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Résumé

L'objectif de cette thése est de contribuer a 'optimisation de la production de méthanol
par hydrogénation de CO, en synthétisant des nouveaux catalyseurs sous forme d’extru-
dés pour un usage industriel. Six catalyseurs a base de Cu et ZnO supportés sur de I'alu-
mine et des ZSM-5 ont été préparés et testés. A 36 bar et sous chauffage conventionnel,
le CuZnO/Al,0, a montré le meilleur rendement en méthanol. Un procédé industriel basé
sur ce catalyseur a été proposé et optimisé. L'influence de I’extraction de I'eau et du mé-
thanol du milieu réactionnel en utilisant deux réacteurs en série au lieu d’un a été étudié
et il a été trouvé que cela augmente le rendement en méthanol considérablement. Sous
plasma a DBD et a 1 bar, le Cu/Al,0; donne des meilleures conversions de CO,, alors que
le CuZnO/ZSM-5 montre des meilleurs rendements en méthanol. Cela a été attribuée a la

conductivité ionique et a la constante diélectrique des matériaux.

Mots clés : Hydrogénation du CO, ; synthese de méthanol; plasma a DBD ; catalyseurs

au cuivre et zinc; ZSM-5; modélisation cinétique ; simulation de procédés

Abstract

The objective of this thesis is to contribute to the optimisation of the production of me-
thanol by hydrogenation of CO, by synthesising new catalysts in the form of extrudates for
industrial use. In this regard, six Cu-ZnO based catalysts supported on alumina and ZSM-5
were prepared and tested. At 36 bar and under conventional heating, the CuZnO/Al,O5 sho-
wed the best methanol yield. An industrial process based on this catalyst has been proposed
and optimised. The influence of extracting water and methanol from the reaction medium
using two reactors in series instead of one was investigated and it was found to increase
methanol yield considerably. Tests at atmospheric pressure and under DBD plasma showed
that the Cu/Al, O, gives better CO, conversions, while the CuZnO/ZSM-5 showed better
methanol yields. This was attributed to the ionic conductivity and the dielectric constant of
the catalysts.

Keywords : CO, hydrogenation ; methanol synthesis; DBD plasma; copper-zinc based

catalysts ; kinetic modelling ; ZSM-5 ; Power-To-Liquids ; process simulation
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Introduction générale

La population mondiale et les besoins en énergie associés ont connu une énorme crois-
sance depuis le début de la révolution industrielle en 1760. Lintroduction du moteur a
vapeur (et ses futurs dérivés) dans les marchés de la production au XIX®™e siécle a déclen-
ché une augmentation sans précédent de la consommation d’énergies fossiles (Figure 1).
Celle-ci s’est accompagnée d’une augmentation des émissions anthropologiques de CO,, un
gaz a effet de serre et premier responsable du réchauffement climatique représentant plus
de 75 % des émissions (sans inclure la vapeur d’eau) d’aprés le dernier rapport du GIEC
(IPCC, 2014). A titre d’exemple, la concentration de CO, dans I'atmosphére est passée de
282 ppm en 1800 a 417 ppm en mai 2020 selon les données obtenues par le NOAA a I'Ob-
servatoire Mauna Loa (THONING et al., 1989).

Other
renewables

140,000 TWh

Wind
Nuclear
Hydropower
120,000 TWh Natural gas
100,000 TWh
80,000 TWh Crude oil
60,000 TWh
40,000 TWh
Coal
20,000 TWh
Traditional
0TWh biofuels
1800 1850 1900 1950 2000 2018

FIGURE 1 — Consommation mondiale d’énergie primaire depuis 1800 classée par
source, (BP, 2020 ; SMIL, 2016)

Compte tenu de 'impact environnemental provoqué par le déreglement climatique (dont
on peut citer par exemple 'augmentation de la température moyenne de la planete), de

nombreuses initiatives ont été lancées. Elles peuvent étre regroupées en deux grandes ca-
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tégories, toutes les deux visant a la réduction des émissions de CO,. La premiere concerne
son captage et stockage dans des réservoirs souterrains (des aquiféres salins, des gisements
de gaz naturel ou des bassins sédimentaires) (AJAYI et al., 2019). Cette solution a été déja
implémentée ou est en cours d’implémentation dans divers endroits : aux Etats-Unis, au
Canada, en Algérie, en Chine, en Australie, aux Emirats Arabes Unis et en Europe (DOT,
2020). En France, nous pouvons citer les projets C2A2 (au Havre), France Nord (Hauts-
de-France) et Ulcos TGR-BF (Grand-Est), entre autres (ADEME, 2012). Les calculs les plus
optimistes estiment la capacité de stockage mondiale a 40 000 Gt de CO, (AJAYI et al.,
2019), affirmant qu’il serait possible de stocker nos émissions (qui étaient de 43 Gt en
2019) pendant plusieurs siecles. Cependant, les calculs moins optimistes donnent 800 Gt,
ce qui estime l'efficacité de cette technologie a moins de 20 ans. Il faut aussi tenir compte
de la réelle possibilité d’injection du CO, dans ces aquiferes et de I'acceptabilité de cette
technique par les populations en plus des risques importants associés a sa mise en place.
Un de ces risques est la perte d’étanchéité (par défaillance des matériaux ou par activité
sismique) de ces réservoirs, qui entrainerait la libération de CO, vers la surface. Dans les
cas des fuites tres importantes, il existe des risques de mortalité par asphyxie pour les com-

munautés/écosystémes environnants.

Une autre stratégie est le captage suivi de la valorisation du CO,. L’avantage de cette mé-
thode est ’'absence des risques mentionnés précédemment, ainsi que la possibilité d’avoir un
retour sur investissement sur la transformation chimique du CO, en d’autres composés d’in-
térét commercial. Dans cette optique, la valorisation de CO, en combustibles est une des
transformations les plus étudiées. Divers concepts technologiques ont été développés en
fonction des carburants visés. Le concept Power-To-Methane, par exemple, vise la produc-
tion de méthane par hydrogénation directe de CO,. Lhydrogéne destiné a cette technologie
est produit a partir d’électrolyse d’eau en utilisant de 'électricité issue de sources renou-
velables (solaire, éolienne, géothermique, entre autres). Le concept Power-To-Liquids, basé
sur le méme principe, propose la transformation de CO, en hydrocarbures liquides. Parmi
ces derniers, le méthanol a été proposé comme une alternative trés prometteuse face aux
combustibles utilisés actuellement, principalement ceux destinés au transport (OLAH et al.,
2009a).
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FIGURE 2 — Emissions de CO, en France par secteur en 2017, (CITEPA, 2019)

Le transport est un des secteurs les plus émetteurs de CO,. En France, il était responsable
de 29 % des émissions en 2017 (Figure 2). Afin de réduire ces émissions, l'utilisation de
combustibles autres que les fossiles tels que ’essence ou le gazole est proposée. Par ailleurs,
le gaz naturel synthétique produit a partir de CO, et d’hydrogéne ainsi que ’hydrogene par
lui-méme sont deux des options. Il y a aussi les voitures électriques avec une électricité
verte, produite a partir de sources renouvelables. Pour ces deux premiéres propositions
(I'hydrogene et le méthane comme carburants), leur utilisation entraine des risques impor-
tants dus a leur nature gazeuse, liés notamment aux hautes pressions nécessaires pour leur
manipulation, leur stockage et leur transport. Les voitures a hydrogene utilisent des réser-
voirs de carburant avec des pressions entre 350 et 700 bar afin d’avoir un rapport d’énergie
par unité de volume avantageux, alors que celles au gaz naturel ont des réservoirs avec des
pressions autour de 200 bar (WIND, 2016).

L'utilisation du méthanol comme carburant est une autre alternative possible. D’un point
de vue énergétique, le méthanol présente un pouvoir calorifique par unité de volume supé-
rieur aux deux carburants précédents (Figure 3) et de plus il est liquide aux conditions am-
biantes. Ce constat a éveillé I'intérét d’'une partie de la communauté scientifique, qui étudie
la possibilité d’une transition vers l'utilisation du méthanol en tant que carburant princi-
pal pour le transport (AMINE et al., 2019 ; JANGID et al., 2019 ; RIFAL et al., 2016). Dans
un premier temps, ce groupe d’auteurs se sont intéressés aux mélanges essence-méthanol
pouvant étre utilisés dans les moteurs actuels. Leurs travaux montrent, entre autres, une

diminution de la consommation de carburant, améliorant ainsi la performance du moteur.
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FIGURE 3 — Pouvoir Calorifique Inférieur de certains combustibles par unité de volume,
(ALLISON, 1996)

Le réle du méthanol ne se limite pas toutefois a celui d’un simple carburant. Il est aussi
une matiére premiere importante dans I'industrie pétrochimique, servant a la production
d’acide acétique, formaldéhyde et diméthyl éther. Le méthanol peut aussi étre utilisé comme
vecteur de stockage d’énergie. Lhydrogene produit par électrolyse a partir d’électricité verte
peut étre transformé en méthanol par hydrogénation de CO,. Cela servirait a stocker les
exces d’énergie des centrales d’énergies renouvelables lors des périodes de basse demande
d’électricité. Ceci est un des objectifs du projet qui sert de cadre a cette these, le projet
INTERREG GenComm. Le projet GenComm vise a apporter des solutions aux défis de dura-
bilité énergétique des communautés du nord-ouest de 'Europe a travers la mise en ceuvre
de systémes énergétiques a base d’hydrogene. Dans ce but, trois usines pilotes ont été déve-
loppées reliant les 3 principales sources renouvelables du nord-ouest de I’Europe (énergie
solaire, éolienne et bioénergie) au stockage d’énergie et aux principales formes de demande
énergétique (chaleur, électricité et carburants pour le transport). Le projet s’intéresse aussi
au stockage et a la transformation d’hydrogéne sous forme d’autres especes chimiques afin
d’améliorer ses performances ou faciliter son transport, ce qui est 'objet de cette these
(Figure 4). Parmi les cinq pays partenaires du projet (I’Angleterre, I'Irlande, la France, la
Belgique et ’Allemagne), la France a été chargée de cette derniére tache. Pour ce faire,
la collaboration entre deux laboratoires a été nécessaire : le Laboratoire de Sécurités des
Procédés Chimiques (LSPC) de I'INSA de Rouen et le Laboratoire Catalyse et Spectrochi-
mie (LCS) de PENSICAEN. Les catalyseurs utilisés dans cette thése seront d’abord préparés,
caractérisés et prétestés au sein du LCS. Une unité pilote de synthése de méthanol sera
en parallele mise en place a 'INSA, ou ces catalyseurs seront testés dans des conditions
similaires a celles utilisées en industrie.
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FIGURE 4 — Schéma du projet GenComm

Afin de pouvoir mener a bien notre tache, 'analyse et la compréhension du systéme
réactif sont primordiales. La synthése du méthanol a partir de CO, est représentée par trois

réactions macroscopiques (Tableau 1).

Tableau 1 — Réactions présentes lors de 'hydrogénation de CO, en CH;OH

IES Réaction AnHags « [757] ||
1 CO, + 3H, «— CH;0H + H,0 -49,51
2 CO, + H, «— CO + H,0 41,17
3 CO + 2H, «— CH,0H -90,68

Le CO, réagit avec 'hydrogene pour la production de méthanol et d’eau, par la réaction
(1). Elle est accompagnée de (2) comme réaction secondaire, la réaction du gaz a I'eau
dans le sens inverse (RWGS), qui consomme les mémes réactifs, mais qui n’est pas désirée
dans notre application. La production de CO par RWGS entraine I'apparition d’une voie
supplémentaire pour la synthese de méthanol : par hydrogénation de CO (3). Les réactions
(1) et (3) sont exothermiques, alors que la RWGS est endothermique. D’un point de vue
thermodynamique, une opération a basse température optimiserait la synthese de métha-
nol. Cependant, la stabilité moléculaire du CO, empéche cette réalisation. La dissociation
du CO, est assez énergivore (1 500 kJ/mol), et cette énergie peut étre fournie de diffé-
rentes facons. La plupart des procédés de synthése (que nous appellerons conventionnels)
fournissent cette énergie sous forme de chaleur. IIs utilisent des réacteurs en lit fixe et des
températures assez élevées (483 — 603 K), favorisant la RWGS au détriment de (1) et (3)

5
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(JADHAV et al., 2014). L'utilisation de réacteurs en lit fixe pour des réactions exothermiques
entraine aussi la création de points chauds. Ce sont des endroits ot la température est plus
importante que dans le reste du réacteur (souvent a cause d’une cinétique rapide), favori-
sant encore plus la RWGS. Ces problémes d’exothermicité peuvent étre résolus un utilisant
un refroidissement externe, ou en diluant le catalyseur avec un matériau inerte afin de li-
miter la vitesse de réaction, mais le contrble précis de la température reste difficile. Les
réacteurs en lit fixe restent cependant les plus utilisés grace a leur bas cofit de fabrication.

Une autre facon de fournir cette énergie est par I'utilisation d’un plasma, le quatrieme
état de la matiere. Il est composé d'un mélange d’especes hautement énergétiques telles que
des électrons, des ions, des radicaux libres et des molécules excitées. Au sein d'un plasma,
les électrons se déplacant vers I'électrode positive peuvent interagir avec d’autres molécules
présentes dans le plasma par des collisions conduisant a leur ionisation, leur excitation ou
méme a leur dissociation sans forcément augmenter la température du milieu. La densité
élevée des especes tres énergétiques générées au sein du plasma permet de mener des
réactions dans des conditions pour lesquelles elles n’auraient pas lieu dans des procédés
conventionnels. A 'aide d’'un plasma, il est possible, par exemple, d’activer la molécule de
CO, a des températures proches de la température ambiante, favorisant ainsi 1'équilibre

thermodynamique vers la synthese de méthanol.

Bien que de nombreux travaux aient déja été réalisés sur la synthese du méthanol, no-
tamment a partir du gaz de synthese issu d’énergies fossiles, les procédés existants de syn-
these de méthanol a partir d’hydrogene « vert » et de CO, issu d’émissions anthropiques
nécessitent encore des recherches et des améliorations en vue de leur développement in-
dustriel. Les points de blocage et d’amélioration sont encore nombreux et principalement
situés sur la production d’hydrogene «vert » a bas cofit. Ce sujet est 'objet d'une partie im-
portante du projet GenComm, principalement traitée par les partenaires irlandais, belges
et allemands. Nous ne travaillerons donc pas sur cette partie, mais chercherons a optimiser

ou innover sur la transformation d’hydrogene et CO, en méthanol.

Parmi les différentes pistes, nous avons choisi de nous concentrer sur deux d’entre elles.
La premiere est 'optimisation de la voie conventionnelle en formulant des catalyseurs plus
sélectifs envers la réaction (1), et en modélisant finement la cinétique en vue de I'optimi-
sation du design du réacteur. La deuxiéme s’agit d'une recherche plus prospective vers une
voie non conventionnelle de réaction sous plasma. Cette derniére nécessite de bien identifier
et comprendre les mécanismes qui y ont lieu pour leur optimisation ultérieure. Cette these
se décline donc en quatre axes principaux : la synthése de catalyseurs plus sélectifs vers
la production de méthanol, I'étude de leur performance dans des procédés conventionnels,

la simulation d’'un procédé de production de méthanol d’intérét industriel et 'exploration
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d’une voie non conventionnelle pour la production de méthanol.
La structure de la these est la suivante :

Le premier chapitre présente une étude bibliographique de la synthése de méthanol. Les
aspects thermodynamiques de la réaction y sont abordés puis sont suivis d'une analyse des
catalyseurs utilisés dans ce systeme réactionnel. Ensuite, le mécanisme de la réaction est
détaillé ainsi que les modeles cinétiques existants. Les procédés de production de métha-
nol, conventionnels et non-conventionnels sont aussi exposés. Finalement, les travaux de

simulation de procédés de production sont analysés.

Le deuxiéme chapitre décrit la préparation des catalyseurs, ainsi que les techniques et
méthodes utilisées pour leur caractérisation. Les installations expérimentales utilisées dans

cette these sont aussi présentées.

Le troisieme chapitre porte sur '’hydrogénation de CO, a pression modérée. Une compa-
raison entre catalyseurs est d’abord menée afin d’identifier le plus performant. Ce catalyseur
est ensuite testé dans diverses conditions opératoires, dans le but de réaliser une modéli-
sation cinétique. Les hypotheses nécessaires a la modélisation sont présentées et le modele
est implémenté dans le logiciel MatLAB (MathWorks, Inc.). Les parameétres cinétiques trou-
vés sont ensuite confrontés a une analyse de sensibilité afin de déterminer leur influence et

pertinence. Ils sont finalement comparés avec les valeurs disponibles dans la littérature.

Le quatriéme chapitre traite de la simulation d’un procédé industriel de production de
méthanol sous ASPEN Plus basé sur nos résultats cinétiques. A ce sujet, les résultats obte-
nus avec le réacteur expérimental seront extrapolés et la performance des extrudés préparés
sera analysée dans des conditions typiques pour la production de méthanol. Finalement, ces

conditions seront optimisées pour maximiser le rendement en méthanol.

Le cinquieme et dernier chapitre est dédié a ’hydrogénation de CO, en méthanol sous
plasma. Il est composé de trois parties. D’abord, 'hydrogénation du CO, en absence de ca-
talyseur est étudiée. Ensuite, I'effet des différents supports et catalyseurs sur la sélectivité
et le rendement de la réaction est présenté et discuté. Finalement, le réle de la conductivité

du solide dans le plasma est explicité et analysé par un modeéle de Debye.






Chapitre 1

Hydrogénation directe de CO45 en
méthanol : Etat de P’art

La voie préférentielle utilisée pour la production industrielle du méthanol a été ’hydro-
génation du CO depuis I'invention du procédé par BASF dans les années 1920. Sa produc-
tion a partir de CO, n’a pas éveillé grand intérét a I'’époque, car I'accord général était que le
CO, se transformait en CO par RWGS, et que donc le CO était 'espece a étudier concernant
la synthése de méthanol. Cependant, au fil des années, les travaux de nombreux chercheurs
ont montré que tant le CO que le CO, peuvent étre hydrogénés en méthanol. La suite de ces
travaux a été l'optimisation des conditions opératoires et des catalyseurs, la comparaison
entre ces deux voies de synthese et 'exploitation potentielle de cette nouvelle voie d’hydro-

génation du CO, pour améliorer la production de méthanol a I’échelle industrielle.

Afin de mener nos travausx, il est nécessaire de faire le point sur ce qui existe déja sur la
synthése de méthanol a partir de CO, et H,. Cela nous permettra de dégager les points a
améliorer et ceux sur lesquels cette thése va permettre d’avancer, ce qui est 'objectif de ce

premier chapitre.



1.1. ASPECTS THERMODYNAMIQUES DE LA REACTION

1.1 Aspects thermodynamiques de la réaction

L'étude thermodynamique des réactions impliquées permet d’établir la gamme théo-
rique des conversions des réactifs et sélectivités en produits pouvant étre obtenus a partir
des fonctions d’état thermodynamiques et en fonction des réactions considérées. Pour une
réaction réversible, la condition d’équilibre thermodynamique est satisfaite lorsque ses deux
vitesses de réaction (disparition et formation des réactifs) sont égales et donc s’annulent.
Ce phénomeéne a lieu lorsque I'énergie libre de Gibbs du systeme atteint sa valeur minimale.
A partir de cette valeur, la constante d’équilibre peut étre calculée selon :

—Ary G° n

Keq,T = exp( RT ) = l_[aivi (1.1.1)

i=1

Ou a représente les activités des espéces a I’équilibre. Dans '’hypothese de gaz parfait,
il est possible de remplacer les coefficients d’activité par un rapport de pressions partielles
P;/P.., ou P, est normalement égale a 1 bar. La constante d’équilibre permet donc d’obtenir
les valeurs des pressions partielles des especes chimiques pour calculer les conversions et sé-
lectivités a 'équilibre. Afin d’estimer les constantes d’équilibre de nos réactions, nous avons
utilisé un réacteur a I'équilibre et le modele thermodynamique de Soave-Redlich-Kwong
sous ASPEN Plus. Le réacteur Gibbs permet de calculer les énergies libres en fonctions des
valeurs des enthalpies et entropies tabulées du NIST (ALLISON, 1996). Les réactions prises

en compte ici, liées a la synthese du méthanol a partir de CO,, sont :

CO, + 3H, «— CH;0H + H,0 (1) ; A H%95 x = -49,51 kJ/mol
CO, + H, «— CO + H,0 (2); A, H%qggx = 41,17 kJ/mol
CO + 2H2 — CHgoH (3); ArXHOZQBK = ‘90,68 kJ/mOl

En réalité, il existe d’autres réactions présentes dans le systeme telles que la réaction de
Boudouard, la formation de diméthyléther et de formaldéhyde, entre autres (OLAH et al.,
2009b). Cependant, les sélectivités obtenues envers ces especes a ’équilibre thermodyna-
mique pour les conditions évaluées sont tellement faibles (de 'ordre de traces) par rapport
au CH;OH et CO que nous les négligerons dans ce travail. La Figure 1.1 illustre l'effet de la

température a une pression donnée (ici 36 bar) sur les grandeurs d’intérét.
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FIGURE 1.1 - Effet de la température sur la conversion du CO, et les sélectivités en
méthanol et en CO a I'équilibre pour les réactions impliquées dans ’hydrogénation de
CO, en méthanol, P = 36 bar, H,/CO, = 3/1

La conversion du CO, diminue initialement avec la température jusqu’a 538 K, valeur
a partir de laquelle la conversion augmente avec la température. A des températures infé-
rieures a 418 K la sélectivité en CH;OH est maximale et diminue progressivement avec la
température jusqu’a atteindre moins de 1 % a 673 K. Cela est ainsi, car les deux réactions
qui produisent le méthanol, (1) et (3), sont exothermiques et selon le principe de Le Cha-
telier une augmentation de la température leur est défavorable. Le méme raisonnement
répond a la tendance observée pour le CO dont la sélectivité augmente avec la tempéra-
ture en accord avec I'endothermicité de la réaction (2), puisque compte tenu des équations
considérées, la sélectivité en CO est de fait, le complément a 100 % de la sélectivité en mé-
thanol. Donc, pour maximiser la sélectivité du méthanol, une opération a basse température
est souhaitable. Pourtant, le comportement de la réaction sous conditions réelles est loin de
I’équilibre. Le haut besoin énergétique nécessaire pour activer la molécule de CO, fait qu'a
des températures inférieures a 473 K la conversion expérimentale du CO, est presque nulle
a cause d’une cinétique de réaction trop lente. Cet écart a '’équilibre met en évidence un des
défis principaux de la catalyse conventionnelle évoqués dans I'introduction : 'optimisation
de la réaction a basse température. L'effet de la pression sur la conversion et les sélectivités

est illustré par la Figure 1.2.
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FIGURE 1.2 — Effet de la pression sur les conversions et sélectivités a I'équilibre pour
les réactions impliquées dans I'hydrogénation de CO, en méthanol, T = 523 K,
Hz/COz == 3/1

Linfluence de la pression est assez claire avec une augmentation progressive de la
conversion de CO, et de la sélectivité en méthanol en accord avec le principe de Le Cha-
telier. Les réactions (1) et (3) possédent un nombre total de moles inférieur du coté des
produits que du c6té des réactifs, indiquant qu’au cours de la réaction le nombre de moles
dans le milieu diminue (bilan stoechiométrique négatif). A une température donnée, une
augmentation de la pression totale du systeme favorise la diminution du volume du milieu
réactionnel et déplace donc I'équilibre thermodynamique vers la formation de produits.
La production de méthanol est donc favorisée par 'augmentation de la pression. Dans un
procédé de production de méthanol, le choix de la pression opératoire est principalement
économique. Elle sera celle qui permettra d’avoir le meilleur rendement par rapport au cotit

de compression des gaz utilisés.
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CHAPITRE 1. HYDROGENATION DIRECTE DE CO, EN METHANOL : ETAT DE UART

1.2 Catalyseurs

1.2.1 Catalyseurs a base de cuivre

1.2.1.1 Influence du support

Les catalyseurs a base de cuivre sont les plus étudiés dans la littérature, car ils sont ac-
tuellement utilisés pour la production industrielle de méthanol a partir de gaz de synthese.
Parmi eux, le Cu/Zn0O/Al,O; est le catalyseur classique gréace a son excellente activité ainsi
que son bas prix comparé aux autres (TURSUNOV et al., 2017). Dans sa structure géné-
rale, ce catalyseur est composé d’'un métal actif (le cuivre), un oxyde métallique (I'oxyde
de zinc) et le support (I'alumine). Ce choix n’est pas fait au hasard et est le fruit de nom-
breuses recherches visant a améliorer I'activité catalytique pour la production de méthanol.
L'influence ou méme le besoin de cet oxyde métallique ainsi que le réle du support doivent
étre analysés afin d’optimiser la performance d’un catalyseur. L'influence du support a été

clairement mise en évidence par les travaux menés par LEE et al. (1995), illustrés par la

Figure 1.3.
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FIGURE 1.3 — Influence du support sur un catalyseur a base de Cu (24 % wt.),
T =503 K, P = 30 bar, H,/CO, = 3/1 et GHSV = 6 000 h! (LEE et al., 1995)

Tout d’abord, méme si la teneur en cuivre reste la méme pour les catalyseurs présen-
tés sur la Figure 1.3, la surface exposée de cuivre augmente de gauche a droite d@ a une

meilleure dispersion du métal sur certains supports. LEE et al. ont constaté deux effets in-
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téressants pour deux supports différents : lorsque le cuivre est supporté sur 'alumine la
sélectivité envers le méthanol est la plus élevée, tandis que le rendement en méthanol le
plus important a été observé sur 'oxyde de zinc. Ils ont conclu que I'alumine améliore la
sélectivité en méthanol, car elle facilite la réduction des espéces de cuivre qui seraient res-
ponsables de la synthése du méthanol. Ils ont attribué I'effet de 'oxyde de zinc a deux
raisons possibles. La premiere est une amélioration de la dispersion de cuivre qui se traduit
par une surface métallique de celui-ci plus importante et la deuxiéme a une meilleure réduc-
tibilité des especes de cuivre, quoiqu’en moindre degré que celle observée pour I'alumine.
Cependant d’autres auteurs attribuent cet effet d’amélioration a des causes différentes. Un
premier groupe affirme que le ZnO participe a la stabilisation des espéces Cu* qui, selon
eux, sont un des sites actifs principaux dans la réaction (ARENA et al., 2009 ; KANAI et al.,
1996 ; SLOCZYNSKI et al., 2004). Cela implique qu'une augmentation de la réductibilité de
cuivre n’est pas forcément bénéfique pour la synthese du méthanol comme suggéré par
LEE et al. car les espéces non réduites y participent aussi. Toutefois, un deuxiéme groupe
d’auteurs a validé plus récemment les résultats trouvés initialement par LEE et al. (C. LI
et al., 2014 ; NATESAKHAWAT et al., 2012). Un troisieme groupe a attribué cet effet d’amé-
lioration a la création d’un site actif Cu-O-Zn qui serait responsable de la formation d’'un
intermédiaire qu’ils ont jugé crucial pour la synthése du méthanol, le formiate (NAKAMURA
et al., 2003). Finalement un dernier groupe suggere que la modification de la basicité du
catalyseur apres I'ajout du ZnO est responsable de 'augmentation du rendement constatée,

puisque cette basicité accrue facilite ’'adsorption de la molécule de CO, (DONG et al., 2016).

Ce désaccord évident sur la nature du site actif de la réaction et sur I'effet du ZnO fait
encore débat aujourd’hui et est présenté plus en détail dans la section 1.4.1. Quoi qu’il en
soit I'effet positif du ZnO sur un catalyseur a base de Cu n’est pas remis en question et celui-
ci est accepté par la majorité des auteurs comme promoteur du rendement en méthanol.
D’autres supports ont été testés plus récemment, tels que le Cu/TiO, (C. Liu et al., 2016)
et le Cu/ZrO, (WISALJORN et al., 2017). Cependant, leur rendement en méthanol reste en

dessous de celui du couple Cu/ZnO.

1.2.1.2 Systémes bimétalliques : addition d’'un métal/oxyde

Les travaux de LEE et al. ont aussi porté sur 'étude d’un autre support sur leur meilleur

couple (Cu/Zn0), comme I'illustre la Figure 1.4.
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FIGURE 1.4 - Influence du support sur un catalyseur a base de Cu (20 % wt.) et ZnO
(56 % wt.), T = 503 K, P = 30 bar, H,/CO, = 3/1 et GHSV = 6 000 h™ (LEE et al.,
1995)

Tel qu’il a été le cas pour la Figure 1.3, la surface exposée de cuivre augmente aussi
de gauche a droite sur la Figure 1.4 di a une meilleure dispersion du cuivre sur certains
supports. Les effets des trois supports ayant donné les meilleurs résultats (Al,05, ZrO, et
TiO,) sont discutés ci-dessous. I'axe droit du graphique, le TurnOver Rate (TOF), est défini
comme le nombre de molécules de méthanol produites par atome de cuivre présent sur le

catalyseur par unité de temps.

Al,0; : Le systeme CuZnO/Al,O; montre le rendement en méthanol le plus élevé combi-

nant les deux effets d’amélioration évoqués dans la section précédente. Ils ont conclu

que le caractere amphotere de 'alumine est bénéfique pour I'adsorption de CO, et

I'’hydrogénation du formiate, 'espéce intermédiaire qu’ils ont jugée comme la plus

importante.

TiO, : Le rendement normalisé (TOF) du catalyseur CuZnO/TiO, a été le plus important,
mettant en évidence l'intérét de ce support. Toutefois, étant donné que la surface de

cuivre métallique de ce catalyseur a été moins importante que celle du CuZnO/Al,04
(4,2 vs 7,6 m?/g.,), leurs résultats suggérent qu’a surfaces métalliques égales la per-
formance catalytique du TiO, serait meilleure. Cependant, des études plus récentes
montrent que ce catalyseur est plutoét employé pour I’hydrogénation photo-catalytique
de CO, en méthane (RANA et al., 2017 ; ZuAs et al., 2014) et que donc cette possibilité

n’a pas encore été explorée.
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ZrO, :Les auteurs n’ont pas approfondi sur le role de la zircone dans le catalyseur CuZnO/ZrO,.
Cependant, des études postérieures ont trouvé que la zircone améliore la dispersion
du Cu et ZnO (JEONG et al., 2012), ce qui pourrait expliquer 'amélioration du rende-

ment en présence de zircone trouvée par LEE et al.

D’autres supports non testés par LEE et al. ont aussi montré des résultats prometteurs.
Les travaux de SAITO et al. (1996) reportent que l'utilisation d’'un support Ga,0O5 permet
d’obtenir un meilleur rendement en méthanol que le Al,O; pour un catalyseur bimétallique
CuZnO. Ils ont attribué a la formation et stabilisation des espéces Cu*, permettant d’amé-
liorer le rendement en méthanol par modification du rapport Cut/Cu®. Ces résultats ont été
validés plus tard par LADERA et al. (2013) et TOYIR et al. (2001). ANGELO et al. (2015) ont
travaillé, entre autres, avec un catalyseur supporté sur le CeO,, reportant qu’il a montré un
rendement plus bas que celui du Al,O,. L'utilisation de zéolithes en tant que support pour
des catalyseurs bimétalliques CuZnO se montre comme une alternative intéressante pour
augmenter le rendement en méthanol. Les travaux de ZABIDI et al. (2016) et KOH et al.
(2018) avec la SBA15 montrent des rendements supérieurs a ceux obtenus normalement
avec la Al,O5 a températures inférieures a 483 K. D’autre part, les résultats de AYODELE
et al. (2017) et SRIAKKARIN et al. (2017) avec une ZSM-5 mettent en avance le potentiel

des zéolithes pour la production de méthanol.

Finalement, d’autres systemes bimétalliques a base de cuivre ont été testés (Tableau
1.1). Bien que leurs performances au niveau du rendement en méthanol par rapport au
catalyseur CuZnO/Al,O, soient moins bonnes, ils se montrent plus sélectifs vers la forma-
tion de méthanol et leur optimisation s’avere une alternative importante pour améliorer

'activité catalytique.
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Tableau 1.1 — Autres catalyseurs bimétalliques testés dans la littérature

| Auteurs Catalyseur Conclusions |

Q1 et al. (2001) CuMgO/Al, 0, L'addition de MgO (jusqu'a 10% en
poids) améliore la dispersion du cuivre
et le rendement en méthanol par modi-
fication du rapport Cu*/Cu®.

Guo et al. (2011) CuLa/ZrO, L'addition de lanthane augmente la ba-
sicité des sites actifs et la dispersion du
cuivre provoquant ainsi une augmenta-
tion de la sélectivité en méthanol et une
diminution de la température de réduc-
tion du catalyseur.

BANSODE et al. (2013) CuBa/Al,O;; La promotion avec du baryum facilite
CuK/Al,O, la réduction des espéces de cuivre au
sein du catalyseur et améliore la sélecti-
vité en méthanol alors que la promotion
avec du potassium a I'effet opposé.

JIANG et al. (2015) CuPd/SiO, Le palladium crée des sites actifs spé-
ciaux Pd-Cu qui améliorent la sélectivité
en méthanol et augmentent la stabilité
catalytique temporaire.

C. Liu et al. (2016) CuMgO/TiO, L'addition de l'oxyde de manganese
montre des effets d’amélioration sur la
quantité et la force des sites actifs ba-
siques, augmentant ainsi le rendement
en méthanol.

1.2.1.3 Systéemes polymétalliques

Dans un effort pour améliorer les performances des catalyseurs mentionnés précédem-
ment (et principalement du CuZnO/Al,O5), 'ajout des métaux présentant individuellement
des effets d’amélioration sur le rendement en méthanol a été testé. Le Tableau 1.2 montre les
conversions, sélectivités et rendements obtenus par les auteurs pour les catalyseurs discutés
dans cette section. I'addition de Ga,05 a des catalyseurs CuZnO/Al,O; (AN et al., 2007 ;
SAITO et al., 1995) ou méme CuZnO/ZrO, (LADERA et al., 2013) s’est montrée bénéfique
pour 'augmentation du rendement en méthanol. U'ajout de métaux de transition (Nb,Y,Mn)
et lanthanides (Pr,Ce) montre des effets d’amélioration de la dispersion du cuivre ainsi que
de la basicité du catalyseur (BAN et al., 2014 ; GAO et al., 2013b; ZHAN et al., 2014).
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Tableau 1.2 — Comparaison du rendement en méthanol des catalyseurs de la littérature

P T GHSV XCO2 Syieon STY
Auteurs Catalyseur [bar] | [K] | ouWHSV | [%]| [%)] | [gueon/8cu/h]
IPATIEFF et al. (1945) Cu/Al, 04 414 |560| 1185h' [95,1| 93,6 nd.
SAITO et al. (1995) Cu/Zn0/Ga,04 50 |523|300 mL/min| nd. | nd. 1,48
SAITO et al. (1996) Cu/Zn0/Zr0,/Al,0,/Ga,05 | 50 |523| 10000h? | nd. | nd. 1,51
TOYIR et al. (2001) Cu/Zn/Ga/SiO, 20 |543| 180L/g/h | 6,2 | 99,5 7,49
MELIAN-CABRERA et al. (2002b) CuPd/ZnO 60 |513|14,81L/g/h| 9,2 | 66,2 nd.
AN et al. (2007) Cu/Zn/Al/Zr 40 |513| 9742h' [20,5| 61,0 nd.
GuoO et al. (2009) Cu/Zn0O/ZrO, 30 |513| 3600h! |17,0| 56,2 nd.
Gao et al. (2012) Cu/Zn/Al/Zr 50 |523| 7,5L/g/h |22.2] 53,6 1,50
NATESAKHAWAT et al. (2012) Cu/Zn/Zr/Ga/Y 20 [513| 30L/g/h 5 nd. 1,83
L. ZHANG et al. (2012) Cu/ZnO/AlL,05/Si0,/TiO, | 26 |533| 3600h! |40,7| 41,2 nd.
LADERA et al. (2013) Cu/Ga/Zn0O/ZrO, 40 |523| 15L/g/h | nd. | nd. 1,02
BAN et al. (2014) Cu/Zn0/Zr0,/Ce 30 [503|0,1 mol/g/h| nd. | nd. 0,19
C.Lietal (2014) Cu/Zn0/Al,05/7Zr0O, 30 |[503| 10 g/h/mol | 23,2 | 60,3 0,30
ZHAN et al. (2014) Cu/Zr/La/Zn/O 50 |503| 3600h? |12,6| 52,5 0,10
ANGELO et al. (2015) Cu/Zn0O/ZrO, 50 |553| 10000 h! 23 33 1,10
GAO et al. (2015) Cu/Zn/Al/Zr 50 |523| 4000h! [256]| 61,3 0,62
HUANG et al. (2015) Cu/Zn0O/Zr0, 26 |513| 3,6L/g/h |32,9| 45,8 0,90
REN et al. (2015) Cu/Zn0/Zr0,/MgO/AL,0; | 20,3 [523| 1400h?! [12,1| 36 0,31
DONG et al. (2016) Cu/Zn0O/ZrO, 50 |543| 2400h! |23,0| 56,8 nd.
GAIKWAD et al. (2016) Cu/Zn0/Al,04 50 |523| 4000h! |83,3| 96,8 0,89
LEI et al. (2016) Cu/Zn0O/Al,04 30 |513| 3600h! |16,2| 63,8 0,24
C. Liu et al. (2016) Cu/MgO/TiO, 30 |493| 4800h! 52 | 37,9 0,02
TURSUNOV et al. (2017) Cu/Zn0O/Al,0,4 50 |543| 3600h? | 14 | 55,3 1,96
nd. = non disponible dans I'article
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1.2.2 Catalyseurs a base d’autres métaux

Les catalyseurs a base de cuivre n’ont pas été les seuls étudiés dans la littérature, bien
qu’ils I'aient été le plus grace a leurs bonnes performances. Néanmoins, d’autres métaux
ont montré des meilleures sélectivités en méthanol a une plus faible conversion de CO,
impliquant qu’'une amélioration de la conversion les placerait au-dessus des rendements
obtenus sur les catalyseurs classiques. Parmi ceux-la, des catalyseurs a base d’or et argent
(SLOCZYNSKI et al., 2004), des alliages NiGa (DUYAR et al., 2020; STUDT et al., 2014),
du palladium (OYOLA-RIVERA et al., 2015) et d’'oxyde d’indium (MARTIN et al., 2016) ont

reporté une sélectivité en méthanol supérieure a 90 % et méritent d’étre mentionnés.

1.2.3 Désactivation des catalyseurs

Dans un procédé catalytique, il est d'un intérét vital que le catalyseur garde sa stabi-
lité pendant le déroulement de la réaction et qu’il puisse étre réutilisé autant de fois que
possible. Si tel n’est pas le cas, les phénomenes menant a la désactivation des catalyseurs
doivent alors étre analysés afin d’essayer d’accroitre la durée de vie catalytique. Deux causes
sont classiquement a I'origine de la désactivation d’un catalyseur : 'empoisonnement de ses
sites actifs et le frittage des particules métalliques. Aux températures habituelles des expé-
riences de synthése du méthanol (> 500 K), I'eau a été reportée comme un agent d’empois-
sonnement par oxydation de la surface catalytique selon la réaction Cu + H,0 — CuO + H,
(C.Lietal, 2014; WU et al., 2001). L'utilisation de supports hydrophobes tels que le SiO,
avait déja été proposé pour éviter ceci (WU et al., 1998), mais la diminution significative
du rendement en méthanol sur ce support met des barriéres a cette approche. Une autre
possibilité est I'’élimination d’eau par filtration membranaire qui aurait 'effet secondaire de
déplacer I'équilibre vers la formation de méthanol. Les travaux de GALLUCCI et al. (2004)
montrent qu’il est possible d’augmenter le rendement en méthanol dans un réacteur en lit
fixe de 2,4 a 8,7 % en utilisant une membrane en zéolithe a 479 K et 20 bar. Bien que cette
augmentation mette en évidence l'effet positif de l'utilisation des membranes, leur rende-
ment reste en dessous de ceux des essais conventionnels (Tableau 1.2). Une augmentation
de la température opératoire pourrait y remédier. Cependant, cette élévation de tempé-
rature affecte négativement la performance des membranes diminuant leurs facteurs de

sélectivité et leur stabilité structurelle.

Le frittage, évoqué comme deuxiéme source potentielle de désactivation, est la tendance
a la cohésion des grains de catalyseur sous effet de la température. La température de Hut-
tig, égale a 1/3 de la température de fusion (en °C) d’'un matériel, est souvent utilisée pour
une estimation théorique de la température a partir de laquelle les phénomeénes de frittage
se manifestent de facon prononcée (TWIGG et al., 2003). Pour le cuivre, dont la température
de fusion est 1 336 K, cette valeur est de 627 K. Les températures habituelles d’opération
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sont inférieures a 600 K limitant donc la vitesse de frittage du catalyseur. AN et al. (2007)
ont trouvé que la dispersion des cristaux de Cu et ZnO présents dans le catalyseur a aussi
un impact sur sa tendance au frittage. Selon leurs résultats, la probabilité de frittage est
proportionnelle a la taille des particules.

Cependant, I'existence de ces phénomenes de désactivation n’empéche pas que certains
catalyseurs reportés dans la littérature aient eu des stabilités remarquables. Le Tableau 1.3

met en évidence leurs performances lors de leurs essais catalytiques respectifs.

Tableau 1.3 — Stabilité catalytique dans le temps des catalyseurs disponibles dans la littérature

Temps de Désactivation
Auteurs Catalyseur (o .
réaction [h] observée
SAITO et al. (1996) Cu/Zn0O/Zr0,/AL,0,/Ga,0, 3 400 Yyeon b de 17 %
WU et al. (1998) Cu/Zn0/Zr0,/Al,0,/SiO, 500 Yyeon | de 16 %
TOYIR et al. (2001) Cu/Zn/Ga/SiO, 80 Aucune
AN et al. (2007) Cu/Zn/Al/Zr 300 Yyeon | de 10 %
BONURA et al. (2014)  Cu/ZnO/ZrO, 200 Aucune
C.Lietal (2014) Cu/Zn0O/Zr0,/Al, 0, 100 Aucune
GAaoO et al. (2015) Cu/Zn/Zr/Al 1 000 Yyeon L de 7 %
LEI et al. (2016) Cu/ZnO/AlL, 0, 100 Yyeon L de 1 %

| = Réduction

1.2.4 Préparation des catalyseurs

a) Influence de la méthode de préparation

La méthode de préparation du catalyseur joue un role tres important sur son activité
catalytique pouvant affecter des parametres clés tels que la dispersion, la taille de particule
et la réductibilité des especes métalliques. Les deux méthodes les plus utilisées dans la lit-
térature pour la préparation de catalyseurs a base de cuivre sont 'imprégnation humide et
la coprécipitation. Ces deux méthodes sont connues pour générer des particules cristallines
amorphes et bien dispersées (TURSUNOV et al., 2017). Dans la méthode d’'imprégnation hu-
mide, une solution contenant les cations des précurseurs est mise en contact avec le support
et agitée vigoureusement pendant une durée déterminée (souvent 24 h), suivi par une éva-
poration de I'eau contenue dans un évaporateur rotatif (SILVA et al., 2016). Dans celle de
la coprécipitation, les précurseurs sont précipités avec du carbonate de sodium (Na,CO,),
ensuite vieillis, filtrés, rincés avec de I'eau distillée et finalement calcinés (ANGELO et al.,
2015). Pourtant, bien qu’a moindre degré, d’autres méthodes visant la création de nou-
veaux sites actifs qui favorisent la synthese du méthanol sont aussi utilisées (BANSODE et
al., 2014). Nous pouvons citer principalement celle par pseudo-gel (ANGELO et al., 2015),
par combustion (GUO et al., 2010; LEI et al., 2016) et par chauffage micro-ondes (CAI et
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al., 2015). Malgré le fait que sous certaines conditions elles leur ont permis de trouver de
meilleurs rendements en méthanol que les méthodes conventionnelles, la complexité de ces
techniques de préparation a freiné leur utilisation. Les travaux de SILVA et al. (2016) com-
parent I'influence des deux méthodes les plus utilisées sur deux catalyseurs (CuZnO/Al,O,
et CuZnO/Nb,Os), a deux températures différentes (Figure 1.5). Pour le CuZnO/Al,O,, les
barres rouges représentent la méthode par imprégnation et les bleues par coprécipitation.
Pour le CuZnO/Nb,Os, les barres vertes représentent la méthode par imprégnation et la

mauve par coprécipitation.
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FIGURE 1.5 — Influence de la méthode de préparation sur la conversion de CO,, d’apres
SILVA et al. (2016)

Bien que la conversion de CO, soit indifférente a la méthode de préparation pour le
catalyseur CuZnO/Nb,Os, la méthode d’'imprégnation montre des améliorations évidentes
pour le CuZnO/Al,O,. Ils 'ont attribué a une diminution de I'interaction métal-support per-
mettant une meilleure réduction du CuO en Cu®. Cela met en évidence 'avantage d’utiliser
la méthode d’imprégnation par voie humide pour la préparation de catalyseurs a base de

cuivre.

b) Influence de la température de calcination

La calcination a comme but de permettre la décomposition des nitrates et des carbonates
des précurseurs métalliques (issus de la préparation du catalyseur) pour donner lieu a la
formation des phases cristallines des oxydes de ces métaux. La température a laquelle ce
phénomene a lieu joue aussi un role important dans I’activité catalytique. En ce qui concerne

le cuivre, par exemple, les travaux de PEPLINSKI et al. (1992) conseillent une température
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minimale de 555 K, car c’est a partir de cette valeur que la phase cristalline de CuO est
formée. La plupart des travaux suggerent une température optimale de 673 K (ANGELO et
al., 2015; Guo et al., 2011 ; W. Li et al., 2018). IIs affirment qu’a 673 K l'interaction métal-
support est affaiblie permettant d’optimiser la réductibilité du cuivre et qu’au-dela de cette
valeur une perte d’activité catalytique due au frittage est constatée. D’autres auteurs ont
travaillé avec des valeurs plus élevées (REN et al., 2015) mais n’ont pas étudié 'effet de cette
nouvelle température. Le Tableau 1.4 montre des exemples de conditions de calcination

typiques trouvés dans la littérature :

Tableau 1.4 — Conditions typiques de calcination trouvées dans la littérature

Auteurs Catalyseur T[K] Gaz rg‘:::il();(%i]
GAaoO et al. (2013a) Cu/Zn0O/ZrO, 773  Air 4
Cal et al. (2015) Cu/Zn0O/Ga,04 623 N, nd.
REN et al. (2015) Cu/Zn0O/Zr0,/Ga,0; 873 Air 6
DONG et al. (2016) Cu/ZnO/Zr0, 573 N, 6
M. M.-J. Li et al. (2016)  Cu/ZnO/Ga,0, 603  Air 3

nd. = non disponible dans l'article
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1.3 Cinétique de la réaction

1.3.1 Meécanisme de réaction

Malgré de nombreuses études dans la matiere, le mécanisme de réaction de la synthése
du méthanol a partir de CO, est sujet a débat depuis plus de 75 ans (IPATIEFF et al., 1945).
Ce mécanisme est principalement proposé pour des catalyseurs a base de cuivre, le cata-
lyseur utilisé en industrie. La discussion porte surtout sur la source du méthanol dans un
systeme ou deux voies de production semblent possibles : a partir de CO, et CO. De ce dé-
bat plusieurs grandes questions en découlent : le méthanol est-il produit par hydrogénation
directe du CO, ou par ’hydrogénation du CO fourni par la RWGS ? Est-il possible d’avoir les
deux voies simultanément ? Quel(s) est/sont le ou les mécanisme(s) de réaction? Quelles

sont les especes intermédiaires et quels sont les sites actifs ?

Les premiers procédés industriels de synthese du méthanol ont utilisé le gaz de synthése
(mélange CO/H,) comme réactif et datent de 1923 (SHELDON, 2017), donc dans ces pro-
cédés la source de formation du méthanol était le CO. Les travaux de IPATIEFF et al. (1945)
avec une alimentation CO,/H, sur un catalyseur Cu/Al,O5 ont suggéré que le CO, se trans-
forme d’abord en CO et que ce dernier est hydrogéné ultérieurement en méthanol, ces deux

réactions ayant lieu donc en série. Le mécanisme de réaction proposé a été le suivant :

CO, + H, «— CO + H,0 (1)
CO + H, «— CH,0 (2)
2CH,0 + H,0 «— CH,0H + HCOOH (3)
HCOOH «— H, + CO, (4)
HCOOH «— H,0 + CO (5)

Le CO, est d’abord réduit en CO par la RWGS, et ce CO est hydrogéné en formaldéhyde.
A partir du formaldéhyde et de 'eau produite par la RWGS il est possible de synthétiser
le méthanol. Les réactions (4) et (5) permettent de décomposer I'acide formique produit
en réactifs. Toutefois, dans ce schéma, la source du méthanol reste le CO, qu'’il soit fourni
en tant que réactif ou généré par le systeme. CHINCHEN et al. (1987) ont travaillé avec un
mélange CO,/CO/H, sur un catalyseur CuZnO/Al, O, et ont trouvé qu’aucune espéce car-
bonée formée n’est commune entre la production de méthanol a partir de CO, et la RWGS
et que donc le chemin CO,—CO—CH;OH n’est pas possible. Pour leur étude ils ont uti-
lisé des isotopes tracés de C et '2C. Ils ont déterminé que pour le cas ot ils ont alimenté
14C0,/'?CO/H, ils n’ont observé que du *CH,;0H et pour le cas ou l'alimentation a été
en 12C0O,/*CO/H, que du *CH;0H. Cela ne contredit pas directement les propositions de
IPATIEFF et al. pour un mélange d’alimentation sans CO, mais simplement met en évidence

que pour un systeme CO,/CO la source de méthanol est le CO,. Cependant, S.-i. FUJITA et al.
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(1992) ont trouvé la méme conclusion que CHINCHEN et al. mais cette fois-ci pour un mé-
lange CO,/H, sur un catalyseur Cu/ZnO, en contradiction apparente avec les propositions
de IPATIEFF et al. IIs ont conclu que les chemins réactionnels de la production de méthanol a
partir de CO, et la RWGS sont en réalité paralleles (CO,—CO et CO,—CH;OH), car aucune
espece intermédiaire ne leur est commune. Des travaux plus récents continuent a étudier
cette contradiction apparente pour un mélange CO,/H, sur un catalyseur CuZnO/Al,O, :
un groupe d’auteurs continue a affirmer que ces deux chemins sont paralleles (KUNKES et
al., 2015; Y.-M. LIU et al., 2017 ; OLAH et al., 2009b), tandis que d’autres suggérent qu’ils
sont en série (BANSODE et al., 2014 ; C. Li et al., 2014). Un troisiéme groupe soutient que
les deux possibilités (série et paralléle) sont possibles et que cela varie en fonction de la
composition du catalyseur et des conditions opératoires (YANG et al., 2013). Cette derniere
possibilité est trés intéressante, car elle pourrait étre ’explication des différences rapportées
par les trois groupes d’auteurs. La composition du catalyseur pourrait a son tour avoir un
impact sur la distribution ou le type de sites actifs, modifiant les barriéres énergétiques des

étapes et ainsi le mécanisme réactionnel apparent.

Chemin « en sérié » Chemin « en paralléle »

“En fonction des conditions opératoires

FIGURE 1.6 — Chemins réactionnels proposés pour la synthése du méthanol a partir de
CO, et la RWGS

La discussion a propos des especes intermédiaires et des sites actifs devient donc né-
cessaire. Autour de la premiere thématique, la plupart des auteurs semblent d’accord sur
les espéces impliquées. Les expériences de spectroscopie a température programmée de M.
BOWKER et al. (1988) ont montré que I'ion formiate (HCOO-), obtenu par hydrogénation
de CO,, est I'espece intermédiaire dont I’hydrogénation est I'étape cinétiquement déter-
minante pour la synthese du méthanol a partir de CO,. Cependant, ils n’ont pas proposé
formellement un mécanisme réactionnel. Les travaux de ARAKAWA et al. (1992) ont appuyé
le point de vue de M. BOWKER et al. confirmant la présence de I'ion formiate par FTIR et
proposant cette fois-ci un mécanisme (illustré par la Figure 1.7) ou cet ion est hydrogéné
en ion méthoxy (CH;0-) et finalement en méthanol. Ils ont aussi suggéré que la réaction
commence par la création d’un ion carbonate (CO;-) sur les atomes d’oxygene des sites

partiellement oxydés.
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FIGURE 1.7 — Mécanisme de réaction la synthése du méthanol a partir de CO,
(ARAKAWA et al., 1992)

Les travaux de S.-i. FUJITA et al. (1992) et X. WANG et al. (2010) ont confirmé I'existence
du formiate et du méthoxy. Néanmoins, S.-i. FUJITA et al. ont trouvé que la formation du
méthoxy, d’'un point de vue énergétique, est plus favorable a partir de 'hydrogénation de
CO et que celle-ci pourrait étre I'étape déterminante de cette autre voie. Les simulations
théoriques par calcul DFT de GRABOW et al. (2011) sur une surface du Cu(111) ont affiné les
connaissances existantes sur le mécanisme réactionnel. Leurs travaux confirment 'existence
des especes mentionnées précédemment, ainsi que la participation d’autres non prises en

compte (Figure 1.8).
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FIGURE 1.8 — Mécanisme de réaction pour la RWGS et la syntheése du méthanol a partir
de CO, et CO (GRABOW et al., 2011)

Notamment, ils ont trouvé que ’hydrogénation de CO, passe par un intermédiaire hy-
droxyméthoxy (CH;0,-) aprés I’hydrogénation du formiate en acide formique. IIs ont rap-
porté que les deux voies de formation présentent un intermédiaire commun : le formal-
déhyde (CH,0), qui est finalement hydrogéné en méthoxy pour donner lieu au méthanol.
Leurs résultats représentent aussi un compromis autour du débat sur le mécanisme réac-
tionnel : les deux voies de synthese sont possibles et peuvent co-exister simultanément, et
que le CO obtenu par RWGS peut aussi s’hydrogéner en méthanol. Cette conclusion sera
confirmée plus tard par YANG et al. (2013). Plus récemment, les travaux théoriques de
KATTEL et al. (2017) y rajoutent une nouvelle voie potentielle : CO—CO,—CH;OH. Ils ont
proposé 'hydroxylation du CO en un isomeére du HCOO" : le HOCO', ce dernier pouvant se
décomposer en CO, et H™ & cause des barrieres énergétiques plus favorables. Le CO, obtenu
pourrait sshydrogéner en méthanol suivant un mécanisme tres similaire a celui proposé par
GRABOW et al., la différence la plus marquante étant les valeurs estimées des barrieres éner-
gétiques.

Le dernier point a traiter est la nature des sites actifs. Sur un catalyseur CuZnO/Al, O, il
existe plusieurs types de sites, parmi lesquels nous trouvons principalement : les sites mé-
talliques (Cu®, Zn°®), partiellement ou totalement oxydés (Cu*,Cu?*, Zn*,Zn?"), les alliages
(Cu-Zn et Cu-O-Zn) et les spinelles (Cu/Al,0,, Zn/Al,0, et CuZn/Al,0O,). Ayant autant de
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possibilités, il est difficile d’établir définitivement quels sites sont responsables de la syn-
thése du méthanol. Cependant, la plupart des auteurs affirment que ce sont les sites de
cuivre qui sont actifs lors de la production de méthanol. Ils limitent les roles de ZnO et
Al,0O5 a ceux d’amélioration des propriétés catalytiques du Cu (réductibilité, dispersion,
etc.). Ces auteurs sont divisés en deux groupes : un premier qui soutient que le Cu® est le
seul impliqué (FLEISCH et al., 1984 ; GAO et al., 2013b; KoH et al., 2018 ; W. Liet al., 2018;
NATESAKHAWAT et al., 2012 ; RASMUSSEN et al., 1994 ; SILVA et al., 2016 ; WITOON et al.,
2013), tandis que lautre suggeére que le Cu® et le Cu* (ARENA et al., 2009 ; DONG et al.,
2016; LEr et al., 2016; SAITO et al., 1995, 1996) participent a la synthese du méthanol. Ce
deuxiéme groupe maintient que I'optimisation du rapport entre ces deux especes augmente
le rendement de la réaction. Néanmoins, d’autres auteurs soulignent que méme si le cuivre
est capable par lui-méme de synthétiser le méthanol, ce sont les sites actifs spéciaux (Cu-
Zn) créés par 'addition du ZnO qui deviennent les acteurs principaux, car responsables de
la formation du formiate (CAI et al., 2015 ; FUJITANI et al., 1997 ; KATTEL et al., 2017) et du
méthoxy (LE VALANT et al., 2015 ; NAKAMURA et al., 2003 ; X. WANG et al., 2010).

En résumé, il est possible de produire du méthanol a partir de CO, et du CO (qu’il soit
fourni par la RWGS ou présent dans I'alimentation), méme si le mécanisme réactionnel
n’est pas encore clair. Les especes intermédiaires clés semblent étre le formiate pour la voie
CO,—CH,OH et le méthoxy pour la voie CO—~CH,O0H. A propos des sites actifs, le Cu est
proposé comme le métal actif et que le Cu® autant que le Cu* participent aux deux voies
de synthese, bien qu’a différents degrés. Les roles catalytiques du ZnO et de I’'Al, O, restent

encore a éclaircir.

