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Introduction générale

Au cours des dernieres décennies, la croissance de I'activité économique et humaine a entrainé
une augmentation de la combustion des énergies fossiles, dont la part dans le mix énergétique
mondiale a atteint 81,3 % en 2018 [1]. Cela a généré une augmentation des émissions de gaz a
effet de serre dans divers secteurs tels que les transports et le secteur residentiel. Les émissions
de gaz a effet de serre ont conduit a une forte augmentation du réchauffement climatique, qui
peut avoir des conséquences dramatiques sur la santé, I'agriculture, I'économie, etc. Dans ce
contexte, la loi de la transition énergétique pour la croissance verte en France (18 aolt 2015)
vise a réduire de 40% les émissions de gaz a effet de serre en 2030 par rapport a 1990, en
augmentant de 40% la part des énergies renouvelables dans le mix électrique en France [2]. Ces
dernieres années, la production de I'électricité & partir de sources renouvelables a connu une

augmentation significative en France, comme le montre la Figure 1 [3].

Bioénergies M Solaire @ Eolien @Hydraulique

Puissance électrique

2005 2010 2015 2020

Figure 1: Evolution de la puissance électrique a partir des énergies renouvelables en France. [3]

Cependant, la principale caractéristique de ces énergies renouvelables est leur intermittence,
qui crée un désequilibre temporel entre les périodes de production et de demande. Par

conséquent, un défi consiste a trouver un mode de stockage dense et sécurisé.

Il existe différentes methodes de stockage/déstockage de I'énergie, il y a le stockage mécanique
(volant d’inertie, stockage par pompage et air comprimé), le stockage électrique (condensateur),

le stockage électrochimique (batteries) et le stockage chimique (hydrogene et méthane).

Le stockage d'énergie chimique présente une grande capacité et un temps de stockage élevé,

qui sont les principales caractéristiques techniques d'une installation de stockage/déstockage

1
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d’énergie. Il peut stocker une quantité de 1’ordre du térawattheure (TWh) pendant une durée de

I’ordre de I’année comme le montre la Figure 2 [4], [5].

Le stockage chimique repose principalement sur la transformation de I'électricité en liaisons
chimiques gréace a I'Hz généré par I'électrolyse de I'eau alimentée par des sources d’énergies
renouvelables [6]. Cependant, le stockage efficace de I'énergie chimique reste un probléme. Il
existe différentes technologies de stockage de I'hydrogene telles que I'H2 comprimé, I'H:
liqueéfié, les transporteurs d'’hydrogene circulaires (comme le méthanol et I'ammoniac) et les
LOHC (vecteurs organiques liquides d’hydrogéne plus communément nommés d’aprés leur
nom anglais : « Liquid Organic Hydrogen Carriers »), apparaissant comme une solution
prometteuse. La Figure 3 [7] montre les densités volumétriques et gravimétriques pour

différentes technologies de stockage.

Temps

1 an

1 mois 50 e
) g
1 semaine oy N\é&‘zx

' o
1 jour . D«‘Q

&g
g
iy
1 heure QE}U '\ ]
Air comprimé

1 minute QO\

1 seconde CPQ

100 milliseconde

1 kWh 1 MWh 1 GWh 1 TWh Capacité de stockage

Figure 2: Comparaison des technologies de stockage d'électricité. [4], [5]
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Figure 3: Comparaison de différentes technologies de stockage d'hydrogéne. Transporteurs circulaires
: ammoniac (NHs), méthanol (MeOH), Metal Organic Framework (MOF) et acide formique (AF). [7]

Le stockage de I'hydrogéne gazeux nécessite un taux de compression élevé pour surmonter sa
faible densité d'énergie volumétrique et présente donc des problémes de sécurité. Concernant
I'nydrogene liquéfié, méme si la technologie semble trés prometteuse en raison de sa densité
gravimétrique, des obstacles majeurs existent toujours tels que les pertes par évaporation et le
codt énergétique nécessaire a la liquéfaction [7]. L'ammoniac et le méthanol peuvent étre des
solutions intéressantes en tant que vecteurs d'hydrogene a grande échelle grace a leur
compatibilité avec l'infrastructure existante. Cependant, leur synthése et leur décomposition
nécessitent une forte consommation d'énergie et des étapes supplémentaires de séparation de
I'nydrogene sont nécessaires aprés leur décomposition [8]-[10]. Un LOHC est un couple de
molécule pauvre en Hz /molécule riche en Hz (LOHC déshydrogéné/LOHC hydrogéné). Le
principe du stockage de I’hydrogene par LOHC (Figure 4) [11] est une réaction d’hydrogénation
pour stocker de I’hydrogéne lorsque la production électrique est supérieure a la demande et une
réaction de déshydrogénation pour libérer de I'hydrogéne qui peut servir a produire a nouveau
I’¢lectricité dans une période ou la demande é€lectrique est supérieure a la production. De par sa

stabilité, le liquide riche en Hz peut étre stocké dans des conditions ambiantes pendant de
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longues périodes sans aucune perte d'énergie. De plus, la manipulation de ce liquide hydrogéné
est beaucoup plus simple que celle de I'hydrogéne gazeux car les propriétés des LOHC sont
généralement similaires a celles des produits chimiques et des carburants courants [10], [12]-
[20].

S il
Stockage —_— Déstockage
Transport
0 = = —0
Hydrogenation <« Deshydrogenation
" Transport

Figure 4: Principe de stockage et déstockage d'hydrogéne par LOHC [11].

Une diversité de couples riches en Ha/pauvres en Hz a été proposée dans la littérature et seront
discutés dans le premier chapitre de bibliographie. En comparaison avec d'autres systemes
LOHC, le couple y-butyrolactone (GBL) / butanediol (BDO) possede une faible enthalpie de
déshydrogénation d'environ 42 kJ/molx. (environ 70 kJ/moln. pour le toluene et le DBT). De
plus, les réactions peuvent étre réalisées en présence des catalyseurs a base de cuivre
disponibles et peu colteux alors que I'nydrogénation et la déshydrogénation des LOHC
aromatiques nécessitent généralement des catalyseurs a base de métaux nobles. De plus, ces
molécules organiques peuvent étre produites a partir de la biomasse, contrairement au toluéne

et au DBT qui sont dérivés de produits pétroliers.

Dans la littérature, les réactions d'hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO sont
étudiées séparément, sauf dans un brevet au nom du CEA a I’origine de ce travail [21] et une
publication d’Onoda et al. [22] qui mentionnent a la fois I'nydrogénation et la déshydrogénation
du couple GBL/BDO. Onoda et al. précisent que ce couple peut étre utilisé comme systéme
LOHC en utilisant un catalyseur homogéne a base d'iridium, métal noble codteux, leur travail

sera discuté dans le premier chapitre de bibliographie.

Dans la littérature, différents catalyseurs hétérogénes et homogenes a base de cuivre et a base
de métaux nobles sont utilisés pour les réactions d’hydrogénation de GBL et de

déshydrogénation de BDO. Ces différents catalyseurs seront cités et discutés dans la partie
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bibliographique (chapitre 1). La majorité des études de réaction d'hydrogénation étaient en
phase liquide en utilisant un solvant. La réaction de déshydrogénation de BDO est trés peu
étudiée et est souvent réaliseée en phase gazeuse.

Egalement, trés peu de travaux ont été consacrés a la modélisation cinétique pour les réactions
d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO. Par ailleurs, aucune étude sur la
modélisation et la simulation des réacteurs pour le stockage/déstockage d’hydrogéne par des
LOHC en phase liquide n’est existante dans la littérature. Compte tenu des potentielles
applications industrielles de ce type de technologie, il est trés important de disposer de modeéles
mathématiques décrivant le comportement de la réaction dans un réacteur continu, car cela
permet d'étudier de pres la réaction et les phénomeénes qui pourraient étre impliqués a 1’échelle

industrielle.

L’objectif principal de la thése est de valider I’utilisation du couple GBL/BDO en tant que
LOHC pour le stockage stationnaire de I’hydrogene, en utilisant un réacteur unique et un méme
catalyseur pour les deux réactions (hydrogénation de GBL/déshydrogénation de BDO), en
phase liquide et sans solvant. Afin d’étudier d’une maniére compléte ce systeme LOHC, il faut
d’abord sélectionner un catalyseur efficace pour les réactions d’hydrogénation de GBL et de
déshydrogénation de BDO. Ensuite, il est nécessaire de développer des modeles cinétiques pour
les deux réactions qui sont ensuite implémentés au sein d’un modéle réacteur pour les deux

réactions.

Ces travaux de these sont issus d'une collaboration entre le CEA Grenoble (Laboratoire
Réacteurs et Procédés - LRP) et I'Institut de Chimie et Procédés pour I'Energie, I'Environnement
et la Santé (ICPEES) a Strasbourg (UMR 7515). Au total, un tiers des travaux de thése a été
mene a Strasbourg et deux tiers a Grenoble.

Ce manuscrit est structuré en cing chapitres :

- Le premier chapitre est dédié a 1’étude bibliographique qui inclut des généralités sur
I’hydrogéne et son utilisation comme vecteur énergétique, les différentes technologies
de stockage d’hydrogene, le stockage par LOHC et une comparaison des différents
couples LOHC existants. Ensuite, des géneéralités sur les especes GBL et BDO, leur voie
de synthese, les mécanismes et les réactions d’hydrogénations de GBL et de
déshydrogénation de BDO sont présentés. Enfin, les modeles cinétiques et modéles de

réacteurs proposés dans la littérature pour ces deux réactions sont discutés.
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Le deuxieme chapitre décrit les procédures expérimentales suivies pour la synthese des
catalyseurs et pour I'étude expérimentale de la réaction. Le chapitre est structuré en 5
parties principales qui font référence a : 1. la méthode de synthese des différents
catalyseurs 2. Les techniques de caractérisation des catalyseurs ; 3. la procédure
experimentale du réacteur semi-batch de I’'ICPEES pour les tests catalytiques ; 4. la
procédure expérimentale du réacteur continu a lit fixe catalytiqgue du CEA ; 5. les

méthodes analytiques et I’exploitation des données.

Le troisiéme chapitre se concentre sur 1’étude des catalyseurs pour I’hydrogénation de
GBL et déshydrogénation de BDO en présentant les résultats de caractérisation des
différents catalyseurs et des tests catalytiques en réacteur semi-batch de ’ICPEES. Le
but des études de ce chapitre est de sélectionner un catalyseur actif et tres sélectif pour

les deux réactions.

Le quatrieme chapitre porte sur le développement des modeéles cinétiques pour
I’hydrogénation de GBL et la déshydrogénation de BDO. La validation de ces modeles
est basée sur une comparaison entre les résultats des tests cinétiques expérimentaux

réalisés en réacteur semi-batch et les résultats modélisés.

Ce chapitre fait I’objet d’une publication, en cours de soumission dans International
Journal of Hydrogen Energy. Dans ce manuscrit de thése, ce chapitre sera présenté en

anglais sous forme d’une publication :

« Qasmi C, Mochel R, Gautier V, Champon I, Thomas S, Chappaz A, Roger AC.
GBL/BDO pair as a bio-based Liquid Organic Carrier: Kinetic modeling of liquid phase
hydrogenation and dehydrogenation over copper-based catalyst, 2022. »

Le cinquiéme et dernier chapitre présente la modélisation du réacteur continu a lit fixe
catalytique permettant de simuler le comportement du réacteur en implémentant les
modeles cinétiques développés en quatrieme chapitre. La validation des modeéles de
réacteur est basée sur une comparaison entre les résultats expérimentaux réalisés en

réacteur continu a lit fixe catalytique et les résultats modéelises.

Le manuscrit se termine par une conclusion générale et des perspectives proposées.
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Les résultats de ces travaux de thése ont été présentés aux conférences internationales suivantes:

1. French-Chinese conference on Green Chemistry (FC2G), Lyon, France, Octobre

2021 — Communication par poster
« Hydrogen storage by innovative liquid organic hydrogen carriers »

Qasmi C, Roger AC, Thomas S, Chappaz A

2. The International Symposium on Green Chemistry (ISGC), La Rochelle, France,

Mai 2022 — Communication orale

« Development of catalysts for hydrogen storage by bio-based Liquid Organic Hydrogen
Carriers (LOHC) »

Qasmi C, Mochel R, Thomas S, Roger AC, Chappaz A

3. French Conference on Catalysis (FCCat 3), Ronce-les-Bains, France, Mai-Juin

2022 — Communication orale

« GBL/BDO as a bio-based Liquid Organic Carrier: Kinetic modeling of liquid phase

hydrogenation and dehydrogenation over copper-based catalyst »

Qasmi C, Mochel R, Gautier V, Champon I, Thomas S, Chappaz A, Roger AC
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Dans ce chapitre, une revue bibliographique sur le stockage d’hydrogene est présentée. Ce

chapitre s’organise de la maniére suivante :

La premicre partie présente les propriétés générales de I’hydrogene et son utilisation
entant que vecteur énergétique pour les usages industriels, la mobilité et la production

stationnaire de 1’électricité.

La deuxieme partie traite les différentes technologies de stockage d’hydrogeéne existantes
dans la littérature. Cette partie inclut le stockage d’hydrogéne pur (comprimé et liquéfié), le
stockage physique (adsorption) et le stockage chimique (hydrures métalliques, composés
circulaires et Liquides organiques transporteurs d’hydrogene), suivis d’une comparaison des

différentes technologies en terme d’avantages et d’inconvénients.

La troisieme partie est dédiée a la présentation des propriétés physico-chimiques et
thermodynamiques générales de y-butyrolactone (GBL) et 1,4-butanediol (BDO), ainsi que

leurs voies de syntheses.

La quatriéme partie est consacrée a 1’étude bibliographique du stockage d’hydrogéne par
le couple LOHC GBL/BDO. Les mécanismes des réactions d’hydrogénation de GBL et de
déshydrogénation de BDO existants dans la littérature sont tout d’abord exposés, ensuite les

travaux réalisés pour ces deux réactions sont traités.

La cinquieme partie aborde les différents modeles cinétiques proposés dans la littérature

pour les réactions d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO.

La sixiéme et la derniere partie de ce chapitre traite les modeéles de réacteurs proposés

dans la littérature pour les deux réactions.
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1.1. L’hydrogéne, un vecteur énergétique prometteur

1.1.1. Propriétés de I’hydrogéne

La molécule a une masse moléculaire de 2,016 g.mol™* et des dimensions moléculaires variant
de 3,142,4 A. Le diagramme de phase de I'hydrogéne est présenté dans la Figure 1.1, avec un
point triple & -259 °C et 0,072 bar. A la pression atmosphérique, le point d'ébullition (Tp) est &
-253 °C et le point de fusion (Tm) & -259 °C. Le point critique pour I'nydrogene est a une
pression de 13 bar et a une température d'environ -240 °C, ce qui signifie qu'a une température
supérieure a -240 °C, I'hydrogene reste un gaz quelle que soit la pression. Il n'est jamais liquide
a température ambiante quelle que soit la pression exercée. Pour I'hydrogéne liquide, la

température doit étre maintenue a -259 °C a pression atmospherique.

La densité de I'hnydrogéne, sous forme de gaz a pression atmosphérique et température ambiante,
est de 0,0898 kg.m, de 70,8 kg.m™ sous forme de liquide a -253 °C et de 70,6 kg.m™ sous

forme de solide a -262 °C.
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Figure 1.1: Diagramme de phase de I’hydrogene (copié de [1]).
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1.1.2. Utilisation de I’hydrogéne

1.1.2.1. Usage industriel de ’hydrogéne

L’hydrogene est un composé de base dans I’industrie chimique et pétrochimique déja utilisé
aujourd’hui. Il est produit pour répondre aux besoins d’une industrie ou est un sous-produit
dans certains procédés (fabrication d’éthyléne ou de chlore par exemple). La production de
I’hydrogene industriel en France représente plus de 0,9 Mt par an [2].

Les principales utilisations industrielles de I’hydrogene sont le raffinage du pétrole, notamment
la désulfuration des carburants, la production de méthanol ou d’ammoniac, qui sert de matiére
premiére pour l’industrie des engrais. Il est aussi utilis¢ dans I’industrie agroalimentaire
(hydrogénation de graisses ou de sucre), I’¢lectronique (fabrication des semi-conducteurs), la
pharmacologie, la métallurgie (traitement réducteur des métaux) et I’industrie verriére. Le
marché mondial annuel de I’hydrogeéne industriel est estimé aujourd’hui a 60 Mt/an et le marché

francais est lui estimé a prés de 1,0 Mt/an [2].
1.1.2.2. Hydrogéne pour la mobilité

Une option pour résoudre les problémes dans le secteur de la mobilité, tels que les émissions
de dioxyde de carbone ou la dépendance au pétrole, est I’utilisation de 1’hydrogene dans des
vehicules a moteur thermique [3]-[6] et dans des véhicules électriques équipés de piles a
combustible [7]-[9] . Cette application de 1’hydrogéne pour la mobilité commence a exister

dans les prototypes, mais n’est pas encore déployée a grande échelle.

Plusieurs verrous freinent aujourd’hui la promotion de ces véhicules. Pour les véhicules
électriques a pile a combustible, il y a les probléemes de durée de vie et le colt des piles a
combustible. Trouver les matériaux appropriés pour les composants de base tels que la
membrane d’échange de protons (PEM), 1’¢électrode bipolaire et le catalyseur est la clé pour
éliminer les barriéres de commercialisation des piles a combustibles. Les véhicules a moteur
thermique sont principalement basés sur la combustion de 1’hydrogene. Cette combustion

conduit a des problémes de lubrification et de corrosion.
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1.1.2.3. Hydrogéne pour la production stationnaire d’électricité

L’hydrogene peut également servir a la production stationnaire de 1’¢lectricité permettant de
répondre aux besoins du résidentiel pour avoir accés a I’électricité, au chauffage et a la
climatisation [10]. Cette application n’est pas encore commercialisée et présente donc un

nouvel usage en perspective.

Finalement, le principal obstacle aux applications mobiles et stationnaires est le stockage dense
et sécuris¢é d’hydrogéne qui représente une étape trés importante a franchir pour le

développement de ces applications.

1.2. Les différentes technologies de stockage de I’hydrogeéne

Comparé a d'autres combustibles conventionnels, I'nydrogéne a une densité d'énergie massique
au moins 2,5 fois plus élevée (Figure 1.2) mais une plus faible densité d’énergie volumique que
les carburants classiques dans ses formes liquide ou gazeuse, y compris a forte pression (Figure
1.3). Ce vecteur énergétique posseéde aussi des inconvénients tels que ses domaines
d’inflammabilité ou d’explosivité dans 1’air sur une plage 5 fois plus large que ceux du gaz
naturel. Il a une énergie minimale d’inflammation dix fois inférieure a celles des hydrocarbures
classiques (20 pJ.mol™ pour I’hydrogéne contre 290 pJ.mol™ pour le méthane et 260 pJ.mol*
pour le propane) [11]. De plus, il est incompatible avec les infrastructures existantes utilisées

pour le stockage et le transport des vecteurs énergétiques fossiles utilisés aujourd’hui [11].

Ainsi, plusieurs verrous existent toujours quant au stockage de 1’hydrogéne, particulierement
en ce qui concerne les aspects de sécurité. Pour cela, 1’enjeu principal est de trouver une

méthode dense et sécurisée pour stocker 1’hydrogene.
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Figure 1.2: Comparaison des densités d’énergie massique de certains carburants (copié de [12]).
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Figure 1.3: Comparaison des densités d’énergie volumique de certains carburants (copié de [12]).

Des recherches sur le stockage de I'hydrogéne sont en cours afin de mettre au point des

matériaux sécurisés, fiables, compacts et économiques.

La Figure 1.4 dresse un panorama des technologies de stockage de I'nydrogene. Elles sont
divisées en trois catégories principales : (1) I’hydrogéne peut étre stocké pur sous forme de gaz
(sous pression) ou de liquide (a basse température) sans aucune interaction avec un matériau ;

(2) I’hydrogene moléculaire peut étre adsorbé sur un matériau, maintenu par des liaisons
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physiques de type Van der Waals; (3) I’hydrogene moléculaire peut étre dissocié puis absorbé
en étant engagé dans des liaisons chimiques fortes a I’intérieur d’un matériau. De plus, il est
utile de diviser les technologies de stockage basées sur la liaison chimique en deux sous-
catégories : les hydrures métalliques et les composés circulaires. Cette division est logique en
raison des propriétes de stockage/déstockage de I'hydrogene fondamentalement différentes de
ces matériaux. Comme l'indique leur désignation, les hydrures métalliques contiennent des
atomes métalliques. L'hydrogene peut soit étre directement lié & I'atome métallique (hydrures
métalliques élémentaires et hydrures intermetalliques), soit faire partie d'un ion complexe lié a
un atome métallique (hydrures métalliques complexes). En revanche, les composés circulaires
et les LOHC (Liquid Organic Hydrogen Carriers) ne sont constitués que d'éléments non
métalliques, généralement une combinaison de carbone, d'azote, d'oxygene et d’hydrogene, et

plus rarement de bore.

Technologies de stockage d’hydrogéne
Stockage d’H, pur Stockage physique Stockage chimique

Hz (g) Hz () Adsorption Hydrures métalliques Composés circulaires LOHC

Figure 1.4: Schéma des différentes technologies de stockage de I’hydrogéne.

1.2.1. Hydrogene gazeux comprime

La méthode de stockage de I’hydrogéne comprimé consiste a stocker physiquement I'nydrogene
gazeux comprimé dans des réservoirs a haute pression (jusqu'a 700 bar). En comparaison avec
I’hydrogéne gazeux dans les conditions normales de température et de pression, cette méthode
est avantageuse car, sous cette forme, I’hydrogéne peut étre stockée dans un volume plus petit
tout en conservant sa densité gravimétrique [13], [14]. A température ambiante et a une pression
de 200 bar, la densité volumique de I’hydrogéne n’est que de 14 kg.m 3 [15]. Des réservoirs
dits hyperbares permettent d’obtenir une densité de stockage de 45 kg.m ™2 sous une pression de
700 bar et température ambiante [16], avec un codt énergétique de compression du gaz de
I’ordre de 15 a 20% de 1’énergie stockée dans le réservoir [17]. Cette solution de stockage est
adaptée aux systemes présentant un espace restreint tel que 1’automobile par exemple, mais

pose des problemes de sécurité.
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1.2.2. Hydrogéne liquéfie

L’hydrogéne liqueéfié doit étre conservé a -259 °C. Les réservoirs d’hydrogéne liquéfié peuvent,
en principe, stocker plus d’hydrogene dans un volume donné que les réservoirs de gaz
comprimé (la masse volumique de I'nydrogéne liquide est de 70 kg.m= contre 45 kg.m™3 a 700
bar et température ambiante) [18]. Un des problemes clés avec les réservoirs d’hydrogéne sous
forme liquide est I'évaporation de I'nydrogéne. Le taux d'ébullition de I'hydrogene dépend de
differents facteurs, tels que la quantité de I’hydrogene stockée, I'efficacité de I'isolation
thermique et les conditions ambiantes. La quantité d'isolant thermique affecte la capacité
gravimétrique et volumétrique au niveau du systéme, il y a donc des compromis a considérer
entre tous ces différents facteurs. Ces contraintes d’isolation thermique ainsi que de tenue en
pression entrainent en général des colts de pression prohibitifs. De plus, I'énergie nécessaire
pour liquéfier I'hydrogéne consomme 30 % de I'énergie chimique stockée sur la base du pouvoir
calorifique inférieur (PCI) de 120 MJ/kg de I’hydrogéne [19] ce qui présente également un frein
a cette technique de stockage.

1.2.3. Adsorption de ’hydrogéne

Le stockage de 1I’hydrogéne par adsorption exploite la liaison physique de Van der Waals entre
I’hydrogéne et un matériau ayant une grande surface spécifique. En raison de la faible énergie
de la liaison de Van der Waals, des températures basses et des pressions élevées doivent
généralement étre appliquées pour atteindre des densites de stockage d’hydrogéne importantes
et d’empécher la désorption. Le réfrigérant le plus utilisé pour I'adsorption de I’hydrogéne est
l'azote liquide (point d’ébullition : -196 °C a pression atmosphérique). La pression de
I’hydrogene appliquée est généralement de 10 a 100 bar mais varie en fonction de I'adsorbant

et de I'application prévue [20].

De nombreux adsorbants ont été suggerés pour le stockage d’hydrogene. Les plus courants sont:
les matériaux poreux a base de carbone [21], les structures métalliques organiques (MOF) [22],
les polymeéres poreux [23] ainsi que les zéolithes [24]. Les nanotubes de carbone peuvent
stocker environ 3% en masse d’hydrogene [17]. Cependant, cette capacité d’adsorption n’est
atteinte qu’a des basses températures. A température ambiante, elle ne dépasse pas 1% en masse
[17]. Des taux d’adsorption d’hydrogéne de 8 wt% a 10 wit% a -196 °C ont été ainsi rapportes

sur charbon actif et MOF [25]-[27] et a pression proche de I’atmosphérique, pour cela des
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efforts sont encore nécessaires pour comprendre 1’interaction entre I’adsorbant et I’hydrogene

et controler le phénomene de désorption d’hydrogéne [28], [29].

1.2.4. Les hydrures métalliques

Les hydrures métalliques ont également été étudiés pour le stockage de I'nydrogene. 1l existe
plusieurs types d’hydrures dont les hydrures intermétalliques ou alliages métalliques et les
hydrures métalliques complexes mettant en ceuvre des liaisons ioniques. La réversibilité des
réactions de ce dernier type n’est pas décrite, par conséquent, ce type n’est pas considéré comme
une solution de stockage de I’hydrogeéne et sera donc pas discuté dans cette partie. La
technologie de stockage par des alliages métalliques est difficile a décrire précisément parce
que chaque alliage a ses propres conditions de fonctionnement et spécificités. Cette partie vise
a relater les principales caractéristiques communes aux hydrures intermétalliques. L’hydrogéne
moléculaire, dans ces hydrures, est dissocié en atomes de I’hydrogéne occupant certains sites

cristallographiques interstitiels, comme le montre la Figure 1.5.
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Figure 1.5: Schéma représentatif du stockage de I’hydrogéne dans des hydrures métalliques (copié de

[30]).

Les hydrures intermétalliques sont connus comme étant des systémes réversibles [31], [32]. La
réaction globale peut étre résumée par I'équilibre suivant ou M représente le métal ou l'alliage

métallique :
M + z/2H, 2 MH, (1.1)

Les hydrures intermétalliques sont des alliages généralement appelés AxBy, ou X et y
représentent la steechiométrie entre un premier élément A ayant une forte affinité avec
I'nydrogene et un deuxieme élément B ayant une affinité inférieure avec I'hydrogene mais visant

a favoriser sa dissociation. Le stockage de I'nydrogéne dans les alliages LaNis et ZrMng, TiMn;

26



Chapitre 1 : Etude bibliographique

a fait I'objet de nombreuses études depuis les années 1960. Tous ces alliages ont montré de
bonnes performances en termes de réversibilité [33], mais leur faible densité gravimétrique de
stockage (<4 wt%) limite leur application.

L'absorption d’hydrogéne par les alliages métalliques est un phénoméne exothermique [30].
Généralement, I’hydrogéne est absorbé sous haute pression (de 30 a 100 bar) dans un réacteur
refroidi pour maintenir une température relativement basse. Si I’évacuation de la chaleur de
réaction est insuffisante et génére un mauvais contréle thermique, la pression d'équilibre
augmente et I'efficacité énergétique globale du procédé chute considérablement [34]. Pendant
cette étape d'absorption d’hydrogéne, le volume de solide augmente de 10 a 30% en raison du
gonflement de la structure [35] (Figure 1.6).

Dans de nombreux hydrures, une haute température de fonctionnement est nécessaire pour
récupérer I'hydrogéne dans un délai raisonnable et la pré-activation de la poudre (par un

traitement chimique ou physique) est généralement nécessaire [36].

Un autre inconvénient de cette application est que la capacité de stockage de I'alliage métallique
est affectée négativement par la présence de certaines impuretés. En effet, toute trace d’eau ou
d’oxygene forme une couche d’hydroxyde ou d’oxyde & la surface rendant le compose inactif
vis-a-vis de I’hydrogéne. Il est donc nécessaire de réaliser plusieurs traitements, tels que le
revétement de surface [37] et/ou la fluoration [38] afin de surmonter ces problémes liés aux

impuretés a la surface.
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_—
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Figure 1.6: Processus de formation des composés hydrures a partir d’un métal (copié de [17]).
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1.2.5. Les composes circulaires

Les composés circulaires sont des composes dans lesquels I’hydrogene est dissocié pour former
des liaisons chimiques avec son vecteur. A la différence des LOHC, les produits de la réaction
de deshydrogénation pour ces vecteurs chimiques sont gazeux, impliquant une séparation plus

complexe si uniquement I’hydrogene pur est valorisé.

Plusieurs vecteurs chimiques suggeérés pour le stockage de I'hydrogene, tels que le méthanol,
I'ammoniac et l'acide formique, sont actuellement des produits chimiques couramment
synthétisés a partir du gaz naturel. Toutefois, la production de ces produits chimiques peut étre

envisagee a partir de I’hydrogéne provenant d’une source renouvelable d’énergie.
1.25.1. Meéthanol

Le méthanol (CH3OH) présente des capacités gravimétrique et volumétrique de stockage
d’hydrogéne de 12,5 wt% et 99 kg.m, respectivement. Les principaux inconvénients du
méthanol sont son inflammabilité et sa toxicité elevée pour I'nomme [39]. La voie la plus
étudiée pour produire du méthanol renouvelable est I'hydrogénation du dioxyde de carbone
(CO2) [40]. La libération de I’hydrogene a partir du méthanol peut étre réalisée via la réaction

inverse ¢’est a dire avec I'eau lors du reformage a la vapeur [41], [42].

CO, + 3H, = CH;OH + H,0 AH®208K = -16,3 kJ.molpz™ (1.2)

La synthése du méthanol a partir du CO> et d’Hz, permettant de stocker I’hydrogéne peut étre
opérée a des températures d'environ 220 a 280 °C et des pressions de I'ordre de 10 a 80 bar
(réaction exothermique) en présence de catalyseur a base de cuivre en présence de promoteur

comme 1’oxyde de zinc soit typiquement CuZnOAI103 [43], [44].

Le reformage a la vapeur, permettant de déstocker 1’hydrogéne, présente lI'avantage essentiel de
maximiser la quantité d’hydrogene libérée par mole de méthanol [41], [45]. Le reformage du
méthanol a la vapeur est une réaction endothermique qui nécessite des températures de I'ordre
de 230 & 330 °C a pression proche de la pression atmosphérique, en présence d’un catalyseur

CuzZnOAI>Oz3 du méme type que celui utilisé pour la synthése de méthanol [46].
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1.25.2. Ammoniac

L'ammoniac est le deuxieme produit chimique le plus couramment produit au monde. Il a une
capacité de stockage gravimétrique et volumétrique d’hydrogene de respectivement 17,8 wt%
et 121 kg.m3. 1l est gazeux a température et pression ambiantes et présente une toxicité
importante. Le procédé de production d'ammoniac a été découvert en 1909 et a été industrialisé
en 1913 sous le nom de procédé Haber-Bosch qui utilise du gaz naturel, de I’air et de I’cau en

entrée et qui est fortement émetteur de CO..
N, + 3H, 2 2NH; ArH®298k = -30,8 kJ.molp2? (1.3)

C’est une réaction exothermique, ses conditions de réaction typiques sont de 300-550 °C et
200-350 bar a I’état gazeux [47] en présence des catalyseurs a base de fer en utilisant des
composés promoteurs comme ’aluminium, le potassium et le calcium, des catalyseurs a base
de ruthénium sont aussi actifs en présence des éléments promoteurs comme le baryum et le
potassium [48], [49]. Cependant, la réaction de déshydrogénation de I’ammoniac est un procédé
encore peu mature. L’équilibre thermodynamique de déshydrogénation nécessite une
température tres élevée, de ’ordre de 650 °C a pression atmosphérique pour obtenir une
conversion compléte [47]. Les catalyseurs les plus actifs pour la décomposition de I'ammoniac
sont généralement a base de ruthénium [47]. Les catalyseurs utilisés dans ce systéeme sont
généralement couteux et peu disponibles. De plus, il est difficile d’arriver a des conversions
totales lors de la déshydrogénation ce qui conduit a des traces significatives d’ammoniac dans
I’hydrogene [47].

1.2.5.3. Acide formique

L’acide formique (HCOOH) présente une capacité de stockage gravimétrique de 4,4 wt% et
volumétrique de 53 kg.m. L'avantage significatif de l'acide formique sur I'ammoniac et le
méthanol, en tant que vecteur pour le stockage d’hydrogéne, est que sa déshydrogénation peut
étre effectuee dans des conditions trés douces, dans certains cas a temperature ambiante et

pression atmosphérique [50].

La réaction de production d'acide formique est I’hydrogénation directe du CO2 pour stocker de

I'nydrogene.
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CO, + H, 2 HCOOH  AH®osk = -31 ki.molu,™? (1.4)

La réaction directe en phase gazeuse entre le CO: et I'nydrogene menant a 1’acide formique est
malheureusement inhibée thermodynamiquement. La solution la plus courante & ce probleme
consiste a effectuer la réaction dans une solution basique (généralement en présence d’une
amine qui réagit avec 1’acide formique produit pour former un sel de formiate) ce qui permet
de déplacer favorablement I’équilibre de la réaction (1.4). En termes de catalyseurs, une large
gamme de catalyseurs homogénes actifs est disponible pour ce procédé, bien que les plus
efficaces soient chers du fait de la présence de métaux nobles (platine, rhodium, ruthénium,
indium et palladium) [51]. Alors que l'utilisation d'une solution basique est efficace du point de
vue de la réaction, la séparation ultérieure est tres difficile : I'isolement de I'acide formique pur
et le recyclage des catalyseurs de la solution obtenue sont des procédures énergivores.
Cependant, la séparation de 1’acide formique produit peut ne pas étre nécessaire, car le sel de
formiate peut étre directement utilisé pour déstocker 1’hydrogéne. Cependant, la densité de
stockage de I’hydrogéne massique et volumique de ces solutions basiques de formiates est
d’autant plus faible que la solution est diluée. Cette faible concentration affecte également
I'efficacité énergétique de la déshydrogénation, car cette étape endothermique nécessite de

chauffer I’ensemble du milieu réactionnel et non pas uniquement I’acide formique [52], [53].

1.2.6. Liquides organiques transporteurs d’hydrogéne (LOHC)

En comparant les différentes technologies de stockage d’hydrogene, le stockage sous forme
gazeuse mene a de faibles densités volumétriques et gravimétriques et présente des problemes
de sécurité. Concernant le stockage d’hydrogene liquéfié, bien que la technologie semble trés
prometteuse en raison de son efficacité gravimétrique et volumétrique, des obstacles majeurs
subsistent tels que les pertes par évaporation et les besoins énergétiques élevés de la
liguéfaction. Le méthanol, I’ammoniac et 1’acide formique peuvent étre des solutions
intéressantes en tant que vecteurs d'’hydrogéne grace a leur compatibilité avec I'infrastructure
de carburants liquides existante. Cependant, une étape énergivore supplémentaire de séparation

de I'hydrogéne et du vecteur déshydrogéné est nécessaire.

Le LOHC est un couple de molécule pauvre en Hz (HoLOHC : LOHC déshydrogéné)/molécule
riche en H2 (H\LOHC : LOHC hydrogéne). Le principe de stockage de I’hydrogeéne par un
LOHC est une réaction d'hydrogénation pour stocker de I’hydrogéne et une étape de

déshydrogénation pour libérer de I'nydrogéne. Les deux réactions d'hydrogénation et de

30



Chapitre 1 : Etude bibliographique

déshydrogénation sont catalysées. La Figure 1.7 représente le principe général de stockage et

de transport d’hydrogéne par le systeme LOHC.

