératoire (°C) Température opératoire (°C)

Figure V.7 — (a) Evolution du taux de conversion de CO; et (b) évolution de la température
maximale mesurés sur deux lots de catalyseur et calculés en fonction de la température

opératoire, pour une pression opératoire de 2,5 bar et des débits d’Hs de 1,00 N1/min et de
CO; de 0,25 N1/min (modele h;, - Ae)

V.3.2.2. Profil de température au sein du lit fixe

Le réacteur utilisé pour les essais expérimentaux étant finement instrumenté en
thermocouples, il permet de mesurer assez précisément le profil de température au centre
du lit catalytique. La Figure V.8 représente les profils de température au sein du
réacteur pour des températures opératoires de 250, 260°C et 270, 280°C, a la pression
de 2,5 bar et pour un GHSV égal a 15 600 h.

Sur la Figure V.8 (a), les profils de température simulés pour des températures
opératoires de 250 et 260°C ne représentent pas correctement les profils de température
mesurés au sein du réacteur. En effet, les températures maximales sont mesurées au
niveau du thermocouple n°5 (soit a une vingtaine de millimeétre du début du lit
catalytique), tandis qu’elles sont simulées au niveau de la moitié du canal réactif, avec

des profils largement plus lissés que ceux obtenus expérimentalement.

Sur la Figure V.8 (b), il est visible que les profils de température au centre du lit
catalytique obtenus lors des chargements 1 et 2 ne se superposent pas. Pour une

température opératoire de 270°C, le maximum de température, mesuré au niveau du
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thermocouple n°6 pour le premier chargement, est mesuré au niveau du thermocouple
n°7 pour le deuxiéme chargement. La position du pic de température expérimentale est
donc précise a +/- 5 mm d’un chargement a l'autre. Il en est de méme pour une
température opératoire de 280°C, puisque les deux profils de température mesurés sont
espacés de 2 thermocouples. La position du pic est donc précise a 4+/- 10 mm. Au regard
de ces considérations, les profils modélisés pour des températures opératoires de 270 et
280°C représentent relativement bien le comportement réel du réacteur. Il apparait
cependant que la largeur du pic de température est plus fine expérimentalement que
celle modélisée. Cela peut étre lié au modele de représentation du transfert thermique a
la paroi.

—~
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Figure V.8 — Profils de température mesurés sur deux lots de catalyseur et calculés au centre
du lit catalytique du réacteur-échangeur milli-structuré finement instrumenté en
thermocouples — (a) pour une faible élévation de température au sein du réacteur et (b) pour
une forte élévation de température au sein du réacteur, a la pression de 2,5 bar et des débits
d’Hz de 1,00 NL/min et de CO; de 0,25 NL/min (modele hy-Ae)

V .4. Modélisation de la désactivation

V.4.1. Modélisation simplifiée de la désactivation

L’étude expérimentale de mesure des performances catalytiques menée sur les
échantillons de catalyseurs post mortem prélevés en réacteur milli-structuré a permis
d’établir que l'activité catalytique est quasiment proportionnelle a la surface métallique

de nickel. Une premiere modélisation de la désactivation du catalyseur en réacteur milli-
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structuré est testée en considérant que le parametre d’activité s’écrit comme le rapport
S/So, défini comme le rapport entre la surface métallique au temps t et la surface initiale
égale a 10 m? g'. Dans ces conditions, il n’y a pas de distinctions de perte d’activité
catalytique entre les trois réactions considérées puisqu’on impose :

_r@&T,p) S V.37

a(t) = =
T(to, T, PL) SO

La loi de désactivation est alors obtenue a partir de la loi de frittage des particules
métalliques (Equation II1.4 page 141) :

2

da Eag; Pr,0\"
- E = ksint,o €xp (_ R—S;—vnt) <ﬁ> (a - aeq) V.38
2

Les parametres de cette loi sont alors ceux définis page 143, le parametre
d’activité a I'équilibre a4 est égal a 0,19. Il est défini comme le parametre d’activité

atteint pour un temps de réaction infiniment long.

L’Equation V.38 est implémentée dans le modele réacteur multi-dimensions pour
modéliser le comportement du réacteur pendant 1000 h de réaction a 300°C et 3,5 bar
et pour un GHSV de 12 500 h'! (0,80 NL min' d’H; et 0,20 NL min! de CO,).

V.4.1.1. Résultats de la simulation avec la version B du réacteur
milli-structuré

Il est mis en évidence, Figure V.9 (a) que le point chaud du réacteur se déplace
tres peu le long du réacteur au cours du vieillissement avec cette modélisation. En effet,
localisé a la proche entrée du réacteur initialement, il est situé a 1 cm de l'entrée du
réacteur apres 30 h sous flux réactionnel, puis a 2 cm de I'entrée apres 50 h sous flux.
Ce déplacement est soudain entre 25 et 30 h, ainsi qu’entre 45 et 50 h. Parallelement,
le profil d’activité est présenté en Figure V.9 (b). Au niveau de la zone du point chaud,
I’activité diminue et tend a se rapprocher de l'activité a ’équilibre. Un épaulement est
observé sur les profils de parametre d’activité apres 30 et 50 h de réaction. Les
épaulements restent visibles sur les profils des parametres d’activité suivants.
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Figure V.9 — Evolution temporelle (a) du profil de température et (b) du profil de parametre
d’activité calculé au centre du lit catalytique avec la modélisation de désactivation simplifiée
au cours d’'un vieillissement de 1000 h a la température opératoire de 300°C, a la pression de
3,5 bar et pour un débit égal a 1,00 NL min' (H,/CO; = 4) ; (c) Evolution de la conversion
de COs en sortie de réacteur au cours du méme vieillissement

Entre I'état initial et 25 h de réaction, le maximum de température diminue,
suite a la désactivation progressive de la zone du point chaud. Cela entraine une
diminution de la conversion de CO- locale ainsi qu’en sortie de réacteur. Le déplacement
soudain du point chaud, entre 25 et 30 h, occasionne alors une ré-augmentation de la
conversion de CO, en sortie de réacteur, présentée Figure V.9 (c), apres 30 h de
réaction. En effet, le maximum de température atteint apres le déplacement du point
chaud est supérieur au maximum avant son déplacement. Il est possible que cela soit
lié & un phénomene dynamique corrélé au déplacement du point chaud dans une zone
de catalyseur frais.
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Le méme phénomene intervient entre 30 et 45 h et conduit au déplacement
soudain du point chaud entre 45 et 50 h de réaction. L’évolution de la conversion de
COs au cours du temps, présentée Figure V.9 (c) est alors non-monotone.

Entre 50 et 1000 h de vieillissement, le pic de température se déplace tres
légerement vers I'aval du réacteur. Et le maximum de température simulé diminue au
cours du temps sous flux jusqu’a atteindre la température de 550°C en 1000 h de
vieillissement. Parallélement, la conversion de CO, diminue lentement de 83 et 78%. La
sélectivité en CHy modélisée est proche de I'unité pendant les 1000 h de réaction.

Comparaison avec les résultats expérimentaux

Les résultats de simulation de conversion de CO, sont alors confrontés aux
résultats expérimentaux obtenus avec la version B du réacteur monocanal et sont
présentés Figure V.10 (a). Il apparait que le modele sous-estime la conversion initiale
puisque les résultats de simulation prédisent un taux de conversion de 84% contre 93%
expérimentalement. Une explication de cet écart est proposée page 210.

La Figure V.10 (b) représente une comparaison des évolutions de conversion de
CO; expérimentale et modélisée, normalisées a la conversion initiale. Globalement, il
apparait que le taux de conversion de CO, modélisé décroit de fagon similaire a ce qui

est observé expérimentalement.
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Figure V.10 - (a) Comparaison de I’évolution de la conversion de CO en sortie du réacteur
milli-structuré modélisée avec la loi de désactivation simplifiée et expérimentale a la
température opératoire de 300°C ; 3,5 bar ; 12 500 h' ; (b) Comparaison des conversions

normalisées a la conversion initiale (mémes conditions opératoires)
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Entre 0 et 200 h de réaction cependant, la vitesse de dégradation des
performances semble bien plus importante expérimentalement que celle modélisée avec
la loi de désactivation simplifiée. Mais, il faut considérer que le modele simule une
condition d’entrée de température égale a 300°C. Or, la température d’entrée n’est pas
mesurée expérimentalement. Il est probable que cette température soit en réalité
supérieure a 300°C a cause de la proximité du pic de température avec la proche entrée

du réacteur et des phénomenes de conduction thermique dans la paroi du réacteur et
dans les grains.