1.3.2 Modélisation cinétique

1.3.2.1 Modeles de loi de type puissance

Les modeles de loi de type puissance sont utilisés lorsque tres peu d’informations sur
le mécanisme de réaction sont disponibles et qu'une loi avec les pressions partielles suffit
donc a expliquer les taux de réaction expérimentaux. A titre d’exemple, pour une réaction

de type aA + bB «— cC + dD ils sont souvent écrit sous la forme :

—Erx p:pd
r,=kexp RT P*PPplpl (1 — ﬁp}j}b‘“d)) (1.3.1)
A~ B teq
ou
P¢  Pf
K, = (—Cq gl pr(jf‘”"c‘d)) (1.3.2)
PA,eqPB,eq

Le terme a droite dans les parentheses de '’équation 1.3.1 est appelé terme d’équilibre
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et est égal a 1 si la réaction I'atteint. Pour le cas d’'une réaction avec un mécanisme d’ordre
élémentaire a = a, 3 = b, y = 0 et 6 = 0. Pour un autre cas quelconque, les valeurs des
exposants sont déterminées par confrontation avec les résultats expérimentaux. Plusieurs
auteurs ont reporté avoir adopté ce type de modele pour leurs modélisations sur un ca-
talyseur Cu/ZnO/Al, 04 (KOBL et al., 2016 ; OVESEN et al., 1996 ; PETER et al., 2012). Ces
auteurs n’ont toutefois travaillé qu’avec les réactions CO,—CH;OH et la RWGS, suggérant
le CO, comme seule source de carbone possible pour la synthese du méthanol. Leurs équa-

tions de vitesses de réaction sont donc sous la forme :

“Erx,1 @ 1B ns PCHgOHPHZOPrzef
TCOZ’MeOH = k]. eXp RT PC02PH2PHZO 1 - PCO P3 K_ ] (1.3.3)
2 H2 eq,
rx2 PcoPy,o
TrRwas = Ky €xp~ RT Pcozpflngopgzo (1 - PCOP—HIZ<2 (1.3.4)
2 27 eq,

Bien que cette limitation a deux équations ne soit pas en total accord avec les méca-
nismes de réaction discutés dans la section précédente, ces auteurs ont obtenu des repré-
sentations adéquates de leurs résultats expérimentaux. Cependant, la nature du modele
reste simple et aucune information sur les interactions entre les especes chimiques ne peut
en étre déduite. Le Tableau 1.5 résume les valeurs des exposants trouvées par les auteurs

mentionnés précédemment lors de leurs modélisations.

Tableau 1.5 — Valeurs des parametres cinétiques issus d'un modéle de loi de type
puissance disponibles dans la littérature sur un catalyseur CuZnO/Al,O4

Erx,l Erx,z
Auteurs [kJ/mol] [kJ/mol] a B o € 4 n 6
OVESEN et al. (1996) - 78,2 - - - -0,70 -0,70 1 1,50
PETER et al. (2012) 113,1 158,4 1,25 0,55 -0,70 0,57 - - -
LEDAKOWICZ et al. (2013) 43,0 - 1,17 0,31 - - - - -
KOBL et al. (2016) 61,1 156 1,40 0,26 - 0,27 0,37 - -

le symbol (-) représente non étudié/non pris en compte

Les différences constatées autour des énergies d’activation apparentes et les exposants
sont liées aux différentes compositions des catalyseurs utilisés et les conditions opératoires.
OVESEN et al. ont travaillé avec un mélange CO/CO,/H,/He entre 5-20 bar et 453-493
K sur un catalyseur dont le pourcentage massique de Cu était autour de 50 %, et n’ont
étudié que la RWGS. PETER et al. ont utilisé un mélange CO/CO,/H,/N, entre 5-60 bar
et 463-523 K sur un catalyseur Cu/ZnO/Al,O; dont la composition n’a pas été spécifiée.
Toutefois, une particularité de leur modele est I'utilisation d’'un terme (&) pour tenir compte
de l'inhibition des réactions par la formation d’eau (désactivation du catalyseur, cf. section
1.2.3) ainsi que l'utilisation des fugacités au lieu des pressions partielles. Nous analysons

'utilité de cette stratégie appliquée a notre modele cinétique dans la section 3.3.3.1. Leurs
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fugacités ont été calculées a partir d'un modele thermodynamique statistique basé sur la
fonction de partition et sa relation avec la pression partielle. Cela leur a permis d’obtenir

des expressions des vitesses de réaction sous la forme :

“Erx,1 a P s fCH3OHfHZOP,«2€f
Tco,meon = kq €Xp~ RT fcoszz(szo_g) 1— Fo K. (1.3.5)
2 H2 eq,
“Erx,2 feofm,o0
Trwgs = ky €Xp ™ RT fceozflnggo(szo —&)° (1 — m (1.3.6)
27 ™ 7eq,

Ou ils ont estimé & = 317 Pa. IIs n’ont reporté aucune signification physique réelle pour
cette valeur, le coefficient £ servant aussi a éviter d’avoir une vitesse de réaction nulle en
absence d’eau (en entrée du réacteur, par exemple). LEDAKOWICZ et al. n’ont considéré que
la réaction CO,—CH;OH et ont négligé le terme d’équilibre. Ils ont utilisé une alimenta-
tion composée de CO/CO,/H, entre 24-30 et 493-533 K sur quatre catalyseurs différents :
Cu/Zn0O/Al, 04, 2 catalyseurs Cu/Zn0O/Al,0;/MgO avec des teneurs différentes en MgO
et Cu/Zn0O/Al,04/Zr0O,. Leur teneur massique en cuivre était d’environ 55 %. Finalement,
KOBL et al. ont travaillé avec un mélange CO,/H,/N, a 50 bar et 473 - 513 K sur un cata-
lyseur Cu(37,5 % wt.)/Zn0O(41,0 % wt.)/Al,05(21,5 % wt.).

1.3.2.2 Modeles de Langmuir-Hinshelwood

Le modele cinétique de Langmuir-Hinshelwood vise a établir une expression de la vi-
tesse de réaction en se basant sur la proposition d'un mécanisme réactionnel incluant des
étapes d’adsorption/désorption sur le catalyseur. Ce mécanisme contient également des
étapes ol les molécules interagissent pour former les intermédiaires réactionnels et les pro-
duits. L'étape la plus lente parmi toutes est qualifiée de cinétiquement déterminante et
c’est sa vitesse qui contrdle celle de la production de produit final. En fonction de I'étape
déterminante choisie et des équations proposées pour le mécanisme, 'expression pour la
vitesse de réaction est obtenue. Les équations cinétiques issues des modeles de Langmuir-

Hinshelwood se présentent souvent sous la forme :

_ (facteur cinétique)(force motrice)

r (1.3.7)

terme d’adsorption

Le facteur cinétique correspond a la loi d’Arrhenius de 'étape cinétiquement détermi-
nante couplé au nombre total de sites actifs disponibles. La force motrice est composée
des pressions partielles des réactifs et produits et le dénominateur d'une expression des

constantes d’adsorption des especes et leurs pressions partielles respectives.

La littérature dispose d'un nombre important de travaux proposant divers mécanismes
pour les réactions qui composent 'hydrogénation de CO, en méthanol. En fonction de la

nature supposée pour le site actif, ils peuvent étre classés en ceux qui assument qu’il existe
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de sites dédiés pour I'adsorption de chaque réactif (CO,/CO/H,), et ceux qui soutiennent
que toutes les especes s’adsorbent sur un méme type de site actif. GRAAF et al. (1988)
ont développé un modeéle ou ils assument un méme type de site actif pour I'adsorption de
CO, et CO (Cu®) et un deuxiéme pour I'hydrogeéne et I'eau (ZnO). IIs ont travaillé sur un
catalyseur Cu/ZnO/Al,O; avec une alimentation en CO,/CO/H, a 15-50 bar et 484-517 K.
Les équations de leur modele ont la forme :

Brx1 Feronfuo
3 2

kiKco, Ky, exp™ RT | fco,fu, — Kenf?
€q, 2

1+ Kcozfcoz + Kcofco) (1 + 4/ KHsz2 + KHzoszo)

(1.3.8)

T'co, MeOH = (

_Erx,l

Bl 57 3 feofn,
kyK o, Ky, €Xp ™ RT (fcoszz - CI? Hlo)
eq,

1+Kco,fco, + Kcofco) (1 + /K, fu, + KHzoszo)

(1.3.9)

TrRwas = (

_Erx,l

“Erx1 fon,
k3KCOKH2 exp RT (fCOng - KCHI;: )
€q, 2

1+Kco,fco, + Kcofco) (1 + /Ky fu, + KHzoszo)

T'co,MeoH = ( (1.3.10)

Ils ont négligé le terme d’adsorption de CH;OH, car ils ont trouvé son taux de couverture
négligeable face aux autres especes. LiM et al. (2009) ont repris leur modele proposant
une nouvelle étape déterminante pour la RWGS et 'ont modifié pour avoir des sites actifs
différents pour 'adsorption de CO et celle de CO,, élevant le nombre de sites actifs pris
en compte de deux a trois. Leur mécanisme de réaction fait 'objet d'une analyse dans cette
thése et est disponible dans la section 3.3.3.2. PARK et al. (2014) ont aussi travaillé avec trois
sites actifs, reportant le réle du Cu™ en tant que site d’adsorption pour le CO. Cependant,
les travaux de these de KOBL (2015) ont conclu que le modele initial a deux sites représente
mieux leurs expériences. Plus récemment, PORTHA et al. (2017) ont travaillé a 50-80 bar
entre 473-503 K et ont confirmé la validité du modele a deux sites. Un dernier modele a
trois sites a été développé par SEIDEL et al. (2018) qui prend en compte I'oxydation de
la surface lors de la réaction avec des expériences faites en état transitoire. Ils partent du
principe que la nature du mélange d’alimentation (riche en CO, = fortement oxydante;
riche en CO et/ou H, = fortement réductrice) impacte 1’état de la surface catalytique, qui
est composée des especes oxydées et réduites, au cours de la réaction. Dans leur modele ils
considérent que le CO autant que le CO, ne s’adsorbent que sur les sites Cu™. Les sites Cu®
serviraient a capturer 'oxygene issu de la dissociation du CO, (leur mécanisme proposé
pour la RWGS) et la formation de méthanol a partir du CO, aurait lieu par l'interaction de

ce dernier avec un atome d’oxygeéne adsorbé selon :

CO, + 0% + 5, «— CO5™ (1)
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H* + CO;™ + 5; «— HCOO™ + s, + O™ (2)

Suggérant ainsi un chemin alternatif a partir d'un mécanisme Eley-Rideal pour la for-
mation du formiate. Ils n’indiquent pas explicitement le site actif pour I'adsorption d’hydro-
gene, établissant seulement qu’il est différent des deux autres. Ils ont travaillé entre 50-100
bar et 473-573 avec un catalyseur Cu/Zn0O/Al, O, et une alimentation CO/CO,/H,. Selon la
composition de I'alimentation et le degré d’avancement de la réaction, I'’évolution de I'état
de la surface est suivie a I'aide d’'un terme additionnel ¢ qui représente le nombre total de
sites de Cu® :

—Erx1 P P
— 2 CH;0HY'H,0

_ B PCOZPgZKeq,l
T'co,,MeOH = A(pC)2 (1.3.11)
“Erx,2 pP..P
k, exp RT)"C P-o (1-&)
Fewas = : FoorhRea2 (1.3.12)
e (1-¢)BHC -
_Erx,3
kyexp RT  PoP? (1 — I%Pg&)
= i Tooliu s 1.3.13
I'co,meon = AH(1—¢)B (1.3.13)
Avec
A=1+4 /Ky,Py, (1.3.14)
B =1+KcoPco + Kgo, Poo, + Kiyy,onPen,on (1.3.15)
C =14 Ky,0Pu,0 + Ki,o/Ku,)(Pi,0/Py,) + Kco,Pco, + K2H3OHPCH3OH (1.3.16)
do 1 1
_:kf yH2(1_¢)_ J’Hzoq5 +k; Yeo(l—¢)— .)’c02¢ (1.3.17)
dt Kegn Keg2

Ou ils ont trouvé k;* = 4,06 - 10* s et k,* = 3,94 - 10* s!. Les exposants sur les
constantes d’adsorption indiquent le site sur lequel 'espéce a été formée : ! pour Cu* et 2

pour Cu®.

D’autre part, BUSSCHE et al. (1996) ont développé un modele cinétique ou ils ne consi-
dérent qu’un seul type de site actif (Cu?). Ils ont jugé les termes d’adsorption du CO et CO,
négligeables face a ceux de I'eau et I’hydrogene. Leurs conditions opératoires ont été 15-51
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bar et 453-553 K pour un catalyseur CuZnO/Al,O5. Leur modele a été plus tard repris par
PETER et al. (2012) et les parameétres recalculés pour un intervalle de pressions plus étendu
(5-60 bar). Leurs équations sont sous la forme :

—E

k exp%’l f f (1 _ fCHaonHZO)
! C02 Hz fCOZfI-?zKeq,l

T'co,,MeOH — (1.3.18)
(1 + /Ku, fu, + Kiyof,0 + Ko/ Kiy ) fr,0/ f,))?
_Erx,2 f f
k2 €xp RT fcoz (1 - fCOC;HH;(O 2)
"rRwGs = = (1.3.19)

1+ /Ky, fu, + Ku,ofu,0 + (Ku,o/Ku, ) fr,0/ fu,)

Un autre groupe d’auteurs qui a travaillé avec un modeéle a un type de site actif a été
SKRZYPEK et al. (1991). IIs ont travaillé avec un catalyseur du méme type et un mélange
CO,/CO/H, entre 30-90 bar et 463-553 K. Ils ont considéré les termes d’adsorption de
toutes les especes ainsi que trois réactions possibles. Cependant, leur proposition d’étape
limitante est une réaction tri-moléculaire entre une molécule CO, et deux molécules H,.
Aucun détail sur le mécanisme ni sur cette réaction assez peu probable n’est disponible
dans leur étude. KUBOTA et al. (2001) ont aussi reporté l'utilisation d'un modele a un type
de site. Cette fois-ci le catalyseur a été CuZnO/Al,05/Zr0O,/SiO,, avec un mélange CO,/H,
entre 30-67 bar et 473-548 K. Sur la base de leurs résultats expérimentausx, ils ont considéré

que la seule source de méthanol est le CO,, et ont développé une équation sous la forme :

el PesiyonPriso
kl exp RT (PCOZPHZ — T]{ql)
r = 2 (1.3.20)
€02 MeOH (1+Kco,Pco, + Kit,0Pr,0)?
“Erx,2 PooP
k, exp RT (Pco2 - PZOK:Z)
"RwGs = —— (1.3.21)

1+ Kco,Pco, + Ku,0Pu,0

Globalement, la plupart des auteurs sont d’accord sur deux points : la nature disso-
ciative de I'adsorption de H, et les étapes déterminantes pour la synthése du méthanol,
qui sont 'hydrogénation du formiate HCOO- pour la route CO,—CH;OH et 'hydrogéna-
tion du méthoxy CH;0- pour CO—CH3;OH. Cependant, il n’existe pas d’accord général sur
le mécanisme de la RWGS ni sur la nature ni sur le type de sites ou ces trois réactions
se déroulent. Le Tableau 1.6 résume quelques-uns des parameétres issus des modeles de
Langmuir-Hinshelwood trouvés dans la littérature. En vue de la non-homogénéité dans
I'écriture des équations des modeles présentés dans cette section, une comparaison directe
entre les valeurs des constantes de vitesse et celles d’adsorption obtenues serait mathémati-
quement inadéquate (nombre et nature inégaux des termes). C’est de ce fait que ces valeurs

ne sont pas disponibles dans le Tableau 1.6.
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Tableau 1.6 — Extrait des conditions opératoires et des parametres obtenus par des
modeles de Langmuir Hinshelwood disponibles dans la littérature avec un catalyseur

CuZnO/Al, 04
P E rx1 E rx 2 E rx
Auteurs NSA  [par] [kJjmol] [kJ/mol] [kijmol] NCA

GRAAF et al. (1988) 2 15-50 88 153 113 4
SKRZYPEK et al. (1991) 1 30-90 104,7 104,7 ne. 5
BUSSCHE et al. (1996) 1 15-50 36,7 94,8 ne. 4
KUBOTA et al. (2001) 1 30-67 32,1 113,4 ne. 2
PETER et al. (2012) 1 5-60 7212 168+1 ne. 4
PARK et al. (2014) 3 50 114 127 68 3
KoBL (2015) 2 50 77 107 227 3
BUKHTIYAROVA et al. (2017) 1 30 44+1 83+1 ne. 2
PORTHA et al. (2017) 2 50-80 5240,1 140£0,5 ne. 4
SEIDEL et al. (2018) 3 50-100 15 102 113,9 7

NSA = Nombre de Sites Actifs considérés; ne. = non estimé (réaction non prise en compte) ;
NCA = Nombre de Constantes d’Adsorption considérées

Les valeurs des énergies d’activation disponibles dans la littérature sont assez variables
selon la composition du catalyseur, les conditions opératoires, le nombre de sites actifs et des
constantes d’adsorption pris en compte par chaque modele. Cependant, la grande majorité
d’auteurs semble d’accord sur I'idée que la réaction (1), CO, «— CH;OH, montre une énergie
d’activation inférieure a celle de la réaction (2), la RWGS. L’accord est moins évident sur la
réaction (3), CO <= CH;0H, ou certains auteurs reportent son énergie d’activation comme
étant supérieure aux deux autres, alors que d’autres auteurs l'ont trouvée inférieure ou
méme entre celles des réactions (1) et (2). A titre d’exemple, les modeles de PARK et al. et
KoBL présentent comme seule différence au nombre de sites actifs considérés. Les énergies
d’activation qu’ils reportent sont néanmoins, tres éloignées les unes des autres, mettant en

évidence le désaccord sur les valeurs précises de ces énergies estimées.

1.3.2.3 Modeles micro-cinétiques

La modélisation micro-cinétique est une technique utilisée pour étendre les observations
expérimentales et théoriques afin d’établir le lien entre la chimie de surface et la catalyse
hétérogene. Jointe a la théorie fonctionnelle de la densité, elle permet de mettre plus en
évidence les concentrations des especes intermédiaires sur la surface catalytique, éclaircis-
sant encore plus les étapes impliquées dans le mécanisme réactionnel. Ce type de modele

ne fait pas partie de I'objet d’étude de cette thése et ne sera donc que brievement présenté.
Jusqu’a présent, seulement trois modeles micro-cinétiques pour la synthese du métha-

nol a partir de CO, et la RWGS sur des surfaces de Cu ont été écrits. Des travaux sur d’autres

surfaces, qui ne sont pas discutées ci-dessous, ont aussi été menés tels que sur le palladium
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(YE et al., 2014), le In,O5 (FREI et al., 2018) et le Ni(111) (MAULANA et al., 2019). Le
premier modele a analyser a été développé par ASKGAARD et al. (1995) sur des monocris-
taux de Cu(100), Cu(110) et Cu(111) sous ultravide. Lhydrogénation du dioxyméthylene
H,CO, en méthoxy a été trouvée comme I'étape cinétiquement déterminante. Leurs résul-
tats théoriques ont été confrontés aux expériences réalisées entre 483-563 K et 1-4 bar,

obtenant des équations cinétiques de la forme :

QHCOO 9}2[ _ k11

T'co,,Me0H = kllKloT K_9H3c090 (1.3.22)
11
k, .
'rRwGs = I?QCOQQ —k;6¢06, (1.3.23)

7

Ou les indices 7, 10 et 11 correspondent a des étapes de leur proposition de mécanisme
réactionnel et O aux taux de couverture des espéces chimiques, avec 0" représentant les
sites actifs libres.

L'énergie d’activation pour la synthese du méthanol a partir de CO, a été estimée entre
75-100 kJ/mol. Le modele a été extrapolé aux conditions opératoires industrielles (493 —
573 K et 50 — 100 bar) afin de mieux comprendre la distribution d’intermédiaires sur la sur-
face catalytique. Dans ces conditions, les especes dont les taux de couverture sont les plus
élevés sont 'hydrogene et le formiate. Cependant, ils reportent qu’en dessous de 500 K I'es-
péce formiate, trés stable et abondante, inhibe la synthese du méthanol, car elle bloque une
partie considérable des sites actifs libres disponibles. Méme si 'équation 1.3.22 est favorisée
avecun 0~ de plus en plus faible, I'énergie nécessaire pour faire réagir ces formiates devient
trop importante au point qu’elle inhibe la formation de méthanol dans ces conditions. Ils
ont aussi trouvé que le taux de couverture de 'oxygene est tres faible lors de la réaction, im-
pliquant que le méthanol est produit sur une surface de cuivre relativement libre d’oxygene.
Leur modele a été repris plus tard par OVESEN et al. (1997) en rajoutant un terme qui tient
compte des variations dans ’état de I'alimentation pour avoir un modele cinétique pouvant
représenter des expériences faites en état transitoire. Ils ont étudié la synthese du méthanol
avec un mélange CO/CO,/H, et ont suivi 'évolution de la variation de I’état de la surface
de cuivre par rapport a une alimentation tres réductrice (rapport Pgo/Pco, et/ou Py, /Pqo,
important) et tres oxydante (rapport Peo/Pco, et/ou Py, /Pco, faible). Cette modification
leur a permis de mieux représenter les résultats expérimentaux obtenus par GRAAF et al.
que le modele de départ de ASKGAARD et al., d’ou qu’ils ont conclu que la prise en compte
de l'état de la surface est nécessaire pour bien prédire les performances catalytiques. Plus
récemment PETER et al. (2012) ont utilisé leur modele, mais ont seulement ajusté les para-

metres cinétiques pour leur catalyseur sans ajouter d’autres conclusions importantes.

Le deuxieme modele micro-cinétique est celui développé par GRABOW et al. (2011) sur
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une surface de Cu(111). Leur modeéle contient 49 réactions élémentaires et a été confronté
aux résultats expérimentaux de GRAAF et al., obtenant un coefficient de régression linéaire
R2 = 0,92. A cause du nombre de réactions, les équations de leur modele cinétique ne sont
pas présentées. Ils ont trouvé que sous ces conditions le CO, autant que le CO participe
a la synthese du méthanol méme si 'alimentation ne contient pas de CO. L’hydrogénation
de CO, serait responsable de ~2/3 du méthanol produit, le tiers restant fourni par le CO
obtenu par RWGS. Les étapes déterminantes pour les deux voies de synthéese du méthanol
ont été 'hydrogénation du formiate et méthoxy respectivement. Méme s’ils n’ont étudié la
réaction que sur une surface de Cu, ils n’excluent pas la possibilité des effets de synergie en
présence du ZnO. Ils ont ajouté aussi qu’un meilleur R? pourrait étre obtenu en présence
d’une surface couverte partiellement par de 'oxygene impliquant un role potentiel des es-

péces Cu™.

Le troisieme et dernier modele est celui de TANG et al. (2015), qui ont utilisé un cataly-
seur Cu(111)/Zn0O(1010). Cette fois-ci 38 réactions élémentaires ont été prises en compte
et la RWGS n’a pas été étudiée. Ils ont conclu que le ZnO ne participe pas directement a la
synthese du méthanol, car 'hydrogénation des especes intermédiaires est énergétiquement
plus favorable sur le Cu que sur ZnO. Cependant, la présence du ZnO améliore de facon
considérable I'adsorption d’hydrogene a I'interface Cu-ZnO, 'augmentant de 20 %. Le rdle
du ZnO serait donc de transférer ces atomes d’hydrogene adsorbés a la surface de Cu par
débordement/renversement (effet spill-over). Cet "exces" d’hydrogene sur la surface de Cu
servirait a améliorer I'activité catalytique, mettant en évidence I'utilité de doper les cataly-

seurs de cuivre avec de I'oxyde de zinc.

La complexité de calcul et d’écriture derriere les modeles micro-cinétiques limite leur
utilisation, bien qu’ils fournissent des conclusions plus approfondies sur les enjeux liés aux
mécanismes réactionnels. De maniere générale les modeles de type Langmuir-Hinshelwood
restent les plus utilisés pour établir des mécanismes juste assez détaillés pour mettre en
évidence des étapes clés telles que la dissociation des réactifs ou les étapes cinétiquement
déterminantes. Les modeles de loi de puissance sont toujours utiles pour représenter de
facon simple un systeme réactionnel lorsque peu d’informations sur le mécanisme sont dis-
ponibles, ou si ce dernier n’a pas encore été établi définitivement. Cela est donc la raison
pour laquelle seulement ces deux derniers types de modeles sont étudiés dans cette these

lors de la modélisation cinétique présentée sur le Chapitre 3.
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1.4 Production de méthanol par catalyse conventionnelle

1.4.1 Réacteurs utilisés

Le réacteur est le coeur d’un procédé de production industrielle et la source des transfor-
mations chimiques qui valorisent les matieres premieres. Son choix est fait en fonction de
la nature de la réaction et de la difficulté et cotit de sa fabrication. La synthese du méthanol
est assez exothermique, un contréle de la température est donc nécessaire afin d’éviter la
création de points chauds au sein du réacteur qui peuvent conduire au frittage. La Figure
1.9 classe les réacteurs utilisés pour la production de méthanol en fonction du nombre de

phases présentes et de la température dans le réacteur.

Reacteurs a deux Réacteurs a trois phases

phases (8?2/ solide) (gaz/liquide/solide)
| |
Lit fixe ‘ Lit fluidisé | ‘ Slurry ‘
[ 1 I | ]
‘Adiabatique‘ | Membranaire H Micro-canaux l Nid Mousse
= d’abeille
‘ Polytropique |
Probabilité de création de points chauds
Plus élevée Moins élevée

FIGURE 1.9 — Réacteurs utilisés en catalyse conventionnelle pour la synthése du
méthanol, inspiré de RONSCH et al. (2016). En bleu les réacteurs qui ont été testés en
unités pilotes, en jaune ceux n’ayant été testés qu’en laboratoire et en vert les
réacteurs utilisés en industrie.

La facilité d’opération et le bas cofit de fabrication des réacteurs en lit fixe font d’eux
les réacteurs les plus utilisés pour la synthese du méthanol, que ce soit en industrie ou en
laboratoire. Cependant, ils sont aussi connus pour entrainer de grosses pertes de charge en
fonction des diametres de particules du catalyseur, ainsi que des limitations diffusionnelles
aux transferts de matiére et énergie. Ce sont des tubes cylindriques remplis de catalyseur
a travers lesquels les réactifs s’écoulent et se transforment en produits. Ils sont de type
adiabatique lorsqu’aucun moyen de controle de température n’est prévu et que c’est le dé-
roulement de la réaction qui établit le profil de température. Si la température est régulée
par un fluide caloporteur, ils sont de type polytropique. Pour obtenir des rendements im-
portants, ces réacteurs sont souvent opérés a des pressions modérées (30 — 60 bar) et des
températures assez élevées (503 — 560 K), comme il a été observé dans le Tableau 1.2 (cf.
section 1.2.1.3). A cause des conditions opératoires utilisées, c’est dans ces réacteurs qu’il
y a le plus de possibilité de création de points chauds et donc de frittage. Une des solu-

tions suggérées a été la dilution du catalyseur avec du SiC ou celle du mélange réactionnel
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avec un gaz inerte afin de diminuer la quantité de chaleur dégagée (PHONGAMWONG et al.,
2017). Une autre suggestion a été 'optimisation du design du réacteur. Dans cette optique,
une stratégie proposée est l'utilisation de membranes, dont le but est d’obtenir un meilleur
rendement en déplacant I'équilibre vers la formation de méthanol par extraction de l'autre
produit, la vapeur d’eau, du milieu réactionnel (Figure 1.10). Un gaz est utilisé pour trans-
porter la vapeur d’eau qui passe a travers la membrane afin d’empécher son accumulation.
Les travaux de GALLUCCI et al. (2004) montrent qu’il est possible de les opérer a des tempé-
ratures (473 K) et des pressions plus basses (20 bar) et d’avoir une meilleure performance
que les autres types de lits fixes aux mémes conditions. Pourtant, le rendement obtenu avec
ces réacteurs reste globalement inférieur a celui des réacteurs conventionnels en condi-
tions optimisées a cause de la fragilité des membranes, ne supportant pas de travailler a
des températures plus élevées pour optimiser leur performance.

*Sweep Gas T Permeate

Feed [oNoNONONONONONONONONONCNONONG) Retentate
_—> OCO0OO0O0O0O0OO0OO0OO0OO0OODO0OO0 _—
O00OO0OO0O00O0O0OO0QOOOO0

Tl | Llw
Membrane
Pellets

Stainless Steel Graphite
Gasket

FIGURE 1.10 — Exemple d’'un réacteur membranaire (GALLUCCI et al., 2004).

L'utilisation de réacteurs structurés est une des autres alternatives répondant aux défis
principaux présents dans les réacteurs en lit fixe. Ce sont des réacteurs ayant des dimensions
intérieures inférieurs a 1 mm, ot le catalyseur est déposé sous forme de couche sur les parois
du réacteur (EHRFELD et al., 2004). Un fluide caloporteur circule (en paralléle ou perpen-
diculaire) dans les canaux contenant le catalyseur afin de réguler la température (Figure
1.11). Leur rapport surface-volume élevé leur confere la possibilité d’'une meilleure éva-
cuation de la chaleur du milieu réactionnel, permettant d’opérer dans des conditions quasi
isothermes. Cependant, leur mécanisme d’évacuation de chaleur par conduction présente
la possibilité d’une séparation de la couche de catalyseur de la paroi a cause des différences
entre leurs coefficients de dilatation thermique (MONTEBELLI et al., 2013). Ce phénomene,
couplé a la complexité de leur fabrication et opération, empéche leur utilisation de fagon
plus répandue. Peu de travaux expérimentaux ont été faits et seulement sur les réacteurs
a micro-canaux (DALY et al., 2004 ; PHAN et al., 2010), mais ils montrent de meilleurs ren-
dements que les réacteurs conventionnels dans leurs essais. Les travaux de MONTEBELLI

et al. sur la modélisation de réacteurs type nid d’abeille et de mousse les montrent aussi
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comme une alternative prometteuse. Plus de recherche dans leur optimisation et design est

nécessaire afin de pouvoir surmonter leurs barrieres techniques.

flow LV
s [ - — ﬂ

B S — 3 Channel-wall structure Catalyst-loaded felt

Catalytic
microchannels

FIGURE 1.11 — Exemple d’un réacteur a micro-canaux (HU et al., 2007).

L'avantage principal des réacteurs a lit fluidisé est leur contact amélioré entre les phases
qui permet de diminuer les gradients de température et de concentration. En revanche, des
pressions élevées sont nécessaires afin de pouvoir fluidiser le lit catalytique. L’attrition des
particules de catalyseur par collision avec les parois du réacteur, ainsi que ’entrainement de
ces particules par le courant de sortie sont d’autres problémes associés a ce type de réacteur.
Cependant, la valeur de leur avantage est telle que leur performance pour la synthese du
méthanol a été étudiée par plusieurs auteurs. Les travaux de G. WANG et al. (2011) et
TABIS (2001) montrent des rendements supérieurs a ceux obtenus en lit fixe a 523 K et
40 bar. Finalement, le réacteur slurry est celui ou le catalyseur, sous forme de poudre, est
suspendu dans une phase liquide formant une sorte de boue (slurry). Ce systeme triphasique
permet un transfert de chaleur encore plus efficace que le lit fluidisé, ainsi que la presque
absence des limitations aux transferts de matiere. Pourtant, leur utilisation présente de
sérieux inconvénients. Le plus important est la difficulté de retenir le catalyseur dans le
réacteur. De plus, de faibles conversions sont souvent obtenues en raison d’'un retro-mélange
important a cause de longs temps de séjour (INGLEZAKIS et al., 2006). D’un point de vue
procédé industriel, ce sont les réacteurs a membranes et structurés qui semblent étre les
prometteurs pour atteindre et dépasser la performance des réacteurs conventionnels a lit

fixe.

1.4.2 Procédés industriels

Le principe d'un procédé de production de méthanol a partir de CO, est assez simple
(Figure 1.12). Le mélange H,/CO, est envoyé vers le réacteur, dont le courant de sortie est
dirigé vers une section de séparation ou le méthanol (accompagné d’eau et quelques pe-
tits pourcentages d’alcools d’ordre supérieur) est condensé. Les gaz n’ayant pas réagi sont

renvoyés dans le réacteur afin de maximiser le rendement, car la conversion par passe est
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souvent autour de 20 %. Le méthanol est finalement purifié par distillation. Des échangeurs
de chaleur sont placés a certains endroits stratégiques afin d’améliorer I'efficacité énergé-

tique du procédé.

-3
H,, CO, CO, @ ) %: purge

methanol

H./CO,

= [ | Methanol
1 synthesis F

v ---.

water

crude methanol

steam

FIGURE 1.12 — Exemple d’'un procédé de production de méthanol a partir de CO,
(ATSONIOS et al., 2016a).

Jusqu’a présent, la seule technologie commerciale pour la synthése du méthanol a par-
tir de CO, est celle développée par CRI (Carbon Recycling International), appelée ETL

(Emissions-To-Liquids), dont le schéma est illustré par la Figure 1.13.
Conventional Methanol Production

Natural Gas ' Syngas
— Reforming

CRI Methanol Production

Flue G co ' Crude Methanol
ue as Carbon 2 . Methanol | Methanol_ | Methanol cnano
—_— —— Compression —» — e Storage
Capture Loop Distillation
L | .
Feed Water H,

——»  Electrolysis

FIGURE 1.13 — Schéma du procédé de production de méthanol a partir de CO,
développé par CRI (MARLIN et al., 2018).

Cette technologie utilise un réacteur multitubulaire refroidi a 'eau avec un recyclage
des gaz non condensables, comme sur la Figure 1.12, afin d’atteindre des conversions glo-
bales > 99 %. Leur CO, est extrait et purifié a partir des gaz de combustion d’une centrale

géothermique voisine, tandis que ’hydrogene nécessaire est généré par électrolyse de 'eau
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alcaline en utilisant le réseau électrique entiérement renouvelable d’Islande. Le cofit prin-
cipal de cette technologie reste toutefois I'électricité nécessaire pour obtenir 'hydrogene.
Des efforts sur 'optimisation de l'efficacité des électrolyseurs sont en cours afin de réduire
ce cofit. La production de cette usine a été établie a 5 000 tonnes/an de méthanol en 2012.
Des études techno-économiques reportent que l'utilisation de cette technologie n’est limi-
tée qu'aux endroits ou le prix de I'électricité est suffisamment bas pour que le procédé soit
rentable malgré le cofit élevé de la production d’hydrogene par électrolyse (ATSONIOS et al.,
2016b; BELLOTTI et al., 2017 ; PEREZ-FORTES et al., 2016). Leur technologie est toutefois
en train d’étre utilisée par divers projets tels que le MefCO, en Allemagne, le GAMER en
Islande et le FResMe en Suede. En 2019, le projet MefCO, a terminé avec la construction
d’une usine pilote capable de produire 500 tonnes/an de CH;OH en utilisant 1,5 tonnes/j
de CO,. Cette derniere utilise un catalyseur Cu/ZnO/Al,05 a 500 K et 50 bar pour un mé-
lange d’alimentation dont le rapport H,/CO, est de 3 (Michael BOWKER, 2019).

Actuellement, la grande majorité de la production mondiale de méthanol est toutefois
faite a partir de gaz de synthese. Ce gaz de synthése est souvent obtenu soit par gazéifica-
tion de charbon soit par reformage du méthane. Le principe du procédé est tres similaire :
la différence principale étant I’élimination de la section de condensation, car aucune eau
n’est produite. Les deux procédés industriels les plus utilisés actuellement sont celui déve-
loppé par Lurgi® et celui développé par Johnson-Mattey, le LPM (Low-Pressure Methanol)
(SHELDON, 2017), illustrés par la Figure 1.14.

Le procédé LPM travaille avec un catalyseur Cu-ZnO-MgO/Al,O5 (composition incon-
nue), des pressions entre 30 et 120 atm et des températures entre 473 et 573 K afin de
produire un méthanol avec une sélectivité supérieure a 99,5%. Deux réacteurs refroidis
par tubes sont nécessaires pour obtenir des rendements adéquats tout en opérant avec des
températures peu élevées afin de contrbler 'apparition de points chauds. Une étape de
condensation intermédiaire est utilisée pour retirer les produits formés et garder ainsi la
force motrice de la réaction dans le deuxiéme réacteur. Le procédé Lurgi travaille aussi
avec deux réacteurs, dont le premier est refroidi par le courant de gaz d’entrée (qui passe
dans des tubes a I'intérieur en contrecourant) et le deuxieme par de I'’eau bouillante. La
réaction se déroule d’abord dans le réacteur refroidi par 'eau (a une température élevée
pour favoriser la cinétique) puis dans le réacteur refroidi par les gaz d’alimentation (opéré

a une température plus basse pour favoriser I'équilibre).
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FIGURE 1.14 — Schémas de quelques procédés de production de méthanol a partir de
gaz de synthese : a) développé par ICI (aujourd’hui Johnson-Mattey) (OTT et al.,
2000) ; b) développé par Lurgi (AIR LIQUIDE, 2017)

Un dernier type de procédé basé sur un réacteur slurry et appelé LPMeOH (Liquid Phase
Methanol) a été testé en unité pilote (KIRKLAND et al., 2004), et illustré par la Figure 1.15.
Dans celui-ci, la réaction se déroule dans un milieu d’huile minérale qui contient 30 % en

poids de catalyseur.
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FIGURE 1.15 — Schéma du procédé de production de méthanol LPMeOH développé par
Air Products (KIRKLAND et al., 2004)

Dans ce procédé, la source du gaz de synthese est la gazéification du charbon qui est
d’abord ajusté (avec un courant d’hydrogeéne pur) pour avoir un mélange stoechiométrique
CO/H, = 1/2. Ce courant est dirigé vers un échangeur de chaleur, et puis dans le réacteur.
Les conditions opératoires du réacteur sont 500-544 K et 50 bar. Dans le réacteur, il y a des
tubes avec de I'eau a I'intérieur qui servent comme source de refroidissement (la chaleur de
la réaction est transférée au milieu liquide et ensuite vers les tubes). Les gaz de sortie sont
refroidis et séparés de toute huile entrainée. Ensuite, ils sont refroidis encore une fois et
menés dans un séparateur gaz liquide, ot les gaz n’ayant pas réagi sont recyclés a ’'alimen-
tation. Finalement, le méthanol (avec les autres composants, comme I’eau et les alcools) va

dans un évaporateur flash et dans les colonnes de distillation destinées a sa purification.

Les procédés de production de méthanol a partir de CO, sont encore dans leur pre-
miere étape d’industrialisation. Jusqu’a présent, la production mondiale de méthanol est
presque totalement a partir de CO. La formulation de procédés qui profitent mieux des
avantages principaux de ’hydrogénation de CO, (au lieu du CO) en méthanol, qui sont un
meilleur contréle de la température et une réduction des émissions de CO,, est nécessaire.
Ces avantages sont cependant accompagnés d’un inconvénient majeur : la production d’eau.
Le besoin de séparer 'eau du méthanol ajoute une nouvelle complexité au procédé qui doit
étre maitrisée afin d’optimiser cette nouvelle voie de synthese. Des catalyseurs moins sé-

lectifs envers la formation d’eau, ainsi que de nouveaux concepts de réacteurs et procédés
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sont fondamentaux afin de pouvoir développer un procédé qui puisse mettre en avant la

production de méthanol par hydrogénation directe de CO, a un niveau industriel.

1.5 Procédés sous plasma et leur application a la synthese

de méthanol

Le plasma a été décrit pour la premiere fois par le chimiste Irving Langmuir dans les
années 1920 (MOR0OzoV, 2012). C’est I'un des quatre états fondamentaux de la matiere,
représentant 99,9 % de 'univers visible. Le plasma est composé d’ions, qui sont des atomes
dont certains de leurs électrons orbitaux ont été retirés, de radicaux libres, d’atomes, d’élec-
trons et de molécules excitées. L'intérét de son utilisation en catalyse dérive du fait que la
synergie plasma-catalyseur a été reportée comme capable d’améliorer les rendements de
certaines réactions (NEYTS et al., 2014). Le plasma peut modifier les propriétés du cata-
lyseur (capacité d’adsorption, surface spécifique, état d’oxydation de la phase active, entre
autres) et le catalyseur peut a son tour modifier les conditions du plasma (champ électrique,
type de décharge, entre autres). Dans le domaine de la catalyse sous plasma, il existe princi-
palement deux types de configurations (IPC et PPC), illustrés par la Figure 1.16 (CARREON,
2019). La premiere consiste a générer le plasma autour du lit catalytique a I'aide d’une des
électrodes qui se situe au centre du lit. La deuxiéme place la génération de plasma avant le
lit catalytique, activant préalablement les especes qui réagiront sur la surface catalytique.

(a) In-Plasma-Catalysis (b) Post-Plasma-Catalysis

Catalyst  Electrodes Electrodes

Plasma

FIGURE 1.16 — Configurations principales utilisées en catalyse sous plasma, (CARREON, 2019)

Les deux sont utilisées couramment et dépendent des besoins spécifiques. D’autre part, il
existe deux grandes catégories de plasmas : thermiques et non-thermiques, dont la caracté-
risation se fait principalement par rapport a deux parametres : la température électronique
T,, qui est celle des électrons libres et la température ionique T;, qui représente celle des
ions et/ou des especes excitées. Bien que ce soit ces deux températures qui permettent de
classer les types de plasmas, ces derniers présentent aussi des températures d’autre type,
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tels que celles de translation, rotation, vibration et d’excitation électronique. La tempéra-
ture réelle du plasma (T) est donc la moyenne des contributions de toutes ces températures.
Un plasma est considéré thermique lorsque T, ~ T; ~ T > 10* K. Ce type de plasma est sou-
vent généré a des pressions supérieures a 1 bar, et 'approximation T, ~ T; implique qu’il est
a I'équilibre thermodynamique. Ils ne sont utilisés pratiquement qu’en recherche dans les
domaines d’astronomie et physique des particules. Les plasmas non-thermiques sont ceux
dont T; < T, < 10° K, ayant une température moyenne entre 300 et 500 K. Ils sont aussi
appelés plasmas hors-équilibre a cause de cette différence de température entre les ions
et les électrons, qui leur confere la possibilité d’avoir une quantité d’especes activées plus

importante que le plasma thermique.

Pour mieux comprendre les mécanismes de fonctionnement du plasma, il est possible de
les classer en deux grands groupes : ionisation et recombinaison. Les différents mécanismes
associés a l'ionisation se divisent en 5 sous-catégories (A et B sont des atomes et e des
électrons) :

1. Ionisation directe par impact avec un électron, A + e — A" + 2e". Ce type d’ionisa-
tion a lieu entre les électrons qui ont suffisamment d’énergie pour ioniser les atomes,
radicaux et molécules neutres présents dans le plasma avec une seule collision. Elle
est tres présente dans les plasmas non-thermiques a cause des fortes différences de

température entre les électrons et les especes neutres.

2. Ionisation successive par impact avec un électron. Correspond a l'ionisation d’une espece

déja excitée. Ce type de mécanisme est trés présent dans les plasmas thermiques.

3. Ionisation par collisions entre particules lourdes, A* + B — A + B". Ce type d’ionisation

a lieu lorsque I'énergie des molécules en collision dépasse le potentiel d’ionisation.

4. Ionisation par photon. Correspond a la formation d’une paire électron-ion lors de la

collision d’'une espéce neutre avec un photon.

5. Ionisation en surface, A* + Surface — A + e + Surface’. Ce type d’ionisation a lieu

lorsqu’un électron, un ion ou un photon a une collision contre une surface.
Pour le mécanisme de recombinaison, les trois sous-catégories sont montrées ci-dessous :
1. Recombinaison dissociative, e + AB™ < AB" «—» A + B’.
2. Recombinaison entre espéces, e + A «> A" + e, appelée aussi excitation/relaxation.
3. Recombinaison radiative, e + A* <> A" — A + Energie.

C’est a travers ces deux groupes de mécanismes qu’il possible d’avoir ces especes chi-
miquement plus réactives qui sont au centre de l'intérét de l'utilisation des plasmas en
catalyse. L'apparition de ces especes permet de diminuer les barriéres énergétiques des ré-
actions, augmentant ainsi leurs vitesses. Les divers types de plasmas non-thermiques utilisés

pour ce type d’application sont présentés ci-dessous.
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1.5.1 Types de plasmas non-thermiques
a) Décharge par radio-fréquences (RF)

Dans ce type de décharge des ondes radio dont la fréquence est comprise entre 500
kHz et 300 MHz sont utilisées pour exciter le gaz. Selon la source de la décharge, les réac-
teurs peuvent étre de type capacitif (CCP) ou inductif (ICP). Les ICP sont souvent opérés
a pression atmosphérique, tandis que les CCP le sont sous vide. Les réacteurs ICP sont
couramment utilisés pour la syntheése chimique des matériaux spécialisés tels que les nano-
structures de carbone, alors que les CCP sont utilisés pour des torches a plasma, détecteurs,
atomiseurs, etc (CARREON, 2019). Les CCP sont utilisés en catalyse presque exclusivement
pour la synthese de NH; (SHAH et al., 2018) et les réactions gaz-charbon (CHA, 1993). Leurs
trés basses pressions opératoires (< 10 Torr) les rendent peu attractifs pour la synthese de

méthanol, qui est défavorisée par une diminution de la pression.

b) Décharge par microondes

Le principe d’opération des décharges par microondes est tres similaire aux RE la diffé-
rence étant le type d’'onde derriere la génération du plasma. La fréquence de fonctionnement
est comprise entre 300 MHz a 300 GHz, mais la plupart des applications industrielles tra-
vaillent avec une fréquence de 2,45 GHz. D{1 aux fortes températures associées a ce type de
génération de plasma, pouvant atteindre les 5 000 K (HARDER et al., 2017), il est conseillé
de refroidir constamment la chambre a plasma. Ces réacteurs sont souvent utilisés pour la
décomposition de déchets (BAILIN et al., 1978) ainsi que pour la dissociation de CO,. Leurs
fortes températures opératoires ainsi que la nécessité d’opération sous vide les rendent peu

intéressants pour '’hydrogénation de CO,.

c) Décharge luminescente

C’est le type le plus courant des plasmas non-thermiques. Il est créé en appliquant une
tension entre deux électrodes dans un tube en quartz contenant un gaz sous vide. Lorsque
la tension dépasse une certaine valeur, l'ionisation du gaz s’autoentretient et le tube brille
d’une lumiere colorée. La couleur du plasma dépend du gaz utilisé. Ce type de réacteur est
souvent utilisé pour I’hydrogénation de CO, en méthane, le reformage sec du méthane ainsi
que la synthese de méthanol a partir du méthane (DEBEK et al., 2019). Cependant, et tel
qu’il était les cas pour les deux autres réacteurs mentionnés précédemment, les réacteurs
a décharge luminescente sont souvent opérés sous vide. De ce fait, nous les jugeons aussi

peu attractifs pour la synthése de méthanol.
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d) Décharge corona

Les décharges corona ont lieu dans des zones avec des champs électriques tres forts et
non homogenes. Dans cette décharge, le champ électrique pres d'une ou des deux électrodes
doit étre plus fort que dans le reste du gaz. Cela permet de former région conductrice, mais
pas d’arriver a la tension de claquage dans le gaz (A. A. FRIDMAN, 2008). Dans les décharges
corona, I'intensité du courant peut atteindre quelques mA et la température des électrons
peut dépasser les 10* K, méme si la température moyenne du plasma reste autour de 298
K (CARREON, 2019). Les décharges corona sont utilisées principalement pour le traitement
de polymeres, mais aussi pour les précipitateurs, la photocopie et le traitement d’eau. Elles

ne sont généralement pas utilisées en catalyse.

e) Décharge d’arc glissant

Lorsque I'espace de décharge entre les deux électrodes est trop petit ou qu'un courant
élevé circule dans un champ électrique assez fort une décharge d’arc glissant est formée.
Cette décharge se déplace le long des dimensions des électrodes (d’ot son nom), dont la dis-
tance de séparation augmente le long du réacteur. Une fois la longueur du plasma générée
dépasse sa valeur critique, une transition vers une étape hors-équilibre a lieu (A. FRIDMAN
et al., 1999). Lintensité de courant de ce type de plasma peut varier de quelques amperes a
quelques centaines d’amperes. Leur usage en catalyse est treés similaire a celui des réacteurs
a décharge luminescente, auxquels ils sont souvent comparés. Pour cette méme raison, son

utilisation pour la synthese du méthanol nous semble peu désirable.

f) Décharge a barriére diélectrique

Ce type de décharge est produit entre deux électrodes séparées par une barriere diélec-
trique dont le but est d’empécher la formation de I'arc. Il a été découvert par Ernst Werner
Von Siemens en 1857 (KOGELSCHATZ et al., 1999). Les électrodes sont souvent faites en mé-
tal ou graphite, tandis que les diélectriques les plus courants sont le quartz, le verre, la céra-
mique et le téflon. Ce type de plasma opére avec une fréquence entre 0,05 et 500 kHz, une
tension entre 1-100 kV, a température ambiante et pression atmosphérique (BRANDENBURG,
2017). Cette derniere les rend tres attractifs pour les applications industrielles, ot ils sont
utilisés principalement pour la purification d’air. Leur intensité de courant est souvent au-
tour de quelques pA — mA. Un exemple de réacteur DBD utilisé en catalyse est illustré par

la Figure 1.17.
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FIGURE 1.17 — Exemple d’un réacteur a décharge a barriére diélectrique (DBD),
(BELOV et al., 2016)

L'une des électrodes est choisie pour étre I'électrode a haute tension et 'autre agit
comme électrode de masse, ces deux électrodes séparées par la couche du diélectrique. La
longueur de I'électrode de masse détermine celle du plasma. Leur distance de séparation (de
I'ordre de quelques mm) est d’un intérét crucial, car elle gouverne la formation du plasma.
Lors de l'utilisation d'une décharge DBD, les avalanches d’électrons créées provoquent des
décharges filamentaires. Le champ électrique autour de ces décharges augmente momen-
tanément le champ d’électrons augmentant ainsi la quantité de molécules excitées par vi-
bration. La densité électronique (n,) nécessaire pour pouvoir former ces filaments doit étre
supérieure a 3 - 10® cm3, oli n, = exp(vL) ; v est le coefficient d’ionisation et L la distance
de séparation entre les électrodes (A. A. FRIDMAN et al., 2004). Cela n’est possible que si
vL > 20, d’ot1 le besoin d’avoir une distance de séparation adéquate. Lorsqu'un catalyseur
est utilisé il est supporté par un fritté placé autour de I’électrode de haute tension. Dans
le domaine de la catalyse, la formation de micro-décharges associées a ce type de plasma
sur la surface catalytique améliore I'interaction entre les espéces activées et le catalyseur.
Cette synergie plasma-catalyseur augmente de facon importante la performance de ces sys-
temes (NEYTS et al., 2014), et ils ont été amplement étudiés pour ce type d’application. La
nature du catalyseur affecte le champ électrique, modifiant la génération du plasma. Pour
un matériau diélectrique, les effets de polarisation peuvent entrainer une augmentation
des champs électriques aux points de contact entre les grains résultant en une concentra-
tion plus élevée d’especes excitées, et 'utilisation de catalyseurs supportés sur ce type de
matériau a été conseillée par NEYTS et al. Les températures associées a ce type de plasma

sont autour de 300 - 425 K (SNOECKX et al., 2017), un intervalle tres intéressant pour les
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réactions d’hydrogénation de CO, qui sont souvent menées a des températures supérieures
a 500 K en catalyse conventionnelle. Ce type de réacteur nous semble le plus prometteur
pour la syntheése de méthanol grace a sa capacité de travailler a pression atmosphérique et
dans un intervalle de température tres attractif a cette fin.

1.5.2 Hydrogénation de CO, en méthanol sous plasma

Les réactions d’hydrogénation de CO, ont été le sujet de nombreuses études dans la
littérature. Cependant, la plupart de ces études ont été menées sur la dissociation (LINDON
et al., 2014) et la méthanation (ZENG et al., 2017) de CO,, ainsi que sur la production
d’alcools d’ordre supérieur (LAN et al., 2019). U’hydrogénation de CO, en méthanol sous
plasma reste un domaine tres peu développé. ELIASSON et al. (1998) ont reporté I'utilisa-
tion d’un réacteur DBD pour la production de méthanol sur un catalyseur Cu/ZnO/Al,O,
a 8 bar. Leur rendement maximal en méthanol a été de 1,0 % a 373 K, ce qui est assez
faible par rapport a ceux obtenus en catalyse conventionnelle. Les travaux de KANO et al.
(2012) avec un réacteur a radio-fréquence reportent I'observation de trés petits pourcen-
tages de méthanol pendant leurs expériences sous vide. Un résultat similaire a été reporté
par ALRAFEI (2019) pendant ses travaux avec un plasma micro-ondes sous vide. D’autre
part, L. WANG et al. (2018) ont reporté des rendements en méthanol de 11 % avec un cata-
lyseur Cu/Al, O, a température ambiante et pression atmosphérique avec un réacteur DBD,
mettant en évidence le potentiel non-exploité de la catalyse sous plasma pour 'hydrogéna-
tion de CO, dans des conditions ou la catalyse conventionnelle n’en est pas capable. Leurs
résultats montrent qu'un refroidissement du réacteur est nécessaire afin de maintenir la
température autour de 303 K et favoriser la sélectivité en méthanol. Pour ce faire, ils ont
utilisé de I'eau qui a servi a la fois de fluide caloporteur et d’électrode de masse.

Dans cette optique, le réacteur a plasma a DBD nous semble celui qui posseéde les ca-
ractéristiques les plus intéressantes pour ’hydrogénation de CO, en méthanol. Il permet en
effet de travailler a basse température et de coupler les effets de synergie avec le catalyseur
selon la littérature. Face au nombre tres réduit d’études en la matiére, il est évident que des
recherches supplémentaires sont nécessaires afin de mieux comprendre ces phénomenes et
les effets mentionnés précédemment. La production de méthanol sous plasma a DBD a pres-
sion et températures trés inférieures a celles utilisées en catalyse conventionnelle s’avere
comme une vraie alternative aux défis traditionnels, notamment pour I'activation de la mo-
lécule de CO,. Comme conséquence, nous avons décidé d’étudier cette voie de synthese qui

sera décrite dans le Chapitre 5.

48



CHAPITRE 1. HYDROGENATION DIRECTE DE CO, EN METHANOL : ETAT DE UART

1.6 Conclusion

Ce premier chapitre met en évidence les enjeux liés a 'hydrogénation de CO, en mé-
thanol. Bien que la synthese du méthanol ait été amplement étudiée dans la littérature, de
nombreuses inconnues persistent pour les investigations a suivre. Le nombre réduit de pro-
cédés industriels existants pour la synthése de méthanol a partir de CO, en est la preuve. La
littérature montre que I'optimisation du catalyseur et le design du réacteur sont les points

clés de la performance du systeme.

Par rapport a la premiere thématique, la principale solution proposée a été le dévelop-
pement de catalyseurs plus sélectifs et plus stables. Les résultats obtenus avec le cuivre,
couplés a son bas prix, le situent comme métal actif préféré pour la synthese de métha-
nol. D’autres métaux sont en train d’étre étudiés (Au, Ag, Pd et In), mais leur performance
reste toujours inférieure a celle du cuivre. L'utilisation de supports autres que le support
classique (Al,O;) ainsi que des promoteurs se présentent comme des alternatives promet-
teuses a 'amélioration de la sélectivité et la stabilité des catalyseurs a base cuivre. En ce
qui concerne les supports, la zircone et les zéolithes montrent un potentiel sous-exploité
jusqu’a alors. Les promoteurs les plus performants sont le ZnO, le Ga, 05, le MgO et le PdO.
Plus de travaux dans la matiere sont donc nécessaires afin d’optimiser la performance des

catalyseurs.

Le design du réacteur est le deuxiéme parametre clé. Limportance de développer des
procédés qui puissent travailler a des conditions opératoires plus optimisées est évidente.
Nous parlons notamment de procédés ot de bons rendements puissent étre obtenus a basses
pressions et températures. Dans cette optique, la littérature propose trois choix innovants :
'utilisation de microréacteurs, des réacteurs membranaires et des réacteurs a plasma. Les
avantages des microréacteurs (opération quasi-isothermique et volume réduit du réacteur)
sont contrés par la difficulté de leur fabrication et opération. Les réacteurs membranaires,
capables de déplacer 1’équilibre vers la formation de méthanol par élimination de la va-
peur d’eau du milieu réactif, représentent une possibilité tres intéressante. Ils nécessitent
cependant de membranes plus résistantes a la température et avec de meilleurs facteurs
de sélectivité que celles existantes actuellement afin d’optimiser le rendement. La troisieme
alternative, les réacteurs a plasma, est capable d’hydrogéner le CO, en méthanol a des tem-
pératures inférieures a 373 K et a pression atmosphérique. Cependant, I'intérét pour cette

voie est assez récent et donc plus de recherches a ce sujet sont nécessaires.