Stockage P o> Déstockage
Transport .
0- = = -0
Hydrogénation . «— A : Déshydrogenation
Transport

Figure 1.7: Concept de stockage et transport de I’hydrogéne via le systtme LOHC (HoLOHC : LOHC
déchargé, H,LOHC : LOHC chargé). (copié de [54])

L'hydrogéne produit par électrolyse est utilisé pour hydrogéner une molécule de LOHC
déchargée (HoLOHC). Cette réaction d'hydrogénation est exothermique et souvent réalisée a
une température modérée et haute pression. Le LOHC chargé d’hydrogene (H\LOHC) permet
d’avoir une densité d'énergie volumétrique plus élevée par rapport a 'hydrogeéne moléculaire
gazeux. Ce liquide charge peut étre stocké dans des conditions ambiantes pendant de longues
périodes sans aucune perte de matiere et donc d'énergie [55], [56]. De plus, la manipulation de
ce liquide hydrogéné est beaucoup plus simple car les propriétés des LOHC sont généralement
similaires a celles des produits chimiques et des carburants courants. Un autre avantage est que
les liaisons chimiques engagées entre I’hydrogene et le vecteur LOHC nécessitent une énergie
moyenne pour étre rompues, ce qui assure de ne pas avoir de perte spontanée de H> tout en
permettant un déstockage de I’hydrogene dans des conditions acceptables. La réaction de
déshydrogénation peut étre réalisée a des pressions proches de la pression atmosphérique et a

des températures moyennes.
Un bon couple LOHC doit étre caractérisé, autant que possible, par les propriétés suivantes :

» Une compatibilité avec des pompes sur une large gamme de température [57]

» Un impact toxicologique et éco-toxicologique limité pendant le transport et l'utilisation
(par exemple, non classé comme « marchandises dangereuses ») et une manipulation
sécurisée [55]

» Une compatibilité avec les infrastructures actuelles pour les carburants [55]

» Une disponibilité en grande quantité et a prix raisonnable [55], [57]

» Un équilibre thermodynamique favorable pour I’hydrogénation et la déshydrogénation
sur une gamme étroite de température et de pression avec une enthalpie de réaction

associee faible en valeur absolue [57]
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» Une hydrogénation et une déshydrogénation trés sélectives pour pouvoir réaliser de
nombreux cycles d’hydrogénation/déshydrogénation [55]
» Une origine biosourcée du couple de LOHC est un avantage majeur

Des molécules organiques pouvant subir des réactions d'hydrogénation et de déshydrogénation
réversibles ont été étudiées par plusieurs groupes de recherche [43], [55], [56], [58]-[71] et
certains groupes industriels proposent aujourd’hui des unités
d’hydrogénation/déshydrogénation pour les vecteurs ayant été jugeés les plus prometteurs. C’est
le cas de Areva Ho GEN qui est devenu aujourd’hui Framatome [72], H2 industries [73] et
d’Hydrogenious technologies [74] en Allemagne qui ont développé le couple LOHC
dibenzyltoluene (HO-DBT)/perhydro-dibenzyltoluene (H18-DBT), et de Chiyoda Corporation
[54], [62] au Japon qui étudient le couple LOHC toluene/méthylcyclohexane.

1.2.6.1. Benzene/ Cyclohexane

Le composé LOHC cyclohexane est un liquide a température ambiante. Il a une température de
fusion de 6,5 °C et une densité de stockage d’hydrogéne de 7,2 wt% qui est la plus haute des
LOHC [75], [76]. Ces propriétés intéressantes ont conduit les chercheurs a étudier ce vecteur

parmi les premiers LOHC.

La Figure 1.8 représente la réaction d’hydrogénation du benzéne et la déshydrogénation du

cyclohexane pour établir un systeme LOHC.

i)y

— Hydrogénation —_—
/ T Stock
/ 30 bar; 150°C; -68,8 kJ/moly,; catalyseur {/ ockage
Benzene :
V\ ~ P.: 300 °C; 68,8 kJ/moly,; catalyseur Cyclohexane
Déstockage ™ P
T Déshydrogénation _—

£\

Figure 1.8: Représentation schématique du systéme LOHC benzene / cyclohexane [77]-[81].
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Des propriétés pertinentes sont également mentionnées dans le Tableau 1.1. Ici, les propriétés

favorables sont mises en évidence en vert, les négatives en orange et les critiques en rouge.

Propriétés Benzéne Cyclohexane

Densité gravimétrique de - 7,2

stockage (% en masse)

Densité volumétrique de - 56

stockage (kg.m™)

Masse volumique (a 20 °C) 874 779
(kg.m?)
Viscosité dynamique (a 20 0,66 0,99
°C) (mPa.s)
Point de fusion (°C) 55 6,5
Point d’ébullition (2 Pam) (°C) 80,1 80,7
Point d’éclair (°C) -11 -20

Symboles du SGH @@ @@

Tableau 1.1: Propriétés du systeme LOHC benzene/cyclohexane [76].

Les réactions d’hydrogénation de benzene et de déshydrogénation du cyclohexane ont été
souvent réalisées en présence des catalyseurs a base de nickel et de métaux nobles supportés
[77]-[81]. L'inconvénient majeur de ces molécules réside dans I'aspect sécurité. En effet, celles-
ci sont des cancérigénes connus et leur inflammabilité a été a l'origine d'accidents industriels
comme l'explosion a l'usine de Flixborough en 1974 [82], [83]. En raison de la toxicité du
benzéne, I’inflammabilité et le bas point d'ébullition (81°C) du cyclohexane [75], d’autres

vecteurs ont rapidement été consideérés.
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1.2.6.2. Toluene / Méthylcyclohexane

En raison de sa structure chimique proche du couple benzene/cyclohexane et de sa moindre
toxicité, les recherches se sont naturellement tournées vers le couple

toluene/méthylcyclohexane.

Le systeme toluéne/méthylcyclohexane peut stocker un total de 6,0 wt% d’hydrogéne [57]. La
Figure 1.9 montre la reaction dhydrogénation du toluéne et la déshydrogénation du

méthylcyclohexane (MCH) pour établir un systeme LOHC.

uy

2

— Hydrogénation —
? ! 10-40 bar;175-225 °C; -68.3 kJ/moly,: catalyseur vjtockage
Toluéne i
w~ =~ P,.c 320-400 °C; 68.3 klJ/moly,: catalyseur Méthylcyclohexane
Déstockag&_,__ ) . e
— Déshydrogénation —

£

2

Figure 1.9: Représentation schématique du systéme LOHC toluéne / méthylcyclohexane [57].

Des propriétés pertinentes sont également mentionnées dans le Tableau 1.2.

Propriétés Toluéne Meéthylcyclohexane

Densité gravimétrique de - 6,0

stockage (% en masse)

Densité volumétrique de - 47

stockage (kg.m™)

Masse volumique (a 20 °C) 870 770
(kg.m™®)
Viscosité dynamique (a 20 0,60 0,67
°C) (mPa.s)
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Point de fusion (°C) -95 -126
Point d’ébullition (a Patm) 111 101
(°C)
Point d’éclair (°C) 6 -4

Symboles du SGH

DY SOPD

Tableau 1.2: Propriétés du systeme LOHC méthylcyclohexane/toluéne [57]. (SGH : Systeme général
harmonisé de classification et d'étiquetage des produits chimiques).

Ces deux molécules sont pompables sur une large gamme de températures grace a leur faible
viscosité et a leur point de fusion trés bas. Du point de vue de la sécurité, les points d’ébullition
bas et les points éclair trés bas de -4 °C (MCH) et de 6 °C (toluéne) sont critiques pour les
applications techniques. Ainsi, le toluene est inflammable a température ambiante en présence

d’oxygene.

La société japonaise Chiyoda Corporation [54], [62] au travers du projet SPERA Hydrogen
technology a développé un procédé d’hydrogénation/déshydrogénation du couple

toluéne/MCH et a mis en service une unité de démonstration.

L’hydrogénation du toluéne en MCH a été étudiée par de nombreux chercheurs. Des catalyseurs
a base de platine supporté sur différents matériaux (SiO2, Al203, TiOz, zéolite, carbone) [84]-
[90] sont tres utilisés pour I’hydrogénation de toluéne en montrant des conversions de toluéne
de 4-45% a une gamme de température de 150-225 °C et 10-30 bar de pression d’hydrogeéne.
Des catalyseurs a base de nickel supporté sont aussi tres utilisés [91]-[94] et présentant des
conversions de toluene de 35-60% avec une sélectivité en MCH vers 95 % a une gamme de
température de 160-320 °C et une pression d’hydrogeéne autour de 35 bar. Kluson et al. ont
utilise un catalyseur a base de ruthénium supporté sur silice [95]. Zielinski et al. ont utilisé un
catalyseur a base d’iridium supporté sur de I’oxyde de magnésium [96]. Ces études ont montré
que la nature de support a une importante influence sur la réaction d’hydrogénation de toluéne.

Il a été montré aussi que les catalyseurs a base de Pt et de Ni sont les plus efficaces [97].

La déshydrogénation du MCH est souvent réalisée en phase gazeuse. Okada et al. [98] ont
utilisé un catalyseur a base de platine (0,6wt%Pt-0,1wt%K)/Al20s et ont réalisé le contréle de

la distribution des pores du support d'alumine afin d'obtenir le meilleur catalyseur pour ce
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procédé. Ces auteurs ont affirmé que le contrdle des pores améliore la dispersion du platine. 1ls
ont obtenu une conversion MCH supérieure a 95% et une sélectivité en toluene supérieure a
99% a 320 °C, sous pression atmosphérique avec un LHSV de 2,0 h™! [55]. D'autres chercheurs,
tels que Zhu et al. [99], ont étudié des mélanges de différents matériaux comme support pour
augmenter I’activité catalytique. Ils ont utilisé du nickel sur un composite hybride Al.O3-TiO>
et ont comparé I’activité catalytique avec celle du nickel sur Al2Os seul. lls ont constaté que le
catalyseur a base de Ni supporté sur Al,O3-TiO; est le plus actif présentant une conversion de
99,9%, tandis que le catalyseur de Ni supporté sur Al2Os seul n’a présenté que 16,5% de
conversion. D'autres supports de catalyseurs ont également été testés et se sont révélés
prometteurs. Shukla et al. [100] ont évalué le catalyseur a base de Ni sur les supports Laz0Os,
ZrO», TiO,, CeOy, Fe203, Al203, MnO- et pérovskite (Lao,7Y0,3NiO3) pour la déshydrogénation
du MCH. Zhang et al. [101] ont utilisé des catalyseurs a base de platine sur des supports
carbonés et ont mené a une conversion de MCH supérieure a 95% et une sélectivité quasi-totale
en toluéne dans un réacteur a lit fixe a 300 °C. Boufaden et al. [102] ont évalué les catalyseurs
bimétalliques Pt-Mo/SiO> dans un reacteur a lit fixe & 400 °C et ont observé une sélectivité en
toluéne de 80% avec une formation de sous-produits issus de réactions d'isomérisation et
d'’hydrocraquage : trans- et cis-1,4-diméthylcyclohexane ; trans- et cis-1,2-diméthyl-
cyclohexane; 2,4-diméthyl-hexane; éthyl-cyclohexane; 1,1-diméthyl-cyclopentane; 1,3-
diméthyl-cyclopentane; trans-1,2-diméthyl-cyclopentane; cis-1,2-diméthyl-cyclopentane et des
paraffines. Wang et al. ont effectué la déshydrogénation du MCH a 315 °C dans un réacteur a
lit fixe [103]. Les catalyseurs a base de Pt ont donné une conversion supérieure a 90% et une

sélectivité en toluéne de 100%.

Ces études sur les réactions d’hydrogénation du toluéne et de déshydrogénation de MCH
indiquent que l'activité du catalyseur peut étre améliorée de diverses manieres, notamment en
utilisant un mélange de différents oxydes comme support, ce qui est en fait une combinaison de
différentes propriétés physico-chimiques et texturales. De méme, les catalyseurs bimétalliques
se révelent également plus performants que les monométalliques. Par conséquent, un catalyseur
composé de plusieurs métaux et d'un mélange de supports différents pourrait améliorer

efficacement a la fois l'activité catalytique et la sélectivité.

Bien que ce systeme Toluene/MCH soit le systeme LOHC le plus étudié actuellement, il
présente certains inconvénients qui sont principalement dus a la barriére énergétique pour la

récupération de I’hydrogéne assez élevée, avec une enthalpie de réaction de 68,8 kJ/moln2 pour
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la deshydrogenation de MCH, ce qui nécessite des températures de réaction pour la
déshydrogénation assez élevées (Figure 1.9). En outre, pour éviter des conditions de réaction
extrémes avec des tempeératures trées élevées lors de la déshydrogénation, les catalyseurs utilisés
sont des métaux nobles tres colteux tels que les platinoides, ce qui peut augmenter les colts du
systeme [62], [104].

1.2.6.3. N-éthylcarbazole / perhydro-N-éthylcarbazole

D’autres couples LOHC permettant de réduire 1’enthalpie de déshydrogénation ont été
développés. Les molécules hétéro-aromatiques contenant de 1’azote sont particuliérement
intéressantes pour une utilisation en tant que LOHC. En effet, en introduisant un atome d’azote
dans le cycle aromatique, I’enthalpie de la réaction, Soit la quantité d’énergie nécessaire pour
la déshydrogénation, peut étre abaissée par rapport aux aromatiques homocycliques [71], [105],
[106]. Pez et al. ont étudié une large gamme de composés hétéro-aromatiques en tant que
systemes LOHC [107]. Selon leur évaluation, le composé le plus intéressant est le perhydro-N-
éthylcarbazole (H12-NEC), en raison de la faible énergie requise pour la déshydrogénation
(50 kJ/molnz). La Figure 1.10 montre I'hydrogénation du N-éthylcarbazole (HO-NEC) et la
déshydrogénation du perhydro-N-éthylcarbazole (H12-NEC) pour établir le systtme LOHC

correspondant.
N
Hydrogénation
o/ 30-100bar; 80-180 °C; -50 kJ/molsp; catalyseur  Stockage
[ - iy A4 l/
M
N

N-éthylcarbazole
Ly 2= Pyme: 130-260°C: 50 kJ/moly,: catalyseur

Déstockage ™~ , . /
T Deéshydrogenation —

£\

Figure 1.10: Représentation schématique du systeme LOHC HO-NEC / H12-NEC.

Perhydro-N-éthylcarbazole

Comme mentionné dans la Figure 1.10, I'un des avantages du NEC est son enthalpie de réaction
plus faible par rapport aux aromatiques homocycliques. Cette valeur est de 50 kJ/moln2

d’hydrogéne, soit environ 25 a 30 % de moins que dans les systemes LOHC sans hétéroatome
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d'azote [71], [108]. Malheureusement, le HO-NEC est un solide cristallin a température

ambiante avec un point de fusion de 68 °C [57], [109] comme le montre le Tableau 1.3.

Proprietés N-éthylcarbazole perhydro-N-
éthylcarbazole

Densité gravimétrique de - 5,5
systeme de stockage (%

en masse)

Densité volumétrique de - 52
systeme de stockage

(kg.m?)
Masse volumique (a 20 solide 900-1000
°C) (kg.m?)
Viscosité dynamique (a - n.p

20 °C) (mPa.s)

Point de fusion (°C) 68 <20

Point d’ébullition (a 1013 270 280
hPa) (°C)

Point d’éclair (°C) 186 146

Symboles du SGH @ n.p

Tableau 1.3: Quelques données pour N-éthylcarbazole/perhydro-N-éthylcarbazole [57].

De nombreux chercheurs ont étudié I'nydrogénation des dérivés du carbazole. Adkins et al.
[110] ont hydrogéné divers carbazoles a des températures et des pressions élevées et ils ont pu
obtenir des rendements de 1’ordre de 80 % a 230 °C en présence du catalyseur a base de nickel.
Yeetal. [111] ont étudié I'hydrogénation de NEC sur un catalyseur commercial & base de nickel
de Raney. Ils ont déterminé une température de réaction optimale de 180 °C a une pression de
I’hydrogene de 50 bar. Eblagon et al. [112], [113] ont comparé I'hydrogénation du NEC sur
différents catalyseurs a base de métaux nobles supportés avec des catalyseurs a base de nickel
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supporté a une température de 130 °C et une pression d’hydrogene de 70 bar. Le métal le plus
actif d’apres leur comparaison est le ruthénium. Eblagon et al. ont également étudié en détail
I'nydrogénation des NEC avec un catalyseur a base de ruthénium supporté sur différents
supports, il a été¢ montré que le catalyseur supporté sur I’alumine est plus actif que celui supporté

sur titane, silice et charbon actif [114], [115].

L'optimisation du catalyseur métallique pour la déshydrogénation de H12-NEC a également été
réalisée par Yang et al. [116]. Des métaux supportés sur alumine tels que platine, palladium,
rhodium et ruthénium ont été évalués a charge métallique égale pour la déshydrogénation de
H12-NEC en utilisant un réacteur batch. Ils ont montré que le catalyseur a base de palladium
est le meilleur pour la déshydrogénation de H12-NEC a des températures inférieures a 200 °C.
Au-dessus de cette température, le platine et le palladium présentaient les meilleures activités

avec une sélectivité compléte.

Un des inconvénients des systemes LOHC dérivés du carbazole est la labilité chimique de la
liaison N-alkyle, conduisant a des réactions de décomposition a des températures élevées [117].
De plus, ils sont sensibles a la chaleur en étant sujets a la désalkylation dégradant le LOHC en
cas de surchauffe [29], [62]. Ainsi, pour éviter ces hautes températures pour lequel le NEC se
dégrade, il est nécessaire d’utiliser des catalyseurs actifs a faibles températures comme les
platinoides [29], [62]. Un autre inconvénient est que le NEC et les produits chargés ne se
dissolvent que faiblement dans les solvants polaires [118], ce qui complique encore la
biodégradabilité. La toxicité du H12-NEC n’a pas encore été clarifiée, mais Markiewicz et al.
[119] ont récemment publié les premieres expériences sur la toxicité et surtout sur la
biodégradabilité de divers systémes potentiels de transport de I’hydrogéne. Les estimations de
ces chercheurs confirment I'hypothése générale selon laquelle les aromatiques (HO-NEC) sont
nettement plus biodégradables que les aliphatiques (H12-NEC). En outre, I'obstacle majeur a la

commercialisation de ce LOHC est sa faible disponibilité [62].

1.2.6.4. Dibenzyltoluéne / Perhydro-dibenzyltoluéne

Un couple dibenzyltoluéne (HO-DBT)/perhydro-dibenzyltoluene (H18-DBT) qui résout le
probleme de disponibilité a eté développé. Contrairement au LOHC précédent (HO-NEC/ H12-
NEC), les HO-DBT et H18-DBT sont des liquides a température ambiante.
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Le systtme LOHC établi par hydrogénation du dibenzyltoluene (HO-DBT) et par
déshydrogénation du perhydro-dibenzyltoluéne (H18-DBT) est illustré Figure 1.11.

'
— Hydrogénation )
=10 bar; 320 °C: -65.4 kJ/moly;: catalyseur _...Stocka ge
L

Dibenzyltoluéne (HO-DBT)
Iy 2 Pyme: 300 °C; 65.4 kJ/moly.: catalyseur
Déstockage\ S~

Perhydro-dibenzvltoluéne
, (H18-DBT)

Déshydrogénation —_—

£\

Figure 1.11: Représentation schématique du systeme LOHC HO-DBT / H18-DBT.

La société Hydrogenious technologies d’Erlangen en Allemagne a breveté le systtme LOHC
dibenzyltoluene/perhydro-dibenzyltoluéne (HO-DBT/H18-DBT) pour le stockage d'hydrogéne.
Hydrogenious technologies est le principal pionnier européen de la technologie LOHC [74]. Il
s’agit d’un industriel émanant de I'Université Friedrich-Alexander d'Erlangen-Nuremberg, ou
une grande partie de la recherche académique sur ce couple de LOHC a été réalisée. Cette
société a annoncé un démonstrateur de stockage/déstockage d'hydrogéne de 1,5 tonne par jour
mis a disposition sur des sites industriels ou des stations-service. Ce systéme devrait étre prét
en 2024 [120].

Comme le montre le Tableau 1.4, le HO-DBT présente une grande capacité de stockage
d’hydrogéne par rapport aux autres LOHC. La densité de stockage volumique du H18-DBT est
significativement plus élevée que celle du MCH (respectivement 57 et 47 kg.m) , tandis que
les densités de stockage gravimétriques sont similaires (proche de 6 wt%) [121].

Le HO-DBT est caractérisé par un bas point de fusion (-32 °C) et un point d'ébullition élevé
(390 °C). Ce point de fusion bas permet le stockage de I'hydrogene sous forme liquide a des
températures inférieures a 0°C sans transition vers la phase solide [122], [123]. Il est non
inflammable [122], [124], peu toxique et montre une faible solubilit¢ dans I’eau [122]. Le
systeme LOHC HO-DBT/H18-DBT est compatible avec l'infrastructure existante pour les

carburants ce qui simplifie sa manipulation.
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Propriétés

Dibenzyltoluéne Perhydro-

dibenzyltoluene

Densité gravimétrique de - 6,2
systeme de stockage (% en
masse)
Densité volumétrique de - 57
systéme de stockage (kg.m)
Masse volumique (a 20 °C) 1040 913
(kg.m?)
Viscosité dynamique (a 25 °C) 49 389
(mPa.s)
Point de fusion (°C) -32 -
Point d’ébullition (a 1013 hPa) 407 355
(°C)
Point d’éclair (°C) 200 -
Température d’inflammation 450 -

(°C)

Symboles du SGH

-

Tableau 1.4: Quelques données pour le dibenzyltoluéne/perhydro-dybenzyltoluene. [122], [124]-

[127].

Pour la réalisation de la réaction d’hydrogénation de HO-DBT, des catalyseurs a base de métaux
nobles ont été utilisés. Do et al. ont utilisé un catalyseur a 5wt%Ru/Al,O3 dans leur étude pour
déterminer le schéma réactionnel dans une plage de température de 120 a 200 °C [128].
Jorschick et al. ont comparé I'activité catalytique de 5wt% Ru/Al>Os3 et 0,3wt% Pt/Al>Os et ont
constaté que la plage de température optimale pour les deux catalyseurs variait [129]. En
utilisant Ru/Al>O3, la température optimale était inférieure a 220 °C alors qu'elle était

supérieure a cette méme valeur pour Pt/Al>O3 [130]. Ils ont étudié I’influence du support
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(alumine, silice, carbone) et ils ont révélé que le catalyseur de platine supporté sur alumine est
le plus actif. Dans une autre étude, Ali et al. ont comparé les performances catalytiques de
différents catalyseurs (0,5wt%Ru/Al>Oz, 5wt%Rh/Al,03, 0,3wt%Pt/Al.O3, 5 wt%Pd/Al>O3)
[131] et ont rapporté que la température de réaction dépendait fortement des catalyseurs. La
température de réaction optimale pour Ru et Rh était de 180 °C, alors qu'elle était de 240 °C
pour Pt et Pd.

A partir du H18-DBT, I'hydrogéne peut étre libéré par déshydrogénation catalytique.
L'enthalpie de réaction de déshydrogénation du H18-DBT est de 65,4 kJ/moln2 [132]. Briickner
et al. ont été les premiers a rendre compte de la déshydrogénation du H18-DBT pour la
production de I’hydrogéne. Un réacteur batch a été utilisé pour étudier les effets de la
température, de la charge en catalyseur et de la nature du métal actif. Leurs résultats ont indiqué
que le catalyseur Pt/C est approprié pour la déshydrogénation du H18-DBT [61]. Fikrt et al. ont
validé I’utilisation du couple LOHC HO-DBT/H18-DBT pour une alimentation électrique
mobile en utilisant un réacteur a lit fixe chargé avec le catalyseur Pt/Al.Oz a 300 °C et 2,0 bar
[133].

En ce qui concerne I’aspect cinétique, la taille de la molécule de H18-DBT représente un
inconvenient car la diffusion de toutes les espéces de dibenzyltoluéne a I’intérieur des pores du
catalyseur est relativement lente [134]. Un autre inconvénient de ce systéme est la viscosité tres
élevée de H18-DBT (environ 400 mPa.s & 20°C). La viscosité est un parametre important pour
le pompage des LOHC, en particulier dans leur état chargé en hydrogeéne et a des températures
proches de la température ambiante. D'un point de vue technique, une viscosité inférieure a 100
mPa.s est bénéfique pour réduire les pertes énergétiques de pompage [134]. Dans ce contexte,
Jorschick et al. [134] ont récemment proposé un mélange de deux systemes LOHC
benzyltoluene (HO-BT)/perhydro-benzyltoluéne (H12-BT) et dibenzyltoluene (HO-
DBT)/perhydro-dibenzyltoluéne (H18-DBT). En effet, ils ont trouvé qu’un ajout de 20 wt% de
H12-BT a H18-DBT réduit de 80% la viscosité a 10 °C. Toutefois, ce systeme utilise des
molécules aromatiques dont 1’enthalpie de déshydrogénation est élevée et qui sont issues de
dérivés pétrolier. Enfin, les réactions d’hydrogénation/déshydrogénation s’effectuent en

présence de catalyseurs a base de métaux nobles ce qui rend le systéme colteux.

Ils existent d’autres couples qui ont ¢été proposés en tant que LOHC, tels que le
naphtalene/décaline, biphényle/bicyclohéxyle, quinaldine/H10-quinaldine, méthylthiophéne
/H4-méthylthiophene, n-methylperhydro indole/n-methyl indole, Perhydro-
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phenazine/phenazine, Perhydro-2-(n-methylbenzyl pyridine)/2-(n-methylbenzyl pyridine) et
1,2-BN-cyclohexane/1,2-dihydro-1,2-azaborine. Ces couples LOHC n’ont fait I’objet d’aucun
développement pour le moment [57], [60], [119], [135]-[137]. Meille et Pitault ont récemment

publié une revue tres intéressante sur les différents couples LOHC existants [138].

1.2.7. Comparaison des principales technologies de stockage de I’hydrogéne
Le Tableau 1.5 présente une comparaison de certaines technologies de stockage de I’hydrogéne,

en termes de densités énergétiques volumique et gravimétrique, d’efficacité énergétique et de

sécurité [28], [50], [62], [63], [139]-[141]:

Technologies Densité de Densité de | Coit énergétique |  A;Hgesuyarogenation Sécurité/
stockage stockage de liquéfaction (kJ.moly, 1) manipulation
gravimétrique | volumétrique | ou compression
(wt%) (kg.m?) (kJ.moly,?)

H, comprimé 5,2-16 43 30 (a 200 bar) - 700 bar
H, liquéfié 5,6-21 31 80 (a 300K, Pyyy) - -253°C
Méthanol 12,5 99 - 16,3 Inflammable

Toxique
Ammoniac 17,8 121 - 30,8 Inflammable
(liquifié) Toxique
Corrosif
Acide 4,0 53 - 31,0 Corrosif
formique
LOHC
aromatiques
DBT 6,0 57 - 65.4 Bonne
NEC 5,5 52 - 50,0 Solide a 65°C
Toluéne 6,0 47 - 68,3 Inflammable
Toxique

Tableau 1.5: Comparaison de certaines technologies pertinentes pour le stockage de I’hydrogeéne.

Finalement, les technologies de stockage de 1’H2 par la liquéfaction, la compression, les
composés circulaires et les LOHC existants ne sont pas complétement satisfaisants aux niveaux
économique, énergétique et environnemental. Pour cela, de nombreuses études continuent a
chercher de nouveaux candidats [55], [56], [59], [61], [63], [68], [69], [142], [143].

Dans ce contexte, une nouvelle famille de LOHC a été proposé dans le brevet CEA déposé par
Chappaz et Bengaouer [144] dans lequel le couple y-butyrolactone/1,4 -butanediol (GBL/BDO)
est evoqué pour la premiére fois. Ce couple présente de nombreux avantages, tels que : leur

synthese a partir des ressources renouvelables et la faible enthalpie de la réaction de
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déshydrogénation (42 kJ/molHz) par rapport aux autres couples LOHC. Il est discuté en détail

dans la section suivante.

1.3. Généralités sur y-butyrolactone (GBL) et 1,4-butanediol
(BDO)

La y-butyrolactone est un liquide acide incolore et d’une odeur faible largement utilisée en tant
que solvant pour la production de polymeéres et d’alcools. C’est également un intermédiaire
commun en chimie industrielle, y compris pour la fabrication de certains produits
pharmaceutiques. Elle est présente dans de nombreux produits naturels. La GBL posséde des
intéréts trés divers en tant que substances aromatiques, antibactériens et régulateurs de la
croissance des plantes [145]. Elle se retrouve également dans des constituants d’herbicides et
des additifs de caoutchouc [146]. La toxicité par ingestion de GBL est en lien avec son
utilisation comme stupéfiant. Elle a été signalé comme la quatrieme drogue la plus fréquemment
impliquée dans les cas d'intoxication dans les services d'urgence en Europe en 2015 et en 2019,

apres I'héroine, la cocaine et le cannabis [147].

Le 1,4-butanediol (BDO) est liquide a température ambiante et est utilisé industriellement
comme solvant. Il entre surtout dans la fabrication de plastiques (polybutylene téréphtalate
PBT), fibres élastiques (élasthanne par exemple) et polyuréthanes (pare-chocs automobiles par
exemple). Son marché était de 2,1 Mt/an en 2016 en Chine ce qui correspond a 52% de la
production mondiale estimée (environ 4 Mt/an). Son prix (en 2015) est d’environ 1,7 $/kg
[148], ce qui le rend presque trois fois moins cher que le DBT (environ 5 $/kg) [149].

Ces molécules GBL et BDO sont des produits commerciaux largement disponibles, avec un

co(it raisonnable.

1.3.1. Propriétés physico-chimiques et thermodynamiques de GBL et BDO
1.3.1.1. Propriétés physico-chimiques

La y-butyrolactone est un produit miscible a I’eau et stable dans les conditions normales
d'utilisation. Elle peut cependant réagir avec les bases fortes, les acides forts, les amines, les
alcools et les agents oxydants forts. Elle peut également réagir avec le caoutchouc ainsi que

certaines matieres plastiques [150], [151].
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Le 1,4-butanediol est facilement soluble dans I'eau, les alcools, les cétones, les éthers de glycol
et les acetates d'éther de glycol; moins soluble dans I'éther diéthylique et les esters; non miscible
avec les hydrocarbures aliphatiques et aromatiques et les hydrocarbures chlorés [152], [153].

1.3.1.2. Propriétés physiques et thermodynamiques

Comme le montre le Tableau 1.6, la GBL posséde d’excellentes propriétés physiques,
thermodynamiques et physico-chimiques. Son point éclair d’environ 100 °C la rend non
inflammable dans des conditions ambiantes. Grace a son bas point de fusion et son haut point
d’ébullition, elle est un composé liquide dans les conditions habituellement rencontrées sur la
surface du globe, la plupart de ses propriétés physico-chimiques sont relativement stables lors
de son transport [150]. De plus, elle est caractérisée par sa faible viscosité dynamique a 25 °C
(1,75 mPa.s) par rapport au HO-DBT (49 mPa.s). Ajoutons a cela, la GBL a une compatibilité
avec les infrastructures déja existantes et est non corrosive envers des métaux habituellement
utilisés dans les unités de stockage [150]. Le BDO est caractérisé par son point d’ébullition
élevé (230 °C) et sa viscosité qui est beaucoup plus faible que celle du H18-DBT (65 vs 389
mPa.s a 25°C) [134].

GBL BDO
Etat physique liquide liquide
Masse molaire (g/mol) 86,09 90,121
Point de fusion -45 °C 20 °C
Point d’ébullition (°C) 206 (2 Patm) 230 (& Pam)
Masse volumique (kg.m) 1130 1020

Pression de vapeur (kPa)

0,06 (a 25 °C)

<0,1 (220 °C)

0,3 (250 °C)
Point d’éclair (°C) 100 135
Température d’auto- 455 385

inflammation (°C)
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Limites d’explosivité ou Limite inférieure : 1,4 Limite inférieure : 2,4
’infl ilité | _ - - (.
¢inflammabilité (en volume Limite supérieure : 16 Limite supérieure : 15,3
% dans I’air)
Température triple (°C) -43 20
Température critique (°C) 458 454
Pression critique (bar) 51,3 62,2
Enthalpie de vaporisation 535 783
(kJ/mol)
Enthalpie de fusion (kJ/mol) 9,57 18,7
Capacité calorifique liquide a 140,9 200,1
pression constante (J/mol/K)
Viscosité (mPa.s) 1,75 (a 25°C) 65 (a 25°C)

Tableau 1.6: Propriétés physiques et thermodynamiques de la y —butyrolactone [150], [151] et du 1,4-
butanediol [152]-[154].

1.3.2. Voies de synthése de GBL et BDO

Le BDO est principalement produit par le procédé Reppe a partir d'acétylene et de
formaldehyde, mais de nouveaux procédés comme ceux de Davy-McKee et Sohio, ou le BDO
est produit a partir d'anhydride maléique ou d'acide succinique ont émergé [155]. Par ailleurs,
une voie de synthése de BDO utilisant un microorganisme génétiqguement modifié a été
commercialisée par la société Genomatica (brevet de Burk et al.) [156]. Le couple LOHC
GBL/BDO peut étre synthétisé a la fois a partir d’une ressource pétroliere ou d’une bioressource
(Figure 1.12). Ces nombreuses voies permettent de disposer aujourd’hui de quantités
importantes de ce couple LOHC [157]-[159]. De plus, a long terme, ce vecteur pourrait étre

produit a partir de ressources renouvelables afin de réduire son impact environnemental.
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Figure 1.12: Voies de synthéses de BDO et de GBL a partir de ressource fossile (dérivés pétroliers) et
d’une ressource renouvelable (dérivés de biomasse) [160].

- A partir de la biomasse :

Premiére voie : L’acide succinique (SA) peut étre produit par la fermentation du glucose par le
procédé Roquette qui est une entreprise francaise qui fait partie des leaders mondiaux
concernant les produits d’origine végétale dont la synthése d’acide bio-succinique [161].
L’hydrogénation de cet acide conduit a la production de GBL qui peut ensuite étre hydrogénee
pour produire le BDO. Les premieres études concernant la conversion de I'acide succinique en
BDO avec un rendement élevé ont été rapportées par Adkins et Billica [162], qui utilisaient le
chromite de cuivre et le rhénium comme catalyseur.

Deuxiéme voie : La déshydratation catalytique des pentoses issus de I’hémicellulose, en milieu
acide conduit a la formation de furfural (2-furancarboxaldéhyde). Le furfural peut étre oxydé
pour former 1’acide succinique [163], I’anhydride maléique (MA) [134] et la 2-(5H)—furanone
[158] qui peuvent a leur tour étre hydrogénés en GBL [163] et ensuite convertis en BDO [158].
Li et al. [158] ont obtenu un rendement de 85% de BDO a partir de furfural sur un catalyseur
PUTiO2-Zr0s.

- A partir de dérivés pétroliers :

L’oxydation de benzéne ou de n-butane conduit a la formation d’anhydride maléique.
L’hydrogénation directe de ce dernier permet de produire la GBL. La GBL peut également étre
obtenue par I’hydratation de I’anhydride maléique qui va ensuite s’hydrogéner pour former de
I’acide succinique. Ce dernier va ensuite s’hydrogéner pour former de la GBL qui va
s’hydrogéner a son tour pour produire de BDO. La présence de catalyseur et I’optimisation des
conditions opératoires sont nécessaires pour pouvoir réaliser efficacement ces réactions. De

nombreux metaux nobles, dont le rhodium, le platine, le palladium et le ruthénium ont été
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¢tudiés pour I'hydrogénation directe de 1’acide succinique en BDO [164]-[167]. Les catalyseurs
Rh/C, Pt/C et Pd/C ont donné des sélectivités élevées en BDO (70 — 90 %) avec des conversions
supeérieures a 60%, tandis que le ruthénium favorise la formation de sous-produit THF [164].
Le rhénium a été utilisé comme additif pour les catalyseurs a base de ruthénium et de palladium
dans I'hydrogénation de 1’acide succinique afin de favoriser la conversion de GBL en BDO
[165]-[169].