Une autre possibilité serait donc de modéliser le réacteur milli-structuré en
imposant un flux de chaleur en entrée de réacteur comme condition a la limite de
I’équation de conservation de I'énergie, a la place d’une température. Cette condition a

la limite d’entrée estime le flux de chaleur connaissant la température amont, ici égale

a 300°C :

T

—N.(— Aeq.VTy) = p fcp,ng u.n V.39
Te

Les résultats de la simulation en régime permanent sont présentés Figure V.11.
Il apparait, avec cette condition a la limite, que la température d’entrée au centre du
lit est égale a 530°C, tandis qu’elle est égale a 470°C en paroi refroidie.

Comme la désactivation du catalyseur est fortement liée aux températures
atteintes, il est probable que la désactivation modélisée soit sous-estimée lorsque la
condition a la limite d’entrée est une condition de température.

700

—— Centre du lit catalytique

- = -Paroi du lit catalytique

Température calculée (°C)

0 0,05 0,1 0,15
Longueur du réacteur (m)

Figure V.11 — Profil de température calculée au centre et en paroi du lit catalytique en imposant
un flux de chaleur comme condition & la limite d’entrée
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Malheureusement, il n’a pas été possible d’obtenir les résultats de la modélisation
de la désactivation du catalyseur en imposant un flux de chaleur en entrée du réacteur,
puisque les simulations temporelles sont assez cotiteuses en temps de calcul.

Néanmoins, au vu des échelles de temps modélisées, les deux premieres centaines
d’heures ne semblent pas capitales. De plus, la tendance de conversion de CO, modélisée
entre 350 et 1000 h de réaction est tres similaire a celle observée expérimentalement.

V.4.1.2. Résultats de la simulation avec la version A du réacteur

milli-structuré

Le comportement de la version A du réacteur milli-structuré est tres ressemblant
a celui de la version B. On observe, de la méme maniere, le déplacement du pic de
température vers l'aval du réacteur au cours du vieillissement du catalyseur et des
épaulements sur le profil du parametre d’activité.

Comparaison avec les résultats expérimentaux

Les résultats de simulation de conversion de CO, normalisée a la conversion
initiale sont alors confrontés aux résultats expérimentaux obtenus avec la version A du
réacteur monocanal et sont présentés Figure V.12. Il apparait que le modele de
désactivation simplifiée représente relativement bien les points expérimentaux pendant
les 1000 heures de vieillissement. L’interruption de l’essai, survenu apres 250 h de
réaction, entraine une augmentation du taux de conversion qui n’est pas prise en compte
lors de la simulation. L’aspect transitoire de cette « réactivation » du catalyseur n’a
pas été étudié, et les causes en sont donc inconnues. Il faut toutefois considérer que
cette réactivation du catalyseur est tres faible (de l'ordre du pourcent).
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Figure V.12 — Comparaison des évolutions de conversion de CO, expérimentale et modélisée
avec la loi de désactivation simplifiée, normalisées a la conversion initiale, en sortie du réacteur
milli-structuré (version A) a la température opératoire de 300°C ; 3,5 bar ; 12 500 h!

V.4.2. Modélisation avec les lois de désactivation

établies

Dans le Chapitre III, les parametres d’activité déterminés pour les trois réactions
ont été exprimés linéairement en fonction des surfaces métalliques rapportées a la
surface initiale de nickel métallique égale a 10 m? g' (cf. page 152). Néanmoins, une
rupture de pente est observée pour une surface métallique égale a 4 m? g'. Dans le but
d’implémenter des lois de désactivation continues sur la gamme de surface métallique
[2-10] m? g dans le logiciel COMSOL Multiphysics, les points expérimentaux ont été
modélisés, Figure V.13, avec des lois logarithmiques pour les parametres d’activité de
méthanation de CO et de RWGS. Le parametre d’activité de méthanation de CO; est,
quant a lui, mieux représenté avec une loi linéaire. Les lois d’activité s’expriment alors

par :
Aco,meen(t) = 1,84 S(t)/So — 0,16 V.40
aco meen(t) = 0,57In(S(t)/S, ) + 1,46 V.41

arwes () = 1,02In(S(t)/S, ) + 2,01 V.42
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Figure V.13 - Evolution des parametres d’activité de chaque réaction avec le rapport des surfaces
S/So

La validité de ces lois d’activité a été vérifiée de la méme maniere qu’en 1V.3.3.3
(cf. page 183) en comparant les performances catalytiques modélisées par un réacteur
piston isotherme avec celles obtenues expérimentalement sur les échantillons post
mortem prélevés sur la version A du réacteur monocanal. Similairement aux lois
d’activité linéaires, les lois d’activité logarithmiques permettent d’obtenir relativement
facilement une estimation des performances catalytiques (en mmolens min?t g') des
échantillons vieillis entre 1 et 1000 h et prélevés en zones 1 et 2 du réacteur sur les tests
catalytiques a 350°C. La précision de la méthode est évaluée a 30%, comme l'illustrent
les courbes de parité de la Figure V.14.

Les lois de désactivation sont alors obtenues a partir de la loi de frittage des
particules métalliques (Equation III.4 page 141) :

2

V.43

14
daCOZmeth _ ksint,O _ Easint pHZO _
- dt - €xp RT PH2 (aCOZmeth aCOZmeth,eq)

2
dacometn Eagin: (PH o\ Aco meth — V2 Qcometh,eq ~ Acometh V.44
e _ ey (- E) (P} (Gcomen = 22) (1 (Gcomen, ) v
dt V1 Ksint,0 €Xp RT PHZ p Vv p Vi

2

dagrwes Eagine\ (PH,0 P Aco meth — 22 ArwGs,eq — ARWGS 4
=T = ko enp (=) (2] exp (FOE) (1 ep (TS ) ) VAD
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Figure V.14 — Courbe de parité des performances catalytiques expérimentale et modélisée
avec les lois d’activité logarithmiques a 350°C en mélange H,/CO,/N, = 73/18/9,
Qe = 27,5ml (STP) min™ — muee = 10 mg  pour les échantillons vieillis en réacteur et
prélevés en zones 1 et 2 apres 1, 20, 50, 200 et 1000 h sous flux réactionnel — précision a
+/- 30%)

Les parametres des lois de désactivation sont alors ceux de la loi de frittage des
particules métalliques définis page 143, ainsi que les parametres définis dans le Tableau
V.1. Pour chaque réaction, un parametre d’activité a I’équilibre est calculé a partir de
la surface a I'équilibre S,, déterminée dans le Chapitre III (Seq = 1,9m?*g™"). Elle est

définie comme le parametre d’activité atteint pour un temps de réaction infiniment long.

Tableau V.1 — Parametres des lois de désactivation logarithmiques

Méthanation de COQ x =183 aCOZmeth,eq =0,18
Méthanation de CO y1 = 0,57 y2 = 1,46 Acometheq = 0,51
RWGS zZy = 1,02 Zy = 2,01 aRWGS’eq = 0,31

Les Equations V.43, V.44 et V.45 sont implémentées dans le modele réacteur
multi-dimensions pour simuler le comportement du réacteur pendant 1000 h de réaction
a 300°C et 3,5 bar et pour un GHSV de 12 500 h' (0,80 NL min?! d’H, et
0,20 NL min" de COs).
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Résultats de la simulation avec la version B du réacteur milli-structuré

L’évolution du taux de conversion de CO, modélisé au cours de la réaction est
présentée Figure V.15. Il apparait que cette évolution n’est pas monotone entre 100 et
250 h, comme précédemment évoqué avec la modélisation simplifiée de la désactivation.
Ensuite, le taux de conversion diminue continuellement entre 250 et 1000 h de réaction
de 83 a 81%. La sélectivité en méthane simulée est proche de I'unité pendant les 1000 h
de réaction.
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Figure V.15 — Evolution de la conversion de CO, au cours de 1000 h de réaction a la température
opératoire de 300°C, a la pression de 3,5 bar et pour un débit égal & 1 NL min" (H,/CO, = 4)

De la méme maniere qu’avec la modélisation simplifiée, il est mis en évidence,
Figure V.16 (a), que le déplacement de la zone du point chaud est soudain. L’échelle de
temps n’est cependant pas la méme, puisque le premier déplacement est observé apres
100 h de réaction et le second apres 200 h de réaction.
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Figure V.16 — Evolution temporelle (a) du profil de température et (b) du profil de parametre
d’activité pour la réaction de méthanation de CO; ; (c) pour la réaction de méthanation de
CO et (d) pour le réaction de RWGS calculé au centre du lit catalytique avec le modele de
désactivation complet au cours d’un vieillissement de 1000 h a la température opératoire de
300°C, a la pression de 3,5 bar et pour un débit égal a 1 NL min™ (H,/CO, = 4)

Les profils des parametres d’activité présentés Figure V.16 (b), (c) et (d) sont
tres similaires aux profils du parametre d’activité obtenus avec la précédente
modélisation et des épaulements sont observés lors du déplacement de la zone de point
chaud. Au niveau de la zone du point chaud, I'activité diminue et tend a se rapprocher
de l'activité a I’équilibre définie pour chaque réaction.