Cette thése s’intéresse a ces deux grandes thématiques. Son objectif est de contribuer a
I'optimisation de la production de méthanol par hydrogénation de CO, en synthétisant de

nouveaux catalyseurs sous forme d’extrudés pour un usage industriel et en les utilisant dans
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des procédés conventionnels et non conventionnels. Du c6té conventionnel, une unité pilote
de syntheése de méthanol permettra d’obtenir les parametres cinétiques nécessaires pour la
simulation d’un procédé de production de méthanol sous ASPEN Plus. Finalement, du c6té
non conventionnel, 'analyse de la catalyse sous plasma a DBD sera testée afin d’évaluer le

potentiel de cette voie de synthése.
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Chapitre 2
Matériaux et méthodes

Au cours de ce chapitre, nous allons expliquer les raisonnements sur lesquels nous nous
sommes basés pour choisir nos catalyseurs ainsi que les étapes de préparation nécessaires
afin de les synthétiser. Nous visons un catalyseur composé d’un métal actif supporté sur un
autre matériel. Cependant, un catalyseur réussi n’est pas qu'un métal actif sur un support.
Un support adéquat, une bonne teneur et une bonne dispersion du métal actif ne sont que
quelques-unes des propriétés qu’il va falloir maitriser et optimiser pour maximiser la perfor-
mance du catalyseur. Les techniques qui permettent I'étude et I'analyse desdites propriétés
sont appelées techniques de caractérisation. Nous les aborderons aussi dans ce chapitre.
Une derniére partie sera consacrée a la description de 'appareillage expérimental qui a été

utilisé lors des tests catalytiques en réacteur a lit fixe sous chauffage conventionnel.
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2.1 Préparation des catalyseurs a base de Cu

2.1.1 Criteres pour le choix des métaux et des supports

Comme expliqué dans le chapitre précédent, le cuivre est le métal le plus utilisé pour
I'hydrogénation de CO, en méthanol. Cela se justifie par sa bonne activité catalytique et
son faible prix face aux autres métaux utilisés (Pd, Ga, ou métaux nobles). C’est aussi pour
ces raisons que nous avons décidé de travailler avec un catalyseur a base de cuivre en tant
que métal actif. Le choix de la teneur en cuivre pour nos catalyseurs semble moins évident.
La littérature reporte I'utilisation d'une gamme assez large de teneurs massiques en cuivre :
depuis 4,7 % (TOYIR et al. (2001), catalyseur Cu-Zn-Ga/SiO,) jusqu’a 88 % (IPATIEFF et al.
(1945), catalyseur Cu/Al,O). De plus, ce n’est pas que la teneur en cuivre directement,
mais aussi les parametres suivants qui influencent ultérieurement le rendement en métha-
nol : 1) la dispersion du cuivre (AN et al., 2007 ; NATESAKHAWAT et al., 2012 ; SLOCZYNSKI
et al., 2004), 2) sa surface métallique exposée (DONG et al., 2016; LADERA et al., 2013;
LEI et al., 2016; REN et al., 2015), et 3) son état d’'oxydation (ARENA et al., 2009 ; GAO
et al., 2013b; SAITO et al., 1996; SILVA et al., 2016). Le Tableau 2.1 montre une comparai-
son entre les rendements maximaux en méthanol obtenus (pression, température et vitesse
spatiale optimisées) sur des catalyseurs de cuivre supporté sur de 'alumine, ainsi que les

parametres précédemment évoqués.

Tableau 2.1 — Rendement en méthanol par gramme de cuivre pour des catalyseurs
supportés sur de ’alumine ou ZSM-5 sous chauffage conventionnel

% cu | 70ALOs Rapport d¢, | Surface de STY

Auteurs Catalyseurs (% wt) ou ZSM-5 | massique [%] | Cu® [m2/g] | [ /e /h]

(% wt) Cu:Zn 81| L8Mmeon/ 8cu

L. ZHANG et al. (2012) Cu-ZnO/Al,04 50 10 1,25:1 | nd. 5,80 1,96
C.Lietal (2014) Cu-ZnO-Zr0,/Al,04 40 15 1,33:1 | 8,6 17,4 0,30
ANGELO et al. (2015) Cu-ZnO/Al,04 30 30 1:1,37 | nd. 7,1 1,04
REN et al. (2015) Cu-ZnO-MgO0-Zr0O,/Al,05 | 10 80 2:1 68 45,4 0,31
LEI et al. (2016) Cu-ZnO/Al,O4 55 20 2,4:1 |73 49,4 0,24
AYODELE et al. (2017) Cu-Zn0O/ZSM-5 10,5 85 7:3 nd. nd. nd.
SRIAKKARIN et al. (2017) Cu-Fe/ZSM-5 10 80 nd. nd. nd. 1,33
TURSUNOV et al. (2017) Cu-ZnO/Al,04 14,3 71,4 1:1 nd. nd. 1,96
CHoI et al. (2018) Cu-ZnO/Al,04 60 10 2:1 nd. 15,9 0,54

nd. = non disponible dans l’article

A premiére vue, aucun lien entre les paramétres mentionnés précédemment et les rende-
ments en méthanol n’existe dans le Tableau 2.1. Les trois catalyseurs aux surfaces de cuivre
métallique les plus importantes (49,4 ; 45,4 et 17,4 %) ont les rendements en méthanol les
plus faibles. De plus, deux catalyseurs avec des teneurs en cuivre tres différentes (50 et 14,3
%) présentent des rendements en méthanol identiques. Cependant, ces tests catalytiques
n’ont pas tous été faits aux mémes conditions expérimentales (pression, température et vi-

tesse spatiale), d’ot1 une comparaison uniquement en termes des parametres liés au cuivre
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est insuffisante pour justifier les tendances observées. De plus, les influences (non présen-
tées dans le tableau) de la méthode de préparation des catalyseurs, des précurseurs et de
I’état d’oxydation du cuivre sur les catalyseurs sont des facteurs aussi importants que les
autres quant a 'optimisation de I'activité catalytique, et rendent la comparaison encore plus
difficile. Le choix d’'une teneur en cuivre dite "adéquate" n’est donc pas évident. Cependant,
il a été montré par LEI et al. (2016) qu’aux conditions de procédés identiques, le rendement
en méthanol augmente avec la surface métallique de cuivre. AN et al. (2007) ont reporté
une méme conclusion par rapport a sa dispersion. La surface spécifique d'un métal supporté
est proportionnelle a sa dispersion, et toutes les deux sont affectées par sa teneur : plus la
teneur en métal est élevée plus la formation d’agrégats métalliques est favorisée, et donc
sa dispersion et surface spécifique diminuent. Il semblerait alors qu'une teneur en cuivre
peu élevée serait la plus judicieuse pour optimiser la dispersion du métal. Néanmoins, cela
ne nous donne pas une idée de I'ordre de grandeur. En examinant les teneurs massiques en
cuivre utilisées couramment, la plupart des catalyseurs ont une teneur massique en cuivre
supérieure a 30 %, alors que les teneurs en alumine sont assez basses. Cela est un peu
contradictoire au regard de la définition d’un catalyseur "supporté", puisque la fonction du
support est de fournir une surface ot le métal actif peut se distribuer et augmenter ainsi
sa surface spécifique et sa dispersion. Dans cet esprit, la teneur massique du support de-
vrait étre plus importante que celle du métal actif, alors que dans la plupart des catalyseurs
trouvés dans la littérature, I'inverse est remarqué. Toutefois, comme montré par TURSUNOV
et al. (2017), il est possible d’avoir un catalyseur a basse teneur en cuivre avec un excellent
rendement en méthanol. Aucune information sur la dispersion ni la surface spécifique de
cuivre n’ont été trouvées dans leur article. Nonobstant, leur teneur nous a servi comme
base pour fixer la notre a 10 %. Nous estimons que cette teneur nous permettra d’avoir une
dispersion et une surface de cuivre assez importantes, permettant ainsi un rendement en

méthanol mesurable.

Une deuxiéme conclusion qui peut étre émise a partir du Tableau 2.1 est le dopage
du cuivre avec d’autres métaux, principalement du zinc. Comme évoqué dans la section
1.2.1.2, 'ajout du zinc promeut une meilleure réductibilité du cuivre ainsi qu'une augmen-
tation de la dissociation d’hydrogéne et du nombre de sites basiques dans le catalyseur.
Toutes ces modifications ont un effet positif sur le rendement en méthanol, comme reporté
par de nombreux auteurs (ARENA et al., 2009 ; KANATI et al., 1996 ; LEE et al., 1995; C. L1
et al., 2014 ; MELIAN-CABRERA et al., 2002a ; NATESAKHAWAT et al., 2012 ; SLOCZYNSKI et al.,
2004). Etant donné que les rapports massiques Cu:Zn sont assez variables dans la littéra-
ture, nous avons choisi d’utiliser celui reporté par TURSUNOV et al. (2017) égale a 1 :1, afin

de ne pas surcharger le support en métal.

Nous avons choisi de travailler avec deux supports : I'alumine-gamma (y-Al,05), et la
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Zéolithe Socony Mobil 5 (ZSM-5). Selon I'état de I'art, la y-Al, O, est le support le plus utilisé
pour la réaction d’hydrogénation de CO, en méthanol (cf. section 1.2.1.1). Une des raisons
est son caractere amphotere, qui lui donne des propriétés acido-basiques. Ce caractere,
couplé au métal actif, lui permet de disposer des sites basiques pour I'adsorption du CO,,
et des sites acides pour 'hydrogénation de ce CO, en méthanol (TAGAWA et al., 1995). De
plus, elle posséde une importante surface spécifique de 'ordre de 150 m?/g (AZZOLINA-
JURY, 2019), permettant ainsi une dispersion importante du métal actif. Ce dernier point
explique aussi notre choix de la Zéolithe Socony Mobil 5 (ZSM-5) en tant que deuxieme
support a étudier. Bien que la ZSM-5 ait une nature plus acide que la y-Al,O,, elle est
aussi connue pour avoir une surface spécifique plus importante que cette derniére, pouvant
atteindre les 379 m?/g (BACARIZA et al., 2019 ; SETHIA et al., 2010). Une plus grande surface
spécifique permettrait d’augmenter encore plus la dispersion du métal actif, tandis qu'une
acidité plus élevée pourrait diminuer I'adsorption du CO,. A premiere vue, il est difficile
de juger lequel de ces deux parametres pourrait avoir 'impact le plus important. De plus,
trés peu d’études ont été faites sur ’hydrogénation de CO, en méthanol sur des catalyseurs
supportés sur une ZSM-5 (SRIAKKARIN et al., 2017), d’ou aussi 'intérét que nous lui portons.
Finalement, nous avons choisi de travailler avec la forme sodique de la ZSM-5 puisque sa
forme protonique, qui est utilisée pour la conversion de méthanol en oléfines (LIANG et al.,

2016), est significativement plus acide et donc moins attractive pour notre application.

2.1.2 Préparation des supports

a) y-Al,05 : La y-Al,O; a été obtenue a partir de boehmite commerciale DISPAL 23N4-80
(Sasol) avec une taille de particule de 50 pm. Cette boehmite a été déshydratée par calci-
nation a 823 K pendant 3 h.

b) ZSM-5 : Nous avons préparé deux types de ZSM-5, 'une avec un rapport atomique
Si/Al de 23, et 'autre un rapport atomique Si/Al de 46. Toutes les deux ont été préparées
sous forme sodique (NaZSM-5) suivant une méthode sans ensemencement et sans modele
(SCHNEE et al., 2019). Les réactifs suivants ont été utilisés : de la silice colloidale LUDOX
HS-30 de Sigma Aldrich (30 % en poids de SiO, en suspension dans ’eau), numéro CAS
7631-86-9, comme source de silice; des pastilles de NaOH de VWR Chemicals, numéro
CAS 1310-73-2; NaAlO, de Sigma Aldrich (Al,O5 : 50-56 % en poids, Na,O : 37-45 %
en poids), numéro CAS 11138-49-1, comme source d’aluminium; et de I'eau distillée. La
procédure suivante a été la méme pour les deux zéolithes. D’un c6té, les réactifs NaOH et
NaAlO, sont dissout dans de I'eau distillée et de 'autre une solution de silice LUDOX est
préparée et ajoutée goutte a goutte a la solution de réactifs a température ambiante sous
agitation continue, jusqu’a la formation d’un gel. Ce gel est placé a vieillir pendant 24 h a

température ambiante sous agitation puis il est transféré dans un autoclave. Cet autoclave
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est ensuite placé dans une étuve a 453 K pour une cristallisation pendant 72 heures. Aprés
cette étape, I'autoclave est retiré du four et placé a refroidir a température ambiante. La
poudre obtenue est filtrée et lavée a 'eau distillée jusqu’a ce qu'un pH de 7 soit atteint. La
poudre est finalement séchée dans un four a 393 K pendant 1 h.

c¢) Préparation d’extrudés a partir des supports : Les poudres des supports de y-alumine
et de ZSM-5 ont été faconnées en extrudés cylindriques (5 mm de long et 2 mm de large) en
utilisant de la boehmite comme liant et en suivant la méthode de préparation de AZZOLINA-
JURY (2019). Cette procédure est décrite ci-dessous. Premierement, les poudres de ZSM-
5 ou y-Al,05 et de boehmite sont mélangées mécaniquement. Un rapport massique zéo-
lithe/boehmite de 7:3 est utilisé. Une quantité d’acide nitrique (65 % en masse, de Sigma
Aldrich, numéro CAS 7697-37-2) est diluée dans de 'eau distillée (15 % en poids), et cette
solution est lentement ajoutée aux poudres jusqu’a 'obtention d’'une pate. Le rapport mas-
sique entre solides et liquides est de 1,3:1. Les extrudés cylindriques sont ensuite fabriqués
al'aide d’'une extrudeuse Steel Makin’s Professional dont le diametre est de 2 mm. Enfin, les
extrudés de ZSM-5 sont calcinés sous air dans un four a moufle a 873 K pendant 3 heures
avec une rampe de chauffage de 3 K/min. Le liant utilisé dans la fabrication des extrudés
ZMS-5 (de la boehmite) est transformé en y-Al,O4 lors de I'étape de calcination. Par consé-
quent, les extrudés de zéolithe contiennent également de 'alumine. Dans le cas du support
de y-Al, 03, les extrudés sont composés uniquement de y-Al,O5 pure apres la calcination.

La Figure 2.1 (a et b) montre une fraction des extrudés obtenus par cette méthode.

FIGURE 2.1 — Etapes pour la préparation des catalyseurs : a) poudre initiale du
support, b) extrudé du support, ¢) extrudé du support imprégné et calciné (catalyseur)

d) Imprégnation des supports : Du cuivre (10 % en masse) et du zinc (10 % en masse)
ont été ajoutés dans les supports d’alumine et de zéolithe par imprégnation humide, qui
d’apres la littérature est la méthode la plus appropriée pour ce type de catalyseur (cf. section
1.2.4.1). Une solution aqueuse ou organique des ions métalliques est d’abord préparée, et
ensuite le support est mis en contact avec cette solution. L'effet capillaire s’occupe de trans-
porter la solution dans les pores du support, permettant leur imprégnation. Pour éliminer

les résidus de la solution et les composants volatiles, le support imprégné (nommé cataly-
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seur dorénavant) est ensuite séché et calciné. Pour notre cas, le nitrate de cuivre trihydraté,
Cu(NO;),-3H,0 de Sigma-Aldrich (= 99 %), CAS 10031-43-3, et le nitrate de zinc hexahy-
draté, Zn(NO,),-6H,0 ont été utilisés comme précurseurs métalliques. Leurs teneurs ont
été calculées en appliquant la formule suivante :

m.

% wt; = l (2.1.1)
m; + mj + msupport

Les indices i et j représentent le cuivre et le zinc respectivement. Des solutions aqueuses
avec une concentration en métal de 0,1 M ont été préparées. Les extrudés du support (y-
Al,O5 ou zéolithe) ont été séchés a 373 K pendant 40 min afin d’éliminer toute eau adsorbée
avant de les introduire dans la solution aqueuse. Ensuite, les supports séchés ont été intro-
duits dans la solution aqueuse contenant le métal (ou les métaux) et I’eau de la solution
a été éliminée en utilisant un évaporateur rotatif a 353 K sous vide partiel (200 mbar).
Finalement, les catalyseurs ont été calcinés sous air a 673 K dans un four a moufle avec
une rampe de chauffage de 2 K/min pendant 4 h. La Figure 2.1c montre le résultat final.

Le Tableau 2.2 montre une liste détaillée de tous les supports/catalyseurs préparés.

Tableau 2.2 — Caractéristiques et nomenclature des catalyseurs préparés

Rapport % Cu % Zn
Support | | olaire Si/Al* | (% wt) | o wt) | €€
r-ALO, i i i A
r-ALO, i 10 i Cu/A
r-AlL,0, i 10 10 CuZn/A
ZSM-5 23 - - 723
ZSM-5 23 10 - Cu/Z23
ZSM-5 23 10 10 CuZn/Z23
ZSM-5 46 - - 746
ZSM-5 46 10 - Cu/Z46
ZSM-5 46 10 10 CuZn/Z46

* = Déterminé par ICP
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2.2 Techniques de caractérisation des catalyseurs

2.2.1 Vérification de la structure par diffraction des rayons X

La diffraction des rayons X est utilisée principalement pour la vérification de la structure
des réseaux cristallins d'un échantillon (sous forme de poudre). Il s’agit d'une technique non
destructive basée sur les interactions entre un faisceau de rayons X et les plans réticulaires
des réseaux cristallins de I’échantillon. Ces interactions provoquent 'apparition de plusieurs
phénomeénes a I’échelle atomique, tels que I'absorption des rayons, leurs transmission, fluo-
rescence et diffusion. Une fois les plans réticulaires atteints, les directions dans ’espace
des rayons X sont modifiées (diffraction), mais seules les directions issues des interférences
constructives (appelées pics de diffraction) seront préservées. Ces directions peuvent étre
suivies par la loi de Bragg :

2L;.sinf = nA (2.2.1)

Ou L, est la longueur/distance interréticulaire, 0 est ’'angle d’incidence et de diffraction
des rayons X (angle de Bragg), n est un entier (ordre de la réflexion) et A est la longueur
d’onde des rayons X. L'incidence des rayons X sur chaque plan réticulaire, situé a une dis-
tance d, entrainera un angle de diffraction différent, ce qui provoquera une réponse carac-
téristique sous forme de pic de diffraction. Une illustration du principe est montrée sur la
Figure 2.2.

>.

v » s . .
!als_u.—:du . interférences
mncident ~.
.
faisceau “
diffracté

¢paisseur plans
de couche atomiques
d
—

FIGURE 2.2 — Principe de la diffraction des rayons X (SERNA et al., 2014)

Les structures des supports et des catalyseurs ont été vérifiées en utilisant un diffracto-
metre PANalytical X’Pert PRO avec radiation CuKa (A = 0,15418 nm, 40 mA, 45 kV). Les
diffractogrammes ont été enregistrés avec un 26 (angle de Bragg) entre 5° - 75° pour le
support et catalyseurs supportés sur y-Al,Os, et avec un 26 entre 5° - 60° pour les supports

et catalyseurs supportés sur les ZSM-5, avec un pas de 0,01673° et un temps par pas de 40 s.
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Pour le calcul de la taille de particules des oxydes métalliques, nous avons utilisé '’équa-
tion de SCHERRER (1912) :

= 0,91
P cosO

(2.2.2)

Ou T représente la taille de la particule [A], A la longueur de I'onde incidente [A], 8 la

largeur a mi-hauteur du pic évaluée en rad, et finalement 6 'angle de Bragg du pic.

2.2.2 Mesure de la surface BET par physisorption de N,

L'adsorption physique de N, est une technique utilisée pour mesurer la surface spécifique
d’un échantillon en appliquant la méthode BET (BRUNAUER et al. (1938)). La méthode est
basée sur '’hypothese d’'une adsorption des molécules du gaz en plusieurs couches (multi-
couche), ou chaque couche n’interagit qu’avec la couche qui est au-dessus et/ou en dessous.
Pendant 'expérience, une quantité connue d’azote est envoyée vers I'échantillon, et la pres-
sion dans la phase gaz est suivie et enregistrée. Cela est réalisé a la température de I'azote

liquide (77,36 K), et la quantité de N, adsorbée est calculée a partir de I’équation suivante :

p . P(Z-1) 1
Vads(Psat - p) Psat(Vmono Z.:) VmOTlOC

Ou P représente la pression partielle de N, a I'équilibre, P, la pression de vapeur sa-

(2.2.3)

turante de N, a la température de 'expérience, V4 le volume de N, adsorbé a pression et
température standard (STB 1 bar et 273 K), V,,,,,, le volume de N, adsorbé a pression et
température standard nécessaire pour couvrir une couche de la surface de I'’échantillon, et {
une constante adimensionnelle. I’équation 2.2.3 peut étre transformée en ’équation d'une
droite de forme y = ax + b, ol X est représenté par 'expression %. Lorsque nous tragons

y = f(x) entre 0,05 et 0,3, une droite est obtenue. La Figure 2.3 montre un exemple de la

méthode.
300 -
1 0,008 -
250 | =Desorption
200 - -+ Adsorption 0,006 ]
Vaa ] P/[V 146(P,-P)] 0004
[cm"’/ga SSTI’] 150 1 /[ ads( sat )] :
100 -+ 0,002 1
1 |Intervalle ,,./"'_//.)// ]
SO_M Oiwlvvlvwvlvle\VIVI\
9 1( 0 0,1 0,2 0,3 04
T T T T T T T T T 1 P P
0 02 04 06 08 1 /P

P/P sat

FIGURE 2.3 — Principe de calcul de la surface BET, support y-Al,04
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Les valeurs de a et b permettent d’obtenir les valeurs de { et V... A partir des valeurs
obtenues de V,,,,,, il est possible de calculer la surface spécifique en appliquant ’équation

suivante :

AVmono "Q{

m

SSBET = (2.2.4)

Ou SSg;; représente la surface spécifique BET en m?/g, .o/ le nombre d’Avogadro, A
l'aire transversale d'une molécule de N, (0.162 nm?) et m la masse de I’échantillon. Pour
notre cas, nous avons effectué ces mesures dans un appareil d’adsorption volumétrique
Micrometrics Model ASAP 2020. Une masse d’échantillon de 100 mg a été utilisée pour
chaque expérience. Avant chaque expérience, les échantillons ont été dégazés a 593 K pen-
dant toute une nuit. La méthode de BJH (BARRETT et al., 1951) a été utilisée pour calculer
la distribution de taille et volume de pores, d’apres ’équation de Kelvin appliquée a % =
0,99:

d 27 Vino
( ore _ t) =z (2.2.5)
2 RT IH(P—O)
Ou d,,,, représente le diametre de pore [m], t I'épaisseur totale des couches d’azote

adsorbées [m], y la tension superficielle de I'azote (8,88 - 10° N/m) et Vinoin, le volume

molaire d’azote [m?/mol].

2.2.3 Spectroscopie infrarouge a transformée de Fourier (FTIR) in situ

La FTIR est une technique utilisée pour identifier les groupes fonctionnels et les types
de liaisons chimiques d’'un échantillon a travers I'analyse de son spectre d’absorption ou
d’émission. Le terme in situ est utilisé pour indiquer que I'analyse est faite sur place, exac-
tement a 'endroit ot le phénomeéne d’absorption/émission a lieu. U'échantillon est illuminé
par un faisceau de lumiere polychromatique (avec une combinaison de fréquences définies),
et I'absorption de la lumiere par I’échantillon est mesurée dans un intervalle de longueur
d’onde prédéfini. La lumiere est absorbée si sa longueur d’onde est égale a celle de vibration
d’un des groupes fonctionnels/liaisons chimiques présents dans I'échantillon. Un détecteur
récupére la lumiére qui n’a pas été absorbé par I'échantillon. Le processus est répété en
faisant varier la combinaison des fréquences du faisceau, et les données sont enregistrées.
Un ordinateur récupere tous les résultats bruts et, par transformée de Fourier, calcule I'ab-
sorption de la lumiere a chaque longueur d’onde. Dans notre cas, nous avons travaillé avec
un spectrometre FTIR NicoletMagna 550 équipé d’un détecteur en tellurure de mercure-
cadmium (HgCdTe, MCT en anglais) et des fenétres en KBr. Nos spectres ont été pris entre
4000 et 600 cm™! avec une résolution optique de 4 cm™. Chaque analyse était composée de

32 scans, et leur moyenne représente le spectre final obtenu. L'appareillage expérimental

59



2.2. TECHNIQUES DE CARACTERISATION DES CATALYSEURS

est illustré par la Figure 2.4.

Cellule IR
(+échantillon)

Lecteur

/ pression Spectrométre
FTIR
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Molécules 2 .
sondes Pompe & diffusion H T |
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.% Pompes a | .
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" A Programmateur Logiciels /
Bati clf.l traitement de de température  d’exploitation des
I'echantillon spectres

FIGURE 2.4 - Installation expérimentale pour I'analyse infrarouge in situ, prise du site
web du LCS ENSICAEN

Avant son introduction dans la cellule expérimentale, '’échantillon (précédemment sous
forme de poudre) est pressé a 2 - 108 Pa afin de former une pastille d’'une surface de 2 cm?
et une masse de 20 mg. Cette pastille est introduite dans la cellule, et le systéme est mis
sous vide secondaire (6 - 10 Pa). Par la suite, la pastille est activée par traitement ther-
mique a 623 K pendant 4 h avec une rampe de chauffage de 3 K/min. Cette activation a
comme but la désorption de 'eau adsorbée physiquement, ainsi que toute autre impureté.
Subséquemment, deux cycles de réduction statique de 30 min avec de ’hydrogene (pour
les pastilles contenant des métaux) a 673 K ont lieu. Une pression d’hydrogene de 100 Torr
est utilisée pour chaque cycle et les deux cycles sont séparés par une étape de dégazage
sous vide secondaire pour éliminer ’eau formée par la réduction des oxydes métalliques.

Apreés la réduction, ’'adsorption des molécules-sondes a lieu.

a) Adsorption de pyridine

La pyridine (CsHsN) est une molécule chimique utilisée pour la détection et quantifi-
cation des sites acides de Lewis et Brgnsted. C’est une base de Lewis, qui lui confere la
possibilité de s’adsorber sur les sites acides de Lewis a travers d’une liaison de coordina-
tion (Py-BH;)* et sur les sites acides de Brgnsted a travers I'ion pyridinium (PyH") (PARRY,
1963).
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Pour les expériences d’adsorption de pyridine, la cellule est d’abord refroidie a 423 K.
Des petites doses (1,57 cm®) de pyridine sont envoyées vers la pastille d’échantillon jus-
qu’a la saturation de sa surface. Une fois la surface de la pastille saturée, les sites acides de
Lewis et Brgnsted sont quantifiés a partir de leurs bandes infrarouges caractéristiques, si-
tués & 1452 et 1545 cm™ respectivement. Les coefficients d’extinction molaire utilisés pour
leurs quantifications sont de 2,22 cm/pmol et 1,3 cm/pmol respectivement pour 'alumine
(EMEIS, 1993 ; SCHOONHEYDT, 2012), et de 1,7 et 1,1 cm/pmol respectivement pour les
ZSM-5 (ZHOLOBENKO et al., 2020). Une deuxieme partie de I'expérience sert a évaluer la
force des sites acides précédemment mentionnés. Pour ce faire, la cellule est mise sous vide
partiel a 423 K pendant 15 min et un spectre infrarouge est enregistré. Ensuite, la tempéra-
ture est augmentée de 50 K, et un autre spectre est enregistré apres 15 min de stabilisation.
La procédure est répétée jusqu’a atteindre la température finale d’évaluation, 723 K. La for-
mule utilisée pour calculer la quantité de pyridine adsorbée sur I'échantillon en fonction de
l'aire du pic obtenue par intégration des spectres est donnée ci-dessous :

AumOlpyridine _ Apicspastille (226)

gpastille lc"molrnpastille

Ou A,

mpastille Sa masse [g]

i Teprésente l'aire du pic intégré [em™], S,y la surface de la pastille [cm?®] et

b) Adsorption de monoxyde de carbone

L'adsorption de CO sur une surface métallique est utilisée pour I'identification des états
d’oxydation des métaux présents ainsi que pour le calcul de leurs dispersions et la taille de
leurs cristaux. Les molécules de CO peuvent interagir avec les électrons de valence d des
atomes des métaux ainsi qu’avec les ions permettant 'apparition des bandes IR caractéris-
tiques correspondant aux complexes métal-CO. La fréquence de la vibration d’élongation
vCO de ces complexes dépend de la charge effective de 'adsorbant (PESTRYAKOV et al.,
2005).

Pour I'adsorption de CO la cellule est d’abord refroidie a température ambiante (298 K).
Des petites doses (1,57 cm®) de CO sont envoyées vers la pastille d’échantillon jusqu’a la
saturation de sa surface. Des spectres sont pris lors de chaque dosage, et les pics obtenus
nous permettent d’identifier et quantifier les espéces précédemment mentionnées. L'aire
de ces pics est tracée en fonction de la quantité de CO adsorbée pour pouvoir quantifier
les molécules de cuivre présentes sur la surface. La valeur utilisée pour la quantité de CO
adsorbée est celle qui correspond a la formation de la premiére couche de CO sur la surface
métallique. En fonction du type de liaison entre les molécules de CO et Cu il est possible

d’obtenir le nombre de molécules de cuivre présentes et de calculer la dispersion du métal
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selon la formule :

nCu,surface

Dg, [%] = x 100 (2.2.7)

nCu,total

¢) Adsorption de dioxyde de carbone

Le principe, les conditions opératoires et la méthode de calcul des expériences d’adsorp-
tion de CO, sont les mémes que celles utilisées avec le monoxyde de carbone. La quantité

de CO, adsorbée est utilisée comme indicateur de la basicité du matériau analysé.

2.2.4 Réduction a Température Programmeée

La Réduction a Température Programmée (TPR en anglais) est une technique de ca-
ractérisation des matériaux solides qui permet de déterminer la température de réduction
optimale d’un échantillon. Un schéma d’une installation expérimentale de TPR est montré
dans la Figure 2.5.

, Piegea | a——
\ :

Ventilation | eau
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A e ¢ l - des données
l—-*-r = VA B
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l H,
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|
\

Thermocouple

p  Pa—

Echantillon
Four

FIGURE 2.5 — Schéma de I'installation expérimentale de réduction a température programmée

L'échantillon (50 mg) est placé dans un tube en quartz en forme de U situé a I'intérieur
d’un four. Un débit d’hydrogene dilué dans un gaz inerte (5 % H, en N,) est envoyé vers
I’échantillon, qui est maintenue en place avec de la laine de quartz. Un détecteur de conduc-
tivité thermique (TCD) permet de suivre I’évolution de la concentration d’hydrogene dans
la phase gaz. La température du four est augmentée avec une rampe de chauffage prédéfi-
nie depuis la température ambiante et jusqu’a une température élevée (normalement 1273
K), intervalle ou la réduction des métaux présents sur 'échantillon a lieu. La quantité d’hy-
drogene consommée par I'échantillon est calculée a partir de I'intégration de I’aire sous la

courbe d’'un graphique du débit d’hydrogene en fonction du temps de réduction.

Il est possible de calculer la quantité de moles de cuivre réduites en supposant le méca-

nisme de réduction suivant :
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CuO +H, «— Cu®+H,0 (2.2.8)

Cette quantité, couplée a 'équation suivante, permet de calculer le pourcentage d’es-
péces de cuivre réduites :

n .
Réductibilité [%] = —=s ¥ 100 (2.2.9)

Cltrorqux
Pour ce faire, nous avons utilisé un appareil Micromeritics AutoChem II, avec des échan-
tillons de 50 mg de catalyseur. U'expérience a été réalisée avec un débit d’hydrogene dilué
dans I'argon (5% v/v), avec un débit total de 40 mL/min (STP). Une rampe de chauffage
de 10 K/min a été utilisée entre 298 K et 1273 K.

2.2.5 Analyse élémentaire par spectrométrie a plasma a couplage in-
ductif

La spectrométrie a plasma a couplage inductif (ICB abréviation de Inductively Coupled
Plasma), est une technique d’analyse qui permet de quantifier la teneur d'un élément inorga-
nique présent dans un échantillon. I'échantillon (sous forme de solide) est d’abord dissout
dans un acide fort et ensuite injecté sous forme d’un fin aérosol dans un plasma d’argon,
qui est placé a tres hautes températures. Les phénomeénes d’ionisation et de séparation des
éléments qui y ont lieu permettent de caractériser et de détecter les éléments présents dans

Péchantillon.

Cette technique a été utilisée pour déterminer les teneurs en métaux des catalyseurs
préparés. Pour I'analyse, 50 mg de catalyseur ont été pesés et introduits dans un flacon en
PTFE. Ensuite, 0,5 mL d’eau régale (HNO; + 3HCI) et 5 mL d’acide fluorhydrique ont été
ajoutés a la bouteille qui, par la suite, a été placée au four a 383 K pendant 1 heure. Apres
cela, 100 mL d’eau distillée et 2 g d’acide borique ont été ajoutés a la bouteille et cette
solution a été maintenue sous agitation continue pendant la nuit afin de neutraliser I'acide

fluorhydrique. Finalement, la solution a été filtrée et analysée par ICP

2.2.6 Mesure de la taille et morphologie des catalyseurs par microsco-
pie électronique a balayage

La microscopie électronique a balayage (MEB) est une technique permettant d’obtenir
des images en haute résolution de la surface d’un échantillon. A travers ces images il est
possible d’examiner la taille et morphologie des particules présentes dans I'échantillon. Pour
ce faire, un faisceau d’électrons est utilisé pour balayer la surface de I'’échantillon a analy-

ser. Cette surface réémet certaines particules qui vont étre analysées et qui permettront de
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reconstruire une image en trois dimensions de la surface de I'échantillon.

Ecran
Canon a Y
électrons _‘_' J_ Tube
dimage
14" fentifle
réductrice —T—P
Bobine de Generaleur de
balayage balsyage
Objectif
Echantillon
Dynodes . (
mulhphcafnces \ Ampﬁﬁcafeur:

FIGURE 2.6 — Principe de fonctionnement du MEB

La figure 2.6 montre le principe de fonctionnement de la technique. Tout d’abord, le
faisceau d’électrons est projeté sur I’échantillon a analyser. L'interaction entre ce faisceau et
I’échantillon génére des électrons secondaires qui sont dirigés vers un détecteur qui amplifie
leurs signaux. Les signaux correspondent aux points d'impact des électrons sur la surface de
I’échantillon, et leurs intensités dépendent de la topographie et de la nature de ’échantillon
a ces points. Le traitement de ces signaux permet d’obtenir la cartographie de la zone ba-
layée par le faisceau. Pour cette étude nous avons utilisé un microscope électronique Philips
XL-30 avec une tension d’accélération de 30 kV.

2.2.7 Mesure de la permittivité diélectrique

La permittivité diélectrique d’'un matériau est une propriété physique qui caractérise
sa réponse a l'application d’'un champ électrique. C’est une grandeur complexe. La partie
réelle est liée a la capacité du matériau a stocker I'énergie lorsqu’il est soumis a un champ
électrique externe (¢,), et la partie imaginaire traduit la capacité du matériau a dissiper
Iénergie sous forme de chaleur (¢',). Les deux composantes dépendent de la température
et de la fréquence. Pour un échantillon, cette permittivité complexe peut étre mesurée par
deux techniques : la méthode des petites perturbations en cavité résonante ou la méthode
de réflexion. La premiere est généralement utilisée pour mesurer les permittivités a une
fréquence donnée en fonction de la température et a été développée au LSPC spécifique-
ment pour les fréquences micro-ondes. Sa description détaillée est reportée dans POLAERT
et al. (2015). La deuxiéme permet la caractérisation précise des solides dans un large do-
maine de fréquences. Les permittivités complexes de nos catalyseurs ont été mesurées par
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la technique en réflexion, comme décrite par LEGRAS et al. (2011) et POLAERT et al. (2017).
A partir des résultats obtenus, les constantes diélectriques statiques et infinies ainsi que la
conductivité électrique ont été estimées par identification paramétrique a 'aide du modele
de Debye modifié (AZzOLINA JURY et al., 2013 ; LEGRAS et al., 2011) :

/ Estat;, — €0 Estat, ~ €0

E =€+ + 2.2.10
<14 w273 1+ w?1) ( )

8// _ o + (881'(1['1 - 800)20)71 + (SStatz B EOO)ZQ)TZ (2.2.11)
wEey 1+ w?t] 1+ w?T)

Ou w [rad/s] est la pulsation de 'onde (w = 27tf, f est la fréquence), &, est la permitti-
vité a fréquence infinie, €,,, est la permittivité statique, 7 [s] est le temps de relaxation (7
= 1/2nf) et o [S/m] est la conductivité électrique. La permittivité électrique est mesurée
en F/m. La Figure 2.7 illustre 'appareillage expérimental utilisé.

Sonde coaxiale a

terminaison ouverte
Analyseur de réseau vectoriel /

Support

Cylincire en PTFE
(avec I’échantillon
a l'intérieur)

FIGURE 2.7 — Schéma de l'installation expérimentale pour la mesure des propriétés
diélectriques

Avant chaque mesure, I’échantillon a été tamisé afin d’avoir une granulométrie infé-
rieure a 100 pm. Ensuite, il a été compacté manuellement dans le cylindre en PTFE (20 mm
de haut et 20 mm de large). Les données de permittivité complexes ont été acquises dans
la gamme des micro-ondes entre 0,5 et 20 GHz a 'aide de I'analyseur de réseau vectoriel
(ARV) Agilent 2-PortPNA-L de la série 5230A connecté a une sonde coaxiale (a terminai-
son ouverte) a haute température. Les mesures de permittivité complexes ont été faites a

température ambiante et répétées trois fois pour chaque échantillon.
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2.3 Description des installations expérimentales d’hydro-

génation

2.3.1 Installation a pression atmosphérique

2.3.1.1 Sous chauffage classique

La Figure 2.8 montre I'installation expérimentale utilisée pour les expériences d’hydro-
génation de CO, sous chauffage conventionnel a pression atmosphérique au LCS de 'ENSI
Caen. Un débit total de 40 mL/min (STP) composé de 7,5% de CO, (Linde 4,5, pureté >
99,995 % en volume), 22,5% de H, (Linde 5,0, pureté > 99,999 % en volume) et 70%
d’Ar (Linde 4,5, pureté > 99,995 % en volume) a été utilisé lors des manipulations. Ces
débits ont été régulés par des débitmetres massiques. Le réacteur était en verre, de dia-
metre extérieur de 1,3 cm, de diametre intérieur de 1,0 cm et de longueur de 13 cm. Ce
réacteur a été placé a I'intérieur d’un four afin de pouvoir modifier la température de réac-
tion. Des tests catalytiques a sept températures différentes ont été effectués : 298, 348, 423,
473, 523, 573 et 623 K. Une rampe de chauffage de 3 K/min a été utilisée pour modifier
la température de réaction. Le courant de gaz en sortie du réacteur a été chauffé a 393 K
pour éviter la condensation des produits avant leur analyse (lignes rouges dans le schéma).
Apreés réaction, le courant a été envoyé vers deux appareils d’analyse pour I'identification et
quantification des produits : un spectrometre Bruker Vertex 80 v FTIR et un spectrometre
de masse quadripolaire (Pfeiffer Omnistar GSD 301, avec une température de chambre de
393 K). La résolution optique du spectrométre Bruker est de 0,2 cm™, et les spectres étaient
pris entre 4000 et 600 cm™. Chaque spectre obtenu a été le résultat d’'une moyenne de 16

scans.
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FIGURE 2.8 — Installation expérimentale d’hydrogénation de CO, sous chauffage
conventionnel a pression atmosphérique

Pour les tests catalytiques sous chauffage conventionnel les particules de catalyseur ont
été broyées a une taille comprise entre 400 et 800 nm. La masse de catalyseur utilisée a été
de 2 g, et la hauteur du lit égale a 3 cm pour tous les cas. Le lit catalytique a été maintenu
en place par un fritté en verre d’une porosité égale a 0,35. Un thermocouple type K (1,0
mm de diametre) a été placé a I'intérieur du lit catalytique pour mesurer la température
en son centre pendant la réaction. Avant chaque test catalytique, les catalyseurs ont été
réduits in-situ a 673 K jusqu’a ce qu’il n’y ait plus de consommation d’hydrogene (suivie par
GC-MS). La conversion des réactifs (CO, et H,), leurs sélectivités envers les produits formés
(CH;0H, CO et H,0) et les rendements ont été calculés d’apres les équations suivantes :

F° F,

reactif — Lsortie,reactif

X eqeris [%] = ; x 100 (2.3.1)

reactif

sortie,produit

S roduic [%] = = x 100 (2.3.2)
Freactif - Fsortie,reactif
0 Fsortie,produit
Yoroquie [%] = —oelodtl o 100 (2.3.3)

reactif
Les vitesses spatiales horaires (par unité de masse et par unité de volume) ont été cal-
culées comme suit :
A
WHSV [L/g,,h] = ——— (2.3.4)

catalyseur
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VO
GHSV [hl]= ——— (2.3.5)

lit catalytique

2.3.1.2 Installation sous plasma a DBD

L'installation pour les expériences d’hydrogénation de CO, sous plasma a DBD a été celle
utilisée sous chauffage conventionnel (au LCS de 'ENSI Caen) avec quelques modifications.
L'installation modifiée est illustrée par la Figure 2.9. Le méme réacteur qu’auparavant a été
utilisé, ainsi que les mémes débitmetres et appareils d’analyses. Pour la génération de la
décharge du plasma, un générateur de basse fréquence (FI5350GA) couplé a un amplifica-
teur d’état solide (modele Trek 20/20 C) a été utilisé. La décharge plasma a eu lieu entre
deux électrodes : I'une en fer (de 0,5 cm de diametre) placée au centre du réacteur, appe-
l1ée électrode de haute tension, et 'autre un cylindre creux en cuivre (d’une longueur de
9 cm) enveloppant le réacteur en verre, appelée électrode de masse. La distance entre les

électrodes est égale a 4,0 mm.

Amplificateur
d’état solide RF

Electrode HT
(Fe)

1

A
Co, { 2

" Electrode de
H, masse (Cu)

Catalyseur

Fritté
| Générateur de
| basse fréquence

Ventilation

Spectrométre de

, Spectrometre IR
masse

/'
e
——. < "

Enregistrement Enregistrement
des données des données

FIGURE 2.9 — Schéma de I'installation expérimentale d’hydrogénation de CO, sous
plasma a DBD a pression atmosphérique

Une onde sinusoidale de tension de 10 kV (créte a créte) et une fréquence de 9 kHz ont
été utilisées lors des tests catalytiques. Le débit total des réactifs a été réglé a 80 mL/min
(STP) composé de 3,75% de CO,, 11,25% de H, et 85% d’Ar. Le volume d’argon dans la
phase gaz a d{i étre augmenté par rapport aux expériences sous chauffage conventionnel
pour assurer une meilleure stabilité du plasma. La masse de catalyseur a été de 2 g, et la
hauteur du lit égale a 4 cm dans tous les cas. Avant chaque test catalytique, les catalyseurs
ont été réduits a 673 K dans un four a part jusqu'a ce qu’il n’y ait plus de consommation
d’hydrogene (suivie par GC-MS).
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2.3.2 Installation a pression modérée

Pour les tests catalytiques a pression modérée, une installation en acier inoxydable dont

le schéma est montré sur la Figure 2.10 a été utilisée au LSPC de 'INSA Rouen.

-
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FIGURE 2.10 - Installation expérimentale d’hydrogénation de CO, sous chauffage
conventionnel a pression modérée

Les débits des réactifs, qui sont le CO, (Linde 4,5, pureté > 99,995 % en volume) et I'H,
(Linde 5,0, pureté > 99,999 % en volume), et I’étalon interne N, (Linde LASPUR, pureté >
99,999 % en volume) ont été régulés par des débitmetres massiques. Le débit total a traversé
un mélangeur avant d’entrer dans le réacteur. Le réacteur, de 20 cm de longueur et 4 mm
de diametre interne, a été placé a l'intérieur d'un four. Le lit catalytique a été maintenu en
place entre deux lits de laine de verre. Un thermocouple type K (1,0 mm de diameétre) a été
placé au centre du lit et a permis de suivre la température lors de la réaction. La pression
a été maintenue dans le systeme grace a un déverseur positionné en sortie du réacteur.
Une soupape de sécurité a été placée en amont du réacteur comme mesure de prévention
contre d’ éventuelles surpressions. Un circuit de by-pass du réacteur a été utilisé lors des
étalonnages des débitmetres et du chromatographe. Le courant de gaz en sortie du réacteur
a été chauffé a 413 K avec un cordon chauffant pour éviter la condensation des produits
(lignes rouges dans le schéma). Le débitmetre massique a effet Coriolis (Bronkhorst ML120)
placé en dehors du circuit chauffé a permis de quantifier le débit de réactifs, mais seulement
avant le démarrage de la réaction. Le calcul du débit de gaz en sortie a été fait a partir de
I'analyse chromatographique et de ’étalon interne en se basant sur le débit d’azote envoyé

avant réaction, selon I'équation suivante :

Ftotal,sortie = (236)
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2.4. CONCLUSION

Ou F représente le débit molaire [mol/h], m° le débit massique a 'entrée [g/h], M la

masse molaire [g/mol] et y la fraction molaire.

Avant chaque série de tests catalytiques, 'étanchéité de I'installation a été vérifiée. Pour
ce faire, I'installation a été pressurisée a 37 bar avec de I’hydrogene pur, les vannes de sor-
tie fermées, et 'évolution de la pression dans I'installation a été suivie pendant quelques
heures. Si aucune fuite n’a été détectée, les tests catalytiques ont été lancés. Les tests cata-
lytiques ont été menés a trois pressions différentes : 26, 31 et 36 bar, et les températures
du four ont été variées entre 423 et 623 K. Avant chaque test catalytique, les catalyseurs
ont été réduits in-situ a 673 K jusqu’a ce qu’il n’y ait plus de consommation d’hydrogene
(suivie par GC-TCD). Les débits des réactifs, les masses et taille de particules des catalyseurs
ont été variés lors des expériences, et seront discutés en détail dans le chapitre de résultats
expérimentaux (Chapitre 3). Le mélange de gaz de sortie a été analysé avec un chroma-
tographe Perkin Elmer Clarus 590 équipé de deux détecteurs (FID et TCD), deux colonnes
Hayesep Q et un tamis moléculaire Molesieve 5A. Les données de pression et température

ont été enregistrées lors des tests catalytiques.

2.4 Conclusion

Apres l'introduction aux techniques de caractérisation et la présentation des installa-
tions expérimentales, les chapitres suivants aborderont directement les résultats des tests
catalytiques. Ils seront menés avec les catalyseurs préparés tels que décrits dans ce cha-
pitre. Les résultats issus des différentes techniques de caractérisation seront présentés dans
les chapitres suivants, et permettront d’expliquer les phénomenes et tendances observés

lors des tests catalytiques.

70



Chapitre 3

Tests catalytiques en procédé

conventionnel et modélisation cinétique

Dans ce chapitre, les catalyseurs préparés au Chapitre 2 vont étre testés afin d’étudier
leur comportement vis-a-vis de la conversion du CO, et de la sélectivité en méthanol. Tout
d’abord, les propriétés physicochimiques des catalyseurs sont étudiées a I'aide des tech-
niques de caractérisation décrites dans le Chapitre 2. Cela permettra principalement de va-
lider les techniques de préparation utilisées, ainsi que d’avoir une meilleure compréhension

de I'état et distribution des especes métalliques présentes sur les surfaces des catalyseurs.

Parmi les catalyseurs testés, le plus performant sera choisi pour mener une étude ciné-
tique complete. Pour ceci, une étude préliminaire sur I'effet de la vitesse spatiale et sur les
limitations a la diffusion de matiere et énergie est d’abord menée. Ensuite, les effets de la
température, la pression et le rapport molaire H, /CO, sur la conversion du CO, et le rende-
ment en méthanol sont discutés. A partir de ces résultats, un modéle cinétique est proposé
est résolu sur MatLAB. Les parametres cinétiques obtenus sont finalement soumis a une

analyse de sensibilité afin d’identifier leur influence et pertinence sur la fonction objectif.

71



3.1. CARACTERISATION PRELIMINAIRE DES CATALYSEURS

3.1 Caractérisation préliminaire des catalyseurs

3.1.1 Diffraction a rayons X et MEB

Les profils XRD des catalyseurs supportés sur la y-Al,O et sur les zéolithes préparées
sont présentés sur la Figure 3.1. La transformation de la boehmite en y-Al,O5 y est vérifiée.
Les pics caractéristiques de y-Al,O4 apparaissant a 39,5 ° (311) ; 46,3 ° (400) et 67,5 ° (440)
(AzzOLINA-JURY, 2019) peuvent étre observés sur la Figure 3.1a. U'addition de cuivre a ce
matériau est confirmée par la présence de nouveaux pics situés a 35,2 °; 38,7 et 48,1 °en
accord avec la littérature (JEONG et al., 2012). L'addition de 'oxyde de zinc sur la y-Al,O4
n’a été mise en évidence que par un petit pic a 53,8 °. Il convient de noter que la structure
des catalyseurs d’alumine sous forme de poudre ou d’extrudés ne présente aucune diffé-

rence, soulignant le succes de la technique de préparation employée.

Les structures des ZSM-5 avec un rapport molaire Si/Al de 23 et 46 sont confirmées par
I'observation de leurs pics caractéristiques a 7,8°; 8,9°; 22,2°; 23,8°; 24,9°; 26,8°; 30,1° et
45,5° (AYODELE et al., 2017) (Figure 3.1 b et ¢). L'addition de cuivre sur les zéolithes est mise
en évidence par les pics situés a 35,6° (-111/002) ; 38,8° (111) et 48,7° (AKGUL et al., 2014;
AYODELE et al., 2017 ; ETHIRAJ et al., 2012). Finalement, la présence de ZnO sur les zéolithes
est confirmée par les pics situés a 31,2°; 34,4°; 36,3° et 56,7°, en accord avec la littérature
(W. LI et al., 2018). Lintensité des pics de XRD des zéolithes diminue légérement apres
la préparation des extrudés, certainement a cause du besoin d’utiliser un liant pour leur
préparation (ayant d’ extrudés composés donc d’un mélange zéolithe-liant). Etant donné
que l'intensité des pics d’alumine (ce qui devient le liant boehmite apres calcination) est
inférieure a celles des pics des zéolithes, il est donc normal que l'intensité de leur mélange

soit inférieure a celle des poudres pures de zéolithes.
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FIGURE 3.1 — Diagramme de DRX des supports et catalyseurs : a) y-Al,05; b) Z23; ¢) Z46

Les images de MEB révelent une distribution granulométrique assez étroite pour les
catalyseurs a base d’alumine, entre 2 et 5 pm. Les catalyseurs supportés sur les zéolithes
présentent quant a eux une distribution granulométrique plus large entre 0,04 et 3 pm
(Figure 3.2).
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FIGURE 3.2 — Images MEB des supports catalytiques : a) y-Al,O3; b) Z23

3.1.2 Propriétés structurelles

Les propriétés texturales de tous les supports et les catalyseurs préparés sont présentées
dans le Tableau 3.1.

Tableau 3.1 — Propriétés structurelles des catalyseurs et supports préparés

Surface de  Surface de Surface Volume total Taille Teneur
Catalyseur micro-pores meso-pores totale de pores moyenne de en Al,O4
[m?/g] [m?/g]  [m?/g]  [cm®/g]  pores [nm] [% wt]

A 0 190 190 0,43 12,3

Cu/A 0 164 164 0,38 10,4 100
CuZn/A 0 143 143 0,32 9,7
723 146 99 245 0,27 7,3

Cu/z23 128 64 192 0,22 6,9 17
CuZn/Z23 125 60 185 0,20 6,1
746 85 79 164 0,20 8,2

Cu/Z46 82 76 158 0,19 7,2 25
CuZn/Z46 66 62 128 0,16 6,8

Le support Z23 présente la surface totale la plus élevée, suivi du support d’alumine.
La surface la plus basse est celle du support Z46, soulignant la limitation de la méthode
de préparation utilisée (sans agent structurant). Il semblerait qu'un agent structurant soit
nécessaire afin d’obtenir une bonne surface spécifique pour les zéolithes a rapport molaire

Si/Al élevé. En ce qui concerne les catalyseurs, I'introduction de cuivre aux supports réduit
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la surface spécifique totale des catalyseurs. Le volume total des pores et la taille moyenne
des pores de tous les supports ont aussi diminué apres 'introduction des métaux, mettant en
évidence un blocage partiel des pores des supports. Les mémes tendances sont maintenues
apres l'ajout de ZnO. La derniere colonne du Tableau 3.1 présente la teneur en alumine
des extrudés des supports, calculée a partir de la différence entre la quantité d’alumine
présente dans les poudres pures des supports et leurs extrudés respectifs (avec le liant) par
analyse ICP Elle est de 100 % pour les extrudés en alumine pur, puisque le liant redevient de
I’'alumine une fois calciné. Pour les zéolithes cependant, et bien que I'on ait utilisé la méme
méthode de préparation, la teneur finale en alumine des extrudés est différente entre les
deux. Au vu des faibles quantités de supports préparées, cette différence peut avoir eu son
origine dans des petites pertes de matiere durant les différentes étapes d’extrusion, filtrage

et/ou séchage des poudres.

3.1.3 Température a réduction programmée

Les profils TPR de tous les catalyseurs sont montrés dans la Figure 3.3. Afin de com-
prendre l'effet du support sur la réductibilité des catalyseurs, les catalyseurs monométal-
liques sont d’abord comparés (Figure 3.3a). Pour tous les catalyseurs, les pics de réduction
trouvés entre 500 et 600 K ont été identifiés par déconvolution. Dans le cas du support
d’alumine (Cu/A), la réduction de CuO présente deux pics, situés a 503,2 et 543,3 K. Ces
pics de réduction peuvent étre attribués a la réduction progressive de CuO en Cu,O (Cu**
en Cu™) suivie de la réduction du Cu,O en cuivre métallique (Cu® en Cu®) respectivement
(BouMAZA et al., 2010 ; NATESAKHAWAT et al., 2012). Dans le cas des supports zéolithiques,
un large pic de réduction avec un petit épaulement est observé a 580,5 K. Ce pic est la
contribution de deux pics de réduction : les uns a 544,1 et 580,5 K pour le Cu/Z23 et les
autres a 541,9 et 580,5 K pour le Cu/Z46. Les pics autour de 540-545 K sont attribués a
la réduction de Cu®* en Cu? sur les zéolithes (KUBO et al., 2015). Les pics & 580,5 K sont
attribués a la réduction de Cu™ en Cu°, tel que fait pour 'alumine. Des pics supplémen-
taires sont constatés pour les zéolithes entre 746 et 930 K. D’apres la littérature, ils peuvent
correspondre autant a la réduction des espéces isolées de Cu** (loin du sein ou "bulk" d’es-
peces) en Cu® (KUBO et al., 2015; T. ZHANG et al., 2016) qu’aux especes spinelles CuAl,O,
(GESMANEE et al., 2017) issues du liant calciné.
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D’apres les résultats du paragraphe précédent, des températures plus basses sont néces-
saires pour la réduction du Cu*" en Cu® dans le cas du support d’alumine. Selon la litté-
rature, deux causes peuvent étre a 'origine de ce comportement : une interaction métal-
support plus faible pour le cas du support d’alumine, ou une réduction plus élevée de na-
noparticules de CuO de petite taille bien dispersées sur le support (HAJDUK et al., 2017).
Cependant, ces températures plus basses n’indiquent pas forcément une meilleure réductibi-
lité des especes métalliques présentes sur la surface catalytique. Il est possible, par exemple,
que méme si les températures de réduction sont plus basses pour le Cu/A, le nombre total
d’especes de cuivre réduites soit inférieur aux Cu/Z23 et Cu/Z46. Pour mieux analyser cela,
les réductibilités des catalyseurs (calculées selon ’équation 2.2.9) ainsi que leurs teneurs

en cuivre (et zinc) obtenues par ICP sont montrées dans le Tableau 3.2.

Tableau 3.2 — Teneur en métal et réductibilité des catalyseurs

Catalyseur Teneur en Teneur en Réductibilité Rapport

Cu[% wt] Zn[% wt] duCul[%] Cu?'/Cu’
Cu/A 8,5 - 71,2 0,5
CuZn/A 7,8 7,1 75,6 6,7
Cu/Z23 9.8 - 98,1 0,3
CuZn/Z23 10,0 10,0 79,5 4,9
Cu/Z46 6,5 - 91,4 0,3
CuZn/Z46 7,8 7,7 96,8 1,2

Selon le Tableau 3.2, une réductibilité du cuivre plus élevée est obtenue dans le cas des
catalyseurs Cu/Z23 et Cu/Z46, indiquant une éventuelle dispersion plus élevée des nano-
particules de cuivre par rapport au Cu/A. Par conséquent, la baisse dans la température
de réduction pour les particules de CuO constatée sur la Figure 3.3a pour le Cu/A ne peut
pas étre attribuée a cette cause. Par élimination entre les deux causes connues, il semble-
rait qu'une interaction plus faible entre le CuO et le support alumine serait la responsable
du comportement observé. Cela peut étre confirmé en regardant le rapport des especes
Cu?*/Cu' présentes avant réduction. Ce rapport a été estimé en divisant les aires des deux
pics de réduction trouvés par TPR, en supposant les réactions 2CuO + H, — Cu,O0 + H,0 et
Cu,O + H, — 2Cu° + H,0 respectivement. Il a été de 0,5 et 0,3 pour les supports d’alumine
et de zéolithe respectivement. Les espéces de Cu®* sont donc plus faciles a réduire sur le
support d’alumine que sur les supports de zéolithe, un fait que nous attribuons donc a cette

interaction plus faible entre le CuO et ce support.