1.4. Stockage de I’hydrogene par le vecteur GBL/BDO

Dans la littérature, seul un article publié en 2020 par Onoda et al. [170] étudie le couple
GBL/BDO en tant que LOHC pour le stockage d’hydrogéne en présence d’un catalyseur
homogene a base d’iridium. C’est le seul article qui a proposé que 1’interconversion successive
entre la y-butyrolactone et le 1,4-butanediol puisse étre considérée comme un nouveau systéme
de stockage de I’hydrogéne. Cependant, dans la conclusion de cette étude, l'interconversion
répétitive entre la y-butyrolactone et le 1,4-butanediol n'a pas encore été réalisée avec succes
en utilisant simplement le catalyseur homogene pour le stockage/déstockage d’hydrogene, les
auteurs n’ayant pu réaliser qu’un seul cycle d’hydrogénation/déshydrogénation. De plus, la
stabilité du catalyseur reste une problématique majeure. C’est pourquoi, les auteurs concluent
que l'immobilisation du catalyseur a base d’iridium sur SiO2 pourrait améliorer
considérablement la réutilisabilité du catalyseur. Toutefois ces travaux ne sont pas encore

publiés.

Dans ce travail, I’hydrogénation de GBL (Tableau 1.7) et la déshydrogénation de BDO
(Tableau 1.8) ont été etudiees. La Figure 1.13 représente le systeme de stockage et déstockage
de I’hydrogene (hydrogénation et déshydrogenation) par le couple LOHC GBL/BDO. Dans la
littérature, ces réactions ont été réalisées en présence de différents types de catalyseurs
homogenes comme Ir-[Cp*(ligand 6,6’-dionato-2,2'-bipyridine)] ou hétérogénes comme Cu-
Co/TiOs.
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Figure 1.13: Schéma du systeme de stockage et déstockage de 1’hydrogéne par GBL/BDO.

1.4.1. Mécanisme des réactions d’hydrogénation de y-butyrolactone (GBL)
et de déshydrogenation de 1,4-butanediol (BDO)

Pour la réaction d’hydrogénation de GBL, Huang et al. [160] ont élucidé une voie réactionnelle
en supposant que la GBL est initialement hydrogénée en 2-hydroxytetrahydrofurane (2-HTHF),
qui s'équilibre ensuite avec son tautomére a cycle ouvert, le 4-hydroxybutanal (4-HB). Cet
équilibrage vers la forme a cycle ouvert est suivi de I'hydrogénation rapide en BDO sur des sites
actifs métalliques. Ils ont aussi montré la formation de 4-hydroxybutyl 4-hydroxybutanoate (4-
HHB) a partir de GBL et BDO. Ce produit 4-HHB peut étre encore hydrogéné en BDO. Des
sous-produits ont été formés comme le tétrahydrofurane (THF) et le n-butanol (BuOH) a partir
de la déshydratation de BDO ainsi que le n-propanol (PrOH). Liu el al. [166], Zhang et al.
[171], et Reddy et al. [172] ont montré aussi la formation des sous-produits THF et BuOH a
partir de la réaction secondaire de la déshydratation de BDO qui peut se produire en présence
des sites acides du catalyseur [155], [160], [166], [171], [172].

Certains chercheurs ont élucidé la voie réactionnelle de la déshydrogénation de BDO.
Bhanushali et al. [173] ont établi un mécanisme (Figure 1.14) de la déshydrogénation de BDO
a partir de ce qui a été suggéré par Zhang et al. [171], Ichikawa et al. [174] et Huang et al.
[160]. Selon ce mécanisme (Figure 1.14), la réaction suit plusieurs étapes. Dans la premiere
étape, I’interaction entre la surface du catalyseur et le BDO meéne a I’adsorption de ce dernier.
Ensuite, un proton est extrait de 1’un des groupes hydroxyles par les sites basiques du catalyseur,

puis le transfert d’ions hydrures entraine la formation d’un intermédiaire 4-HB tres instable.
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L’étape suivante implique 1’hémiacétalisation cyclisante de cet intermédiaire (4-HB) en 2-
hydroxytetrahydrofuran (2-HTHF), qui subit finalement une déshydrogénation pour produire
de la GBL. Si le catalyseur possede des sites acides forts, le BDO subit une déshydratation
menant a la formation de sous-produits indésirables comme le tetrahydrofurane (THF) ou le n-
butanol (BuOH).

i

B0 NN H g g o0 i
— E—
BDO (Intermédiaire)
cata/support cata/support cata/support
[
0
(6]
Q Q
0 H
GBL H—0 2-HTHF
(Intermédiaire)
cata/support cata/support

Figure 1.14: Mécanisme de la réaction de déshydrogénation de 1,4-butanediol en y-butyrolactone
[173].

1.4.2. Réaction d’hydrogénation de y-butyrolactone (GBL)

Dans la littérature, la plupart des chercheurs ont étudié I'hydrogénation de GBL en BDO en tant
que sous réaction associée a I'hydrogénation de I'acide succinique. Le Tableau 1.7 preésentent
des catalyseurs hétérogenes et homogenes a base de metaux nobles et a base de cuivre, leurs
méthodes de synthese, les conditions de la réaction et les conversion (X) / sélectivité (S) /
rendement () obtenus pour 1’hydrogénation de la y-butyrolactone (GBL) en 1,4-butanediol
(BDO).
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Catalyseurs Meéthode de Conditions Conversion Réf
synthése de o de GBL
de la réaction
catalyseur (X),
Sélectivité
en BDO
Sy
Rendement
en BDO
U))
Catalyseurs homogénes a base de
métaux nobles
Ru(acac)s n.p Phase liquide X =53% [157]
Reéacteur batch S=99%
99,94 %mo de GBL dans n=52,5%
tetraglyme
0,06 %mol de catalyseur
200 °C
100 bar
3h
Ir-[Cp*(ligand 6,6’-dionato-2,2'- n.p Sans solvant X=n.p [170]
bipyridine
by ) 1,3 gde GBL S=np
0,50 %mor de catalyseur n=40%
8 bar
130 °C
22h
Ir-[Cp*(ligand 6,6’-dionato-2,2'- n.p Sans solvant X =75% [170]
bipyridine)] + (ligand 2,2'-
by _)] ) (_ g 1,3 g de GBL S =100%
bipyridine)
0,50 %mo de catalyseur n=75%
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8 bar
130 °C
22h
Ir-[Cp*(ligand 6,6'-dionato-2,2'- n.p Sans solvant X=n.p [170]
bipyridi + (ligand 6,6'-
prl‘l ine)] + ( 1.gan 1o 8 bar S=np
dihydroxy-2,2'-bipyridine)
1,3 gde GBL n=281%

0,50 %mo de catalyseur

130 °C
22 h
Ir-[Cp*(ligand 6,6’-dionato-2,2'- n.p Sans solvant X = 100% [170]
bipyridine)] + (ligand 6,6'- 1.3 g de GBL S~ 100%
dihydroxy-2,2'-bipyridine) +
Triéthylamine 0,50 %mol de catalyseur n=99%
8 bar
130 °C
72 h
Catalyseurs hétérogenes a base
de métaux nobles
5%molPt/C n.p Phase liquide X =2,2% [160]
Réacteur batch S =56,9%
Meatalysewr= 0,20 g n=13%

0,20 g GBL dans 19,8 g de
1,4-dioxane
100 °C
34 bar

24 h

5%moRU/C n.p Phase liquide X =23,1% [160]
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Réacteur batch S =34,5%

Meatalyseur= 0,20 @ n=8,0%
0,20 g GBL dans 19,8 g de
1,4-dioxane 100 °C
34 bar

24 h

S%molpdlc

n.p Phase liquide X=0%
Réacteur batch
Meatalyser= 0,20 g
0,20 g GBL dans 19,8 g de
1,4-dioxane
100 °C
34 bar

24 h

[160]

Pd-Re/C

(rapport molaire Re/Pd= 0,6)

Imprégnation Phase liquide X =96%

Réacteur batch S=5,5%
Meatalyseur= 0,20 g n="523%
m ceL= 1,46 g dans solvant

240 °C

80 bar

10h

[175]

Zo%molpd'SO%molRe/C

n.p Phase liquide =

) 70,0%
Réacteur batch

S =20,7%
12 g/L de catalyseur

[176]
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0,06 gde GBL dans1g1,4-

dioxane

240 °C

75 bar

5h

N =14,5%

O,4%mo|Pd'1,2%mo|FE/C

Imprégnation Phase liquide
Réacteur batch
Meatalyseur= 0,020 g
200 °C
50 bar

20h

X=176,4%
S=70,8%

n=>54,1%

[166]

1,7%m0|Pd'1,5%mo|Re/TiOZ

Imprégnation Phase liquide
Réacteur batch
Meatalyseur= 1,0 g
0,03 de g GBL
dans 1 g de 1,4-dioxane
160 °C
150 bar

50 h

X =100%
S=83%

n=83%

[177], [178]

RuCoNiZn/LSAA

Imprégnation Phase liquide
Réacteur continu
200 °C
90 bar

H./GBL= 27

X =38,9%
S=97,9%

n=38,1%

[179]
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LHSV=10,32 h?

50 h

Catalyseurs hétérogenes a base

de cuivre

10%m0|CU'90%m0|CO/TiOZ

(1,8 mmol/g charge totale du
métal)

Co- Phase liquide
imprégnation )
Réacteur batch
Meatalyseur= 0,20 @

0,20 g GBL dans 19,8 g de 1,4-

dioxane
100 °C
34 bar

24 h

Phase liquide
Réacteur batch
Meatalyseur= 1,2 ¢

3,0 g GBL dans 27,0 g de 1,4-

dioxane
140 °C
34 bar

36h

X=11,5%
S =100%

n=11,5%

X =98,8%
S =96,4%

n=95,2%

[160]

44%m0|CU'21%m0|CO/AIZO3

Co- Phase liquide

précipitation )
Réacteur batch

Meatalyseur= 0,080 g

X =96%
S =95%

n=91,2%

[180]
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1,4-dioxane
170 °C
50 bar
12h
20-35%moiCu-20-40%mo1Zn n.p Phase liquide X=90% [181]
Réacteur continu S=90,5%
LHSV=0,35h! n=81,4%
180-220 °C
80 bar
41%moiCuU-53%maiZn0-6%ma/Al,03  Précipitation Phase liquide X=n.p [182]
Réacteur batch S =90%
Meatalyseur= 5,5 Kg
180 °C
250 bar
CuzCr20s n.p Phase gaz X =68% [157]
Réacteur continu S=92%
GHSV=9018 h'! n=63%
210 °C
40 bar
Cuy,5/MgO15-Al,03 imprégnation Phase liquide X =99% [183]
Reéacteur batch S =100%
Meatalyser= 0,08 g n=99%
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1,4-dioxane
160 °C
50 bar

12 h

17,5%moiCu-0,4%m0iPd- n.p Phase liquide X =99,5% [183]
3,3%moKOH/MgSiO3 i .
Réacteur continu S=96%
LHSV onc= 0,12 ht n-= 95,6%
160 °C

62 bar

Tableau 1.7: Catalyseurs a base de métaux nobles et a base de cuivre utilisés pour I’hydrogénation de
GBL en BDO. (LSAA : alumine alpha maillé, TBL : ligand tétradentate bipyridine, acac :
acétylacétonate, Cp* : n5-pentamethylcyclopentadienyl, GHSV (Débit de gaz/volume de catalyseur),
LHSV (Débit de liquide/volume de catalyseur).

Malgreé le fait que les catalyseurs homogénes conduisent parfois a de bons rendements, ils
présentent I’inconvénient d’étre sensibles et peu stables. En effet, ils peuvent se décomposer a
des températures élevées (souvent aux tempeératures nécessaires pour la réaction). C’est par
exemple le cas du catalyseur a base d’iridium contenant du ligand 6,6'-dionato-2,2'-bipyridine
[170] dont le ligand se dissocie a haute température sous pression d’hydrogéne, ce qui a conduit
a avoir un faible rendement (40%). Dans ce contexte, les catalyseurs hétérogenes sont

préférables et plus utilisés pour cette réaction.

Les catalyseurs bimétalliques (%Mi1—%Mz2/support), trimétalliques  (%M1—%M2—
%Ms/support) ou tetramétalliques (%M1—%M2—%M3z—%Ma/support) sont plus prometteurs que
les catalyseurs monométalliques pour cette réaction avec M1= Pt, Pd, Ru ; M2= Re, Fe, Co;
Ms= Ni ; Ma= Zn pour les catalyseurs a base de métaux nobles, et M1= Cu ; M= Co, Zn, Cr,

Mg ; Ms= Al, Mn ; M4= Ba pour les catalyseurs a base de cuivre.

Les catalyseurs hétérogénes utilisés sont soit a base de métaux nobles supportés soit a base de
cuivre supporté. Huang et al. [160] ont effectué la comparaison des performances des

catalyseurs a base de métaux nobles et a base de cuivre pour I’hydrogénation de y-butyrolactone
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en 1,4-butanediol. Cette étude a montré qu’a conditions opératoires identiques, les catalyseurs
a base de métaux nobles supportés sur carbone présentaient des faibles conversions (<2,2%
pour Pd/C et Pt/C) et sélectivités en BDO (<57% pour Ru/C, Pd/C et Pt/C) par rapport au
catalyseur a base de cuivre (Cu-Co/TiOz). De plus, le catalyseur bimétallique Pd-Re/C
conduisait a une faible sélectivité en BDO de 5,5-20,1 %, contrairement aux catalyseurs
monométalliques ou bimétalliques a base de Cu qui présentent des sélectivités supérieures a
96% (comme pour Cu-Co/TiOz et Cu/MgO-Al,QOz). Le catalyseur commercial de chromite de
cuivre a montré une activité d’hydrogénation de GBL modérée (68% de conversion avec 92%
de sélectivité en BDO).

Parmi ces études, plusieurs chercheurs ont montré que 1’acidité et la basicité du catalyseur a un
effet tres important sur la réaction. Le choix de TiO, comme support a été justifié par sa faible
acidité de Brgnsted dans 1’étude de Huang et al. [160]. Pour bien comprendre cet effet d’acidité,
Onoda et al. [170] ont réalisé des tests sur des catalyseurs avec des ligands acides et basiques
(Tableau 1.7). Un rendement moyen en BDO de 40% a été obtenu avec le catalyseur Ir-
[Cp*(ligand 6,6’-dionato-2,2'-bipyridine)] seul. Dans ce contexte, les auteurs ont attribué ce
résultat a la décomposition du catalyseur par dissociation du ligand fonctionnel a cause des
protons acides que possede ce ligand. Par conséquent, I'addition d™un ligand plus stable (6,6'-
dihydroxy-2,2'-bipyridine) a été examinée. Le rendement en BDO est considérablement
amélioré a 81% dans les mémes conditions. Cependant, dans ce cas, la formation d'une quantité
de tétrahydrofurane (THF), produit par cyclisation déshydratante du 1,4-butanediol, est
observée. Pour supprimer la formation de THF, liée a la présence de sites acides, I'ajout du
ligand basique 2,2'-bipyridine, a été évalué. Dans cet essai, la formation de tétrahydrofurane est
inhibée au profit de BDO avec une sélectivité totale, bien que la conversion de GBL soit
Iégérement abaissée a 75%. Sur la base de ces résultats, et pour améliorer la conversion de GBL
en gardant une bonne sélectivite, les auteurs ont décidé d'utiliser la triéthylamine qui a aussi un
caractéere basique. Ils ont ainsi pu obtenir un rendement quasi-total en BDO (Tableau 1.7). D’un
autre coté, un exces de basicité est a proscrire. En effet, l'utilisation d'un catalyseur tres basique
pourrait conduire a la réaction de condensation de la y-butyrolactone, car ce composé a un

proton relativement acide en a du groupement carbonyle [170].

Huang et al. [160] ont justifié aussi le choix du catalyseur Cuo,1C00,0/TiO2, avec une charge
métallique de 1,8 mmol/g , par sa stabilité. lls ont étudié, en réacteur continu en phase liquide,
la stabilité et le vieillissement de ce catalyseur. Leurs résultats ont montré que la conversion de

GBL est restée constante pendant 98 h avant de baisser lentement. Dans ces conditions, la
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sélectivité en BDO est stable entre 30 et 150 h. Les caractérisations par DRX du catalyseur usé
aprés 150 h de réaction n’ont révélé aucun changement structurel et la surface spécifique BET
du catalyseur usé était presque inchangeée par rapport a celle du catalyseur frais. L'analyse ICP
n'a montré aucune lixiviation de Cu ou Co pendant la réaction. De plus, aucune perte de masse
n’a été observée par I’analyse ATG du catalyseur usé. Bien qu'il soit possible que du frittage se
soit produit, aucun changement important de la taille des particules n'a été observé par le STEM
entre le catalyseur frais et usé. Ces auteurs ont supposé que la morphologie de surface de Cu et

Co asubi une légére restructuration ce qui a conduit a la désactivation du catalyseur apres 150 h.

D’apres ces études, il peut étre constaté que les catalyseurs hétérogenes a base de Cu sont les
plus étudiés pour I'nydrogénation de GBL en raison de leur activité d’hydrogénation élevée. De
plus, ces catalyseurs sont disponibles et peu onéreux. Dans ce contexte, des catalyseurs

hétérogenes a base de cuivre vont étre utilisés dans ce travail de thése.

Les distributions de surface des espéces de cuivre actives avec différents degrés d’oxydation
dans les catalyseurs jouent un role important dans I'hnydrogénation des dérivés d'acide
carboxylique, tels que les esters, les lactones et les amides comportant au moins une double
liaison C=0 (Figure 1.15) [184]-[188]. Il a été suggéré que les sites Cu® sont principalement
responsables de I'activation de H. et que les sites Cu* peuvent agir comme des sites électrophiles
ou acides de Lewis qui peuvent adsorber et activer les liaisons C=0 et C—O [184]-[188]. Ceci
est en lien avec les résultats de Li et al. [189] et Wu et al. [183] qui révélent que les espéces de
Cu avec un rapport surface Cu%Cu* approprié sont cruciales pour améliorer 1’activité

catalytique d’hydrogénation de la lactone en éthanol.

Figure 1.15: Synthese d’alcool par le catalyseur a base de cuivre supporté [185].
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En plus de I’influence des caractéristiques des catalyseurs, il existe différents facteurs
influencant la vitesse de la réaction, la conversion et la sélectivité tels que la température, la
pression, GHSV et LHSV pour les réacteurs continus ou la durée de la réaction pour les
réacteurs batch :

Effet de température

Une série d’expériences a permis d’étudier la vitesse de réaction et la sélectivité en BDO de
I'nydrogénation de GBL sur un catalyseur Cuo,1C00,/TiO2 (1,8 mmol/g charge totale du métal).
Lorsque la température de réaction augmente de 120 a 180 °C, la vitesse de la réaction augmente

alors que la sélectivité en BDO est stable autour de 93%, comme le montre la Figure 1.16. [160]
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Figure 1.16: Effet de température sur la vitesse de la réaction d’hydrogénation de GBL et la sélectivité

en BDO en présence du catalyseur Cuo,1C00,0/TiO,. [160]

Effet de la durée de réaction

La conversion de GBL augmente de maniere significative au cours des 24 premiéeres heures
entrainant une augmentation du rendement. La sélectivité maximale en BDO (96,4%) a été
atteinte a 36 h, suivie d'une légére diminution de la concentration de BDO a 48 h en raison d'une
conversion excessive de BDO en THF, n-butanol (BuOH) et n-propanol (PrOH) a travers une
série de réactions secondaires [160].
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1.4.3. Réaction de déshydrogénation de 1,4-butanediol (BDO)

Dans la littérature, certains chercheurs ont étudié la réaction de déshydrogénation de BDO. Le

Tableau 1.8 présente des catalyseurs a base de métaux nobles et a base de cuivre, leurs méthodes

de synthése, les conditions de réaction et les valeurs de conversion (X) / sélectivité (S) /

rendement (n) obtenus pour la déshydrogénation de 1,4-butanediol (BDO) en y-butyrolactone

(GBL).

Catalyseurs

Méthode de Conditions

synthése de o
de la réaction

Conversion Réf
de BDO (X),

catalyseur R
Sélectivité en
GBL (S)/
Rendement
en GBL (n)
Catalyseurs homogénes a base de
métaux nobles
RuH(PPhs)4 n.p Phase gaz n=99% [190]
Réacteur batch
205°C
patm
10h
Ir-[Cp*(ligand 6,6’-dionato-2,2'- n.p 84 °C n =100% [170]
bipyridine)]
patm
20h
Catalyseurs hétérogenes a base de
cuivre
19,2%Cu-8,5%Co/MgO Co-précipitation Phase gaz X =95% [172]

Réacteur continu

250 °C

S=98%

N =93%

61



Chapitre 1 : Etude bibliographique

Patm
1h
GHSV=2,0 h!
24%moICU-76%maiZn0O précipitation Phase gaz X =98,0% [191]
Réacteur continu S = 95,0%
Débit H, : 20 NL.h! n=199,4%
240 °C
4.5%moICU-3.2%maZNn-1%Al précipitation Phase gaz X =100% [192]
Réacteur continu S =98.8%
245 °C n =98,8%
Patm
GHSV=0,060 h!
Cu0:Zn0:Zr02:Al,03 (6:1:2:2me))  Co-précipitation Réacteur continu X =84,0% [174]
Meatatyseur= 0,15 @ S=97,7%
240 °C n=2382,1%
Patm
1-5h
18%moICu-82%malZr co-précipitation Réacteur continu X=70% [193]
Meatalyseur= 1,0 g S=73%
250 °C n=>52%
Patm
18%moICu/80%maiZrO2/2%moila203  co-précipitation Réacteur continu X =97% [193]

62



Chapitre 1 : Etude bibliographique

Meatatyseur= 1,0 ¢ S =96%
250 °C n=93%
Patm
11%moiCu/89%moiSiO; précipitation Phase gaz X=77,9% [194]
Réacteur continu S =91,8% [195]
[196]
GHSV=2,0h? n=715%
250°C
Patm
100 h
19%moiCu/81%ma1SiO2 précipitation Phase gaz X=77,0% [191]
Réacteur continu S =91,0%
Débit H, : 20 NL.h! n=70,0%
240 °C
Patm
23%moCU/77%maSBA-15 Imprégnation Phase gaz X =100% [197]
Réacteur continu S=98%
250 °C n=98%
Patm
1h
9,4%maCu- Imprégnation Phase gaz X =100% [171]
1 3%noiBa/89,3%maSI02 Réacteur continu S=99,6%
GHSV=1,0ht n=99,6%
240 °C
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Patm
8%moICUO-7%meCal- Imprégnation Phase gaz X =99,7% [196]
1%meiNaz0/85%naSI02 Réacteur continu $=99,0%
GHSV=5,3h' n=98,7%
210 °C
Patm
23%moICU/77%maCe02 Imprégnation Phase gaz X=93% [173]
Réacteur continu S=98%
Meatalyseur= 7,0 0 n=91%
240 °C
Patm
7h
23%moICu/Ce02-Al03 Imprégnation Phase gaz X =100 % [198]
Réacteur continu S=99 %
Meatalyseur= 0,5 g n=99%
240 °C
Patm
23%molCU-77%moiCr précipitation Phase gaz X faible [199]
Réacteur continu $=992%
Meatalysewr= 100 ¢ n faible

205 °C

patm

48 h
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41%moiCU-53%moICr-3%moMn- Précipitation Phase gaz X =88,2% [200]
3¥moBa Réacteur continu S=98,7%
230°C n=287,1%
04 bar
GHSV=3,0 h!
Cua/Zny-Mg»-Al,07 Co-précipitation Phase gaz X=100 % [201]
Réacteur continu S$=99,9 %
GHSV =21,1h' n=199,9%
240 °C
Patm

Tableau 1.8: Catalyseurs a base de métaux nobles et & base de cuivre utilisés pour la déshydrogénation
de BDO en GBL.

D’aprés le Tableau 1.8 et les données de la littérature sur la déshydrogénation de BDO, on peut
constater que presque tous les catalyseurs utilisés dans la réaction de déshydrogénation de BDO

en GBL sont des catalyseurs hétérogenes a base de cuivre et contenant au moins un autre métal.

Les facteurs influencant la réaction de déshydrogénation de BDO en GBL sont les mémes que
pour la réaction d’hydrogénation de GBL en BDO. De plus, le fait la présence ou I’absence de

I’hydrogéne a I’entrée du réacteur semble également avoir une influence.

Effet de la nature du support

Le support a une influence trés importante sur I’activité catalytique et sur la sélectivité en GBL.
Shinzaburo et al. [191] a étudié I’influence du support en testant un catalyseur a base de cuivre
(19%moiCu) supportés sur différents oxydes metalliques (présentés dans le Tableau 1.9) a
240 °C et un débit d’hydrogene de 20 NL.h™. Aprés 1 h de test, les résultats présentés au

Tableau 1.9 ont été obtenus.
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Support X (%) S (%)
AIO(OH) 93 45
SiO; 91 77
MgO 89 92
ZnO 98 95

Tableau 1.9: Effet de divers supports sur la déshydrogénation de BDO (250 °C, Pam, 20 NL.h* d’Hy)
[191].

Les résultats ont montré que le catalyseur supporté sur ZnO était le plus actif, avec une
conversion de 98% et une sélectivité de 95%. L’alumine et la silice conduisent a une faible
sélectivité en GBL. Cela est di a la déshydratation de BDO causée par les sites acides. Pour
cela, un ajout d’autres éléments basiques au catalyseur pourrait diminuer cette acidité et donc
améliorer leurs sélectivités. Dans ce contexte, Zhang et al. [171] ont testé I’ajout de différents
métaux alcalino-terreux (Ca, Sr ou Ba). Ces sites acides de Lewis forts ainsi que les sites acides
contenus dans la silice sont bien neutralisés par I'interaction entre le métal alcalino-terreux et le
cuivre via la liaison M-O-Cu (M: Ca, Sr, Ba). De ce fait, le catalyseur Cu-Ba/SiO; a montré
une sélectivité quasi-totale en GBL (99,6%). En résumé, les sites faiblement acides favorisent
la formation de GBL a partir de BDO, tandis que les sites acides forts facilitent la formation de
THF [171]. Dans la méme logique, Nagaiah et al. [193] ont ajouté du La.O3 au catalyseur
Cu/ZrOz pour limiter I’acidité. Ichikawa et al. [174] ont ajouté du ZnO au catalyseur CuO-

Zr0,-Al>,03 afin de réduire 1’acidité de I’alumine et donc le rendement en THF.

Effet de la teneur en catalyseur

De nombreux auteurs ont réalisé des expériences sur 'influence de la composition du
catalyseur. Par exemple Shinzaburo et al. [191] ont étudié I’effet de la teneur en cuivre pour le
catalyseur Cu-ZnO et ils ont montré que les teneurs supérieures a 12%mo1 €n cuivre n'ont pas

amélioré la sélectivité et la conversion, comme le montre le Tableau 1.10.
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Teneur en Cu (Yomol) X (%) S (%)
6 86 94
12 95 95
24 98 95
35 97 96
46 97 96

Tableau 1.10: Effet de la teneur en cuivre dans le catalyseur Cu-ZnO sur la conversion de BDO et la
sélectivité en GBL (250 °C, Pam, 20NL.h™ d’Hy) [191].

Effet de la vitesse spatiale du gaz (de ’hydrogéne) et du liguide (BDO) (GHSV et
LHSV)

Dans la méme publication de Shinzaburo et al. [191], une étude de I’effet de GHSV et de LHSV

a été effectuée a 240 °C en utilisant le méme catalyseur 24%moiCu-76%moiZn. Il a été montré

qu’avec l'augmentation de GHSV et LHSV la sélectivité en GBL augmente. Etant donné le
faible nombre d’études en réacteur continu, I’effet de la vitesse spatiale est trés peu étudié dans

la littérature.

Effet de la présence de I’hydrogéne a I’entrée du réacteur pour la réaction de

déshydrogénation

Hwang et al. [194] ont étudié en réacteur continu en phase gazeuse 1’activité catalytique d’un
catalyseur a base de cuivre sur un support SiO2 (11%moCu/89%maiSiO2) en présence ou non de
I’hydrogene en entrée de réacteur . Il a été montré que la conversion aprés 100 h en présence
de H. était Iégérement plus élevée qu’en absence de Ha (Tableau 1.11). La stabilité du catalyseur
Cu/SiO, est positivement impactée par la présence de I’hydrogéne vis-a-vis de la désactivation
du fait d’une meilleure résistance a I'oxydation partielle des nanoparticules métalliques de
cuivre en tant que site actif de I’hydrogéne. Il a été proposé que les especes de cuivre inactives
(Cu' ou Cu') générées a partir du Cu® actif lors de la réaction de déshydrogénation pourraient
étre régenérees par réduction avec Hz. Ainsi, I'introduction de H. permet la régéneération in situ
des espéces actives de Cu® au cours de la réaction, augmentant ainsi la durée de vie du

catalyseur.
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catalyseurs Rapport molaire ~ Conversion Sélectivité
H2/BDO entrée
11%moICu/89%mo1SiO2 2,0 86,7 % 95,8 %
11%moICu/89%mo1SiO2 0 77,9 % 91,8 %

Tableau 1.11: Activité catalytique du catalyseur Cu/SiO- avec et sans H;
(GHSV=2,0 h?, 250 °C, Pam) [194].

Effet de la température

obtenu, comme le montre la Figure 1.17.
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Figure 1.17: Effet de la température de la réaction sur la déshydrogénation de BDO en GBL en
présence du catalyseur Cu/ZrO,/5%La,03 [193].

La déshydrogénation de BDO étant une réaction endothermique, des températures plus élevées
sont favorables thermodynamiquement pour obtenir un bon rendement en GBL. Par exemple,
Nagaiah et al. [193] ont testé en phase gazeuse en réacteur continu le catalyseur
18%moICu/80%maiZrO2/2%moiLa203 et ont obtenu une conversion de BDO qui augmente avec

I'augmentation de la température jusqu'a 523 K pour laquelle un rendement proche de 100% est
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1.5. Modé¢les cinétiques proposés pour I’hydrogénation de GBL et
la déshydrogénation de BDO

Contrairement aux études portant sur la nature des catalyseurs pour les réactions
d’hydrogénation de GBL ou de déshydrogénation de BDO, les travaux sur la cinétique des
réactions ne sont pas abondants. Par ailleurs, comme discuté précédemment, la majorité des
¢tudes consacrées a I’hydrogénation de GBL et la déshydrogénation de BDO concernent plus
largement la valorisation de 1’acide succinique et de furfural issus de la biomasse ou de

I’anhydride maléique issu du pétrole.

Dans cette partie, les modéles cinétiques proposés dans la littérature pour décrire les vitesses

des réactions d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO seront discutés.

1.5.1. Modéles cinétiques d’hydrogénation de GBL

Un modele cinétique a été développé dans la thése rédigée par Schlander [202] de 1'université
d’Erlangen en étudiant, en phase gazeuse, la réaction d’hydrogénation de GBL en BDO comme
une étape de la réaction d’hydrogénation de maléate de dimeéthyle en présence d’un catalyseur
Cu/ZnO/Al>O3 dans un réacteur tubulaire continu dans une gamme de température de 200 a 240
°C et une pression de 25 a 35 bar. Les espéces considérées dans cette étude cinétique sont le
THF, le BUOH et le BDO (Figure 1.18).

(0]

)

Tetrahydrofuran (THF)

“H0
+2H2

o / 0 +2H;
— A~ OH
HO
y-Butyrolactone (GBL) ~2H, 1,4-Butanediol (BDO)
-H,0
+3H,;
/\/\OH

n-Butanol (BuOH)
Figure 1.18: Schéma réactionnel utilisé par Schlander pour la modélisation cinétique [202].

69



Chapitre 1 : Etude bibliographique

Le modele proposé inclut des ordres 1 par rapport a chaque composé liquide et un ordre zéro
par rapport a Hz. L'évolution de la concentration des espéces impliquées suit les équations

différentielles suivantes :

768 = KBpoXBp0 — KGBLXGBL — KTHFXGBL — KBuOHXGBL (1.5)
Tspo = KeprLX6BL — KBDOXBDO (1.6)

Trur = KrurXcaL (1.7)

Tsuon = KpuonXcaL (1.8)

Les résultats ont montré un bon accord entre les parametres modélisés et les données
expérimentales pour des températures de 200, 220 et 240 °C et des pressions de 25 et 35 bar.
Gautier et al. [203] a développé un modéle cinétique a partir du mécanisme et des résultats
expérimentaux de la these de Schlander [202] pour la réaction d’hydrogénation de GBL en
phase gazeuse. Le modele cinétique développé par Gautier et al. [203] est extrapolable en
température (200-240 °C) et en pression (25 et 35 bar) et a permis de prédire les résultats

expéerimentaux avec une bonne précision.

Chaudhari et al. [204] ont étudié la modélisation cinétique de I’hydrogénation du maléate de
diéthyle (DEM) en phase liquide en présence d’un catalyseur cuivre-chrome dans un réacteur
continu en étudiant I’effet de la température dans une gamme de 190 a 270 °C, de la pression
d’hydrogéne de 10 a 80 bar et du débit de maléate de diéthyle de 5 a 25 kg.h™. Les principaux
produits formés au cours de cette réaction sont le succinate de diéthyle (DES), la GBL, le THF
et le BDO issus de I'hydrogénation de GBL comme le montre le schéma réactionnel présenté

dans la Figure 1.19.
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Figure 1.19: Schéma réactionnel proposé par Chaudhari et al. pour 1’établissement d’un
modeéle cinétique (copié de [204]).

D’aprés ce schéma, des équations de vitesse de type Langmuir-Hinshelwood ont été proposées
pour représenter la cinétique intrinseque des différentes étapes du mécanisme. Leurs résultats
ont montré un bon accord entre les concentrations modélisées et expérimentales (pour la GBL,
le BDO et le THF) a 230 °C et 40 bar. Malheureusement, aucun calcul d'incertitude n'a été
rapporté dans leur publication. De plus, les données expérimentales montrent des valeurs de

concentrations sans dimension rendant le modele impossible a tester.

Herrmann et al. [176] ont étudié la cinétique d'hydrogénation en phase liquide de lI'anhydride
maléique (MA) a l'aide d'un catalyseur cuivre-zinc dans un réacteur continu en étudiant I'effet
de la concentration des réactifs (0,3-1,8 mol.L™) et de la pression de 1’hydrogéne (30-90 bar).
Au cours de cette réaction, les principaux produits formeés étaient I'anhydride succinique issu
de I'hydrogénation du MA, la GBL, le BDO issu de I'nydrogénation de la GBL et le THF. Dans
le but de mieux comprendre cette réaction, les auteurs se sont également focalisé sur une étude
de I’hydrogénation de GBL en BDO. Le modele cinétique développé pour I’hydrogénation de
GBL comprend un mécanisme en quatre étapes (Figure 1.20). La premiére, est I’adsorption de
GBL, la deuxiéme est I’adsorption de I’hydrogene sur le méme type de site actif selon la théorie
de l'adsorption de Langmuir. La troisieme étape est la formation d'un intermédiaire adsorbé

(I-s) dans la réaction de GBL et I’hydrogéne. Cet intermédiaire se combine alors avec
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I’hydrogene adsorbé pour former de BDO en phase liquide. Les réactions de ce mécanisme sont

présentées dans la Figure 1.20 :

K,

GBL+s =——— GBL-s
K2

H,+s «<—* H,-s
K,

GBL-s+H,—s =——> I-s
Ky
[-s+Hy-s &= BDO+2s

Figure 1.20: mécanisme propose par Herrmann et al. [176] pour I’établissement d’un modéle
cinétique.

Le mécanisme décrit se traduit par 1’équation de vitesse (1.9) en supposant I’étape 4 comme

I’étape déterminante de la vitesse.

_ Cgpo
kK (ConeCrz ~ ¢22%) (1.9)
_ o
(1 + KiCanr + Koo + 7 20%)

Les mesures cinétiques ont été effectuees en variant la concentration de GBL (0,3-1,8 mol/L)
et la pression du réacteur (30-90 bar) a température constante de 210 °C. L'ajustement obtenu
est satisfaisant pour des concentrations plus élevees de GBL (>1 mol/L), tandis que les calculs

pour de petites concentrations entrainent des écarts remarquables.