Entre 300 et 1000 h de réaction, la zone du point chaud ne se déplace plus vers
I'aval du réacteur. Contrairement a la modélisation simplifiée, la température maximale
atteinte au niveau de la zone du point chaud ne diminue quasiment pas durant cette
période.

Une étude de sensibilité au pas de temps a été réalisée en divisant le pas de
temps par 5, les mémes résultats de simulation ont été obtenus. Une étude de sensibilité
au pas d’espace a été réalisée en régime permanent en divisant le pas d’espace par 3, et
un écart de taux de conversion relatif de 0,01% a été obtenu.

Comparaison avec les résultats expérimentaux

Les résultats de simulation de conversion de CO; normalisés a la conversion

initiale sont alors confrontés a I’évolution du taux de conversion de CO, expérimental
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(normalisée a la conversion initiale) obtenu avec la version B du réacteur monocanal.
Ils sont présentés Figure V.17. Globalement, il semble que la vitesse de dégradation des
performances modélisée soit plus faible que celle observée expérimentalement. De la
méme maniere qu’avec la modélisation simplifiée de la désactivation, les premieres
centaines d’heures sont assez mal représentées. Néanmoins, la tendance entre 350 et
1000 h de fonctionnement semble étre relativement bonne.
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Figure V.17 - Comparaison de I’évolution de la conversion de CO, en sortie du réacteur milli-
structuré (normalisée a la conversion initiale) modélisée avec les lois de désactivation établies
et expérimentale a la température opératoire de 300°C ; 3,5 bar ; 12 500 h'

Le modele de désactivation complet peut étre imprécis puisqu’il est issu de
résultats expérimentaux qui sont identifiés par minimisation de 1’écart entre les résultats
expérimentaux est ceux modélisés. Plusieurs étapes permettent d’obtenir le modele final
et chaque étape ajoute une imprécision au modele.

Des imprécisions sont communes aux deux modeles de désactivation et sont
issues de I’établissement du modele cinétique et de la loi d’évolution des surfaces. Le
modele cinétique permet de modéliser les performances d’un réacteur milli-structuré
avec une précision de 10% dans les conditions testées. La loi d’évolution des surfaces
métalliques est obtenue apres avoir effectué des tests de vieillissement hydrothermaux
en conditions controlées a pression atmosphérique. Une premiere imprécision évaluée a
0,5 m? g! vient de l'estimation des surfaces métalliques et une seconde, quantifiée a
15%, vient de l'identification des parameétres de la loi.

Des étapes supplémentaires permettent d’obtenir le modele de désactivation
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complet Les parametres d’activités sont déterminés avec des tests catalytiques sur des
échantillons de catalyseur vieillis en conditions hydrothermales controlées. La précision
de l'identification des parametres d’activités en réacteur piston isotherme est estimée a
10%. Enfin, les lois d’activités sont déduites de ’évolution des parametres d’activité

avec les surfaces métalliques. Cette étape ajoute de nouvelles imprécisions, estimées a
15%.

De plus, pour avoir une meilleure estimation des lois d’activité, il aurait été
intéressant de quantifier les performances catalytiques d’au moins deux échantillons de
catalyseur post mortem ayant des surfaces métalliques comprises entre 5 et 9 m? g’
puisqu’aucun parameétre d’activité n’a été identifié pour des échantillons post mortem

ayant des surfaces métallique dans cette gamme (cf. Figure V.13 page 220).

V.4.3. Comparaison des deux modélisations de P’activité

V.4.3.1. Comparaison des deux modélisations de I’activité avec
la version B du réacteur milli-structuré

Les profils de température simulés avec la loi de désactivation simplifiée sont
superposés a ceux obtenus avec le modele de désactivation complet. Méme si I’échelle
de temps n’est pas la méme, la zone de point chaud se déplace a la méme cote z avec
les deux modélisations (cf. Figure V.18).
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Figure V.18 — Comparaison des déplacements de la zone de point chaud avec les deux modeéles

de désactivation

La Figure V.19 présente les évolutions de conversion de CO, simulées par les
deux modeles de désactivation présentées ci-dessus, et les résultats expérimentaux entre
350 et 1000 h, normalisés a la conversion obtenue apres 350 h de réaction. Il apparait
que les deux modeles de désactivation permettent de simuler correctement les
performances catalytiques du réacteur entre 350 et 1000 h de réaction. Le modele
simplifié de désactivation pour lequel le parametre d’activité est défini comme le rapport
entre la surface métallique et la surface initiale semble étre le plus adéquat pour décrire
les résultats expérimentaux. Le modele complet avec les trois lois de désactivation
(associées aux trois réactions considérées) établies dans cette theése sous-estime
légerement la baisse des performances expérimentale. Aussi, si le temps I'avait permis,
il aurait été intéressant de modéliser la version A du réacteur (de plus grande longueur)
et de confronter les résultats de simulation aux résultats obtenus expérimentalement
pour une température opératoire de 300°C et des pressions opératoires de 3,5 et 5,0 bar
ainsi que pour une température opératoire de 260 °C a la pression opératoire de 3,5 bar.
De cette maniere, les deux modeles de désactivation proposés pourraient étre plus

largement comparés.
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Figure V.19 - Comparaison de I’évolution de la conversion de CO, en sortie du réacteur milli-
structuré (normalisée a la conversion obtenue apres 350 h de réaction) modélisée par les deux
modeles de désactivation et expérimentale a la température opératoire de 300°C ; 3,5 bar ;
12500 h' avec la version B du réacteur monocanal

V.4.3.2. Comparaison des deux modélisations de I’activité avec
la version A du réacteur milli-structuré

La Figure V.20 présente les évolutions de conversion de CO. (normalisée a la
conversion initiale) simulées par les deux modeles de désactivation présentés ci-dessus
et les résultats expérimentaux pendant les 150 premieres heures de réaction avec la
version A du réacteur monocanal. La totalité des 1000 h de vieillissement n’a pas pu
étre simulée avec le modele de désactivation complet sur la version A du réacteur
puisque les simulations temporelles du réacteur sont tres cotiteuses en temps de calcul.
Néanmoins, il apparait que les profils de conversion de CO. obtenus avec les deux
modélisations de la désactivation (simplifiée et complete) sont tres similaires et tres
cohérents avec les résultats expérimentaux pendant les 150 premieres heures de réaction,
résultat encourageant pour réaliser la suite de la simulation avec la version A du réacteur

monocanal.
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Figure V.20 - Comparaison de I’évolution de la conversion de CO, en sortie du réacteur milli-
structuré (normalisée a la conversion initiale) modélisée par les deux modeles de désactivation
et expérimentale & la température opératoire de 300°C ; 3.5 bar ; 12500 h' avec la version A
du réacteur monocanal

V.5. Conclusion du cinquieéme chapitre

Le cinquieme chapitre présente la modélisation du comportement du canal de
réacteur-échangeur milli-structuré a lit fixe. Dans un premier temps, la problématique
de la modélisation des milieux poreux est abordée et le recours a la prise de moyenne
volumique au sein du volume de contrdle est justifié.