Leffet de I'ajout de ZnO est étudié a 'aide des Figures 3.3b, c et d. Lorsque le ZnO est
ajouté, les températures et les aires des deux pics de réduction de CuO sont modifiées. Pour
tous les catalyseurs, ces deux pics sont déplacés vers des températures plus élevées. De plus,

la présence de nouveaux pics de réduction est observée sur les Figures 3.3b, 3.3c et 3.3d
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pour tous les catalyseurs avec du ZnO. Ces pics a hautes températures, situés a 786,7 , 902,4
et 933,2 pour le CuZn/A, le CuZn/Z23 et le CuZn/Z46 respectivement, sont attribués a la
réduction des spinelles mixtes CuAl,O, et ZnAl,O, (BOUMAZA et al., 2010). Ces nouveaux
pics sont accompagnés par la disparition des quelques-uns des anciens pics trouvés a hautes
températures pour le Cu/Z23 et Cu/Z46 (a 746 et 867 K respectivement). La teneur plus
importante en cuivre des catalyseurs bimétalliques semble avoir modifié la distribution des
especes de cuivre sur la surface catalytique, réduisant a un nombre non-détectable les es-

peces lointaines du sein, qui sont responsables de I'apparition de ces deux pics.

Aprés addition de ZnO, le rapport Cu®*/Cu® se trouve considérablement modifié pour
tous les catalyseurs. La présence d’espéces plus facilement réductibles Cu®** augmente, in-
diquant que I'addition de ZnO a réduit leurs interactions avec les supports. Comme discuté
dans la section 1.2.1.2, la littérature reporte aussi que 'addition de ZnO aux catalyseurs a
base de cuivre augmente la réductibilité de ce dernier. Cette tendance a été constatée pour
les catalyseurs CuZn/A et CuZn/Z46, ol la réductibilité du cuivre a augmenté de 4,4 et 5,4
points respectivement. Néanmoins, la réductibilité du cuivre a diminué de 26,1 points dans
le cas du catalyseur CuZn/Z23. La forte teneur totale en métal du CuZn/Z23 comparé aux
deux autres pourrait en étre la cause (Tableau 3.2). La présence d’'un nombre supérieur de
particules métalliques pourrait limiter leur accés au moment de la réduction. Cela implique
I'existence d’une teneur (ou charge) métallique totale optimale, au-dela de laquelle la pré-
sence de particules métalliques impacte négativement la réductibilité du métal actif. Nos
résultats suggerent que le ZnO ne peut améliorer la réductibilité du Cu sur nos supports

que si la teneur totale en métal reste inférieure a 16 % en poids.

L'ensemble des résultats présentés dans cette section nous permettent de conclure que
les catalyseurs préparés ont tous la structure attendue et que les métaux ont bien été in-
corporés. Le cuivre se trouve sous plusieurs formes (principalement Cu® mais aussi Cu* et
Cu?*) ce qui semble propice a la synthése du méthanol. De plus, I'addition de Zn promeut
une meilleure réductibilité des espéces de cuivre par modification du mécanisme de réduc-
tion. Nous pouvons donc passer a la comparaison de leurs performances grace a des tests

catalytiques.
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3.2 Résultats expérimentaux

3.2.1 Performance des catalyseurs monométalliques

La Figure 3.4 montre les conversions du CO, et les sélectivités en méthanol obtenues
expérimentalement avec les catalyseurs monométalliques. Ces tests ont été menés a 36 bar
entre 473 et 598 K, pour une masse de catalyseur de 400 mg et une vitesse spatiale massique
de 15 L/g.,/h. L'alimentation a été composée de N,, H, et CO, avec un rapport molaire
4/27/9 respectivement.
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=20 - o
S15 - | Cu/A 540 1 =Cu/Z46
=10 - Cu/723 % Cu/Z23
5 | ‘ -Cu/z46 §20 7 Cu/A
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FIGURE 3.4 — Conversion du CO, et sélectivité en méthanol des catalyseurs
monométalliques, 400 mg de catalyseur, d, < 90 ym, N,/H,/CO, = 4/27/9,
P = 36 bar, WHSV = 15 L/g.,./h

Le Cu/A montre une conversion du CO, tres supérieure a celles des zéolithes, dont les
conversions sont tres similaires (Cu/Z23 > Cu/Z46). L'écart treés marqué entre le Cu/A et les
Cu/Z23 et Cu/Z46 pourrait étre lié a la teneur en cuivre des catalyseurs (et donc a la surface
métallique de cuivre), au type de ces especes de cuivre présentes sur la surface catalytique
(métalliques ou oxydées) ou méme a la nature du support lui-méme (acide et/ou basique).
Ces points seront discutés plus en détail dans les paragraphes a venir. Pour les sélectivités
en méthanol, c’est le Cu/Z46 qui montre la meilleure sélectivité, alors que le Cu/Z23 et le
Cu/A montrent des sélectivités similaires. La comparaison de leur rendement en méthanol
est montrée sur la Figure 3.5.
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FIGURE 3.5 — Rendement en méthanol des catalyseurs monométalliques, 400 mg de
catalyseur, d, < 90 pm, N, /H,/COy = 4/27/9, P = 36 bar, WHSV = 15 L/g.,/h

Le Cu/A présente un rendement en méthanol d’un ordre tres supérieur aux deux ca-
talyseurs supportés sur des zéolithes, qui présentent quant a eux des rendements presque
identiques. Afin de pouvoir expliquer les observations faites sur les Figures 3.4 et 3.5 il est
nécessaire d’analyser les résultats issus des analyses de caractérisation réalisées, ce qui est

fait ci-dessous.

Le Tableau 3.2 de la section précédente montre la teneur et réductibilité du cuivre des
catalyseurs monométalliques, que nous résumons ici. Le Cu/Z23 présente la teneur et la
réductibilité du cuivre les plus élevées parmi les trois catalyseurs (9,8 et 98,1 % respective-
ment). Les deux autres catalyseurs, le Cu/A et le Cu/Z46, ont des teneurs et des réductibili-
tés du cuivre tres différentes. Le Cu/A présente une teneur de 8,5 %, mais une réductibilité
assez faible en comparaison (71,2 %). Le Cu/Z46 quant a lui a une teneur en cuivre de
6,5 % et une réductibilité de 91,4 %. Les résultats de réductibilité impliquent que les deux
catalyseurs supportés sur des zéolithes contiennent une grande majorité d’espéces de Cu®,
puisque le cuivre qu’ils contiennent a été réduit presque en sa totalité. Le Cu/A, cependant,
dispose d’une quantité importante d’especes de cuivre non réduites (28 %). Un groupe im-
portant d’auteurs (cf. section 1.3.1) défend qu’autant les espéces de cuivre métallique que
celles de cuivre oxydé participent a la synthese de méthanol a partir de CO,. Ils suggerent
que leur degré de participation n’est cependant pas le méme et que le rapport des especes
Cu'/Cu® est un paramétre & maitriser pour optimiser le rendement en méthanol d’'un ca-
talyseur. Afin d’étudier la distribution de ces especes sur la surface de nos catalyseurs, la
Figure 3.6 montre les résultats des expériences d’adsorption de CO suivie par FTIR menées
dans ce but. Avant chaque expérience d’adsorption de CO, les catalyseurs ont été réduits
a 673 K pendant 1 h. Les protocoles utilisés pour ces expériences sont disponibles dans le
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Chapitre 2 (section 2.2.3). Toute la portion droite de la Figure 3.6 correspond a quelques

exemples des techniques de déconvolution utilisées pour I'identification des pics issus des

expériences (portion gauche de la Figure 3.6).
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FIGURE 3.6 — Adsorption de CO pour les catalyseurs monométalliques : al) Cu/A
(originaux) et a2) exemple de déconvolution, b1) Cu/Z23 (originaux) et b2) exemple
de déconvolution ; c1) Cu/Z46 (originaux) et c2) exemple de déconvolution

Dans le cas du Cu/A, plusieurs bandes IR sont observées (Figure 3.6a). Les bandes a 2
071 et 2 097 cm’! sont attribuées aux carbonyles sur cuivre métallique (espéces CO-Cu®)
(DULAURENT et al., 2000 ; PADLEY et al., 1994 ; PESTRYAKOV et al., 2005). Les bandes IR a
2 140 et 2 120 cm! sont attribuées au CO adsorbé sur les espéces Cut (DULAURENT et al.,
2000; PADLEY et al., 1994 ; PESTRYAKOV et al., 2005). La différence entre ces deux der-
nieres bandes réside dans le sens de la coordination des atomes d’oxygene accompagnant
les espéces Cu* : du type tétragonal a 2 120 cm?, associée a la phase Cu,O ordinaire et du
type pyramide-tétragonal & 2 140 cm! suite a l'interaction des phases CuO et Cu,O avec
les ions d’oxygene du support d’alumine (PESTRYAKOV et al., 2005). Les bandes IR supé-

rieures 4 2140 cm™ sont généralement attribuées aux carbonyles linéaires sur les espéces
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Cu?" (DULAURENT et al., 2000).

Dans le cas des catalyseurs zéolithiques (Figure 3.6b et c), des bandes IR d’adsorption
de CO associées aux espéces Cu' et Cu’ uniquement sont observées. Les bandes situées a
2 104-2 109 cm™ et 2 121-2 126 cm’! peuvent étre attribuées a 'adsorption de CO sur
du cuivre réduit (SCHUMANN et al., 2017). La bande IR 4 2 158 cm™! est attribuée aux es-
peéces Cu-CO (mono et/ou bi-carbonyles) (HADJIIVANOV et al., 2002). Ces résultats sont
en accord avec les résultats des caractérisations TPR présentés dans la section précédente.
Dans le cas des catalyseurs supportés sur des zéolithes, qui présentent une réductibilité des
especes de cuivre quasi-totale, aucune espéce Cu®*, I'espéce de départ, n’est pas observée
par adsorption de CO. Cependant, dans le cas du Cu/A, les trois espéces Cu?*, Cu* et Cu°

sont observées.

A partir de 'intégration de aire des pics des espéces de cuivre il est possible de calculer
autant la dispersion du cuivre métallique équation (2.2.7) que le rapport Cu®/Cu°. Ce der-
nier a été fait en utilisant I’équation 2.2.6 corrigée pour le CO (au lieu de la pyridine) avec
les coefficients d’extinction molaires proposés par KOHLER et al. (1989) : &,y c2+ = 1,16
cm/pmol, €0 ¢+ = 0,72 cm/pmol et &, c0 = 0,39 cm/pmol. Ces résultats sont montrés
dans le Tableau 3.3. La surface spécifique du cuivre métallique a été estimée en supposant

une densité de surface de 1,4 - 10! atomes de cuivre par m? (LEI et al., 2016), selon :

m2 } nCuO/gcat (3 2 1)

= — atomes
6-10-20 2tones

SSCuo |:

8ecat

Les résultats concernant le Cu/Z23 sont montrés avec un intervalle, car ils dépendent du
type d’espéce adsorbée considérée pour la bande IR apparue a 2 158 cm™. Si cette espece
est supposée mono-carbonyle (Cu*-CO), les valeurs correspondent a la limite supérieure

de l'intervalle. Si elle est supposée bi-carbonyle (Cu*-(CO),), a la limite inférieure.

Tableau 3.3 — Caractérisation des catalyseurs monométalliques

Rapport Dispersion  Surface spécifique
Catalyseur Cut/Cu’ du cuivre [%] du Cu® [m?/g.,]
Cu/A 0,31 9,4 5,5
Cu/Z23  0,34-0,68 13,7 (min.) 4,4-9,9
Cu/Z46 0 9,8 6,1

Les rapports Cut/Cu® sont assez variables entre les trois catalyseurs. Le plus faible cor-
respond au Cu/Z46, tandis que le plus élevé au Cu/Z23. L'alumine est entre les deux avec
0,31. Ces résultats présentent une contradiction apparente avec les conclusions émises pré-

cédemment a partir des profils TPR des catalyseurs (cf. section 3.1.3). Le Tableau 3.2 de
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la section précédente avait montré que la réductibilité la plus importante avait été atteinte
par le Cu/Z23 : 98,1 %. Cependant, les tests d’adsorption de CO montrent la présence d’'un
nombre important d’espéces non réduites de cuivre (Cu*) sur la surface de ce catalyseur.
La cause qui peut étre a l'origine de cette discrépance est liée a la facon d’effectuer le calcul
de réductibilité du cuivre. La réaction de réduction globale supposée est CuO + H, — Cu°
+ H,O0 (équation 2.2.8). Bien qu’il ait été montré que la réduction peut passer par deux
étapes, 2CuO + H, — Cu,0 + H,O0 suivie de Cu,0 + H, — 2Cu° + H,O (cf. section 3.1.3),
le bilan global reste inchangé. Cependant, cette méthode de calcul néglige la possibilité
que certaines especes de cuivre n’ait qu'une réduction partielle selon 2CuO + H, — Cu,O
+ H,O0 et ne soient pas réduites ultérieurement en Cu’. Un tel cas consomme une molécule
d’hydrogéne, ce qui est visible par TPR, mais ne fournit pas un atome de cuivre réduit. Une
autre possibilité est la présence d’espéces Cu' avant réduction, ce qui altérerait ’équation
globale supposée. Méme si cela peut s’éclaircir en réalisant un test d’adsorption de CO sur
le Cu/Z23 avant réduction pour identifier le type d’espéce de cuivre présente, ceci n’aurait
aucun impact sur les résultats montrés dans le Tableau 3.3. La seule information addition-
nelle que cette analyse pourrait fournir est la vraie valeur de réductibilité du cuivre en
cuivre métallique du Cu/Z23, qui serait potentiellement inférieure a celle disponible dans
le Tableau 3.1.

Cependant, en regardant attentivement les colonnes du Tableau 3.3, il est possible de
se rendre compte que ces informations ne sont pas suffisantes pour expliquer les tendances
observées expérimentalement issues de la performance des catalyseurs monométalliques
(Figures 3.4 et 3.5). Quoi qu’il en soit de la vraie valeur du rapport Cu*/Cu® du Cu/Z23,
les trois catalyseurs ont des rapports dans 'ordre décroissant Cu/Z23 > Cu/A > Cu/Z46.
Cela ne répond ni a la tendance observée pour les conversions du CO, ni pour les sélectivi-
tés en méthanol. De plus, le fait que le Cu/Z23 et Cu/Z46 présentent des valeurs du rapport
Cu'/Cu® trés différents alors que leurs performances expérimentales ont été similaires (no-
tamment vis-a-vis des rendements en méthanol) semble indiquer que ce rapport n’est pas la
cause principale du comportement observé. Des conclusions similaires peuvent étre émises
a partir des autres colonnes. Les valeurs de dispersion du cuivre du Cu/A et Cu/Z46 sont
assez similaires, malgré les différences dans leur performance catalytique. Concernant les
surfaces spécifiques du cuivre pour ces deux mémes catalyseurs, une conclusion du méme

ordre peut étre émise.

Il est donc clair que la discussion du paragraphe précédent ne suffit pas pour répondre
aux tendances expérimentales des Figures 3.4 et 3.5. Par conséquent, il devient nécessaire
de regarder la derniere cause potentielle évoquée au début de la discussion pour ce compor-
tement : la nature des supports. Dans ce but, nous avons réalisé des expériences catalytiques

de synthese de méthanol sur les trois supports, A, Z23 et Z46, dans les mémes conditions
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expérimentales utilisées pour les tests des catalyseurs monométalliques. Aucune conver-
sion du CO, n’a été constatée pour les deux zéolithes a aucune des températures étudiées.
L'alumina quant a elle a présenté une conversion maximale du CO, de 1,1 % a 598 K, mais
seulement en CO. Cette différence assez marquée par rapport aux résultats avec les cataly-
seurs monométalliques met en évidence deux phénomenes. Le premier est le role du métal
actif, le cuivre, sans lequel la conversion du CO, est presque nulle et aucun méthanol n’est
formé. Le deuxiéme est une différence intrinseque entre les supports zéolithiques et I'alu-
mine, qui empéche les zéolithes de convertir du CO, au-dessus de notre limite de détection.
Ce deuxieme phénomeéne peut étre lié aux propriétés des supports, notamment les proprié-
tés acido-basiques. Notre étude bibliographique a trouvé qu’autant les sites basiques que
les sites acides sont nécessaires sur le support, pour 'adsorption du CO, et son hydrogé-
nation en méthanol respectivement (cf. section 1.2.1.2). Donc, un certain équilibre entre
les deux types de sites est clé pour pouvoir transformer les molécules de CO, en méthanol.
Afin d’analyser ce point, les sites acides et basiques des catalyseurs, déterminés par adsorp-
tion de pyridine et de CO, respectivement, sont montrés sur le Tableau 3.4. L'information

concernant les protocoles et les équations utilisés est disponible dans la section 2.2.3.

Tableau 3.4 — Sites acides et basiques des catalyseurs monométalliques

Sites acides Sites acides Sites acides  Sites basiques
Catalyseur de Lewis de Brgnsted totaux totaux
[llmol, pyr./ gcata] [llmol, pyr./ gcata] [llmol, pyr./ gcata] [llmol, COZ/ gcata]
Cu/A 141 - 141 1200
Cu/Z23 150 44 194 600
Cu/Z46 87 - 87 450

Nous allons commencer par analyser les acidités des catalyseurs. Le Cu/A et le Cu/Z46
ne présentent qu'un seul type d’acidité (de Lewis, a 1 452 cm!), tandis que le Cu/Z23
présente autant des sites acides de Lewis que de Brgnsted (& 1 545 cm!). Les spectres in-
frarouge des expériences d’adsorption de pyridine sont disponibles dans ’Annexe A (Figures
A.1, A.2 et A.3). Le support d’alumine, qui représente 91,5 % en poids du Cu/A, est connu
pour présenter uniquement de I'acidité de Lewis (COSTER et al., 1994). La dihydroxylation
de la boehmite en y-Al,O4 donne lieu a des sites coordonnés insaturés responsables de I'aci-
dité de Lewis sur ce support. Dans le cas des supports de zéolithe, ils peuvent présenter les
deux types d’acidité (WOOLERY et al., 1997). Lors de la synthése des zéolithes, la substi-
tution d’un atome de Si par un atome d’Al crée une charge négative qui est généralement
compensée par un cation. Si ce cation est un proton (H"), la zéolithe présentera des sites
acides de Brgnsted forts. Dans notre cas c’est le Na*, un cation d’une charge faible comparé
au H*, qui a été utilisé. Ce cation est le responsable de la compensation de la charge néga-
tive dans les matrices de zéolithe. Cela pourrait expliquer les valeurs d’acidité de Brgnsted

faible ou négligeable des supports Z23 et Z46 (comparés aux valeurs d’acidité de Lewis).
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Plus le rapport molaire Si/Al est petit, plus le nombre de charges négatives dans la matrice
des zéolithes augmente. Comme conséquent, le nombre de cations nécessaires pour la com-
pensation de la charge négative augmente aussi. U'acidité de Brgnsted est donc améliorée en
diminuant le rapport Si/Al. Etant donné que la valeur d’acidité de Brgnsted est assez faible
pour le Z23 il est compréhensible que la Z46, qui contient moins d’alumine, présente une
acidité tellement faible qu’elle n’a pas pu étre quantifiée. D’autre part, I'acidité de Lewis
dans les zéolithes est due a la présence d’aluminium extra-réseau (Extra-Framework Alu-
mina, EFAL) dans la matrice de la zéolithe (SILAGHI et al., 2016). Les especes EFAL peuvent
étre produites pendant la synthése de zéolithe lorsqu’il existe un exces d’aluminium dans
la composition du gel de synthese. Cela peut expliquer pourquoi I'acidité de Lewis est su-
périeure pour le Z23 par rapport au Z46. Selon TAGAWA et al. (1995), les sites acides de
Lewis sont responsables de 'hydrogénation du CO, préalablement adsorbé sur la surface

catalytique en méthanol.

A ce sujet, les deux zéolithes présentent des acidités trés différentes et cependant leurs
performances catalytiques sont similaires. De plus, le fait que le Cu/A ait une valeur d’aci-
dité totale inférieure au Cu/Z23, mais supérieure au Cu/Z46 semble indiquer que cette
acidité n’est pas le seul parametre jouant un role sur les résultats expérimentaux. La dif-
férence dans la performance entre ’'alumine et les zéolithes peut se devoir a leur basicité,
puisque la molécule de CO, s’adsorbe sur les sites basiques du catalyseur. A ce sujet, le Cu/A
montre une basicité tres supérieure aux zéolithes sur le Tableau 3.4. Le CO, sur ce cataly-
seur est adsorbé principalement sous forme de carbonates monodentés et bidentés (Figure
A.4, Annexe A), quoique des especes linéaires et des bicarbonates sont aussi présents a un
tres moindre degré (PRINETTO et al., 2000). Quant aux deux catalyseurs zéolithiques, les
espéces de CO, adsorbées sur eux ne sont que linéaires (Figures A.5 et A.6, Annexe A).
Etant donné que le CO, est une molécule acide, la forte basicité du Cu/A face aux autres
explique sa meilleure performance quant a la conversion du CO, constatée expérimentale-

ment sur la Figure 3.4.

La basicité des catalyseurs est donc un parametre essentiel lorsqu’il s’agit des réactions
dépendantes de 'adsorption de CO,, tel qui est le cas pour la synthése de méthanol. Les ca-
talyseurs supportés sur de 'alumine présentent des basicités plus élevées que ceux supportés

sur les zéolithes, se montrant plus efficaces pour 'hydrogénation du CO, en méthanol.

3.2.2 Performance des catalyseurs bimétalliques

La Figure 3.7 illustre les conversions de CO, des catalyseurs bimétalliques (traits conti-
nus) et les compare a celles obtenues avec les catalyseurs monométalliques (traits discon-

tinus).
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FIGURE 3.7 — Conversion de CO, et sélectivité en méthanol des catalyseurs mono et
bimétalliques, 400 mg de catalyseur, d,, < 90 pm, N,/H,/CO, = 4/27/9, P = 36 bar,
WHSV = 15 L/g,,,/h

Apres I'ajout du ZnO la conversion du CO, n’a été améliorée que pour les catalyseurs
supportés sur les zéolithes, puisque des conversions similaires du CO, ont été observées
entre le Cu/A et le CuZn/A. Les sélectivités en méthanol ont cependant augmenté pour les
trois catalyseurs étudiés. Les surfaces spécifiques des catalyseurs ont légerement diminué
apres I'ajout de ZnO (de 13 % pour le CuZn/A, de 4 % pour le CuZn/Z23 et de 19 % pour
le CuZn/Z46), a cause d’un blocage partiel des pores par les particules de ZnO. La littéra-
ture (cf. section 1.3.1) reporte que le ZnO est capable d’améliorer le rendement (produit
entre la conversion et la sélectivité) en méthanol grace a une meilleure dispersion et réduc-
tibilité des especes de cuivre. Nous commencerons donc la discussion autour de I'influence
du ZnO a partir des résultats de caractérisation concernant la réductibilité des espéces de
cuivre (Tableau 3.2).

En effet, ces résultats montrent que I'ajout de ZnO a augmenté la réductibilité des ca-
talyseurs supportés sur 'alumine et la Z46, tandis que celle du catalyseur supporté sur la
723 a diminué. Cela n’est pas en cohérence avec 'augmentation des conversions du CO,
constatées. Cependant, le comportement particulier du CuZn/Z23 pourrait étre lié a la te-
neur métallique plus élevée de ce catalyseur (20,0 % en poids) en comparaison au CuZn/A
(14,9 % en poids) et CuZn/Z46 (15,5 % en poids), tel que discuté dans la section 3.1.3. Les
résultats du Tableau 3.2 montrent aussi une forte variation dans le type d’espéces de cuivre
réduites, puisque les rapports Cu®>*/Cu* des catalyseurs bimétalliques sont trés supérieurs
a ceux des catalyseurs monométalliques. Cela suggere une formation de plus d’espéces de
Cu?* en présence de ZnO, des espéces qui sont réductibles & une température plus basse
que les espéces Cu*. Cette modification dans le nombre et type d’espéces de cuivre pré-
sentes sur la surface catalytique apres I'ajout du ZnO peut étre un indicateur qu'un autre
rapport, celui des espéces Cu®/Cu*, a aussi été modifié. Il a été montré dans la section 1.3.1

qu'un groupe important d’auteurs estiment que le rapport Cu®/Cu* a une forte incidence
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sur le rendement en méthanol. Pour les catalyseurs monométalliques, ces especes ont été
constatées a partir des analyses d’adsorption de CO présentés dans la section précédente
(section 3.2.1). Cependant, ces analyses n’ont pas pu étre réalisées pour les catalyseurs bi-
métalliques a cause d’'une faible absorbance de la lumiere IR provoquée par la relativement
forte charge métallique de ces catalyseurs (en comparaison avec les monométalliques). La
modification du rapport Cu’/Cu* n’a pas donc pu étre vérifiée expérimentalement et ne
reste qu’en tant qu’hypothese pour expliquer les tendances d’amélioration de la sélectivité
en méthanol observées en présence du ZnO. En supposant que cette hypothese est vraie,
nous pouvions conclure préalablement que le rapport Cu®/Cu* est devenu plus favorable
apres I'ajout du ZnO, améliorant ainsi autant la conversion de CO, que la sélectivité en mé-
thanol.

Un autre groupe d’auteurs a reporté que le role du ZnO peut étre aussi de transférer
des atomes d’hydrogene a la surface de cuivre par débordement/renversement, améliorant
I'activité catalytique de ce dernier (TANG et al., 2015). Les atomes d’hydrogéne ne sont pas
directement adsorbés sur la surface de ZnO, mais a I'interface Cu-ZnO. Le dopage avec le
ZnO servirait donc a fournir cet exces d’hydrogene favorisant ainsi I’hydrogénation du CO,

en méthanol. Leffet de I'ajout du ZnO sur le rendement en méthanol est illustré par la

Figure 3.8.
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FIGURE 3.8 — Rendement en méthanol des catalyseurs mono et bimétalliques, 400 mg
de catalyseur, d, < 90 pm, N,/H,/CO, = 4/27/9, P = 36 bar, WHSV = 15 L/g.,/h

Le rendement en méthanol s’est amélioré de facon considérable apres I'ajout du ZnO.
L’augmentation la plus prononcée est celle des catalyseurs supportés sur les zéolithes, dont
le rendement maximal en méthanol a été triplé (pour le CuZn/Z46) et multiplié par quatre

(pour le CuZn/Z23) par rapport a leurs homologues monométalliques. Parmi les six ca-
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talyseurs testés, le CuZn/A reste le plus performant a toutes les températures étudiées. Il
sera donc celui utilisé dans les prochaines sections afin de développer le modeéle cinétique.
Cependant, il est quand méme nécessaire de remarquer les performances tres proches des
CuZn/A et CuZn/Z23. Cela met en évidence le potentiel que montrent les zéolithes de,
avec plus d’études, pouvoir dépasser les rendements en méthanol obtenus par le catalyseur
commercial CuZn/A.
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3.3 Modélisation cinétique

3.3.1 Etude préliminaire
3.3.1.1 Influence de la vitesse spatiale

La vitesse spatiale (équations 2.3.4 et 2.3.5) est un parametre tres important en génie
de procédés, car elle contréle le temps de séjour des especes chimiques dans le réacteur
et donc leurs temps de contact avec le catalyseur. Plus la vitesse spatiale est importante,
moins les temps de séjour et de contact le sont. La modification du temps de séjour au
sein d’'un systéme a réactions multiples peut modifier la sélectivité envers les produits, car
les réactions ayant de nombreux intermédiaires nécessitent plus d’étapes (et normalement
plus de temps) pour avoir lieu. Afin de choisir la vitesse spatiale qui sera utilisée lors de
nos expériences cinétiques, nous allons analyser I'influence de la vitesse spatiale sur notre
systeme réactif a différentes températures, illustrée par la Figure 3.9. Les seuls produits a
base de carbone observés ont été CH;OH et CO. C’est pour cela que seulement la sélectivité
en CH;OH sera montrée, puisque celle du CO peut étre déduite par le complément a 100 %
de cette premiére. Comme référence, les valeurs de la conversion du CO, et de la sélectivité
en méthanol a I'équilibre a chaque température respective sont représentées par les traits
discontinus de la méme couleur. Ces valeurs ont été obtenues en utilisant un réacteur a
I’équilibre et le modele thermodynamique de Peng Robinson sous ASPEN Plus a 26 bar et

avec un rapport molaire H,/CO, = 3/1. Les barres d’erreur, estimées a 3,5%, sont affichées.
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FIGURE 3.9 — Conversion de CO, et sélectivité en CH;OH en fonction de la vitesse
spatiale, catalyseur CuZn/A, 1 g de catalyseur, d, < 90 ym, P = 26 bar,
Ny/H,/CO, = 4/3/1

La conversion de CO, diminue avec 'augmentation de la vitesse spatiale a toutes les
températures étudiées. Cela est cohérent avec l'idée qu'un temps de séjour plus court dans
le réacteur entraine forcément une diminution du nombre de molécules de CO, pouvant

réagir. Cependant, I'effet contraire est observé pour la sélectivité en méthanol, qui atteint
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3.3. MODELISATION CINETIQUE

presque sa valeur a ’équilibre aux vitesses spatiales les plus importantes. Les équations qui
représentent les réactions chimiques qui composent notre systéme servent a expliquer le

comportement observé :

CO, + 3H, «— CH,OH + H,0 (1)
CO, + H, «— CO + H,0 (2)
CO + 2H, «— CH;O0H (3)

Le méthanol peut étre produit soit par hydrogénation directe du CO, (1) soit par hydro-
génation du CO (3). Le CO ne fait pas partie des gaz présents dans l'alimentation, voulant
dire que pour que I'hydrogénation du CO en méthanol ait lieu il faut d’abord que ce CO
soit produit par (2). Sous I'’hypothese que suffisamment d’énergie soit disponible dans le
systeme pour que les barrieres énergétiques correspondantes a toutes les réactions soient
dépassées, la réaction (2) nécessite de 'interaction d’un nombre de molécules inférieur aux
deux autres, suggérant qu’elle serait donc la plus rapide. Une diminution de la conversion
de CO, par la réduction de son temps de séjour devrait donc d’abord affecter la réaction
la plus lente de celles qui impliquent le CO,, la (1). Le fait que la sélectivité en méthanol
augmente avec la réduction du temps de séjour des molécules de CO, suggere que cet "ex-
ces" de méthanol est produit par une autre réaction que la (1), 'hydrogénation du CO (3)
provenant de (2). Il apparait que la combinaison de la réaction (2) suivie de (3) est plus
rapide que (1) pour produire du méthanol, et qu’elle est favorisée par une augmentation
de la vitesse spatiale. Une tendance tres similaire a été reportée par ARAKAWA et al. (1992).
Ils ont trouvé que pour des vitesses spatiales supérieures a 3,4 L/g.,,/h la sélectivité en mé-
thanol augmente alors que la conversion de CO, diminue. Nous avons travaillé entre 5 et
25 L/g.../h, ce qui est en accord avec leurs résultats et justifie les comportements observés.
Au final, I'effet de la vitesse spatiale sur le rendement en méthanol est montré sur la Figure
3.10.
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FIGURE 3.10 — Rendement en CH3;OH en fonction de la vitesse spatiale, catalyseur
CuZn/A, 1 g de catalyseur, d,, < 90 pm, P = 26 bar, N,/H,/CO, = 4/3/1

Le rendement en méthanol diminue clairement avec 'augmentation de la vitesse spa-
tiale. Etant donné que le rendement est le produit entre la conversion et la sélectivité, 'effet
de la vitesse spatiale sur la conversion de CO, est plus marqué que celui sur la sélectivité
en méthanol, provoquant une diminution du rendement de facon progressive a toutes les
températures étudiées. Cependant, il a été observé qu’il est possible d’atteindre la valeur de
la sélectivité en CH;OH a I'équilibre dans ces conditions (cf. Figure 3.9 a fort WHSV).

Afin de mener une étude cinétique a partir des conversions et sélectivités expérimentales
en sortie de réacteur, il faut s’éloigner de équilibre thermodynamique. A partir des résultats
obtenus, deux actions visant a s’éloigner de 1’équilibre thermodynamique ont été faites.
La premiere est une diminution de la masse de catalyseur de 1 g a 0,4 g. La deuxiéme
est le choix d’'une vitesse spatiale de 15 L/g.,./h. Elles nous permettent d’assurer que la
réaction n’atteint pas I'équilibre en sortie du réacteur, et que les expériences destinées a

une modélisation cinétique peuvent étre menées.

3.3.1.2 Limitations aux transferts de matiére et chaleur

Lorsqu'une réaction hétérogene se déroule, des phénomenes de transfert de matiere
et de chaleur entre les phases correspondantes ont lieu. Les flux transférés dépendent des
propriétés physiques respectives, et des résistances aux transferts peuvent se présenter sous
certaines conditions. Pour qu'un modele cinétique puisse représenter intrinsequement un
systéme réactionnel, ’hypothése qu’aucune limitation/résistance au transfert n’est présente
doit étre satisfaite. Pour ce faire, il existe quatre criteres qui évaluent les flux de transfert

de matiere et de chaleur entre les frontieres de phases (fluide-solide), et intra-particulaires
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(surface-centre d’un grain de catalyseur). Ils sont présentés ci-dessous :

* Critere de Mears (MEARS, 1971), pour I’évaluation des limitations aux transferts de

chaleur entre les deux phases :

r“’}iA—TleL <0,15 ? (3.3.1)
Flf rx

Ou L représente la longueur caractéristique, définie comme le rapport entre le vo-
lume du catalyseur et la surface accessible. Dans le cas d’une sphere par exemple,
V/A=d,/6. Pour les extrudés (des cylindres dontd, = 2 mm et h =5 mm), V/A=
d,h/(2d, + 4h) = 5d,/24. Les corrélations pour le calcul de h; sont disponibles dans
IAnnexe B2. A titre d’exemple, a 598 K et 36 bar, h; a été estimé a 180 W/m?/K
lorsque d, = 200 ym. Si I'inégalité de 'équation 3.3.1 est vérifiée, aucune résistance

au transfert de chaleur entre les phases n’est a considérer.

* Pour I'évaluation des limitations aux transferts de matiére entre les deux phases (VILLERMAUX,
1993) :

L Tapp,i

= (3.3.2)
kmatiere,ici,f Ci,f

Le calcul du coefficient de transfert de matiere K, ,ere €St fait a partir de corrélations
détaillées dans I'annexe B. Pour le CO, par exemple, a 598 K et 36 bar, k... 2 été
estimé a 0,004 m/s lorsque d, = 200 pm. Lorsque la valeur du critére s’approche
de l'unité, il existe des limitations au transfert de matiére entre les deux phases. Des
valeurs tres inférieures a 'unité (souvent < 0,05) sont préférées.

* Nombre de Prater (TRAMBOUZE et al., 2004 ; WEISZ et al., 1954), pour I'évaluation
des limitations aux transferts d’énergie entre la surface et le centre d’'un grain de
catalyseur :

_ Ci@eff,iArxH _

py= L o,

ic T;
Kieff

i,s

(3.3.3)

Si I’écart entre les températures est inférieur a 5 K, la température dans le grain est
considérée comme étant uniforme et aucune résistance a la diffusion de la chaleur au
sein du grain n’est a considérer. Les coefficients effectifs (de diffusion moléculaire et
de conductivité thermique) sont calculés a partir des coefficients standards en suppo-
sant une porosité (¢) égale a 0,51 et une tortuosité (TS) égale a 3. Par exemple, le
coefficient de diffusion effectif est obtenu selon : Z,; fp = %%,f- A titre d’exemple,
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sa valeur pour le CO, a été estimée a 4 - 10° m?/s & 598 K et 36 bar. Pour Kco,eff €L
dans les mémes conditions, sa valeur a été de 0,24 W/m/K. Le calcul des coefficients

est disponible dans I'annexe A.

* Critere de Weisz-Prater (WEISZ et al., 1954), pour I'évaluation des limitations aux
transferts de matiére entre la surface et le centre d’'un grain de catalyseur :

2
raPP,idp

=— 3.34
4Ci,s@eff,i ( )

Le critere de Weisz-Prater est le rapport entre la vitesse de consommation par une
réaction chimique et la vitesse de diffusion d'une espéce au sein d’un grain de cata-
lyseur. Pour des valeurs de & > 1, la vitesse de diffusion limite la consommation du
réactif au sein du grain : le systéme présente donc des limitations diffusionnelles au
transfert de matiére. Pour des valeurs de ® < 1 (normalement < 0,1), la vitesse de
transfert du réactif est beaucoup plus importante que celle de consommation : aucune

limitation pour le déroulement de la réaction n’est présente.

Le respect de ces criteres permet d’assurer que les réactions ont lieu en régime chimique
et qu'une modélisation cinétique intrinseque peut étre réalisée. Une étude expérimentale
pour I’évaluation des éventuelles limitations aux transferts a été réalisée avec 5 diameétres
de particules différents et une masse de 400 mg de catalyseur. Elle est illustrée par la Figure
3.11.
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FIGURE 3.11 — Conversion de CO, en fonction du diameétre des particules, catalyseur
CuZn/A, 400 mg de catalyseur, P = 36 bar, N,/H,/CO, = 4/27/9,
WHSV = 15 L/g.s./h
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Afin de maintenir une méme vitesse spatiale massique, la masse de catalyseur ainsi que
le débit volumique de gaz ont été identiques pour tous les essais. La conséquence est que
la hauteur du lit a augmenté avec le diametre des particules du catalyseur. Méme si le ther-
mocouple a été placé au milieu du lit pour chaque expérience, la distance absolue entre la
position du thermocouple et I'entrée du lit (ou la réaction démarre) a été de plus en plus
importante a taille de particules croissantes. De plus, les porosités des lits ont été aussi dif-
férentes, avec des particules de moins en moins sphériques en fonction de leurs diametres
incrémentés. C’est pourquoi la conversion de CO, est représentée en fonction de la tem-
pérature du four et non pas celle au centre du lit afin de simplifier I'affichage et pouvoir
comparer les performances des différents diamétres de particules. A titre informative, des
écarts d’entre 3-7 K ont été constatés entre les températures au centre du lit et celles du

four pour les différents diameétres de particule étudiés lors des expériences.

Dans la limite de 'erreur expérimentale, aucune différence entre les conversions de CO,
obtenues a différentes températures n’est observée pour les particules dont les diameétres ont
été inférieurs a 900 pm. Les extrudés cependant montrent une diminution de la conversion
du CO, a partir de 573 K, mettant en évidence la présence de limitations a la diffusion
de matiere et/ou de chaleur. Les sélectivités des produits (non affichées) n’ont pas montré
de variations significatives. Utilisant ces résultats expérimentaux, les criteres mentionnés
précédemment ont été calculés pour notre réactif limitant, le CO,, a la température la plus
élevée (598 K) et pour les différents diametres de particule étudiés. La concentration de
CO, est obtenue selon la relation C¢o, = Feo,/ Vwml’gaz calculée en sortie du réacteur. Les
équations pour les critéres ont besoin du terme de la vitesse de réaction apparente du CO,
qui, dans notre systeme, représente la somme de deux réactions avec leurs enthalpies et
énergies d’activation respectives. De facon générale, cette vitesse de réaction apparente a
été calculée en sortie de réacteur en divisant le débit molaire du CO, a cet endroit sur la
masse de catalyseur utilisée. Pour le calcul du critére de Mears nous avons pris le cas le
plus défavorable, c’est-a-dire celui ot 'enthalpie de réaction et 'énergie d’activation ont les
valeurs les plus élevées possibles. D’entre les deux réactions considérées, PETER et al. (2012)
ont reporté les valeurs de 72 et 168 kJ/mol pour les énergies d’activation de 'hydrogénation
de CO, en méthanol et la RWGS respectivement. Pour I'enthalpie, elles sont de -49,51 et
41,17 kJ/mol, respectivement. Le cas utilisé pour le calcul du critere de Mears est donc
celui ot |AH| = 49,51 kJ/mol et 'énergie d’activation est égale a 168 kJ/mol.
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Tableau 3.5 — Evaluation des critéres sur les limitations diffusionnelles

Mears Lty co
d, [um]  Tappcop[ALHIL — _— 0,15RTy @ — & B4
hf Tf —Erx matiere,COy ~CO9,f
<90 3,7-10° 1,2 -107? 7,9-10*
90 - 200 4,7-10° 4,0 - 102 9,0-10*
500 — 700 1,3-10* 1,0-102% 3,2-10! 2,3-10° 2,5
700 — 900 1,4 - 10 4,8 -10" 2,710
Extrudé 5,5-10% 2,3 1,0 - 1072

Le Tableau 3.5 montre le résultat de I’évaluation des critéres mentionnés précédemment.
La moyenne de la concentration de CO, en sortie du réacteur a été estimée a 9 mol/m?>.
Les criteres de Mears et Prater sont satisfaits pour tous les diameétres de particules, mettant
en évidence 'absence des limitations au transfert de chaleur pour tous les cas analysés. Au-
cune limitation au transfert de matiere entre les phases n’est présente pour les diametres de
particules étudiés. Les particules dont le diametre est inférieur a 200 pm ne présentent au-
cune limitation au transfert de matiére dans le grain, satisfaisant le critere de Weisz-Prater.
A partir de 500 pm, des limitations aux transferts de matiére dans le grain commencent
a apparaitre plus clairement. Elles restent toutefois petites, au point qu’elles ne sont pas
visibles expérimentalement. Avec les extrudés, les limitations calculées sont presque 240
fois plus importantes que pour les particules les plus petites étudiées, d’ou le fait qu’elles
ont été détectées expérimentalement. Ces résultats montrent que seules les particules dont
le diametre est inférieur a 200 pm peuvent donc servir a ’étude cinétique. Nous avons éga-
lement constaté des pertes de charge importantes (AP = 4 bar entre I'entrée et la sortie
du réacteur) avec les particules dont le d, < 90 pm. Afin d’éviter cela et d’avoir une pres-
sion plus homogéne dans le réacteur, nous avons choisi de travailler avec un diametre de

particule entre 90 et 200 pm.

3.3.2 Etude des parametres opératoires

Afin d’identifier les tendances qui nous permettront d’écrire les équations du modéle
cinétique, un plan d’expérience du type factoriel a deux niveaux (a 26 et a 36 bar), trois
parametres (les fractions molaires des especes) et trois points au centre (a 31 bar), a été

congu. Il est présenté dans le Tableau 3.6.
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Tableau 3.6 — Plan d’expériences

| N°série P[bar] %y, %o, %y, H,/CO, ||
36 67,5 7,5 25
36 18,5 6,5 75
36 675 225 10
36 20 20 60
31 67,5 22,5 10
31 37,5 12,5 50
31 18,5 6,5 75
2% 675 75 25
26 185 65 75
26 67,5 225 10
26 20 20 60

— W WO WWWwEFk WWw\o

P E0VONOUhWNR

Un total de six températures différentes par série ont été évaluées : 473, 498, 523, 548,
573 et 598 K. Quelques expériences ont été réalisées a 623 K pour confirmer certaines ten-
dances observées. La masse de catalyseur utilisé a été de 400 mg et la hauteur du lit de
2,8 cm. La désactivation du catalyseur a été mesurée en répétant la 3éme série de mani-
pulations a la fin de toutes les séries. La section suivante traite 'influence des parameétres
opératoires sur nos réactions afin d’identifier les tendances qui nous permettront d’écrire

les équations du modele cinétique.

3.3.2.1 Effet de la température

La Figure 3.12 montre I'évolution de la conversion de CO, et de la sélectivité envers
les produits formés en fonction de la température. Les courbes démarrent a 473 K, car en
dessous de cette valeur aucune conversion de CO, ou H, n’a été observée. Les légendes
"Eq." correspondent a 'équilibre thermodynamique, tandis que les "Exp." aux valeurs ex-
périmentales. La valeur de sélectivité a I'équilibre pour le CO n’est pas affichée, car le fait
qu’il soit le seul autre produit a base de carbone a part le CH;OH signifie que la somme de
leurs sélectivités est égale a 100 %. Automatiquement, si le CH;OH a une sélectivité expé-
rimentale en dessous de sa valeur a ’équilibre, la valeur de la sélectivité expérimentale en
CO semblera supérieure a sa valeur a I’équilibre. Pour éviter toute confusion, nous avons

choisi tout simplement de ne pas la montrer.
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FIGURE 3.12 — Conversion de CO, et sélectivité des produits en fonction de la
température, catalyseur CuZn/A, 400 mg de catalyseur, d, = 90 — 200 pm, P = 36 bar,
N,/H,/CO, = 4/27/9, WHSV = 15 L./g.../h

La conversion de CO, est influencée positivement par 'augmentation de la température
et une méme tendance est constatée pour la sélectivité en CO. Un grand écart est observé
entre la conversion expérimentale de CO, a 488 K et I’équilibre thermodynamique. Lorsque
la température augmente, cet écart devient de plus en plus petit. Cela montre en évidence
un des grands défis de la catalyse conventionnelle pour I'activation de la molécule de CO,.
Méme avec un catalyseur, '’énergie nécessaire pour rendre la plupart des molécules de CO,
réactives n’est atteinte qu’a des températures assez élevées. Cela affecte négativement la
sélectivité du produit désiré, le CH;OH, qui diminue de maniére progressive avec la tem-
pérature. Ces tendances sont cohérentes avec les données thermodynamiques des réactions
(cf. section 1.1).

Le fait que la conversion de CO, et la sélectivité en CH;OH aient des comportements

opposés par rapport a 'augmentation de la température indique qu’il existe une valeur

optimale de rendement. Cela est illustré par la Figure 3.13.
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FIGURE 3.13 — Rendement des produits en fonction de la température, catalyseur
CuZn/A, 400 mg de catalyseur, d, = 90 — 200 pm, P = 36 bar, N,/H,/CO, = 4/27/9,
WHSV = 15L/g.,./h

La valeur maximale du rendement en méthanol est atteinte a 568 K dans le cas étu-
dié. 1l faut rappeler toutefois que ces valeurs de rendement sont aussi faibles a cause de
notre choix de nous éloigner de I'équilibre pour développer ce modele cinétique. Ces ré-
sultats justifient aussi pourquoi nous ne nous sommes pas intéressés a travailler avec des
températures au-dela de celles utilisées : méme si la conversion du CO, augmente avec la
température comme montrée par la Figure 3.12, a partir d’'un certain seuil le rendement en-
vers le produit d’intérét décroit considérablement. L'optimisation du rendement en CH;OH
produit aussi des quantités importantes de CO, dont le rendement est six fois plus important
que celui du CH;0H a 568 K.Toutefois, cela ne représente pas un probléeme pour deux rai-
sons. La premiere, il est parfaitement possible de I'utiliser pour produire du méthanol dans
un autre réacteur. Les procédés industriels conventionnels (AIR LIQUIDE, 2017 ; OTT et al.,
2000; SHELDON, 2017) produisent du méthanol a partir de gaz de synthese. La deuxiéme
est qu'’il est aussi possible de recycler ce CO en l'introduisant a nouveau dans le réacteur, et
d’augmenter ainsi la production de méthanol (AN et al., 2009). Cette deuxiéme possibilité
sera explorée lors de la simulation d’'un procédé de synthese du méthanol sous ASPEN Plus
(Chapitre 4).

3.3.2.2 Effet de la pression totale

L'influence de la pression totale sur la conversion de CO, et la sélectivité en CH;OH est
illustrée par la Figure 3.14.
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FIGURE 3.14 — Conversion de CO, et sélectivité en CH;0H en fonction de la pression
totale du systeme, catalyseur CuZn/A, 400 mg de catalyseur, d, = 90 — 200 ym,
N,/H,/CO, = 4/27/9, WHSV = 15 L/g.,./h

L'élévation de la pression provoque une légere augmentation de la conversion de CO,
et de la sélectivité en CH;OH, ce qui est en accord avec les équations mises en jeu et le
principe de Le Chatelier. Conséquemment la réaction 2, ayant le méme nombre de moles
du coté des réactifs que du coté des produits, ne devrait pas étre affectée par I’élévation
de la pression. Cette hypothese peut étre vérifiée en regardant l'influence de la variation
de la pression totale du systeme sur les rendements (Figure 3.15). Il est clair que I'effet de
la pression totale du systéme sur les deux rendements est assez différent. Pour le cas du
méthanol, son rendement a été amélioré de 58 % a 568 K (passant de 1,2 a 1,9 %), alors
que 'amélioration du rendement en CO a la méme température n’était que de 11 %. Il est
donc évident qu'une élévation de la pression du systeme permet d’améliorer le rendement
en méthanol.
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FIGURE 3.15 — Rendement des produits en fonction de la pression totale du systeme,

catalyseur CuZn/A, 400 mg de catalyseur, d, = 90 — 200 pm, N, /H,/CO, = 4/27/9,
WHSV = 15 L/g.,./h

3.3.2.3 Influence de la pression partielle des réactifs

Pour évaluer l'effet de la pression partielle des réactifs a une pression totale donnée,
nous avons fixé le rapport H,/CO, a 3/1. Pour un des cas, la fraction molaire de H, dans le
courant était égale a 0,675 et celle de CO, a 0,225, et donc la fraction molaire d’azote était
égale a 0,10. Pour I'autre, la fraction molaire de H, était égale a 0,185, celle de CO, a 0,065
et celle d’azote a 0,75. Ces essais ont chacun été menés a deux pressions totales différentes,
26 et 36 bar. La Figure 3.16 illustre l'effet de cette variation de la pression partielle des
réactifs sur la conversion de CO, et la sélectivité en CH;OH.

100



CHAPITRE 3. TESTS CATALYTIQUES EN PROCEDE CONVENTIONNEL ET
MODELISATION CINETIQUE

35 +
30 -
—25 -
§"20 -- Eq. 36 bar
o“‘ i Eq. 26 bar
) 15 A --Exp. 36 bar, ym» = 0,75
~ 10 - Exp. 26 bar, yn = 0,75
-o-Exp. 36 bar, yy, =0,10
5 - -e-Exp. 26 bar, vy, = 0,10
0 r .
450 500 550 600
Température au centre du lit [K]
100 -
S 3
E 80 7 S
% 60 - -~ Eq. 36 bar
> -- Eq. 26 bar
:-g 40 - --Exp. 36 bar, ¥ = 0,10
._E --Exp. 26 bar, yx»=0,10
§ 20 - -+Exp. 36 bar, yy, =0,75
% Exp. 26 bar, vy, =0,75
0 .

450 500 550 600
Température au centre du lit [K]

FIGURE 3.16 — Conversion de CO, et sélectivité en CH;0H en fonction de la pression
partielle des réactifs, catalyseur CuZn/A, 400 mg de catalyseur, d, = 90 - 200 pm,
H,/CO, = 3/1, WHSV = 15 L/g.,./h

Nous pouvons constater que la conversion de CO, augmente avec la diminution de la
pression partielle des réactifs et que cette tendance est la méme pour les deux pressions
étudiées. Cependant, le contraire est observé pour la sélectivité en méthanol, qui augmente
avec la pression partielle des réactifs. Cela suggere que cette augmentation de la conversion
de CO, concerne principalement de sa conversion en CO. Ces résultats semblent indiquer
que les réactions présentes dans le systéme (montrées ci-dessous) sont favorisées a basses

pressions partielles des réactifs.

CO, + 3H, «— CH,O0H + H,0 (1)
CO, + H, «—> CO + H,0 (2)
CO + 2H, «— CH,OH (3)

Dans un systeme hétérogene tel que le notre, les réactions ont lieu entre les molécules
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des especes chimiques adsorbées sur la surface catalytique. Le taux de couverture de cette
surface par chaque espéce est donc un parametre déterminant pour la probabilité d’occur-
rence des réactions. Nous connaissons, par imposition, les pressions partielles des réactifs
en phase gaz. Cependant, cela ne signifie pas forcément que leur distribution sur la surface
catalytique est identique a la composition de la phase gaz. Des phénomeénes d’adsorption
compétitive ont lieu a hautes pressions partielles des réactifs, modifiant ainsi le taux de cou-
verture et ont une influence importante sur le déroulement des réactions. D’apres I’équilibre
thermodynamique (ces courbes sont disponibles dans la section suivante), plus le rapport
molaire H,/CO, est important, plus les réactions d’hydrogénation (1, 2 et 3) sont favori-
sées. Par définition le contraire est aussi vrai. Si nous regardons les résultats expérimentaux
suivant cette logique, il semblerait qu’a hautes pressions partielles des réactifs le rapport
molaire H,/CO, sur la surface catalytique est plus bas qu’a basses pressions (ou il serait
plus favorable), ce qui pourrait expliquer 'augmentation de la conversion du CO,observée
dans le deuxiéme cas. Ces observations expliquent aussi la diminution de la sélectivité en
méthanol mesurée expérimentalement. Globalement, le taux de couverture est plus bas a
basses pressions partielles, ce qui affecterait directement les probabilités d’occurrence des
réactions 1 et 3, car elles nécessitent plus d’étapes d’hydrogénation que la réaction 2. Des
phénomenes d’adsorption compétitive du méme ordre ont aussi été mis en évidence par
d’autres auteurs pour des mélanges CO,/H, (KLIER et al., 1982; X. WANG et al., 2010).
Leffet de la pression partielle des réactifs sur le rendement en méthanol est illustré par la
Figure 3.17.

N
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—_
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1 4 26 bar, yN, = 0,10
#-36 bar, yN, = 0,75
05 4 26 bar, yN, = 0,75
0 . |
450 500 550 600
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FIGURE 3.17 — Rendement en CH;OH en fonction de la pression partielle des réactifs,
catalyseur CuZn/A, 400 mg de catalyseur, d, = 90 — 200 ym, H,/CO, = 3/1,
WHSV = 15 L/g_,,/h

Comme observé pour la sélectivité, le rendement en méthanol est amélioré avec la pres-
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sion partielle des réactifs, et pour les mémes raisons. Toutefois, il faut aussi noter que le
sommet du pic de rendement est atteint a deux valeurs différentes : autour de 543 K pour
les expériences avec une xy, = 0,75, et autour de 568 K pour les expériences avec yy, =
0,10. Bien que le rendement soit amélioré par I'élévation de la pression totale a yy, €gales,
le sommet du pic semble aussi affecté par la composition du mélange réactif. Malgré le fait
que les pressions partielles des réactifs soient différentes pour ces deux cas, il semblerait
que les rapports de leurs taux de couverture de la surface catalytique soient assez proches a
ces conditions (ayant leur différence en dessous de I'erreur expérimentale), au point qu'’ils
paraissent identiques. Les résultats suggerent aussi qu'un rendement plus élevé pourrait
étre obtenu a yy, = 0. Cependant, nous avons besoin d’azote dans notre mélange pour pou-
voir quantifier les autres espéces chimiques, et il nous a été donc impossible de réaliser ces
expériences. Des expériences avec un yy, < 0,10 ont été réalisées, mais la quantification de
I'azote a ces concentrations n’a pas été répétable, et aucun résultat fiable n’a pu étre extrait

de ces manipulations. De ce fait, ces expériences ne sont pas présentées.

3.3.2.4 Influence du rapport molaire H,/CO,

Pour étudier I'influence du rapport molaire H,/CO, sur la conversion de CO, et la sélec-
tivité en CH;OH, nous avons fixé la pression totale a 36 bar. Cependant, étant donné qu’il y
a de I'azote dans notre systeme, il a été impossible de faire varier le rapport molaire H,/CO,
tout en gardant la méme fraction molaire d’azote dans le mélange et la méme vitesse spa-
tiale. Néanmoins, cela n’empéche pas d’éclaircir les effets du rapport molaire H,/CO, sur
ces deux parametres. La Figure 3.18 montre I'influence du rapport molaire H,/CO, sur la

conversion de CO, et la sélectivité en CH;OH.