Les valeurs des constantes cinétiques et d’équilibre sont présentées dans le Tableau 1.12:

k; (mol/L.s) K, (L/mol) K, (L/mol) K. (L*mol?) K, (mol/L)

3,20x 103 £2,10x 107 0,82+0,58 1,12+1,29 207,5+3325.6 143,0+ 104422

Tableau 1.12: Paramétres du modele cinétique d'hydrogénation en phase liquide de GBL en BDO
proposé par Herrmann et al. [176].
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La thése de doctorat rédigée par Kilksal [155] de 1’université d’Erlangen portait sur I'étude de
I'nydrogénation de I'anhydride maléique en phase liquide sous 240 °C et 80 bar et en présence
d’un catalyseur cuivre/zinc, dans laquelle 1'hydrogénation de GBL en BDO a été réalisée en
étudiant l'influence du rapport cuivre/zinc du catalyseur sur la cinétique de la réaction. Il a

proposé le schéma réactionnel présenté dans la Figure 1.21.

Kear Krye
GBL BDO THF
Kppo
k BuOH
BuOH

Figure 1.21: Schéma réactionnel proposé par Kiiksal [155] pour I’établissement d’un mod¢le cinétique
pour la déshydrogénation de BDO.

D’aprés ce schéma réactionnel qui montre la formation de BDO, du THF et du BuOH, un
modele cinétique, basé sur des ordres 1 par rapport a chaque composé liquide et nul vis-a-vis

de I’hydrogene, a été proposé comme suit :

T¢eL = —kepLCepLCH2 + KppoCrpo — kpuonCent (1.10)
"spo = —krrrCppo — kepoCspo + KerLConL (1.11)
rrur = krurCepe (1.12)

"uon = KpuonCopL (1.13)

Les mesures cinétiques ont été effectuées en variant les teneurs en cuivre-zinc (10-90%). La
comparaison entre les prédictions du modeéle et les données expérimentales a présenté un accord

satisfaisant.

1.5.2. Modéles cinétiques de déshydrogénation de BDO

Seuls deux articles traitent de la cinétique de la déshydrogénation de BDO. Parmi ces deux
articles, Ichikawa et al. [174] visent a expliquer le mécanisme de la réaction et a développer un
modele cinétique de la réaction. L'autre article, écrit par Javaid et al. [205], est basé sur les

données expérimentales d'lchikawa et al. [174] afin d'extrapoler un modéle simple en une loi
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d'Arrhenius. Ainsi, un seul article présente des données expérimentales exploitables pour établir

un modeéle cinétique pour la déshydrogénation de BDO sur un catalyseur cuivre-zinc.

Ichikawa et al. [174] ont utilisé un catalyseur CuO:Zn0:ZrO2:Al203 pour leur étude. La portee
de leur étude était de déterminer le mécanisme réactionnel de la déshydrogénation en phase
gazeuse de BDO en GBL. lls ont observé la formation de 2-hydroxytétrahydrofurane (2-HTHF)
comme intermédiaire de la réaction. Ainsi, Ichikawa et al. [174] ont proposé le mécanisme de

réaction presenté dans la Figure 1.22.

O,
H OH
—Hz ~Hz
IIC\/\/\ —_— OH —_— —_—
OH Cu Cu
0

0,
(8]
BDO 2HTHF GBL

4-hydroxybutanal

-H,O H, H -H,

O

o Oy

THF

SDA
Figure 1.22: Schéma réactionnel proposé par Ichikawa et al. [174] pour I’établissement d’un
modeéle cinétique pour la déshydrogénation de BDO.

Le modeéle cinétique présenté dans cet article représente un schéma de réaction en deux étapes

(Figure 1.23), chaque réaction étant décrite par une loi d’ordre 1 (équation (1.14-1.16)) :

k k,
BDO — 2-HTHF ——» THF

Figure 1.23: Schéma réactionnel en deux étapes proposé par Ichikawa et al. [174] pour
I’établissement d’un modele cinétique pour la déshydrogénation de BDO.

Xgpo = exp(—k,t) (1.14)

k
X2HTHF = (k1 —1k2) [exp(—k,t) — exp(—kqt)] (1.15)
XeeL = 1 — XL — X2nTHF (1.16)
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Une comparaison entre les prédictions du modéle et les données expérimentales a présenté un
bon accord. Cependant, le modéle ne permet pas l'extrapolation en température. Pour cette
raison, Javaid et al. [205] ont utilisé une approche beaucoup plus simple pour construire un
modele dépendant de la température. Le modele de Javaid et al. [205] ne comporte qu'une seule
étape (réaction de la Figure 1.24) et donc une seule équation (1.17) qui modélise la réaction de
BDO en GBL. La constante cinétique a été ajustée par la loi d’Arrhenius avec les données
d'Ichikawa et al. [174].

k
BDO —— GBL

Figure 1.24: Schéma réactionnel en une étape proposé par Javaid et al. [205] pour
I’établissement d’un modele cinétique pour la déshydrogénation de BDO.

k =4,57.10exp (— 5800) (kmol.m™3.s7 1. Pa™1)
' T¢°C) (1.17)

Les modeles cinétiques existant dans la littérature sont peu nombreux. Toutes les publications
modélisant I'nydrogénation de GBL en phase liquide ont montré un accord satisfaisant entre les
données expérimentales et modélisées. Mais tous ces modéles ne sont pas extrapolables en
température. Par conséquent, ces modeles sont difficilement applicables dans un contexte de
procédé, ou la sensibilité de la réaction a la température peut imposer des défis de conception.
On peut toutefois citer le travail de Chaudhari et al. [204] qui ont considéré I'extrapolation du
modele cinétique en température mais qui n’ont pas reporté de calculs d’incertitudes. De plus,
les données expérimentales présentées montrent des valeurs de concentrations sans dimension

rendant le modeéle impossible a tester.

1.6. Modeles de réacteur proposés dans la littérature pour

I’hydrogénation de GBL et la déshydrogénation de BDO

Dans la littérature, il n’existe pas d’étude sur la modélisation et la simulation des réacteurs pour
le stockage/déstockage d’hydrogene par des LOHC en phase liquide. Toutefois, Herrmann et

al. [206] ont étudié les performances d’un réacteur tubulaire a colonne a bulles pour la réaction
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d’hydrogénation d’anhydride maléique en GBL et en BDO en utilisant un catalyseur a base de
cuivre (50mo%Cu-50ma%Zn0/Al>03). Le diamétre interne et la hauteur du réacteur sont de 30
et 600 mm, respectivement. Le réacteur est triphasique constitué d’une phase liquide, gazeuse
(H2) et solide (catalyseur). Les bilans massiques pour les phases du réacteur sont basés sur des

volumes élémentaires comme le montre la Figure 1.25:

/, dVg
convection ——j» —J convection
dispersion —Jpp» H, ¢ —Jp  dispersion
/_
gas-liquid dv
mass transfer t / L
convection -—-—» Hyp —Jp convection
dispersion —P» MA, SA; —p»  dispersion
GBL;BDO|
{ /
liquid-solid dVea
mass transfer
/
Hys
MAg SAg
GBL s BDO

Figure 1.25: Volumes élémentaires de la phase gazeuse (dVe), liquide (dV.) et solide (catalyseur)
(dVca) utilisés pour les bilans de matiére sur I'hydrogénation de I'anhydride maléique dans un réacteur
a colonne a bulles [206] (les indices G et L représentent les phases gazeuse et liquide, respectivement).

La modelisation du réacteur a été réalisée en régime stationnaire. De plus, les auteurs ont
supposeé que : le lit catalytique est isotherme, les gradients de température entre le liquide et la
surface du catalyseur ainsi qu'a l'intérieur de pastilles de catalyseur sont négligeables et les

pertes de pression dans le lit catalytique sont négligeables.

Le modeéle de réacteur appliqué est un modele hétérogene, unidimensionnel (1D) et isotherme.
Le transport de matiére dans les deux phases fluides (liquide, gaz) est supposé étre basé sur la
convection et la dispersion. Le transfert de matiere gaz-liquide et liquide-solide est considéré a
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I’aide des coefficients de transfert de matiére correspondants kias et ksap et le transfert de
matiere gaz-solide a été négligé en raison du mouillage des particules de catalyseur. Ces
coefficients ont été calculés a ’aide des équations de Reiss [207] et Specchia et al. [208]. Les
coefficients de diffusion moléculaire ont été calculés avec I'équation de Wilke-Chang (Wilke
et Chang) [209]. Le coefficient de dispersion axiale de la phase liquide (Dax.) et la rétention
liquide (&) ont éte determinés selon Stiegel et Shah [210], et le coefficient de dispersion de la
phase gazeuse (Dax,c) a €té estimé par une corrélation de Hofmann [211]. La perte de pression
a été estimée par la corrélation de Turpin et Huntington [212]. La rétention de la phase gazeuse

(g¢) a été calculée par 1’équation (1.18).

& =¢&r—¢€ (1.18)

ou &7 est la rétention totale des phases gazeuse et liquide et est déterminée a partir de la densité
du lit de catalyseur (p,;,) et de la densité apparente des pastilles de catalyseur (p,_,,,) selon

I’équation (1.19).

_ a4 Puc
er=1 (1.19)

pcata

Les valeurs p,,, et p_ ., ont éteé déterminées expérimentalement. Le modéle de réacteur a ainsi

été décrit par les équations suivantes :

Phase gazeuse :

0=—ug dc:w *+ DaxEc a ;szc - kLaB(C;IZ,L - CHZ,L) (1.20)
Phase liquide :
0=, 22 e Ty (yag), X (Ciop — Cuan) = (ksay),, (Cuzt = Cinss) (1.21)
Phase liquide :
0=, %% ¢ D6, T (ka,) (Cip— Cis) (1.22)

i; autres composés
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Phase liquide :

0= (ksap)l- (Cip = Cis) + Whnerri(Cis)

(1.23)

Avec, z est la distance axiale du réacteur ; uc et uL sont les vitesses superficielles de la phase

gazeuse et liquide, respectivement, ; l'indice S représente la surface externe du catalyseur et

Im.eff,i €St la vitesse de formation ou de consommation de 1’espece i par rapport a la masse m de

catalyseur. Le liquide a I’entrée du réacteur est supposé saturé en hydrogene, pour cela,

I'équation suivante a été utilisée pour la concentration en hydrogéne en phase liquide :

C _ Chzo6
H2,0L =
H

H : coefficient d’Henry

(1.24)

Les parametres du modele de réacteur ont été calculés a 1’aide des corrélations présentées dans

le Tableau 1.13:

parameter

correlation

reference

uc

.

Do

Doy 1.

€L

€T

Sho

Dz

=7

|
U] = 1_1
Daxc = (6.02 x 109Re *Ra*n.
uydy, 245 15, ~0.16 53
Pey, = Dﬁ:.zq_ulzsfeﬁ’ Rez"*(asd,)’

eL= erl.ATRe ' Reg 19 (asd,)~041

g=1-=

Peat

ki ag = (5.48 % 1{]-1)( _ap_)o.ﬁ

Ap _Zﬁzl.uépc;
H..  d

react pe

[211]
[210]

[210]

[207]

[212]

Re x 10° Re x 10°
k. =10.48In —0.03|1In
* _ Rey. Re

[,

0.333
v 05
Shy = (2.14Re +Cl.l«'39](—pl ‘UIZ)

T XMsqpyer)

Dyy= (7.4 x 107 o5
J‘:

Nsolvent

)]1 o3PSt [208]

/] d,

[208]

[209]

Tableau 1.13: Corrélations utilisées pour le calcul des parametres du modéle du réacteur
développé par Hermann et al. [206].
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Dans leur travail, I'influence de certains parameétres a éte étudiée, tels que la température (230-
250 °C, la pression (90-150 bar) et la taille des particules (0,5-2,0 mm). La comparaison entre
les données expérimentales et le modéle de réacteur a montré un bon accord. Cependant, dans
leur modéle de réacteur, le lit catalytique est supposé isotherme et les phénomeénes

hydrodynamiques ne sont pas étudiés.
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1.7. Conclusion du premier chapitre

L’ensemble des études sur le stockage d’hydrogéne montre 1’importance des liquides
organiques transporteurs d’hydrogéne (LOHC) pour pouvoir stocker de 1’énergie sous forme
chimique. Dernierement, I’utilisation du DBT a attiré ’attention des chercheurs parce qu’il
présente de bonnes capacités de stockage d’hydrogene. Cependant, ce systéeme est colteux et
énergivore. Il nécessite également 1’utilisation de catalyseurs a base de métaux nobles,
I’enthalpie de déshydrogénation est élevée et le DBT, ainsi que les autres LOHC aromatiques
sont dérivés de produits pétroliers. Dans ce contexte, un nouveau couple de
molécules GBL/BDO a été proposé par le CEA [144] en tant que LOHC. Les liquides
organiques GBL et BDO peuvent étre issues des ressources renouvelables, disponibles avec un
codt raisonnable. L’enthalpie de déshydrogénation correspondante est inférieure a celle du
DBT. De plus, le BDO posséde une viscosité dynamique beaucoup plus faible que celle du

H18-DBT. Toutefois, ce couple posséde une plus faible teneur massique en hydrogéne.

La littérature montre que les réactions d’hydrogénation de GBL et les réactions de
déshydrogénation de BDO peuvent s’effectuer en phase liquide ou gazeuse dans un réacteur
batch ou continu en présence de catalyseurs hétérogenes a base de cuivre supporté. Ces derniers
conduisent a de bons rendements par rapport a ceux a base de métaux nobles ou aux catalyseurs
homogeénes. L’addition de certains métaux au cuivre, tel que le zinc et le cobalt, conduit a une

amélioration de I’activité catalytique en augmentant la dispersion de cuivre.

Différents paramétres ont une influence sur le rendement des réactions d’hydrogénation de GBL
et de déshydrogénation de BDO, comme, la température, la pression, la vitesse spatiale, la
composition du catalyseur et 1’acidité du catalyseur. Il a été montré dans la littérature que le
support ne doit pas contenir des sites acides forts afin de limiter la formation de sous-produits.
Certaines études montrent que, dans le cas d’utilisation d’un support qui posséde des sites
acides comme 1’alumine, 1’ajout de certains éléments peut diminuer 1’acidité du catalyseur et

donc inhiber les réactions secondaires et empécher la production des sous-produits indésirables.

Des mécanismes réactionnels pour les réactions d’hydrogénation de GBL et de
déshydrogénation de BDO ont été proposés dans quelques publications. Ces mécanismes ont
servi de base aux études de la cinétique de la réaction d’hydrogénation de GBL en phases gaz
et liquide et en phase gaz pour la réaction de déshydrogénation de BDO. La plupart de ces
études ont pris en compte les réactions de formation de THF ou de BuOH comme sous-produits.
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Enfin, un modéle de réacteur deéveloppé par Hermann a été décrit pour la réaction

d’hydrogénation de 1’anhydride maléique.

1.8. Objectifs du travail

L’objectif principal de la thése est de valider 1’utilisation du couple GBL/BDO en tant que
LOHC dans un réacteur unique pour le stockage stationnaire de 1’hydrogene, en utilisant le
méme catalyseur (a base de cuivre) dans les deux réactions d’hydrogénation de GBL et de
déshydrogénation de BDO avec des sélectivites tres élevées afin de pouvoir réaliser plusieurs
cycles. Il apparait également important d’effectuer ces réactions en phase liquide afin d'éviter
I'étape de vaporisation des produits qui nécessite un supplément d'énergie et en travaillant sans
solvant afin de pouvoir suivre la réaction dans son état réel et d'éviter I'étape supplémentaire de
séparation du solvant complexe et colteuse pour une application industrielle. De plus, I'effet du
solvant n'est généralement pas bien compris car il peut participer au mécanisme de réaction et
ses impuretés peuvent également avoir un impact sur l'activité catalytique et la sélectivité. En
outre, le solvant peut fortement affecter la solubilité et la diffusion de I’hydrogéne dans la phase
liquide. Par conséquent, un criblage du catalyseur effectué avec l'utilisation de solvant peut
conduire a une sélection incorrecte des catalyseurs pour une utilisation dans des conditions
réelles, dans lesquelles des LOHC purs sont considérés. En particulier, les objectifs du travail

sont les suivants :

e Le premier objectif est de synthétiser des catalyseurs a base de cuivre supportés sur des
oxydes métalliques a différentes acido-basicités afin de pouvoir étudier 1’effet de ce
parametre sur I’activité catalytique et la sélectivité. De plus, 1’addition de cobalt semble
également prometteuse et sera étudiée. Ces catalyseurs seront caractérisés par
différentes techniques dans le but d’établir des liens entre certaines propriétés et leur
activité et sélectivité. Ces catalyseurs seront ensuite testés dans un réacteur semi-batch
et leurs performances seront comparées entre eux et avec celles d’un catalyseur
commercial a base de cuivre. Le but de cette partie est de sélectionner un catalyseur

performant dans la réaction d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO.

e Le deuxieme objectif est de développer des modeéles cinétiques qui décrivent le

comportement des réactions d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO
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dans différentes conditions. Les deux modeles doivent pouvoir predire les
concentrations des différents produits de la réaction au cours du temps a différentes

températures.

e [L’objectif final est de simuler le comportement d’un réacteur continu pour
I’hydrogénation de GBL et la déshydrogénation de BDO dans différentes conditions de
fonctionnement. Pour cela, un modele numérique du réacteur catalytique pour les deux
réactions doit étre développé. Ce modéle comprend 1’étude de la quantité de
mouvement, le transfert de matiére et le transfert de chaleur en implémentant les
modeles cinétiques établis pour les deux réactions. Enfin, des tests expérimentaux en
réacteur continu seront présentés afin de valider le modéle du réacteur sur la base des

résultats expérimentaux.

Les méthodes expérimentales seront présentées au chapitre 2. Cette section comprend les outils
expérimentaux mis en ceuvre pour réaliser les réactions d’hydrogénation de GBL et de
déshydrogénation de BDO, les protocoles de synthése de différents catalyseurs, les techniques

de caractérisation et les méthodes analytiques et exploitation des données.

Le chapitre 3 présente les résultats de la synthése et la caractérisation d'une série de catalyseurs
de cuivre supporté ainsi que les résultats des tests catalytiques réalisés en réacteur semi-batch
en étudiant certains facteurs influengant les réactions d’hydrogénation de GBL et de
déshydrogénation de BDO. Le but de ce chapitre est de sélectionner un catalyseur qui présente

une importante activité et sélectivité pour les deux réactions.

Le chapitre 4 décrira le développement des modeles cinétiques pour les réactions
d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO a travers des tests expérimentaux en

réacteur semi-batch.

Enfin le chapitre 5 représentera la validation du modéle réacteur a travers une modélisation

d’un réacteur tubulaire continu et des tests expérimentaux en réacteur a lit fixe catalytique.
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Ce chapitre se concentre sur la méthode de synthese des catalyseurs utilisée, les différentes
techniques de caractérisation effectuées et les procédures suivies pour obtenir les données

expérimentales en réacteur semi-batch et continu.
2.1. Synthése des catalyseurs

Les catalyseurs utilisés dans ce travail sont des catalyseurs préparés par imprégnation et un
catalyseur commercial de synthese de méthanol a base de cuivre 63,8wt%Cu0O-24,6wt%Zn0O-
1,4wt%MgO-9,9wt%Al>03 (CZMA). Les catalyseurs synthétisés sont composés d’une phase
métallique cuivre-cobalt supportée sur un oxyde métallique. Cette méthode de syntheése a été
choisie en raison de sa simplicité et car elle est la méthode la plus utilisée dans la littérature
pour la réalisation des réactions d’hydrogénation de GBL [1]-[7] et de déshydrogénation de
BDO [8]-[12].

Dans la littérature, il a été montré que 1’acidité du support a un effet sur la sélectivité [6], [9],
[13]-[15]. Dans ce contexte, il a été choisi de tester des supports d’acido-basicités de surface
différentes afin d’étudier I’influence de ce parameétre sur la sélectivité. Les supports choisis sont
les suivants : I’oxyde de cérium (CeO>), I’oxyde de titane (TiO2), I’oxyde d’aluminium (Al203)
et oxyde de lanthane-oxyde d’aluminium (4,0wt%La>O3-Al>03). Ces supports sont des supports
commerciaux fournis par Solvay, sauf le TiO2 qui est fourni par Evonik. Le support est
imprégné avec une solution aqueuse des sels précurseurs Cu(NO3)2.3H20 et Co(NO3z)2.6H20
de fagon a obtenir les compositions désirées. Le volume d’eau utilisé est supérieur au volume
poreux du support, car il n’était pas possible de dissoudre autant de sel dans si peu d’eau. Le
volume d’eau a utiliser est calculé a partir des masses des sels précurseurs et leurs solubilités
dans 1’eau. Comme précise précédemment, le but est d’étudier I’effet de la composition
métallique du catalyseur et pour ce faire, les compositions suivantes ont été synthétisées avec
la méme charge métalligue massique de 50wt% : 50wt%(1Cu) ; 50wt%(0,9Cu-0,1Co) ;
50wt%(0,75Cu-0,1Co) ; 50wt%(0,1Cu-0,9Co), supporté sur un méme support a 50wt%. Ces

teneurs sont calculées sur les métaux sous leur forme réduite.

Aprés la préparation de la solution aqueuse, cette derniere est agitée pendant a peu pres
60 minutes (jusqu’a ce que les sels soient bien dissous dans 1’eau) a 35 °C. Le support est
ensuite ajouté a la solution toujours sous agitation. Apres a peu prés 20 minutes, le mélange est

séché a 90 °C a I’étuve durant toute la nuit afin d’éliminer 1’eau. L’échantillon obtenu est
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calciné sous air pendant 3 h a 300°C avec une rampe de température de 3°C/min pour éliminer

les nitrates.

Avant utilisation dans le réacteur, le catalyseur doit étre activé par un processus de réduction.
Pour cela, afin de déterminer la température de réduction des catalyseurs, tous les catalyseurs
ont été caractérises par réduction programmée en température (TPR-H>), cette technique sera
décrite dans le paragraphe 2.2.2. Les catalyseurs ont été réduits ex-situ sous un flux de 10%

Ha/Ar. Le résumé du protocole de synthese est rapporté dans la Figure 2.1.

Synthese par

imprégnation Séchage Calcination
Support 90 °C 300°C, 3°C/min Sous 10%H/Ar
+ toute la nuit 3h T obtenue par TPR
CU(NOa)z. 3H20 T
+ catalyseur sous catalyseur réduit:
f 6 50wt%(Cu-Co)/ rt
Co(NO3)z. 6H;0 orme oxydée 6(Cu-Co)/suppo

Figure 2.1: Description de la méthode de synthése des catalyseurs

Nomenclature des catalyseurs :

Pour bien clarifier la nomination des compositions des catalyseurs, en prenant un exemple du
catalyseur 50wt%(0,9Cu-0,1C0)/CeO, cela traduit que les métaux réduits représentent 50%
massique de la charge métallique totale du catalyseur , avec une composition molaire parmi les
métaux reduits de 90% en Cu et de 10% en Co. La composition massique du support est ainsi
de 50wt%.

2.2. Techniques de caractérisation des catalyseurs

En catalyse il est important de connaitre les propriétés physico-chimiques (structurales,
texturales, morphologiques et chimiques) des catalyseurs pour comprendre leurs

comportements et performances lors des réactions pour lesquelles ces matériaux sont utilisés.
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De plus, les résultats obtenus peuvent fournir des informations supplémentaires pour améliorer

les systemes catalytiques lors de futurs travaux.

2.2.1. Diffraction des rayons X (DRX)

2.2.1.1. Principe

La diffraction des rayons X (DRX) des poudres est utilisée pour identifier la nature des phases
cristallines présentes dans un solide. De plus, il est possible de déterminer a partir des

diffractogrammes, la taille des cristallites ainsi que les parametres de maille.
Cette technique est basée sur la loi de Bragg (Figure 2.2), donnée par 1’équation 2.1 :
nA = 2d.sinf
(21)

Avec :

A : longueur d’onde de la lumiére incidente
d : distance interréticulaire
0 : angle de diffraction

n : I'ordre de la raie de diffraction

Source de rayon X Détecteur -

Y
Catalyseur

Figure 2.2: Schéma de principe de I'analyse par DRX

110



Chapitre 2 : Méthodologie expérimentale

L'équipement se compose de trois éléments de base : un tube a rayons X, un porte-échantillon
et un détecteur de rayons X. La mesure consiste & envoyer des rayons X genérés par un tube a
rayons cathodiques, filtrés pour produire un rayonnement monochromatique de longueur
d’onde A connu et dirigés vers I'échantillon sous un angle 6 par rapport au plan sur lequel est
déposé 1’échantillon. L'interaction des rayons incidents avec I'échantillon produit des
interférences constructives et des rayons diffractés qui sont collectés par le détecteur placée
symétriquement par rapport a la source. Le signal obtenu est reporté en fonction de I'angle 26

afin d’obtenir le diffractogramme.

Evaluation de la taille des cristallites

Il est possible de déterminer la taille moyenne des cristallites par 1’équation de Debye-Scherrer

(équation 2.2) a partir de la largeur a mi-hauteur de raie (FWHM) d'élargissement de DRX.

g = K.\
L™ B.cos
(2.2)
Avec :
deri - taille moyenne des cristallites (A)
K : constante dépendant de la forme des cristaux, K = 0,89 pour des cristaux sphériques

0 : angle de Bragg

B : largeur intégrale de raie (en radian),

2.2.1.2. Instrumentation et procédure

L’analyse des échantillons se fait avec un appareil Bruker D8 Advance muni d’un détecteur
LYNXEYE ainsi que d’un filtre au nickel pour filtrer les radiations Ka du Cu avec un intervalle
2 0 de 10 a 95° et un pas de 0,016° toutes les 0,50 secondes. Cet instrument utilise une source

CuKa (A= 1,5418 A) comme source de rayon X. Les résultats sont traités grace au logiciel EVA.
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2.2.2. Réduction en température programmeée (TPR-H>)

2.2.2.1. Principe

La réduction en température programmée (TPR-H>) est une technique largement utilisée pour
la caractérisation des oxydes métalliques dispersés sur un support afin d'étudier leur
comportement redox. Cette technique de caractérisation permet notamment de définir la
température nécessaire pour genérer la phase métallique. Elle permet également d’avoir accés
a des informations sur la réductibilité des oxydes métalliques. Cette réductibilité peut étre
calculée d’aprés le rapport de la quantité de I’hydrogéne consommée sur la quantité de
I’hydrogene théorique, sachant que dans le catalyseur, il y a théoriqguement 50wt% de charge

totale metallique et 50wt% de support.

Un flux d’hydrogéne gazeux constant dilué¢ balaie un lit de solide contenu dans un tube de
quartz. Un thermocouple placé dans le lit mesure 1’augmentation de la température pendant
qu’un four électrique génere une rampe de température prédéterminée. Un détecteur de
conductivité thermique (TCD) mesure en permanence la différence de concentration de gaz
effluent entre I’entrée et la sortie. Les signaux correspondent a des consommations

d’hydrogene, liées a des changements d’état d’oxydation (équation 2.3).

M,0, + yH, - xM +yH,0 (2.3)

2.2.2.2. Instrumentation et procédure

Les mesures sont effectuées avec un appareil Micromeritics Autochem II. Environ 150 mg
d’échantillon de catalyseur sont dépoés sur un lit de laine de quartz dans un reacteur en quartz
en forme de U. L’échantillon est chauffé de la température ambiante jusqu’a 900 °C avec une
rampe de température de 15 °C/min puis est maintenu a 900 °C pendant 60 min le tout sous un
débit de 50 NmL.min"? d’un mélange H2/Ar = 10/90 molaire & Pam. Dans le but d’avoir une

comparaison fiable des échantillons, les profils TPR sont normalisés a la masse de 1’échantillon.
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2.2.3. Physisorption d’azote

2.2.3.1. Principe

Le principe général de cette technique est I’adsorption de molécules d’un gaz inerte (1’azote)
sur la surface d’un matériau. Cette adsorption se fait par les forces de Van der Waals et se
produit sans modification de la structure moléculaire. La physisorption est un processus
réversible, dans lequel les molécules adsorbées peuvent étre desorbées en augmentant la
température ou en diminuant la pression dans la cellule d’adsorption. Ce processus conduit a
I’isotherme d’adsorption/désorption de 1’azote sur le matériau a étudier. Cette technique permet
d’évaluer la surface spécifique d’un matériau a partir de la quantité d’azote adsorbée par masse

de matériau en utilisant la méthode Brunauer, Emmet Teller (BET) selon 1’équation (2.4) :

1 c-1 P 1
= 4 —
[Vacs (% ~1))| VaC ~ Py ' VinC o4

Avec,
Vads: Volume d'azote adsorbé a la température et la pression standards (273,15 K, Pam) (ML) ;

Vm: volume de la monocouche d'azote adsorbée sur la surface du solide dans les conditions
standard (mL/g) ;

Po : pression de vapeur saturante du gaz d’adsorbat (Pa) a la température de 1’échantillon (Patm

a77K);
P : la pression partielle d'adsorbat a 1’équilibre (Pa) ;

C : constante sans dimension qui dépend de I’enthalpie d'adsorption de la premiére couche a la
surface du matériau (E1) et de I’enthalpie de liquéfaction de I'azote (EL). Les fortes interactions
adsorbant-adsorbat sont caractérisées par une valeur élevée de la constante C. Elle est calculée

selon 1’équation 2.5.

E; — EL) (2.5)

C:exp( RT

Avec,

R : constante des gaz parfaits, R= 8,314 J.mol*.K?;
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T : température en K.

Le volume Vm peut étre déterminé comme 1/(pente + ordonnée a 1’origine) a partir de la courbe

1 ) _ P . C-1 1 e
T p; 7 tracéeen fonctionde — ou — estlapente et — est ’ordonnée a Iorigine.
[Vads (?_ 1)] Py mC VmC

A partir de la valeur Vi calculée, la surface spécifique du matériau (Sget en m?) est déterminée

par I'équation 2.6 :

Vm X NA X O'Nz (26)
VM

SBET = nmXNAX O'N2 =

Avec,
nm : nombre de moles de gaz contenu dans une monocouche et égal a Vim/Vwm ;

Vwm : volume molaire du gaz dans les conditions normales de température et de pression
(Vm =22,4 L.mol?) ;

Na : nombre d’Avogadro (6,023 x 10% mol™) ;
oy, - surface occupée par une molécule d'azote adsorbée (16,2 A

Les données sont acquises sous forme d'isothermes d'adsorption, cela veut dire que la quantité
de gaz adsorbée est enregistrée en fonction de la pression de l'adsorbant a température
constante. Différents types d’isothermes peuvent étre produits et sont liés a la structure des
pores. Ces isothermes sont obtenus a partir de l'adsorption-désorption d'azote gazeux
représentent le volume de gaz adsorbé en fonction de la pression relative d'azote. La courbe
Vads = f(P/Po) est obtenue, ou Vags correspond au volume d'azote adsorbé par gramme
d'échantillon dans les conditions standard de température et de pression, ou P est la pression du
systeme et Po la pression de vapeur saturante a la température de 1’échantillon (Pam & 77 K).
Ces isothermes permettent de classifier le type de matériau étudié par la forme qu'ils possédent
apres adsorption-désorption d'azote. Nos catalyseurs présentent des isothermes de type 1V

caractéristique des solides avec des micropores et des mésopores.

2.2.3.2. Instrumentation et procédure

Dans ce travail, un appareil Micromeritics ASAP 2420 a été utilisé pour 1’analyse par
physisorption d’azote. Dans un premier temps, environ 200 mg d’échantillon sous forme de

poudre, ont préalablement été dégazés sous vide a 250 °C avec une rampe de 10 °C/min pendant
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5 h afin d’¢éliminer I’humidité adsorbée sur la surface. L’échantillon est ensuite refroidi a une
température constante de -196 °C a I’azote liquide, jusqu’a atteindre une pression proche de la
pression de saturation. Ensuite, afin de pouvoir effectuer 1’adsorption, des doses successives
d’azote gazeux sont introduites dans le tube contenant I’échantillon. Le détecteur permet de
mesurer le volume d’azote adsorbé qui correspond a la différence entre le volume d’azote
introduit initialement et le volume restant dans le tube contenant 1’échantillon. Ensuite, les
résultats des isothermes ont été obtenus sous forme d’une courbe représentant la quantité

adsorbée en fonction de la pression relatives P/Po.

2.2.4. Réaction de surface N.O

2.24.1. Principe

Le principe de la technique de la réaction de surface N2O est basé sur le potentiel chimique de
I'interaction adsorbat-adsorbant. Elle est utilisée pour déterminer la surface active du métal
présent dans le catalyseur [16]. La réaction de 1’oxydation du cuivre métallique de surface en

présence de N2O en formant Cu.O est la suivante :

2CUgyrface + N20 — Cuy0 + N, (2.7)

2.2.4.2. Instrumentation et procédure

La consommation de N2O a été mesurée en utilisant un appareil Micromeritics AutoChem |1
2920 couplé a un spectrometre de masse Pfeiffer Vacuum. Une masse d’environ 200 mg a été
introduite sur une couche de laine de quartz dans un réacteur en quartz. L’échantillon a été
préalablement reduit a 300 °C avec une rampe de température de 3 °C/min pendant 3 h (temps
suffisant pour une reduction complete) sous un flux de 50 mL/min de 10% Ha/Ar. La surface
métallique du catalyseur est oxydée par un flux de 50 mL/min de N20 (2%) dilué dans I’argon.
Dans notre cas, des catalyseurs bimétalliques sont utilisés (Cu-Co) ou les deux métaux ont la
capacité de decomposer le N2O et non pas le cuivre seul [17], [18]. C’est pourquoi la grandeur
mesurée est la quantité de N2O consommeée par la phase métallique qui ne peut pas étre ramenée
uniquement a la surface métallique de cuivre. L’oxydation de cobalt de surface par le N2O dans
les conditions d’analyse n’est pas reportée dans la littérature, mais des mesures sur un catalyseur

a 100% de cobalt permet de penser a une oxydation au moins partielle. La quantité de N.O
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consommée est calculée a partir de I’intégration des aires des pics obtenus de N2O consommé

et le débit de N2O (50 mL/min).

2.2.5. Microscopie électronique a balayage (MEB) et microanalyse par

spectroscopie de rayons X a dispersion d'énergie (EDS)

2.25.1. Principe

La Figure 2.3 montre le principe de fonctionnement de la microscopie électronique a balayage.
Cette technique consiste a produire des images en balayant la surface d’un échantillon par un
faisceau d'électrons a haute énergie. Lorsque les électrons interagissent avec I'échantillon, ils
produisent des électrons secondaires, des électrons rétrodiffusés et des rayons X
caractéristiques. Ces signaux sont collectés par un ou plusieurs détecteurs pour former des
images permettant de connaitre la morphologie de I’échantillon. Les longueurs d'onde
specifiques des émissions de rayons X, caractéristiques de la structure atomique des éléments,
peuvent étre analysées par un détecteur a dispersion d'énergie. Les éléments peuvent ainsi étre
identifiés, ce qui permet d’accéder a la composition de surface et sub-surface de I'échantillon.
Cette procédure est connue sous le nom de la spectroscopie de rayon X a dispersion d’énergie
(EDS) [19].

faisceaux
d’électrons

Emission des rayons X )
Microanalvse EDS ¢lectrons rétrodiffusés

MEB

/

% /

\, /

\ / ¢lectrons secondaires

X P MEB
\l/

échantillon

Figure 2.3: Principe de la microscopie électronique a balayage.
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2.2.5.2. Instrumentation et procédure

Dans ce travail, I'analyse MEB a été réalisée sur un modele ZEISS GeminiSEM 500. Il est
équipé de cinq détecteurs différents pour l'imagerie et d'un détecteur de rayons X pour la
microanalyse élémentaire par EDS. Tous les échantillons ont été déposés sur une couche de
carbone afin d'éviter les effets de charge générés par I'accumulation d'électrons a la surface de

I’échantillon.