Le modele numérique est ensuite décrit dans la phase gaz avec I'équation de
conservation de la quantité de mouvement ainsi que les équations de conservations de
la  matiere et de l'énergie. La modélisation étant hétérogene, des équations de
conservations de la matiere et de I’énergie sont résolues dans la phase solide. C’est dans

cette phase que sont écrites les lois cinétiques.

Ce modele a pour but de simuler le comportement du réacteur milli-structuré au
cours de plusieurs centaines d’heures de réaction. Une modélisation du réacteur en trois
dimensions serait alors chronophage. Un compromis est donc fait pour réaliser des
simulations précises en un temps de calcul acceptable. Malgré une section d’essai

rectangulaire, une modélisation du réacteur milli-structuré en deux dimensions
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axisymétrique est proposée avec le logiciel COMSOL Multiphysics. Le diametre du canal
réactif est alors calculé de maniere a conserver le rapport entre le volume réel du lit et
la surface d’échange du canal de section rectangulaire. Cette réduction d’échelle a été
validée par R. Try (2018).

Le modele cinétique, établi au Chapitre II, est implémenté dans la modélisation
numérique précédemment décrite et les résultats de simulation a 2,5 bar pour des
températures opératoires comprises entre 250 et 290°C sont comparés a des essais
réalisés par R. Try (2018) avec la version B du réacteur milli-structuré. Lorsque les
températures opératoires sont faibles (To, < 265°C), I'élévation de température au sein
du réacteur est faible et I’écart entre les résultats expérimentaux et les résultats simulés
peut étre important (< 45%). En effet, les températures atteintes sont inférieures a la
gamme de température de lidentification du modele cinétique (350-450°C). Au
contraire, lorsque le réacteur est dans un état emballé (T, > 270°C), I'écart entre les
résultats expérimentaux et les résultats simulés est inférieur & 10%. Comme c’est dans
cette zone qu’est simulée la désactivation du catalyseur, le modele cinétique est validé
a I’échelle d’un réacteur milli-structuré.

L’implémentation des lois de désactivation dans la modélisation numérique est
ensuite explicitée. Et deux modeles de désactivation sont testés. Le premier est un
modele simplifié pour lequel le parametre d’activité s’écrit au temps t comme le rapport
entre la surface métallique au temps t et la surface métallique initiale. Ce modele est
proposé apres avoir observé expérimentalement une proportionnalité entre les
performances catalytiques et les surfaces métalliques des échantillons de catalyseur post

mortem prélevés en réacteur milli-structuré (version A).

Le second est un modele de désactivation pour lequel une loi de désactivation
est explicitée pour chaque réaction. Ce modele, plus complet, a été obtenu grace a des
tests catalytiques sur les échantillons de catalyseurs post mortem vieillis en conditions
hydrothermales controlées. Il a été, par la suite, vérifié sur les échantillons de catalyseur
post mortem prélevés en réacteur (version A), connaissant les surfaces métalliques de
chaque échantillon prélevé (estimées par chimisorption d’hydrogene).

Quel que soit le modele de désactivation, les sélectivités modélisées pendant
1000 h de réaction sont proches de 'unité, comme il a été observé expérimentalement.
Les évolutions des taux de conversion modélisés grace aux deux modeles de désactivation
sont alors comparées a I’évolution expérimentale du taux de conversion de CO, dans les
conditions suivantes : T = 300°C ; P = 3,5 bar ; GHSV = 12 500 h''. Un écart de 10%

est observé entre les conversions initiales modélisées et expérimentales. Par conséquent,
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ce sont les évolutions de conversion normalisées a la conversion initiale qui sont
comparées. Globalement, des résultats satisfaisants sont obtenus avec la modélisation
simplifiée de la désactivation. Le modele complet, quant a lui, sous-estime la perte
d’activité avec la version B du réacteur monocanal, mais permet de modéliser
correctement la tendance de désactivation entre 350 et 1000 h de réaction. Avec la
version A du réacteur monocanal, une simulation des 150 premieres heures de
vieillissement permet d’obtenir des résultats encourageants et il serait nécessaire de
simuler le comportement de la version A du réacteur monocanal pendant 1000 h de
réaction de maniere a conclure quant a l'intérét d’utiliser le modele complet de

désactivation.
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L’objectif de ces travaux de these était de comprendre les principaux phénomenes
de désactivation d’un catalyseur utilisé en méthanation de CO- au sein d’un réacteur-
échangeur milli-structuré a lit fixe afin de les modéliser. Ces travaux se sont placés dans
le cadre du Power-to-SNG nécessitant notamment 1’obtention de taux de conversion des
réactifs élevés. La désactivation d’un catalyseur commercial a base de nickel dispersé
sur un support alumine a été étudiée puisqu’elle peut conduire a une dégradation de la
qualité du gaz produit, jusqu’a ce que le gaz produit ne respecte possiblement plus les
spécifications d’injection dans le réseau de gaz. Une méthodologie a été mise en place
pour réaliser cette étude et consiste a aborder la désactivation du catalyseur sous un
angle expérimental a différentes échelles. Un modele cinétique ainsi que des lois de
désactivation sont identifiés et sont par la suite implémentés dans un modele de
représentation du réacteur déja existant. Finalement, les résultats sont confrontés aux
résultats de désactivation expérimentaux obtenus a 1’échelle du réacteur milli-structuré.

Dans le premier chapitre, I’étude bibliographique s’est axée sur la cinétique de
méthanation de CQO.. Deux voies permettent de former du méthane a partir d’un
mélange stoechiométrique Hy/COs égal & 4. La premiere voie est dite « directe », c’est
la réaction de méthanation de CO.. La seconde est dite « indirecte » et passe par la
réaction de RWGS pour former du CO qui s’hydrogene ensuite en méthane via la
réaction de méthanation de CO. La réaction de méthanation de CO- est une réaction
équilibrée favorisée a basse température et pression élevée. Néanmoins, c’est aussi une
réaction catalysée en phase solide pour laquelle la cinétique chimique est favorisée a
température élevée. Pour une application de Power-to-Gas, il est alors nécessaire de
trouver un compromis lors de la mise en ceuvre de la réaction au sein d’un réacteur pour
obtenir des taux de conversion élevés dans 'optique d’une intégration directe du SNG
dans les réseaux de gaz ; tout en préservant le catalyseur d'une possible désactivation
due a 'exothermicité de la réaction. Ce réacteur doit aussi présenter des caractéristiques
de flexibilité et de compacité liées a l'application en Power-to-Gas. Ainsi, plusieurs
technologies de réacteurs de méthanation existent pour répondre a la difficulté de la
gestion thermique dans le réacteur et sont plus ou moins matures. Aussi, des projets de

démonstration sont en cours en Europe pour acquérir un retour d’expérience.

Au sein du réacteur de méthanation, une hétérogénéité existe entre le mélange
de gaz et le catalyseur solide. La deuxieme partie de I’étude bibliographique traite de la
catalyse hétérogene. Les mécanismes et modeles cinétiques des trois réactions étudiées
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sont présentés dans le cas d’un catalyseur a base de nickel supporté sur un support
oxyde métallique. Le nickel est le métal le plus couramment utilisé pour son tres bon
rapport efficacité/prix et c’est le métal constitutif du catalyseur commercial étudié dans
cette these. De trés nombreux modeles cinétiques de type Langmuir-Hinshelwood ont
été proposés ces dernieres années. En effet, un modele cinétique est associé a un
catalyseur et différents parametres peuvent influer sur les lois cinétiques. La méthode
d’activation du catalyseur, la fraction massique de métal, ou encore le type de support
en sont quelques exemples.

La connaissance des lois cinétiques est primordiale pour modéliser le
comportement d’'un réacteur. Cependant, au cours du temps, le catalyseur va perdre de
son activité et/ou de sa sélectivité. La derniére partie de 1'étude bibliographique s’est
focalisée sur la désactivation du catalyseur. Elle peut étre d’origine chimique, thermique
et/ou mécanique. En réacteur a lit fixe, les principales causes de désactivation sont le
frittage des particules métalliques et du support et les dépots de carbone. Des modeles
empiriques, macroscopiques et microscopiques, ont été établis pour simuler la perte
d’activité des catalyseurs au cours du temps. Les modeles microscopiques sont présentés
dans le cas ou le frittage des particules métalliques est la voie principale de
désactivation, hypothese qui est faite pour la suite de ces travaux de these. A ce jour,
tres peu d’études se concentrent sur la modélisation de la désactivation du catalyseur

en réacteur.