103



3.3. MODELISATION CINETIQUE

60 -

50 - --Eq.H,/CO, =9
40 | ——]?q.HZ/COZ=3
Q\O Eq Hz/COz =1
dw30* -&-Exp. Hy/CO, =9, yN, = 0,25
O 9 - =Exp. Ho/CO, =3, yN, = 0,10
<

Exp. Hz/COz = 1, yNz = 0,60
10 -
0 +
450
Température au centre du lit [K]

100 -
=
S, 80 - --Eq.H,/CO,=9
o Eq. H,/CO, =3
O 60 - 9 Ha/ CO
§ ——Eq. Hz/C02=l
@ 40 - #-Exp. H,/CO, =9,yN, =0,25
E Exp. H,/CO, =3,yN,=0,10
§ 20 - ~—Exp. Hz/CO, =1, yN; = 0,60
I,
W 0 1 |

450 500 550 600
Température au centre du lit [K]

FIGURE 3.18 — Conversion du CO, et sélectivité en CH;OH en fonction du rapport
molaire H,/CO,, catalyseur CuZn/A, 400 mg de catalyseur, d, = 90 — 200 pm,
P = 36 bar, WHSV = 15 L/g.,./h

Comme observé dans la Figure 3.18, la conversion du CO, et la sélectivité en CH;OH
augmentent avec le rapport molaire H,/CO,. Méme a ces fractions molaires d’azote diffé-
rentes, la pression partielle de H, augmente avec le rapport molaire : 7,2 bar a H,/CO, =
1;21,6 aH,/CO, =3 et24,3aH,/CO, =9. Cela suffit pour montrer que I'effet du rapport
molaire peut étre étudié méme a des yy, différentes. En revenant aux courbes, plus il y aura
de I'H, plus les molécules de CO, auront la probabilité de rentrer en contact avec et former
du produit. Cela veut dire aussi que la probabilité de former du CH;OH s’accroit avec le
rapport molaire, un fait qui est mis en évidence par 'augmentation de sa sélectivité. Fina-
lement, son rendement est aussi affecté de fagcon positive par 'augmentation du rapport

molaire, comme illustré par la Figure 3.19.
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FIGURE 3.19 — Rendement en CH;OH en fonction du rapport molaire H,/CO,,
catalyseur CuZn/A, 400 mg de catalyseur, dp =90 - 200 pm, P = 36 bar,
WHSV = 15 L/g.,/h

Pour conclure sur l'effet des parametres opératoires sur la conversion de CO,, la sé-
lectivité et le rendement en CH;OH, nous résumons les tendances observées expérimen-
talement. Le rendement en méthanol est favorisé par la pression totale du systeme, les
pressions partielles des réactifs et le rapport molaire H,/CO, a une température d’opéra-
tion optimale. C’est a ces tendances que I’écriture du modele cinétique devra répondre afin

de pouvoir représenter correctement notre systeme réactionnel.

3.3.3 Développement mathématique
3.3.3.1 Modele de loi de puissance

Le modele de loi de puissance qui correspond a notre systéme réactif a été écrit sous la
forme :

CO, + 3H, «— CH,OH + H,0 (1)
CO, + H, «— CO + H,0 (2)
CO + 2H, «— CH,OH (3)

—Erx,1 P P
_ el B 5 CH,0HE H,0
rco,meon = Ky €Xp~ RT PgOZPHZPgHBOHPHZO (1 - W) (3.3.5)
2 H2 eq,
Erx2 PcoP,o
Trwgs = ky €Xp ™ RT Péozpéngopgzo (1 - PCOP—HIZ<2 (3.3.6)
2 27 eq,
Erx3 « Peron
Fcomeon = ks exp™ kT PéOPHZPéLHgoH (1 - PCOTBKB, (3.3.7)
H, “eq,
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L'utilisation des pressions partielles a la place des fugacités est basée sur le facteur de
compressibilité Z et sa relation avec la fugacité f (éq. 3.3.8). Ce facteur a été calculé a partir
des équations de viriel (POLING et al., 2000), ayant des valeurs entre 0,92 et 1,01 pour
toutes les especes dans l'intervalle de conditions opératoires testées. Cela implique que le
terme exponentiel de '’équation 3.3.8 sera trés proche de I'unité et que donc la fugacité et

la pression partielle d’'une espece quelconque seront presque identiques dans ces cas.

f=P .exp( ZledP) (3.3.8)

Pour avoir une cohérence au niveau des unités les constantes d’équilibre des réactions
3.3.5, 3.3.6 et 3.3.7 sont divisées par un terme de pression de référence (P,,; = 1 bar) dont
I'exposant varie en fonction de I'équation. Cela n’est pas montré pour ne pas alourdir I'affi-
chage des équations, et s’appliquera aussi aux modeles de la section suivante. Les résultats
des expériences de la modélisation cinétique (cf. dernier paragraphe de la section 3.3.2.4)
ont montré que la conversion et donc la vitesse de réaction des réactions d’hydrogénation de
CO, diminuent avec 'augmentation des pressions partielles des réactifs. Cela indique que
les exposants de ces pressions doivent étre négatifs ou au pire inférieurs a 1 pour pouvoir

correspondre aux résultats expérimentaux. Ceci sera un premier critere a respecter.

3.3.3.2 Modele de Langmuir-Hinshelwood

Comme discuté dans la section 1.3.2.2, pour une alimentation CO,/H, deux cas sont
envisageables. Le premier est un modele & deux sites actifs : Cu® pour le CO, et ZnO pour
I'hydrogéne. Lautre possibilité est de ne considérer que le Cu® comme site actif possible et
le r6le du ZnO comme celui d’un simple promoteur. Afin d’assurer une bonne interprétation
des résultats expérimentausx, ces alternatives seront étudiées, évaluées et comparées lors de

la formulation de la loi cinétique présentée dans cette these.

Les mécanismes proposés par GRAAF et al. (1988) ont été choisis comme base pour
notre modele de Langmuir-Hinshelwood. Pour le cas ou deux types de sites actifs diffé-
rents sont pris en compte, les sites d’adsorption de I'H, sont représentés par s; et ceux du
CO, par s,. Lapproximation des états quasi stationnaires est appliquée a 'adsorption de
réactifs/désorption de produits, et seulement les étapes pouvant étre considérées comme
déterminantes sont numérotées. Pour la réaction CO, + 3H, «— CH;OH + H,0 :

H,+ 2s; «— 2H"
CO, +s, «— COy?
CO* + H «— HCO} +5, (1)
HCO} + H*' «— H,CO} +5, (2)
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H,CO} + H*' «— H3CO.? +5s; (3)
H;CO;* + H' «— H,CO* + H,0% (4)
H,CO% + H%' «— H,CO% +35; (5)
H;CO* + H%' «— CH,0H*" +35, (6)
CH;0H* «— CH;0H +s,
H,0% «— H,0 +s;

Pour la réaction CO, + H, «— CO + H,0 :

H, + 25, «— 2H"
CO, +s, < CO;?

CO* +H' «— HCO} +5, (1)
HCO* + H «— CO% + H,0™ (2)
CO%2 «— CO +s,

H,0" «— H,0 +s,

Et pour la réaction CO + 2H, «— CH;OH :

CO +s, «— CO™
H, +2s; «— 2H"

CO™ + H" «— HCO* +5; (1)
HCO*2 + H** «— H,CO*2 +5s, (2)
H,CO* + H*" «— H;CO*> +5; (3)

H;CO* + H* «— CH;0H" + 5, (4)
CH;0H®* «— CH3;0H +s,

Des expressions de vitesse peuvent étre déduites a partir des équations précédentes
en fonction d’une étape déterminante quelconque, qui sera représentée par v. Cela nous

permet d’écrire :

)1 -
k, exp = (PcozP3 PCH;;HPH”)/ )
eq,1
I'co,, MeOH = 2 (3.3.9)
(1 + / Kyo Py + KHzoPHzo) (1+ Kco,Pco, + Ken,onPen,on + KcoPeo)
Erx 2 P..P, _ 2
k,exp RT (PCO2PHZ o0 ) /Py, 2 )
Fewes = Kea2 (3.3.10)

(14 v/ KyaPys + KiyooPr20)(1 + Ko, Peo, + KenyonPer,on + KcoPeo)
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—Eryx 3

— 2 PCH3OH %)
kyexp BT — | PeoPy — /

(1+ v/ Ky2Pys + KyooPoo)(1 + Kcozpco2 + Kew,omPen,on + KeoPeo)

(3.3.11)

T'co,MeoH =

Ou les exposants v, v, et v; correspondent aux étapes cinétiquement déterminantes (a
définir) des réactions (1), (2) et (3) respectivement. D’aprées le mécanisme utilisé, la réac-
tion (1) dispose de six étapes déterminantes possibles (et donc v; est un entier a déterminer
entre 1 et 6), la (2) de deux et la (3) de quatre. Le critere pour leur choix est d’importance
vitale, car il affecte la pression partielle d'un des réactifs, ayant un impact important sur
I'expression finale de la vitesse de réaction. Les facteurs pré-exponentiels k, tel qu’ils sont
écrits incluent aussi des équilibres et des interactions de surface non détaillées pour chaque
réaction. En considérant 'autre possibilité, c’est-a-dire, ou il n’existe qu’un seul de type actif

pour I'adsorption des réactifs (s; = s,), nous obtenons :

“Erx,1 PeronP 3—-2
k, exp " RT (PCOZPI?I2 — —CH;;Hleo) / PIL(I2 2)
T'COpMeOH = = (3.3.12)
(1 + /Ky, Py, + Ky, 0Pu,0 + Kco,Pco, + Ker,onPer,on + Kcopco)
“Erx,2 P..P 2
k,exp R (pCOZPHZ COTH,0 )/ 3)
rRwGs = Kea2 > (3.3.13)
(1 + /K, Pro + K0 Pu,0 + Keo,Peo, + KenzonPenyon + Kcopco)
“Erx P 2—2
ks exp T (PcoPZ2 ;{HSZH) /Py P} )
T'co,MeoH = > (3.3.14)

(1 + /Ky, Py, + Kn,0Pr,0 + Kco,Pco, + KenyonPenson + Kcopco)

Une discrimination entre les deux modeles, si possible, sera faite au moment de compa-

rer leurs prédictions face aux résultats expérimentaux.

3.3.3.3 Modélisation du réacteur

Le réacteur utilisé pour réaliser les expériences de modélisation cinétique est de type
catalytique hétérogene ouvert a débit volumétrique variable. Son comportement peut étre
représenté par le réacteur idéal a écoulement piston, dont le caractere pseudo-homogene a
été vérifié par 'absence de limitations aux transferts externes (Tableau 3.5). Les hypotheses

associées a ce type de réacteur sont présentées ci-dessous :
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Tous les éléments du fluide ont la méme vitesse linéaire (écoulement du type piston) ;
* La dispersion axiale est négligeable;
* Les gradients radiaux sont nuls (mélange radial parfait) ;

* La masse volumique reste constante tout au long du réacteur

Selon VILLERMAUX (1993), les deux premieres hypothéses sont respectées si les équa-

tions suivantes sont vérifiées :

(3.3.15)

wal ~

=
\Y%
u1
o

d
10> —- >80 (3.3.16)
dP

D’apres la taille de particule choisie pour I'étude cinétique le rapport L,/d, = 140 et
le rapport d,/d, = 20, permettant de valider les deux premieres hypothéses. La troisi¢éme
hypothese est vérifiée si I'inégalité suivante, associée au profil adiabatique de la réaction,
est respectée (MEARS, 1971 ; SCHWEICH, 2001) :

P_P {3})<005 3.3.17
(4 e {I81}) <o, (3.3.17)

Oou:

N |ArxH|rapp,i(1 - ¢)d,ﬂ2Erx
4 TyqroiRT2

paroi

b (3.3.18)

Cette inégalité a été calculée pour le CO, en utilisant les valeurs disponibles dans la
section 3.3.1.2, avec un ; estimé a 0,235 W/m/K (corrélation disponible dans I'annexe
B.2) pour la température de paroi la plus élevée utilisée, 598 K. L'inégalité est respectée
en observant les valeurs issues du calcul : le terme a gauche est égal a 0,042, qui est infé-
rieure a 0,05. La quatriéme hypothese est basée sur les données expérimentales obtenues.
La masse volumique est affectée par les pertes de pressions, les gradients de température
dans le réacteur et la réduction du nombre total de moles de la part des réactions chimiques.
Pendant les expériences, la différence de pression constatée entre 'entrée et la sortie du ré-
acteur a toujours été inférieure a 1 bar. Par rapport a la température, un cas isotherme peut
étre justifié d’apres le respect de I’équation 3.3.17. Néanmoins, nous avons quand méme
mesuré expérimentalement I'écart entre la température a la paroi du réacteur et celle en
son centre, assumant que cette premiere est égale a celle du four. Cela a été fait pour toutes
les expériences du modéle cinétique menées avec le CuZnO/Al,O5 (cf. Tableau 3.6), et les

points obtenus sont illustrés par la Figure 3.20.
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FIGURE 3.20 — Différence de température entre la paroi du réacteur et son centre,
catalyseur CuZn/A, 400 mg de catalyseur, d, = 90 — 200 pm, P = 26 — 36 bar,
WHSV = 15 L/g.,/h

Le but de la Figure 3.20 est de montrer les écarts maximaux de températures observés
lors des expériences de 1’étude paramétrique avec le CuZn/A. C’est ainsi que les points
présentés correspondent a des conditions de pression totale, partielle et de désactivation du
catalyseur (cf. section 3.3.3.4) différentes. A 498 K par exemple, les écarts de température
ont varié entre 2 et 10 K dans I'ensemble de conditions opératoires testées (cf. section
3.3.2). Globalement, I'’écart le plus important observé a été de 13 K pour une température
au centre du lit de 613 K, soit une variation de 2,1 % par rapport a la température de
la paroi. Bien que cela puisse étre considéré comme une variation de température non
négligeable d’un point de vue cinétique, notre premiére proposition sera d’'un modele de
réacteur isotherme. Si cette considération ne se prouve pas adaptée pour notre cas, le bilan
d’énergie correspondant y sera intégré. Par rapport a la réduction du nombre de moles,
les variations de la masse volumique du mélange ont été calculées (a partir de corrélations
disponibles dans 'annexe B) pour les cas ol les conversions des réactifs ont été maximales et
ont été toujours inférieures a 2,5 %. Ces 3 raisons nous semblent suffisantes pour supposer
que, globalement, la quatrieme hypothese est respectée. Le bilan matiere sur une tranche

du lit catalytique d’un réacteur a écoulement piston (Figure 3.21) est écrit ci-dessous :
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Ly

Fp, Py, —( Fi|;'—(Fi+dFi)|Z+dz()— Fr, Pr,

v, T ] yi, T
dz

FIGURE 3.21 — Représentation schématique d’un réacteur a écoulement piston

= puriA (3.3.19)

Ou F, représente le débit molaire de l'espece i, r’; sa vitesse de réaction par unité de
masse de catalyseur et A la section droite du lit catalytique. Etant donné que la seule espéce
qui participe aux trois réactions en tant que réactif est '’hydrogeéne, nous avons réécrit les

équations réactionnelles en fonction de celui-ci :

1CO, + H, «— 3CH,0H + 1H,0 (1)
CO, + H, «— CO + H,0 (2)
1CO + H, «— 3CH;0H (3)

D’ou :

Tco, = _§r1 -, (3.3.20)
r1/42 =—r —Tr,—T (3.3.21)
1 1
réHBOH = gri + Er; (3.3.22)
r! —lr’+r’ (3.3.23)
H0 — 317" T2 "2
/ / 1 /
Teo =Ty~ Er?’ (3.3.29)
Les avancements des trois réactions quant a eux sont définis selon :
Xm Aplit /
—_—= 3.3.25
dz F " ( )
2
dXZ Aplit /
——=—r 3.3.26
dz Fp, 2 ( )
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dXS Aplit /
/s _That 3.3.27
dz F1912 3 ( )

Le bilan de matiére des especes est donné par le Tableau 3.7.

Tableau 3.7 — Bilan de matiere des espéces chimiques

| Espéce Initiale Changement Restante |
CO, Flo, Ff (—3X1—X,) Fo, + Fpy (—5X1 —X)

Hz FEIZ FEZ(—X1 _Xz _X3) ng(l _Xl _Xz_X3)
CH;OH  Fgy oy ng(gxl +3X3) Fopont F32(§X1 +1X,)
H,0 F o Ff (5X1+X5) Ff o+ Fp (GX1 +X5)

CO F, Ff, (X, —3X5) Fo +Ff) (Xy —3X5)

N, F}V’z - F}V’z
Total F? —Fp (53X +X5) F)—F) (53X, +X;)

A partir du Tableau 3.7, nous pouvons écrire que :

ch02 o (1 dx, dX, 1, ,
— Iz = FH2 (Ed—z + d—Z) :Aplit (grl + rz) (3328)
dFHz Xm dXZ dXB / / /
—_ Iz = Flgz ( iz + dz + dz ) :Aplit (rl + T‘z + r3) (33.29)
dFcp,on 1dx, 1dX 1 1
_ o __1+__3):A . (_ 1 ) 3.3.30
dz H2(3 dz 2.dz ) Pu\3h TR’ (3.3.30)
dFHzo o (1 dx, dX, 1, ,
2= (3 )= e (5rien) 333D
dF., 0 dX, 1dX; _ , 1,
dz _FH2 (E—EE) _Aplit (rZ_ErS) (3332)

L'étape finale est de développer les expressions de vitesse en écrivant les pressions par-
tielles des réactifs en fonction des conversions. Afin de limiter le nombre d’équations, la

procédure ne sera montrée que pour '’hydrogene.

_ @ _ ng(l — X, =X, —X3) _ 3’132(1 — X, =X, —X3)

p — P, —
H r FO—FY (2X, +Xs) ! 1-y9, (2%, +Xs)

Z_FT

P, (3.3.33)

La substitution des expressions telles que la (3.3.33) dans (3.3.5) et finalement dans

(3.3.25) nous permettent d’avoir un systéme de 3 équations différentielles ordinaires du
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premier ordre avec 3 variables. Vu la longueur des équations, seulement une est montrée
afin d’illustrer la démarche suivie. La premiére équation du modéle de loi de puissance est,
par exemple :

B
dX; Apy, k exp_i@c’l (3’202""3’132(%)(1 —X5) )a()’gz(l_xl —X;—X5) )
. 1 T
dz  Fy, 1—-y), (3%, +X;) 1—y9 (3%, +X;)

(ng30H+y132(%X1+X3) )Y(Y§ZO+YE2(%X1+X2) )6
1-y9 (3%, +X3) 1-y9 (3%, +X;)

(y(C)HgoH-'_yI(-)IZ (%Xl +X3) )(}’1320"‘)’22(%)(1 +Xz) ) ]
1_3’1?12(%X1+X3) 1_3’132(%X1+X3) !
y202+y22(%X1—X2) yl(-)lz(]'_Xl_XZ_XB) ’
0 (2 p 0 (2 PT Keql
1—-yp, (3%, +Xa) 1—y5 (3%, +X;)

(3.3.34)
Des expressions similaires ont été obtenues pour dj—zz et ‘Z(—f. Ces trois équations ont été
écrites pour les deux modeles sur MATLAB (MathWorks, Inc.) et résolues avec le solveur
odel5s. Les débits molaires des especes ont été obtenus a partir des conversions calculées
et les parametres cinétiques ont été trouvés par minimisation d’une fonction objectif sous

la forme :

1 2
Zobj = E Z (XCOZ,calculees _XCOZ,experimentales) (3.3.35)
Ou n représente le nombre total de points et X, la conversion de CO,, qui est le réactif
limitant. Cependant, comme le modeéle a été écrit pour calculer la conversion d’hydrogene,
celle de CO, pour chaque point est obtenue selon :

PHz/Pco2 PHZ/PCOZ

XCOZ,calculees = RT&Xl + RTSZXZ (3336)

Ou RMS représente le rapport molaire stcechiométrique H,/CO, égal a trois pour la réac-
tion 1 et a un pour la réaction 2 ; X; et X, représentent les conversions d’hydrogene estimées
par le modele pour ces deux mémes réactions. Les constantes d’équilibre des réactions ont
été calculées a partir de la relation de van’t Hoff :

Keq,298K
oo (1)

Keq,T = (3337)
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Les valeurs de K., 595 ¢ ONt €té obtenues a partir des énergies libres de Gibbs tabulées
(ALLISON, 1996) selon :

( —ArxG
Keq 208k = €XP 298R (3.3.38)

3.3.3.4 Désactivation du catalyseur

La désactivation du catalyseur a été évaluée en répétant la troisieme série d’expériences
a la fin de toutes les expériences envisagées. La Figure 3.22 compare les conversions obte-
nues pour la troisiéme série d’expériences (Init.) et les conversions obtenues dans les mémes
conditions a la fin de toutes les séries d’expériences.

100 -
= 80
g 60 - Init. CO
elnit. E 40 - +Fin CO
Fin < +Init. CH;OH
| O LN I I |'\
450 500 550 600 450 500 550 600
Température au centre du lit [K] Température au centre du lit [K]

FIGURE 3.22 — Mise en évidence de la désactivation du catalyseur par répétition
expérimentale, P = 36 bar, H,/CO, = 3/1, yy, = 0,10, WHSV = 15 L/H,/h

Il est évident qu'une diminution considérable de la conversion ainsi qu'une légére varia-
tion de la température au centre du lit ont eu lieu au cours des expériences de modélisation.
Méme si les variations de température observées sont d'un ordre de grandeur qui nous a
permis de supposer le systéme comme isotherme, les profils de température au sein d'un
lit catalytique ne sont pas plats (TRy, 2018). La réaction majoritaire est I'endothermique
RWGS, et le déplacement de son front de réaction (et du pic de température) suite a la
désactivation des particules de catalyseur situées a ’entrée du réacteur pourrait expliquer
I'augmentation de 1’écart entre la paroi et le centre du lit. Le fait que les sélectivités soient
restées inchangées suggere que la désactivation a été uniforme au sein du catalyseur, affec-
tant toutes les réactions de la méme fagcon. Nous avons choisi d’utiliser le nombre de moles
de CO, converties par expérience comme parametre pilotant la désactivation. Un total de
69 points expérimentaux a été réalisé, et le nombre de moles de CO, converties par point
expérimental est illustré par la Figure 3.23.
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2.0E-01

[ |
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1.6E-01 _—
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1.2E-01

8.0E-02

4.0E-02
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OOE+OO o | T T T T T L R E— I
40 60 80

N° de I'expérience

moles de CO, converties [mol]

@]
N
o

FIGURE 3.23 — Nombre de moles de CO, converties par expérience. Chaque point
représente le nombre total de moles de CO, converties jusqu’au point en considération

Le point expérimental 2 représente la somme du nombre de moles de CO, converties
par les expériences 1 et 2, le point 3 des expériences 1, 2 et 3, etc. Les points expérimentaux
des manipulations comparées pour mettre en évidence la désactivation correspondent aux
points 13-17 pour "Init." et 65-69 pour "Fin" (Figure 3.22). Cependant, au vu des faibles
conversions du CO, observées sur la Figure 3.22 pour les températures inférieures a 548 K,
seuls les points a 573 et 598 K ont été choisis pour I'’étude de la désactivation. Ces points
correspondent aux points 16-17 pour "Init." et 68-69 pour "Fin". A partir de cela, nous avons
tracé le nombre de moles converties par les deux expériences de désactivation en fonction
du nombre total de moles de CO, converties jusqu’a ces points (Figure 3.24a). Puisque les
températures de ces points ont été légerement différentes sur la Figure 3.22, nous avons
moyenné leurs valeurs a 568 et 588 K respectivement afin d’alléger I'affichage sur les Figures
3.24a et b. Ensuite, nous avons pris 'ordonnée a l'origine comme étant le nombre de moles
de CO, qui auraient été converties si le catalyseur était neuf (activité catalytique a 100 %).
Le rapport entre la quantité réellement produite est celle pouvant étre produite a activité a
100 % nous a permis d’obtenir les pourcentages de diminution de I'activité catalytique au

moment des expériences montrées (Figure 3.24b).
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a) 1.0E-2 - b) 100 -
= 8.0E-3 - 80 - a y =-276.16x + 100
E = '
«'w 0.0E-3 . o 60 - :
8.2 = y=-302.29x +96.138 . *
=% 4.0E-3 - 588K .z 40 - ' * 588K
> “568K & + 568K
S 2.0E-3 - 20 ~
0.0E+0 ] . 0 1 ]
0.0 0.1 0.2 0.00 0.10 0.20
N, total converties [mol] Ncq; total converties [mol]

FIGURE 3.24 — Comparaison de la diminution de I'activité catalytique a deux
températures différentes

Le pourcentage de diminution de l'activité catalytique estimé par les deux points est
assez proche pour nous permettre de prendre leur moyenne comme valeur a utiliser. L'acti-
vité catalytique a la fin des expériences a donc été estimée a 50 % de sa valeur initiale. La
moyenne des deux droites observées a été utilisée pour diminuer la longueur du réacteur

(et par conséquent celle d’intégration) lors de la résolution numérique, donnant I’équation
suivante :

Activité catalytique [%] = —289,23n,,141, co, ...\ 0. T 9852 (3.3.39)

Physiquement, cette équation implique que la partie supérieure du lit s’est désactivée
au fur et a mesure que les expériences se sont déroulées, ce qui est cohérent avec le dépla-
cement du front de réaction (et du pic de température) mentionné précédemment. Mathé-
matiquement, cela a été implémenté dans les équations du modele cinétique tel que montré
ci-dessous. A titre d’exemple, le débit de CO, a été obtenu selon :

z=L z=L
1 dx dx
F.o|l-=—F° | = =14 =2 3.3.40
C02|() H, (3 JZ:O dZ o dZ ( )

Avec :

L = L;,;,(activité catalytique) (3.3.41)

Ou L,,;, représente la longueur initiale du lit, égale a 2,8 cm et l'activité catalytique a
chaque expérience est issue de la droite obtenue expérimentalement sur la Figure 3.24. Les
profils de conversions de CO, estimées pour les deux séries d’expériences montrées sur la
Figure 3.24 ont été surveillés afin de valider le facteur de désactivation imposé lors de la
résolution numérique.
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3.3.4 Résolution numérique

Les équations ont été résolues par minimisation paramétrique de la fonction objectif
en utilisant la méthode de Lagrangian Augmentée pour algorithmes génétiques. Pour une
premiere identification paramétrique, les valeurs des énergies d’activation apparentes re-
portées par différents auteurs (Tableau 1.6) ont été utilisées. Pour le modele de Langmuir-
Hinshelwood, les constantes d’adsorption ont été initialisées avec les valeurs données par
SEIDEL et al. (2018) : Ky, = 1,35; K¢, = 0,05; Ky = 0; Ko = 0,15 et Ky o = 0,03.

Plusieurs étapes d’initialisation et d’analyse des résultats ont été menées, afin de discri-
miner les solutions mathématiques obtenues. Seulement les couples de résultats ayant des
énergies d’activation comparables avec celles de la littérature ont été gardés, et font l'objet
d’analyse dans la section suivante.Bien que I'alimentation n’ait été composée que de CO,
et H, lors des expériences cinétiques, la troisiéme réaction a été aussi considérée pour les
modélisations. La quantité de CO produite a été tres supérieure a celle de méthanol lors des
expériences et, dans ces conditions, la voie CO—CH;OH nous semble aussi probable que
CO,—CH;0H, d’ot sa prise en compte. Cependant, lors des modélisations la conversion de
la troisiéme réaction a été trouvée négligeable pour tous les points analysés, signifiant que
méme dans les conditions mentionnées précédemment la voie CO—CH;OH n’a pas eu lieu.
Cela n’exclut pas la possibilité qu’a hautes pressions partielles de CO formé, une partie de
celui-ci puisse se retransformer en CO, par WGS et finalement en méthanol, comme ont sug-
géré les travaux de KATTEL et al. (2017) (cf. section 1.3.1). Les équations cinétiques utilisées
pour les modeles proposés dans la section suivante ne sont donc que la voie CO,—CH;OH
et la RWGS. Ces modeles sont d’abord comparés et si 'un d’entre eux s’avere capable de
mieux représenter les résultats expérimentaux que 'autre, ses parametres optimisés seront

soumis a une analyse de sensibilité.

3.3.5 Analyse des résultats

3.3.5.1 Modele de loi de puissance

Le Tableau 3.8 montre les résultats de parameétres optimisés obtenus lors des simula-
tions, ainsi que la valeur finale de la fonction objectif (éq. 3.3.35). La pertinence de ces
valeurs sera évaluée aprés avoir effectué I'analyse de sensibilité paramétrique afin d’iden-
tifier leurs intervalles de confiance. L'évaluation du facteur de désactivation appliqué est

illustrée par la Figure 3.25.
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Tableau 3.8 — Valeurs des parametres optimisés pour le modele de loi de puissance

| Paramétre  Valeur Unités | [ Parameétre Valeur ||
k, 7,39 - 10° g.mol'.h! bar’? € 0,57
k, 7,09 - 10* g.mol!l.h!.barl! 4 0,53
Ex1 46,69 kJ/mol n 0
Eo 82,81 kJ/mol 0 0
a 0,65 - L 0,12
p 0,55 - K 0,21
Y 0 - A 0
o 0 - Z o 0,10
a) 30 - b)20 -
25 -
15 -
=20 ~ =
15 10 -
8 o Calc. 8 *Calc.
=10 - »Exp. ~ 5 *Exp.
5 -
O — = ""'I T T T T T T T 0 __F1;|;|||| \A| T T T T
450 500 550 600 450 500 550 600
Température au centre du lit [K] Température au centre du lit [K]

FIGURE 3.25 — Analyse de la prédiction de la perte d’activité catalytique pour le modele
de loi de puissance, Pyq, = 36 bar, H,/CO, = 3/1, yy, = 0,10. a) Départ b) Fin

Avec I'implémentation du critere de désactivation choisi, le modeéle prédit de facon sa-
tisfaisante la perte d’activité catalytique durant les expériences. La Figure a) correspond au
profil de conversion de la troisiéme série et b) a la méme série répétée a la fin. Cette étape
constitue une validation préliminaire des hypotheses faites. Par rapport aux conversions, la
Figure 3.26 montre le graphique de parité obtenu pour les conversions d’H, et CO,. L'écart
type de ces mesures a été estimé a 3,5 %, et est affiché par les droites rouges.
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20 50
=15 §4O
) <30
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m& 820
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0 0

X H,, exp [%] X CO,, exp [%]

FIGURE 3.26 — Diagramme de dispersion pour les conversions de H, et CO,, modéle de
loi de puissance

Globalement I'estimation des conversions montre que le modele représente assez correc-
tement les résultats expérimentaux. Cependant, bien que les estimations de la conversion
d’H, sont adéquates, pour le CO, elles montrent une erreur d’estimation bien supérieure a
I'erreur expérimentale pour un nombre non négligeable de points. Pour mieux illustrer ce
dernier point, la Figure 3.27 compare la prédiction de la conversion par le modele a une

haute (yy, = 0,10) et a une faible (yy, = 0,75) pression partielle des réactifs.

a) 25 - | b)25 -

+Exp.
+Calc.

450 500 550 600 450 500 550 600
Température au centre du lit [K] Température au centre du lit [K]

FIGURE 3.27 — Comparaison entre les conversions de CO, prédites (Calc.) par le
modele de loi de puissance et 'expérience (Exp.) : P, = 26 bar, H,/CO, = 3/1,
a) YNZ = 0,10, b) YNZ = 0,75

Méme si I'estimation pour la Figure a) est totalement appropriée, une sous-estimation
de la conversion est observée sur la Figure b). Cela met en évidence la source des points en
dehors des barres d’erreurs sur le diagramme de dispersion pour la conversion de CO,. Pour
toutes les conditions analysées, nous avons observé une sous-estimation importante de la
conversion avec 'augmentation de la pression partielle des réactifs. En essayant d’utiliser
des exposants négatifs pour les pressions partielles des réactifs afin de mieux représenter
les tendances expérimentales constatées, aucune convergence cohérente n’a été obtenue et
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des valeurs de Z,,; > 3,3 ont été trouves. Cela suggere que le modele de loi de puissance
n’est pas totalement capable de modéliser les résultats expérimentaux et qu’il y a peut-étre

des phénomenes importants présents qui ne sont pas pris en compte par ce modele.

3.3.5.2 Modele de Langmuir-Hinshelwood
a) Avec un seul type de site actif

Parmi les deux modeles Langmuir-Hinshelwood proposés, le premier a analyser est celui
avec un seul type de site actif pour toutes les especes. Le Tableau 3.9 montre les résultats de
parameétres optimisés obtenus lors des simulations. En fonction du choix de I’étape déter-
minante, les valeurs de la fonction objectif ont varié entre 4,19 - 102 et 2. La valeur de Z
= 3,39 - 102 a été obtenue en supposant que la premiére étape de chaque réaction comme
déterminante. En regardant le développement du mécanisme réactionnel disponible dans
la section 3.3.3.2, cela correspondrait aux étapes 1-1 (premiere étape de la CO, — CH;OH
et premiere étape de la RWGS respectivement). Les valeurs de v, et v, seraient donc 1 et 1
respectivement. Cependant, de nombreux travaux montrent que les étapes déterminantes
pour les réactions sont en fait différentes. Initialement, les travaux de GRAAF et al. (1988)
ont utilisé les étapes (3-2) sur la base de la meilleure représentation obtenue pour leurs ré-
sultats expérimentaux. Cependant, d’autres auteurs soutiennent que pour ’hydrogénation
de CO, en méthanol I'étape déterminante est I’hydrogénation de l'intermédiaire formiate
HCOO-. La nature de I'espéce formée est toutefois sujet a débat. Les travaux de S. FUJITA
et al. (1995) ont conclu que I'espéce formée est I'acide formique HCOOH. D’autre part, les
travaux plus récents de GRABOW et al. (2011) montrent que la formation de son isomere
dioxyméthylene H,CO, est énergétiquement plus favorable. Quoi qu’il en soit, cela corres-
pond a I'étape (2) et non pas a la (3) comme suggéré par GRAAF et al. Pour ce qui concerne
la RWGS, la barriere énergétique pour ’hydrogénation du CO, adsorbé, qui est ’étape (1),
a été trouvée comme plus importante que celle de 'hydrogénation du HCOO- par plusieurs
auteurs (GRABOW et al., 2011 ; LiM et al., 2009 ; PEPPLEY et al., 1999), impliquant que c’est

elle et non I'étape (2) la limitante.

Nous avons testé les deux possibilités : la combinaison d’étapes (3-2) et (2-1) comme
déterminantes. Cependant, il a été impossible d’obtenir une valeur de Z,, < 1,3 pour le
premier cas, alors qu'une Z,; = 3,61 - 102 a été trouvé pour le deuxiéme. En nous basant
sur cela, nous avons décidé de ne garder que les résultats de simulations du deuxieme
cas. Les valeurs de v, et v, ont été donc 2 et 1 respectivement. L'évaluation du critere de

désactivation appliqué est illustrée par la Figure 3.28.
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Tableau 3.9 — Valeurs des parametres optimisés pour le modéle de loi de
Langmuir-Hinshelwood a un seul type de site actif

| Paramétre  Valeur Unités | [ Parameétre  Valeur  Unités ||
k, 1,96 - 10° g.mol*.h"'.bar™ Kco, 1,83 bar™
k, 2,08 -10° g.mol*.h''.bar’? Ken,on 6,59 bar?
Er1 57,60 kJ/mol Ko 0,35 bar?
Epo 94,21 kJ/mol Ku,0 0,02 bar?
VK, 2,10 bar®® Z o 3,61 - 102 -
a) 30 1 b) 20 -

15 | =10 - I/
/ +Calc. = f +Calc.
10 | *Exp. 8 5 / +Exp.
) <

g 4 :f/i/ﬂ 0 - (77 f—//j
450 500 550 600 450 500 550 600
Température au centre du lit [K] Température au centre du lit [K]

FIGURE 3.28 — Analyse de la prédiction de la perte d’activité catalytique pour le
modele de Langmuir-Hinshelwood a un seul type de site actif P,.; = 36 bar,
H,/CO, = 3/1, yx, = 0,10. a) Départ b) Fin

Tel qu’obtenu pour le modéle de loi de puissance, le modeéle de Langmuir-Hinshelwood
avec un seul type de site actif prédit correctement la perte d’activité catalytique durant les
expériences en se basant sur le critere de désactivation choisi. Avec cette étape préliminaire
validée, la Figure 3.29 montre le diagramme de dispersion obtenu pour les conversions
d’H, et CO,. Les écarts types de ces mesures ont été de 3,5 %, et sont affichés par les

droites rouges.

20 50
;\;.15 540
) =30
510 S
X O =10

0 O ; I I I I 1
0 10 20 30 40 50
X H,, exp [%] X CO,, exp [%]

FIGURE 3.29 — Diagramme de dispersion pour les conversions de H, et CO,, modele de
Langmuir-Hinshelwood a un seul type de site actif
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Par rapport aux résultats obtenus pour le modele de puissance, I'estimation des conver-
sions d'H, du modele de Langmuir-Hinshelwood avec un seul type de site actif reste aussi
correcte qu’auparavant. La différence principale entre les deux modeles est visible sur I'es-
timation des conversions de CO,. Sur 'ensemble des résultats, plus de 90 % des points ex-
périmentaux ont été correctement prédits (a I'intérieur des barres d’erreur expérimentale),
comparé au 75 % obtenus pour le modele de loi de puissance. Afin de mieux comparer la
performance des deux modeles, la Figure 3.30 montre la prédiction de la conversion pour
les deux cas utilisés précédemment avec le modele de loi de puissance (a yy, = 0,10 et yy,
= 0,75).

a)25 . b) 30 -
20 - A 25 1
=) =
Q\“—(;l() - / +Calc. 8 | +Calc.
8 / «Exp. = 10 4 *Exp.
5 -
< o /V/T 5 -
O T |/\m|(| T T T T T T T 0 T T |.| T T T T T
450 500 550 600 450 500 550 600
Température au centre du lit [K] Température au centre du lit [K]

FIGURE 3.30 — Comparaison entre les conversions de CO, prédites (Calc.) par le
modele de Langmuir-Hinshelwood a un seul type de site actif et 'expérience (Exp.) :
Pyoa = 26 bar, Hy/CO, = 3/1, a) yy, = 0,10, b) yy, = 0,75

Dans le cas du modele de Langmuir-Hinshelwood avec un seul type de site actif, I’esti-
mation pour les deux séries de manipulations montrées est totalement adéquate. Cela met
bien en évidence que ce modele est mieux adapté pour modéliser les tendances expérimen-
tales trouvées. Etant donné qu’une des différences principales entre les deux modéles est la
présence des constantes d’adsorption, la complexité des interactions ayant lieu dans notre
systeme réactionnel est sans doute mieux représentée quand ces constantes sont prises en

compte.

b) Avec deux types de sites actifs

Finalement, les résultats obtenus pour le modele de Langmuir-Hinshelwood avec deux
types de sites actifs seront discutés. Le Tableau 3.10 montre les résultats de parameétres
optimisés obtenus lors des simulations. Comme pour le cas précédent, les étapes 2 et 1
sont considérées comme déterminantes pour '’hydrogénation de CO, et la RWGS respecti-

vement.
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Tableau 3.10 — Valeurs des parametres optimisés pour le modele de loi de
Langmuir-Hinshelwood avec deux types de sites actifs

| Paramétre  Valeur Unités | [ Parameétre  Valeur  Unités ||
k, 6,03 - 10° g.mol'.h™.bar? Ko, 0,18 bar™
k, 3,51 -107 g.mol*.h'.bar’? Ken,om 1,87 bar!
Er1 53,73 kJ/mol Ko 8,30 bar?
Epo 95,65 kJ/mol Ku,0 0,18 bar?
VK, 2,70 bar®® Zopj 8,12 - 102 -
a) 30 ~ | b) 20 -
25 -
/| _15 -
=20 - S
o B N10 a
8 15 +Calc. 8 +Calc.
»<10 - Exp. ™ 5 | Exp.
5 -
0 — ‘ P VS E—— 0 T \"-| .| T T T T T T T
450 500 550 600 450 500 550 600
Température au centre du lit [K] Température au centre du lit [K]

FIGURE 3.31 - Analyse de la prédiction de la perte d’activité catalytique pour le
modele de Langmuir-Hinshelwood avec deux types de sites actifs P,; = 36 bar,
H,/CO, = 3/1, yy, = 0,10. a) Départ b) Fin

Dans ce cas, le modele de Langmuir-Hinshelwood avec deux types de site actifs ne pré-
dit pas la perte d’activité catalytique durant les expériences de facon adéquate avec I'im-
plémentation du critere de désactivation choisi. ’allure des courbes estimées par le modele
suggere que son équation mathématique ne représente pas le systeme étudié. Des allures
similaires ont été observées pour toutes les prédictions oti, a haute température, le modele
sous-estime de facon non négligeable la conversion des réactifs. Cela le rend inadapté pour
notre modélisation et renforce la validité de I’hypothese d’'un seul type de site actif. Comme
présenté dans la section 1.3.2.2, les sites actifs les plus proposés par la littérature sont :
Cu® et/ou Cu" pour CO, et CO respectivement, et ZnO pour 'hydrogéne. Par rapport au
cuivre, aucun CO n’est présent sur 'alimentation, et donc il est possible d’assumer que le
CO, peut s’adsorber sur les deux sites de cuivre de facon indistincte, laissant les sites de
ZnO pour I'adsorption d’hydrogene. De plus, d’apres les résultats TPR le pourcentage d’es-
péces de Cu® sur ce catalyseur est de 74,7 %, ce qui pourrait aussi impliquer que le Cu°
est le site principal avec une 1égere, voire négligeable, participation des sites Cu®. Le role
du ZnO reste encore a éclaircir. Bien qu'une partie de la littérature propose le ZnO comme
site d’adsorption pour ’hydrogéne, plusieurs études montrent que I’hydrogene est parfai-
tement capable de s’adsorber autant sur le Cu® (Y.-M. LIU et al., 2017 ; RASMUSSEN et al.,
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1994) que sur le Cu™ (YU et al., 2017 ; R. ZHANG et al., 2010). Le réle du ZnO a été aussi
attribué a 'apport un "surplus" d’atomes d’hydrogene par 'effet spill-over qui améliore leur
disponibilité pour les hydrogénations ayant lieu sur le Cu (CHINCHEN et al., 1988 ; KANAI
etal., 1996; YE et al., 2014). De plus, les travaux de WILMER et al. (2003) montrent que le
ZnO par lui-méme est parfaitement capable de synthétiser le méthanol, quoi qu’en moindre

degré que le cuivre (rendement inférieur).

Face au désaccord évident entre les travaux disponibles dans la littérature, il est diffi-
cile d’établir clairement le role du ZnO sur notre catalyseur. Deux hypotheses s’adaptent le
mieux aux tendances constatées lors des modélisations. La premiere est que les sites actifs
de ZnO participent également a 'adsorption de toutes les especes, alors que la deuxieme
et que le ZnO n’est qu'un promoteur pour l'activité catalytique sur les sites de Cu. Quoi
qu’il en soit, les deux hypotheses servent a justifier la bonne représentation des résultats
expérimentaux de la part du modele a un site actif. Le modéle met aussi en évidence les phé-
nomenes d’adsorption compétitive observés dans la section 3.3.2.3. En regardant la fraction
des sites actifs occupés par les réactifs pour une alimentation dont le rapport H,/CO, = 3
a 36 bar et yy, = 0,10 le rapport des taux de couverture /Ky Py /Kco, Pco, = 0,68 alors
qu’a la méme pression total et yy, = 0,75 il est égal a 1,27. Sachant que le rapport molaire
H,/CO, alimenté en phase gaz a été le méme dans les deux cas, cette variation du taux
de couverture en fonction de la pression partielle indique que I'adsorption du CO, est plus
forte/favorisée que celle du H,, limitant de plus en plus 'adsorption de ce dernier lorsque
Pqo, augmente. Cette conclusion est en total accord avec les résultats reportés par d’autres
chercheurs (KLIER et al., 1982 ; X. WANG et al., 2010). Sur cette base, nous ne gardons donc
que le modele a un seul type de site pour I'analyse de sensibilité paramétrique.

3.3.5.3 Sensibilité paramétrique

La méthode d’analyse de sensibilité appliquée a nos parametres est celle des effets élé-
mentaires (Elementary Effect Test, EET), appelée aussi méthode de Morris (MORRIS, 1991 ;
SALTELLI et al., 2007). C’est une méthode de type OFAT (One-Factor-At-a-Time) ou chaque
parametre d’entrée est varié d'une valeur prédéfinie tandis que les autres restent fixes. L'in-
dice de sensibilité S*¥T de chaque parametre est obtenu en additionnant les différences
obtenues entre la nouvelle valeur de la fonction objectif aprés la modification d’un des
parametres d’entrée et sa valeur de départ (sans aucune modification des parametres d’en-

SEET sera grand plus la variation de ce

trée). Alors, pour un parametre quelconque plus
parameétre aura un impact sur la fonction objectif et donc le parametre est jugé comme
étant "tres influent". Pour ce faire une matrice d’'ordre M x n est créée, ou M représente le
nombre de parameétres en considération (M = 9 pour notre cas) et n leur nombre de com-

binaisons a évaluer dans un espace de variation a préciser. Pour un parametre d’entrée Xx,
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une fonction objectif y(x) et une perturbation d’une grandeur A le SEET est calculé selon :

j j j j j j j J j
V(X e, X, X A X)) — Y (X, e X, X5 e, X))

i—1>7i
J
Al

EET = (3.3.42)

n
SEET =" 1 |EET!| (3.3.43)
=

Un point dans 'espace de variation des parametres d’entrée est choisi au hasard et A{
est calculé comme la différence entre ce point de base et le point en cours d’évaluation
(i-éme point). Cette technique est appelée conception radiale (radial-based design) et a été
suggérée par CAMPOLONGO et al. (2011) afin de rendre le plan des calculs plus efficace.
Pour la génération de la matrice M x n la stratégie d’échantillonnage par hypercube latin
a été employée afin d’obtenir une distribution appropriée des points dans I'espace de va-
riation prédéfini. Cette stratégie crée un espace ou les points générés a chaque évaluation
ne partagent pas de coordonnées avec les points précédemment générés, permettant ainsi
une meilleure identification des effets des parametres. L'outil SAFE (Sensitivity Analysis For
Everyone) développé par PIANOSI et al. (2015) a été utilisé pour calculer les indices de sen-
sibilité avec un n = 1 000 et pour une variation de £ 5 % des parametres d’entrée. Pour
ces évaluations et afin de mieux mettre en évidence l'effet des parametres sur la fonction

objectif cette derniere a été normalisée et récrite sous la forme :

2
7 1 (XCOZ,calcules _Xcoz,exprime"mles) (3.3.44)

obj —
n XCOz,calcules

Les résultats sont illustrés par la Figure 3.32.

50 . r . r 1 , r |
- || Parametre SEET H
a0l K 112+£104% || |
k, 2,81 + 8,4%
E, 14,97 + 9,3%
. 30T E, 44,75 + 8,0% ||
o Koo, 452+ 89%
Dol JRe  392£84% |
= Ki,o 0,02 + 0,9%
Koo 0,05 + 0,9%
10r Kyseon 0,08 +1,6% || |
0 —_— ‘ | | | ‘
kl k2 El EZ KHZ KCOZ KHZO KCO KMEOH

FIGURE 3.32 - Indices de sensibilité des parameétres estimés par le modeéle cinétique

125



3.3. MODELISATION CINETIQUE

La hauteur des barres affichées représente les intervalles de confiance a 95 % de chaque
parameétre estimés par amorcage (bootstrap) avec 2 000 réplications. Le trait noir au centre
de chaque barre représente la valeur moyenne de 'amorcage pour chaque parameétre. Sur la
Figure 3.32, E, présente la valeur d’indice de sensibilité la plus élevée parmi toutes signifiant
que, dans 'ensemble des parameétres analysés, il est le parametre dont la variation influe le
plus sur la valeur finale de la fonction objectif. Conséquemment, Ky o représente donc le
parametre dont la variation est la moins influente sur la valeur finale de la fonction objectif.
Pour un parametre quelconque, un intervalle de confiance relatif grand est un indicateur
d’un SPET moins précisément estimé en comparaison avec un autre parameétre quelconque
dont ledit intervalle est plus petit (E; et E,, par exemple). En revenant a la Figure 3.32,
les influences des parametres vont dans l'ordre décroissant suivant : E, > E; > Ky, > Kqo,
> ky > kg > Kyeon > Keo > Kyy,0- Cela est forcément lié au type de variation induite a la
fonction objectif par la modification des parameétres en considération. Les énergies d’acti-
vation induisent des variations de forme exponentielle, alors que les constantes d’adsorp-
tion induisent des variations mixtes simultanément (puissance-division) et les constantes
de vitesses des variations linéaires. Nous pouvons aussi conclure que le modéle est moins
sensible aux variations des constantes d’adsorption des produits qu’a celles des réactifs.
D’un point de vue mathématique, les variations des cing constantes d’adsorption impactent
d’'une méme facon les équations cinétiques (voir les dénominateurs des équations 3.3.12
et 3.3.13). Leurs indices de sensibilité sont donc aussi représentatifs de leurs poids relatifs
dans les équations, qui vont dans 'ordre Ky, > Ko, > Kyeon > Ko > Ky, 0. Cela met en évi-
dence que le taux de couverture (le produit K;P;) des especes sur la surface catalytique suit
la méme tendance. Les résultats du modele cinétique montrent que les taux de couverture
des réactifs ont toujours été plus importants que ceux des produits, les réactifs occupant
plus de 82% des sites disponibles pour tous les cas étudiés. En tant qu’exemple, pour la
premiere série de manipulations (a 36 bar et 548 K avec yy, = 0,25 et H,/CO, = 9) les
taux de couverture en sortie du réacteur estimés par le modele ont été : H (63,8 %) ; CO,
(23,2 %) ; MeOH (5,8 %) ; CO (0,9 %) et H,O (0,1 %) avec un 6,3 % des sites qui étaient
vides. Dans aucun des cas, le taux de couverture de I'eau n’a été supérieur a 0,2 %, alors
que celui du CO a atteint 3,0 % dans certains cas. Au vu de la faible contribution du terme

du taux de couverture de 'eau, les équations du modeéle cinétique peuvent étre simplifiées,

devenant :
_Erx,l )2 P
K exp R (pwszZ _ T)

/ _ Hy “eq,

"0, MeOH = 3 (3.3.45)
(1 + /Ky, Py, + Kco,Peo, + Ken,onPenyon + Kcopco)
“Erx2 PooP
ko exp ™ RT (PCOZ\/PHZ _ﬁ)
wes = — (3.3.46)
"rwas 2 -
(1 + /Ky, Pz + Keo,Peo, + Ken,onPer,on + Kcopco)
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Pour ces nouvelles équations, les parametres cinétiques ont été recalculés et sont mon-
trés dans le Tableau 3.11. Avec ces nouvelles valeurs des parametres, la valeur de Z,; a
varié de 0,4 % (3,62 - 102 vs sa valeur initiale de 3,61 - 10°2).

Tableau 3.11 - Valeurs finales des paramétres cinétiques

[ Paramétre  Valeur Unités | || Parametre Valeur Unités ||
k, 1,96 - 10° g.moll.h!.bar? Ky, 2,12 bar®
k, 2,09 -10® g.mol’.h™.bar'” Kco, 1,50  bar!
Er 58,19 kJ/mol Ken,on 7,16  bar!
Ero 94,76 kJ/mol Keo 0,58  bar?

Une autre conclusion qui peut étre émise a partir de cette analyse de sensibilité est

la précision des valeurs des parameétres ayant un S&57

élevé : vu leur impact sur la Z,;
C’est bien leur optimisation qui permet de minimiser Z,. Il est donc clair que ces valeurs
sont beaucoup mieux estimées que celles des parametres dont le SEET a été plus faible et
que l'ordre de précision des parametres est le méme que celui des indices de sensibilité.
Finalement, une comparaison des énergies d’activation apparentes estimées par le modele

et celles disponibles dans la littérature (cf. Tableau 1.6 de la section 1.3.2.2) est faite :

P Ea, rx 1 Ea, rx 2
Auteurs [bar] [kJ/mol] [kJ/mol]
GRAAF et al. (1988) 15-50 88 153
SKRZYPEK et al. (1991) 30-90 104,7 104,7
BUSSCHE et al. (1996) 15-50 36,7 94,8
KUBOTA et al. (2001) 30-67 32,1 113,4
PETER et al. (2012) 5-60 72+2 168+1
PARK et al. (2014) 50 114 127
KoBL (2015) 50 77 107
BUKHTIYAROVA et al. (2017) 30 44+1 83+1
PORTHA et al. (2017) 50-80 52+0,1 140+0,5
Cette theése (2020) 26-36 58,2 94,8

Il est clair que les énergies d’activation apparentes estimées par ce modele sont dans
l'intervalle de valeurs reportées dans la littérature, qui varient en fonction des composi-
tions des catalyseurs utilisés ainsi que des parametres opératoires. La comparaison des
constantes d’adsorption est cependant moins évidente. Leurs expressions mathématiques
sont tres liées au choix du mécanisme réactionnel, ainsi qu’aux hypotheses faites autour
de I'écriture du modele cinétique. De ce fait, tant le nombre de constantes d’adsorption
que leurs expressions mathématiques varient entre chaque modele/auteur. Cela rend in-
adéquate une comparaison de leurs valeurs entre deux modeles cinétiques dont les écri-
tures/représentations des constantes d’adsorption ne sont pas identiques. Ainsi, les valeurs

trouvées pour les constantes d’adsorption ne sont pas comparées avec la littérature.
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3.3.5.4 Validation expérimentale du modele cinétique

La prédiction de toutes les conversions expérimentales de CO, en fonction de la tem-
pérature aux différentes pressions partielles étudiées est illustrée par les Figures 3.33 et
3.34. Sauf pour le cas h) ot le modeéle surestime la conversion de CO, entre 533 et 593 K,
I'estimation de toutes les autres conversions est en bon accord avec I'erreur expérimentale.
Ces deux figures mettent en évidence la bonne représentation globale de la part du mo-
dele cinétique du systeme réactif étudié, validant son utilisation ultérieure pour nos fins de

simulation des procédés.
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FIGURE 3.33 — Comparaison entre les conversions de CO, prédites par le modele de loi de Langmuir-Hinshelwood (Calc.) et les expériences en
laboratoire (Exp.) : @) Pyoy = 36 bar, H,/CO, = 3/1 (départ), yy, = 0,10; b) Py = 36 bar, Hy/CO, = 3/1, yy, = 0,75; €) Pyoyy = 31 bar,
H,/CO, =3/1, yn, = 0,75; d) Py = 36 bar, Hy/CO, = 3/1, yy, = 0,10 (fin) ; €) Pyoey = 26 bar, Hy/CO, = 3/1, yy, = 0,75 f) Py = 31 bar,
H,/CO, = 3/1, yy, = 0,50
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FIGURE 3.34 — Comparaison entre les conversions de CO, prédites par le modele de loi de Langmuir-Hinshelwood (Calc.) et les expériences en
laboratoire (Exp.) : §) Py = 26 bar, Hy/CO, = 1/1, yy, = 0,60; h) Pyy,y = 36 bar, Hy/CO, = 9/1, yy, = 0,25 i) Pyoeay = 26 bar, Hy/CO, = 3/1,
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3.4 Conclusion

Les six catalyseurs préparés ont été analysés par quatre techniques différentes : XRD,
MEB, BET et TPR. Ces caractérisations ont permis de mettre en évidence 'efficacité de la
méthode de préparation. Les catalyseurs ont été ensuite testés afin de comparer leurs per-
formances. Dans un premier temps, les trois catalyseurs monométalliques (Cu/A, Cu/Z23
et Cu/Z46) ont été étudiés. Le cuivre a été identifié comme métal actif pour la réaction.
Le Cu/A a montré des performances trés supérieures aux catalyseurs supportés sur les zéo-

lithes grace a sa forte basicité qui a favorisé I'adsorption du CO,, qui est une molécule acide.

Une seconde étude comparant la performance des catalyseurs bimétalliques (CuZn/A,
CuZn/Z23 et CuZn/Z46) a été menée. L'ajout du ZnO aux catalyseurs permet d’améliorer
autant la conversion du CO, que la sélectivité en méthanol. Deux hypothéses ont été établies
pour justifier cette amélioration. La premiere est une modification du rapport des especes
Cu'/Cu®. La deuxiéme est un débordement des atomes d’hydrogéne adsorbés a l'interface
Cu-ZnO vers la surface du cuivre, qui est le métal actif. Bien que ces hypothéeses n’ont pas
pu étre vérifiées expérimentalement, elles sont en accord avec les informations disponibles

dans la littérature a ce sujet.