2.2.6. Désorption en température programmée (TPD-CO. et TPD-
NHz3)

2.2.6.1. Principe

Les propriétés acido-basiques d’un catalyseur sont des parametres trés importants qui ont une
influence sur I’activité catalytique et la sélectivité et donc le rendement d’une réaction chimique
catalysée. La technique de caractérisation TPD permet de mesurer la quantité des sites acides
ou basiques présents a la surface du catalyseur ainsi que leur force associée. Un gaz sonde
(molécule sonde basique NHz qui sert a titrer les sites acides, et molécule sonde acide CO- qui
sert a titrer les sites basiques) est utilisé pour la désorption en température programmée. La
premiére étape de cette technique est ici la réduction du catalyseur (300 °C avec une rampe de
3 °C/min). L’échantillon est ensuite refroidi sous un flux de gaz inerte et le catalyseur est alors
saturé par le gaz sonde. Une fois cette saturation atteinte, I’excés du gaz sonde est purgé par un
débit d’argon puis I’échantillon est chauffé a haute température avec une rampe de température
fixe. La quantité des sites acides ou basiques est calculée a partir des intégrations des aires des

pics obtenus.
2.2.6.2. Instrumentation et procédure

L’étude de la basicité de surface des différents catalyseurs a été réalisée par TPD-CO; en
utilisant un analyseur Micromeritics Autochem 11 2920 avec un détecteur de conductivité
thermique (TCD). La laine de quartz a été introduite dans un réacteur en quartz en forme de U,
puis une masse de 200 mg du catalyseur a été déposée sur cette couche de laine de quartz dans
le réacteur. Le catalyseur est prétraite sous un flux de 10% Ha/Ar a 300°C avec une rampe de
température de 3 °C/min pendant 2 h. Ensuite, I’échantillon est refroidi a 50 °C puis I’adsorption

de CO2 (20 mL/min) est réalisée jusqu’a saturation. L’échantillon est laissé ensuite équilibré a
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50 °C sous un flux d’hélium a 20 mL/min, puis une rampe de température de 20 °C/min est
appliquée jusqu’a 900 °C suivie d’un palier de 1 h a cette température. La méme procédure est
appliquée pour I’étude de ’acidité de surface du catalyseur, sauf que le CO> est remplacé par

la molécule sonde NHs.

En TPD-CO-, la force des sites basiques, c'est-a-dire faibles, intermeédiaires, forts et trés forts,
est estimée a partir des profils de désorption de COa, pour les plages de températures de 50-
250, 250-400, 400-650 et >650 °C, respectivement [20].

En TPD-NHs, la force des sites acides est estimée a partir des profils de désorption de NHz a
des plages de températures de 100-170, 170-230, 230-370 et >370 °C pour les sites acides

faibles, intermédiaires, forts et tres forts, respectivement [21].

2.2.7. Spectroscopie d’émission optique de plasma a couplage inductif
(ICP-OEYS)

Afin d’avoir une idée sur la stabilité des catalyseurs, en contact avec un milieu réactionnel
liquide lors des réactions d’hydrogénation/déshydrogénation, il parait important d’étudier le
phénomene de lixiviation des catalyseurs lors de leur utilisation. Afin de déterminer les pertes
métalliques, le milieu réactionnel a été analysé par ICP-OES aprés les tests de différents

catalyseurs en conditions maitrisées.

2.2.7.1. Principe

La technique ICP-OES repose sur 1’analyse par spectrométrie optique de photons générés par
un plasma a couplage inductif. Un spectrometre ICP est divisé en quatre parties (Figure 2.4)
[22]:

- Le systéme d’introduction de 1’échantillon ;
- Le systéme d’atomisation et d’excitation ;

- Le systeme optique ;

- Le systeme de détection ;
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Figure 2.4: Schéma de fonctionnement d'un spectrométre ICP-OES. [22]

Cette technique de caractérisation consiste a ioniser la solution a analyser en I’injectant dans un
plasma d’argon. Cela signifie que les atomes de I’échantillon a analyser sont transformés en
ions par une flamme a une température extrémement élevée (supérieure a 6000 K). Lorsque les
atomes excités (ionisés) quittent le plasma, ils vont se combiner avec des électrons en émettant
des photons dont 1’énergie (et donc la longueur d’onde) est caractéristique de 1’atome excité et
son intensité est proportionnelle au nombre d’atomes. La lumicre émise par I’élément recherché
est alors détectée et mesurée et son intensité est comparée a celle émise par le méme élément

dans un échantillon de concentration connue analysé dans les mémes conditions.

2.2.7.2. Instrumentation

Les analyses des echantillons liquides récuperés apres réaction catalytique ont eté analysés par
ICP-OES en utilisant un appareil Agilent 720-ES de la marque Varian.
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2.3. Procédure expérimentale

2.3.1. Procédure expérimentale en réacteur semi-batch

L’objectif des expériences effectuées dans ce réacteur est de tester les différents catalyseurs de
cette étude, dans le but de sélectionner le catalyseur le plus performant dans les réactions

d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO.

Apres la sélection du catalyseur le plus efficace, ce réacteur est utilisé pour réaliser des tests
cinétiques en variant les valeurs de température, la vitesse d’agitation et la taille des particules
du catalyseur. Cette seconde série de tests servira pour le développement des modeles cinétiques

qui est I'un des objectifs de cette these.

Le banc d’essais utilisé pour 1’étude catalytique et cinétique est situé¢ a I’'ICPEES a Strasbourg.

Le schéma de ce banc est illustré en Figure 2.5.

Avant chaque réaction, le catalyseur calciné est réduit ex-situ dans un réacteur métallique d’un
autre montage a 300 °C avec une rampe de 3,0 °C/min pendant 10 h sous un flux de 8,5 mL/min
d'hydrogene et 23,8 mL/min d’argon. Le débit total est controlé par un débitmétre a bulles de

savon a la sortie du réacteur.

L'organigramme schématique du montage expérimental utilisé dans cette étude est présenté
dans la Figure 2.5. Les tests catalytiques d'hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de
BDO ont été réalisés dans un réacteur semi-batch (marque Parr, modéle 4560 Mini réacteur) en
acier inoxydable de 300 mL (1) pouvant supporter une pression de 200 bar et une température
de 623 K. La température a été appliquée a travers un four (2) qui entoure le réacteur. Le
réacteur est fermé par deux demi-coquilles et son étanchéité est assurée par un joint plat en
Teflon. Le temps initial (to) est considéré dés que la température et la pression désirées sont

atteintes et que le premier échantillon de liquide est prélevé par la vanne (3).
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Figure 2.5: Dispositif expérimental utilisé pour les réactions d'hydrogénation et de déshydrogénation en
réacteur semi-batch.

Dans une expérience d'hydrogénation typique, le réacteur a été rempli avec 120 mL de GBL,
6,0 g de catalyseur réduit, fermé et agité a 800 tr/min. Avant le test, le réacteur a été purgé avec
de I'nydrogene afin d’éliminer toute trace d’oxygeéne dans le systéme, et la pression du réservoir
Ho était d'environ 70 bar. Le réacteur a ensuite été chauffeé jusqu'a 200 °C et pressurisé avec de
I'nydrogéne jusqu'a 50 bar. Pendant I'expérience, la pression a été maintenue constante grace a
un manodétendeur (4). Les vannes en sortie (1) et (5) restent fermees pendant la réaction

d’hydrogénation.

Pour la réaction de déshydrogénation, le mode opératoire est le méme que celui de
I'nydrogénation, sauf la pression qui est de 3,0 bar et qui reste constante durant I'expérience
gréce a un déverseur (5). La vanne (4) est donc maintenue fermée et I'eau est mise en circulation

dans le condenseur (6) a 25 °C.

Au cours de la réaction, environ 2 mL de la phase liquide ont été régulierement prélevés

(entrainant une variation du volume liquide total inférieur a 10 % pendant toute I'expérience) et
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analyses par chromatographie en phase gazeuse, avec occasionnellement une identification

supplémentaire des composeés par GC-MS.

2.3.2. Procédure expérimentale en réacteur continu a lit fixe

Comme évoqué précédemment, un des objectifs de ce travail de thése est de réaliser des tests
expérimentaux en réacteur continu a lit catalytique a plus grande échelle et de développer

ensuite un modele de ce réacteur.

Le dispositif expérimental est situé au sein du Laboratoire Réacteur et Procédés (LRP) du CEA-
LITEN. Il est composeé de 7 parties :

1- alimentation en gaz

2- alimentation en liquide

3- réacteur

4- condensation

5- séparation gaz-liquide

6- récupération du produit liquide

7- analyse en ligne du gaz

Le dispositif expérimental du réacteur continu a lit fixe catalytique est présenté dans la Figure
2.6.
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Figure 2.6: Dispositif expérimental utilisé pour les réactions d'hydrogénation et de déshydrogénation

en réacteur continu.

La zone d'alimentation en gaz comprend 2 lignes de gaz pour Hz et Ar. Chaque ligne est équipée
d'un clapet anti-retour (CA1 et CA2), d'un contréleur de débit massique (MFC1 et MFC2) et
d'une vanne électro-pneumatique (VP1 et VP2). Les gaz a ’entrée sont regroupes dans une
ligne équipée d’un mélangeur, d’une vanne électro-pneumatique (VP3) et d’un clapet anti-
retour (CA3). Le gaz est ensuite chauffé jusqu'a la température souhaitée en traversant une

résistance électrique (RC-G) avant d'entrer dans le réacteur.

La zone d’alimentation en liquide comprend un réservoir contenant une masse du liquide
réactif. Ce réservoir est déposé sur une balance qui permet de suivre la masse du liquide réactif.
Cette zone est constituée d’une ligne équipée d’un clapet anti-retour (CA4), une pompe de
circulation qui permet I’apport du liquide a la pression souhaitée, et un contréleur de débit a
effet Coriolis (LFC) permet d’ajuster son débit. Enfin, le liquide, en amont du réacteur, passe a

travers une résistance électrique (RC-L) pour étre chauffé a la température désirée.
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Le réacteur est sous forme d’un tube en acier inoxydable d'un diametre intérieur de 16 mm et
d'une longueur totale de 486 mm. Une canne de thermocouple de diamétre externe de 2 mm
contenant 12 thermocouples est placée au centre du réacteur, permettant la mesure du profil
axial de température. Le réacteur est équipé d’un échangeur ou circule un fluide caloporteur
permettant la régulation de la température de réaction. Le fluide caloporteur utilisé est le
thermofluide DW-Therm HT de Huber Peter avec un point d'ébullition de 335 °C. La pression

est mesurée a l'entrée et a la sortie du réacteur grace aux capteurs de pression P1 et P2.

Le débit en sortie de réacteur passe a travers un condenseur maintenu a une température de
25 °C par circulation d’un fluide thermique puis par un séparateur gaz-liquide. La phase liquide

est ainsi collectée dans un réservoir pesé afin de mesurer sa masse.

Le débit de gaz en sortie de séparateur est quantifié par un débitmétre coriolis apres séparation
gaz-liquide, puis analysé en ligne par un micro-GC afin de vérifier la pureté de I’hydrogeéne en

sortie.

Ce banc expérimental communique avec un automate qui permet de choisir le mode opératoire

(réduction, hydrogénation, déshydrogénation et dépressurisation).

2.4. Analyse des milieux réactionnels par chromatographie en

phase gazeuse

Les échantillons liquides prélevés au cours de la réaction en réacteur semi-batch sont analysés
par chromatographie en phase gazeuse équipée d’un détecteur a ionisation de flamme (FID), et
dans certains cas, par chromatographie en phase gazeuse avec un déetecteur a ionisation de
flamme couplée a la spectrométrie de masse (GC-MS-FID). Les échantillons récupérés en

réacteur continu sont analysés par GC-MS-FID.

2.4.1. Principe

Le principe général d’une GC (Figure 2.7) [23], repose sur la répartition des composants du
mélange entre une phase stationnaire et un gaz vecteur (phase mobile). Cette derniére phase
permet de transporter le mélange a travers la phase stationnaire et donc une interaction entre les
composées de la phase mobile et la phase stationnaire a lieu. La colonne est placée dans un four

afin de pouvoir augmenter progressivement sa tempeérature. En raison de la différence des

124



Chapitre 2 : Méthodologie expérimentale

propriétés physico-chimiques et structurales des composés, 1’affinité de chaque composé avec
la phase stationnaire est différente, et les composeés sortent donc de la colonne a différents temps

de rétention.

2. Injecteur

Controleurde flux Moniteur
4, Four

5. Détecteur
3. Colonne

1. Gaz vecteur

Figure 2.7: Schéma du principe de la chromatographie en phase gazeuse (copié de [23]).

Pour injecter 1’échantillon a analyser, un injecteur split/splitless est utilisé. Le rble de I'injecteur
est la vaporisation des composés liquides permettant leur transport par la phase mobile vers la
colonne. L’injecteur en mode split (avec diviseur de flux) permet d'injecter de trés faibles
volumes ce qui permet de ne pas saturer la colonne et le détecteur. Il permet également
d’empécher les dilutions élevées des échantillons. Le mode splitless (sans diviseur de flux) est

souvent utilisé pour la détection des traces. [24]

Le détecteur FID permet la quantification des composés en sortie de colonne. Ce détecteur est
composé d’une flamme générée par la combustion d’hydrogene et d’oxygene, ou y est brilé
I’échantillon gazeux sortant de la colonne de la GC. Les composés sont ionisés une fois en

contact avec la flamme. [23]

Le détecteur MS est utilisé pour la détection et I’identification des composés en fonction de leur
rapport masse sur charge. Il permet d'identifier des espéces en tres petites quantités. Son
principe genéral est la fragmentation des molécules présentes dans le melange. L’analyse se
décompose en plusieurs modules (Figure 2.8) [25]. La premiere étape est I’ionisation de
I’échantillon. Pour cela, il est envoyé dans une source d'ionisation (EI) qui va permettre de
vaporiser les molécules et de les ioniser. Ensuite, une rupture de liaison se produit pour former
des fragments qui sont ensuite accélérés et envoyés vers I’analyseur qui permet de séparer les
ions en fonction de leur rapport masse/charge (m/z). Enfin, le détecteur regoit ces ions pour

établir un spectre de masse. [25]

125



Chapitre 2 : Méthodologie expérimentale

GC e
MS Transfer Line Separative I Sample
Detector Technique ‘ Inlet

| | \ n n 000000
0ooooo ] — -
& |2 Wb -m
oon Vo § B = o
oL / [ o Detector
g Detector  Mass Spectrometer lon S e
Electronics etector ass Spectrometer lon Source ——

— ju(u/u]
—— ooo
— Pum Vacuum System

Figure 2.8: Schéma de fonctionnement d'une GC-MS (copié de [25]).

2.4.2. Instrumentation et procédure

Le chromatographe utilisé est de la marque Agilent Technologies 6890N équipé d’une colonne
polaire WAX (60 m x 0,25 mm X 1 pum).

La méthode de chromatographie utilisée est la suivante :

- Dilution : dans 1,4-dioxane (x 10)

- Volume injecté : 2,0 uL

- Injection : 200 °C ; débit de gaz vecteur : 63,1 mL.mint ; split (x 200)
- Gaz vecteur : Hélium

- Programme du four (Figure 2.9) :
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Figure 2.9: Programme de température du four lors de I’analyse GC

La GC-MS utilisée pour ’analyse des échantillons est de la marque Hewlett Packard HP 6890
équipée d’une colonne apolaire VF SHT ULTIMETAL CP90, 92 (30 m x 0,25 mm x 0,1 um),

pouvant étre utilisée jusqu’a 400°C.
La méthode de la GC-MS utilisée est la suivante :

- Dilution : dans acétonitrile et dodécane (x 250)

- Volume injecté : 1,0 uL

- Injection : 270 °C ; débit de gaz vecteur : 60 mL.min ; splitless
- Niveau de vide : 34 mbar

- Gaz vecteur : Hélium

- Programme du four (Figure 2.10) :
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Figure 2.10: Programme de température du four lors de I’analyse GC-MS

2.4.3. Exploitation des données : réacteur semi-batch

La quantification est faite a partir d’une calibration de la GC-FID. Une droite d’étalonnage a
¢té tracée en représentant le rapport d’aire BDO/GBL en fonction du rapport molaire
BDO/GBL. Comme le montre la Figure 2.11, une droite d’étalonnage satisfaisante a été obtenue
avec un facteur de réponse molaire de BDO (FRspo) de 1,18. Ce facteur de réponse molaire est

un facteur relatif a la GBL qui est prise comme référence.
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Figure 2.11: Droite d'étalonnage de la GC utilisée.

Un volume de phase liquide constant a été supposé car les densités de GBL et de BDO sont
proches et le rendement en sous-produits est faible. La conversion (X), la sélectivité (S) et la

concentration (C) sont calculées a partir des aires mesurées par GC comme suit :

Hydrogénation de GBL en BDO :

A'gpo+2X A'sp

Xon =
Bl Appo + Algp +2X Algp 8
S _ A'gpo (2.9)
BP0 Alopo + 2% Algp
245 (2.10)

S = ! 1A
P Appo + 25 Asp

Avec,

A; est I’aire de I’espece i

FR; est le facteur de réponse molaire de I’espece 1 (GBL, BDO, SP) (Tableau 2.1)
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Facteur de réponse

molaire (FR)

GBL

1

BDO

1,18

SP (4-HHB et DG)

2

Tableau 2.1: Facteurs de réponses obtenus par GC des différentes espéces.

Le facteur de réponse de 2 pour les sous-produits (SP: 4-HHB et DG) a été pris

proportionnellement au nombre de carbone, car il n'est pas possible d'effectuer des étalonnages

avec ces sous-produits (la nature des sous-produits sera discutée dans le chapitre 4).

Les concentrations en phase liquide sont calculées a partir des équations suivantes :

/
A GBL

C = ! ! 7
GBL T A'Gp + Algpo + 2% Algp

!
A'gpo

C =
Bbo A'gp, +A'gpo + 22 A'sp

!
Co = A'sp
SP — Ar [ [
Agp,+A'gpo + 22X A'sp
1% d
Avec NocaL = 0,GBL*AGBL

MgpL

1 (2.12)
XMNogpL X 57—
0,GBL

1 (2.12)

X No,cBL X v

0,GBL

1 (2.13)
X NoGpL X7
0,GBL

(2.14)

Ou deBL, VoeaL, et noceL sont respectivement la densite, le volume et le nombre de moles

initiaux de GBL.
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Déshydrogénation de BDO en GBL :

Y. = A, +2X A'sp
Bpo A'gp, +A'gpo + 22 Asp

S — AIGBL
GBL T Alop +2X A

o 24gp
P AGp +2Y Alsp

Les concentrations sont calculées a partir des équations suivantes :

c A'GpL 1
GBL = X Mg ppo X
A'gp, +A'gpo + 22 A'sp Vo.Bp0
A'gpo 1
Cppo = X Nggpo X
A'gpr +A'gpo + 21 Asp ' Vo.Bp0
A'sp 1

CSP = X Ny BDO X
A'gp, +A'gpo + 22 A'sp ’ Vo,Bp0

Vo,BD0*dBDO

AVGC, nO,BDO = Mppo

Ou depo, Vo,epo et noepo sont respectivement la densité, le volume et le nombre de moles

initiaux de BDO.

2.4.4. Exploitation des données : réacteur continu

La quantification est faite a partir d’une calibration de la GC-MS. Des droites d’étalonnages
ont été tracées en représentant le rapport d’aires de 1’espéce i (GBL, BDO, THF, BuOH)
/dodécane (solvant) en fonction du rapport molaire de I’espece i (GBL, BDO, THF, BuOH)
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/dodécane. Comme le montre la Figure 2.12, des droites d’étalonnage satisfaisantes ont été
obtenues avec les facteurs de réponse molaires de chaque espéce i. le Tableau 2.2 représente
les facteurs de réponse molaires obtenus pour chaque espéce. L’étalonnage pour le DG n’a pas
été réalisé en raison de la non commercialisation de cette molécule. Un facteur de réponse du
DG de 0,2 a été donc pris arbitrairement, car tous les facteurs de réponse obtenus pour les autres

espéces sont trés proches et autour de 0,2.

2.5 BDO
y =0,2057x
R2=0,9977 ."®
2 .
e 1.5
é
< o,
~
< 1
THF
y =0,1978x .
0.5 R?=0,999 ..
" BuOH
y =0,2012x
R?=0,9999
0
0 2 4 6 8 10 12 14

ni/ndodécane

Figure 2.12: Droites d'étalonnages de la GC-MS utilisée.

Facteur de réponse
molaire (FR’)

GBL 0,1792
BDO 0,2057
THF 0,1978
BuOH 0,2012
DG 0,2

Tableau 2.2: Facteurs de réponses obtenus par GC-MS des différentes especes.
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Pour la réaction de déshydrogénation de BDO, les conversions (X) et sélectivités (S) sont

calculées a partir des aires mesurées par GC-MS comme suit :

¥ _ A'gpr + A'ryr + A'guon + 24'p (2.22)
BP0 Ao + A'ppo + A'rur + A'guon + 24'p6
_ AlGpy, (2.23)
SeL =

A'cpL + A'rur + A'uon + 24'p6

[ A'ryr (2.24)
THE ™ Al gy + Alrur
. 2.29
BuoH A, + A'guon

24 g (2.26)
Spe

 Algp + 24" ¢

Avec,

Un bilan massique a été réalisé sur une expérience de référence de déshydrogénation de BDO
en réacteur continu (Tableau 2.3), afin de vérifier si les outils analytiques utilisés permettent de
décrire la plupart des espéeces, et que nos réactions respectent la loi de la conservation de la

masse.

D’aprés I’analyse des échantillons par GC-MS, les produits détectés sont BDO, GBL, THF, DG

et Hz, I’équation de bilan massique est donc comme suit :

Qmpoe T Omuze = Omepos t OmesLs T Omrurs T Cmpes T Omuzs (2.27)

133



Chapitre 2 : Méthodologie expérimentale

T(°C) 200
P2 (bar) 48,0
LHSV (h') 3,40
rapport molaire 2,00
H2/GBL
Qm 5p0,e (@-h™) 387,0
Qm 2,0 (9-07) 10,71
Qm 5po,s (9-N) 232,0
Qm eprs (9:h) 138,3
Qmrars (907 0,730
Qmpa,s (9:h) 17,12
Qm 12,s (@-h) 7,100
2 0Qmis 99,4 %
2 0Qmie

Tableau 2.3: Bilan massique pour une expérience de référence de déshydrogénation de BDO

Avec,

Qm i : débit massique de I’espéce 1 a I’entrée du réacteur

Qm is: débit massique de I’espece i a la sortie du réacteur
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Un des objectifs de la theése est de réaliser les réactions d’hydrogénation de GBL et de
déshydrogénation de BDO au sein d’un réacteur unique en utilisant un méme catalyseur pour
les deux réactions. Pour atteindre cet objectif, il est nécessaire dans une premiére étape de

développer un catalyseur efficace pour réaliser ces réactions.

Comme discuté dans le premier chapitre, les catalyseurs & base de cuivre ont été largement
utilisés pour les réactions d’hydrogénation de GBL [1]-[6] et de déshydrogénation de BDO
[7]-[21] en raison de leur activité élevée et de leur faible colt. 1l a été montré que les espéces
de cuivre avec différents états chimiques présents a la surface des catalyseurs possédent une
activité importante dans 1’hydrogénation des dérivés d’acide carboxylique comportant au moins
une double liaison C=0, tels que les esters, les lactones et les amides. Il a été suggéré que les
sites Cu® sont principalement responsables de I'activation de H. et que les sites Cu* peuvent
agir comme des sites électrophiles ou acides de Lewis qui peuvent adsorber et activer les
liaisons C=0 et C-0 [22]-[26].

Dans les travaux de la littérature, il a également été montré que les performances catalytiques,
notamment I’activité et la stabilité des catalyseurs a base de cuivre sont généralement
dépendantes de différents facteurs, tels que I’addition d’éléments promoteurs, comme le cobalt,
le zinc et le magnésium pouvant améliorer les performances des catalyseurs, la composition de
la phase métallique et la nature de support. En effet, il a été discuté que 1’acidité et la basicité
du support ont un effet sur la sélectivité [1], [11], [12], [17], [27]. Dans ce contexte, la synthese
de catalyseurs composés d’une phase bimétallique cuivre-cobalt a été choisie dans ce travail.
Ainsi, il a été choisi de tester des supports présentant des propriétés acido-basiques de surface
différentes afin d’étudier I’influence de ce parametre sur les réactions d’hydrogénation de GBL

et de déshydrogénation de BDO.

Les supports et catalyseurs qui seront discutés dans ce chapitre sont présentés dans le Tableau
3.1. De plus, pour une meilleure lecture, ce tableau présente également un code couleur ainsi

qu’une simplification de notation qui sera utilisée tout au long du chapitre :
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Supports Code utilisé Fournisseurs
Ce02 Solvay
TiO; TiO2 Evonik
Al>;0O3 Al;03 Solvay

4%La,03-Al203 (La-Al)203 Solvay

Catalyseurs sur différents supports

50Wt%(0,9Cu-0,1C0)/CeO; / CeO;

50Wt%(0,9Cu-0,1C0)/TiO2 / TiO2

50Wt%(0,9Cu-0,1C0)/Al,Os / Al,Os
50wt%(0,9Cu-0,1C0)/(La-Al);0s / (La-Al);0s

Catalyseurs a différentes

compositions molaires métalliques

50wt%(0,1Cu-0,9Co0)/CeO> 0,1Cu-0,9Co
50wt%(0,75Cu-0,25Co0)/ CeO: 0,75Cu-0,25Co
50wt%(0,9Cu-0,1Co)/ CeO> 0,9Cu-0,1Co
50wt%(1Cu)/ CeO2 1Cu

Catalyseur commercial de synthése
de methanol

58wt%Cu-24,6wt%Zn0O- CZMA
1,4wt%MgO-9,9wWt%Al>03

Tableau 3.1: Ensemble des différents supports et catalyseurs utilisés

Les catalyseurs supportés sur différents supports (/ CeO», / TiO2, / Al.Oz et/ (La-Al)203) ont la
méme charge totale métalliqgue massique (50wt%) et la méme composition molaire en cuivre
(90%) et en cobalt (10%). Les catalyseurs a différentes compositions molaires de phase

métallique ont la méme charge totale metallique massique (50wt%) supportée sur le méme
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support CeO> (50wt%) avec les teneurs molaires en cuivre qui varient de 10 a 100% (0,1Cu-
0,9Co ; 0,75Cu-0,25Co ; 0,9Cu-0,1Co ; 1Cu).

Ce chapitre se concentre sur la sélection d’un catalyseur efficace a la fois pour les réactions
d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO. Pour cela, la démarche suivie est de
tester les différents catalyseurs bimétalliques synthétisés en étudiant I’effet de certains facteurs,
tels que la nature du support et la composition métallique, en réaction de déshydrogénation en
premier lieu, puis de tester le meilleur catalyseur de déshydrogénation en réaction
d’hydrogénation. Le choix de débuter la sélection par la réaction de déshydrogénation est guidé
par le fait que celle-ci est trés peu étudiée en phase liquide dans la littérature et les quelques
résultats reportés dans ces conditions semblent indiquer qu’obtenir une bonne activité

accompagnée d’une sélectivité importante en GBL reste un challenge.

Il sera donc présenté dans ce chapitre, les résultats des caractérisations et des tests catalytiques
de deux grandes familles de catalyseurs : catalyseurs supportés sur differents supports a charge
et composition métalliques constantes et catalyseurs a différentes compositions de phase
métallique a charge totale métallique et support donné. De plus, un catalyseur commercial a
base de cuivre 58wt%Cu-24,6wt%Zn0-1,4wt%MgO-9,9wt%Al.0s (CZMA), congu pour la

synthése de méthanol sera présenté et testeé.

3.1. Caractérisation des catalyseurs

Les catalyseurs ont été caractérisés par différentes techniques dans le but d’obtenir des
informations sur leurs propriétés physico-chimiques et caractéristiques structurales afin de les
corréler avec leur comportement catalytique (conversion, sélectivité, stabilité) dans le but de

développer des materiaux catalytiques plus performants pour les réactions visées.

Une caractérisation des catalyseurs par diffraction des rayons X (DRX) est réalisée dans un
premier temps, afin de valider la bonne synthése des catalyseurs et d’identifier les phases
cristallines. Ensuite, une caractérisation par la technique de réduction en température
programmée par H> (TPR-H2) est nécessaire afin de valider la teneur métallique et de
déterminer la température de réduction des catalyseurs. Une caractérisation par la physisorption
d’azote permet de connaitre la surface spécifique des catalyseurs. Une caractérisation par la
réaction de surface N>O conduit a la détermination de la surface métallique ou la quantité des

sites actifs présente dans les catalyseurs, permettant d’accéder a la dispersion métallique.
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Ensuite, une caractérisation par microscopie €lectronique a balayage (MEB) permet d’avoir des
informations sur la texture des catalyseurs. Des caractérisations par désorption de CO2 en
température programmeée (TPD-CO.) et désorption de NHs en température programmeée (TPD-
NHs) permettent de déterminer la quantité et la force des sites basiques et acides présents dans
les catalyseurs, respectivement. Enfin, une caractérisation par spectroscopie d’émission optique
a plasma a couplage inductif (ICP-OES) des mélanges réactionnels apreés les tests catalytiques

est nécessaire dans le but d’avoir une idée sur la stabilité des catalyseurs a la lixiviation.

3.1.1. Diffraction des rayons X (DRX)

Les catalyseurs frais sous forme oxydée ont été caractérisés par diffraction des rayons X, dans
le but de valider les synthéses des différents catalyseurs et d’identifier les phases cristallines

présentes.
Les diffractogrammes des rayons X des catalyseurs supportés sont présentés dans la Figure 3.1.

Les raies de diffraction identifiées aux positions 2 6 a 32,6 ; 35,6 ; 38,8 ; 46,4 ; 48,9 ; 53,6 ;
58,3 ;61,7 ;65,9 ;66,4 ;68,2 ;725 ;75,1;75,3°sont les raies caractéristiques de CuO cubique
(fiche JCPDS n° 48-1548). Les raies identifiées aux positions 2 6 4 32,5 ; 36,9 ; 45,0 ; 59,6 ;
65,3° sont les raies caractéristiques de CosO4 cubique (fiche JCPDS n° 43-1003). Pour le

catalyseur / CeO: les raies identifiées aux positions 2 6 a 28,6 ; 33,2 ; 47,5 ; 56,4 sont les raies

caractéristiques de support . Pour le catalyseur / TiO: les raies identifiées aux positions 2
0a257;27,8;38,2;41,6;48,4;54,3;56,9;63,0;69,1;70,6sont les raies caractéristiques
du support . Pour les catalyseurs et / (La-Al)20z les raies identifiées aux positions

2 0a46,5; 51,7 sont les raies caractéristiques des supports Al.Oz et (La-Al)203. Aucun oxyde

mixte CuO-Co304 n’a été détecté.
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Figure 3.1: Diffractogrammes des rayons X des catalyseurs supportés sur différents supports.
Composition métallique des catalyseurs :50wt%(0,9Cu-0,1Co).

La Figure 3.2 présente une superposition des diffractogrammes des rayons X des catalyseurs a
différentes compositions molaires en cuivre-cobalt.

Les raies caractéristiques de CuO et Co3O4 sont aux mémes positions que celles discutées en
Figure 3.1. L’augmentation de la proportion de CuO entre 50wt%(0,1Cu-0,9C0)/CeO: et
50wt%(1Cu)/CeO- est perceptible sur les diffractogrammes obtenus, ’intensité relative des
raies caractéristiques de CuO par rapport aux raies caractéristiques de Coz0s augmentant avec
la proportion de CuO.
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Figure 3.2: Diffractogrammes des rayons X des catalyseurs a différentes composition molaires Co-Cu.
Teneur en métal des catalyseurs : 50wt%/CeO..
Les résultats de la diffraction des rayons X pour les catalyseurs sur les différents supports et les
catalyseurs a différentes compositions molaires ont confirmé la présence de toutes les phases

cristallines, cela indique que le dépdt métallique sur les supports a été bien réalise.

La taille des cristallites de CuO et Co304 a été déterminée a partir des diffractogrammes pour
tous les catalyseurs (Tableau 3.2). Les tailles de CuO et de Coz04 ne sont pas affectées par le
support avec des valeurs de I’ordre de 55 et 20 nm respectivement. Sur CeO», ces tailles varient
également peu avec la composition de la phase métallique quand celle-ci est riche en cuivre.
Pour une teneur faible en CuO (0,1Cu-0,9Co), la taille des cristallites de CuO diminue a environ

32 nm alors que celle des crisatallites de Co304 augmente a 44 nm.
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Catalyseurs Taille des cristallites (nm)
CuO C0304
/ CeO2 o4 20
/ TiO 54 24
58 21
/ (La-Al)203 55 19
0,1Cu-0,9Co 32 44
0,75Cu-0,25Co 56 24
1Cu 59

Tableau 3.2: Taille des cristallites de CuO et CosO0. pour les catalyseurs supportés sur les différents
supports et pour les catalyseurs a différentes compositions molaires métalliques.

3.1.2. Réduction en température programmée (TPR-H>)

Les catalyseurs ont été analysés par TPR apres calcination. Le but de cette analyse est de valider
la teneur métallique totale et de déterminer la température de réduction des différents
catalyseurs. Les profils de réduction en température programmée sont présentés dans la Figure
3.3 pour les catalyseurs supportés et la Figure 3.4 pour les catalyseurs a différentes

compositions, supportés sur CeOx.
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Figure 3.3: Profils des températures de réduction pour les catalyseurs supportés sur les différents
supports, support CeO; seul et le catalyseur CZMA.
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Figure 3.4: Profils des températures de réduction pour les catalyseurs a différentes compositions
molaires et du support CeO, seul.
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Les signaux du détecteur de conductivité thermique (TCD) pour les différents catalyseurs
montrent qu’au début de I’analyse, 1’hydrogéne ne réagit pas avec 1’échantillon parce que la
température est trop faible et aucun changement n’est donc observé dans le signal, ce qui permet
d’établir une ligne de base. Puis I’échantillon commence a réagir avec 1’hydrogeéne lorsque la
température augmente. La consommation atteint un maximum puis commence a diminuer
jusqu’a revenir a la ligne de base. L’analyse des supports seuls a montré, comme attendu, qu’il
n’y a pas de consommation de I’hydrogéne, sauf pour le support qui se réduit avec une
réductibilité de 30 % a une température de réduction proche de 450 °C comme montré dans les

Figures 3.3 et 3.4 pour le support seul.

La teneur métallique totale des catalyseurs a été confirmée par cette technique de caractérisation
(50%+4%), le calcul de cette teneur a été basé sur CuO et C0304 sur I’hypothése que ces oxydes

métalliques se réduisent complétement.

La réduction des catalyseurs a une composition plus faible de Co304 (1Cu et 0,9Cu-0,1Co) se
produit a une température plus basse (autour de 330 °C) par rapport a la température de
réduction des catalyseurs a une composition plus élevée en Co304 (0,75Cu-0,25Co et 0,1Cu-
0,9Co) qui est autour de 380 °C, ce qui est cohérent avec les travaux de Huang et al. [1] qui ont
montré que la température de réduction augmente pour des teneurs en CozO4 élevées pour des

catalyseurs Cu-Co/TiOa.

D’une maniére générale, une gamme de température de réduction de 200 — 380 °C a été obtenue
pour tous les catalyseurs. En conséquence, le protocole de la réduction ex-situ de tous les
catalyseurs est de 300 °C avec une rampe de température de 3 °C/min sous un flux de 10%H2/Ar
durant 10 h. Ces conditions permettent une réduction totale des oxydes métalliques. Pour
valider ce protocole de réduction, un catalyseur a été soumis a ce protocole et aprés 10 h de
réduction, il a été analysé par TPR. Il s’est avéré qu’il n’y a pas de consommation d’hydrogéne,

comme le montre la Figure 3.5, indiquant I’absence de métaux sous leur forme oxyde.
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Signal TCD (u.a.)

_

100 200 300 400 500 600

Température (°C)

—— Catalyseur avant protocole de réduction

Catalyseur aprées protocole de réduction

Figure 3.5: Validation du protocole de réduction.