Le deuxieme chapitre présente le modele de cinétique intrinseque établi avec le
catalyseur commercial Ni/AlOs, en réacteur a écoulement piston, en considérant les
voies directe et indirecte de la méthanation de CO,. Apres 'étape d’activation du
catalyseur in situ, une étape de mise en régime est mise en place afin de stabiliser
lactivité catalytique du catalyseur puisque des températures supérieures a la
température d’activation sont testées pour établir le modele cinétique. Dans le but de
s’affranchir des limitations diffusionnelles thermique et de matiere, externe et interne a
la particule qui interviennent en régime physique, des conditions de débits de réactifs,
de masse de catalyseur et de granulométrie des particules sont judicieusement choisies
pour se placer en régime chimique tout au long de I'étude cinétique. Etude qui est
ensuite réalisée en deux étapes.

Dans la premiere étape, le taux de conversion des réactifs est limité a de faibles
valeurs de maniere a considérer les vitesses de réactions constantes le long du lit
catalytique. L’effet des réactifs et produits de chaque réaction est quantifié en faisant
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varier la pression partielle de 1'un des constituants, les autres étant maintenues
constantes (et en conservant un temps de séjour moyen constant dans le réacteur). Une
forme de loi cinétique est alors établie par évaluation/adaptation de lois cinétiques
proposées dans la littérature et comparaison avec les résultats expérimentaux.
Finalement, lorsqu’une bonne correspondance est obtenue entre la loi cinétique et les
résultats expérimentaux, une premiere estimation des parametres du modele est

proposée.

Dans la seconde étape, les parametres du modele précédemment estimés sont
ajustés par minimisation de l'erreur entre les conversions de CO; et les sélectivités en
CHs et CO prédites par un modele piston isotherme et celles obtenues
expérimentalement sur plusieurs tests entre 5 et 75% de conversion de CO,. Le modeéle
cinétique identifié permet de prédire, avec une précision de 20%, I'activité catalytique
initiale du catalyseur et ainsi de connaitre les performances d’un réacteur catalytique
de méthanation de CO, en régime permanent et isotherme.

Le frittage des particules métalliques est caractérisé expérimentalement dans le
troisieme chapitre puisqu’au vu des conditions de méthanation de CO, testées en
réacteur, il est fortement probable que le frittage des particules métalliques soit une voie
importante de désactivation du catalyseur. Pour cela, des essais sont réalisés en
atmosphere controlée et en 'absence d’oxydes de carbone afin d’écarter les autres causes
de désactivation comme les dépots de carbone par exemple. Ces essais permettent de
noter d’une part I'influence de la température et d’autre part 'influence de I’atmosphere
réactive (via le rapport des compositions H.O/H; & pression atmosphérique) sur la
dégradation hydrothermale des particules métalliques.

L’estimation des surfaces métalliques par chimisorption d’hydrogene et TPD-H,
permet de suivre ’évolution du frittage. Les tailles moyennes de particule de nickel qui
en sont déduites (en supposant des particules de forme sphérique) sont du méme ordre
de grandeur que les tailles moyennes estimées par microscopie électronique en
transmission. Enfin, des mesures de surfaces spécifiques mettent en évidence un frittage
du support.

Une loi d’évolution des surfaces métalliques issue de la littérature est alors
modifiée pour tenir compte de I'effet de 'atmosphere locale sur le frittage des particules
métalliques en plus de leffet de la température. La loi est ensuite identifiée au cours du
temps par minimisation de l’écart entre 1'évolution des surfaces métalliques

expérimentale et modélisée.
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L’impact du frittage sur les performances catalytiques est observé en réalisant
des tests catalytiques en réacteur a écoulement piston avec les échantillons de catalyseur
vieillis en conditions hydrothermales. Les performances catalytiques sont quantifiées
avec l'introduction d’un parametre d’activité, dépendant du temps et défini pour chaque
réaction étudiée. Ce parametre s’exprime comme le rapport entre la vitesse globale au
temps t et la vitesse initiale (celle établie dans le Chapitre II) dans les mémes conditions
opératoires de température et de pressions partielles. Il apparait que ces parametres
d’activité évoluent linéairement avec les surfaces métalliques dans la gamme de surface
métallique [5-10] m? g!, ce qui permet d’établir trois lois d’activité linéaires dépendantes
de la surface métallique seulement.

Le quatrieme chapitre introduit 1’étude expérimentale de la désactivation en
réacteur milli-structuré a lit fixe. Cette étude est menée a deux niveaux. Le premier
niveau a pour objectif de connaitre l'effet des conditions opératoires sur la perte
d’activité catalytique pendant plusieurs centaines d’heures de réaction en conditions de
méthanation de CO» steechiométriques. La perte d’activité catalytique est quantifiée par
la baisse de conversion de CO; puisque la sélectivité reste proche de I'unité. La baisse
de conversion a de plus été mise en relation avec 1’évolution temporelle du profil de
température mesurée au centre du lit catalytique.

Le deuxieme niveau a pour but d’échantillonner temporellement la durée de
vieillissement sur plusieurs réacteurs, permettant ainsi le prélevement d’échantillons de
matériau catalytique dans différentes zones du réacteur bien définies, apres l'arrét de
chaque période de vieillissement. Les prélevements sont alors dépendants d’une variable
temporelle et d’une variable spatiale et sont caractérisés par chimisorption d’hydrogene.
Une perte de surface métallique et spécifique est mesurée au cours du temps, s’atténuant
le long du réacteur. Les résultats des ATG ne mettent pas en évidence de dépots
carbonés sur les échantillons de catalyseur post mortem caractérisés. En conséquence, il
est possible d’affirmer que le frittage des particules métalliques et du support est la voie
principale de désactivation du catalyseur en réacteur milli-structuré et cela confirme par
ailleurs I’hypothese émise en début de Chapitre III. Pour les conditions de vieillissement
considérées, la désactivation entraine la perte d’activité du catalyseur seulement puisque
la sélectivité en méthane du catalyseur reste proche de I'unité.

Il a été mis en évidence que 'activité catalytique expérimentale des échantillons
post mortem prélevés dans chaque zone du réacteur est quasiment proportionnelle aux
surfaces métalliques mesurées sur ces mémes échantillons. De plus, une dépendance tres
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faible a la durée de vieillissement est observée pour les activités spécifiques (activités
catalytiques ramenées a la surface métallique). Ceci va a l'encontre des résultats de
Rostrup-Nielsen et al. (2007) en méthanation de CO.

Enfin, il est possible d’estimer convenablement les conversions de COs et les
sélectivités en CHy et CO obtenues avec les échantillons post mortem prélevés dans les
zones 1, 2, 3 et 5 du réacteur entre 1 et 1000 h de vieillissement avec les lois d’activité
linéaires définies dans le Chapitre III.

Le cinquieme et dernier chapitre se focalise sur la modélisation
multidimensionnelle du réacteur milli-structuré a lit fixe développée par R. Try (2018).
Apres avoir brievement introduit la problématique de la modélisation des milieux
poreux, le recours a la prise de moyenne volumique au sein d’un volume de controle est
justifié. Le modele numérique est ensuite décrit dans la phase gaz avec 'équation de
conservation de la quantité de mouvement ainsi que les équations de conservations de
la matiere et de I'énergie. La modélisation étant hétérogene, des équations de
conservations de la matiere et de I’énergie sont résolues dans la phase solide. C’est dans
cette phase que sont écrites les lois cinétiques.

Afin de réaliser des simulations précises en un temps de calcul acceptable, une
modélisation du réacteur milli-structuré en deux dimensions axisymétrique est proposée
avec le logiciel COMSOL Multiphysics. La réduction d’échelle du modele en trois
dimensions a celui en deux dimensions a été validée par R. Try (2018).

Le modele cinétique établi en Chapitre II est implémenté dans la modélisation
numérique et les résultats de simulation a 2,5 bar pour des températures opératoires
comprises entre 250 et 290°C sont comparés a des essais réalisés par R. Try (2018) avec
la version B du réacteur milli-structuré. Le modele cinétique est validé a 1’échelle d'un
réacteur milli-structuré dans la gamme de température opératoire [270-290]°C.