Le catalyseur le plus performant issu des comparaisons précédemment mentionnées, le
CuZn/A, a été choisi pour la réalisation d'une étude cinétique. Les effets de six parametres
différents ont été analysés : la vitesse spatiale, le diameétre de particules, la température, la
pression totale du systéme, la pression partielle des réactifs et le rapport molaire H,/CO,. Ils
peuvent étre classés en deux groupes : ceux dont 'augmentation permet d’améliorer le ren-
dement en méthanol (pression totale du systeme, pression partielle des réactifs et rapport
molaire H,/CO,) et ceux qui ont I'effet contraire (vitesse spatiale, diameétre de particule). La
température peut avoir des effets positifs ou négatifs, et présente des valeurs optimales en
fonction des autres conditions opératoires. Une étude de la désactivation subie par le cata-
lyseur lors des tests cinétiques a été menée, permettant d’inclure un terme prenant compte
de la désactivation dans la formulation des équations cinétiques. Un modele de réacteur
isotherme de type piston a été choisi pour la modélisation cinétique. Trois types de modeles
cinétiques ont été analysés : de loi de type puissance, un de type Langmuir-Hinshelwood
avec un seul type de site actif pour I'adsorption de toutes les espéces et un autre ot deux
types de sites actifs ont été considérés (pour I'adsorption du CO, et H, respectivement).
Les résultats montrent que le seul modele capable de bien représenter les résultats expéri-
mentaux est celui du type Langmuir-Hinshelwood avec un seul type de site actif (identique
pour toutes les especes). Le modele a aussi permis de conclure que, pour une alimentation
ne contenant pas de CO, 'hydrogénation de CO en méthanol n’a pas lieu et que la seule

source de méthanol est le CO,.
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Une analyse de sensibilité a été réalisée avec les parametres issus du modele cinétique.
Elle a montré que la contribution du taux de couverture d’eau était négligeable face aux
autres termes des équations cinétiques, permettant ainsi de réduire le nombre total de para-
metres. Ces derniers ont été re-estimés et comparés finalement avec les valeurs disponibles

dans la littérature, montrant un tres bon accord.
Ce chapitre a réussi a formuler un modele cinétique qui représente tres fidelement le

comportement du catalyseur CuZn/A et qui servira a la simulation d’'un procédé conven-

tionnel industriel, qui est 'objet du Chapitre 4.
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Chapitre 4

Simulation d’un procédé industriel

conventionnel

4.1 Introduction

Les procédés industriels de production de méthanol (cf. section 1.4.2) peuvent étre di-
visés en trois étapes principales : prétraitement, traitement et post-traitement. La premiere
étape correspond au conditionnement de I'alimentation : régulation de la pression, de la
température, du débit des gaz, etc. La deuxieme correspond au coeur du procédé qui est
le réacteur, ou les réactifs alimentés sont valorisés en produits. La derniere est celle de
purification, ol le méthanol est séparé de I'eau normalement dans une colonne de distilla-
tion jusqu’a obtenir le degré de pureté souhaité. Les simulations de procédés assistées par
ordinateur ont comme but d’optimiser ces trois étapes afin d’améliorer le rendement en mé-
thanol et ainsi la rentabilité économique du procédé. Naturellement, la plupart des travaux
dans ce domaine sont donc axés sur des analyses technico-économiques de la faisabilité et
la rentabilité de la production de méthanol a partir de CO, et d’hydrogene vert (ASIF et al.,
2018 ; ATsoNIOS et al., 2016a; BELLOTTI et al., 2017 ; Kiss et al., 2016 ; PEREZ-FORTES et al.,
2016; RIVAROLO et al., 2016 ; VAN-DAL et al., 2013). Ces travaux montrent principalement
que le cofit le plus important associé au procédé est la production d’hydrogeéne par élec-
trolyse de ’eau, rendant la plupart des procédés simulés non rentables dans la réalité. Une
diminution de ce cofit a travers, par exemple, d’'une optimisation de la technologie existante

permettrait de rendre la majorité de ces procédés simulés rentables.

Le prix de 'hydrogéne n’empéche pas cependant que les chercheurs continuent a es-
sayer d’optimiser le reste du procédé, puisque cela ne serait que bénéfique lorsque le prix
de 'hydrogéne permettra I'exploitation industrielle de cette voie de production du métha-
nol. Par rapport au procédé, la plupart des auteurs sont d’accord quant aux étapes de pré

et post-traitement. En ce qui concerne le prétraitement, le nombre de compresseurs utilisés
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dépend de la pression finale souhaitée et des débits traités. Certains auteurs considerent
par exemple un banc de compresseurs en série (PEREZ-FORTES et al., 2016), tandis que
d’autres n’en considerent qu'un seul (Kiss et al., 2016). Des cas similaires sont trouvés sur
les dimensions de la colonne de distillation quant au nombre de plateaux, le plateau et
les conditions d’alimentation utilisées, etc. Ces deux étapes sont donc adaptées au procédé

considéré et ne font pas souvent objet de débat.

Les points qui différencient les travaux menés jusqu’alors sont normalement sur I'étape
de réaction et le réacteur utilisé pour le procédé. A ce sujet, Kiss et al. ont supposé par
exemple un réacteur a écoulement de type piston isotherme, tandis que PEREZ-FORTES et
al. ont choisi d’utiliser un réacteur adiabatique. D’autres auteurs préferent évaluer les trois
configurations de réacteur (isotherme, polytropique et adiabatique) dans leur procédé et
choisir la plus performante pour leurs simulations (LEONZIO et al., 2019). Un autre groupe
d’auteurs compare la performance du procédé de synthese de méthanol a partir du CO,
avec le procédé industriel existant, qui est a base de gaz de synthese, en utilisant la méme
configuration de réacteur dans les deux cas (CuUI et al., 2020). Leurs découvertes montrent
que le procédé a partir de CO, est moins exothermique, diminuant les cofits de refroidisse-

ment et augmentant l'efficacité énergétique du procédé.

De la méme facon, nous allons aussi nous intéresser a la performance du réacteur. Nous
ne nous intéressons pas directement aux étapes de pré et post-traitement dans ce chapitre,
parce que ces étapes sont déja globalement maitrisées et présentent donc peu de possibili-
tés d’optimisation. Les simulations dans ce chapitre ne seront menées que dans la section
de traitement et ne concerneront donc que le réacteur et la séparation entre des réactifs
et des produits. Nous visons notamment ’extrapolation du réacteur expérimental en res-
pectant des critéres stricts afin de pouvoir adapter ce réacteur a un procédé d’envergure
industrielle. Ce réacteur extrapolé sera d’abord évalué avec et sans recyclage des réactifs.
Ensuite, une configuration de deux réacteurs en série avec une extraction intermédiaire
des produits sera analysée afin d’optimiser le rendement en méthanol. L'utilisation de deux
réacteurs en série avec une extraction intermédiaire de ’eau et du méthanol a déja été uti-
lisée pour le procédé a partir de syngas (cf. Figure 1.14 section 1.4.2), mais n’a pas encore
été étudiée pour le procédé a partir de CO,, d’ou notre intérét. Finalement, le catalyseur a
utiliser lors des simulations sera le CuZnO/Al,O, préparé dans le cadre de cette these dont

le modeéle cinétique a été réalisé dans le Chapitre 3.
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4.2 Analyse de réacteurs a I’équilibre

Comme dans le chapitre précédent, la premiére étape consiste a analyser la performance
du systeme a I’équilibre thermodynamique. La premiere configuration a étudier est celle
avec un seul réacteur a I’équilibre sans recyclage. C’est le cas le plus simple possible et
est illustré par la Figure 4.1. Le modele de réacteur a 1’équilibre disponible sur ASPEN,
couplé au modele thermodynamique Soave-Redlich-Kwong, a été utilisé pour les calculs.
Basés sur les résultats cinétiques du Chapitre 3, seulement ’hydrogénation directe de CO,
en méthanol et la RWGS ont été prises en compte pour cette étude, et sont rappelées ci-

dessous :

CO, + 3H, «— CH;0H + H,0 (1)
CO, + H, «— CO + H,0 (2)

Afin d’analyser la performance du réacteur dans des conditions similaires a celles utili-
sées pour le développement du modeéle cinétique dans le Chapitre 3, la pression est fixée a
36 bar. Un débit molaire d’alimentation de 100 mol/h a été choisi comme base de calcul,

au sein duquel le rapport molaire stcechiométrique CO,/H, est égal a 3.

PROD-VAP &>

FIGURE 4.1 — Schéma d’un réacteur a 1’équilibre sans recyclage des réactifs,
H,/CO, = 3/1, FEED = 100 mol/h, P = 36 bar, T = 473-573 K

La Figure 4.1 montre deux courants : un qui entre dans le réacteur "EQ-RX" et un autre
qui sort. Le courant d’alimentation est nommé "FEED". Le courant qui sort par la partie
supérieure du réacteur, "PROD-VAP", correspond aux produits de la réaction, qui sont dans
I’état vapeur/gaz. La valeur de température de 473 K a été choisie comme la plus faible a
étudier puisque c’est bien la température minimale utilisée lors des expériences cinétiques
du Chapitre 3. Ce premier réacteur nous permet d’obtenir la conversion du CO, et le ren-
dement en méthanol maximaux possibles avec un seul passage par le réacteur. Les résultats

correspondants sont illustrés par la Figure 4.2.
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FIGURE 4.2 — Conversion du CO, et rendement en méthanol a I'équilibre d'un réacteur
sans recyclage des réactifs, H,/CO, = 3/1, FEED = 100 mol/h, P = 36 bar,
T =473-573 K

Les tendances données par la Figure 4.2 sont en total accord avec les discussions déja
approfondies dans les Chapitres 1 et 3. En résumé, a une pression donnée le rendement en
méthanol est défavorisé par une augmentation de la température. Le rendement maximal
en méthanol atteignable dans ces conditions est de 28,25 %, atteint a 473 K. Cette valeur
peut, cependant, étre augmentée de facon considérable en recyclant les gaz n’ayant pas
réagi, comme illustré par la Figure 4.3.

PURGE =

SPLIT

o [rmn] Ly

FIGURE 4.3 — Schéma d’un réacteur a 1’équilibre avec recyclage des réactifs,
H,/CO, = 3/1, FEED = 100 mol/h, P = 36 bar, T = 473-573 K

Pour ne pouvoir recycler que les gaz n’ayant pas réagi, il est nécessaire d’abord de sé-
parer les produits eau et méthanol du courant de sortie du réacteur. Leur présence dans le
courant de recyclage limite 'avancement de la réaction dans le sens désiré selon le principe
de Le Chatelier. Le monoxyde de carbone lui, cependant, n’est pas retiré. Sa présence sert
a, selon le méme principe, ralentir la non-désirée RWGS. Pour séparer donc les produits

précédemment spécifiés, le courant de sortie est d’abord refroidi a I'aide d’'un échangeur
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de chaleur (HEX) et est ensuite envoyé vers un condenseur (SEP). Ce dernier nous permet
d’obtenir deux courants : un ne contenant que les gaz d’intérét (CO,, CO et H,), qui est
le courant S5, et un autre avec les produits eau et méthanol (PRODUCT). Le courant S5,
cependant, n’est pas redirigé en sa totalité vers le réacteur "EQ-RX". Bien que cela est théo-
riquement possible a partir du moment o1 aucun gaz inerte n’est présent dans le systéme,
une telle possibilité n’est qu'une idéalité trompeuse. Dans les procédés réels, une partie des
gaz recyclés doit étre purgée afin d’éviter 'accumulation des gaz inertes dans le systeme.
Ces inertes peuvent provenir des impuretés présentes dans les gaz d’alimentation, ou tout
simplement de la présence d’un gaz inerte dans I'alimentation utilisé pour diminuer la cha-
leur évacuée par la réaction (tel que 'azote). Comme il n’y a que les gaz qui sont recyclés,
le taux de recyclage est défini par rapport au débit total de gaz pouvant étre recyclés (débit
gazeux en sortie du condenseur SEP). Le taux de recyclage représente la fraction de ce débit

total qui est renvoyé dans le procédé. Dans le cas présent, cela est donné par :

R = REC (4.2.1)

Mgs
Nous avons donc décidé d’utiliser un taux de recyclage de 80 % pour les simulations
a I'équilibre afin qu’elles restent exploitables et cohérentes avec la réalité. Autrement dit,
20 % des gaz pouvant étre recyclés sont purgés du procédé. L'étude de I'influence du taux
de recyclage entre 0 et 80 % sur la conversion du CO, et le rendement en méthanol est

illustrée par la Figure 4.4.

-4 X CO,, R=80 %
--Y MeOH, R =80 %
-4 X COz, R=60 %
-0-Y MeOH, R =60 %
X COz, R=40 %
Y MeOH, R =40 %
-6 XCO2, R=0%
-#-Y MeOH, R=0 %

473 498 523 548 573
Température [K]

FIGURE 4.4 — Effet du taux de recyclage sur la conversion du CO, et le rendement en
méthanol pour un réacteur a ’équilibre, H,/CO, = 3/1, FEED = 100 mol/h,
P =36 bar, T =473-573 K
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D’apres la Figure 4.4 il est donc clair que plus le taux de recyclage est important, plus
la conversion du CO, et le rendement en méthanol sont améliorés. Pour information, la
conversion du CO, dans ce cas particulier a été calculée par rapport a la quantité de CO,
présente dans les courants FEED et PURGE, et le rendement en méthanol par rapport a la

quantité de CO, présente dans le courant FEED selon :

FFEED,C02 - FPURGE,COZ

Xco, [%] = — x 100 (4.2.2)
5 2
0 FPRODUIT,MeOH
Yigeon [%] = =2 x 100 (4.2.3)
FEED,CO,

La Figure 4.4 montre qu'un recyclage des gaz de 80 % permet donc de faire évoluer la
conversion du CO, et le rendement en méthanol a 473 K de 30,4 et 28,3 % (respectivement
sans recyclage) a 68 et 67 % respectivement avec recyclage, mettant en évidence 'avantage
du recyclage. Les valeurs de conversion et de rendement deviennent assez proches a 473 K,
car la quantité de CO présente dans le courant de purge est tres faible (0,13 mol/h) signi-
fiant ainsi que, pour la plupart, le CO, ne se transforme qu’en méthanol. A titre d’exemple,
le Tableau 4.1 montre les débits des courants du procédé de la Figure 4.3 en fonction du
taux de recyclage. La composition, en fraction molaire, du débit de purge est aussi montrée.
Ces données ont été calculées pour une température de réacteur de 513 K afin d’avoir de

se rapprocher des conditions réelles et produire ainsi du monoxyde de carbone.

Tableau 4.1 — Courants en entrée et en sortie du procédé a un réacteur a ’équilibre a
513 K et 36 bar

R=0% R=20% R=40% R=60% R=80%
[mol/h] [kg/h]  [kg/h] [kg/h] [kg/h] [kg/h]
FEED 100 1,25 1,25 1,25 1,25 1,25
S1 100 1,25 1,47 1,83 2,43 3,57
PURGE 82,3 1,02 0,97 0,88 0,79 0,58
Fraction molaire
CO, 0,233 0,232 0,231 0,231 0,230
H, 0,744 0,744 0,744 0,743 0,743
CO 0,023 0,024 0,025 0,026 0,027
PRODUCT 9,9 0,23 0,28 0,37 0,46 0,67
Fraction molaire
MeOH 0,404 0,419 0,438 0,455 0,478
H,0 0,596 0,581 0,562 0,545 0,522

Pour un méme débit d’entrée, le débit de méthanol en sortie augmente 1égerement avec
le taux de recyclage. En méme temps, le débit dans le réacteur augmente considérable-
ment. Cela entraine fatalement une augmentation de la taille du réacteur et donc des cofits
d’investissement et d’opération. La méme conclusion peut étre émise pour ’échangeur et le

séparateur. Ces points seront rediscutés plus tard. La fraction molaire de CO, diminue avec
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le taux de recyclage alors que celle du CO augmente, mettant en évidence 'amélioration
de la conversion du CO, avec 'augmentation du taux de recyclage. Bien que seulement
les résultats a 513 K sont disponibles dans le Tableau 4.1, les résultats obtenus a d’autres
températures suivent la méme tendance. La seule différence est la quantité de méthanol
produite, qui augmente lorsque la température diminue et vice-versa. Les valeurs de conver-
sion du CO, et de rendement en méthanol obtenus lorsque R = 80 % peuvent étre encore
améliorés en augmentant le nombre de réacteurs utilisés. Les deux simulations montrées
précédemment n’utilisent qu'un seul réacteur. Néanmoins, en regardant les procédés in-
dustriels existants pour la production de méthanol a partir de CO (procédés Lurgi et JM,
cf. section 1.4), il est possible de remarquer que tous les deux utilisent deux réacteurs en
série, ou les produits issus du premier réacteur sont renvoyés vers le deuxieme. Avant de
rentrer dans ce deuxieme réacteur, le méthanol est extrait par condensation des produits
du premier réacteur. Cela a comme but de remettre a sa valeur maximale la différence de
concentration entre les produits et les réactifs (la force motrice de la réaction) afin d’aug-
menter le rendement en méthanol. Cet arrangement du procédé est montré dans la Figure
4.5 pour la production de méthanol a partir de CO,.

PRODUCT =

FIGURE 4.5 — Schéma de deux réacteurs en série a 'équilibre avec recyclage des
réactifs, H,/CO, = 3/1, FEED = 100 mol/h, R = 80 %, P = 36 bar, T = 473-573 K

Il est nécessaire de condenser et retirer autant 'eau que le méthanol produits par le pre-
mier réacteur "EQ-RX1" (courants S7 et S8 liés aux unités HEX-1 et SEP-1) avant d’envoyer
le mélange des gaz vers le deuxiéme réacteur "EQ-RX2". Le courant de sortie du séparateur
"SEP-1" contentant ces deux produits est nommé "PROD-1". A partir du deuxiéme réacteur,
le procédé se déroule comme le cas avec un seul réacteur : les produits du réacteur "EQ-
RX2" sont refroidis et condensés (HEX-2 et SEP-2), puis 'eau et le méthanol sont retirés
du systéme (courant PROD-2) et rejoignent le courant "PROD-1" pour former le courant de
sortie global des produits : "PRODUCT". Le courant des gaz séparés dans le SEP-2 est recy-
clé a 80 %, afin de le comparer avec le cas qui a permis d’obtenir le meilleur rendement en
méthanol avec un seul réacteur (courants REC et PURGE). La présence de deux réacteurs

permet d’obtenir, pour une T = 473 K dans les deux réacteurs, une conversion du CO, de
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83,6 % et un rendement en méthanol de 83,1 %, pour une amélioration d’a peu pres 16
points de pourcentage par rapport aux résultats obtenus avec le méme taux de recyclage,
mais avec un seul réacteur 4 473 K. A T = 513 K, une température plus réaliste vis-3-vis des
procédés industriels et des limitations cinétiques (cf. section 1.4.2), 'amélioration du ren-
dement en méthanol du procédé avec recyclage est de 64,2 % (2 réacteurs) contre 51,8 %
(1 réacteur), soit de 12,4 points. La configuration a deux réacteurs présente aussi un autre
avantage important : la réduction des débits traités. Une plus forte conversion du CO, se
traduit en une diminution du débit de réactifs a recycler, ce qui a son tour a un impact sur

le dimensionnement du procédé. Le Tableau 4.2 permet de mieux voir cela.

Tableau 4.2 — Courants en entrée et en sortie du procédé a deux réacteurs a I'équilibre
a513Ket36bar, R =80%

[mol/h] [kg/h]
FEED 100 1,25
FEED-RX1 2122 2,64
PROD-1 20,2 0,50
FEED-RX2 1732 2,14
PROD-2 16,2 0,41
PURGE 28,1 0,34
Fraction molaire
Co, 0,228
H, 0,743
CcO 0,029
PRODUCT 36,4 0,91
Fraction molaire
MeOH 0,498
H,O0 0,502

A titre d’exemple, le débit massique du courant S1 de la Figure 4.3 est de 3,57 kg/hr
(287,6 mol/hr), alors que le débit massique du courant FEED-RX1 (Figure 4.5) n’est que
de 2,64 kg/hr (ou 212,2 mol/hr), pour une réduction de 26,2 % du débit massique traité.
Pour information, des simulations ont été menées avec le courant de recyclage injecté au
deuxiéme réacteur au lieu du premier ou partagé entre les deux réacteurs. Cependant, cela

a eu comme effet de diminuer le rendement en méthanol et n’a donc pas été poursuivi.

140



CHAPITRE 4. SIMULATION D’UN PROCEDE INDUSTRIEL CONVENTIONNEL

o
o O o O
| I | J

o O
| |

Rendement en MeOH [%]
2N W R 9N

o

I T 1

1 2 3 4
Nombre de réacteurs

FIGURE 4.6 — Evolution du rendement en méthanol 4 'équilibre en fonction du nombre
de réacteurs connectés en série, T = 513 K (de chaque réacteur), H,/CO, = 3/1,
P = 36 bar, FEED = 100 mol/h, R = 80 %

Cette notion peut étre extrapolée a un nombre supérieur de réacteurs, tel que montré
sur la Figure 4.6. Trois réacteurs en série permettent d’obtenir un rendement en méthanol
égal a 69,6 % a 513 K, tandis qu'un quatrieme réacteur de 72,4 %. L’'avantage d’avoir plus
d’un réacteur dans le systeme doit étre analysé d'un point de vue énergétique et écono-
mique. A chaque fois qu'un réacteur supplémentaire est introduit au systéme, une unité
de condensation doit étre mise en place pour séparer les gaz des produits liquides. Cette
nouvelle unité entrainera un colit d’investissement (CAPEX) ainsi qu'un cofit d’opération
(OPEX) additionnel. La pertinence d’ajouter d’'un ou plusieurs réacteurs supplémentaires
ne peut donc pas étre jugée qu’en étudiant un procédé réel. D’'un point de vue strictement
théorique cependant, cela permet d’augmenter le rendement en méthanol.

L'analyse des réacteurs a I'’équilibre montre que le rendement maximal en méthanol d’'un
procédé a un seul réacteur est de 52,8 % a 513 K et 36 bar pour un taux de recyclage de
80%. Il montre aussi qu’il est possible d’augmenter ce rendement jusqu’a 64,2 % lorsqu’un
les produits du premier réacteur sont retirés par condensation et ensuite renvoyés dans
un deuxieme réacteur. Cette technique se montre donc tres intéressante pour augmenter
le rendement des procédés réels. Elle sera analysée lors de la simulation d’'un procédé de

production de méthanol, ce qui est le but des sections suivantes.
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DANS CETTE THESE

4.3 Simulation d’un procédé utilisant le catalyseur CuZnO/

Al,O4 développé dans cette these

4.3.1 Validation du réacteur expérimental

La premiere étape a consisté a valider le modele cinétique du Chapitre 3 en l'utilisant
pour simuler sous ASPEN la performance du réacteur a lit fixe expérimental utilisé au Cha-
pitre 3. Ce réacteur sera de type isotherme et a écoulement de type piston, tel qu’il a été le
cas lors de I'écriture du modele cinétique. Dans ce but, les données issues de cette simula-
tion seront comparées avec les données expérimentales existantes. Le Tableau 4.3 résume
les résultats de cette comparaison. Les conditions opératoires utilisées pour la simulation
sont les mémes que pour les expériences du Chapitre 3 (cf. section 3.3.2) : une vitesse spa-
tiale 15 L/g.,./h avec une masse de catalyseur de 0,4 g et un rapport molaire N,/CO,/H,
de 4/9/27. Les dimensions du réacteur simulé sont les mémes que celles du réacteur ex-
périmental : 28 mm de hauteur et 4 mm de diametre. Le débit d’azote n’est pas inclus
dans le Tableau 4.3 puisqu'il est resté constant lors des expériences, car, dans ce systeme

réactionnel, il s’agit d'un gaz inerte.

Tableau 4.3 — Comparaison des débits en sortie du réacteur entre un réacteur en lit
fixe isotherme simulé sous ASPEN Plus et 'expérience

No. p Débit molaire [mmol/h]
Exp. T [K] [bar] co, H, Cco MeOH H,0
Exp. | Sim | Exp. | Sim | Exp. | Sim | Exp. | Sim | Exp. | Sim

5 594,6 | 36,2 11 11 156 | 161 5 6 1 1 6 7
8 |493,6 | 354 | 18 18 | 50 | 49 |1 01 | 03|03 |03]| 04 | 0,6
16 | 568,4| 35,9 | 50 | 50 | 167 | 166 | 8 7 1 1 9 8
26 |544,2| 31,4 | 53 52 | 180 | 178 | 4 3 1 1 5 4
31 |519,5| 30,8 | 31 31 | 109 |109| 0,8 | 08| 0,2 | 03| 1,0 | 1,1
46 | 592,0| 26,2 | 45 | 44 | 160 | 156 | 11 | 12 | 1 1 12 | 13
54 | 489,1 | 264 | 17 17 | 59 | 58 | 0,2 | 0,2 | 0,1 | 0,2 | 0,3 | 0,4
63 | 562,0 | 27,3 | 54 | 52 | 55 55 | 43 |1 44|01 02| 44 | 46

La premiere colonne correspond au numéro de 'expérience comparée. Parmi les soixante-
sept points expérimentaux disponibles, huit ont été choisis au hasard pour cette comparai-
son (a des températures et des pressions différentes). Le Tableau 4.3 montre que les débits
simulés en sortie du réacteur correspondent bien aux débits molaires obtenus expérimen-
talement. La conversion des réactifs est 1égerement surestimée lorsque T > 590 K (exp. 5
et 46), ou le débit d’hydrogeéne présente un écart de £ 5 mmol/h et ceux du CO et de I'eau
de = 1 mmol/h. Néanmoins, la cohérence globale des résultats obtenus permet de valider

la bonne intégration du modele cinétique dans I'outil de simulation.
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4.3.2 Extrapolation des résultats vers I’échelle industrielle

Le prochain point a estimer concerne les dimensions du réacteur industriel a simuler.
De la méme facon que la température et la pression opératoire impactent fortement le ren-
dement en méthanol, les dimensions du réacteur jouent aussi un role tres important. Elles
conditionnent non seulement la quantité de catalyseur présente dans le réacteur, mais aussi
I'apparition de phénomenes de diffusion axiale et radiale. De plus, dans les réacteurs a écou-
lement de type piston plus leur longueur est importante plus le temps de contact entre le

fluide et le catalyseur est amélioré et donc la conversion se rapproche de celle a I'équilibre.

Les conditions qui doivent étre satisfaites concernent les hypotheses associées aux ré-
acteurs a écoulement de type piston, représentées par les critéres établis par les équations
3.3.15 et 3.3.16 ainsi que les critéres associés a I'absence de limitations aux transferts de
matiére et de chaleur. Un parametre a prendre en considération est aussi le diametre des
particules du catalyseur. Sous condition qu’aucune limitation aux transferts de matiere et
de chaleur interne ou externe ne soit présente, les différents diameétres de particules étudiés
dans la section 3.3.1.2 peuvent étre analysés dans cette extrapolation. Cela permettrait de
ne pas se limiter a un d, = 200 pm, qui était le diametre utilisé pour 'étude cinétique, et de
pouvoir avoir un diameétre de particule plus important qui soit plus fidéle aux dimensions
des catalyseurs industriels, ce qui est un des buts de cette étude. Pour I'extrapolation et

dans un premier temps, les conditions suivantes seront adoptées :

— Lesrapports L,/d, et d,/d, seront maintenus constants lors de la variation du diametre
de particule afin de respecter ’absence d’écoulements préférentiels et de dispersion

axiale.

— Conservation du nombre de Reynolds particulaire : les conditions hydrodynamiques

du réacteur expérimental seront ainsi conservées.

Le Tableau 4.4 résume les résultats de ces extrapolations. Le temps de séjour a été calculé
selon :
v, 2n(d’/4)L, I,
TSZfZZ—rZ— (4.3.1)
Vf 27T(dr /4)Uf Uf
Le nombre de Bodenstein (Bo) est utilisé pour calculer le rapport entre le transfert par
convection et celui par diffusion (VERLAAN et al., 1989). Lorsque Bo tend vers l'infini le
réacteur est considéré sans rétro-mélange et sans diffusion axiale, confirmant ’hypothese
de ’écoulement de type piston. Il est calculé comme suit :
ugL,
Bo=—— (4.3.2)
Dax,COQ,f

Lorsque le coefficient de dispersion axiale D, o, ; Ne peut pas étre déterminé expéri-
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mentalement, il peut €tre calculé a partir du nombre Péclet axial massique (Pe,, yco,) selon

la corrélation proposée par (FOUMENY et al., 1992) :

1 0,72 0,52
= 53 (4.3.3)
Pesymco, ReSc 1+ Re.5¢
La définition stricte du Pe,, y co, €st, selon FOUMENY et al. :
urd
f
Pesy mco, = . (4.3.4)
Dax,COZ,f
Et donc,
Lr
BO - Peax’M Coz_ (4-3.5)
d,

La vitesse linéaire est quant a elle calculée a partir du débit en entrée du réacteur et de
l'aire transversale selon :
Vi

Les deux critéres a respecter sont rappelés ci-dessous :

— Le critére pour I'évaluation des limitations au transfert de chaleur entre les deux
phases. Si I'inégalité est vérifiée, aucune résistance au transfert de chaleur entre les

phases n’est a considérer :

ro A HIL RT
_pp T T 15 — L (4.3.7)
nT; E..

— Le critére pour I’évaluation des limitations au transfert de matiére entre les deux

phases. Si sa valeur est inférieure a 10, il est considéré quaucune limitation au

transfert de matiere entre les phases n’est présente :

Lrgpp Cis—Cis
ol _ W b (4.3.8)

kmatiere,ici,f Ci,f

Finalement, la perte de charge dans le réacteur a été calculée a travers I'’équation d’Er-
gun (ERGUN et al., 1949) en assumant une masse volumique et une vitesse linéaire du
fluide constantes tout au long du réacteur, selon les hypotheses présentes dans la section
3.3.3.3. Les corrélations utilisées pour le calcul de la viscosité et de la masse volumique
sont disponibles dans ’annexe B.1 :

Aap _150n,(1-¢) L7519 , (4.3.9)
— = u u 3.
2 3 f 3 °f
L dp o} d o}

p
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Tableau 4.4 — Coefficients de transferts, nombres adimensionnels et perte de charge calculés lors de I'extrapolation du diameétre de particules

. Mears* Transf. mat. ext.
dp dr Lr Re Ts Ug Fentree kmatiere hf2 rapp co |ArxH|L Lrapp o Bo AP/L
[mm] | [em] | [em] P | [s] | [m/s] | [mol/h] | [m/s] | [W/m*/K] —2 —= [Pa/m]
hf Tf kmatiere,COZ CCOZ,f
200 0,4 2,8 0,2 | 0,13 0,27 0,055 2619 8,010 3,4-10° 2,7 - 10*
900 1,8 13 13,21 4,3 | 0,03 1,21 0,012 582 2,4-10* 6,8 - 102 421 301
Extrudé 5 35 33 | 0,01 3,35 0,004 210 9,8-10* 1,6 14

*respecté si < 1,0 - 1072

Tableau 4.5 - Influence du Re;, sur les coefficients de transferts, les nombres adimensionnels et la perte de charge d’'un réacteur extrapolé rempli

d’extrudés
dp dr Lr # Re Ts Ug F entree kmatiere hf r lrf)elais Hl L Tranlsli;: maclz ext. Bo AP / L
[pm] | [em] | [em] * | [s] | [m/s] | [mol/h] | [m/s] | [W/m?/K] | 2RC2 e | . aPpC [Pa/m]
f4f matiere,COy ~CO9,f

1 (100 | 150 | 0,008 | 25,3 0,016 764 4,4-107 2,8-10" 10385 | 271

21200 | 75 | 0,016 50,6 0,025 1191 2,8-107 1,8-10" 9 825 924

31300| 50 | 0,024 75,9 0,033 1544 2,2-107 1,4-101 9631 1 958

Extrudé 5 1200 | 4 | 400 | 37 | 0,032 101,0 0,039 1 856 1,810 1,2-101 9532 3372
5500 30 | 0,040 | 126,4 | 0,045 2 140 1,6 - 10° 1,0 - 10T 9472 | 5168
6| 600 | 25 | 0,048 | 151,7 | 0,051 2 405 1,4-10° 9,2-107 9432 | 7346
7 1700 | 21 | 0,056 177,0 0,056 2 655 1,2-107 8,2-10% 9404 | 9904
8 | 800 | 19 | 0,064 202,3 0,061 2 892 1,1-10° 7,6 - 10 9382 | 12843

*respecté si < 1,0 - 102
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Le Tableau 4.4 montre I’évolution de toutes les grandeurs d’intérét avec le diametre de
particule de catalyseur et leurs dimensions correspondantes de réacteur, calculées a 548 K
et 36 bar. A part le cas du réacteur expérimental, qui est représenté par la premiere ligne,
seuls les deux diamétres de particules les plus importants sont considérés. Etant donné que
cette extrapolation vise un procédé d’envergure industrielle, les particules de plus petit dia-
metre ne présentent pas grand intérét. A Re, constant, le temps de séjour du gaz augmente
avec le volume du réacteur, tel qu'’il est attendu. Cependant, les deux coefficients de trans-
fert diminuent : d'un facteur 4,5 pour d, = 900 pm et de 12,5 pour les extrudés (d, ~ 2 500
nm). Cela représente une augmentation de la résistance au transfert de matiére, provoquant
I'apparition de limitations a ce transfert (valeur du critere > 0,1) pour les extrudés. Une
tendance similaire est constatée dans le cas du critere de Mears, qui évolue aussi avec le
diametre de particules, mais qui reste toutefois respecté pour les trois cas (< 1,0 - 102). Le
nombre de Bodenstein est assez éloigné de zéro pour permettre de supposer un écoulement
de type piston. Finalement, la perte de charge diminue avec 'augmentation du volume du
réacteur.

Lextrapolation du diametre de particules et donc du volume du réacteur sur le Tableau
4.4 provoque autant d’effets positifs que négatifs. D'un c6té, 'augmentation du temps de
séjour pourrait se traduire en une amélioration de la conversion des réactifs (cf. section
3.3.1.1). La diminution du coefficient de transfert de matiére provoque que, dans le cas des
extrudés, la valeur du critére ne soit pas suffisamment petit devant 1 pour assurer qu’il n’y
a pas de limitation. Le cas idéal serait donc de garder des coefficients de transfert du méme
ordre de grandeur que le cas expérimental, ot il n’y avait pas de limitations aux transferts
de matiére et de chaleur, avec une perte de charge minimale et un temps de séjour maximal.

Certaines libertés doivent nécessairement étre prises sur les criteres fixés précédemment
afin de pouvoir obtenir un tel cas idéal. Nous avons donc décidé de varier le Re, sur le Ta-
bleau 4.5, sous condition que I'écoulement soit toujours en régime turbulent, et d’optimiser
le systeme autour des 4 parameétres mentionnés précédemment : T, K iere> Nf €t AP/L.
Cette optimisation n’a été faite que sur les extrudés dont le diametre est le plus proche,
parmi ceux disponibles, des catalyseurs industriels. La limitation au transfert de matiere

dans le grain observée pour les extrudés dans la section 3.3.1.2 sera analysée plus tard.

Le Tableau 4.5 montre l'effet du Re, en utilisant des extrudés sur tous les parametres
calculés dans le Tableau 4.4. La longueur de référence du réacteur, de 12 m, a été choisie
dans un premier temps en s’appuyant sur les travaux de simulations réalisés par Kiss et
al. sur un réacteur isotherme. Le systeme ne présente aucune limitation aux transferts de
matiere et/ou de chaleur dans l'intervalle Re, = 200-800. Le Bo se trouve augmenté par

rapport aux valeurs du Tableau 4.4, ce qui rapproche le systeme encore plus de ’hypothese
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de I'écoulement de type piston. Linfluence du Re, sur 7, Kyatiere; D €6 AP/L est mieux
illustrée par la Figure 4.7. Les étoiles placées sur les courbes représentent la valeur de
référence obtenue avec le réacteur expérimental. Dans le cas du temps de séjour et de la
perte de charge, les valeurs expérimentales sont trop éloignées des courbes montrées (0,2

et 2,7 - 10% respectivement).

h,f [W/m?/K] AP [Pa/m] -et1séjour [s] k,m -103 [m/s]

14F+04 - - 160
1.2E+04 - - 140
1.0E+04 - - 120

L 100
8.0E+03 -

- 80
6.0E+03 -

- 60
4.0E+03 - 40
2.0E+03 - \'\. - 20
0.0E+OO T T T T T T T T * 0

0 100 200 300 400 500 600 700 800 900
Rep

FIGURE 4.7 - Influence du nombre de Reynolds particulaire sur la perte de charge, le
temps de séjour et les coefficients de transfert, P = 36 bar, T = 548 K, d, = 5 cm,
L, =12m,d, =2,5mm

La perte de charge augmente de facon exponentielle avec Re,, tandis que le temps de
séjour diminue. Les deux coefficients de transfert quant a eux augmentent de facon quasi
linéaire avec Re,. Les coefficients de transferts sont alors a leur valeur maximale lorsque la
perte de charge I'est aussi. Face aux comportements mathématiques des courbes, le com-
promis a faire I'est principalement autour de la perte de charge. Le temps de séjour est un
parametre qui pourra étre modifié ultérieurement lors des simulations en fonction de la lon-
gueur du réacteur nécessaire pour atteindre une conversion souhaitée. En ne regardant que
les coefficients de transferts, le cas expérimental est atteint lorsque Re, = 700 (voir ligne
7 du Tableau 4.5 contre la ligne 1 du Tableau 4.4). La perte de charge dans ces conditions
est de 9 904 Pa/m. Il est cependant possible de garder ces coefficients du méme ordre de
grandeur que le cas expérimental avec une perte de charge beaucoup plus réduite, comme
C’est le cas lorsque Re, = 400 (voir ligne 4 du Tableau 4.5 contre la ligne 1 du Tableau 4.4),
ou la perte de charge n’est que de 3 372 Pa/m. Ce cas, qui permet de respecter tous les

criteres visés avec I'extrapolation, a été celui choisi pour les simulations.

Par rapport a la limitation au transfert de matiére interne présentée par les extrudés, les
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équations du modele cinétique doivent étre corrigées pour tenir compte de ces limitations.
Etant donné que les sélectivités envers les produits n’ont pas changé avec le diamétre de
particules, et cela méme pour les extrudés, il est possible de moyenner le facteur d’effica-
cité (N) des extrudés. Ce facteur est défini comme le rapport entre la vitesse de réaction

apparente du catalyseur en présence de limitations et en leur absence :

“rad
N _ Tavec limitation _ fO Fqdz
moyenne - rz
sans limitation fO

(4.3.10)
rgdz

Il peut étre approximé a partir du module de Thiele (THIELE, 1939) pour une longueur
caractéristique de 5d, /24 (cf. section 3.3.1.2) selon (WIJNGAARDEN et al., 1998) :

3, = li (4.3.11)
thiele — 24 Ci’S@eff,i .
1
Ninoyenne = ——F— (4.3.12)
V 1+ q)thiele
Nioyenne @ €t€ estimé a 0,81 pour les extrudés. Les équations bilan du réacteur seront
donc récrites en introduisant ce facteur d’efficacité :
dF Fo r1dXx, dX
2 Npoyenne—2 (— L 2) (4.3.13)
dz Ap;i \ 3 dz dz
dF Fo (dx, dx
— = Nmoyenne = ( ! + 2) (4.3.14)
dz Apji \ dz dz
dF Fo (1dx
EECHO N oo — (__1) (4.3.15)
dz Apji \ 3 dz
dF Fy r1dx, dX
0 = Nmoyenne = (_ - + 2) (4316)
dz Api \ 3 dz dz
dFe, Fy, (dX,
= Nmoyenne - (_) (4317)
dz Apjic \ dz

A Taide de ces équations il est donc possible d’étudier la performance du réacteur rem-
pli d’extrudés par simulation. Du catalyseur neuf sera supposé lors de ces simulations en
régime stationnaire et donc le facteur de désactivation (cf. section 3.3.3.4) ne sera pas pris
en compte. Les premiéres simulations concernent l'influence de la longueur du réacteur
sur la conversion du CO,, afin d’évaluer la pertinence du choix de 12 m. A ce sujet, la Fi-
gure 4.8 montre cette influence a différentes températures, tout en respectant le Re,, établi
précédemment de 400 pour un réacteur isotherme. Les conversions a 'équilibre sont re-

présentées par les points isolés qui correspondent aux couleurs des courbes respectives (a
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lire sur 'axe gauche). Ils sont placés a des endroits légérement décalés afin de ne pas se
superposer entre eux. La perte de charge, calculée a 550 K, est quant a elle représentée par
le trait noir discontinu et est lisible sur ’axe droit. La valeur de la perte de charge la plus

élevée, correspondant a 500 K, est de + 10 % des valeurs affichées.

-—600 K -—580K 560K 540K —-520K —-500K --DP

30 - . 04
o ] —oroZomo Ot —
°\~N25 e A R S M L P~V ﬁﬁ" 0.35 =
@) . = == ~ 0.3 =,
020 - 025 &
T 15 - - - 02 2
o . y
o . - 01 X
2 5 ] T
8 E - 0.05 ~

0 T T T T T T T T [ T T T T [ T T T T [ T T T T [ T T T 0

0 2 4 6 8 10 12

Longueur du réacteur [m]

FIGURE 4.8 — Conversion du CO, en sortie du réacteur isotherme en fonction de sa
longueur pour différentes températures d’entrée, H,/CO, = 3/1, FEED = 101 mol/h,
P =36bar, d, =5 cm, dp=2,5mm

Linfluence de la longueur du réacteur sur la conversion du CO, a une pression et une
température donnée est claire : plus elle est importante plus la réaction tend vers I'équi-
libre. Sur la Figure 4.8, 'équilibre n’est vraiment atteint que lorsque T > 580 K, quoique les
valeurs obtenues a T < 580 K restent toujours dans I'intervalle de I'erreur expérimentale du
modele cinétique de 3,0 % (cf. section 3.3.5.2). Néanmoins, la conversion du CO, a I'équi-
libre a 500 K est de 24,9 %, alors que la courbe issue du modele cinétique converge vers
22 %. Cela signifie que cette estimation s’approche dangereusement des limites de fiabilité
du modele. De plus, les résultats expérimentaux du modele cinétique du Chapitre 3 restent
tres faibles quant a la conversion du CO, en dessous de 500 K (cf. section 3.3.5.4, Figures
3.33 et 3.34). Afin de garder une cohérence avec ces résultats et au vu de la différence
non négligeable entre la convergence du modele cinétique a 500 K et I'équilibre thermo-
dynamique nous avons décidé de ne travailler qu’entre 520 et 600 K, dont les écarts avec
I’équilibre sont inférieurs a 1,8 %. La conversion en CO, est donc maximale a 600 K, et est
atteinte a la longueur initiale du réacteur de 35 cm. Le but de cette proposition de procédé
n’est cependant pas de maximiser la conversion du CO, mais le rendement en méthanol.

Ce dernier, toujours en fonction de la longueur du réacteur, est illustré par la Figure 4.9.

149



4.3. SIMULATION D’UN PROCEDE UTILISANT LE CATALYSEUR CUZNO/ AL,O; DEVELOPPE

DANS CETTE THESE
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FIGURE 4.9 — Rendement en méthanol en sortie du réacteur isotherme en fonction de
sa longueur pour différentes températures d’entrée, H,/CO, = 3/1,
FEED = 101 mol/h, P = 36 bar, d, = 5 cm

Le rendement en méthanol décroit lorsque la température augmente, inversement a la

conversion en CO,. Le rendement maximal est de 11,0 % et est atteint a 520 K pour une

longueur du réacteur égale a 2,8 m. Cette valeur est proche de la valeur théorique maximale

de 12,3 % dans les mémes conditions opératoires (cf. Figure 4.2). D’autre part les résultats

montrent que, pour une longueur de 2,8 m, la perte de charge est égale a 0,10 bar, ce qui

nous semble tolérable. Le Tableau 4.6 résume les informations qui concernent la perfor-

mance du réacteur extrapolé. Ces résultats mettent en évidence le succes de 'extrapolation

quant a la montée en échelle du réacteur en laboratoire. Cela dit, nous pouvons donc passer

a lanalyse de la performance de ce réacteur extrapolé dans un procédé de production de

méthanol.

Tableau 4.6 — Résultats et coefficients de transfert obtenus pour le réacteur extrapolé

Débit CO, en entrée [kg/h]
Débit MeOH en sortie [kg/h]
Pression [bar]
Température [K]

X CO, réacteur [%]
Yueon Féacteur [%]
Longueur du réacteur [m]
Diametre interne [m]
Perte de charge [Pa/m]
he [W/m?/K]

kmatiere [1’1’1/ S]

1
0,08
36
520
21,0
11,0
2,8
0,05
3372
1856
0,039
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4.3.3 Etude de la performance du réacteur extrapolé

4.3.3.1 Sans recyclage

Lors de la conception du modele cinétique, le réacteur expérimental avait été modé-
lisé comme isotherme. La validité de cette hypothese dans ces nouvelles conditions est a
reconsidérer. Lors des tests expérimentaux et compte tenu des variations de température ob-
servées, cette hypothese était justifiée. Des conversions et des rendements plus importants
ont été observés lors de 'extrapolation du réacteur, impliquant donc un dégagement de
chaleur pouvant étre plus important. C’est ainsi que la performance du réacteur isotherme
en termes de rendement en méthanol est comparée a celle d’'un réacteur adiabatique dans
les mémes conditions, qui est quant a lui illustré par la Figure 4.10. Le bilan énergétique du
réacteur adiabatique pour une espéce i en absence d’accumulation et en état stationnaire

est donné par :
C dT
DGy, | g (L= @)y [—AH,(T)]A=0 (4.3.18)
i=1

- -600 K- -580 K- -560 K- -540 K- -520 K
—600 K—580 K560 K540 K——520 K

=
SN

L b b b b bl

S N = O @

Rendement en MeOH [%]

0 0.5 1 1.5 2 2.5 3
Longueur du réacteur [m]

FIGURE 4.10 — Comparaison des rendements en méthanol en sortie en fonction de la
longueur du réacteur isotherme (——) et adiabatique (- - -) pour différentes
températures d’entrée, H,/CO, = 3/1, FEED = 101 mol/h, P = 36 bar, d, = 5 cm,
d, = 2,5 mm

Les rendements en méthanol diminuent lors du passage du réacteur isotherme au réac-

teur adiabatique lorsque T < 540 K. A 520 K par exemple, I'écart entre les deux réacteurs est

de 1,6 %. Le réacteur adiabatique permet pour sa part d’atteindre un palier de rendement
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a une longueur moins importante (1,7 m) que le réacteur isotherme, limitant les pertes de
charge a 0,06 bar. Pour T > 540 K, les rendements en méthanol obtenus avec le réacteur
adiabatique sont 1égerement supérieurs que pour le réacteur isotherme. Cela est expliqué
en regardant les profils de température du réacteur adiabatique entre 520 et 600 K, montrés

sur la Figure 4.11.

600 5
590 4
g580
2560 - |
© 550 3 580 K
\;“540 : D60 K
& o NS ~540 K
E 520 K
520 -
510 s T T T T T T T T T T T T T T T T T T T 1
0 0.5 1 1.5 2

Longueur du réacteur [m]

FIGURE 4.11 - Profil de température du réacteur adiabatique par rapport a la
température d’entrée, H,/CO, = 3/1, FEED = 101 mol/h, P = 36 bar, d, = 5 cm,
L,=18m

Les tendances des profils de température du réacteur adiabatique répondent a ’exother-
micité de la synthése de méthanol et & 'endothermicité de la RWGS. A 520 K, la température
en sortie du réacteur est supérieure a celle en entrée, impliquant que la synthese de mé-
thanol est la réaction majoritaire. L'exothermicité de cette réaction défavorise la formation
de méthanol, provoquant I'’écart entre les rendements en méthanol observés dans la Figure
4.10. Lorsque T > 540 K, la température en sortie du réacteur est inférieure a celle en
entrée, impliquant que le taux de réaction de la RWGS devient plus important. Cette dimi-
nution de la température dans le réacteur finit par favoriser la formation de méthanol, ce
qui provoque que, pour une température d’entrée égale, le rendement obtenu avec le ré-
acteur adiabatique dépasse celui du réacteur isotherme. Finalement, le rendement le plus

élevé entre ces deux réacteurs est obtenu avec le réacteur isotherme a 520 K.

Etant donné que lisothermicité est un cas idéal, dans la réalité les réacteurs polytro-
piques permettent de se rapprocher de cette idéalité grace a une régulation en continu de
la température du réacteur. Ce sera donc le type de réacteur a utiliser dans notre simulation

de la section de traitement du procédé. Dans ce type de réacteur, un fluide caloporteur a

152



CHAPITRE 4. SIMULATION D’UN PROCEDE INDUSTRIEL CONVENTIONNEL

une température donnée est en contact avec la paroi externe du réacteur. Le bilan d’énergie

du réacteur (qui est sous forme tube) pour une espéce i devient donc :

- dT
(Z FiCpi) E + (1 —_ ¢)rapp’i[_Aer(T)]A+ UAtube(Tf —_ Tparoi) =0 (43.19)
i=1

Ou A, représente la surface du tube en contact avec le fluide égale a 2nrL et A est
'aire de la section droite du tube. L'estimation du coefficient de transfert global U n’est pas
évidente, puisqu’il représente 'ensemble de transferts de chaleur entre différentes surfaces
successives. Le premier est ’échange entre le lit catalytique et la paroi interne du tube, puis
entre cette paroi et la paroi externe du tube, et finalement entre la paroi externe du tube

et le fluide caloporteur. Cela est représenté mathématiquement par :

1 1 l 1
= + -
UAtube hey A K‘L'ubeIAml thint

ext” text

(4.3.20)

Ou [ représente 'épaisseur du tube. Cependant, bien que jusqu’alors nous avons étudié
la performance du réacteur extrapolé en tant qu'unité individuelle, les réacteurs indus-
triels pour la production de méthanol sont composés d’un arrangement de tubes ou chaque
tube individuel se comporte comme un réacteur. L'ensemble de ces tubes permet de traiter
des débits plus significatifs. Dans ce cas, le bilan d’énergie de I'équation 4.3.19, qui n’est
valable que pour un tube, ne permet pas d’estimer directement le U d’'un réacteur multi-
tubulaire. Néanmoins, il est possible d’analyser I'influence de la valeur de U sur le profil
de température d’un réacteur multitubulaire directement. Pour ce faire, il est nécessaire de
s’appuyer sur les valeurs de U disponibles dans la littérature pour ce type de cas. Nous al-
lons considérer notre proposition de réacteur industriel comme composé de 300 tubes dont
les dimensions individuelles sont celles du réacteur extrapolé. Un espace de 1 cm entre les
parois de chaque tube adjacent sera respecté afin de laisser de la place pour que le fluide
caloporteur puisse circuler. La Figure 4.12 est un schéma du réacteur considéré.

Lipe =2,8m
d;; =50cm
d. =54 cm

FIGURE 4.12 — Schéma du réacteur industriel proposé pour la production de méthanol
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L'aire de la section droite du réacteur multitubulaire de la Figure 4.12 est calculée en
approximant chaque tube a un rectangle dont la base est égale au diameétre externe du
tube plus la moitié de la distance de séparation imposée (0,5 cm). Le réacteur considéré
permettrait de traiter un débit total en entrée de 101 mol/h fois 300 = 30,3 kmol/h. Plus
spécifiquement, le débit massique en entrée de CO, serait de 303 kg/h. L'intervalle des va-
leurs pour le coefficient de transfert de chaleur global dans ce type de réacteur lorsque le
fluide caloporteur est de 'eau bouillante est de 30 — 250 W/m?/K (RONZE et al., 2008). La
Figure 4.13 montre ’évolution du profil moyen de température dans le réacteur multitubu-
laire en fonction de U pour une température en entrée égale a 520 K et une température

du fluide caloporteur supposée constante a 520 K.

30 =40 -60 -100 -150 =200 =250
504 W/m?/K

518 T I I T I 1
0 0.5 1 1.5 2 25 3
Longueur du réacteur [m]

FIGURE 4.13 - Influence du coefficient de transfert de chaleur global sur le profil de
température dans le réacteur, H,/CO, = 3/1, FEED = 30,3 kmol/h,
Tealoporteur = 520 K, T = 520 K, P = 36 bar, 300 tubes dont : d, = 5 c¢m, L, = 2,8 m

La Figure 4.13 montre que le profil de température du réacteur devient de plus en plus
plat lorsque U augmente. Pour des U > 150 W/m? /K, l'effet de 'augmentation du coefficient
sur le profil de température du réacteur devient minime. A titre d’exemple, le rendement
en méthanol atteint en sortie du réacteur dans ces conditions lorsque U = 150 est de 10,98
%, et il ne varie plus de fagon significative au-dela de cette valeur. Les débits en entrée et
en sortie du réacteur sont montrés dans le Tableau 4.7. Basés sur les résultats obtenus dans
cette section, nous fixons donc le coefficient de transfert de chaleur global & 150 W/m?/K

et passons a I'analyse de la performance du réacteur dans un procédé avec recyclage.

154
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Tableau 4.7 — Composition, température et pression des courants présents dans le

réacteur composé de 300 tubes sans recyclage

| ID Courant | FEED | PRODUCT ||
M,orar Lkg/h] 426,15 | 426,15
T [K] 520,00 | 520,02
P [bar] 36,0 35,9
Fraction de vapeur 1 1
F,,;q [kmol/h] 30,3 28,8
Composition [% mol]
MeOH 0 0,026
CO, 0,225 0,187
H, 0,675 0,609
H,0 0 0,0496
CO 0 0,024
N, 0,1 0,104
X CO, [%] 21,01
Y MeOH [%] 10,98

4.3.3.2 Avec recyclage

La Figure 4.14 montre le schéma du procédé simulé avec recyclage des gaz n’ayant pas
réagi.

PRODUCT

FIGURE 4.14 — Schéma du procédé avec recyclage des réactifs, H,/CO, = 3/1,
FEED = 4 kmol/h, réacteur a 300 tubes dont : d, =5 c¢m, L, = 2,8 m,
Tcaloporteur = 520K, Tréacteur =520K,P= 36 bar

Un compresseur (COMP) est placé apres la séparation du courant du purge afin que la
pression des gaz recyclés soit identique a celle des gaz alimentés. Son efficacité isentropique
a été fixée a 0,75. Une perte de charge égale a celle estimée pour le réacteur (0,1 bar) a
été supposée lors du passage du fluide dans chaque unité du procédé. La température du
réacteur en entrée du réacteur est de 520 K telle que dans la section précédente. Bien
que la température de condensation du séparateur (SEP) et le taux de recyclage optimal
restent encore a déterminer, il y a d’autres parametres plus importants a étudier d’abord.

Il a été montré dans la section 4.2 (cf. Tableau 4.1) que le débit rentrant dans le réacteur
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est fortement augmenté en présence de recyclage. Les criteres utilisés pour extrapoler le
réacteur expérimental dans la section 4.3.2 doivent étre donc réévalués dans ce nouveau
cas. En gardant le méme FEED utilisé pour le réacteur sans recyclage de 30,3 kmol/h,
le Re, obtenu en entrée du réacteur avec recyclage (pour un R = 80 %) est de 1 450,
soit plus de trois fois la valeur préétablie comme acceptable. Afin d’avoir un Re, = 400 et
de garder donc les coefficients de transferts ainsi que la perte de charge dans les valeurs
souhaitées (cf. section 4.3.2), la valeur du FEED doit étre diminuée de 30,3 kmol/h 4 9,0
kmol/h. Cette valeur nous permettre d’avoir un courant S1/RX-FEED = 30,3 kmol/h (Figure
4.14), comparable a la valeur de FEED du réacteur sans recyclage. Cela dit, I'influence de
la température de condensation du séparateur (SEP) et du taux de recyclage maximal sur
le rendement en méthanol en sortie du procédé (PRODUCT) peut ensuite étre évaluée pour

le réacteur avec recyclage. Elle est illustrée par la Figure 4.15.

Q
o O O
| [ J

)
J

R=95%
R=90 %
R=85%
-—R =80 %

o O
| |

Rendement en MeOH [%]
=N W oE g N

e}

250 260 270 280 290 300
Température de condensation [K]

FIGURE 4.15 — Influence de la température de condensation a des taux de recyclage
différents sur le rendement en méthanol, H,/COy = 3/1, Teaioportenr = 520 K,
Tiéactewr = 520 K, P = 36 bar, 300 tubes dont: d, =5cm, L, =2,8m

Les effets de ces deux parametres sont assez clairs. Le rendement en méthanol diminue
avec une augmentation de la température de condensation a 35,8 bar, alors qu’il augmente
avec le taux de recyclage. Cependant, ces résultats montrent que la perte en rendement en
méthanol, pour une condensation a température ambiante (~ 293 K) par rapport a une
condensation "optimale" a 250 K et R = 95 %, n’est que de 0,3 %. Un refroidissement des
produits a 293 K et 35,8 bar permet donc d’avoir un rendement en sortie du séparateur
de 69,9 % calculé selon I'équation 4.2.3. 1l faut noter que la valeur du courant FEED est
a modifier en fonction du taux de recyclage choisi. Lorsque R augmente pour un méme

FEED, le débit du courant S1 devient plus important. Donc, les valeurs de FEED ont donc
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CHAPITRE 4. SIMULATION D’UN PROCEDE INDUSTRIEL CONVENTIONNEL

été adaptées en fonction des taux de recyclage dans la Figure 4.15 afin de garder Re, =
400 a tout moment. Dans le cas optimal ou R = 95 %, le débit molaire de FEED a été de
4 kmol/h. Ces valeurs de FEED et de R seront gardées pour les simulations dorénavant.
En revenant a la Figure 4.15, la température optimale d’opération du réacteur, ainsi que la
température du fluide caloporteur sont cependant a réévaluer. Bien que sans recyclage les
températures optimales étaient sans doute 520 K, la présence de CO en entrée du réacteur
modifie le comportement de la réaction RWGS. En conséquence, il devient nécessaire d’étu-
dier a nouveau I'influence de la température du réacteur et celle du fluide caloporteur sur

le rendement en méthanol en présence du recyclage. Cela est illustré par la Figure 4.16.