3.1.3. Physisorption d’azote

Afin de connaitre les propriétés texturales des différents supports et catalyseurs, des
caractérisations par physisorption d’azote ont été effectuées. Les Figures 3.6 et 3.7 présentent
les isothermes et les surfaces spécifiques obtenues pour les catalyseurs supportés sur les

différents supports et les catalyseurs a différentes compositions molaires, respectivement.
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Figure 3.6: Isothermes d'adsorption N, pour les catalyseurs supportés sur les différents supports et les
supports seuls.
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Figure 3.7: Isothermes d'adsorption N2 pour les catalyseurs a différentes compositions molaires
supporté sur le support CeOs.

Des isothermes de type 1V ont été observées pour tous les catalyseurs, indiquant une structure
mésoporeuse. D’apres la Figure 3.6, le support possede la plus grande surface spécifique
de 256 m2.gt contre 194 m2.g pour le support (La-Al)203, 170 m?.g* pour Al,O; et 73 m?.g’
pour TiO2. Les surfaces spécifiques des quatre catalyseurs sont diminuées apres le dép6t
métallique, avec une diminution plus marquée (de 256 & 68 m2.g™) pour le catalyseur supporté
/ CeO> que pour les autres supports. Cette importante diminution de surface est accompagnée
par une diminution du volume poreux d’un facteur 3 environ ce qui semble indiquer un

remplissage partiel des pores de la cérine.

D’aprés la Figure 3.7, les surfaces spécifiques des catalyseurs a différentes compositions
molaires ne présentent pas de différences significatives. Le catalyseur monométallique (1Cu)
possede la plus faible surface spécifique. En présence de cobalt, la surface spécifique augmente
Iégerement avec I’augmentation de la teneur en cuivre. Cette observation est cohérente avec les
travaux de Wu et al. [2] qui ont travaillé sur le catalyseur Cu-Co/Al.Oz et qui ont montré que
la dispersion augmente en présence du cobalt. La surface spécifique obtenue est inversement

proportionnelle a la teneur.
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3.1.4. Réaction de surface de N.O

Afin d’obtenir des informations sur la quantité des sites actifs présents dans les catalyseurs,
chaque catalyseur a été caractérisé par la réaction de surface de N2O. Cette technique de
caractérisation permet de déterminer la quantité des sites métalliques par masse de catalyseur.

La Figure 3.8 présente les quantités de N>O consommees pour les catalyseurs supportés.
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Figure 3.8: Quantités de N.O consommées pour les catalyseurs sur les différents supports.
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La quantitt de N2O consommée obtenue pour les catalyseurs /CeO, et /(LaAl).,03
(respectivement 5,9.10* et 3,3.10“* mol.gY) est supérieure a celle obtenue pour les catalyseurs
/ TiO, et / Al,Os (respectivement 9,0.107° et 7,8.10° mol.g). Cependant, les résultats de TPR-
H> ont montré que le support subit une réduction partielle vers 450 °C. Les lacunes ainsi
formées au cours de la réduction peuvent conduire a la ré-oxydation de ce support par N2O au
cours de I’analyse. Il est donc difficile de comparer la quantit¢é de N2O consommeée sur le

catalyseur / CeO avec les autres catalyseurs.
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La Figure 3.9 permet d’illustrer les quantités de N2O consommées pour les catalyseurs a
différentes compositions molaires en cuivre et cobalt. 1l a été observé que, en présence de
cobalt, la consommation de N2O augmente avec la teneur en cuivre. Ceci pourrait suggérer que
la présence du cobalt dans le catalyseur bimétalligue Cu-Co/CeO. permet d’améliorer la

dispersion de cuivre [2].
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Figure 3.9: Quantités de N.O consommées pour les catalyseurs a différentes compositions molaires
supportés sur CeOs,.
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3.1.5. Microscopie électronique a balayage (MEB)

Les différents catalyseurs ont été caractérisés par microscopie électronique a balayage (MEB).
Les zones sélectionnées pour la caractérisation sont les zones ou il y a des phases métalliques
remarquables pour chaque catalyseur. Elles sont représentées avec une méme échelle de 200
nm. Dans la Figure 3.10 est présentée la morphologie des catalyseurs supportés sur les différents
supports et dans la Figure 3.11 est présentée la morphologie des catalyseurs supportés sur CeO»

a différentes compositions molaires.

D’apres la Figure 3.10, les catalyseurs ayant des supports de plus grande surface spécifique (/
CeO; et/ (La-Al)>O3) montrent une morphologie particuliere composée des cristallites de CuO
entourées par des petits spheres de Co3O4 formant des amas ou enchevétrements. Cette

organisation permet d’avoir des espaces libres entre les sites métalliques et donc une surface
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plus accessible a toutes les particules de cuivre. Au contraire, les catalyseurs / Al203 et / TiO;
montrent une surface relativement plane avec des petits cristallites de CuO et de petites sphéres
de Co0304 séparées et distanciées les unes des autres. Dans la Figure 3.11, le cliché MEB du
catalyseur (0,75Cu-0,25Co0) est représenté a une échelle plus grossie (200 nm) que les
catalyseurs (0,1Cu-0,9Co) et (1Cu) qui sont représentés a une échelle de 10 um. De ce fait, les
amas de CuO-Co0304 sont bien visibles pour le catalyseur (0,75Cu-0,25C0) a I’inverse des deux
autres. En ce qui concerne le catalyseur (0,1Cu-0,9Co), il est difficile de voir les particules de
cuivre a cause du zoom qui n’est pas suffisant et parce qu’il y a une faible teneur en cuivre ; en
revanche il peut étre observé des particules de Co3O4 réparties sur le support. Pour le catalyseur

monométallique (1Cu), il peut étre observé des particules de CuO réparties sur le support.

/ CeO, / (La-Al),0,

/ ALO,

Figure 3.10: Clichés MEB réalisés sur les catalyseurs supportés sur les différents supports.
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0,75Cu-0,25Co 0,1Cu-0,9Co

Figure 3.11: Clichés MEB réalisés sur les catalyseurs a différentes compositions molaires.

3.1.6. Désorption de CO; en tempeérature programmeée (TPD-COy)

Afin de déterminer la quantité et la force des sites basiques, les différents catalyseurs ont été
caractérisés par désorption en température programmeée en utilisant le CO2 comme molécule
sonde. La force des sites basiques, parmi les termes faibles, intermédiaires, forts et trés forts,
est estimée a partir des profils de désorption de CO3, pour les plages de températures de 50-
250, 250-400, 400-650 et au-dela de 650 °C, respectivement [28]. Les courbes TPD-CO des
catalyseurs supportés sont présentées dans la Figure 3.12. Les courbes et les concentrations
totales obtenues sont normalisées a la masse du catalyseur.
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Figure 3.12: Profils TPD-CO, des catalyseurs supportés sur les différents supports:
50wt%(0,75Cu-0,25C0)/Ce0-; 50wt%(0,9Cu-0,1Co)/(LaAl).0s ; 50wt%(0,9Cu-0,1Co)/Al,O3
- 50wWt%(0,9Cu-0,1C0)/TiO.

Tous les catalyseurs présentent trois pics de désorption entre 130 et 550 °C. L’intensité du pic
caractéristique des sites basiques faibles est bien plus importante pour le catalyseur / CeOs,
traduisant un plus grand nombre de sites de faible basicité pour ce catalyseur. Ce catalyseur
présente un autre pic vers 730 °C, signifiant qu’il posséde des sites de tres forte basicité. Le
catalyseur / (LaAl)2O3 présente une intensité plus grande du pic autour de 400 °C traduisant
donc une quantité de sites a forte basicité plus grande. Le catalyseur / TiO> a la plus faible
intensité des pics de désorption. Les quantités totales des sites basiques par unité de masse
obtenues sont de l’ordre suivant: 50wt%(0,75Cu-0,25C0)/CeO> > 50wt%(0,9Cu-0,1Co)
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/(LaAl)203 > 50wt%(0,9Cu-0,1Co0)/Al,03 > 50wt%(0,9Cu-0,1Co)/TiO,. Cet ordre est cohérent
avec celui de la physisorption d’azote pour les surfaces spécifiques des supports et celui de la
réaction de surface N2O. Dans la littérature, il a été montré que la présence des sites basiques

permet d’améliorer la dispersion métallique [12], [17].

Les courbes TPD-CO: des catalyseurs a différentes compositions molaires sont présentées dans
la Figure 3.13. Les courbes et les concentrations obtenues sont normalisées a la masse du
catalyseur. Tous les catalyseurs présentent des pics de deésorption vers 150 °C et 730 °C,
reflétant des sites a faible et a trés forte basicité, respectivement. La quantité totale des sites
basiques des catalyseurs bimétalliques Cu-Co est proche (autour de 1000 pmol.g?) et
supérieure a celle du catalyseur en monométallique de cuivre (autour de 800 pmol.g™?).
L’augmentation de la quantité des sites basiques peut étre corrélée a la présence de cobalt en

surface du catalyseur.
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Figure 3.13: Profils TPD-CO; des catalyseurs a différentes compositions molaires: 50wt%(0,1Cu-
0,9C0)/Ce0; ; 50wt%(0,75Cu-0,25C0)/Ce0- ; 50wt%(1Cu)/CeO..

3.1.7. Désorption de NHz a température programmée (TPD-NH3)

Afin de déterminer le nombre et la force des sites acides, les différents catalyseurs ont été
caractérisés par désorption en température programmée en utilisant NHz comme molécule
sonde. La force des sites acides est estimée a partir des profils de désorption de NHz a des plages
de températures de 100-170, 170-230, 230-370 et >370 °C pour les sites acides faibles,
intermédiaires, forts et tres forts, respectivement [29]. Les courbes TPD-NH3 des catalyseurs
supportés sont présentées dans la Figure 3.14. Les courbes et les concentrations totales obtenues

sont normalisées a la masse du catalyseur.
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Figure 3.14: Profils TPD-NHs; des catalyseurs supportés sur les différents supports:

50wWt%(0,75Cu-0,25C0)/Ce0; ; 50wt%(0,9Cu-0,1Co)/(LaAl),0s ; 50wt%(0,9Cu-0,1C0o)/Al,0s

: 50Wt%(0,9Cu-0,1C0)/TiO..
Les quantités des sites acides des catalyseurs / (LaAl),Os et / Al,O- sont superieures a celles
des catalyseurs / CeO» et / TiO,. Tous les catalyseurs présentent deux pics de désorption vers
170 et 450 °C. L’intensité de ces pics est bien plus importante pour le catalyseur / (LaAl)>0s,
traduisant un plus grand nombre de sites de faible et forte acidité pour ce catalyseur. Le
catalyseur / CeO, présente un pic de désorption vers 750 °C avec un épaulement vers 500 °C,
indiquant que ce catalyseur posséde principalement de forts sites acides et relativement peu de
sites de moyennes acidité. Cette forte acidité est liée au cuivre de surface du catalyseur. Ces
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résultats sont cohérents avec Dixit et al. [30] et Zhang et al. [17] qui ont également mis en
évidence un pic en TPD-NH3 a haute température affirmant que la présence du cuivre conduit

a la génération des sites acides forts.

Les courbes TPD-NHs3 des catalyseurs a différentes compositions molaires sont présentées dans
la Figure 3.15. Les courbes et les concentrations totales obtenues sont normalisées & la masse

du catalyseur.
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Figure 3.15: Les profils TPD-NH; des catalyseurs a différentes compositions molaires: 50wi%(0,1Cu-
0,9C0)/Ce0; ; 50wt%(0,75Cu-0,25C0)/Ce0; ; 50wt%(1Cu)/CeO- ;

163



Chapitre 3 : Etude des catalyseurs pour I’hydrogénation de GBL et la déshydrogénation de BDO

Les trois catalyseurs possedent des quantités des sites acides assez proches. Ils présentent des
pics de désorption vers 170, 470 et 760 °C, reflétant des sites acides faibles, forts et trés forts
avec une intensité plus élevée du pic a 760 °C (site acides tres forts) pour les catalyseurs a plus
grande teneur en cuivre. Ceci confirme que le cuivre permet d’augmenter la force des sites

acides du catalyseur.

En terme de conclusion, les résultats de toutes ces caractérisations ont montré par : (i) DRX, la
présence de toutes les phases cristallines attendues pour tous les catalyseurs. Aucun oxyde
mixte CuO-Co304 n’a été détecté ; (ii) TPR, le protocole de réduction ex situ et la confirmation
des teneurs totales en métal des catalyseurs préparés; (iii) physisorption d’azote, une
diminution des surfaces spécifiques apres le dép6t métallique sur les supports. En présence de
cobalt, une augmentation légére de la surface spécifique avec 1’augmentation de la teneur en
cuivre ; (iv) réaction de surface de N2O, une quantité plus élevee de sites métalliques actifs pour
les catalyseurs supportés sur CeO: et (La-Al)203 que pour les catalyseurs supportes sur Al2Os3
et TiO2 avec une présence de cobalt permettant d’augmenter la dispersion métallique ; (v) MEB,
les catalyseurs supportés sur des oxydes de plus grandes surfaces spécifiques (CeO2 et
(La-Al)203) ont montré une morphologie particuliére composée d’amas d’oxydes de cuivre et
de cobalt ; (vi) TPD-CO,, la force des sites basiques des catalyseurs supportés sur CeO, et
(La-Al)203 est plus élevée que pour les autres catalyseurs avec en plus une quantité de sites
basiques plus élevée permettant d’améliorer la dispersion métallique pouvant étre corrélée a la
présence de cobalt en surface du catalyseur ; (vii) TPD-NHs, Le catalyseur supporté sur CeO>
posséde principalement de forts sites acides. Cette forte acidité est liée a la présence de cuivre

a la surface du catalyseur.

3.2. Tests catalytiques en réacteur semi-batch

Comme déja discuté, 1’objectif principal de la thése est de travailler en réacteur unique en
utilisant le méme catalyseur pour les réactions d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation
de BDO. Les différents catalyseurs ont été testés en réaction de déshydrogénation de BDO, et
le meilleur catalyseur obtenu de cette réaction a été testé en réaction d’hydrogénation de GBL.
Le réacteur semi-batch et la procédure expérimentale utilisée sont décrits dans le chapitre 2,

section 2.3.1.

Avant chaque test catalytique, le catalyseur calciné est réduit a 300 °C avec une rampe de

3,0 °C/min pendant 10 h sous un flux de 8,5 mL/min d’hydrogene et 23,8 NmL/min d’argon.
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3.2.1. Choix des conditions opératoires

Les conditions opératoires des tests catalytiques sont présentées dans le Tableau 3.3. Ces
conditions opératoires ont été¢ choisies d’apreés la littérature dans laquelle une gamme de
température de 100 a 240 °C pour I’hydrogénation de GBL et 200 a 250 °C pour la
déshydrogenation de BDO et une gamme de pression de 30 a 90 bar pour I’hydrogénation de
GBL et autour de la pression atmosphérique pour la déshydrogénation de BDO sont utilisées.
Egalement, ces conditions ont été choisies de maniére a réaliser les réactions en phase liquide.
Pour une température de 200 °C a 50 bar et a 3 bar, les especes GBL et BDO sont en phase
liquide, car la température d’ébullition est de 206 °C pour GBL et 230 °C pour BDO a pression
atmosphérique.

Les conditions opératoires ont été également choisies en fonction de la thermodynamique des
réactions. Pour la réaction d’hydrogénation de GBL, la conversion de GBL a différentes
températures et pressions a été calculée thermodynamiquement en supposant une sélectivité
totale. 1l en est de méme pour la réaction de déshydrogénation de BDO pour le calcul de la
conversion de BDO. La Figure 3.16 représente la conversion de GBL en fonction de la
température a différentes pressions, et la Figure 3.17 représente la conversion de BDO en
fonction de la température a différentes pressions. D’apres ces figures, il peut étre constaté qu’a
une méme température de 200 °C pour la réaction d’hydrogénation de GBL et la réaction de
déshydrogénation de BDO, la conversion maximale a 1’équilibre thermodynamique pour GBL
est de 72 % a 50 bar d’Ho, et la conversion maximale a 1’équilibre thermodynamique pour BDO

est de 99 % a 3,0 bar d’Ha.
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Figure 3.16: Conversion maximale a I'équilibre thermodynamique a différentes températures et
pressions pour la réaction d'hydrogénation de GBL.
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Figure 3.17: Conversion maximale a I'équilibre thermodynamique a différentes températures et
pressions pour la réaction de déshydrogénation de BDO.
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Déshydrogénation de BDO Hydrogénation de GBL

Température (°C) 200 200
Pression (bar) 3,0 50
Volume de LOHC (mL) 120 120
Masse de catalyseur reduit (g) 6,0 6,0

Tableau 3.3: Conditions opératoires des réactions de déshydrogénation de BDO et d'hydrogénation de
GBL.

3.2.2. Test blanc et tests de répétabilités

Avant la réalisation des tests catalytiques, un test blanc (sans catalyseur) a été effectué, et il
s’est avéré que la présence du catalyseur est nécessaire pour obtenir des conversions
significatives, comme le montre la Figure 3.18.
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Conversion de BDO
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Figure 3.18: Test blanc de la réaction de déshydrogénation de BDO (T =200 °C,
P2 = 3,0 bar).

Afin de valider la répétabilité des réactions d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation
de BDO, des tests en présence du catalyseur ont été effectués deux fois dans les mémes

conditions. Les résultats de ces tests ont montré une bonne répétabilité pour les deux réactions,
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comme le montrent les Figures 3.19 et 3.20 pour la réaction d’hydrogénation de GBL et la

réaction de déshydrogénation de BDO, respectivement.
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Figure 3.19: Tests de répétabilité pour la réaction d'hydrogénation de GBL. a) Conversion de GBL en

fonction du temps. b) Sélectivité en BDO en fonction de la conversion de GBL. Conditions des tests:
T=200 °C, Pn2= 50 bar, Mcaw= 6,0 g, VesL= 120 mL.
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Figure 3.20: Tests de répétabilité pour la réaction de déshydrogénation de BDO. a) Conversion de BDO

en fonction du temps. b) Sélectivité en GBL en fonction de la conversion de BDO. Conditions des tests:
T=200 °C, Py.= 3,0 bar, mca= 6,0 g, Vepo= 120 mL.

3.2.3. Effet de la nature du support

Les quatre catalyseurs synthétisés ont été testés a iso-charge totale métallique et iso-ratio Cu/Co

en variant un seul paramétre qui est le support (50wt%(0,9Cu-0,1C0)/CeO> ; 50wt%(0,9Cu-
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0,1Co)/(LaAl);03 ; 50wt%(0,9Cu-0,1Co0)/Al,03 ; 50wt%(0,9Cu-0,1Co0)/TiO2). Les résultats
obtenus sont présentés dans les Figures 3.21 et 3.22.
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Figure 3.21: Conversion de BDO en fonction du temps obtenue pour les catalyseurs supportés
sur les différents supports. (Xeq: conversion a I’équilibre thermodynamique = 99 %). T= 200 °C,
PH2 = 3,0 bal’, mcata = 6,0 g
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Figure 3.22: Sélectivité en GBL en fonction de la conversion de BDO obtenue pour les catalyseurs

supportés sur les différents supports. (Xeq: conversion a 1’équilibre thermodynamique = 99 %).

T=200 °C, P2 = 3,0 bar, mcaa = 6,0 g.
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Il apparait clairement dans la Figure 3.21, que les catalyseurs / CeO- et / (La-Al),O3 ont une
activité catalytique plus élevée que celle des catalyseurs / Al-Os et/ TiO,. L’importante activité
catalytique des catalyseurs / CeOs et / (La-Al).Oz peut étre liée a la morphologie particuliére
que posseédent ces catalyseurs en formant des amas de CuO et Co304. Elle peut également étre
liee a leur plus grande surface métallique (meilleure dispersion métallique) et la quantité des
sites basiques de ces deux catalyseurs identifiés respectivement par la réaction de surface de
N20 et la TPD-COz. L’ajout de La,03 au Al203 a pu améliorer I’activité catalytique grace aux
sites basiques générés par le La;Os. Ces résultats sur I’influence de la basicité sur I’activité
catalytique sont en accord avec la littérature. En effet, Nagaiah et al. [12] ont montré que
I’augmentation de la basicité du catalyseur par 1’ajout de La>O3 au catalyseur Cu/ZrO> permet
d’améliorer ’activité catalytique pour la réaction de déshydrogénation de BDO. Zhang et al.
[17] ont pu augmenter la basicité et donc I’activité catalytique par I’addition de métaux alcalino-
terreux au catalyseur Cu/SiO2 pour la réaction de déshydrogénation de BDO. Par ailleurs,
Onoda et al. [27] ont montré que la basicité permet d’augmenter 1’activité catalytique pour les
réactions d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO. Egalement, Freitas et al.
[31] et Tu et al. [32] ont pu argumenter que la présence des sites basiques permet d’améliorer
’activité catalytique pour la réaction de déshydrogénation de 1’éthanol. Chary et al. [33] ont
aussi montré que la bonne activité catalytique de déshydrogénation de cyclohexanol est liée a

la présence des sites basiques permettant d’améliorer la dispersion et donc I’activité catalytique.

D’aprés la Figure 3.22 qui présente la sélectivité en GBL en fonction de la conversion de BDO,
il peut étre observé que les sélectivités en GBL obtenues a iso-conversion sont assez proches
pour les quatre catalyseurs. Cette observation n’est pas en accord avec la littérature qui montre
que I’acidité du catalyseur a une influence sur la sélectivité [1], [11], [12], en expliquant qu’en
présence des sites acides, le BDO peut subir une déshydratation menant a la formation des sous-
produits tetrahydrofurane (THF) et butanol (BuOH). Ces sous-produits n’ont pas été detectés
dans nos réactions (d’autres sous-produits ont été détectés et seront présentés en chapitre 4),
signifiant que cette réaction secondaire de déshydratation de BDO n’a pas eu lieu. Ceci peut
étre expliqué par le fait que la quantité des sites acides présente dans les catalyseurs n’est pas
suffisante pour activer la réaction secondaire de déshydratation et donc pour diminuer la

sélectivité en produit desirable.
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3.2.4. Effet de la composition métallique

Les catalyseurs synthétisés avec différentes compositions métalliques molaires en cuivre
variant de 0,1 a 1 avec la méme charge métallique massique (50wt%) supportée sur le méme
support CeO (0,1Cu-0,9Co; 0,75Cu-0,25Co; 0,9Cu-0,1Co; 1Cu) ont été testés dans la
réaction de déshydrogénation de BDO. Les résultats catalytiques obtenus pour ces catalyseurs
sont presentés dans les Figures 3.23 et 3.24.
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Figure 3.23: Conversion de BDO en fonction du temps obtenues pour les catalyseurs a différentes
compositions métalliques molaires (Xeq : conversion a I’équilibre thermodynamique = 99 %). T=200 °C,
P2 = 3,0 bar, meaa = 6,0 Q.

171



Chapitre 3 : Etude des catalyseurs pour I’hydrogénation de GBL et la déshydrogénation de BDO

100%

30% 0.9Cu-0,1Co

60%

40% 0,1Cu-0,9Co

Sélectivité en GBL

20%

0% Xet
0% 20% 40% 60% 80% 100%

Conversion de BDO
Figure 3.24: Sélectivité en GBL en fonction de la conversion de BDO obtenues pour les catalyseurs a
différentes compositions métalliques molaires. (Xeq: cOnversion a 1’équilibre thermodynamique= 99 %).
T =200 °C, Pr2 = 3,0 bar, mcaa = 6,0 g.

Il peut étre observé dans la Figure 3.23 qui présente la conversion de BDO en fonction du temps,
que la composition métallique n’a pas une influence significative sur I’activité des catalyseurs
bimétalliques. Par contre le catalyseur monométallique (1Cu), possede une activité catalytique
significativement plus faible. Cette observation est probablement liée a la faible dispersion du
cuivre montrée par la réaction de surface N2O et a la faible quantité des sites basiques identifiée
en TPD-COxz. L’activité plus faible du catalyseur monométallique vient donc confirmer I’ intérét
du cobalt pour augmenter la dispersion de cuivre et la basicité du catalyseur. Ces résultats sont
en accord avec Wu et al. [2] qui ont montré que la présence du cobalt dans le catalyseur Cu-

Co/Al203 permet d’améliorer la dispersion de cuivre et donc 1’activité catalytique.

D’apres la Figure 3.24 qui présente la sélectivité en GBL en fonction de la conversion de BDO,
il peut étre constaté que la composition métallique n’a pas d’influence significative sur la
sélectivité a iso-conversion. Ceci peut étre expliqué par la différence non-significative de

’acidité des catalyseurs avec différentes compositions molaires montrée par TPD-NHs.

D’aprés ces résultats pour la réaction de déshydrogénation de BDO, il a été montré que le
catalyseur 50wt%(0,9Cu-0,1C0)/CeO. présente les meilleures performances (selectivité de

73,5 % a une conversion de 74,3 %) en raison de ses meilleures propriétés physico-chimiques
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et texturales, telles que sa morphologie particuliére composée d’amas d’oxydes de cuivre et de
cobalt, visualisés par MEB. De plus, ce catalyseur présente une meilleure dispersion métallique
confirmée par sa grande surface métallique et quantité des sites basiques. Pour cela, ce
catalyseur a été sélectionné pour le comparer avec un catalyseur commercial a base de cuivre
(CZMA) dans la réaction de déshydrogénation de BDO et la réaction d’hydrogénation de GBL.

3.2.5. Test de catalyseur CZMA dans la réaction de déshydrogénation de
BDO

Le catalyseur de synthese de méthanol a base de cuivre 58wt%Cu-24,6wt%Zn0-1,4wt%MgO-
9,9wt%Al>0z (CZMA) a été testé (dans les mémes conditions de test que les catalyseurs
synthétisés (T= 200 °C ; Pu2 = 3,0 bar ; 6,0 g de catalyseur réduit ; 120 mL de BDO) et comparé
avec le catalyseur synthétisé supporté sur CeO2 50wt%(0,9Cu-0,1Co)/CeO, (de composition
massique 50wt%CuO-6wt%Co0304/44wt%CeO2) dans la réaction de déshydrogénation de
BDO. Les résultats obtenus sont présentés dans les Figures 3.25 et 3.26.
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Figure 3.25: Conversion de BDO en fonction du temps obtenues pour le catalyseur CZMA et le
catalyseur synthétisé 50wt%(0,9Cu-0,1C0)/CeO,. (Xeq = 99 %).
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Figure 3.26: Sélectivité en GBL en fonction de la conversion de BDO obtenues pour le catalyseur
commercial CZMA et pour 50wt%(0,9Cu-0,1C0)/CeOz2. (Xeq = 99 %).

Les résultats du test catalytique ont montré que le catalyseur CZMA est plus performant que le
catalyseur synthétise / CeO.. Le catalyseur CZMA présente une sélectiviteé quasi-totale en GBL
avec une conversion de BDO de 96% aprés 25 h de réaction. Cette performance peut étre liée
aux caractéristiques du catalyseur. En effet, il posséde de I’oxyde de magnésium qui permet de
diminuer 1’acidité de I’alumine, et de I’oxyde de zinc qui permet d’augmenter la dispersion de
cuivre et donc I’activité catalytique [34]-[37]. De plus, la méthode de synthése peut influencer
I’activité catalytique, le catalyseur commercial (CZMA) est synthétisé par la méthode co-
précipitation alors que le catalyseur / CeO; est préparé par co-imprégnation.

3.2.6. Test de catalyseur CZMA dans la réaction d’hydrogénation de GBL

Les Figures 3.27 et 3.28 présentent les resultats obtenus lors du test des catalyseurs CZMA et

/ CeO: pour la réaction d’hydrogénation de GBL.
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Figure 3.27: Résultats de la conversion de GBL en fonction du temps de test de catalyseur CZMA et de
catalyseur synthétisé 50wt%(0,9Cu-0,1C0)/CeO,. (Xeq : = 72 %). Conditions de tests : 200 °C ; 50 bar ;
6,0 g du catalyseur réduit ; 120 mL de BDO.
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Figure 3.28: Résultats de la sélectivité en BDO en fonction de la conversion de GBL obtenues pour le
catalyseur commercial CZMA. (Xeq : conversion a 1’équilibre thermodynamique = 72 %). Conditions
de tests : 200 °C ; 50 bar ; 6,0 g du catalyseur réduit ; 120 mL de BDO.
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D’aprés ces resultats, il peut étre constaté que le catalyseur CZMA est efficace en réaction
d’hydrogénation de GBL, 1’équilibre thermodynamique est atteint a 72 % de conversion de
GBL avec une sélectivité en BDO de 89 % apres 19 h de réaction. Les sous-produits détectés

et leurs quantifications seront présentés dans le chapitre suivant (chapitre 4).

Puisque I’objectif est de développer un catalyseur actif et trés sélectif afin de pouvoir réaliser
plusieurs cycles d’hydrogénation de GBL/déshydrogénation de BDO dans un réacteur continu
unique, le catalyseur CZMA qui a pu remplir ces critéres a été sélectionné pour la suite des
études de cette these. Par ailleurs, ce catalyseur a été sélectionné en raison de sa disponibilité
en quantité suffisante pour réaliser 1’objectif du chapitre suivant (chapitre 4) qui est
I’établissement des modéles cinétiques dans lequel des tests cinétiques devront étre effectués
pour les deux réactions, ou un lot important d’'un méme catalyseur est nécessaire pour effectuer

ces tests.
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3.3. Etude de la lixiviation des catalyseurs

Il est important de connaitre les concentrations des métaux dissous dans les solutions apres les
tests catalytiques afin d’avoir une idée sur la stabilité du catalyseur. Pour cela les solutions apres
les réactions catalytiques effectuées sous des conditions identiques (une masse du catalyseur de
6,0 g, un temps de réaction autour de 25 h et une température de 200 °C) ont été filtrées et
analysees par spectroscopie d’émission optique a plasma a couplage inductif (ICP-OES). Les
Tableaux 3.4 et 3.5 présentent les pertes des métaux dans les solutions apres test des catalyseurs
supportés sur les différents supports et des catalyseurs a différentes compositions molaires,
respectivement. D’aprés les Tableaux 3.4 et 3.5, les pertes de cuivre dans les solutions aprés
test des catalyseurs ne sont pas significatives (autour de 1 %). Les pertes de cations des supports
sont également minimes. Cependant, il y a une perte élevée de cobalt pour ces catalyseurs (entre
19 et 33 %), ce qui pourra mener a une dégradation de la stabilité de ces catalyseurs. La part
relative des pertes de cobalt diminue avec I’augmentation de sa teneur, elle est de 33 % pour le
catalyseur (0,9Cu-0,1Co), signifiant que la teneur en cobalt du catalyseur pourrait diminuer au

cours du temps et donc diminuer I’activité catalytique.

Catalyseurs Pertesde Cu  Pertesde Co  Pertes de cations
(%) (%) de support
(%)
50wt%(0,9Cu-0,1C0)/CeO> 0,25 % 33% 1,40 %
50wt%(0,9Cu-0,1Co)/(LaAl).03 0,30 % 15% 0,39 %
50wt%(0,9Cu-0,1Co)/Al;03 0,14 % 20 % 0,18 %
50wt%(0,9Cu-0,1Co)/TiO> 0,09 % 19 % 0,12 %

Tableau 3.4: Pertes métalliques déterminées par ICP-OES des catalyseurs supportés sur les différents
supports (200 °C ; 3,0 bar ; 25 h de réaction).
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Catalyseurs Perte de Cu Perte de Co  Pertes de cations
(%) (%) de support
(%)
50wt%(0,1Cu-0,9C0)/CeO> 1,33 % 8% 1,26 %
50wt%(0,75Cu-0,25C0)/CeO; 0,61 % 12% 2,02 %
50wt%(0,9Cu-0,1C0)/CeO, 0,25 % 33% 1,40 %
50wt%(1Cu)/CeO- 0,75 % - 4,91 %

Tableau 3.5: Pertes métalliques déterminées par ICP-OES des catalyseurs a différentes compositions
molaires.

Le Tableau 3.6 présente les pertes métalliques pour le catalyseur CZMA apres la réaction
d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO. Les pertes de Cu et Al2O3 dans les
deux réactions ne sont pas trop significatives (autour de 1 %), par contre les pertes de ZnO et
MgO sont élevées dans les deux réactions (entre 5 et 23 %). Ces pertes peuvent diminuer la

stabilité du catalyseur et conduire a une éventuelle désactivation.

Catalyseurs Pertede  Pertede  Pertesde  Pertes de
Cu (%) cationsde cationsde cations de
Zn (%) Mg (%) Al (%)

CZMA 1,46 % 4,87% 125 % 1,34 %

(apres ’hydrogénation)

CZMA 0,85 % 10,4 % 22,5% 0,51 %

(apreés la déshydrogénation)

Tableau 3.6: Pertes métalliques déterminées par ICP-OES du catalyseur CZMA aprés la réaction
d'hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO (200°C, Pn2 : 50 bar pour I’hydrogénation et
3,0 bar pour la déshydrogénation, 6,0 g de catalyseur et 6 h de réaction).
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3.4. Conclusion du chapitre 3

Dans ce chapitre, les catalyseurs bimétalliques Cu-Co supportes ont été synthétisés par co-
imprégnation, caractérisés et testes en réaction de déshydrogénation de BDO. Les effets de la
nature du support (CeO., TiO2, AloO3 et (La-Al)203) et de la teneur en cuivre des catalyseurs
Co-Cu (de 10 & 100 %mor en Cu pour une charge métallique de 50 wt%) ont été étudiés. Les
tests catalytiques ont montré que le catalyseur supporté sur CeO2 avec une composition de
0,9Cu-0,1Co présente une activité catalytique plus élevée que les autres catalyseurs synthétisés
grace a ses propriétés physico-chimiques et texturales. En effet, ce catalyseur posséde une
bonne dispersion métallique sur le support CeO2 montrée par la réaction de surface de N20, sa
basicité élevée montrée par TPD-CO: et sa morphologie particuliére composée d’amas

d’oxydes de cuivre et de cobalt montrée par la microscopie MEB.

Un catalyseur commercial a base de cuivre initialement développé pour la synthése de méthanol
58wt%Cu-24,6wt%Zn0-1,4wt%Mg0-9,9wt%Al,03 (CZMA) a été identifié et testé. Ce
catalyseur a présenté une activité catalytique et une sélectivité tres élevées dans les deux sens
(réactions d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO).

L’analyse ICP-AES des solutions aprés tests catalytiques, a montré qu’il y a des pertes
significatives de certaines espéces (cations Zn et Mg pour le catalyseur CZMA). Ces pertes
pourront mener a une dégradation de la stabilit¢ du catalyseur et donc une éventuelle

désactivation du catalyseur.

La dégradation de ce catalyseur rend nécessaire la réalisation des travaux futurs pour
développer un catalyseur aussi actif et sélectif que le CZMA mais plus stable par rapport a la
lixiviation. Un catalyseur peut étre idéal pour ces réactions, s’il possede de bonnes
caractéristiques physico-chimiques, telles que, une forte interaction entre le support et la phase
active afin d’empécher le phénomeéne de la lixiviation, une grande surface spécifique, une faible
quantité des sites acides afin d’éviter la formation des sous-produits par la réaction de
déshydratation de BDO, et une quantité élevée des sites basiques menant a une bonne dispersion

métallique.

Le catalyseur le plus performant sélectionné qui est le catalyseur CZMA va étre utilisé pour
I’établissement des modeles cinétiques pour I’hydrogénation de GBL et la déshydrogénation de

BDO dans le chapitre qui suit (chapitre 4).
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Abbreviations

BDO

DBT

DERHYD
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HYD
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SA

SP

THF

Nomenclature du chapitre 4

1,4-butanediol
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dehydrogenation
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formic acid

flame ionization detector
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gas chromatography

gas chromatography-mass spectrometry
4-hydroxybutanal

4-hydroxybutyl 4-hydroxybutanoate
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hydrogenation

Liquid Organic Hydrogen Carrier
maleic anhydride

Metal Organic Framework

succinic anhydride

side-product

tetrahydrofuran
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Latin letters

Ci concentration of species i (i: GBL, BDO, DG, 4-HHB) (mol.L™?)
Cp; molar specific heat capacity of pure substance j in its reference state (j:

Hz, O2, Cyraphite) (J.K'l.mol'l)

C,;gjas molar specific heat capacity of component j in vapour phase (J.K.mol™?)