L’implémentation des lois de désactivation dans la modélisation numérique est
ensuite explicitée. Deux modeles de désactivation sont testés. Le premier est un modele
simplifié pour lequel le parametre d’activité s’écrit au temps t comme le rapport entre
la surface métallique au temps t et la surface métallique initiale. Ce modele est proposé
apres avoir observé expérimentalement une proportionnalité entre les performances
catalytiques et les surfaces métalliques des échantillons de catalyseur post mortem
prélevés en réacteur milli-structuré (version A cf. Chapitre IV).
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Le second est un modele de désactivation pour lequel une loi de désactivation
est explicitée pour chaque réaction. Ce modele, plus complet, a été obtenu grace a des
tests catalytiques sur les échantillons de catalyseurs post mortem vieillis en conditions
hydrothermales controlées. Il a été, par la suite, vérifié sur les échantillons de catalyseur
post mortem prélevés en réacteur (version A), connaissant les surfaces métalliques de
chaque échantillon prélevé (estimées par chimisorption d’hydrogene).

Quel que soit le modele de désactivation, les sélectivités modélisées pendant
1000 h de réaction sont proches de I'unité, comme il a été observé expérimentalement.
Les évolutions des taux de conversion modélisés grace aux deux modeles de désactivation
sont alors comparées a I’évolution expérimentale du taux de conversion de CO, dans les
conditions suivantes : T = 300°C ; P = 3,5 bar ; GHSV = 12 500 h''. Un écart de 10%
est observé entre les conversions initiales modélisées et expérimentales. Par conséquent,
ce sont les évolutions de conversion normalisées a la conversion initiale qui sont
comparées. Globalement, des résultats satisfaisants sont obtenus avec la modélisation
simplifiée de la désactivation. Le modele complet, quant a lui, sous-estime la perte
d’activité avec la version B du réacteur monocanal, mais permet de modéliser
correctement la tendance de désactivation entre 350 et 1000 h de réaction. Avec la
version A du réacteur monocanal, une simulation des 150 premieres heures de
vieillissement permet d’obtenir des résultats encourageants et il serait nécessaire de
simuler le comportement de la version A du réacteur monocanal pendant 1000 h de
réaction de maniere a conclure quant a l'intéret d’utiliser le modele complet de
désactivation.

L’ensemble de ce travail ouvre de nombreuses perspectives.

Ce travail de these permet de représenter relativement fidéelement les cinétiques
de réaction de méthanation de CO,. Comme la cinétique et la thermique sont fortement
couplés, il pourrait étre envisagé d’améliorer le modele numérique en représentant plus
fidelement les transferts thermiques. Il serait possible par exemple de prendre en compte
les phénomenes de court-circuit aux parois du réacteur par l'introduction d’un modele
dispersif A(r). Ce modele est basé sur une porosité du lit de particules non constante.
Plusieurs équations empiriques dépendant de la forme des particules et des dimensions
du réacteur ont été publiées pour décrire le profil de porosité dans le lit catalytique.

Par ailleurs, en se dotant de moyens de calculs appropriés il pourrait étre
envisagé de développer un modele considérant chaque grain de catalyseur au sein du
réacteur a lit fixe puisque la validité de la méthode de prise de moyenne volumique est
sujette a controverse dans le cas des réacteurs milli-structurés.
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Dans cette étude, 'effet de la température sur la vitesse de frittage des particules
métalliques a été mis en évidence, ce qui suggere de limiter la température maximale
atteinte au sein du réacteur (par exemple a 500°C) pour prolonger la durée de vie du
catalyseur. Une optimisation du réacteur en ce sens est possible, par exemple en diluant
le catalyseur ou en utilisant des inserts conducteurs. Il pourrait aussi étre envisagé de
déposer le catalyseur sur des structures conductrices telles que des mousses ou des
monolithes, mais cela réduirait les conversions du fait de la faible densité de catalyseur
et des vitesses de réaction limitées par les faibles températures atteintes au sein du
réacteur.

La présente étude a été menée a I’échelle d’un unique canal réactif. Il serait alors
intéressant d’étudier expérimentalement la désactivation du catalyseur au sein d’un
réacteur a lit fixe constitué de plusieurs canaux réactifs. En effet, a I’échelle d’un
réacteur multicanaux, des hétérogénéités de géométrie ou de remplissage peuvent
conduire a une hétérogénéité des débits, températures et pressions d’un canal a I'autre.
L’effet de ces hétérogénéités sur le vieillissement pourrait étre caractérisé par des
mesures de température et de composition de gaz le long de différents canaux du

réacteur.

Aussi, il pourrait étre intéressant d’utiliser le retour d’expériences des
démonstrateurs actuels de méthanation de CO, utilisant ce catalyseur et de confronter
les résultats expérimentaux aux résultats de simulation obtenus avec le modele
numérique couplé cinétique/désactivation. Le modeéle pourrait ainsi étre extrapolé a des
temps de réactions supérieures a 1000 h.

Finalement, il pourrait étre intéressant d’utiliser le modele de désactivation dans
I'objectif de mettre en place une stratégie de mitigation de la désactivation du
catalyseur, laquelle permettrait de compenser la perte d’activité du catalyseur en
modifiant les conditions opératoires.

Ce travail de these permet de définir un modele cinétique couplé a des lois de
désactivation dans le but de modéliser le comportement d'un réacteur au cours du
temps. L’intégralité de ce travail s’applique pour un catalyseur Ni/Al,O3 commercial.
Néanmoins, la méthodologie définie dans cette thése pourrait étre réutilisée afin de
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modéliser la désactivation d’autres catalyseurs. Si le frittage thermique est la voie
principale de désactivation, la méthodologie peut étre reprise en ’état. En revanche, si
d’autres voies de désactivation interviennent, des essais spécifiques devront étre mis en
place afin de déterminer les lois de désactivation correspondantes. Les lois pourront
ensuite étre implémentées dans le modele numérique. Ainsi, le modele peut étre vu
comme un assemblage de briques. Le modele cinétique et les lois de frittages sont deux
briques définies dans cette these. Il pourrait étre envisagé de définir de nouvelles briques
pour caractériser d’autres voies de désactivation permettant ainsi I’extension du modele.

Dans un contexte de Power-to-Gas, il serait intéressant d’étudier
expérimentalement 'effet des variations de débits dues au caractere intermittent de la
production électrique sur la désactivation du catalyseur. En effet, ces variations de
débits au sein d’une unité de Power-to-Gas peuvent avoir un impact sur la durée de vie
du catalyseur puisqu’elles engendrent des périodes de standby durant lesquelles la
température au sein du réacteur diminue jusqu’a la température opératoire. Le fait de
répéter de nombreuses fois un cycle, caractérisé par une période de méthanation et une
période de standby, peut alors favoriser la désactivation du catalyseur sous l'effet de
contraintes thermomécaniques. Une étude de résistance du catalyseur en conditions
intermittentes pourrait alors étre menée expérimentalement afin de définir, si nécessaire,
une nouvelle brique a implémenter dans le modele numérique caractérisant les effets du
cyclage sur le vieillissement du catalyseur.

Dans un contexte ou le CO, peut étre capté de fumées de combustion, la
désactivation du catalyseur pourrait étre liée a un empoisonnement notamment par des
composés soufrés. Pour cela, il serait intéressant d’étudier la résistance de différents
catalyseurs a différentes compositions en composés soufrés et dans quelles conditions
(température, pression partielle d’hydrogene, pression partielle de soufre) la teneur en
soufre n’est plus significative de maniere a dimensionner correctement 1'étape de

purification de CO; en amont du réacteur de méthanation.

Dans un contexte ou un syngas provenant d’une unité de gazéification des
déchets de la biomasse est l'intrant d’'une unité de méthanation, différents polluants
pourraient désactiver le catalyseur (composés soufrés, inorganiques ou hydrocarbures
par exemple). Il serait alors intéressant d’étudier la désactivation de différents
catalyseurs dans ces conditions puisque la méthanation d’un syngas post-gazéification
de déchets de biomasse permet de former du biométhane permettant ainsi de fermer le
cycle du carbone.
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Annexe 1 — Evolution du rayon de la
particule dans le cas d’un frittage par

vieillissement d’Ostwald

Wynblatt et Gjostein (1976) ont étudié 1’évolution du rayon de la particule. Dans
leurs travaux, ils expriment la vitesse de croissance particulaire par :

(2nRsinfapB’) ZH—DE
dR log (W) 20p° 1By Q% (1 1
dt 4TR2a kT (F_E) (1.1)
2nRsinBaf’ + Zn—Di
log (7575)

B' = vsexp(—Hy, /kT), avec vy la fréquence de vibration sur le support et Hy, la barriere
énergétique a franchir pour occuper un site sur le support

B = vp/vsexp(—Hps /KT ), avec v, la fréquence de vibration d'un monomeére sur la
particule et Hps la différence d’énergie entre un monomere sur le support et un

monomere sur la particule.

a la distance interatomique.