72 -
=71 -
T
% 70 - — Tcaluporteur
S 6o ~520 K
5, 523 K
£ 65 1 525 K
£67 - 528 K
e — -
£ 66 530 K
e

65 T T [ I I 1

500 520 540 560 580 600 620
Tempeérature en entrée du réacteur [K]

FIGURE 4.16 — Influence de la température en entrée du réacteur a des températures
différentes du fluide caloporteur sur le rendement en méthanol, H,/CO, = 3/1,
FEED = 4 kmol/h, T.,ng = 293 K, R = 95 %, P = 36 bar, 300 tubes dont : d, = 5 cm,
L =28m

Les conditions optimales d’opération du procédé ont 1égerement changé. Une tempé-
rature en entrée du réacteur de 560 K couplée a une température du fluide caloporteur
de 520 K permet d’obtenir un rendement en méthanol de 70,5 %, légerement supérieur
au 69,9 % obtenu précédemment. Ces résultats mettent en évidence que les taux des réac-
tions sont modifiés en présence du recyclage. Afin de mieux comprendre cet effet, les profils
des fractions molaires des especes dans le réacteur en état stationnaire sont illustrés par la
Figure 4.17. La Figure 4.17a correspond au profil des fractions molaires du réacteur sans
recyclage, tandis que la Figure 4.17b au réacteur avec recyclage dont T = 520 K en entrée
du réacteur (Yyeon = 69,9 %). Finalement, la Figure 4.17c correspond au réacteur avec

recyclage dont T = 560 K en entrée du réacteur (Yyon = 70,5 %)
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FIGURE 4.17 — Profil des fractions molaires des especes (a I’exception de I’hydrogene) au long d’un
des tubes du réacteur : a) réacteur sans recyclage, H,/CO, = 3/1, FEED = 4 kmol/h, T = 520 K,
P = 36 bar; b) réacteur avec recyclage, R = 95 %, H,/CO, = 3/1, FEED = 4 kmol/h,

Teond = 293 K, Tealoporteur = 520 K, Treaceur = 520 K, P = 36 bar; ¢) réacteur avec recyclage,

R = 95 %, Hy/CO, = 3, FEED = 4 kmol/h, Teong = 293 K, Teatoportenr = 528 K, Trgacteur = 600 K,

P = 36 bar
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Les trois profils présentent des différences importantes. La premiére est 'augmentation
de la fraction molaire d’azote en présence de recyclage, mettant en évidence 'accumula-
tion d’inerte inhérente a cette technique. La deuxiéme est la modification du rapport molaire
H,/CO, et des pressions partielles des réactifs dans le réacteur. L'influence de ces différences
est discutée en détail ci-dessous. Les Tableaux C.1, C.3 et C.2 de 'annexe C contiennent les

données utilisées pour la Figure 4.17, afin de permettre de mieux suivre la discussion.

Dans le cas a), la fraction molaire de CO atteint une valeur maximale de 0,026 autour
de 0,8 m et commence a décroitre légérement a partir de la. Cette décroissance indique
un de deux phénomenes. Le premier est que la RWGS est arrivée a I’équilibre et que donc
la fraction molaire en CO diminue, car le nombre de moles de CO dans le réacteur ne va-
rie plus alors que de l'autre coté plus de méthanol et d’eau continuent a étre formés. Le
deuxieme est que, une fois I'équilibre atteint, la RWGS commence a se dérouler dans le
sens inverse (vers la production de CO, et H,). Les deux possibilités favorisent la formation
de méthanol. Dans la premiére, le fait que la RWGS ne consomme plus de réactifs implique
qu’ils ne sont disponibles que pour la formation de méthanol. Dans la deuxieme, I'exces de

réactifs déplace I'équilibre vers la formation de méthanol.

Dans le cas b), la présence du CO en entrée du réacteur provoque que la valeur maximale
de la fraction molaire de CO soit atteinte beaucoup plus tot, autour de 0,34 m et contrai-
rement au 0,8 m du cas a), augmentant ses effets bénéfiques. Cela est mis en évidence en
comparant le rendement en méthanol obtenu par passage pour les cas a) et b), qui ont été

de 11,0 et de 13,9 % respectivement en état stationnaire.

Dans le cas c), ol la température du milieu a augmenté par rapport au cas b), les taux de
réaction ont été encore une fois modifiés. La Figure 4.9 montre que, a 600 K, le rendement
en méthanol est tres bas et que donc la plupart du CO, est transformée en CO. Dans le
premier cycle de recyclage du cas c), la forte concentration en CO est donc plus élevée en
comparaison au cas b), qui était quant a lui a 520 K. La conséquence finale de cet effet est
visible a I’état stationnaire sur la Figure 4.17c, ou la valeur maximale de la fraction molaire
de CO est atteinte encore plus tot, autour de 0,22 m. Sa décroissance a partir de ce point ne
fait que favoriser la production de méthanol par les mécanismes expliqués précédemment.
Ce phénomene explique la différence entre le rendement en méthanol obtenu par passage
pour les cas b) et c), qui ont été de 13,9 et de 14,2 % respectivement en état stationnaire. Le
cas optimisé, qui est le c), permet donc d’avoir un rendement en méthanol global de 70,5
%. La composition, la température et la pression des courants de ce procédé sont présentées
dans le Tableau 4.8, tandis que la chaleur/travail échangé par chaque élément du procédé
est disponible dans le Tableau 4.9.
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Tableau 4.8 — Composition, température et pression des courants présents dans le procédé a un réacteur avec R = 95 %

I ID Courant | FEED | S1 |RXFEED| S2 | S3 | VAP | REC |PURGE| S8 |PRODUCT ||
Mo Lkg/h] 56,3 475 475 473 473 440 418 22 418 34,3
Enthalpie [kJ/kg] -5794 | -3866 | -3392 |-3527|-4097 | -3609 | -3609 | -3962 | -3606 | -10620
T [K] 520 324 560 520 293 293 293 293 295 293
P [bar] 36,2 36,1 36,0 35,9 35,8 35,7 35,6 35,6 36,2 35,7
Fraction de vapeur 1 1 1 1 0,95 1 1 1 1 0
F,pq [kmol/h] 4 30,3 30,3 29,0 29,0 27,7 26,3 1,38 26,3 1,32
Fraction molaire
MeOH 0 0,002 0,002 0,024 | 0,024 | 0,0025 | 0,0025 | 0,0025 | 0,0025 0,47
CO, 0,225 | 0,147 0,147 0,130 | 0,130 | 0,135 | 0,135 | 0,135 | 0,135 0,013
H, 0,675 | 0,566 0,566 0,524 | 0,524 | 0,549 | 0,549 | 0,549 | 0,549 0,002
H,0 0 0,0006 | 0,0006 | 0,024 | 0,024 | 0,0006 | 0,0006 | 0,0006 | 0,0006 0,51
CO 0 0,026 0,026 0,029 | 0,029 | 0,030 | 0,030 | 0,030 | 0,030 0,0001
N, 0,1 0,258 0,258 0,270 | 0,270 | 0,282 | 0,282 | 0,282 | 0,282 0,001
X CO, réacteur par passage [%)] 15,6
X CO, globale [%] 77,3
Yyeon réacteur par passage [%] 13,9
Yyeon global [%] 70,5

Tableau 4.9 — Quantité de chaleur/travail échangée par les unités/modules du procédé

|| ID Elément

| MIX | HEX |

RX | HEX-2 | SEP | SPLIT | COMP ||

Q [kwW]

Travail net [kW] | -

62,48

-20,89

-74,9

0,003

0,33
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CHAPITRE 4. SIMULATION D’UN PROCEDE INDUSTRIEL CONVENTIONNEL

Le procédé a un réacteur optimisé permet de produire 19,9 kg/h de méthanol a partir de
39,6 kg/h de CO, alimentés a une température du réacteur de 560 K, une pression de 36 bar
et un taux de recyclage de 95 %. L'intérét final de cette étude est cependant la comparaison
entre le procédé avec recyclage a un réacteur d’'un volume X et le méme procédé a deux
réacteurs de volume X/2 chacun. Ce cas sera simulé avec le méme réacteur qu’auparavant,
mais dont la longueur s’est réduite de 50 %. Nous aurons donc deux réacteurs multitubu-
laires a 300 tubes d’une longueur de 1,4 m chacun. Afin de garder le Re, = 400 dans au
moins le premier réacteur, le débit d’entrée dans le procédé (FEED) a d{i étre augmenté a

5,16 kmol/h. La Figure 4.18 illustre le procédé a deux réacteurs.

PRODUET

FIGURE 4.18 — Schéma du procédé a deux réacteurs avec recyclage des réactifs

Avec les conditions optimisées pour le procédé a un réacteur, le rendement en méthanol
en sortie de cette configuration atteint 79,8 %, soit une augmentation de 9,3 % par rapport
au 70,5 % obtenu avec un seul réacteur. Cependant, il est possible qu’il existe un nouvel en-
semble de conditions expérimentales qui permettent d’améliorer encore plus le rendement
dans cette nouvelle configuration. Les simulations montrent que le rendement en méthanol
maximal atteint est de 80,0 % lorsque les températures en entrée des deux réacteurs sont
égales a 558 K pour une température du fluide caloporteur égale a 520 K pour les deux
réacteurs aussi. La composition, la température et la pression des courants de ce procédé
sont présentées dans le Tableau 4.10, tandis que la quantité de chaleur/travail échangée
par chaque élément du procédé est disponible dans le Tableau 4.11.
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Tableau 4.10 — Composition, température et pression des courants présents dans le procédé a deux réacteurs avec R = 95 %

I ID Courant | FEED | S1 [RX1-FEED| S2 [ S3 [ VAP1 [PROD-1| S14 [ S9 | S10 [ VAP2 [ REC [PURGE| S4 [PROD-2[PRODUCT |
Meorar [kg/h] 73 520 520 520 | 520 | 494 26 494 | 494 | 494 | 471 448 24 448 23 49
Enthalpie [kJ/kg] -5794 | -3223 | -2824 | -2945 | -3436 | -3054 | -10690 | -2577 | -2700 | -3172 | -2810 | -2810 | -2810 | -2806 | -10432 | -10571
T [K] 520 | 340 558 520 | 293 | 293 293 558 | 520 | 293 | 293 | 301 301 303 293 293
P [bar] 36,2 | 36,1 36 357 | 358 | 357 | 357 | 356 | 353 | 355 | 354 | 354 | 354 | 362 | 354 36
Fraction de vapeur 1 1 1 1 1 1 0 1 1 1 1 1 1 1 0 0
Fprqr [kmol/h] 516 | 304 30,4 295 | 295 | 28,4 11 284 | 275 | 275 | 266 | 253 1,3 25,3 0,9 1,9
Fraction molaire
MeOH 0,0000 | 0,0022 | 10,0022 | 0,0189 | 0,0189 | 0,0025 | 0,4642 | 0,0025 | 0,0186 | 0,0186 | 0,0026 | 0,0026 | 0,0026 | 0,0026 | 0,4971 | 0,4793
Co, 0,2250 | 0,1339 | 10,1339 | 0,1197 | 0,1197 | 0,1237 | 0,0116 | 0,1237 | 0,1120 | 0,1120 | 0,1153 | 0,1153 | 0,1153 | 0,1153 | 0,0116 | 0,0116
H, 0,6750 | 0,5026 | 0,5026 | 0,4674 | 0,4674 | 0,4846 | 0,0021 | 0,4846 | 0,4524 | 0,4524 | 0,4674 | 0,4674 | 0,4674 | 0,4674 | 0,0021 | 0,0021
H,0 0,0000 | 0,0005 | 0,0005 | 0,0192 | 0,0192 | 0,0007 | 0,5203 | 0,0007 | 0,0163 | 0,0163 | 0,0006 | 0,0006 | 0,0006 | 0,0006 | 0,4873 | 0,5052
co 0,0000 | 0,0280 | 10,0280 | 0,0308 | 0,0308 | 0,0320 | 0,0002 | 0,0320 | 0,0326 | 0,0326 | 0,0337 | 0,0337 | 0,0337 | 0,0337 | 0,0002 | 0,0002
N, 0,1000 | 0,3329 | 10,3329 | 0,3440 | 0,3440 | 0,3566 | 0,0016 | 0,3566 | 0,3680 | 0,3680 | 0,3804 | 0,3804 | 0,3804 | 0,3804 | 0,0018 | 0,0017
X CO, réacteur par passage [%] 13,4*
X CO, globale [%] 84,9
Yeon réacteur par passage [%] 12,0*
Yuveon global [%] 79,8

*par réacteur, 2 réacteurs en total

Tableau 4.11 — Quantité de chaleur/travail échangée par les unités/modules du procédé

|| ID Elément

| MIX-1 | HEX | RX-1 | HEX-2 | SEP-1 | HEX-3 | RX-2 | HEX-4 | SEP-2 | MIX-2 | SPLIT | COMP ||

Q [kW]
Travail net [kKW]

57,64

-17,78

-70,66

0,004 | 66,50 | -16,94

-64,79

0,004

0,53
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CHAPITRE 4. SIMULATION D’UN PROCEDE INDUSTRIEL CONVENTIONNEL

Lefficacité de cette technique consiste a maintenir la force motrice de la réaction aussi
élevée que possible. Sur la Figure 4.17 il est clair que la plupart de la réaction a lieu dans
les premiéres portions du réacteur. Bien que la réaction continue a se dérouler lorsque les
especes se déplacent le long du réacteur, la présence des produits dans '’écoulement ré-
duit de facon importante les taux de réaction. Diviser la longueur du réacteur en deux et
en extraire I'eau et le méthanol spécifiquement permet d’augmenter considérablement le
rendement en ce dernier, car cette extraction sert de relance de la réaction dans son état
initial (absence de méthanol = force motrice maximale). D’autre part, la non-extraction
du CO permet de maintenir ’équilibre de la RWGS dans un sens qui soit favorable pour la
formation de méthanol. Cela est visible en comparant les courants S2 (sortie du premier
réacteur) avec S14 (entrée du deuxiéme réacteur), ou Pextraction du méthanol et de 'eau

est claire.

Diviser le réacteur en deux entraine aussi des effets autres que 'amélioration du rende-
ment en méthanol. Le nombre d’échangeurs de chaleurs et de séparateurs s’est dupliqué,
signifiant des cofits d’investissement plus élevés. En méme temps, car le débit en entrée du
procédé est conservé, les débits a traiter par chaque unité du procédé sont plus faibles. Cela
est visible en les comparant a I'aide des Tableaux 4.8 et 4.10. La consommation énergétique
des deux procédés nécessite d’étre comparée aussi. Sans tenir compte des cofits d’isolation
et du pompage des fluides, le bilan énergétique des unités du procédé (Tableaux 4.4 et
4.11) permet d’évaluer lequel des deux est le plus énergivore. Le rapport entre I'énergie
dégagée et celle consommée par ’ensemble des unités montre que le procédé a un réacteur
est plus efficace (1,53) que le procédé a deux réacteurs (1,09). Une autre facon de compa-
rer la performance de ces deux procédés est en termes de I'efficacité de la transformation
du CO, en méthanol, définie comme la quantité de CO, (en kg) requise pour former 1 kg de
méthanol. Elle est calculée en divisant les débits du CO, et du méthanol des courants FEED
et PRODUCT, respectivement. A ce sujet, cette efficacité s’est améliorée avec le procédé a
deux réacteurs, ou 1,75 kg de CO, sont requis en entrée pour produire 1 kg de MeOH face
au 1,99 kg CO,/kg MeOH du procédé a un réacteur.

Finalement, un récapitulatif des conditions opératoires et des résultats obtenus avec les

deux procédés comparés est disponible dans le Tableau 4.12.
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Tableau 4.12 — Comparaison des résultats de simulation

1 réacteur | 2 réacteurs
Débit CO, en entrée [kg/h] 39,6 51,0
Débit MeOH en sortie [kg/h] 19,9 29,2
Utilisation du CO, [kg CO,/kg MeOH] 1,99 1,75
Pression [bar] 36 36
T en entrée du réacteur [K] 560 558*
T en sortie du réacteur [K] 520 520*
X CO, réacteur par passage [%] 15,6 13,4*
X CO,, globale [%] 77,3 84,9
Yueon réacteur par passage [%)] 13,9 12,0*
Yyeon global [%] 70,5 79,8
Taux de recyclage R [%] 95 95
Longueur du réacteur [m] 2,8 1,4
Diameétre interne des tubes [m] 0,05 0,05
Nombre de tubes 300 300
U [W/m?2/K] 150 150

*par réacteur, 2 réacteurs en total

Le Tableau 4.12 montre clairement 'avantage de l'utilisation, pour un méme volume
de catalyseur, de deux réacteurs en série a la place d'un en termes de I'amélioration du
rendement en méthanol. D’un point de vue strictement procédé, cette configuration est donc
supérieure. Cependant, il s’avere difficile d’établir définitivement lequel des deux procédés
est réellement meilleur sans vraiment prendre en compte les cofits négligés, dont 'analyse
n’est pas évidente. C’est ainsi que, pour la comparaison des résultats de simulation obtenus
avec ceux disponibles dans la littérature, nous gardons les deux configurations proposées

dans cette section.

4.3.3.3 Comparaison des résultats avec les données disponibles dans la littérature

Le Tableau 4.13 montre les parametres clés de certains procédés disponibles dans la

littérature et les compare a ceux obtenus dans ce chapitre.
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Tableau 4.13 — Comparaison des résultats de simulation avec la littérature

Cette thése

PEREZ-FORTES et al. | Kiss et al. | LEONZIO et al. | CUl et al. . >
1 réacteur | 2 reacteurs
Débit CO, en entrée [kg/h] 80 500 12 507 13179 704 39,6 51,0
Débit MeOH en sortie [kg/h] 55100 7 346 1 546 512 19,9 29,2
Utilisation du CO, [kg CO,/kg MeOH] 1,46 1,70 8,52 1,38 1,99 1,75
Taux de recyclage R [%] 99 100 90 99,9 95 95
Diametre des particules du catalyseur [mm ] 0,5 nd. 6 4 2,5 2,5
Masse de catalyseur [kg] 44 500 865 2 235 nd. 1 006 503*
Temps de séjour*** [s] 0,84 3,2-10% 1,01 0,35 84,4 42,2*
P en entrée du réacteur [bar] 76,4 50 55 80 36 36
P en sortie du réacteur [bar] 75,9 50 54 79 35,9 35,9
T en entrée du réacteur [K] 483 523 498 483 560 558*
T en sortie du réacteur [K] 561 523 524 530 520 520*
X CO, réacteur par passage [%] 22,0 19,2 21,6 37,4 15,6 13,4*
X CO, globale [%] 93,9 100 73,9 99,8 77,3 84,9
Yueon réacteur par passage [%)] 22,0 19,2 16,1 31,7 13,9 12,0%
Yo global [%] 93,9 99,8 53,6 99,7 70,5 79,8
Longueur du réacteur [m] 49 m3++ 12 8 3 2,8 1,4*
Diameétre interne des tubes [m] 0,06 0,058 0,04 0,05 0,05
Nombre de tubes nd. 810 150 308 300 300
U [W/m?/K] - - 300 327 150 150
Type de réacteur considéré ADIA ISO POLY POLY POLY POLY

nd. = non disponible ; *

par réacteur, 2 réacteurs en total ; **volume du réacteur; ***

calculé par rapport au vo

ume du catalyseur
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4.3. SIMULATION D’UN PROCEDE UTILISANT LE CATALYSEUR CUZNO/ AL,O; DEVELOPPE
DANS CETTE THESE

Bien que les débits utilisés dans cette étude soient beaucoup plus faibles que ceux dis-
ponibles dans la littérature, les conversions du CO, et les rendements en méthanol obtenus
sont dans l'intervalle des valeurs reportées. Cependant, comme conséquence de ces débits,
les temps de séjour des deux procédés proposés dans cette these sont beaucoup plus im-
portants que ceux disponibles dans la littérature. Quant aux autres conditions opératoires,
la pression dans notre procédé est plus basse que celles utilisées couramment, alors que la
température est plus élevée. Pour atteindre les conversions et les rendements obtenus en
fonction du débit traité, la longueur du réacteur a été moins importante que celles repor-
tées dans la littérature. La valeur élevée, en comparaison, du temps de séjour rend difficile
I’évaluation directe de I'activité du catalyseur dans les procédés proposés. D’un point de vue
industriel, des débits importants sont souhaités. Notre choix de débit était basé sur le res-
pect des conditions hydrodynamiques obtenues en laboratoire, des critéres de limitations
aux transferts entre les phases et d’'une perte de charge raisonnable. Cela a eu comme effet
de limiter fortement le débit a traiter lors de I'extrapolation du réacteur et d’augmenter le
temps de séjour dans le réacteur. Sur ce point, les limitations aux transferts externes des
articles cités dans le Tableau 4.13 peuvent étre jugées comme négligeables vis-a-vis des vi-
tesses du fluide élevées (cf. Tableau 4.5). Ce méme tableau montre aussi que la perte de
charge augmente avec la vitesse du fluide. Les pertes de charge des travaux cités sont plus
importantes que celle estimée dans cette thése, pouvant aller jusqu’a 1 bar. Le compromis
autour de la valeur de la perte de charge acceptable est donc un parametre clé pour établir
le débit global a traiter. Notre faible débit en entrée du procédé est justifié par le choix de

maintenir une AP de 0,1 bar dans le réacteur.

Une autre différence entre les résultats issus des simulations comparées est autour de la
valeur du taux de recyclage. En regardant les équations 4.2.3 et 4.2.2 il est clair que, lorsque
le taux de recyclage se rapproche de 1 (et donc le débit purgé de 0), le systeme s’approxime
3 un réacteur parfaitement agité dont la conversion du CO, en méthanol tend vers 100 %. A
des taux de recyclage trés élevés (= 99 %), la comparaison entre deux procédés donnés en
termes de conversion du CO, et du rendement en méthanol devient donc floue. En réalité
et tel qu’établi auparavant, le taux de recyclage dans un procédé réel dépendra toujours de
la présence d’inertes et des impuretés dans le gaz d’alimentation. Nous avons donc décidé
de travailler avec un taux de 95 % afin de rester cohérents avec ces enjeux potentiels, ce
qui évidemment se traduit par des conversions et des rendements moins bons que ceux
des procédés proposés avec R > 99 %. A titre d’exemple les travaux de PEREZ-FORTES et
al. reportent que méme si des produits secondaires tels que le methyl-formate sont formés
dans les conditions opératoires de leurs simulations, ils ont décidé de ne pas les prendre en
compte. Leffet de leur accumulation avec un R élevé n’est pas donc considéré, éloignant

leurs résultats des conditions réalistes.
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Les débits dans le réacteur sont aussi fortement augmentés avec le taux de recyclage.
Dans notre cas avec R = 95 %, le débit en entrée du réacteur était entre 6 et 7,5 fois le débit
d’entrée global du procédé. Dans les travaux de Kiss et al., il était de 23 fois le débit d’entrée.
Cela impacte énormément le volume des modules du procédé, augmentant considérable-
ment la perte de charge. Ce parametre n’est cependant pas évalué dans leur modele, ot les
pressions en entrée et en sortie du réacteur, par exemple, sont égales. Comme conséquence,

I'implémentation et la validation expérimentale de leurs résultats deviennent discutables.

Au vu de cela la continuation de la comparaison de nos résultats avec ceux disponibles
dans la littérature, bien qu’elle ne soit pas évidente, reste toujours possible. En termes d’uti-
lisation du CO, par exemple, les deux procédés proposés dans cette these ont des valeurs
inférieures a celles de la plupart des travaux disponibles. Ce parameétre peut s’améliorer
en utilisant une pression opératoire plus élevée, car il a été montré que cela augmente le
rendement en méthanol. Cependant, le modele cinétique concu dans cette theése n’a été va-
lidé expérimentalement que jusqu’a 36 bar. Comme conséquence, nous avons décidé de ne
pas explorer cette voie en I'extrapolant au-dela de cette pression. Le méme raisonnement
est fait sur la température opératoire, qui aurait pu étre inférieure. Encore une fois, c’est
l'intervalle de validité du modele cinétique qui en a servi de contrainte. Des débits plus
importants peuvent étre traités en augmentant le nombre de tubes dans le réacteur, ou en
acceptant des pertes de charge plus importantes. Dans ce cas, le rendement en méthanol
peut étre maintenu constant en rallongeant le réacteur.

Globalement, la conversion du CO, et le rendement en méthanol des deux procédés
proposés dans cette theése sont dans l'intervalle des valeurs acceptées dans la littérature. La
pression opératoire est beaucoup moins importante, quoique la température est légérement
supérieure a celles reportées. Cependant, dans le but de minimiser la perte de charge dans le
réacteur, le débit de CO, traité par le procédé reste timide en comparaison avec la littérature.
Des évaluations économiques sur le coflit de compression et de pompage sont nécessaires
afin d’établir la valeur maximale de perte de charge acceptable et de pouvoir ainsi traiter
des débits plus importants.
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4.4 Conclusion

Au cours de ce chapitre, le réacteur expérimental utilisé en laboratoire a été simulé sous
ASPEN et la simulation validée en intégrant le modele cinétique développé dans le Chapitre
3. A partir de ces résultats, un réacteur d’envergure industrielle a été simulé en respectant
les mémes conditions hydrodynamiques que celles du réacteur de laboratoire. Ce réacteur
est composé de 300 tubes de d.i. = 5,0 cm et L. = 2,8 m, pour un diametre interne de réac-
teur de 1,2 m. La perte de charge de ce réacteur a été évaluée a 3372 Pa/m, pour un débit
de CO, en entrée égal a 303 kg/h. Les limitations aux transferts de matiere et de chaleur
entre les phases ont été évaluées et ont été trouvées négligeables. Le catalyseur utilisé dans
ce réacteur est les extrudés de CuZnO/Al, O, synthétisés dans le Chapitre 2. Les limitations
au transfert de matiére constatées pour les extrudés dans le Chapitre 3 ont été prises en
compte pour cette étude en introduisant un facteur d’efficacité dans la résolution des équa-
tions du modele cinétique.

La performance de ce réacteur, en termes de la conversion du CO, et du rendement en
méthanol, a été évaluée dans les trois configurations existantes : isotherme, polytropique et
adiabatique. Les réacteurs isothermes et polytropiques ont eu des performances similaires
entre 520 et 600 K a 36 bar. Lorsque T < 540 K, les réacteurs isotherme/polytropique ont
présenté de meilleurs rendements en méthanol que le réacteur adiabatique. Au-dela de 540
K, le profil de température dans le réacteur adiabatique a permis d’atteindre de meilleurs
rendements en méthanol. Dans ces trois cas, le rendement en méthanol le plus élevé a été
de 10,98 %, obtenu a 520 K et 36 bar avec le réacteur polytropique.

Linfluence du taux de recyclage a été ensuite évaluée sur le réacteur polytropique. Un
taux de recyclage de 95 % a permis d’augmenter le rendement en méthanol jusqu’a 70,5
% a 560 K et 36 bar avec une température du fluide caloporteur de 520 K. Le débit de
CO, en entrée du procédé a dii cependant étre réduit a 39,6 kg/h afin de maintenir les
mémes conditions hydrodynamiques que dans le cas du réacteur sans recyclage. Ensuite,
une configuration de procédé ou le méme volume du réacteur a été gardé, mais le réacteur
a été divisé en deux unités connectées en série a été testée. Le but de cette configuration a
été d’avoir une extraction intermédiaire de I'eau et du méthanol afin de pouvoir remettre la
force motrice de la réaction a sa valeur maximale. Cette technique a permis de faire évoluer
le rendement en méthanol jusqu'a 79,8 % pour un débit de CO, en entrée du procédé de
51 kg/h.

En conclusion, la performance du catalyseur préparé dans le cadre de cette theése a pu
étre évaluée par simulation dans des conditions opératoires similaires a celles trouvées en

industrie, montrant de bons résultats en termes de rendement en méthanol. L'efficacité
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d’'une opération a deux réacteurs avec une condensation intermédiaire des produits a été
aussi prouvée, puisqu’elle a permis d’augmenter le rendement en méthanol de 70,5 a 79,8
%. L’évaluation de la faisabilité industrielle de cette technique n’a pas été pleinement éva-

luée dans cette these et reste donc un parametre a considérer pour une prochaine étude.
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Chapitre 5

Exploration d’un procédé catalytique

sous plasma a DBD

Comme montré dans le Chapitre 1, la production industrielle de méthanol est faite ex-
clusivement dans des réacteurs dont la source d’énergie utilisée pour démarrer et accélérer
la réaction est la chaleur. Néanmoins, ces technologies montrent des limitations connues,
liées principalement au besoin d’opérer a haute pression (> 20 bar) et a haute tempéra-
ture (> 473 K) afin d’étre économiquement rentables. Conséquemment, il existe un intérét
académique et industriel d’explorer des technologies alternatives, qui puissent permettre
de travailler dans des conditions plus nobles. Dans cette optique, divers auteurs ont reporté
que le plasma a DBD s’avere capable d’hydrogéner le CO, en méthanol a pression atmo-

sphérique et a des températures inférieures a 373 K (cf. section 1.6.2).

L'utilisation du plasma a DBD pour la production de méthanol reste cependant timide
et limitée a 1’échelle laboratoire, puisque son implémentation n’est pas aussi simple que
celle des procédés sous chauffage conventionnel. Des phénomenes associés a la génération
du champ électrique, a la distribution de charges dans le réacteur, a la densité électro-
nique, entre autres, nécessitent d’étre maitrisés pour que le plasma a DBD devienne une
vraie alternative au procédé conventionnel. Ce chapitre a comme but d’étudier I'influence
de l'utilisation d’'un catalyseur sur une des caractéristiques pouvant affecter le dévelop-
pement des phénomeénes électriques mentionnés précédemment : la conductivité ionique.
Deux supports et quatre catalyseurs seront testés sous plasma a DBD et leurs propriétés di-
électriques seront caractérisées afin de mettre en évidence l'effet de la conductivité ionique

sur ’hydrogénation de CO, en méthanol.
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5.1 Analyse thermodynamique préliminaire

Avant de commencer cette étude il est important d’analyser les conversions et sélectivités
a I'équilibre des especes impliquées, afin d’établir les atteintes maximales théoriques. Cette
analyse est du méme type que celui présenté dans le Chapitre 1 (cf. section 1.1), mais
dans cette occasion nous ne nous intéressons qu’au comportement du systeme a pression
atmosphérique. La Figure 5.1 montre donc les conversions de CO, a ’équilibre, la sélectivité
en CO et en méthanol en fonction de la température du réacteur, a pression atmosphérique
pour un rapport molaire de CO,/H, = 1/3. Les valeurs présentées ont été obtenues avec le
logiciel ASPEN Plus en utilisant un réacteur a I’équilibre et le modéle thermodynamique de

Peng Robinson.

100% -

75% A

50% - -+X CO,

S CH;OH
25% A S CO
S00cesccccsssecclage®®e®’
0% - .
273 323 373 423 473

Température [K]

FIGURE 5.1 — Conversion de CO, et sélectivité envers les produits a ’équilibre a
pression atmosphérique

Nous pouvons observer que la conversion du CO, diminue avec la température. La sé-
lectivité en méthanol commence également a diminuer a partir de 343 K pour atteindre une
valeur presque nulle a 473 K. A partir de 343 K, la production de CO augmente, car la réac-
tion endothermique RWGS est favorisée. D’un point de vue thermodynamique la production
de méthanol a pression atmosphérique est maximisée a des températures inférieures a 343
K (sélectivité a 100 %). Cependant, les procédés conventionnels (cf. Chapitre 3) ont mon-
tré que le méthanol est synthétisé a des températures relativement élevées (> 473 K) pour
des raisons expliquées auparavant, liées notamment une cinétique tres lente a des tempé-
ratures inférieures a 473 K. Ces conclusions ont été tirées sur un procédé conventionnel a
36 bar et leur validité nécessite d’étre retestée a pression atmosphérique, ce qui est montré

ci-dessous.
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5.2 Tests catalytiques sous chauffage conventionnel

Afin de mettre en évidence I'avantage ou désavantage de 'utilisation d’'un plasma a DBD
pour la synthese de méthanol, il est d’abord nécessaire de comparer les performances de ce
systeme avec le chauffage conventionnel, qui est la voie classique. Dans ce but, nous avons
envisagé de mener une étude a pression atmosphérique sous chauffage conventionnel avec
les catalyseurs les plus performants du Chapitre 3 : ceux supportés sur de 'alumine et la
Z23. La description de I'installation et le protocole utilisé sont disponibles dans la section
2.3.1.1. Ainsi, nous avons démarré les tests avec I'alumine. Dans une premiére étape, la
réaction a été étudiée dans un réacteur vide (sans catalyseur), puis rempli avec le support
alumine (A) et finalement avec le catalyseur Cu/A, le tout entre 298 et 623 K et 1 bar. La
conversion de CO, en fonction de la température de réaction est illustrée par la Figure 5.2.

Lerreur relative sur la conversion de CO, a été de 5% (représentés par les traits verticaux).

30 - 5
25 -
—=20 -
= e .
‘:‘15 S - - Equilibre
8 - -Cu/A
=10 - A
5 -=Réacteur vide
0 dde===0 L -L/"*’/{' |
273 373 473 573 673

Température [K]

FIGURE 5.2 — Conversion de CO, en fonction de la température avec et sans
catalyseurs supportés sur de 'alumine, WHSV = 2,4 L/g.,./h, H,/CO, = 3/1,
P =1 atm, T = 298 — 623 K sous chauffage conventionnel

Dans les trois cas étudiés, la conversion du CO, augmente avec la température de la ré-
action. Cependant, les produits observés sont uniquement du CO et du H,O. Aucune trace
de méthanol n’a été observée en sortie du réacteur dans aucun des cas. Cela signifie que,
dans ces conditions, seulement la RWGS a eu lieu. Un tel résultat était attendu d’apres le
principe de Le Chatelier, ot la diminution de la pression du systéme affecterait la synthese
du méthanol, mais non pas la RWGS. Sur la Figure 5.2 le CO, est converti en CO a des tem-
pératures plus basses lorsque des catalyseurs a base d’alumine (A et Cu/A) ont été utilisés
par rapport au réacteur vide. Le support d’alumine peut catalyser la réaction RWGS via ses
sites basiques ('oxygene présent dans la structure de 'alumine) pour I'adsorption de CO,

et sa dissociation ultérieure en CO. Dans tous les cas, vu 'absence de méthanol en sortie
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du réacteur, nous n’avons pas jugé nécessaire de poursuivre les tests catalytiques avec le
CuZn/A et/ou d’autres catalyseurs. La raison principale est que, dans des conditions plus
favorables thermodynamiquement (cf. section 3.2.2), les conversions du CO, sont similaires
pour le CuZn/A en comparaison avec le Cu/A. De plus, toujours dans ces conditions, les
catalyseurs supportés sur la Z23 présentent des conversions du CO, beaucoup plus faibles
que ceux supportés sur de 'alumine. C’est donc pour cela qu’aucun autre test n’a été réalisé

dans ces conditions.
Il est donc clair que ces conditions ne sont pas du tout adaptées a la synthése de métha-

nol a partir de CO,. Le chauffage conventionnel n’est pas efficace pour mener cette réaction

a pression atmosphérique dans l'intervalle de température étudié.
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5.3 Résultats expérimentaux sous plasma a DBD

5.3.1 Etude préliminaire des conditions opératoires

Avant de passer aux tests catalytiques sous plasma a DBD nous nous sommes intéressés
aux conditions opératoires optimales pour I'’hydrogénation du CO, en méthanol, notam-
ment la tension appliquée et la fréquence de la décharge (ou d’excitation). Ces conditions
seront étudiées dans un réacteur a plasma a DBD en absence de catalyseur, dans lequel le
mélange de gaz CO,/H, et Ar sera envoyé (cf. section 2.3.1.2). La tension a d{i étre imposée
a 10 kV pour des raisons techniques et seul le role de la fréquence de décharge sera étudié
entre 7 et 15 kHz, illustré par la Figure 5.3. Le méthanol, le méthane et le monoxyde de

carbone ont été les seules especes carbonées détectées.
S CH,
S CH;0H

SCO
I —

X CO,

0% 20% 40% 60% 80%  100%
7kHz m9kHz m15kHz

FIGURE 5.3 — Influence de la fréquence du plasma a DBD sur la conversion du CO, et
la sélectivité des produits, V=10 kV, P = 1 atm, T ~ 358 K, H,/CO, = 3/1,
GHSV = 560 h!

La Figure 5.3 montre que la plupart du CO, se transforme en monoxyde de carbone, mais
qu’il est aussi possible de ’hydrogéner, bien qu’a un degré beaucoup plus faible, autant en
méthanol qu’en méthane. La conversion du CO, a augmenté avec la fréquence d’excitation,
ainsi que la sélectivité vers la formation de méthane. De son c6té, la sélectivité envers
le méthanol est passée par un maximum a 9 kHz. Cela implique 'existence d’au moins
quatre nouvelles réactions macroscopiques : celles concernant ’hydrogénation de CO, (4)
et CO (5) en méthane, la possible oxydation partielle d’'une fraction du méthane formé en
méthanol (6) et la dissociation de CO, en CO (7) :

CO, + 4H, «— CH, + 2H,0 (4); A, H%qgx = -165,0 kJ/mol
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CO + 3H, «— CH, + H,0 (5); A, H%x = -206,2 kJ/mol
CH, + 0,5 O, «— CH,OH (6) ; A HC05 ¢ = -275,6 kJ/mol
CO, «— CO + 0,50, (7); A H95 x = -283,3 kJ/mol

La dissociation du CO, en CO a lieu en phase gaz par excitation vibrationnelle de la mo-
lécule de CO, mais aussi par son ionisation directe (A. A. FRIDMAN, 2008). Les mécanismes
d’hydrogénation de CO, en méthane et en méthanol sont moins évidents. Il est probable
que ces molécules aient été formées sur I'électrode a haute tension, qui est faite en fer (Fe).
Ce métal sert, entre autres, a catalyser la formation du méthane a partir de CO, (DEBEK et
al., 2019) et a un moindre degré celle du méthanol (SRIAKKARIN et al., 2017), ce qui serait
cohérent avec les quantités relatives produites de ces deux especes (plus du méthane que du
méthanol). L'autre possibilité est qu’elles aient été formées tout simplement en phase gaz
tel que le CO. Cependant, cette deuxieéme possibilité est beaucoup moins probable, puisque
les mécanismes ayant lieu sous plasma ont tendance a dissocier les molécules présentes et
non pas a les assembler (cf. section 1.6), impliquant que les formations du méthane et du
méthanol a partir de CO, et H, ne seraient pas favorisées. En revenant sur la Figure 5.3, les
tendances observées peuvent étre expliquées grace a '’équation qui établit la relation entre

la fréquence et la densité électronique du plasma (Fu et al., 2011) :

2
& (5.3.1)

wplasma =
£ m

elec,vide

Ou e représente la charge de I'électron et m leur masse, tandis que n, la densité élec-
tronique. La fréquence dans un plasma est donc proportionnelle a la racine de la densité
électronique. Lorsque le nombre d’électrons dans le systeme est plus important, la proba-
bilité d’occurrence des mécanismes associés au plasma (ionisation et recombinaison prin-
cipalement) est aussi augmentée, augmentant la réactivité des espéces. Cependant, a des
fréquences assez élevées (15 kHz) cet effet devient contreproductif pour notre application,
diminuant la sélectivité en méthanol. Cela peut étre attribué a une dissociation du méthanol
formé en d’autres molécules, notamment du CO,, du monoxyde de carbone et de 'hydro-

gene.

En se basant sur ces résultats, les tests catalytiques présentés dans la section suivante
ont été menés a 10 kV et 9 kHz.

5.3.2 Effet de 'introduction d’un solide dans un réacteur a plasma a
DBD

La réaction d’hydrogénation du CO, sous plasma a DBD a été testée en utilisant les sup-

ports Z23 et alumine comme lit catalytique afin de voir un potentiel effet sur la production
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de méthanol. En tant que référence, les résultats obtenus dans les mémes conditions, mais
sans support (avec le réacteur vide) sont montrés. La conversion du CO, ainsi que les sé-
lectivités en méthane et méthanol sont illustrées par la Figure 5.4. Les sélectivités en CO ne
sont pas affichées, mais peuvent étre calculées a partir des deux autres, le tout faisant 100
%. Elles ont été : A (95,2 %) > Z23 (94,9 %) > réacteur vide (92,9 %). La température
du systeme a été mesurée apres I'extinction du plasma par insertion d’'un thermocouple au
centre du lit catalytique. Sa valeur a oscillé entre 356 et 360 K, servant d’indicateur de la
température moyenne du lit catalytique pendant la réaction. L'erreur relative des valeurs

présentées dans cette section et celles qui suivent est de 5 % au maximum.

25,1%

Réacteur vide

FIGURE 5.4 — Conversion de CO, et sélectivités envers les produits pour 'alumine et
723 sous plasma a DBD, V= 10kV, f =9 kHz, P =1 atm, T ~ 358 K, H,/CO, = 3/1,
d, =400 - 800 pm, WHSV = 2,4 L/, /h

Les conversions de CO, obtenues sont quasi identiques pour le réacteur vide et la Z23,
étant toutes les deux inférieures a celles obtenues avec I'alumine. Du méthanol et du mé-
thane ont été produits dans les trois cas. Cependant, les sélectivités les plus élevées en
méthanol et en méthane ont été observées avec le réacteur vide. Ces résultats peuvent s’ex-
pliquer par deux effets ayant lieu apres l'introduction des supports dans le réacteur : la
diminution du temps de séjour des réactifs et la modification des propriétés diélectriques
du milieu entre les deux électrodes. Un effet négatif est induit par la présence d’un solide
a l'intérieur du réacteur. Ce solide crée une perte de pression a travers le lit et donc réduit
le temps de séjour des réactifs ainsi que les vitesses de génération d’especes réactives et
d’électrons dans le réacteur. La réduction du temps de contact entre les réactifs et 1’élec-
trode de haute tension permet d’expliquer pourquoi, aprés I'introduction des supports dans

la zone de décharge du réacteur a DBD, la sélectivité en méthanol et en méthane a diminué.
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Le deuxieéme effet a discuter est la modification des propriétés diélectriques apres l'in-
troduction d’un solide et son influence sur la conversion du CO, et/ou les sélectivités des
produits. La génération de la décharge apres I'introduction dun solide dans le réacteur de-
vient plus facile grace a une diminution de la tension de claquage (Xin TU et al., 2011). Cela
est provoqué par l'apparition de décharges de surface autour des particules solides (X. Tu
et al., 2011), augmentant la densité du plasma et donc le transfert de charge entre les élec-
trodes. Les propriétés diélectriques d’un milieu sont aussi liées a la densité du plasma. Elles
permettent de représenter des phénomenes tels que la polarisation du champ électrique
et la conductivité ionique, qui ont une incidence sur la capacité de ce milieu a stocker de
I'énergie. Normalement, plus le milieu stocke de 1’énergie plus le champ électrique associé
sera important et donc plus le plasma généré sera dense en électrons. Dans ce but, les pro-
priétés diélectriques des supports ont d’abord été étudiées et sont illustrées par la Figure
5.5. Lincertitude expérimentale a été estimée a + 5% de la valeur autant sur ¢’ que sur &”
avec une limite de détection de %+ 0,05. Les courbes rouge et mauve sur la Figure 5.5a sont

a lire sur I'axe gauche, tandis que les verte et jaune sur ’axe droite.
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FIGURE 5.5 — Propriétés diélectriques et diagramme d’Argand des supports Al,O5 et
Z23 entre 0,5 et 20 GHz, d,, < 90 ym

Les permittivités diélectriques sont d’'un ordre de grandeur trés similaire pour les deux
supports analysés (Figure 5.5a). Les valeurs obtenues sont faibles, surtout pour la partie

imaginaire, ce qui qualifie ces supports de diélectriques. L'alumine présente une constante
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diélectrique 1égerement plus faible ainsi qu'un facteur de pertes légerement plus élevé que
la Z23. Cependant, en réalité, les deux supports présentent une différence aux faibles fré-
quences (Figure 5.5b). Méme si globalement les allures de leurs facteurs de pertes diélec-
triques (¢”) sont tres similaires, celui de 'alumine ne fait qu’augmenter entre 500 MHz et
2 GHz alors que celui de la Z23 passe par un minimum et remonte ensuite. Le diagramme

d’Argand des supports (Figure 5.5c) montre cette différence plus clairement.

Un matériel quelconque présente un phénomene de relaxation lorsqu’il est possible de
tracer un arc circulaire sous la courbe obtenue dans son diagramme d’Argand. Dans notre
cas, les deux solides présentent une relaxation typique de la polarisation rotationnelle. Ce-
pendant, la Z23 présente une remontée de £” aux plus fortes valeurs de &’ (correspondantes
aux faibles fréquences), ce qui est caractéristique de I'existence de conductivité ionique
(LEGRAS et al., 2011). Lalumine, par contre, ne présente pas du tout cette tendance. Ces
observations nous permettent d’affirmer que la Z23 est donc conductrice alors que 'alu-
mine, elle, ne I'est pas. La conductivité ionique au sein du support Z23 est attribuée a la

présence d’ions Na™ dans sa matrice, qui ont été constatés par analyse ICP

Afin d’identifier les valeurs de conductivité ionique et de permittivité diélectrique rela-
tive a fréquence nulle (connue aussi comme la constante diélectrique), les résultats expéri-
mentaux ont été modélisés a 'aide d'un modele de Debye (cf. section 2.2.7). Pour ce faire,
nous avons considéré I'existence de deux phénomenes de relaxation ainsi que de la conduc-
tivité ionique, une hypothese assez courante lors de I'utilisation de nos types de supports
(AzZOLINA JURY et al., 2013 ; LEGRAS et al., 2011). Les résultats sont montrés dans la Figure
5.6 et le Tableau 5.1.
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FIGURE 5.6 — Modélisation de la partie réelle et imaginaire de la permittivité
diélectrique des supports en fonction de la fréquence

Tableau 5.1 — Parameétres obtenus pour les supports a 'aide du modele de permittivité
complexe de Debye

Catalyseur Parametres du modele
oo Estat;  Estat, f, [GHz] f,[GHz] o [S/m]
A 2,36 3,11 2,88 11,3 1,2 0
723 2,44 3,10 2,79 12,3 1,4 7,1-103

La déconvolution des courbes sur la Figure 5.6 montre deux phénomenes de relaxation
pour la Z23 et 'alumine et un terme de conductivité pour la Z23 uniquement, en cohérence
avec les observations faites sur leurs diagrammes d’Argand. Dans la gamme des fréquences
micro-ondes, les deux catalyseurs ont présenté une fréquence de relaxation élevée f; située
ac.a. 12 GHz et attribuée a la polarisation rotationnelle des molécules d’eau adsorbées. Une
seconde fréquence de relaxation basse f, a également été observée a c.a. 1,2 GHz et peut
étre attribuée autant au mécanisme de polarisation interfaciale qu’a I'effet Maxwell-Wagner.
Cependant, étant donné que ces mécanismes de polarisation ne sont observés qu’a des fré-
quences élevées (correspondant a la gamme de fréquences micro-ondes), ils ne présentent
donc pas d’utilité pour notre application. Les valeurs de €, €54, €t £54,, PEUVENL NOUS SET-
vir a analyser la capacité de stockage d’énergie des supports. Les informations pertinentes
qui peuvent étre extraites de cette modélisation sont donc les valeurs des conductivités io-
niques et des trois constantes diélectriques. Ces derniéres sont assez proches pour les deux

supports.
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Le comportement a basse fréquence et en particulier le caractére conducteur ou non du
support solide est trés important, puisque notre plasma est généré a une fréquence encore
plus basse (9 kHz). Méme si I'intervalle de fréquences de cette étude (0,5 — 2 GHz) est
supérieur a la fréquence expérimentale de 9 kHz, les résultats obtenus servent a mettre en
évidence I'existence de différences dans le comportement des supports au fur et a mesure
que la fréquence diminue. Cela est un fort indicateur des phénomenes pouvant avoir lieu

dans la fréquence de nos essais expérimentaux.

A Taide des caractérisations diélectriques, il est possible de mieux comprendre les ré-
sultats des expériences présentés dans la Figure 5.4. Il a été montré dans la section 5.2 que
I'alumine était active sur la conversion du CO, en CO par RWGS sous chauffage convention-
nel, mais uniquement a des températures assez élevées qui ne sont pas réellement atteintes
4 Paide du plasma 4 DBD. A titre d’exemple, la conversion du CO, obtenue sous chauffage
conventionnel pour ce support a 373 K a été de 1,5 % (cf. Figure 5.2). Sachant que nous
avons estimé la température moyenne du plasma aux alentours de 358 K cela signifie que,
sous plasma a DBD, la contribution catalytique du support sur la production de CO (par
RWGS) est inférieure a la formation de CO dans la phase gazeuse par dissociation du CO,.
Autrement dit, la consommation du CO, a lieu majoritairement en phase gazeuse par dis-
sociation. En se basant sur les propriétés diélectriques des matériaux, nous en arrivons a la
conclusion que I'introduction d’'un matériau diélectrique non conducteur tel que I'alumine
dans le réacteur a plasma favorise la dissociation du CO, en phase gazeuse. Quand le solide
introduit possede une conductivité ionique, I'effet positif sur la conversion du CO, provo-
qué par la présence du solide et de points de contact pour les décharges est atténué par le

caractére conducteur qui facilite le transfert de charge et donc crée un plasma moins dense.

En ce qui concerne les sélectivités en méthanol et en méthane obtenues, seul leffet
catalytique semble responsable de la formation de ces molécules sur ’électrode en fer. La
diminution du temps de séjour est donc la principale cause de la baisse des sélectivités entre

le réacteur vide et le réacteur contenant du solide.

5.3.3 Performance des catalyseurs monométalliques

Les effets de I'ajout de cuivre sur les supports d’alumine et de Z23 ont été analysés sur la
conversion du CO,, la sélectivité en méthanol et en méthane. Ils sont illustrés par la Figure
5.7.

181



5.3. RESULTATS EXPERIMENTAUX SOUS PLASMA A DBD

34%
25%
25% 28%
' l 21
1,1% o
S g 2%0&6% ~06% 1,2% " X co
E 4,5% = 0,9% :
p 7 4 4.8% [~ 270
7 5% = ' 5CH,OH
Réacteur A ﬁ /
vide 723 | SCH,
Cw/A "
Cw/Z23

FIGURE 5.7 — Conversion de CO, et sélectivités envers les produits pour les catalyseurs
monométalliques sous plasma a DBD, V=10kV, f =9 kHz, P =1 atm, T ~ 358 K,
H,/CO, = 3/1, d, = 400 - 800 pm, WHSV = 2,4 L/g.,¢/h

Sur la Figure 5.7, I'ajout de cuivre diminue la conversion du CO, pour les catalyseurs
Cu/A et Cu/Z23. Les sélectivités envers le méthanol et le méthane sont quant a elles amé-
liorées pour les deux catalyseurs. Pour analyser ces résultats, deux phénomenes ayant lieu
en méme temps sont a analyser. Le premier est I'effet catalytique de I'ajout du cuivre. Nous
avions trouvé précédemment que le cuivre, en tant que métal actif, améliore la conversion
du CO, et la sélectivité en méthanol (cf. section 3.2.1). Le deuxieéme effet, comme discuté
dans la section précédente, est la modification des propriétés diélectriques du milieu apres

I'ajout du cuivre. Nous allons analyser ces deux effets séparément ci-dessous.

a) Cu/Avs A

Le premier cas a étudier est celui du support d’alumine imprégné au cuivre (Cu/A) face
au support d’alumine par lui-méme (A). Pour I'effet catalytique, une augmentation des sé-
lectivités en méthanol et en méthane est observée. Elle est accompagnée d’'une diminution
de la conversion du CO, de 6 points de pourcentage. Sachant que le plasma est autour de
358 K, ces résultats ne sont apparemment pas en accord avec ceux obtenus sous chauffage
conventionnel a pression atmosphérique (cf. section 5.2), ou I'ajout de cuivre n’a pas mo-
difié la conversion du CO, de facon considérable en dessous de 373 K. Le fait que sous
plasma a DBD la plupart de la conversion du CO,, ait lieu en phase gazeuse par dissociation
(cf. section 5.3.2) pourrait impliquer que cette diminution de la conversion se produit dans
la phase gazeuse et non pas sur la surface catalytique. Nos résultats, notamment 'améliora-
tion de la formation du méthanol et du méthane, montrent que la contribution catalytique

du cuivre a la conversion du CO, existe dans nos conditions expérimentales, méme si elle
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reste faible par rapport a celle obtenue en phase gazeuse. Cette amélioration de la sélecti-
vité des réactions d’hydrogénation du CO, signifie qu’elles sont bien catalysées via les sites
actifs de cuivre (Cu® et Cu*, cf. section 3.2.1). Lintroduction du cuivre au support est aussi
accompagnée d’une perte de surface spécifique et du volume et la taille des pores, comme
décrit dans la section 3.1.2. Bien que cette perte n’ait pas provoqué une diminution de la
conversion du CO, lors des tests sous chauffage conventionnel, cela ne doit pas étre extra-
polé aux tests sous plasma a DBD, puisque les contributions catalytiques des supports sont
trés différentes dans les deux conditions. En conséquence, cette perte de surface spécifique,
du volume et de la taille des pores pourrait étre une des causes derriere la diminution de

la conversion du CO, observée pour le Cu/A par rapport au support d’alumine.

Cette diminution de la conversion du CO, sous plasma a DBD peut étre aussi liée a
la modification des propriétés diélectriques apres I'ajout du cuivre, ayant un impact sur la
génération du plasma et donc la conversion du CO, en CO par dissociation. La Figure 5.8

montre le résultat des mesures réalisées.
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FIGURE 5.8 — Propriétés diélectriques et diagramme d’Argand du Cu/A et A entre 0,5
et 20 GHz, d, < 90 ym

Le Cu/A présente une constante diélectrique ainsi qu'un facteur de perte inférieurs a
ceux du A (Figure 5.8a). Cette diminution implique une perte de la capacité de stockage et
dissipation d’énergie du Cu/A, qui pourrait étre responsable de la diminution de la conver-
sion du CO, constatée sur la Figure 5.7. Le diagramme d’Argand des deux matériaux (Figure
5.8b) montre que la méme allure est constatée pour les courbes des deux matériaux : la re-
laxation typique de la polarisation rotationnelle et 'absence de conductivité ionique méme
apres 'ajout de cuivre. L'utilisation du modele de Debye permet de quantifier la diminution
des propriétés diélectriques observées dans la Figure 5.8. Les résultats de la modélisation
sont disponibles dans le Tableau D.1 et la Figure D.1 de 'Annexe D. L'ajout de cuivre a
diminué les valeurs des constantes diélectriques statiques de 4, 9 et 9 % pour &4, €s¢qr, €L

€, Tespectivement par rapport au support d’alumine. La capacité de stockage d’énergie du
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Cu/A s’est donc réduit, entrainant une diminution de la densité du plasma et de la vitesse
de génération d’électrons, expliquant ainsi la diminution de la conversion du CO, constatée

dans la Figure 5.7.

b) Cu/Z23 vs Z23

Le deuxieéme cas a analyser est celui du support Z23 imprégné au cuivre (Cu/Z23) face
au support Z23 lui-méme. En ce qui concerne l'effet catalytique de I'ajout de cuivre, le
comportement est le méme que celui constaté pour le Cu/A : une diminution de la conver-
sion du CO, couplée a une augmentation de la sélectivité en méthanol. Les sites actifs de
cuivre sont responsables de 'amélioration de la sélectivité en méthanol. La diminution de
la conversion du CO, est quant a elle attribuée a deux causes. La premiere est la diminution
de la surface spécifique et du volume et taille des pores de la Z23 apres I'ajout de cuivre
(cf. section 3.1.2) pour les raisons expliquées lors de la comparaison du Cu/A avec le A. La
deuxiéme est la modification des propriétés diélectriques, qui sont illustrées par la Figure
5.9 pour le Cu/Z23 et la Z23.
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FIGURE 5.9 — Propriétés diélectriques du Cu/Z23 et de la Z23 entre 0,5 et 20 GHz,
d, <90 pm

Cette fois-ci, le Cu/Z23 présente une constante diélectrique ainsi qu’un facteur de perte
supérieurs a ceux du Z23, impliquant un gain dans la capacité de stockage et dissipation
d’énergie du Cu/Z23. D’apres les résultats trouvés avec 'alumine, cela devrait se traduire
en une augmentation de la conversion du CO, alors que c’est bien la tendance contraire
qui est observée expérimentalement sur la Figure 5.7. Cependant, le support Z23 présente
de la conductivité ionique (cf. section 5.3.2). Nous avons trouvé que cette caractéristique
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a un fort impact sur la densité du plasma (et donc la conversion du CO,), et le diagramme
d’Argand du Cu/Z23 et de la Z23 (Figure 5.10) montre qu’elle a été modifiée apres I'ajout

du cuivre.
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FIGURE 5.10 — Diagramme d’Argand du Cu/Z23 et de la Z23 entre 0,5 et 20 GHz

Le Cu/Z23 présente aussi la remontée des valeurs de ¢’ vers la fin de sa courbe, confir-
mant la présence de la conductivité ionique constatée précédemment pour le support Z23
(cf. section 5.3.2), méme apres I'ajout de cuivre. Le Cu/Z23 montre toutefois des valeurs
en fin de courbe plus importantes, un indicateur d’'une conductivité ionique plus élevée que
le Z23. Ceci est confirmé par I'utilisation du modeéle de Debye (Figure D.2 et Tableau D.2,
Annexe D) permettant d’évaluer la conductivité ionique a 7,1 - 102 et 9,9 - 10 respective-

ment pour la Z23 et le Cu/Z23.