C;j]fl molar specific heat capacity of component j in liquid phase (J.K*.mol™?)

C;;?l molar specific heat capacity of component j in solid phase (J.K*.mol™)

Cov covariance matrix

dj density for component j

Ea activation energy (J.mol™?)

ArG°; molar standard Gibbs free energy of formation for component j (j: GBL,
BDO) (J.mol™?)

A,G° molar standard Gibbs free energy change of reaction (J.mol™)

AfH®; molar standard enthalpy of formation for component j (j: GBL, BDO)
(3.mol?)

J(a) objective function for the Least-Square solver (-)

Keq equilibrium constant

k kinetic parameter (variable)

Meata catalyst mass ()

M, number of parameters

N number of experimental data points

P pressure (bar)

Py, partial pressure of hydrogen (bar)

r reaction rate (mol.s™.g " cata)

Si selectivity
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Xi

CexP

mod
Ci

N>

temperature (K)

modified time (Min.geata.L™Y)

Student coefficient for a N — M,, degree of freedom
liquide volume (L)

conversion

experimental concentration of species i (mol.L ™)
modeled concentration of species i (mol.L™?)

estimated parameter
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Ce chapitre se focalise sur le développement des modeles cinétiques des réactions
d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO en phase liquide sur le catalyseur
CZMA sélectionné dans le chapitre précédent (chapitre 3). Ces modeles cinétiques seront
ensuite implémentés dans un modele de réacteur pour la simulation du comportement du

réacteur qui est I’objectif du chapitre suivant (chapitre 5).

Trés peu de travaux ont été consacrés a la modelisation cinétique pour les réactions
d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO en phase liquide. Tous les modéles
existants ne sont pas extrapolables en température. Par conséquent, ces modéles sont
difficilement applicables dans le contexte d’un procédé complet visant le stockage stationnaire
de I’hydrogéne dans un LOHC, ou la sensibilité de la réaction a la température peut imposer
des défis de conception. Une seule étude de Chaudhari et al. [1] considére I'extrapolation d’un
modele cinétique en température. Cependant, cette étude ne reporte aucun calcul d’incertitude
et les données expérimentales sont présentées par des valeurs de concentrations sans dimension

rendant le modéle impossible a tester.

Dans ce chapitre, le développement des modeles cinétiques extrapolables en température (185-
230°C) pour les réactions d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO en phase
liquide est présenté. Ces modeéles cinétiques décrivent la formation des produits principaux et
sous-produits basés sur une voie réactionnelle proposée. L’étude thermodynamique, la méthode

numérique, les résultats catalytiques et la modélisation cinétique sont présentés.

Ce chapitre faisant 1’objet d’une publication, en cours de soumission dans International Journal

of Hydrogen Energy, il sera présenté sous cette forme et en anglais.
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4.1. Thermodynamic modeling

The main reaction equilibrium constant K was calculated from the standard Gibbs free reaction

energy (ArG°) by the equation 4.1:

A, Go(T 4.1
K(T)zexp(— RYF )> (1)

The reaction standard Gibbs free energy, A,.G° (equations 4.2 and 4.3), is calculated by Hess’s
law, using formation enthalpies and entropies for GBL and BDO. Thermodynamics properties
(Table 4.1) were extracted from the NIST Chemistry WebBook database for GBL [2]-[4] and
BDO [5]-[7] .

AG°(T) = AfGOGBL(T) - AfGOBDO (T) (4.2)
AfGoj(T) = AfHOJ(T) - TAfSOJ(T) (43)

Formation enthalpies and entropies are calculated at a given temperature according to

Kirchhoff’s laws assuming heat capacity constant with temperature (equations 4.4 and 4.5).

_ ln( T ) (4.5)

A:S°(T) = A,S°, AC
rS%(T) = Bp + 4y oo

J298K Dj 298K

Finally, the heat capacities Aij of the components were calculated according to Hess’s law,

between the component and its hypothetical decomposition into elements in their reference

physical state (equation 4.6).

MGy = CR — Z v, C (4.6)

Dj298K Dj D1
l=C;H2;02
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Component  ArH°qggx  ArS°y08k sz)iq C3o (e

(k] mol™) (J.K~'.mol™) (j. k1. mol~1) (U.K~*.mol™) (J.K~L.mol™%)

GBL -420 -422.7 140.9 - -
BDO -504 -657.7 200.1 - -
H2 - - - - 28.8
02 - - - - 29.1
C graphite - - - 8.23 -

Table 4.1: Thermodynamic data used for the modelling of the equilibrium constant.

4.2. Numerical methods

The mass balance for a species ‘i’, in a stirred semi-batch reactor leads to the ordinary

differential equation (4.7):

1 dn; )
A " 4.7
mcata dt

As the densities of GBL and BDO are close, a constant volume of liquid was considered. The

expression in concentration follows the equation 4.8:

Vi 4G _
mcata dt

(4.8)

r= f(kC)

A modified time has been set (equation 4.9) in order to compare easily experiments performed
with different masses of catalyst.

Meata (49)

L

th:tX
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The evolution of the concentration of i, is described by the following differential equation

system (equation 4.10):

(4.10)

i

Aty

= f(kK,C)

Experimental concentration profiles were modeled on Matlab programming platform using the

numerical integration ode23s to solve the differential equation system.

The kinetic parameter values were estimated by minimization of the sum of differences between

all experimental concentrations and the modeled concentrations, through the equation 4.11.

n , (4.11)
J@ = ) (¢ - o)
i=1

Uncertainties on estimated parameters ‘z’ were assessed according to the equation 4.12:

2 = ty_my/Cov(2) < z < 2+ ty_p,/Cov(2) (4.12)

The covariance matrix Cov(2) was calculated through the Jacobian matrix given by the
function Isgnonlin of MATLAB.

For both kinetic models, parameters were estimated for experiments at 458 to 503 K, at 50 bar

for hydrogenation of GBL and at 3.0 bar for dehydrogenation of BDO.

4.3. Results and discussion

4.3.1. Catalytic results

The kinetic regime was experimentally verified by studying the effect of the stirring speed (800
and 1200 rpm) and catalyst particle size (powder and extruded catalyst). As very similar
experimental results were obtained for these experiments, chemical reaction is not influenced
by gas-liquid or intra-grains transfer limitation, therefore the reaction can be assumed to be
under chemical regime.

The reduced sample was loaded into the reactor in 120 mL of the reactant (LOHC). The kinetic
study was performed by adapting the mass of reduced catalyst in order to reach about 30%

conversion after about 5 hours of test. That means, the higher the reaction temperature, the less
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the mass of catalyst is used. The evolution of the component concentrations was expressed as

a function of the modified time tmy (h.g.L™). Table 4.2 shows the kinetic tests performed for

GBL hydrogenation and BDO dehydrogenation reactions; Figures 4.1 and 4.2 show their

obtained results, respectively.

Reference T (K) Pu2 (bar)  Reduced catalyst
loading (g)
HYD 1 458 50 6.0
HYD 2 488 50 1.6
HYD 3 503 50 0.8
HYD 4 473 Long 50 6.0
DEHYD 1 458 3.0 24
DEHYD 2 473 3.0 1.2
DEHYD 3 488 3.0 0.8
DEHYD 4 498 3.0 0.6
DEHYDS5 473 Long 3.0 6.0

Table 4.2: Kinetic tests conditions for GBL hydrogenation (HYD) and BDO dehydrogenation

(DEHYD).

The analytical results of GC and GC-MS revealed the formation of BDO as the main product
from the hydrogenation of GBL. BDO selectivity was around 75% with around 30% of GBL

conversion after about 5 h of reaction for the three temperatures (Figure 4.1).
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100% 100%
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80% 488 K 80%
S 503 K >
2 60% = 60%
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2 Q
3 b
9 40% o 40%
a ) 458 K
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20% 20% 488 K
503 K
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toy (N.8eata-LY) GBL conversion

Figure 4.1: Kinetic tests results for hydrogenation of GBL to BDO (Pn2 = 50 bar).

In the dehydrogenation reactions, selectivities between 35 and 60% were obtained at 30%

conversion for the four temperatures as represented in Figure 4.2.

100% 100%

458 K 458 K
80% 43K 80% 3K
c 488 K - 488 K
o o
o 3 498 K
£ 60% 498K £ 60%
= K
S 400 & 400
S 40% 7 40%
a o
@ ©
20% 20%
0% 0%
0 50 100 150 0%  10%  20%  30%  40%  50%
toy (N.8eaa L) BDO conversion

Figure 4.2: Kinetic tests results for dehydrogenation of BDO to GBL (Pn2 = 3.0 bar).

The supposed reaction pathway is represented in Figure 4.3. In hydrogenation, analytical results
of GC-MS show a formation of 4-hydroxybutyl 4-hydroxybutanoate (4-HHB) side product
throughout the reaction. GBL is hydrogenated to BDO, then the transesterification of GBL by
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BDO during the reaction lead to the formation of 4-HHB side product. The formation of this
product is supported by a previous study of this reaction by Z. Huang et al. [8] which focuses
on the liquid phase hydrogenation of GBL using a copper based catalyst. In dehydrogenation,
analytical results of GC-MS validated the formation of 4-HHB, the same side product as in
hydrogenation reaction but other peaks appeared on the chromatograms indicating formation of
other side products. From the experimental results, a solid was observed at the end of the
dehydrogenation for a long reaction time. Moreover, according to the GC-MS chromatograms
and the study of MS fragmentations, the formation of dibutylene glycol (DG) from the
etherification of BDO and the polymerization of this side product was assumed to yield an
insoluble polymer as shown in Figure 4.3. Resulting conversion and yield of these products
versus time are represented in Figure 4.4a for GBL hydrogenation and Figure 4.4b for BDO

dehydrogenation.
° o
L2 o A A OH
GBL BDO
d HO{‘/\/\O]—H + H,0
f .
HO _ 2
AN o~ k/\/OH leutylen:e glycol
4-HHB ' 38
3

Figure 4.3: Proposed reaction pathways for GBL hydrogenation and BDO dehydrogenation.
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Figure 4.4: Results of (a) GBL hydrogenation (Pu2 = 50 bar, T =473 K) and (b) BDO dehydrogenation
(P2 = 3.0 bar, T = 473 K).

The side-products obtained (4-HHB and DG) are different from what those reported in the
literature. In GBL hydrogenation, Schlander, J.H. [9], Chaudhari et al. [1], and Kiiksal, A [10]
showed the formation of butanol and THF as main by-products. Zhan et al. [11], Nagaiah et al.
[12], and Luque et al. [13] revealed the formation of THF as side-products. In BDO
dehydrogenation, Ichikawa et al. [14], and Bhanushali et al. [15] have shown as well the
formation of THF. This can be explained by the fact that the reactions are not carried out under
the same conditions, nor the same catalyst. Moreover, operating the hydrogenation and
dehydrogenation with concentrated reactants in liquid phase could also explain the formation
of condensation products. Another hypothesis which explains the fact we are not detecting THF
in the analysis of the products is that our analyzes were carried out online from a semi-batch
reactor at a reaction temperature much higher than the boiling temperature of THF. The latter
is therefore mainly in the process of circulating in the vapor phase between the liquid phase and
the condenser. Analyzes of the contents of the reactor at the end of the reaction revealed the
presence of THF in a small quantity (<2%mo).
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4.3.2. Kinetic modeling

4.3.2.1. Hydrogenation of GBL

In this work, kinetic models of liquid phase GBL hydrogenation was established taking into
account the main and side-products. According to the analytical results of different tests
presented in the catalytic results part and the proposed reaction pathway, the reactions (4.13)
and (4.14) were considered:

Ky

GBL +2H, —=* BDO (4.13)
K.
GBL + BDO —» 4-HHB (4.14)

The model developed in this work considered an order equal to the stoichiometric coefficient
of reactions toward each reactant including hydrogen concentration in liquid phase assumed to
be in equilibrium with Pno. In addition, a balanced equation was considered for the main
reaction (4.13) and a far equilibrium was assumed for side reaction (4.14) due to the relative
short reaction time. These considerations lead to equations (4.15-4.17).

dc P\ P°%c
ﬁ = —kq Cgpy (%) (1 - ﬁ) — k2C6p1Cro (4-15)
m H,b6BLIM
dCgpo Py, 2 POZCBDO
- =) [1-—"] - 4.1
de = oo (57) (1= gty ) — e ComCovo (4.16)
dcC,_
——F = k2CepLCBpo (4.17)
dty,y

Henry's constant (H) was calculated by the ProPhyPlus software with the Soave-Redlich-
Kwong (PSRK) model for a mixture of 50% GBL-50% BDO at different tested temperatures.
This approximation is based on similar values for pure GBL and BDO (Table 4.3). The Henry's

coefficient was assumed constant during the reaction.
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T Hu2in GBL HH2inBDO
(K) (bar) (bar)
458 3.0 x 103 4.0 x 103
488 2.5 x 10° 3.6 x 10°
503 2.3x10° 3.3x 108

Table 4.3: Henry's constants determined at different tested temperatures.

The equilibrium constant for the main hydrogenation reaction (K1) was calculated for each

temperature by the method described in the section of thermodynamic modeling. The Kinetic

parameters (k1 and k) were estimated independently for the experiments at 458, 488 and 503 K.

A comparison between the model predictions and the experimental data for the three

temperatures is presented in Figure 4.5, which shows a good agreement.
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Figure 4.5: Comparison of the experimental (mark) and fitted (line) data for hydrogenation of GBL.
GBL (experimental: x ; model: red line), BDO (experimental: o0 ; model: blue line), by product 4-HHB

(experimental: * ; model: pink line).
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The kinetic parameter values with the corresponding +95% confidence intervals for the model

are shown in Table 4.4.

T K1 k1 ko

(K) (L.gt.min?) (L2.gt.minmol%)

458  2.05x10° (6.19+0.19) x 10%  (2.16+0.39) x 10

488  530x10* (3.16+0.09) x 107  (8.48+1.18) x 10°

503 2.87x10* (3.92+0.12) x 10?1 (1.21+0.22) x 10°

Table 4.4: Parameter values with 95% confidence intervals on the hydrogenation of GBL according to
the kinetic model proposed.

A satisfactory linear correlation was obtained when each kinetic parameter, in logarithmic scale,
was represented against the inverse of the temperatures (Figure 4.6). This is indicating that
Arrhenius law is valid for the proposed model.

1/T (k%)
0.00195 0.002 0.00205 0.0021 0.00215 0.0022

-10 y=-9037x + 6.72

Figure 4.6: Arrhenius plot for ki (blue) and k; (pink) parameters.

To check the validity of the model and its numerical parameters for long hydrogenation reaction
times, kinetic parameters were determined from Arrhenius law for 473 K and used for the
prediction of the concentration profile for the long reaction at this temperature. The equilibrium

was considered for the main reaction (formation of BDO from GBL). Also, it was considered
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that the 4-HHB formation reaction is balanced since it is a long-time reaction and therefore
close to the equilibrium. The equilibrium constant linked to the formation of side-product 4-
HHB (K2) was calculated experimentally from the two last points of the long reaction at 473 K.
It was not possible to calculate it theoretically because no thermochemical properties on the
side-product (4-HHB) was found in the literature. The value of this equilibrium constant was
very close to that of dehydrogenation making this calculation relatively reliable. In order to
keep only one value for both reactions, the average of the equilibrium constant linked to the
formation of 4-HHB in hydrogenation and in dehydrogenation was taken to be 0.22.

The comparison between the prediction model and experimental data for long time of reaction
is represented in Figure 4.7 showing a relatively good agreement, indicating that the model is
also valid for long time.
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Figure 4.7: Results of the prediction for long reaction at 473 K. GBL (experimental: x ; model: red
line), BDO (experimental: o ; model: blue line), by product 4-HHB (experimental: * ; model: pink
line).

Finally, unlike the models studied in the literature, the model developed in this work can be
extrapolated in temperature (185-230°C) and relative uncertainties of the obtained kinetic
parameter values are much lower compared to those obtained by Herrman et al. [16]. Moreover,
4-HHB - the major side-product in concentrated liquid phase hydrogenation of GBL - was

identified and taken into account in the model.
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4.3.2.2. Dehydrogenation of BDO

In this work, kinetic models of liquid phase BDO dehydrogenation was established taking into

account main and side products.

The same approach as in hydrogenation was followed for the establishment of the kinetic model
for BDO dehydrogenation, except that a second side-product was taken into account (DG). For
that, according to the analytical results and the proposed reaction pathway, the equations (4.18-

4.24) were considered:

BDO s» GBL +2H; (4.18)
Ki
GBL+BDO — 4-HHB (4.19)
2BDO —» DG (4.20)
dCBDO CGBL' PI-ZI
Aty = —k_1 Cgpo <1 - m - stcéuo — k2CspoConL (4.21)
dCGBL CGBL' PI-ZI
Aty =k_1 Cgpo <1 - WDOKZ—I — k2CspoCenL (4.22)
dCs_pug
T = k2CppoCeni (4.23)
mV

dt = k3C§DO (4.24)

mVv

The model developed in this work considers a balanced equation of the main reaction whereas
far equilibrium was assumed for side reactions (short reaction time). Kinetic orders equal to the

stoichiometric coefficients of reactions (4.18), (4.19) and (4.20) were used.

The equilibrium constant for the main dehydrogenation reaction (K1) was calculated
thermodynamically. Then, the kinetic parameters (k-1, kz and ks) were estimated independently
for the experiments at 458, 473, 488 and 498 K.
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The comparison between the model predictions and the experimental data for the four

temperatures is presented in Figure 4.8, which shows a satisfactory agreement.
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Figure 4.8: Comparison of the experimental (mark) and fitted (line) data for dehydrogenation of BDO.
BDO (experimental: x ; model: blue line), GBL (experimental: o ; model: red line), by product 4-HHB
(experimental: * ; model: pink line), by product DG (experimental: + ; model: green line).

The kinetic parameter values with the corresponding £95% confidence intervals for the model
are shown in Table 4.5.
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T K1 K k2 ks

(K) (L.gt.min%) (L2gtmintmol?)  (LZglmintmol?)
458 4.9 x10? (4.05+0.44) x105  (6.91+0.14) x10°  (6.09+1.11) x107
473 9.8 x10? (7.77£1.66) x10°  (2.31+1.17) x10°  (2.38+0.41) x10°
488 1.9 x10° (1.85+0.50) x10* (4.67+2.63) x10°  (1.39+0.15) x10°
498 2.8 x10° (3.15+0.49) x10*  (7.75£2.80) x10°  (1.93+0.14) x10°

Table 4.5: Parameter values with 95% confidence intervals on the dehydrogenation of BDO
according to the kinetic model proposed.

A good linear correlation was obtained when each kinetic parameter, in logarithmic scale, was
represented against the inverse of the temperatures (Figure 4.9). This is indicating that

Arrhenius law is valid for the model studied.

1/T(k)
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Figure 4.9: Arrhenius plot for k1 (blue), ko (pink) and ks (green) parameters.

Similarly to hydrogenation, in order to check the validity of the model and its numerical
parameter for long dehydrogenation reaction times, kinetic parameters were determined from
Arrhenius law for 473 K and used for the prediction of the concentration profile for the long
reaction at this temperature. The equilibrium was considered for the main reaction (formation
of GBL from BDO). Also, it was considered that the 4-HHB and DG formation reactions are
equilibrated as reaction time was relatively high and side-products concentrations reached a
plateau. The equilibrium constant (K2) is the same than in hydrogenation as explained before.

The equilibrium constant linked to the formation of DG (Ks) was calculated experimentally
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from the two last points of the long time reaction at 473 K. The value of this constant was 0.35.
It was not possible to calculate both K> and Kz theoretically because no thermochemical
properties of the side-products 4-HHB and DG were found in the literature. The comparison
between the prediction model and experimental data is represented in Figure 4.10 showing a

good agreement, indicating that the model is valid for long reaction time.

12 DEHYD 5
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-1
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Figure 4.10: Results of the prediction for long reaction at 473 K and P, = 3.0 bar BDO (experimental:
X ; model: blue line), GBL (experimental: o ; model: red line), by product 4-HHB (experimental: * ;
model: pink line), by product dibutyleneglycol (experimental: + ; model: green line).

From the Arrhenius plot, the initial kinetic parameters and activation energies were determined

and represented in Table 4.6.

Generally, according to the coordinate diagram of an equilibrated chemical reaction, if
Ea ¢gLo>Bpo IS the activation energy of the direct reaction and Ea gposggy IS the activation

energy of the reverse reaction, the following assumption (equation 4.24) is verified:

AH'(T) = Ea ggL>Bpo — EaBpo->GBL (4.24)

Nevertheless, this relation cannot be verified in our case, because the first term of the kinetic
hydrogenation equation (equation 4.15) starts from dissolved hydrogen while the
thermodynamic constant was calculated from gaseous hydrogen. For that, it is necessary to
calculate the apparent activation energy (Ea:”) from gaseous hydrogen with an Arrhenius law

from (%) instead of k1. The resulting activation energy (Ea:”) is found to be equal to 104 + 16
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kJ.mol, which indeed gives a difference in the activation energies (between HYD and

DEHYD) of about -16 Kj.molLonc against a reaction enthalpy of about -84 kJ.mol™ onc.

Similarly, (kk—l) cannot be compared to the equilibrium constant K1 for the same reasons
-1

mentioned in the case of activation energies and reaction enthalpy. However, when comparing

(sz; ) with Kj, a significant difference was found (1.4 x 10 vs 2.0 x 107 respectively at
K1

458 K). These observations on activation energies and kinetic constants allow affirming that
the mechanisms in hydrogenation and dehydrogenation are different and may involve different

active site(s) and/or intermediates or transition states.

Hydrogenation Dehydrogenation

Ea; (J.mol?)
Ea;" (J.mol?)

(8.22+1.70) x10*
(10.4+1.60) x10°*

(9.83+0.56) x10*

Ea, (J.mol™)

(7.51%0.32) x10*

(1.13+0.09) x10°

Eaz (J.mol?)

(1.73+0.17) x10°

ko1 (L.gt.min?)
ko,.l (L.g'l.min‘l)
ko2 (L%.g™.min"t.mol?)

ko3 (L%.g™.mint.mol?)

(1.59+0.02) x10°8

(8.28+7.66) x10°

(6.10+1.47) x10°
(5.45+0.55) x107
(3.15+0.04) 1013

Table 4.6: Values of initial kinetic parameters and activation energies for hydrogenation and

dehydrogenation reactions.
The activation energy obtained for the hydrogenation of GBL is a much higher than that
obtained by Chaudhari et al. [1] (58.1 kJ.mol ) and Herrmann et al. [16] (39.1 kJ.mol™). It may
be due to the fact that they used a different catalyst, as discussed in the introduction. Moreover,
as their work were conducted with diluted GBL using a solvent, reaction mechanism as well as
effect of temperature on solubility, disconnected from activation energy in our model, may be
different.
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4.4. Conclusion du chapitre 4

Dans ce chapitre, les cinétiques des réactions d’hydrogéenation de GBL en phase liquide et de
déshydrogénation de BDO sur le catalyseur CZMA ont été étudiées.

Les principaux produits formés lors de I'hydrogénation de GBL étaient le BDO comme produit
principal et le 4-HHB alors que lors de la déshydrogénation de BDO, la GBL était le produit
principal avec la formation de 2 sous-produits : le 4-HHB et le DG.

Ensuite, sur la base de la voie réactionnelle supposée, des modeéles cinétiques ont été établis
pour I'hydrogénation de GBL et la déshydrogénation de BDO. Les deux modeles cinétiques
sont capables de prédire l'effet de températures allant de 458 a 503 K a 50 bar pour
I'nydrogénation et 3,0 bar pour la déshydrogénation. Ces modeles cinétiques ne sont pas
construits pour prédire I'effet de pression, des travaux supplémentaires doivent étre menés pour
renforcer nos modéles et atteindre une sensibilité a la pression d'hydrogéne. L'effet de la
température sur le systeme est modélisé par la loi d'Arrhenius pour les constantes cinétiques
combinées par les lois de Hess et de Kirchhoff pour la modélisation de I'équilibre
thermodynamique. Les constantes de vitesse des modeéles cinétiques ont été déterminées pour
toutes les températures experimentales en effectuant une estimation numérique des paramétres.
Il en ait résulté un bon accord entre les concentrations expérimentales et modélisées. De plus,
des modeéles ont été validés sur de nouvelles données expérimentales pour des temps de réaction

longs.

Finalement, ces modeles cinétiques vont étre implémentés dans un modele de réacteur a plus
grande échelle afin de simuler les performances et le comportement d’un réacteur continu a lit

fixe catalytique.
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Nomenclature du chapitre 5

surface spécifique externe du catalyseur (mMZinterface.M 3catalyseur)
capacité thermique du liquide (J.kgt.K?)

diamétre équivalent des particules (m)

diamétre du réacteur (m)

débit-masse spécifique de la phase liquide (kg.m2.s™)
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débit-masse spécifique de la phase gazeuse (kg.m2.s™)
masse du catalyseur (g)

masse du LOHC (g)
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Ug viscosité dynamique du gaz (Pa.s)
A conductivité thermique (J.mol*.K?)
Indices:

calo fluide caloporteur

exp experimentale
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Nombre adimensionnels
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Afin de décrire réellement le procédé catalytique en se rapprochant du procédé industriel, un
réacteur continu triphasique a lit fixe catalytique (dans I’exemple choisi, ce réacteur peut
également étre appelé réacteur « trickle-bed » ou ruisselant) a plus grande échelle est utilisé
dans ce travail. Un réacteur continu posséde de nombreux avantages tels que le fait de pouvoir
effectuer des cycles de stockage/déstockage d’hydrogeéne de maniere continue, stationnaire et
sans manipulation du catalyseur. Dans un procédé de stockage stationnaire complet, I’¢électricité
génerée par les énergies renouvelables peut étre convertie en énergie chimique sous forme d’H:
par électrolyse de I’eau. Le réacteur est ensuite alimenté par cet hydrogéne d’une part et par du
GBL d’autre part afin de stocker cet hydrogeéne sous forme de BDO par la réaction
d’hydrogénation. En cas de besoin d’électricité, la réaction inverse (déshydrogénation de BDO)
est effectuée dans le méme réacteur pour libérer I’hydrogene stocké et régénérer la GBL. Ainsi,
ces deux réactions sont opérées de maniere cyclique au sein d’'un méme réacteur continu. Dans
ce contexte, des tests expérimentaux ont été réalisés dans un réacteur continu a lit fixe
catalytique en présence d’un fluide caloporteur qui circule autour de la paroi externe du
réacteur. Ce réacteur a un diameétre intérieur de 16 mm et une longueur du lit de 486 mm et
contient une masse du catalyseur CZMA réduit de 115,5 g sous forme de pastilles cylindriques

d’un diamétre de 5 mm et une hauteur de 4 mm.

Ce dernier chapitre est consacré a la modélisation des performances du réacteur tubulaire a lit
fixe catalytique pour la réaction de déshydrogénation de BDO. Premiérement, une description
du modele de réacteur triphasique a lit fixe catalytique et les phénomeénes qui pourront avoir
lieu sont présentés. Dans cette partie, une analyse de notre systéme et les simplifications du
modele utilisées sont discutées. Par ailleurs, les équations de conservation de la quantité de
mouvement ainsi que les équations de conservation de la maticre et de I’énergie seront décrites.
Le modele cinétique établi sur le catalyseur CZMA dans le chapitre précédent (chapitre 4) a été
implémenté dans le modéle du réacteur a lit fixe pour la réaction de déshydrogénation de BDO
via le logiciel COMSOL Multiphysics. Les résultats expérimentaux obtenus sont ensuite
présentés. Enfin, les résultats de simulation de la réaction de déshydrogénation de BDO sont
compares aux résultats expérimentaux afin de valider le modele dans différentes conditions

opératoires.
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5.1. Description du modele numérique

5.1.1. Description du réacteur triphasique a lit fixe catalytique

La modélisation des réacteurs triphasiques est géneralement tres complexe, du fait de nombreux
paramétres qui affectent leur performance, et aussi a cause de la multitude des relations qui
existent entre ces divers paramétres comme par exemple le couplage de I’écoulement de la
phase liquide et de la phase gazeuse avec les transferts gaz-liquide et gaz-liquide-solide.
Comme le montre la Figure 5.1, le réacteur inclut trois phases : une phase gazeuse (Hz), une
phase liquide (LOHC) et une phase solide (catalyseur). Les deux phases fluides sont alimentées
a co-courant descendant et s’écoulent a travers le lit catalytique. L’ajout de I’hydrogéne
(3,0 bar) a I’entrée du réacteur permet de maintenir le catalyseur dans son état réduit et donc

empéche une oxydation partielle du catalyseur.

Phase gazeuse
(H,) Fluide caloporteur

Catalyseur

Phase liquide
(H,LOHC: LOHC chargg¢)

Phase liquide
(H,LOHC: LOHC déchargg)
+

Phase gazeuse
(Hy)

Figure 5.1: Représentation schématique du réacteur triphasique a lit fixe catalytique a écoulement co-
courant descendant du gaz et du liquide pour la réaction de déshydrogénation.
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La modélisation des réacteurs a lit fixe catalytique fait intervenir des phénoménes couplés a
différentes échelles avec différents niveaux de complexité, comme présenté dans la Figure 5.2.
Trois niveaux de description peuvent étre distingués : 1’échelle macroscopique du réacteur,
1’échelle mésoscopique du lit fixe ou des pores externes et 1’échelle microscopique du grain de

catalyseur ou des pores internes.

A 1’échelle macroscopique du réacteur, la circulation d’un fluide caloporteur (huile) a lieu pour
la thermalisation (refroidissement dans le cas de 1’hydrogénation ou apport de chaleur dans le
cas de la déshydrogénation) en paroi et les réactifs sont introduits dans le réacteur. A 1’échelle
mésoscopique du lit fixe, les réactifs sont transportés dans le fluide autour des grains
catalytiques. Un échange de matiere intervient par la suite entre les fluides et les grains du
catalyseur. Les produits ainsi formés par la réaction sont ensuite transportés par diffusion de
matiere vers la surface du grain du catalyseur et la chaleur est transportée. Enfin, les échanges
de matiére et de chaleur ont lieu entre la surface du grain du catalyseur, les fluides et la paroi

du réacteur.

Entrée réactifs

Entrée i

~ . . —
refroidissement g e
. 7 N7 ‘x" {
. N NE -
< d)| ¢ J & . .
WS, Sites actifs
£ TN n
222
2/ 2\ ¢
~ N
~
~
~
~
_l ~
Sortie

refroidissement

Sortie produits

Figure 5.2: Représentation schématique des différentes échelles de modélisation d’un réacteur a lit fixe
catalytique.

Les aspects hydrodynamiques et transferts de matiere et d’énergie ont une importance
primordiale lors de la conception et du fonctionnement des réacteurs triphasiques a lit fixe

catalytique. Ces phénomenes ont été bien étudiés dans la littérature et sont discutés dans la suite
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de ce chapitre. Afin de traiter I’'impact de ces phénomenes sur le systéme étudié, des critéres

ont été établis dans la littérature et seront analysés pour notre cas.

5.1.2. Phénomeénes physiques intervenants dans un réacteur triphasique a lit

fixe catalytique

5.1.2.1. Hydrodynamique

Dans les réacteurs triphasiques a lit fixe catalytique, I’hydrodynamique représente I’étude des

écoulements des fluides (liquide et gaz) a travers un milieu poreux catalytique.
- Régime d’écoulement :

La connaissance du régime d’écoulement permet d’estimer les coefficients de transfert et
I’efficacité des grains catalytiques. La Figure 5.3 représente les différents régimes en fonction
des vitesses superficielles du liquide et du gaz pour les réacteurs triphasiques a écoulement co-
courant descendant. Il y a le régime ruisselant ou a faible interaction, le régime de transition
(faible interaction-forte interaction) et les régimes a forte interaction [1]. A faible vitesse du
liquide et du gaz, le régime ruisselant a lieu et traduit une faible interaction entre le liquide et
le gaz. Ce régime est généralement présent dans les réacteurs a petite échelle (réacteurs des
laboratoires). En effet, dans les petites installations, les débits du liquide et du gaz sont réduits
et donc le régime a faible interaction est le plus courant [1]. Le régime de transition se reproduit
lorsque la vitesse de liquide augmente a parité de débit de gaz. Ce régime de transition (faible
interaction-forte interaction) est le régime généralement rencontré pour les réacteurs industriels.
Dans le régime a forte interaction, on distingue trois sous-régimes: le régime a bulles
dispersées, le régime pulsé et le régime a brouillard. A faible débit de gaz, on rencontre un
régime a bulles dispersées dans lequel la phase gazeuse existe sous forme de bulles dispersées
et la phase liquide est sous forme continue, ou un régime pulsé dans lequel la phase liquide est
sous forme de bulles dispersées qui traversent le lit catalytique en alternance avec la phase gaz
qui ruisséle. Ce dernier sous-regime est généralement observe pour des réacteurs de laboratoire
a des diametres entre 10 et 30 cm de faibles débits [1]. Le régime a brouillard peut étre rencontré
a un débit de gaz élevé et faible débit de liquide, dans ce régime, le liquide est en suspension
sous forme de gouttelettes dans la phase gazeuse et peut étre aussi sous forme de film sur le

grain du catalyseur [1].
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Figure 5.3: Diagramme représentatif des différents régimes d'écoulement rencontrés dans les réacteurs
triphasiques a lit fixe a co-courant descendant. (copié de [1])

En régime ruisselant, le transfert liquide-solide est faible. Dans ce régime, a faible débit de
liquide, des couches stagnantes du liquide sont formées sur quelques parties de la surface du
catalyseur, ce qui conduit & un mouillage incomplet des grains du catalyseur menant a une
diminution de ’efficacité de ces derniers. A un débit de liquide élevé, I’efficacité catalytique
des grains s’améliore, et donc le transfert liquide-solide augmente, ce qui traduit le régime a
forte interaction. Le diametre des particules du catalyseur a également une influence sur

I’efficacité de mouillage, et donc sur le transfert liquide-solide.

- Fraction volumique du liquide (g;) et du gaz (g¢):

Les fractions volumiques du liquide et du gaz représentent respectivement le liquide et le gaz
retenu dans 1’espace libre entre les grains catalytiques, la somme des deux est donc égale a la

porosité du lit catalytique (équation 5.1).

e=¢,t+¢g (51)
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La détermination de ces parameétres est essentielle, car ils sont couramment appliqués dans les
corrélations permettant la résolution des bilans de quantité de mouvement, de transfert de
matiere et d’énergie.

Dans le modele utilisé, la fraction volumique du liquide et du gaz sont calculées en entrée du

réacteur et imposées tout le long sans considérer leur variations radiales et axiales.

La fraction volumique du liquide, €, est défini selon 1’équation (5.2):

g, =€eXxP (5.2)

B est la saturation externe de liquide qui est un parametre clé pour quantifier le liquide
extragranulaire. Elle inclut la fraction du liquide stagnant entre les grains catalytiques et la

fraction du liquide qui peut étre récupérée par drainage du lit catalytique [1].

La saturation externe de liquide est calculée a partir de la corrélation de Larachi et al. [2]
(équations 5.3 — 5.8)

B=1-10"7 (5.3)
ou,

y =122 x Wel™® x X;%'° x Re; **° (5.4)

v,We;, X;, Re;, sont des nombres adimensionnels permettant de regrouper les grandeurs

influengant I’hydrodynamique de I’écoulement, comme la saturation de liquide. Ils sont définis

comme suit ;
L?d 55
We, = L9 (5.5)
pLO
G
XG = - p_L
Ld 5.7
ReL == _p ( )
293
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d, est le diametre équivalent de la pastille cylindrique du catalyseur (égal a 4,6 mm dans notre

cas), calculé par la corrélation de Trambouze et al. [3] selon 1’équation (5.8) :

_ 3xdxh (5.8)
P 2%xh+d

d et h sont respectivement le diametre et la hauteur de la pastille du catalyseur.

pL €t p; sont respectivement les masses volumiques du liquide et du gaz et sont déterminées a

partir des corrélations dépendantes de la températures par le logiciel ProphyPlus.