S S
D, le coefficient de diffusion du monomeére : D; = bl?v, (STm) exp (— Z—’;)
b une constante géométrique, [l la distance entre deux sites, vy la fréquence de vibration

initiale et S5, I'entropie de migration.

L la distance telle que la concentration C(R) soit égale a C,, concentration du monomere
loin du cluster.

k = 1,38064852.10723 m2?kgs~2K ! la constante de Boltzman

47TR3 a

a; le facteur de forme associé au volume d’une sphere V = 3 ,

2—3cos@+cos36

ou a, = 2

R* le rayon de la particule qui ni ne croit, ni ne décroit, il évolue avec le temps.
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254 Annexe 1 — Evolution du rayon de la particule dans le cas d’un
frittage par vieillissement d’Ostwald

TR ip:'ﬁvi. S AV R

ENERGY

MOMOMER SITE ON PARTICLE
WIMK SITE OM PARTICLE

Figure 1.1 - Schéma de la concentration en monomere et des énergies de transition du
monomere en fonction des sites sur la particule ou le substrat, issu de Wynblatt et
Gjostein (1976)

Deux cas limites permettent de simplifier I’équation (1.1). Dans le premier cas,
le processus est limité par un controle a 'interface ; 1ié au détachement des atomes. La
diffusion des atomes en surface ou en phase vapeur est plus rapide que le transfert a

I'interface :

2D,

L

> 2mRsinfapf’ (1.2)
log (7577m

L’évolution du rayon de la particule s’exprime alors par :

dR _ sinfap'BCp*IymQ* (R ) (1.3)

— = ——1
dt a,kTR? R*

Il est alors possible d’exprimer ’évolution du rayon critique en fonction du temps :
1

Ri(t) = R:(0)[ 1+ Kt Vo ke
i — Yy R:<3(O) ~ A

Wl

(1.4)
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frittage par vieillissement d’Ostwald

4sinfaf’ fCpely,, 02
9“1 kT

Avec K; =

D’apres les travaux menés par Kirchner (1971), le rayon critique s’apparente au
rayon moyen des particules.

Dans le deuxieme cas, le processus est limité par un controle diffusionnel. Le
transfert a l'interface est plus rapide que la diffusion en surface ou en phase vapeur :

2nD
! &« 2mRsinfaf (1.5)
log (Rsin@

L’évolution du rayon de la particule s’exprime par :

LY, P L 16
dat L 3 \R* '
log (Rsine) a1kTR
Et le rayon critique :
: 1
Kpt \* z (1.7)
R*(t)=R*(0)<1+*—> ~ Kpt '
da d RD4.(O) D
27D1ﬁczqym.(22
avec Kp = I
64 log(m)alkT

La encore, on peut écrire R = Ry.
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Annexe 2 — Modeéele de Sehested

Le modele de Sehested est un modele de frittage d’un catalyseur a base de nickel
utilisé en reformage du méthane proposé par Sehested en (2003) et (2004). Ce modele
s’applique au cas du frittage par migration des particules et coalescence. Il se base sur
la vitesse de collision binaire établi par Ruckenstein et Pulvermacher (1973) en
supposant des particules sphériques ayant une distribution de taille initiale log-normale.
La vitesse de collision par gramme de catalyseur est donnée par :

400 4
¢ (5_19_1) = Ccat f (;bj(s_l)an(dj)dln <El> (2.1)

= const. Coqr.CoqrD (d™)

Avec cqq¢ le nombre de particules par gramme de catalyseur :

X
Coqr = CONSE o (2.2)

Ccar le nombre de particules par surface spécifique de support :

X
Cear — COﬂStm (2'3)

X est la fraction de métal, p la densité du métal et A la surface spécifique du support,
D la constante de diffusion, f;,, la fonction de distribution log-normale, ¢; la vitesse de

collision de la particule de diametre d;, d le diamétre moyen de la particule.

L’augmentation du diametre moyen en considérant une collision sur un ensemble de N

particules est obtenue par intégration numérique :

(2.4)

A(d) = constN —3

En considérant que N est grand :
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_ d
~ — (2.5)
A(d) const N

L’augmentation moyenne du diametre moyen ramené a 1 gramme de catalyseur
s’exprime par :

d(d) d

d

———= = ¢pA(d) = const — ceqeCearD(A™) (2.6)
t Ccat

Ce qui donne pour équation finale :

d j in
&) = COﬂStM
dt p(1 —X)Ad?

(2.7)

La constante de diffusion D est calculée par la loi de Gruber. Deux types
d’especes peuvent diffuser en surface : soit ce sont les ad-atomes (atomes adsorbés) de
nickel, soit ce sont les complexes Ni:OH, qui se forment en présence de forte pression
partielle de vapeur d’eau et faible pression partielle d’hydrogene, et diffusent en surface
de la particule.

L’énergie de formation d’'un ad-atome de nickel est égale a 112 kJ/mol :

*nyi111)T Nipur S ad — atome de Ni sur Ni(111) (2.8)

*yi(111) est un site de surface sur la composante (1 1 1) du nickel.

L’énergie de formation du complexe Ni;OH est égale a 54 kJ/mol :

2*yi111)F H20 (g) + 2Nipy (2.9)
S Nip — OH(2 *yi111)) + 0,5 H (9)

Comme la formation du complexe Ni;OH requiert moins d’énergie, il se formera
préférentiellement en présence de forte pression partielle de vapeur d’eau et faible
pression partielle d’hydrogene. Il est cependant nécessaire de comparer les énergies
associées a la diffusion atomique de chacune des deux espéces (ad-atome de Ni ou
complexe Ni;OH) pour connaitre celle réalisant le transport de masse majoritaire. Or,
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la barriere énergétique de diffusion du complexe sur Ni(1 1 1) est supérieure a celle d’'un
ad-atome de nickel : 24 kJ/mol contre 8 kJ/mol pour l'ad-atome. Mais comme le
complexe est en concentration majoritaire en présence de forte pression partielle de
vapeur d’eau, la vitesse de transport de masse via le complexe est 700 fois plus
importante que celle via un ad-atome de nickel (Sehested, 2004).Le frittage est donc
dominé par l'espece NixOH en présence de forte pression partielle de vapeur d’eau et
faible pression partielle d’hydrogene.

Le point fort de ce modele est qu’il considere 'atmosphere réactive. Il existe donc
deux expressions du diametre moyen des particules de nickel selon que le transport de
masse se réalise par des ad-atomes de nickel ou par le complexe Ni;OH.

Lorsque 'atmospheére réactive est neutre ou réductrice, le transport de masse se
fait via des ad-atomes de nickel. La diffusion des particules est donnée par la théorie de
Gruber (1967) :

4
ad atom a
D, = 4,818D 4 4rom <F> K, (2.10)

Avec K; la constante d’équilibre de formation d’un ad-atome de nickel (Ea =
112 kJ/mol),

Le diametre moyen des particules s’exprime donc par :
dy; Ky Dy; Xt 17
i _ (const._l$ 4 1) .11

Lorsque 'atmosphere réactive est oxydante, et que la pression partielle de vapeur
d’eau est élevée et celle de I'hydrogene est faible, le transport de masse se fait par le
complexe Ni;OH. La constante d’équilibre de formation du complexe s’écrit :

K, = Oniyon PH, (2.12)
1- 29Ni20H Pu,0

En faisant 'hypothese d’un faible taux de recouvrement de Ni,OH, les auteurs
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expriment le taux de recouvrement en fonction de la constante d’équilibre de formation

du complexe.