Expérimentalement, nous avons observé que la conversion du CO, du Z23 a diminué
apres I'ajout de cuivre. La modification des propriétés diélectriques du Cu/Z23 a donc eu
globalement un effet négatif sur la conversion du CO,. A ce sujet, I'effet de 'augmentation
de la conductivité ionique du Cu/Z23 (négatif) semble étre d’un ordre plus important que

celui entrainé par 'augmentation de la capacité de stockage d’énergie du Cu/Z23 (positif).

¢) Cu/A vs Cu/Z23

Une derniére comparaison entre la performance de ces deux catalyseurs monométal-
liques est nécessaire. D’apres la figure 5.7, la conversion du CO, et la sélectivité des pro-
duits du Cu/A se sont avérées globalement meilleures que celles obtenues pour le Cu/Z23,
un résultat que nous attribuons au caractere non conducteur de I'alumine et conducteur
du support Z23. Cependant, I'ajout de cuivre n’a pas provoqué le méme effet sur les deux
supports. Pour le Cu/A, sa capacité de stockage d’énergie a diminué apres I'introduction

du cuivre alors que celle du Cu/Z23 a augmenté. Cela pourrait étre 1ié a la dispersion du
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cuivre plus élevée du Cu/Z23 par rapport au Cu/A (Tableau 3.3). La partie réelle de la
permittivité diélectrique (et donc la capacité de stockage d’énergie) est plus dépendante
des especes de cuivre métallique que des especes de cuivre oxydées (ANSARI et al., 2015).
71 % de la surface du Cu/A est occupée par des espéces Cu® alors que sur le Cu/Z23 elles
occupent entre 59 et 75 %. A des taux de couverture relativement proches, une meilleure
dispersion du cuivre assure une distribution des particules plus uniforme sur la surface ca-
talytique, pouvant augmenter la constante diélectrique du matériel. Ce phénomene a aussi
influencé le comportement des ions de Na* présents dans la matrice de la zéolithe, provo-

quant 'augmentation constatée de la conductivité ionique du Cu/Z23.

En conclusion, I'influence de I'ajout de cuivre aux supports provoque d’abord une dimi-
nution de la surface spécifique du support par un blocage des pores et une diminution de
volume poreux. Deuxiemement, I'ajout de cuivre améliore la sélectivité des produits issus
de 'hydrogénation de CO,, principalement le méthanol. En troisiéme lieu, 'introduction de
cuivre aux supports modifie leurs propriétés diélectriques. Dans le cas du Cu/A, 'ajout du
cuivre a diminué sa capacité de stockage d’énergie, provoquant une réduction de la densité
électronique du plasma et donc une diminution de la conversion du CO,. Pour le Cu/Z23,
'effet inverse a été observé. Cela a été attribué principalement a la dispersion du cuivre,
qui est plus élevée pour le Cu/Z23 que pour le Cu/A. La conductivité ionique du Cu/Z23 a

aussi augmenté apres I'ajout de cuivre, provoquant une diminution de la conversion du CO,.

La modification du champ électrique associé a la génération du plasma par la modifi-
cation des propriétés diélectriques du milieu affecte quasi exclusivement la conversion du
CO,, qui a lieu principalement en phase gazeuse par dissociation en CO et O. A ce sujet, un
catalyseur non conducteur, tel que le Cu/A, montre de meilleures conversions du CO, que
le Cu/Z23, qui est conducteur. Les améliorations constatées pour les sélectivités des pro-
duits sont quant a elles dues aux nouveaux sites actifs introduits par les especes de cuivre.

Globalement, I'ajout du cuivre a amélioré les rendements en méthanol des catalyseurs.

5.3.4 Performance des catalyseurs bimétalliques

La conversion du CO,, ainsi que les sélectivités en méthanol et en méthane obtenues

avec les catalyseurs bimétalliques CuZn/Z23 et CuZn/A sont illustrées sur la Figure 5.11.
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FIGURE 5.11 — Conversion de CO, et sélectivités envers les produits pour les
catalyseurs bimétalliques sous plasma a DBD, V=10 kV, f = 9 kHz, P = 1 atm,
T ~ 358 K, H,/CO, = 3/1, d, = 400 - 800 pm, WHSV = 2,4 L/g/h

Apres I'addition de ZnO la conversion de CO, a augmenté dans le cas du catalyseur
723, alors qu’elle est restée tres proche (une légere diminution) pour le CuZn/A. Autant
les sélectivités en méthanol qu’en méthane ont été améliorées pour le CuZn/Z23 et pour le
CuZn/A. Comme réalisé dans la section précédente, I'aspect catalytique de I'ajout de ZnO
ainsi que la modification des propriétés diélectriques sont discutés séparément ci-dessous

pour chacun des catalyseurs.

a) CuZn/A vs Cu/A

Pour ce qui concerne l'effet catalytique, dans la section 3.2.2 nous avons montré qu’apres
I'ajout du ZnO, la conversion du CO, diminue 1égerement pour les catalyseurs supportés sur
de l'alumine. Cela peut étre attribué a la légere perte de surface spécifique, du volume et
de taille de pores constatées apres 'ajout du ZnO (cf. section 3.1.2). Une augmentation
des produits issus de 'hydrogénation du CO,, est aussi observée. Nous avons attribué cela a
deux causes possibles (cf. section 3.2.2). La premiére était une modification de I'interaction
métal/support et donc du rapport Cu*/Cu® sur la surface catalytique. La deuxiéme était
un débordement d’atomes d’hydrogeéne depuis l'interface Cu-ZnO vers la surface du cuivre.
L'amélioration de la sélectivité en méthanol constatée apres 'ajout du ZnO était d’autant
plus marqué a basse température (< 500 K). Les résultats de cette section, obtenus autour
de 358 K sous plasma a DBD, sont cohérents avec cet effet. Par rapport a la modification

des propriétés diélectriques apres I'ajout du ZnO, elles sont illustrées par la Figure 5.12.
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FIGURE 5.12 — Propriétés diélectriques du CuZn/A, Cu/A et A entre 0,5 et 20 GHz, dp < 90 pm

Lajout du ZnO au Cu/A ne modifie quasiment pas ses propriétés diélectriques. Ces ré-
sultats indiquent que, d’'un point de vue diélectrique, le CuZn/A se comporte de la méme
facon que le Cu/A, expliquant pourquoi leurs conversions du CO, sont tres proches sur
la Figure 5.11. Le diagramme d’Argand (Figure 5.13) et la déconvolution des courbes se-
lon le modeéle de Debye (en Annexe D, Figure D.3 et Tableau D.3) confirment ’absence de

conductivité ionique pour ce support, méme apres 'ajout du ZnO.

e
Q1
J

o o

w e
I
>

/\\ —Cu/A
—CuZn/A

T T T [ T T T T [ T T T T [ T T T 1]

2 2.5 3 3.5 4
Constante diélectrique e' [E/m]

o
N
|

o
—_

Pertes diélectriques e"
[E/m]

FIGURE 5.13 — Diagramme d’Argand du CuZn/A, Cu/A et A entre 0,5 et 20 GHz

Comme conclusion, I'ajout de ZnO au Cu/A ne modifie pas de facon significative les
propriétés diélectriques du matériel. amélioration des sélectivités en méthanol et en mé-
thane constatées est donc provoquée par un effet d’ordre catalytique. L'ajout de ZnO permet
d’améliorer la dispersion du cuivre et de modifier le ratio Cu®/Cu*, favorisant les réactions

d’hydrogénation de CO, tel que décrit dans la section 3.2.2.
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b) CuZn/Z23 vs Cu/Z23

L'ajout du ZnO augmente la conversion du CO, et la sélectivité des produits pour les
catalyseurs supportés sur de la Z23, en cohérence encore une fois avec les résultats de la
section 3.2.2. Conséquemment, nous l'attribuons aux mémes raisons. Les propriétés structu-
relles du Cu/Z23 sont restés quasiment inchangés apres 'ajout du ZnO (cf. section 3.1.2).
La modification des propriétés diélectriques a été du méme ordre que pour le CuZn/A,
comme l'illustre la Figure 5.14. Le diagramme d’Argand (Figure 5.15) montre quant a lui la
conductivité ionique du CuZn/Z23, suivant le méme comportement trouvé pour le Cu/Z23
et la Z23.
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FIGURE 5.14 — Propriétés diélectriques du CuZn/Z23, Cu/Z23 et Z23 entre 0,5 et 20
GHz, d, < 90 ym
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FIGURE 5.15 — Diagramme d’Argand du CuZn/Z23, Cu/Z23 et Z23 entre 0,5 et 20 GHz
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L’allure de la courbe du CuZn/Z23 est plus similaire a celui du support Z23 qu’au ca-
talyseur Cu/Z23. Elle montre une valeur finale de &” trés similaire a celle du Z23, mais
a une valeur de ¢’ un peu plus élevée. Comparée a celle du Cu/Z23, il semblerait que la
conductivité ionique a diminué apres I'ajout du ZnO. Cela est confirmé par les résultats issus
du modele de Debye pour le CuZn/Z23 (Figure D.4 et Tableau D.4), ol la conductivité a
diminué de 9,9 - 107 pour le Cu/Z23 4 7,8 - 10° S/m pour le CuZn/Z23. La diminution de
la conductivité ionique est responsable d’'une augmentation de la densité électronique, pro-
voquant 'augmentation de la conversion du CO, constatée expérimentalement sur Figure
5.11.

¢) CuZn/A vs CuZn/Z23

La conversion du CO, et les rendements des produits (le produit de la sélectivité par la

conversion) des catalyseurs discutés dans cette section sont résumés dans le Tableau 5.2.

Tableau 5.2 — Conversions et rendements de tous les catalyseurs testés sous plasma a DBD

| Catalyseur | Xco, [%] | Yyeon [%] | Yeu, [%] | Yeo [%] |

RV* 25 0,3 1,5 23,4

A 34 0,2 1,4 32,7
Cu/A 28 0,4 1,4 26,6
CuZn/A 27 0,4 1,4 25,4
723 25 0,1 1,1 23,8
Cu/Z23 21 0,2 1,0 19,7
CuZn/Z23 24 0,5 1,4 22,5

RV* = Réacteur Vide

Deux catalyseurs s’averent les plus intéressants au moment de déterminer le plus per-
formant sous plasma a DBD. D’un c6té, le support alumine permet d’obtenir la conversion
du CO, la plus importante (34 %), principalement par sa dissociation en CO, justifiant le
rendement en monoxyde de carbone le plus élevé. De I'autre c6té, le CuZn/Z23 montre le
rendement en méthanol le plus important (0,5 %), signifiant qu’il est donc le plus adapté
pour 'hydrogénation de CO, en méthanol. Cela est attribué principalement a sa capacité
de stockage d’énergie plus importante couplée aux effets catalytiques de I'ajout du cuivre
et de I'oxyde de zinc. Par rapport a la formation de méthane, elle a été considérée comme
n’ayant lieu que majoritairement sur la surface de I'électrode a haute tension. Une com-
paraison entre les résultats du support d’alumine et ceux des catalyseurs supportés sur de
I'alumine montre cependant que le rendement en méthanol s’est maintenu constant alors
que la conversion du CO, a diminué. Cela implique qu'une partie du méthane produit par
le Cu/A et le CuZn/A a bien pu étre catalysé par les sites actifs de cuivre. Cela justifie aussi
le fait que le rendement en méthane soit resté similaire entre la Z23 et le Cu/Z23 alors que

la conversion du CO, s’est diminuée de 4 points de pourcentage.
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Bien que ces rendements puissent paraitre faibles comparés aux résultats obtenus dans
le Chapitre 3, il faut rappeler les conditions opératoires ot1 ils ont été obtenus. A ces basses
températures et a pression atmosphérique, aucune molécule de méthanol ni de méthane
n’a été détectée en catalyse conventionnelle, ce qui ouvre une perspective pour un procédé

utilisant le plasma DBD dans ces conditions.

En conclusion, la modification induite aux catalyseurs apres I'ajout du ZnO peut étre
découplée en deux effets : catalytiques et diélectriques. Quant a l'effet catalytique, 'amé-
lioration de la sélectivité des produits issus de ’hydrogénation du CO, peut étre attribuée a
deux causes. La premiére est la variation du rapport atomique Cu*/Cu®, qui modifie I'inter-
action entre le cuivre et le support. La deuxiéme est le débordement d’atomes d’hydrogene
depuis l'interface Cu-ZnO vers la surface de cuivre. Lamélioration de la sélectivité des pro-
duits a été constatée autant pour le CuZn/A que pour le CuZn/Z23. En ce qui concerne
les propriétés diélectriques, le CuZn/A a présenté une légere augmentation des constantes
diélectriques par rapport au Cu/A, ainsi que I'absence totale de conductivité ionique. Toute-
fois, elle n’a pas été d’une grandeur assez significative pour affecter de facon observable la
conversion du CO,. Le CuZn/Z23 de son cOté a quasiment maintenu les mémes valeurs des
constantes diélectriques, avec des variations assez faibles (+2, +4 et -3 % pour &, &4,
et €, respectivement). Le CuZn/Z23 a aussi montré une diminution de sa conductivité
ionique par rapport au Cu/Z23. Cette derniere implique que sa capacité de stockage d’éner-
gie s’est améliorée, ce qui s’est traduit finalement en une augmentation de la conversion du

CO, et la sélectivité des produits.
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5.4 Conclusion

L'objectif principal de ce chapitre a été d’étudier I’hydrogénation du CO, sous plasma a
DBD a pression atmosphérique. Les tests avec le réacteur a plasma a DBD vide ont montré
qu’il est possible de convertir du CO, en méthanol et en méthane en absence d’un cata-
lyseur. Ces deux espéces ont été formées sur la surface de I’électrode a haute tension, qui
était en fer. Les tests avec les supports ont montré que, méme si le support introduit dans
le réacteur permet d’augmenter la conversion du CO,, elle a lieu principalement en phase
gazeuse par sa dissociation en CO et O. D’autre part, autant 'ajout de cuivre que du cuivre
et du ZnO ont amélioré la sélectivité des produits, augmentant le rendement en méthanol
et en méthane. Dans les deux cas, les sites actifs de cuivre (Cu® et Cu*) ont été les respon-
sables des améliorations constatées. Le role du ZnO, tel que présenté dans le Chapitre 3, a
été attribué soit a : (1) une possible optimisation du rapport entre les espéces Cu*/Cu® sur
la surface catalytique ; ou (2) un débordement d’atomes d’hydrogéne adsorbés dans I'inter-

face Cu-ZnO vers la surface de cuivre.

Du c6té diélectrique, 'importance des constantes diélectriques et de la conductivité io-
nique des catalyseurs a été éclaircie. Leurs valeurs ont été calculées a 'aide d’'un modele
de Debye avec deux relaxations. Les résultats montrent que, en ce qui concerne la conver-
sion du CO,, il est préférable d’avoir un catalyseur dont les constantes diélectriques (a
fréquence infinie et statique) soient élevées et d'une conductivité ionique faible ou nulle.
Les valeurs des constantes diélectriques sont liées a la capacité du catalyseur de stocker
de I'énergie. Plus cette capacité est importante, plus la densité électronique du plasma est
importante. Cela a comme effet d’augmenter la vitesse de génération d’électrons et finale-
ment la quantité d’especes réactives dans le plasma. La conductivité a 'effet inverse. Plus
elle est importante, plus le champ électrique associé au plasma est petit, diminuant donc sa
densité électronique et la vitesse de génération d’électrons. Une conductivité ionique faible
ou nulle couplée a une capacité de stockage d’énergie importante permet donc de générer

un plasma plus efficace, permettant d’améliorer la conversion du CO,.

Parmi les six solides testés, deux catalyseurs ressortent comme étant les plus perfor-
mants. Quant a la conversion du CO,, le support d’alumine se montre le plus intéressant,
permettant de convertir 34 % des molécules de CO,, principalement en CO. Cela est pos-
sible grace a son caractére non conducteur. Le CuZn/Z23 a montré quant a lui le meilleur
rendement en méthanol (0,5 %). Quoique les zéolithes possedent un caractere diélectrique
moins avantageux pour la conversion du CO, a cause de leur conductivité, leurs sites actifs
de cuivre ont été d’'une nature plus adéquate pour la production de méthanol. Ces résul-
tats soulignent le potentiel des supports zéolithiques par rapport a 'hydrogénation du CO,

sous plasma a DBD. Ce chapitre a servi a mettre en évidence la nécessité d’inclure I'optimi-
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sation des propriétés diélectriques dans les parametres a observer lors de la conception de
catalyseurs destinés a leur utilisation sous plasma a DBD. De tels catalyseurs peuvent poten-
tiellement étre la clé qui permettra aux procédés sous plasma a DBD de devenir I'alternative

la plus viable aux procédés conventionnels.
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Conclusions générales et perspectives

Les travaux développés dans cette these ont été réalisés dans le cadre de I'industria-
lisation de la synthése de méthanol par hydrogénation directe de CO,. Le nombre réduit
de procédés industriels existants pour cette réaction est la preuve que de nombreux défis
sont encore a relever. Loptimisation du catalyseur et le design du réacteur sont les points
clés a améliorer afin d’augmenter la performance du systéme. Dans cette optique, cette
these s’est focalisée sur la production de méthanol par voie conventionnelle et non conven-
tionnelle. Par rapport a la voie conventionnelle, 'objectif a été de synthétiser de nouveaux
catalyseurs sous forme d’extrudés pour un usage industriel et de simuler leur performance
a ladite échelle a travers I'utilisation d’une unité pilote et des outils informatiques. En ce
qui concerne la voie non conventionnelle, la production de méthanol sous plasma a DBD a

été étudiée.

Pour mener ces deux études, des catalyseurs monométalliques (a base de cuivre) et bi-
métalliques (a base de cuivre et d’oxyde de zinc) supportés sur y-Al,O4 et sur des zéolithes
ZSM-5 ont été préparés. Ils ont été caractérisés par XRD, MEB, physisorption de N,, TPR et
par adsorption de molécules-sondes.

Par voie conventionnelle, les résultats avec les catalyseurs monométalliques ont permis
d’établir le role du cuivre en tant que métal actif pour I'’hydrogénation du CO, en méthanol.
Le Cu/Al,05 a montré des performances tres supérieures aux catalyseurs supportés sur les
zéolithes grace a sa forte basicité qui a favorisé 'adsorption du CO,, qui est une molécule
acide. D’autre part, I'ajout du ZnO aux catalyseurs a permis d’améliorer le rendement en
méthanol. Cependant, le mécanisme de cette amélioration n’a pas pu étre éclairci. Globa-

lement, le rendement en méthanol le plus élevé a été observé pour le CuZnO/Al,O;.

Une étude cinétique a été menée sur le catalyseur le plus performant, le CuZnO/AlL,0. 11
a été trouvé que 'augmentation de la pression totale du systeme, de la pression partielle des
réactifs et/ou du rapport molaire H,/CO, permet d’améliorer le rendement en méthanol,
tandis que 'augmentation de la vitesse spatiale et/ou du diametre de particule a I'effet op-
posé. D’autre part, la température a présenté des valeurs optimales dans I'intervalle étudié.

La désactivation du catalyseur a aussi été étudiée et incluse dans la conception du modéle
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cinétique. Ce modeéle a considéré trois réactions chimiques : la formation de méthanol a
partir de CO, et du CO, et la RWGS. Trois modeles cinétiques différents ont été comparés :
un de loi de type puissance, les deux autres de type Langmuir-Hinshelwood, avec un ou
deux types de sites d’adsorption. Le seul modele capable de représenter correctement le
comportement cinétique de nos réactions a été celui de type Langmuir-Hinshelwood avec
un seul site d’adsorption. Les résultats ont aussi permis de conclure que lorsqu’il n’y a pas
de CO dans le mélange d’alimentation, '’hydrogénation du CO en méthanol n’a pas lieu,
réduisant le nombre de réactions chimiques a deux. Finalement, les parametres cinétiques
issus du modele ont été soumis a une analyse de sensibilité afin d’identifier et d’éliminer
les paramétres non et/ou trés peu influents. A ce propos, le taux de couverture d’eau a été
trouvé négligeable et ce terme a été donc supprimé des équations cinétiques.

Un réacteur industriel d'un d.i. de 1,2 m et de 2,8 m de haut basé sur le réacteur ex-
périmental utilisé en laboratoire a été simulé sous ASPEN en intégrant le modele ciné-
tique développé dans cette these. Le catalyseur utilisé dans ce réacteur a été les extrudés
de CuZnO/Al,O, préparés. La performance de ce réacteur a été évaluée en termes de la
conversion du CO, et du rendement en méthanol dans les trois configurations possibles :
isotherme, polytropique et adiabatique. Le rendement en méthanol le plus élevé a été de
10,98 %, obtenu a 520 K et 36 bar avec le réacteur polytropique.

Linfluence du taux de recyclage a été ensuite évaluée sur ce réacteur et il a été trouvé
qu'un taux de recyclage de 95 % permet d’augmenter le rendement en méthanol jusqu’a
70,5 % a 560 K et 36 bar pour un débit de CO, en entrée du procédé de 39,6 kg/h. Ensuite,
une configuration du procédé a été testée ot deux réacteurs polytropiques ont été connec-
tés en série avec une extraction intermédiaire de I'eau et du méthanol. Cette technique a
permis de faire évoluer le rendement en méthanol jusqu’a 79,8 % pour un débit de CO, en
entrée du procédé de 51 kg/h. L'évaluation de la rentabilité industrielle de ce procédé n’a

pas fait partie des objectifs de cette thése et n’a pas donc été présentée.

La derniere partie de la these a été consacrée a ’hydrogénation du CO, sous plasma a
DBD a pression atmosphérique pour la production de méthanol. La formation de méthanol
a été observée au sein du réacteur a plasma a DBD en absence d’un solide catalytique. La
formation du méthane a été également observée. Ces deux réactions ont été catalysées sur
la surface de I’électrode a haute tension, qui était en fer. Le CO, a été converti principa-
lement en CO par dissociation en phase gazeuse. Les résultats des mesures diélectriques
des catalyseurs ont montré que, en ce qui concerne la conversion du CO,, il est préférable
d’avoir un catalyseur dont la constante diélectrique soit élevée et d'une conductivité ionique
faible ou nulle. Cela permet d’avoir un plasma plus dense, favorisant la dissociation du CO,.

Les catalyseurs supportés sur de 'alumine ont ces propriétés, tandis que les catalyseurs sup-
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portés sur des zéolithes ont présenté de la conductivité ionique et donc des conversions du

CO, plus basses.

La formation de méthanol sous plasma a DBD s’est améliorée en présence des cataly-
seurs a base de cuivre, mettant a nouveau en évidence son réle en tant que métal actif. Un
résultat similaire a été observé apres 'ajout du ZnO. L’ajout de ces deux especes a aussi
modifié les propriétés diélectriques des catalyseurs. La synergie catalytique-diélectrique a
permis d’obtenir des rendements en méthanol qui ne peuvent pas étre observés par voie
conventionnelle dans ces mémes conditions. Le support d’alumine a montré les meilleures
conversions du CO,, tandis que le CuZnO/(ZSM-5 Si/Al = 23) a montré quant a lui le
meilleur rendement en méthanol.

L'ensemble des conclusions présentées dans cette these ouvrent la voie a la poursuite de

diverses études.

Deux zéolithes ZSM-5 ont été préparées avec succes en utilisant une technique qui ne
se sert pas d’agent structurant. Il serait intéressant de préparer des ZSM-5 avec des rap-
ports Si/Al autres que ceux utilisés dans cette these, ce qui permettrait d’étudier I'effet de
ce rapport sur la surface spécifique, la basicité et 'acidité du matériau. Loptimisation de ces
parametres permettrait a son tour d’obtenir des supports mieux adaptés pour la synthese
de méthanol.

Les catalyseurs bimétalliques supportés sur les zéolithes ont montré des performances
catalytiques similaires a celui supporté sur de 'alumine sous chauffage conventionnel a
36 bar. Cela a mis en évidence le potentiel de ces supports a obtenir des rendements en
méthanol égaux ou méme supérieurs au catalyseur classique CuZnO/AL,O,. A ce sujet des
ZSM-5 plus basiques, que ce soit a travers un rapport Si/Al plus élevé ou par dopage avec
un oxyde métallique autre que le ZnO, se montrent comme des supports prometteurs pour

la synthese de méthanol a partir de CO,.

Les catalyseurs préparés dans cette thése ont tous eu une teneur massique en cuivre
et/ou en oxyde de zinc de 10 %. Une étude avec d’autres teneurs métalliques pourrait per-
mettre d’étudier I'influence de la charge métallique sur la production de méthanol. D’autre
part, I'influence du rapport Cu:Zn n’a pas pu étre étudiée au-dela du rapport 1:1 utilisé. Il
serait intéressant d’étudier son effet sur la conversion du CO, et/ou le rendement en mé-
thanol.

Le role du cuivre en tant que métal actif pour 'hydrogénation du CO, en méthanol et

pour la RWGS a été constaté. Le réle de 'oxyde de zinc a été limité a 'amélioration de I'ac-
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tivité catalytique de cuivre. Ces conclusions peuvent étre renforcées a I'aide des analyses
FTIR du type operando, qui permettraient d’identifier les especes formées sur la surface
catalytique lors de la réaction. Avec une contribution bien définie de chaque site actif, le
mécanisme de réaction de la formation de méthanol a partir de CO, peut étre mieux établi,

permettant de concevoir un modele cinétique plus robuste.

Le modele cinétique développé dans cette these a utilisé une alimentation en CO, et H,,
sans CO. La résolution des équations cinétiques a montré que la production de méthanol par
hydrogénation de CO n’avait pas lieu dans ces conditions. Il serait intéressant de réaliser
des expériences avec une alimentation contenant du CO, afin d’évaluer si cette tendance est
maintenue. Cela permettrait d’évaluer si la source du méthanol peut changer en fonction
des gaz présents dans 'alimentation, permettant de mieux représenter le comportement du
systeme réactif.

Les résultats obtenus avec le réacteur en laboratoire ont servi de base pour la proposi-
tion d’un réacteur pour un procédé industriel. L'utilisation de criteres et d’hypotheses stricts
a permis d’extrapoler les dimensions et la performance du réacteur en laboratoire a I’échelle
industrielle. Une unité pilote plus grande permettrait de se rapprocher expérimentalement
des conditions utilisées en industrie et de réduire le nombre d’hypotheses réalisées. Cela
présente plusieurs possibilités. La premiere est la modélisation du réacteur. Dans le cadre
de cette these, un modele en une dimension a suffi pour représenter les phénomenes ayant
lieu dans le réacteur expérimental. Dans un réacteur plus grand, les variations radiales et ro-
tationnelles ne pourront plus étre négligées, nécessitant donc des modélisations en 2D et/ou
en 3D qui permettront de mieux identifier et d’isoler I'influence des phénomeénes ayant lieu.

Le facteur de désactivation utilisé dans notre modele cinétique a été déterminé a partir
de certaines approximations sur le nombre de moles de CO, converties expérimentalement.
Cette technique a été tres efficace pour suivre I'activité du catalyseur a travers les différentes
conditions opératoires étudiées. Cependant, la durée de vie du catalyseur a une tempéra-
ture et une pression fixe n’a pas été évaluée, ainsi que la stabilité du catalyseur en présence
d’impuretés dans I'alimentation (tel que du H,S ou de l'eau). La réalisation de ces deux
types de tests permettrait de déterminer la durée de vie et la stabilité des catalyseurs syn-

thétisés dans les conditions d'un procédé industriel réel.

Le procédé simulé dans le Chapitre 4 a montré 'amélioration en termes du rendement
en méthanol apportée par I'utilisation de deux réacteurs en série au lieu d’un seul pour un
méme volume réactionnel. Il serait intéressant de réaliser une étude technico-économique
afin d’évaluer la faisabilité industrielle des deux solutions proposées, ainsi que d’approfon-

dir 'aspect d’intégration énergétique du procédé. Ces deux études permettraient d’optimiser
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les conditions opératoires et le débit traité afin d’améliorer notre proposition du procédé

industriel.

Finalement, les tests sous plasma ont mis en évidence 'effet de la conductivité ionique
et de la constante diélectrique sur la conversion du CO, et le rendement en méthanol. A
ce sujet, mener des tests expérimentaux avec d’autres supports permettrait de continuer
a étudier l'effet de la conductivité ionique et I'influence de son ordre de grandeur sur la
conversion du CO,. En plus, des catalyseurs imprégnés au cuivre et au cuivre et zinc mais
a des teneurs variables permettraient de mieux comprendre l'effet de ’addition de ces mé-
taux sur la conductivité ionique et la constante diélectrique du matériau. D’autre part, la
variation de certains parametres du procédé, tels que la pression et/ou la vitesse spatiale,
permettrait d’évaluer leur influence sur le rendement en méthanol. Ce rendement peut étre
aussi amélioré en diminuant la température dans le réacteur a I'aide d’un fluide calopor-
teur. A ce propos, L. WANG et al. (2018) ont proposé l'utilisation d’eau, mais la performance

d’autres fluides tels que de I'huile par exemple reste a étre évaluée.
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Annexe A

Résultats de caractérisation

A.1 Adsorption de pyridine
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FIGURE A.1 — Spectre infrarouge de I'adsorption de CO, sur le Cu/A
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A.1. ADSORPTION DE PYRIDINE
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FIGURE A.2 — Spectre infrarouge de I'adsorption de CO, sur le Cu/A
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FIGURE A.3 - Spectre infrarouge de 'adsorption de pyridine sur le Cu/Z46
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ANNEXE A. RESULTATS DE CARACTERISATION

A.2 Adsorption de CO,
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FIGURE A.4 — Spectre infrarouge de I'adsorption de CO, sur le Cu/A
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A.2. ADSORPTION DE CO,
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FIGURE A.5 — Spectre infrarouge de I'adsorption de CO, sur le Cu/Z23
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FIGURE A.6 — Spectre infrarouge de I'adsorption de CO, sur le Cu/Z46
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Annexe B

Calcul de coefficients de transfert

B.1 Coefficient de transfert de matiere

Le coefficient de transfert de matiére utilisé dans I'équation 3.3.2 a été calculé selon

(TRAMBOUZE et al., 2004) :

0,36
Kmatiere, [?] =1_ ¢ufRe;°’36Sc‘°’67 (B.1.1)
Ou
urd
Re, = L% (B.1.2)
Ny
Se=~ g (B.1.3)
f=Lf

La masse volumique du fluide p, a été obtenu a partir des masse volumiques des especes
pures p; selon :

k i1 PiYV;
; [—"’;]:—Zl—lpy (B.1.4)
m

2?21 yiVi

Le volume de chaque espece pure (d’ou p; est obtenu selon V; = m;/p;) a été calculé
en appliquant I'’équation des gaz parfaits corrigée PV,, = ZRT ou Z a été estimé d’apres le

polynome proposé par Soave-Redlich-Kwong (SOAVE, 1972) :

Z3—7?+(=b*—b+a)Z—ab=0 (B.1.5)
ou
2T2
a=0,42748 5 <a(T,) (B.1.6)

C
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B.1. COEFFICIENT DE TRANSFERT DE MATIERE

RT
b =0,08664—= (B.1.7)
Et
a(T,)=(1+m-(1—yT))’ (B.1.8)
Avec :
m=0,48+1,574w—0, 176> (B.1.9)
In(rm)+ fFOL
w=— 0,01325 _ T, (B.1.10)
fOl
—5,97616(1—T,/T,) +1,29874(1 —T,/T.)*®> —0,60394(1 — T, /T.)*>
T —1,06841(1—T,/T.)°
f ?c B Tb/Tc
(B.1.11)
—5,03365(1—T,/T,)+1,11505(1 — T, /T.)** —5,41217(1 — T, /T.)*>>
T —7,46628(1—T,/T.)’
T T,/T.

(B.1.12)
Ou w représente le facteur acentrique et T, la température normale d’ébullition. Leurs

valeurs ont été obtenues a partir de tableaux disponibles dans POLING et al., reproduits

ci-dessous :
Tableau B.1 — Propriétés physiques des gaz purs
Espe M © T. V. P, T, =
"PE® lg/mol]l [D] [K] [em®/mol] [bar] [K]  ~

CO, 44,01 0 304,12 94,07 73,74 185 0
H, 2,02 0 32,98 64,20 12,93 20,27 O
CH,0H 32,04 17 512,64 118 80,97 337,69 0,22
coO 28,01 0,12 132,85 93,10 34,94 81,66 0,10
H,0 18,02 185 647,14 5595 220,64 373,15 0,08
N, 2801 0 126,20 90,10 33,98 77,35 0

Les propriétés réduites telles que T, sont calculées a partir des propriétés critiques selon
T, = T/T,. La viscosité du fluide 1, a été calculée d’aprés la méthode de REICHENBERG
(1975) :
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ANNEXE B. CALCUL DE COEFFICIENTS DE TRANSFERT

+ [uPoise] ZK (1+ZZHU S+ Z Z Hinl-kKij) (B.1.13)

=1 k=17
K = il — (B.1.14)
}’1""’7 Zk ]_7élkalk|:3+(2 k)]
Mt P
%0,25
c= i B.1.16
Co(nU)es ( :
[1+0 36Trl( ri _1)]1/6F ij
= L il (B.1.17)
TRl]
T>° +(108,)
FR: 35 (B118)
T7°[1+(100,)7]

Les valeurs des variables ij ont été estimées par moyenne géométrique entre la valeur i et

j. Par exemple, T,;; = , etc. et © représente le moment dipolaire d’une espece. Les

viscosités des espéces pures ont été calculées selon la méthode de Chung (CHUNG et al.,
1988, 1984) :

. Fc -%lT 0.5
1, [uPoise] = 40, 785(2/—3) (B.1.19)
veUQ,
ou
F,=1-0,2756w +0,0590350* + = (B.1.20)
=[A(T*) 2]+ C[exp(—DT*)] + E[exp(—FT*)] (B.1.21)
T*=1,2593T. (B.1.22)

Ou = est un facteur de correction appliqué aux especes polaires et 2, représente I'in-
tégrale de collision dont les valeurs des constantes sont A = 1,16145; B = 0,14874; C =
0,52847;D=0,77320; E=2,16178 et F = 2,43787. Finalement, le coefficient de diffusion
moléculaire d’'une espeéce i dans le fluide a été obtenu avec la méthode de FAIRBANKS et al.
(1950) :
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B.2. COEFFICIENT DE TRANSFERT DE CHALEUR FLUIDE-SOLIDE ET CONDUCTIVITE
THERMIQUE

2
1—
9, [m—] — (B.1.23)
’ S

Zk#l @1 k

Ou les coefficients de diffusion moléculaire des especes pures ont été obtenu avec la
méthode de FULLER et al. (1966) :

m? . 4 0,00143T%7
Bl A 7S 6 SR G SHYE T P
ij v/ v7j
Avec
2
//[ij =TT (B.1.25)
M T A

Ou Y, représente la somme des volumes atomiques de diffusion de chaque espéce : C
=15,9; H=2,3;0=6,1et N=45.

B.2 Coefficient de transfert de chaleur fluide-solide et conduc-
tivité thermique

Pour le calcul du coefficient de transfert de chaleur local fluide-solide h; (TRAMBOUZE
et al., 2004) :

W 0 36 —0,36 —0,67
h [mZ-K] = ¢(ufpf f)Rep Pr (B.2.1)
_ Cps (B.2.2)
Ky

La capacité thermique du fluide a été calculée a partir des capacités thermiques des

especes pures en assumant un mélange idéal selon :

Cp, (T) [ ] Z Y,C,(T) (B.2.3)

Ou Y; représente les fractions massiques des especes et les capacités thermiques des

especes pures ont été estimées en utilisant ’équation suivante :

6,1 |

Ou les valeurs des constantes ont été obtenues a partir des tableaux du NIST (ALLISON,

mol.K]:ai+biT+ciT2+diT3+eiT4 (B.2-4‘)

1996), reproduites ci-dessous :
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Tableau B.2 — Constantes des capacités thermiques des espéces pures

| Espéce a b[-10°] c[-10°] d[-10°] e[ 10"] ||
CO, 3,2591 1,356 1,502  -2,374 1,056
H, 2,883 3,681 0,772 0,692 -0,213
CH,0H 3,164 10,422 1,179  -2.650 1.222
CO 3,912  -3.913 1.182  -1.302 0.515
H,0 4395 -4.186 1.405  -1.564 0.632
N, 3.539  -0.261 0.007 0.157 -0.099

La conductivité thermique du fluide k; a été calculée a partir de celle des especes pures
K, selon la corrélation de Wassiljewa (POLING et al., 2000) :

[m K} ZZ (B.2.5)

Oou A;j est la fonction de SAKSENA et al. (1967) :

) g [1 N (Z_;)o,s (%)0,25]2

[8 (1+ %)O’S]O’S

Avec g = 0,96. Les conductivités thermiques des especes pures ont été estimées a partir

(B.2.6)

de la méthode de CHUNG et al. :

w v,
| —=1=3,75—— B.2.7
" [m _K] o (B.2.7)
ot
0,215+ 0,28288a— 1,061 + 0, 26665
\1/=1+a( 4 b Y) (B.2.8)
0,6366 + By +1,061ap
Et
C—R 3
a=—— = (B.2.9)
R 2
B =0,7862—0,7109¢w + 1,3168w? (B.2.10)
y=2+10,5T? (B.2.11)
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Annexe C

Résultats des modélisations sous ASPEN

Dans cette section et uniquement dans cette section les tableaux présentés sont 1égendés

en dessous au lieu d’au-dessus.

L[m] | CO, CO | CH,OH | H,O H, N,
0 | 0.2250 | 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 | 0.6750 | 0.1000
0.056 | 0.2200 | 0.0039 | 0.0020 | 0.0059 | 0.6678 | 0.1004
0.112 | 0.2151 | 0.0076 | 0.0041 | 0.0117 | 0.6606 | 0.1008
0.168 | 0.2105 | 0.0112 | 0.0061 | 0.0173 | 0.6538 | 0.1012
0.224 | 0.2062 | 0.0144 | 0.0081 | 0.0225 | 0.6473 | 0.1016
0.28 | 0.2023 | 0.0172 | 0.0100 | 0.0272 | 0.6413 | 0.1020
0.336 | 0.1989 | 0.0197 | 0.0117 | 0.0314 | 0.6360 | 0.1023
0.392 | 0.1960 | 0.0216 | 0.0134 | 0.0350 | 0.6313 | 0.1027
0.448 | 0.1937 | 0.0231 | 0.0149 | 0.0380 | 0.6273 | 0.1030
0.504 | 0.1918 | 0.0243 | 0.0162 | 0.0405 | 0.6240 | 0.1032
0.56 | 0.1904 | 0.0250 | 0.0174 | 0.0424 | 0.6212 | 0.1035
0.616 | 0.1893 | 0.0255 | 0.0184 | 0.0440 | 0.6191 | 0.1037
0.672 | 0.1885 | 0.0258 | 0.0193 | 0.0452 | 0.6173 | 0.1039
0.728 | 0.1880 | 0.0260 | 0.0201 | 0.0461 | 0.6159 | 0.1040
0.784 | 0.1876 | 0.0260 | 0.0208 | 0.0467 | 0.6147 | 0.1042
0.84 | 0.1873 | 0.0259 | 0.0214 | 0.0473 | 0.6138 | 0.1043
0.896 | 0.1872 | 0.0258 | 0.0219 | 0.0477 | 0.6131 | 0.1044
0.952 | 0.1870 | 0.0257 | 0.0223 | 0.0480 | 0.6125 | 0.1045
1.008 | 0.1870 | 0.0255 | 0.0227 | 0.0483 | 0.6120 | 0.1045
1.064 | 0.1869 | 0.0254 | 0.0231 | 0.0485 | 0.6115 | 0.1046
1.12 | 0.1869 | 0.0253 | 0.0234 | 0.0487 | 0.6111 | 0.1047
1.176 | 0.1869 | 0.0251 | 0.0237 | 0.0488 | 0.6108 | 0.1047
1.232 | 0.1869 | 0.0250 | 0.0239 | 0.0489 | 0.6105 | 0.1048
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1.288 | 0.1869 | 0.0249 | 0.0241 | 0.0490 | 0.6103 | 0.1048
1.344 | 0.1869 | 0.0247 | 0.0243 | 0.0491 | 0.6101 | 0.1049

1.4 | 0.1869 | 0.0246 | 0.0245 | 0.0491 | 0.6099 | 0.1049
1.456 | 0.1869 | 0.0245 | 0.0247 | 0.0492 | 0.6098 | 0.1049
1.512 | 0.1869 | 0.0244 | 0.0248 | 0.0493 | 0.6096 | 0.1050
1.568 | 0.1869 | 0.0243 | 0.0250 | 0.0493 | 0.6095 | 0.1050
1.624 | 0.1870 | 0.0243 | 0.0251 | 0.0493 | 0.6094 | 0.1050
1.68 | 0.1870 | 0.0242 | 0.0252 | 0.0494 | 0.6093 | 0.1050
1.736 | 0.1870 | 0.0241 | 0.0253 | 0.0494 | 0.6092 | 0.1051
1.792 | 0.1870 | 0.0241 | 0.0254 | 0.0494 | 0.6091 | 0.1051
1.848 | 0.1870 | 0.0240 | 0.0254 | 0.0494 | 0.6090 | 0.1051
1.904 | 0.1870 | 0.0240 | 0.0255 | 0.0495 | 0.6090 | 0.1051
1.96 | 0.1870 | 0.0239 | 0.0256 | 0.0495 | 0.6089 | 0.1051
2.016 | 0.1870 | 0.0239 | 0.0256 | 0.0495 | 0.6089 | 0.1051
2.072 | 0.1870 | 0.0238 | 0.0257 | 0.0495 | 0.6088 | 0.1051
2.128 | 0.1870 | 0.0238 | 0.0257 | 0.0495 | 0.6088 | 0.1051
2.184 | 0.1870 | 0.0238 | 0.0257 | 0.0495 | 0.6087 | 0.1051
2.24 | 0.1871 | 0.0238 | 0.0258 | 0.0495 | 0.6087 | 0.1052
2.296 | 0.1871 | 0.0237 | 0.0258 | 0.0496 | 0.6087 | 0.1052
2.352 | 0.1871 | 0.0237 | 0.0258 | 0.0496 | 0.6086 | 0.1052
2.408 | 0.1871 | 0.0237 | 0.0259 | 0.0496 | 0.6086 | 0.1052
2.464 | 0.1871 | 0.0237 | 0.0259 | 0.0496 | 0.6086 | 0.1052
2.52 | 0.1871 | 0.0237 | 0.0259 | 0.0496 | 0.6086 | 0.1052
2.576 | 0.1871 | 0.0237 | 0.0259 | 0.0496 | 0.6086 | 0.1052
2.632 | 0.1871 | 0.0236 | 0.0259 | 0.0496 | 0.6085 | 0.1052
2.688 | 0.1871 | 0.0236 | 0.0260 | 0.0496 | 0.6085 | 0.1052
2.744 | 0.1871 | 0.0236 | 0.0260 | 0.0496 | 0.6085 | 0.1052

2.8 |0.1871 | 0.0236 | 0.0260 | 0.0496 | 0.6085 | 0.1052

Tableau C.1 - Profil des fractions molaires des especes au long du réacteur, cas a)

L[m] | cO, CO |CH;OH | H,0 H, N,
0.0000 | 0.1500 | 0.0268 | 0.0022 | 0.0006 | 0.5616 | 0.2589
0.0560 | 0.1452 | 0.0302 | 0.0044 | 0.0060 | 0.5542 | 0.2600
0.1120 | 0.1411 | 0.0328 | 0.0066 | 0.0107 | 0.5476 | 0.2611
0.1680 | 0.1379 | 0.0347 | 0.0087 | 0.0146 | 0.5419 | 0.2622
0.2240 | 0.1356 | 0.0359 | 0.0105 | 0.0175 | 0.5374 | 0.2632
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0.2800

0.1339

0.0364

0.0122

0.0196

0.5339

0.2640

0.3360

0.1329

0.0366

0.0136

0.0211

0.5312

0.2647

0.3920

0.1323

0.0364

0.0148

0.0220

0.5291

0.2653

0.4480

0.1319

0.0361

0.0158

0.0227

0.5276

0.2659

0.5040

0.1318

0.0357

0.0167

0.0231

0.5264

0.2663

0.5600

0.1318

0.0352

0.0175

0.0234

0.5255

0.2667

0.6160

0.1318

0.0347

0.0181

0.0235

0.5247

0.2671

0.6720

0.1319

0.0343

0.0187

0.0237

0.5241

0.2674

0.7280

0.1319

0.0339

0.0193

0.0237

0.5235

0.2677

0.7840

0.1320

0.0335

0.0197

0.0238

0.5231

0.2679

0.8400

0.1321

0.0331

0.0202

0.0238

0.5227

0.2681

0.8960

0.1322

0.0328

0.0205

0.0238

0.5223

0.2683

0.9520

0.1323

0.0325

0.0209

0.0239

0.5220

0.2685

1.0080

0.1324

0.0322

0.0212

0.0239

0.5217

0.2687

1.0640

0.1324

0.0319

0.0215

0.0239

0.5215

0.2688

1.1200

0.1325

0.0317

0.0217

0.0239

0.5213

0.2689

1.1760

0.1326

0.0315

0.0219

0.0239

0.5211

0.2690

1.2320

0.1326

0.0313

0.0221

0.0239

0.5209

0.2691

1.2880

0.1327

0.0312

0.0223

0.0239

0.5207

0.2692

1.3440

0.1327

0.0310

0.0225

0.0239

0.5206

0.2693

1.4000

0.1328

0.0309

0.0226

0.0239

0.5204

0.2694

1.4560

0.1328

0.0308

0.0228

0.0239

0.5203

0.2695

1.5120

0.1328

0.0306

0.0229

0.0239

0.5202

0.2695

1.5680

0.1329

0.0305

0.0230

0.0239

0.5201

0.2696

1.6240

0.1329

0.0305

0.0231

0.0239

0.5200

0.2696

1.6800

0.1329

0.0304

0.0232

0.0239

0.5199

0.2697

1.7360

0.1329

0.0303

0.0232

0.0239

0.5199

0.2697

1.7920

0.1329

0.0302

0.0233

0.0239

0.5198

0.2698

1.8480

0.1330

0.0302

0.0234

0.0239

0.5197

0.2698

1.9040

0.1330

0.0301

0.0234

0.0239

0.5197

0.2698

1.9600

0.1330

0.0301

0.0235

0.0239

0.5196

0.2698

2.0160

0.1330

0.0300

0.0235

0.0239

0.5196

0.2699

2.0720

0.1330

0.0300

0.0236

0.0239

0.5196

0.2699

2.1280

0.1330

0.0300

0.0236

0.0239

0.5195

0.2699

2.1840

0.1330

0.0299

0.0237

0.0239

0.5195

0.2699

2.2400

0.1330

0.0299

0.0237

0.0239

0.5195

0.2700

2.2960

0.1331

0.0299

0.0237

0.0240

0.5194

0.2700
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ANNEXE C. RESULTATS DES MODELISATIONS SOUS ASPEN

2.3520 | 0.1331 | 0.0298 | 0.0238 | 0.0240 | 0.5194 | 0.2700
2.4080 | 0.1331 | 0.0298 | 0.0238 | 0.0240 | 0.5194 | 0.2700
2.4640 | 0.1331 | 0.0298 | 0.0238 | 0.0240 | 0.5194 | 0.2700
2.5200 | 0.1331 | 0.0298 | 0.0238 | 0.0240 | 0.5194 | 0.2700
2.5760 | 0.1331 | 0.0298 | 0.0238 | 0.0240 | 0.5193 | 0.2700
2.6320 | 0.1331 | 0.0297 | 0.0239 | 0.0240 | 0.5193 | 0.2700
2.6880 | 0.1331 | 0.0297 | 0.0239 | 0.0240 | 0.5193 | 0.2700
2.7440 | 0.1331 | 0.0297 | 0.0239 | 0.0240 | 0.5193 | 0.2700
2.8000 | 0.1331 | 0.0297 | 0.0239 | 0.0240 | 0.5193 | 0.2701

Tableau C.2 — Profil des fractions molaires des especes au long du réacteur, cas b)

L[m] | CO, CO |CH,0H| H,O H, N,
0.0000 | 0.1469 | 0.0263 | 0.0022 | 0.0006 | 0.5658 | 0.2582
0.0560 | 0.1371 | 0.0338 | 0.0059 | 0.0115 | 0.5517 | 0.2601
0.1120 | 0.1335 | 0.0359 | 0.0082 | 0.0157 | 0.5454 | 0.2613
0.1680 | 0.1313 | 0.0368 | 0.0101 | 0.0185 | 0.5411 | 0.2623
0.2240 | 0.1300 | 0.0371 | 0.0117 | 0.0203 | 0.5378 | 0.2631
0.2800 | 0.1291 | 0.0370 | 0.0132 | 0.0215 | 0.5353 | 0.2639
0.3360 | 0.1287 | 0.0366 | 0.0144 | 0.0224 | 0.5334 | 0.2645
0.3920 | 0.1285 | 0.0362 | 0.0154 | 0.0229 | 0.5320 | 0.2651
0.4480 | 0.1284 | 0.0356 | 0.0164 | 0.0232 | 0.5308 | 0.2655
0.5040 | 0.1284 | 0.0351 | 0.0172 | 0.0235 | 0.5299 | 0.2660
0.5600 | 0.1285 | 0.0346 | 0.0179 | 0.0236 | 0.5292 | 0.2663
0.6160 | 0.1286 | 0.0341 | 0.0185 | 0.0237 | 0.5285 | 0.2666
0.6720 | 0.1287 | 0.0336 | 0.0191 | 0.0238 | 0.5280 | 0.2669
0.7280 | 0.1288 | 0.0332 | 0.0196 | 0.0238 | 0.5275 | 0.2672
0.7840 | 0.1289 | 0.0328 | 0.0200 | 0.0238 | 0.5271 | 0.2674
0.8400 | 0.1290 | 0.0324 | 0.0204 | 0.0239 | 0.5267 | 0.2676
0.8960 | 0.1291 | 0.0321 | 0.0208 | 0.0239 | 0.5264 | 0.2678
0.9520 | 0.1291 | 0.0318 | 0.0211 | 0.0239 | 0.5261 | 0.2680
1.0080 | 0.1292 | 0.0316 | 0.0214 | 0.0239 | 0.5259 | 0.2681
1.0640 | 0.1293 | 0.0313 | 0.0216 | 0.0239 | 0.5256 | 0.2682
1.1200 | 0.1293 | 0.0311 | 0.0219 | 0.0239 | 0.5254 | 0.2684
1.1760 | 0.1294 | 0.0309 | 0.0221 | 0.0239 | 0.5252 | 0.2685
1.2320 | 0.1295 | 0.0307 | 0.0223 | 0.0239 | 0.5250 | 0.2686
1.2880 | 0.1295 | 0.0306 | 0.0224 | 0.0239 | 0.5249 | 0.2687
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1.3440 | 0.1295 | 0.0304 | 0.0226 | 0.0239 | 0.5248 | 0.2687
1.4000 | 0.1296 | 0.0303 | 0.0227 | 0.0239 | 0.5246 | 0.2688
1.4560 | 0.1296 | 0.0302 | 0.0229 | 0.0239 | 0.5245 | 0.2689
1.5120 | 0.1296 | 0.0301 | 0.0230 | 0.0239 | 0.5244 | 0.2689
1.5680 | 0.1297 | 0.0300 | 0.0231 | 0.0239 | 0.5243 | 0.2690
1.6240 | 0.1297 | 0.0299 | 0.0232 | 0.0239 | 0.5242 | 0.2690
1.6800 | 0.1297 | 0.0298 | 0.0233 | 0.0239 | 0.5242 | 0.2691
1.7360 | 0.1297 | 0.0298 | 0.0233 | 0.0239 | 0.5241 | 0.2691
1.7920 | 0.1298 | 0.0297 | 0.0234 | 0.0239 | 0.5240 | 0.2692
1.8480 | 0.1298 | 0.0296 | 0.0235 | 0.0239 | 0.5240 | 0.2692
1.9040 | 0.1298 | 0.0296 | 0.0235 | 0.0239 | 0.5239 | 0.2692
1.9600 | 0.1298 | 0.0295 | 0.0236 | 0.0239 | 0.5239 | 0.2692
2.0160 | 0.1298 | 0.0295 | 0.0236 | 0.0239 | 0.5239 | 0.2693
2.0720 | 0.1298 | 0.0295 | 0.0237 | 0.0240 | 0.5238 | 0.2693
2.1280 | 0.1298 | 0.0294 | 0.0237 | 0.0240 | 0.5238 | 0.2693
2.1840 | 0.1298 | 0.0294 | 0.0237 | 0.0240 | 0.5238 | 0.2693
2.2400 | 0.1299 | 0.0294 | 0.0238 | 0.0240 | 0.5237 | 0.2693
2.2960 | 0.1299 | 0.0294 | 0.0238 | 0.0240 | 0.5237 | 0.2693
2.3520 | 0.1299 | 0.0293 | 0.0238 | 0.0240 | 0.5237 | 0.2694
2.4080 | 0.1299 | 0.0293 | 0.0238 | 0.0240 | 0.5237 | 0.2694
2.4640 | 0.1299 | 0.0293 | 0.0238 | 0.0240 | 0.5237 | 0.2694
2.5200 | 0.1299 | 0.0293 | 0.0239 | 0.0240 | 0.5236 | 0.2694
2.5760 | 0.1299 | 0.0293 | 0.0239 | 0.0240 | 0.5236 | 0.2694
2.6320 | 0.1299 | 0.0293 | 0.0239 | 0.0240 | 0.5236 | 0.2694
2.6880 | 0.1299 | 0.0292 | 0.0239 | 0.0240 | 0.5236 | 0.2694
2.7440 | 0.1299 | 0.0292 | 0.0239 | 0.0240 | 0.5236 | 0.2694
2.8000 | 0.1299 | 0.0292 | 0.0239 | 0.0240 | 0.5236 | 0.2694

Tableau C.3 — Profil des fractions molaires des especes au long du réacteur, cas c)
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Annexe D

Résultats des modélisations de Debye
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FIGURE D.1 — Modélisation de la partie réelle et imaginaire de la permittivité diélectrique du Cu/A

233



Tableau D.1 — Parametres obtenus pour le Cu/A a 'aide du modele de permittivité complexe de

Debye

Catalvseur Parameétres du modele
Y o Fuar, Euar, h[GHz] F,[GHz] o [S/m]
A 2,36 3,11 2,88 11,3 1,2 0
Cu/A 2,26 2,79 2,62 12,1 1,0 0
4 1
Cu/Z23
% I i e
W <3 - -Experimental data
|—Model
11
0 .
: f (GHz) 0

0,5 7

8"

0,2

0,1 3

-
-
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-——d
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FIGURE D.2 — Modélisation de la partie réelle et imaginaire de la permittivité diélectrique du

Cu/Z23

Tableau D.2 — Parametres obtenus pour le Cu/Z23 a 'aide du modeéle de permittivité complexe de

Debye

Catalyseur Parametres du modele
€00 Estatl estatz f1 [GHZ] f2 [GHZ] % [S/m]
723 2,46 3,13 2,79 12,3 1,4 7,1-103
Cu/z23 2,65 3,25 3,03 12,6 1,2 9,9-10°3
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ANNEXE D. RESULTATS DES MODELISATIONS DE DEBYE
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FIGURE D.3 — Modélisation de la partie réelle et imaginaire de la permittivité diélectrique du
CuZn/A en fonction de la fréquence

Tableau D.3 — Parametres obtenus pour les catalyseurs supportés sur de 'alumine a I'aide du
modele de permittivité complexe de Debye

Catalyseur Parametres du modele
€0 Estatl gstatz f1 [GHZ] f2 [GHZ] o [S/m]
A 2,36 3,11 2,88 11,3 1,2 0
Cu/A 2,26 2,79 2,62 12,1 1,0 0
CuZn/A 2,40 2,99 2,75 12,0 1,0 0
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FIGURE D.4 — Modélisation de la partie réelle et imaginaire de la permittivité diélectrique du
CuZn/A en fonction de la fréquence

Tableau D.4 — Parametres obtenus pour les catalyseurs supportés sur la Z23 a I'aide du modéle de
permittivité complexe de Debye

Catalyseur Parametres du modele
€0 Z:"statl gstatz f1 [GHZ] f2 [GHZ] % [S/m]
723 2,44 3,10 2,79 12,3 1,4 7,1-103
Cu/z23 2,63 3,24 3,13 12,6 1,2 9,9-10°
CuZn/Z23 2,69 3,39 3,05 12,2 1,2 7,8-103
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