PH,0
Oniyon = Ko —— (2.13)
PH,
La diffusion des particules est donnée par :
. a*
DgH—dlmer = 9:632D0H—dimer <ﬁ) KZ Prz0 (2'14)
PH,
Et le diametre moyen des particules de nickel s’exprime par :
- 1/7
dyi K5 Don—dimerXt
L (const. 2_70H dimerZ% PHz0 | 1) (2.15)
do dy(1—X)A v PH,



Annexe 3 — Vérification de ’absence de

limitations diffusionnelles

Tableau 3.1 — Criteres de vérification de 'absence de limitations aux transferts thermique et de

matiere en régime permanent

rove (- H)(%)  0.05RT,

, : = <

Transfert thermique e heT, Ea (3.1)
externe [1]

Transfert de matiere T“pp(d/6) Cag—Cas 0.05 (3.2)
externe [1] ta= ksCoa2k  Cag <

Transfert thermique FOTB(_ A H) ( g)2
interne (critere la| = G Y 0.05RTs (3.3)
d’Anderson [2]) AeqTs Ea
Transfert de matiere d\2
interne (critere de Weisz- ,_ntl rer (3) <010 (3.4)
Prater [3]) 2 Daerr Cas

Les propriétés de la phase gaz ont été calculées avec les compositions d’entrée [4].

Le coefficient de transfert thermique entre la particule et le mélange de gaz est calculé

selon la corrélation de Wakao et al. [5] :

hyd
Nu=—=L=2+1.1Red°Pr

g

1
3

Le coefficient de transfert de matiere entre la particule et le mélange de gaz est calculé
selon la corrélation de Wakao et al. [5] :
k.d

Sh = IS)A” =2+ 1.1 Rel®Sc

1
3
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Tableau 3.2 — Parameétres utilisés pour vérifier les limitations thermique et de matiere*.

Parametre Valeur Unité Parametre Valeur Unité

n 1 - rapp 25 mol s* m™
d 188 10°¢ m Cy 52.6 mol m
Cp [7] 1.08 10" J kg' K D, [6] 400 10°  m?*s!
AH -181.0 kJ mol Dperr 4.00 107 m? s

Pg 2.05 10 kg m* ks 1.06 107! m s’

Ea 100.0 kJ mol* Ay [7] 2104100 W m'K!
ug [7] 2.90 10° Pa s hg [8] 24310° W m2K?!
T, 5 ; Aeq [8) 2.0 10 W m'! K
& 0.5 -

* Parametres estimés a partir des conditions d’entrée (72/18/10 H,/CO,/Ns,) a 450°C,

en considérant seulement la méthanation de CO»

Tableau 3.3 — Vérification de I’absence de limitations aux transferts thermique et de matiere en

régime permanent

Valeur Calculée Critere
Transfert thermique externe x| = 7,510° 3.0 10
Transfert de matiére externe Ca = 2,5 10" 5.0 10
Transfert thermique interne |la| = 3,1 107 3.0 10

Transfert de matiere interne o' =1210° 1.0 10
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L’ordre de réaction est pris ici égal a 1, ce qui est une estimation basique pour

simplifier les calculs. Cependant, I’écart entre le nombre de Carberry calculé et le critere

est suffisamment grand méme si 'ordre de réaction est égal a 2 ou 3. Il en est de méme

pour le module de Weisz, qui est ici calculé pour une loi cinétique exponentielle d’ordre

1 par rapport au réactif limitant.

L’estimation de ’énergie d’activation est basée sur [9,10] et est tres proche de celle

obtenue expérimentalement (110 kJ mol™).
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Annexe 4 — Simplification du bilan

d’énergie a I’échelle du lit fixe

L’équation de conservation de I'énergie interne s’exprime par :

pgg—lj =—(V.pgEu) — (V. q) —p(V.uw) — (r: Vu) + Q (4.1)

Cette équation décrit 'accumulation d’énergie interne par unité de volume
comme étant égale a I'addition d’énergie interne par transport convectif par unité de
volume (1% terme du membre de droite) ainsi que par transport conductif par unité de
volume (2*™ terme du membre de droite), ajoutée de 'augmentation d’énergie interne
par unité de volume par compression (3" terme du membre de droite) et par dissipation

visqueuse (4*™ terme du membre de droite), ainsi que du terme source d’énergie interne.

En négligeant le terme source Q et le terme de dissipation sous forme visqueuse (t: Vu),

I’équation 4.1 devient :

oE
e —(V.pgEw) — (V. q) —p(V.u) (4.2)

En utilisant I’équation de continuité :

Dp,
—=—p,(V. u
L’équation 4.2 devient :
opyE p Dpy
——+ (V.p,E =—(V. + ——
oc T (V-pgEw) (v-4) py Dt (4.4)

En faisant intervenir une dérivée substantielle en énergie interne au terme de gauche :

DE p Dp,
Pope = (V@) + -5 (45

L’équation 4.5 devient alors :

DE D (p Dp
Pope ==(7-4) ‘Pgﬁ(g)*ﬁ (16)

Et il est alors possible de faire intervenir le terme enthalpique :
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DH Dp
PgE=—(‘7- ‘I)+E (4.7)

et donc les composantes en pression et température de ’enthalpie par application des

formules thermodynamiques dans le cas de systemes hors équilibres localement:

DT dlnpg\Dp Dp
(14— 2= (V. q) +—
Pa‘p.g Dt+< * 6lnT>Dt (v-a)+3, (4.8)

En supposant un mélange de gaz parfait, I’équation 4.8 devient

DT dlnpy\ Dp
Pocoor = (V- q)+<6lnT>E (4.9)

Or d’apres Bird (2007) et Kee et al. (2003), le terme :

DP 0P

Dr = ot +u.VP (4.10)

peut étre négligé a faible vitesse de fluide. Dans le cas étudié ici, les variations tempo-
relles de pression sont négligeables puisqu’un régulateur de pression est utilisé en aval
du réacteur. De plus, le gradient de pression est tres faible au sein du réacteur puisqu’il
est inférieur & 10 mbar. Il est donc possible de négliger le terme Dp/Dt. Et I'équation 4.9

devient :

aT
Pgv.g 3¢ = ~PaCpgt: vr— (V. q) (4.11)
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Compréhension et modélisation des
mécanismes de désactivation d’un catalyseur
de méthanation de CO2 au sein d’un réacteur-
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Résumeé

Le Power-to-SNG est un procédé permettant de stocker le surplus d’énergie élec-
trique renouvelable sous forme de SNG (Substitute Natural Gas) via la réaction de
méthanation de COz, catalysée par un catalyseur solide. Dans le but d’une injection
directe du SNG dans le réseau de gaz, il est nécessaire d’obtenir des taux de con-
version élevés. Néanmoins, au cours du temps, le catalyseur se désactive et il est
alors possible que le gaz produit ne respecte plus les spécifications d’injection dans
le réseau de gaz. Dans ces travaux, une méthodologie est mise en place pour com-
prendre les principaux mécanismes de désactivation d’'un catalyseur commercial
(Ni/Al203) intervenant au sein d’un réacteur-échangeur milli-structuré a lit fixe afin de
les modéliser. Elle consiste a aborder la désactivation du catalyseur sous un angle
expérimental a différentes échelles. Un modeéle cinétique ainsi que des lois de désac-
tivation sont identifiés et sont par la suite implémentés dans un modele de représen-
tation du réacteur déja existant. Finalement, les résultats de simulation sont confron-
tés aux résultats de désactivation expérimentaux obtenus a I'échelle du réacteur milli-
structuré.

Mots clés : Désactivation, méthanation de CO2, Power-to-Gas, cinétique, catalyseur
Ni/Al203

Abstract

Power-to-SNG aims at storing the renewable electric surplus as SNG (Substitute Nat-
ural Gas) via the CO2 methanation reaction with a solid catalyst. For the purpose of
the SNG direct injection into the gas network, high conversion rates are needed. Nev-
ertheless, over time, the catalyst deactivates and the SNG may no longer meet the
gas network injection specifications. In this work, a methodology is developed to un-
derstand the main deactivation mechanisms of a commercial catalyst (Ni/Al203) in a
milli-structured fixed-bed reactor-heat exchanger in order to model them. Deactivation
is dealt with at different experimental scales. A kinetic model and deactivation laws
are identified and subsequently implemented in an already existing multi-scale reactor
model. Finally, the simulation results are compared with experimental deactivation
results obtained at the scale of the milli-structured reactor.

Keywords: Deactivation, CO2 methanation, Power-to-Gas, kinetic, Ni/Al2O3 catalyst