- Efficacité (ou taux) de mouillage des grains de catalyseur (f,,):

L’efficacité de mouillage de grains de catalyseur correspond au rapport de la fraction des grains
de catalyseur mouillés par le liquide par rapport au total des grains de catalyseur. Ce paramétre
a un effet important sur les performances catalytiques. L’efficacité du catalyseur diminue quand
le mouillage est incomplet [1]. Un mouillage incomplet pourra également poser des problémes
au niveau du contr6le thermique du réacteur. En effet, du fait que la conductivité thermique et
la capacité calorifique de la phase gazeuse sont beaucoup plus faibles que celles de la phase
liquide, les grains non-mouillés peuvent subir un échauffement conduisant a la formation des
points chauds. Dans certains cas, ces points chauds conduisent & des reactions secondaires

diminuant la sélectivité de la réaction [1].

L’efficacité de mouillage est estimée par les corrélations de Al-Dahhan et al. [4] selon les

équations 5.9 et 5.10 :

AP 1/9
7z
Ld 13 —==+1
£, = 1’104( P ) PLY (5.9)
(1 —¢) Ga
Avec,
o= pLlgd; (5.10)
u7

- Forces interfaciales (fint)
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Les forces interfaciales expriment 1’énergie nécessaire pour augmenter I’aire d’interface, elles
sont reliées au taux de mouillage. Ces forces interfaciales sont exprimées par les équations de
Attou et Boyer [5] (5.11 - 5.17) :

Liquide :

Les forces d'interaction exercées sur la phase liquide impliquent deux composantes : la force
de trainée subie par le liquide en raison de la contrainte de cisaillement a proximité de la limite
liquide-solide (Fs), et la force de trainée exercée sur la phase gazeuse en raison du mouvement

relatif entre les deux fluides (F;;) [5].

finer = Fgr — Fys ; selon les cordonnés axiales r et z (5.11)
Avec,
ro - E(l—s é(l—ec)2 g 1—c¢ %(1—SG)2 (5.12)
6L = | F1\7C €G> Qeg? Ug t E; <1 — €G> deq pelve —vil | (V¢ —Vi)eg
(1-¢)? (1—¢) (5.13)
Fis=|Ei———u, + E,———
LS < 1 dlz)ng Hi 2 ey prlvel | vpe

v, et v, , représentent les vitesses interstitielles en f(t vide du liquide et du gaz, respectivement

et sont calculées selon 1’équation (5.14).

Le terme (v —v;) represente une vitesse de référence qui tient en compte des effets de
glissement entre le gaz et le liquide.

u u

€L &g

Ou u;, et ug sont les vitesses superficielles du liquide et du gaz, respectivement et sont calculées

selon 1’équation (5.15):

L _G (5.15)
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La détermination de ces vitesses est essentielle, car elles sont liées a I’identification du régime
d’écoulement (comme discuté dans la section du régime d’écoulement) et elles sont utilisées
dans les corrélations permettant de résoudre les bilans de la quantité de mouvement, de transfert

de matiére et d’énergie.
Gaz :

La force interfaciale exercée sur la phase gazeuse implique deux composantes : la force de
trainée exercée sur la phase gazeuse due au mouvement relatif entre les deux fluides (Fg;), et
la force interfaciale par laquelle la phase gazeuse pousse sur les particules solides a travers la
couche liquide (F;) [5].

fintg = —Fg — F; ; selon les cordonnes axiales r et z (5.16)
Avec,
1- 2331 — &)’ 1-£\7(1— &)’
Fi=1 b (1 — eG) d3eg? He + B (1 — sG) dyeg plvel | veee (5.17)

E1 et E2 sont les constantes d’Ergun et égale a 150 et 1,75 respectivement.

5.1.2.2. Transfert de matiére

A T’échelle du grain catalytique, des gradients interfaciaux et intraparticulaires peuvent étre
observés. L’¢étude de ces gradients est nécessaire pour la résolution du bilan de transfert de

matiere.
- Les gradients interfaciaux :

Ce sont les gradients de concentration qui peuvent s’établir dans un réacteur catalytique
triphasique. Ces gradients sont représentés schématiquement dans la Figure 5.4. Ce schéma,
montre que le réactif gazeux (H2) passe par trois couches pour arriver a la surface du catalyseur
(phase gazeuse, interface gaz-liquide et phase liquide), et le réactif liquide passe par une seule
couche qui est la phase liquide [1]. A I’interface gaz-liquide, 1’équilibre thermodynamique entre
les deux phases est supposé. Cet equilibre est en général décrit par la loi de Henry dont

I’expression est en équation (5.18).
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@ (5.18)
H

ol —
CHZ -

C; est la concentration de I’hydrogeéne dissous dans le liquide.

Cr

%/_/\ » A . J

Phase gaz Phase liquide Phase solide

Interface
gaz-liquide

Figure 5.4: Représentation schématique des gradients de concentration pouvant s’établir dans un

réacteur catalytique triphasique. [1]

Dans le réacteur triphasique a lit fixe catalytique, ces gradients interfaciaux comportent

principalement deux transferts, le transfert gaz-liquide et le transfert gaz-liquide-solide.
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- Transfert gaz-liquide (K a.¢) :

D’apres la Figure 5.4, le flux de transfert de matiére gaz-liquide peut étre exprimeé en fonction

du coefficient de transfert gaz-liquide selon I’équation (5.19) [1]:

$u2 = K1a16(Chiz — Cha) (5.19)

La résistance gaz-liquide (K—) peut étre déterminée a partir de la somme de la résistance coté
L

- 1 - . 1 .
liquide (k—) et la résistance coté gaz (k—) selon I’équation (5.20) [1]:
L G

1 1 1RT (5.20)

K-k ke H

Le coefficient de transfert gaz-liquide (K, a,) est calculé selon les équations (5.21 et 5.22) :

Lo Sh.D; (5.21)
LY“LG — dl%l
Avec,
P A (S (5.22)
H™"P\on(1 - ¢)2

D; 1 : est le coefficient de diffusion de I’espéce i dans le mélange liquide. Les coefficients de
diffusion pour chaque espece i (GBL, BDO, H>) dans la phase liquide sont calculés a partir des
corrélations de Wilke et Chang [6] selon I’équation (5.23) :

—7240,5
oo 074X 1077M)S T (5.23)
iL —

0,6
Vinir ML(mPas)

Le coefficient de diffusion de I’H, dans la phase gaz D, a été pris egal 4 5.10° m2.s*, d’aprés
Poling et al. [7].
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Sh; : est le nombre de Sherwood coté liquide et est calculé a partir des corrélations de Wild et
al. [8] qui dépendent du régime d’écoulement selon les équations (5.24 — 5.26) et le Tableau
5.1.

Sh, = aX2RefWelScta/ (5.24)
AVvec,
a=asdy (5.25)
My (5.26)
Sc;, =
t pLD; .
Régime a b C d e f

Forte interaction 0,45 0,65 1 0,26 0,65 0,32

Faible interaction 2,8 x 10 0,85 0,68 0,68 1,7 0,85

Transition 0,091 0,95 0,76 0,76 1,14 0,95

Tableau 5.1: Corrélations de Wild et al. [8] pour le transfert gaz-liquide
a, : représente 1’aire interfaciale gaz-liquide et est calculé a partir des corrélations de Wild et
al. [8] qui dépendent du régime d’écoulement selon 1’équation (5.27) et le Tableau 5.2.
a,g = as(1—¢&) aX2RefWelSctal (5.27)

a est la surface spécifique externe du catalyseur, et est égale a 6/dp.

Régime a b c d e f
Forte interaction 1550 0,7 -0,35 0,7 0 -3,5
Faible interaction 10 0,7 -0,35 0,7 0 1

Transition 21,3 0,5 -0,25 0,5 0 -1

Tableau 5.2: Corrélations de Wild et al. [8] pour le calcul de I'aire interfaciale gaz-liquide
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- Transfert gaz-liquide-solide (k)

D’apres la Figure 5.4, le flux de transfert de matiére gaz-liquide-solide peut étre exprimé en

fonction du coefficient de transfert gaz-liquide-solide selon 1’équation (5.28) [1]:

©y, = [Kalgiopat(Ciiz = Chz,s) (5.28)

La résistance globale gaz-liquide-solide ( ) peut étre déterminée a partir de la somme

[Ka]global

1 , . ..
) et la résistance coté solide ( ) selon

de la résistance globale gaz-liquide (
Kpag

ksas(1-¢)

I’équation (5.29) [1]:

(N S (5.29)
[Kalgiopa Krae  ksas(1—¢)

Le coefficient de transfert (k) est calculé selon 1’équation 5.30 et la corrélation de Goto et al.
[9] (équations (5.30 — 5.33).

ShgD; (1 —¢€) (5.30)
kS' =
dpe
ou,
Shs = 0,495¢. %% (Re})05 (5.31)

Cette corrélation de Goto et al. [9] est valide dans une gamme de : 0,2 < Re; < 600

Avec,
Ld 5.32
Rei — 14 ( )
uB(1—e)
Et,
H“y (5.33)
Sc; =
t pLD;,
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- Le transfert intraparticulaire

Le transfert de mati¢re intraparticulaire représente le transfert a 1’intérieur du grain de
catalyseur qui peut étre régi par le régime chimique ou par le régime diffusionnel. Si la réaction
est limitée par la diffusion, le rendement de la réaction est diminué, car le réactif est limité dans
la couche de produit autour du ceeur du grain du catalyseur. A 1’inverse, lorsque la réaction est
en régime chimique, tout le grain du catalyseur est facilement accessible au réactif et la réaction
n’est pas limitée par la diffusion [10], [11]. Le module de Weisz peut étre utilisé pour
déterminer si la réaction est en régime chimique ou diffusionnel, et sera présenté dans la section

qui présente les différents criteres (5.1.3).

- Dispersion de matiére axiale et radiale a I’échelle du réacteur :

La dispersion de matiére axiale et radiale est également un paramétre important qui influence
les performances du réacteur a lit fixe catalytique. Elle permet d’analyser la distribution des
temps de séjour du liquide et du gaz. Si la valeur de la dispersion de matiére axiale et radiale
est élevée, I’écoulement suit un chemin aléatoire, constituant un mélange de filets et de couches
stagnantes du liquide, ce qui peut affecter 1’efficacité¢ des grains du catalyseur et le transfert

entre le fluide et le catalyseur [1].

5.1.2.3. Transfert thermique

Les réactions exothermiques et endothermiques peuvent étre trés sensibles a la température,
I’¢tude du transfert thermique est donc primordiale. Cela permet de déterminer le profil
thermique du réacteur. La formation des points chauds et des points froids peut impacter la
cinétique de la réaction. Comme le montre la Figure 5.5, on peut distinguer le transfert
thermique par convection et par conduction. Le transfert thermique par convection, comporte
le transfert liquide-gaz (dans notre cas, la température est supposée homogeéne). Le transfert
thermique par conduction inclut le transfert paroi-fluide caloporteur (calo), le transfert a la paroi
coté liquide et le transfert a la paroi coté extérieur (ext). Ces transferts sont évalués a partir des
propriétés thermophysiques, telles que : les températures du liquide (T,), du gaz (T;), de la

paroi (T},), etdu fluide caloporteur (T,4;,), la capacité calorifique du liquide (c,,;), du gaz (c,,¢)

et de la paroi (acier dans notre cas) (cp qcier), la conductivite thermique du liquide (1), du gaz
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(46), de laparoi (1,) et du lit catalytique (4;), la tension superficielle du liquide (o) et du gaz

(05), et les coefficients d’échange thermique du paroi (h,) et du fluide caloporteur (hcg,).

Paroi
| Fluide
| caloporteur
g e '(
nediadd
g
2\ Text
¢
é hcalo
¢
¢

Axisymétrie

Figure 5.5: représentation schématique des transferts thermique au niveau du réacteur

Dans notre modele, les propriétés thermophysiques des liquides (GBL et BDO) sont
déterminées a partir des corrélations dépendantes de la température issues du logiciel de
simulation ProphyPlus. Les propriétés thermophysiques du gaz (Hz) sont déterminées a partir
de Webbook NIST (https://webbook.nist.gov/chemistry/) a température et pression de la
réaction. h,, est pris égale a 1000 W.m2.K™* (dans la gamme de Trambouze et al. [3]). .4, €St
déterminé sur la base des données de I’installation et est égale a 4000 W.m2.K . 1, est calculée

a partir des corrélations de Mousazadeh et al. [12] selon les équations (5.42 et 5.43):

Al = AL + O,l/lLRepPTL (542)
Avec,
pr, = M0 (5.43)
AL
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La dispersion thermique axiale et radial a 1’échelle du réacteur peut également impacter le
transfert de chaleur. Si cette dispersion est élevée, une mauvaise distribution de la chaleur au

niveau du réacteur peut se produire, conduisant a une diminution de ses performances [1].

5.1.3. Critéres d’évaluation des phénomeénes du réacteur triphasique a lit

fixe catalytique

Les criteres existant dans la littérature pour déterminer les phénomenes dominants pour
I’hydrodynamique, le transfert de matiére et le transfert thermique sont présentés et calculés
pour le systeme étudié dans ce travail dans des différentes conditions de réaction de
déshydrogénation du BDO. Les Tableaux 5.3-5.5 présentent les résultats obtenus pour les
conditions a faible LHSV (1,96 h%) et fort LHSV (9,86 h'l) utilisées pour la déshydrogénation
de BDO dans les conditions de références (a savoir 473 K, 3,0 bar et débit d’Hz en entrée de
2,0 NL/min).

5.1.3.1. Hydrodynamique
- Régime d’écoulement :

Pour déterminer le régime d’écoulement, des corrélations de Larachi et al. [13] sont utilisées

selon les équations (5.44) - (5.49).

Critéres permettant un régime a faible interaction :

Ly  (G\ % G (5.44)
5= (,1)

£ 00l<—<1
¢~ ¢ P

Critéres permettant un régime a brouillard :

-0,25
G

(5.45)
L7f” = (z)

t G>1
e 1=
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Critéres permettant un régime a forte interaction :

Ly (G)‘O'ZS (5.46)

¢ = \1

Avec les nombres adimensionnels,

(5.47)
G- [Pc P
Pair Peau

) 2] 1/3 (5.48)

p-e au

W= Peau [ K1 mélange < Peau

pL,mélange pL,mélange

Pc (5.49)

air

¢=476+05

- Efficacité (ou taux) de mouillage des grains de catalyseurs :

Le critére permettant d’assurer un mouillage complet est représenté dans 1’équation (5.50):

Hpuy

2 5 X 10—6 (550)
pL9d3

Les résultats obtenus pour ces critéres sont présentés dans le tableau 5.3 :
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Conditions Faible LHSV LHSV élevé

Hydrodynamiques

Critére du régime d’écoulement

G 0,04 0,04
A
G -0,25

(Z) 2,19 2,19

Ly
¢ 0,17 0,87
Fraction volumique du liquide (g,) 0,12 0,17
Fraction volumique du gaz (g;) 0,28 0,23
Saturation du liquide externe () 0,31 0,43

Critére de mouillage (W) 1x 10 5x 10

Tableau 5.3: Résultats des critéres liés a I’hydrodynamique pour la réaction de déshydrogénation de
BDO.

D’aprés ces résultats, un régime d’écoulement a faible interaction est identifié. Un mouillage
incomplet a été obtenu pour le plus faible LHSV opéré. A I’inverse, un mouillage complet a été
obtenu pour le LHSV le plus élevé de la gamme de conditions opératoires. Un mouillage
incomplet peut influencer I’efficacité des grains catalytiques. La prise en compte d’un
mouillage incomplet pour 1’étude des phénomenes liés a ce dernier [9], [14]-[16] peut rendre
le modele tres complexe. De plus, les corrélations existantes dans la littérature pour I’estimation
de I’efficacité de mouillage ne sont pas complétement fiables, elles peuvent présenter des
erreurs supérieure a 50 % [1]. Pour cela, les phénomeénes physiques ont été étudiés dans le cas

d’un mouillage complet.
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5.1.3.2. Transfert de matiere
- Les gradients interfaciaux :
- Transfert gaz-liquide (K a.¢) :
Le critére permettant de négliger le transfert de matiére gaz-liquide est dans 1’équation 5.51 :

1 1 (5.51)

~

kL_KL

- Transfert gaz-liquide-solide (k)

Le critere permettant de négliger le transfert de matiére liquide-solide est défini par 1’équation
552:

1 1 (5.52)

~

KLaLG [Ka]global

- Letransfert intraparticulaire

Pour déterminer si le transfert intraparticulaire est limité par le régime chimique ou diffusionnel,
le module de Weisz peut étre utilisé. L’équation (5.53) présente I’expression du module de

Weisz.

¢ = 2 aEDefsz

m : est I’ordre de la réaction par rapport au réactif limitant

Tvapp: €St a vitesse volumique apparente de la réaction catalytique (m3.m=caa.s™?)
Avec,

_ & 5.54
Dess, = T_Di,L (5.54)

p
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L’efficacité du grain catalytique (1) représente la vitesse volumique apparente de la réaction
catalytique par rapport a la vitesse volumique obtenue sans limitation diffusionnelle (%yqx)
(équation 5.55) :

_ Tapp (5.55)

rvmax

Si: @ < 0,1, Defficacité du grain catalytique est proche de 1’unité (n = 1, yapp = rvmax) , et

la réaction est en régime chimique. Les limitations diffusionnelles sont donc négligéables.

Si:@>5,n=1/@, et laréaction est limitée par la diffusion.

- Dispersion de matiére axiale et radiale a I’échelle du réacteur :

Le critere permettant de négliger la dispersion de matiére axiale est dans 1I’équation 5.56.

L, 8m CLo (5.56)
—>——FIn|=
dp B Oaxial CL,Z

Avec Bol.;,; est le nombre de Bodenstein et est calculé selon 1’équation (5.57)

Re, \%® (5.57)
Bok,;,1 = 0,042 ( - _LS>

La dispersion de matiére axiale est généralement négligeable dans les réacteurs industriels [1].

La dispersion radiale peut étre négligée si I’équation (5.58) est valideée (corrélation de Mederos
etal.[17]):

L d .
LA Y Y s (5.58)
d, e.D;

Les résultats obtenus de ces criteres sont présentés dans le Tableau 5.4 :
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Conditions Faible LHSV LHSV élevé

Transfert de matiére

Résistances au transfert gaz-liquide :

. o 1 3x 107 7 x 10°
Résistance coté liquide (—)
kr
Résistance coté gaz (i ﬂ) 2x 10" 9x10°
kg He
;. 1
Résistance globale (K—L) 3% 107 7% 10°
Résistances au transfert gaz-liquide-solide :
Rési liauid 1 2 x10° 3x10*
ésistance gaz-liquide (Tam)
Résistance coté solide ( ! ) 421,9 236,1
ksas(1-¢)
Résistance globale ([Ka]global> 2 % 105 3% 10%
Critére de transfert intraparticulaire :
7x103 7x103
Module de Weisz (o)
Efficacité de grain () (si ¢ <0,1->m=1) 1 1
Critere de dispersion de matiére axiale :
L 107 107
dp
8m CrLo
r—n 205 91,3
Boaxial CL.Z !
Critere de dispersion de matiére radiale :
Ly 30,1 30,1
d;
u,d,
00427, 7x10M 2x 10

Tableau 5.4: Résultats des critéres liés au transfert de matiére pour la réaction de déshydrogénation de
BDO.

238



Chapitre 5 : Modélisation des performances d’un réacteur triphasique a lit fixe catalytique

D’aprés ces résultats, il peut étre conclu que, la résistance coté liquide est ¢gale a la résistance
globale, signifiant que la résistance coté gaz est négligeable. La résistance coté liquide est plus
élevée que la résistance coté solide, ce qui permet de négliger le transfert liquide-solide.
L’efficacité des grains de catalyseurs obtenue par le module de Weisz est égale a 1'unité
permettant de négliger les limitations intraparticulaires. A 1’échelle du réacteur, le critére
permettant de négliger la dispersion de matiére axiale n’est pas valide pour les faibles LHSV,
et il est valide pour les LHSV élevés. Toutefois, cette dispersion de matiere axiale est supposee
négligeable dans le but de simplifier le modele. Le critére permettant de négliger la dispersion

de matiére radiale est valide quel que soit le LHSV.

Etant donné la faible solubilité de I’hydrogene dans le mélange BDO-GBL, il a été suppose que
1I’hydrogene est directement produit en phase gazeuse. Le terme source de la réaction a été donc

considéré en phase gazeuse dans le modele numérique.

5.1.3.3. Transfert thermique

La dispersion thermique axiale n’est pas significative par rapport a la dispersion thermique
radiale dans les réacteurs a lit fixe catalytique [17]. La dispersion thermique radiale peut étre
négligée si le critére de Specchia et al. [18] est validé (équation 5.59) :

0,25d2 (5.59)

Jdy

L >

Les résultats obtenus de ces critéres sont présentés dans le Tableau 5.5 :

Conditions Faible LHSV LHSV élevé

Transfert thermique

Critére de dispersion thermique radiale :

L, (m) 0,48 0,48
0,25d7 9 x 10 9 x 10
NES

Tableau 5.5: Résultats des critéres liés au transfert thermique pour la réaction de déshydrogénation de
BDO.
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Ces résultats montrent que le critére permettant de négliger la dispersion thermique radiale est
valide quel que soit le LHSV, ce qui assure une bonne distribution des quantités de chaleur au

niveau du lit catalytique.

Dans le but de simplifier le modele, quelques autres hypothéses ont été proposées. Tout d’abord,
étant donné les sélectivités élevees en GBL (autour de 95%), la formation des sous-produits a
été négligée. De plus, la température est supposée homogene dans la phase liquide et la phase
gazeuse (TL=Tg). Enfin, la force d’ Archiméde est supposée négligeable, en raison de difficultés

a faire converger le modele.

5.1.4. Equations bilan du modele

514.1. Conservation de la quantité de mouvement

Les équations de la conservation de la quantité de mouvement pour la phase gazeuse et la phase

liquide sont exprimées selon les équations (5.60 et 5.61) :

Liquide :

Forces de cisaillement !:orces .
Forces inertielles 2 interfaciales
erpp(u.V)u, = —&VP—¢gu (Vu, + (Vu)") + §€L#L(‘7UL) + fine L
Force_s de (5.60)
pression
Gaz:
Forces de cisaillement Forces .
Forces inertielles 2 interfaciales
606 (g V) ug = —&gVP —equ,(Vug + (Vug)"™) + §€G#G(Vua) + finte
Force_s de (5.61)
pression

Le gaz est suppose parfait et le mélange liquide est considéré idéal dans 1’ensemble des

conditions opératoires.

Les conditions limites de 1’équation de conservation de la quantité de mouvement pour la phase

liquide et la phase gazeuse sont les suivantes :

- A lentrée du réacteur, le débit massique est fixeé :
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pLu, =1L
Pcuc = G
- Allasortie du reacteur, la pression totale est imposée :
P = Psortie

- Pas de glissement au niveau de la paroi du réacteur

5.14.2. Transfert de matiere
L’équation de conservation de la matiere pour 1’espece i pour un systéme stationnaire pour la

phase liquide et la phase gazeuse par unité de volume de lit catalytique s’exprime selon les

équations (5.62 et 5.63) :

Liquide
Diffusion Source de la réaction
0= —V.(eeprwyuL) —V.(er)) + (1 - gL)kLaLGMi(Ci* - Ci’L) +(1- g)psz Vi it
Convection Transfert gaz-liquide 7

(5.62)

Le terme X,;v; ;7; représente la cinétique de la réaction, définie avec le modele cinétique

développé dans le quatrieme chapitre.

Gaz

Diffusion
0= —V.(&gpewicuc) = V.(ecJi) — (1 — e)kpacMi(C; — Cy)

Convection Transfert gaz-liquide
(5.63)

C; est la concentration de I’hydrogéne dissous dans le liquide (%)

J; est le flux de diffusion et est exprimé selon la loi de Fick (équation 5.64 ) :
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Ji = —pLDi Vw1 oug (5.64)

Les conditions limites de ces équations sont les suivantes :

Pour la phase liquide, a I’entrée du réacteur, la fraction massique de I’espéce i est

imposée et égale a celle de 1’alimentation :
— e
Wi = Wy,

- Pour la phase gazeuse, a I’entrée du réacteur, la concentration du gaz est imposée et

égale a celle de I’alimentation :

Pe
Co = C6 = Rre

- Alasortie du réacteur, pour les deux phases, la densité de flux de diffusion est nulle :
Ji=0

- En paroi du réacteur, le flux total massique est nul :
Ni = 0

5.14.3. Transfert thermique

L’équation de conservation de 1’énergie n’est considérée que pour la phase liquide, car comme
discuté précédemment, la température de la phase gaz est supposée égale a celle du liquide en
tout point du réacteur. En régime stationnaire et en negligeant la variation de température due
a la variation de pression et au cisaillement, le bilan d’énergie est exprimé selon les équations

(5.65 et 5.66) respectivement pour la phase liquide et la paroi.

Liquide :
Convection Source d’énergie
0= —gpcpuy. VT, — V.(,4,.VT,) + ps Z v; ;17 (—A-Hj)
Conduction J (5.65)
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Paroi :

Convection Conduction
0= —PacierCp,acier- Ucalo VTp -V (Aacier- VTp) (566)

En négligeant les effets thermoélastiques du solide.

Les conditions limites de ces équations sont les suivantes :
Liquide

- Alentrée du réacteur, la température du liquide (T) est imposée égale a la température
opératoire
T, =T€
- Alasortie du réacteur, le flux de conduction est nul

q=20
Paroi

- La densité de flux de conduction a la paroi coté réacteur est définie par 1’équation
(5.67) :

—q= hp(Tp - TL) (5.67)

- La densité de flux de conduction a la paroi coté extérieure est définie par I’équation
(5.68) :

—Gext = earo (Text - Tp) (5.68)

Le terme pg Y v; jT;(—A-H;) représente la source volumique d’énergie, c’est le produit de la

vitesse de la réaction par unité de volume et I’enthalpie de la réaction.
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5.2. Reésultats expérimentaux en réacteur continu

Cette section présente les résultats expérimentaux d’une expérience de référence

d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO.

Tout d’abord, afin de valider la méthode d’échantillonnage en réacteur continu, dans
I’expérience de référence de I’hydrogénation de GBL, les phases liquides sont prélevées en
sortie de réacteur a différents temps de réaction. La Figure 5.6, représente les conversions de
GBL obtenu a différents temps. D’aprées cette figure il peut étre remarqué que les conversions
sont quasiment stables au cours du temps ce qui semble indiquer 1’établissement d’un régime
permanent aprés moins de 2 h de réaction. Un prélévement de la phase liquide aprés environ
2 h de réaction est donc suffisant pour avoir un échantillon représentatif des conditions
opératoires appliquées.

40% +

20% T+

Conversion de GBL

0% L

m1h m15h 1.7h 4h

Figure 5.6: Résultats de la réaction d’hydrogénation de GBL au cours du temps en réacteur continu.
Conditions de tests : Tex= 473 K ; Puo= 48,0 bar ; LHSV= 3,40 h*! ; H/GBL molaire d’entrée = 2

Les Figures 5.7 et 5.8 représentent les résultats de conversion et de sélectivités obtenus
respectivement pour 1’hydrogénation de GBL et la déshydrogénation de BDO en conditions de
références.
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100% +
80% —+
60% -+
40% +
20% +
0% £ | [ |
B Conversion de GBL B Sélectivité en BDO
B Sélectivité en DG W Sélectivité en THF

Figure 5.7: Résultats de I'expérience de référence de I'hydrogénation de GBL en réacteur continu.
Conditions de tests : Tex= 473 K ; Pro= 48,0 bar ; LHSV= 3,40 h'! ; H,/GBL molaire d’entrée = 2.

100% T

80%

60%

40% +

20% +

0% —

m Conversion de BDO B Sélectivité en GBL
B Sélectivité en DG B Sélectivité en THF

Figure 5.8: Résultats de I'expérience de référence de déshydrogénation de BDO en réacteur continu.
Conditions opératoires : Tex= 473 K ; Puo= 3,0 bar ; LHSV= 3,4 hl,
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Les résultats expérimentaux en réacteur continu ont montré une faible conversion pour
I’hydrogénation de GBL (18 %) et pour la déshydrogénation de BDO (46 %) par rapport a celle
en réacteur semi-batch. Aux mémes conditions de température, pression et myonc/Meata/t, des
conversions de 45 % pour 1’hydrogénation de GBL et de 76 % pour la déshydrogénation de
BDO ont été obtenues en réacteur semi-batch. Ceci est peut-étre dii a I’agitation appliquée en
réacteur semi-batch menant a une efficacité de mouillage et un transfert gaz-liquide-solide plus
¢levés qu’en réacteur continu. De plus, cette agitation mécanique a tendance a éroder le
catalyseur en plus petites particules. La résistance aux transferts intraparticulaires est donc plus

faible en réacteur semi-batch qu’en réacteur continu.

D’apres ces résultats expérimentauX, il peut étre également constaté que les sous-produits
formés sont un peu différents de ceux formés en réacteur semi-batch. En réacteur semi-batch
les sous-produits formés sont le 4-HHB pour la réaction d’hydrogénation de GBL, et le 4-HHB
et le dibutyléne glycol (DG) pour la réaction de déshydrogénation de BDO. Cependant, en
réacteur continu, les sous-produits formés sont principalement le DG et le THF pour les deux
réactions, avec de trés faibles quantités de BuOH observé lors de certaines expériences. Il se
peut que la réaction de I'éthérification du BDO qui a été supposé dans la voie réactionnelle
proposée dans le chapitre précédent (chapitre 4) a eu lieu en réacteur continu pour former le
DG. Le THF et le BuOH ont été déja identifiés comme sous-produits dans de nombreux études
de la littérature sur les réactions d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO, dans
lesquels, il a été montré que ces deux sous-produits sont formés par la réaction secondaire de
déshydratation de BDO qui peut se produire en présence des sites acides du catalyseur [19]-
[25]. La non observation de ces deux sous-produits lors des tests en réacteur semi-batch peut
étre expliquée par le fait qu’en réacteur semi-batch, ces sous-produits sont présents dans la
phase gazeuse, et puisque c’est la phase liquide qui a été analysée, ils n’ont pas pu étre

identifiés.
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5.3. Validation du modele numerique de la réaction de
déshydrogénation de BDO

Afin de valider le modéle numérique, les resultats modélisés ont été comparés aux résultats
expérimentaux en étudiant I’effet de LHSV et de la température. Les Figures 5.9 et 5.10
montrent les résultats obtenus pour 1’effet de LHSV et de température, respectivement, pour la
réaction de déshydrogénation du BDO.
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20%
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Figure 5.9: Comparaison des résultats expérimentaux (marque) et modélisés (ligne) pour I’effet de
LHSV. Conditions opératoires : Tex= 473 K ; Pu= 3,0 bar.

D’aprés la Figure 5.9, il peut étre constaté que les résultats modeélisés et expérimentaux
montrent un accord satisfaisant. Cependant, malgré un diametre équivalent de particule (dp)
calculé pour les pastilles de catalyseur de 4,6 mm, les résultats modélisés avec un plus faible
diametre équivalent de particule (dp) de 1,5 mm présentent un meilleur accord. Cependant,
I’utilisation d’un dp de 1,5 mm permet d’assurer un mouillage complet dans toutes les
conditions opératoires testées. A 1’inverse, comme il a été discuté lors de la description du
modele, un d, de 4,6 mm correspond a un mouillage incomplet pour certaines conditions
opératoires. Normalement, un mouillage complet permet d’améliorer 1’efficacité des grains des
catalyseurs et donc I’activité catalytique, alors que les résultats modélisés obtenus montrent
I’inverse. IIs montrent des conversions plus faibles quand il y a un mouillage complet (dp=
1,5 mm) que quand il y a un mouillage incomplet (dp= 4,6 mm). Ceci peut étre expliqué par le

fait que dans le modele, le terme source de la réaction a été considérée en phase gazeuse,
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(discuté dans la section des hypotheses). Le modele a donc considéré, que plus il y a de la phase
gazeuse, plus le mouillage incomplet est favorisé et la conversion augmente. D une maniére
générale, d’aprés ces résultats obtenus (Figure 5.9), il peut étre observé qu’il n’y a pas de
différence importante entre les résultats modélisés a un dp de 1,5 mm et ceux a 4,6 mm. Le
modele établi présente une prédiction satisfaisante de conversions quelle que soit la valeur de
dp.

Puisque le modeéle décrit mieux les points expérimentaux avec un dp de 1,5 mm pour I’effet de
LHSV, I’étude de I’effet de température a été réalisé avec cette valeur de dp. La Figure 5.10

présente les résultats obtenus en variant la température dans la gamme de 453-503 K.
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Figure 5.10: Comparaison des résultats expérimentaux (marque) et modélisés (ligne) pour I’effet de la
température. Conditions opératoires : Pup= 3,0 bar ; LHSV= 3,4 ; dpmodeiey= 1,5 MM ; dp(exp)= 4,6 mm.

Les tests expérimentaux (marque) visant a étudier 1’effet de la température ont été effectués
aprés ceux pour 1’étude de I’effet de LHSV. Le point a 473 K (marque orange) est celui de
I’expérience montrée pour I’effet de LHSV (3,4 h') (Figure 5.9). D’aprés la Figure 5.10, il peut
étre constaté que pour I’étude de I’effet de la température, la conversion a 473 K est plus faible
(marque rouge) que celle obtenue a la méme température pour 1’étude de I’effet de LHSV
(marque orange). L’activité catalytique a baissé de 20 %, signifiant que le catalyseur a peut-
étre subi une désactivation entre les deux series de mesures. Dans ce contexte, ces résultats de
I’effet de la température ne peuvent pas étre interprétés correctement, car il y a a la fois le
phénomene de la désactivation du catalyseur et I’'impact de la température. Pour cela, des essais

futurs devront étre effectues avec un catalyseur frais activé.
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5.4. Conclusion du chapitre 5

Ce chapitre a été consacre a la modélisation du réacteur a lit fixe catalytique a écoulement co-

courant descendant gaz-liquide pour la réaction de déshydrogénation de BDO.

Tout d’abord, ont été décrit le type de réacteur triphasique testé et modélisé, la théorie et les
corrélations utilisées pour la caractérisation des principaux phénomenes hydrodynamiques
(régime d’écoulement, fractions volumiques du liquide et du gaz, saturation du liquide et
conditions de mouillage), de transfert de maticre a I’échelle du grain catalytique (transfert gaz-
liquide et transfert gaz-liquide-solide) et de transferts a I’échelle du réacteur (dispersion axiale
et radiale de matiére et d’énergie). Les simplifications du modele ont été ensuite présentées et
discutées dans le cadre de 1’étude de la réaction de déshydrogénation du BDO. Enfin, les
¢quations de conservation de la quantit¢ de mouvement, de transfert de maticre et d’énergie

utilisées dans le modéle ont été décrites.

La suite de ce chapitre a été dédiée a 1’étude expérimentale des réactions d’hydrogénation de
GBL et de déshydrogénation de BDO. Des expériences de références ont été présentées et
interprétées en montrant la formation des produits désirés avec une sélectivité trés élevée pour

les deux réactions et la formation des sous-produits THF et DG avec des sélectivités tres faibles.

Enfin, la derniere partie de ce chapitre a été focalisée sur la validation du modéle de réacteur en
comparant les résultats modélisés aux résultats expérimentaux en variant différents parameétres.
Pour I’effet de LHSV, le modéle a pu bien prédire les conversions de BDO en considérant un
mouillage complet (dp égale & 1,5 mm). Pour I’effet de la température, le modeéle n’a pas pu étre
validé en raison de la désactivation du catalyseur. Des essais devront étre effectués sur un

catalyseur frais afin de pouvoir étre comparés au modele.

Malheureusement, et en raison de manque de temps, ce chapitre ne présente que la modeélisation
du réacteur lors de la réaction de déshydrogénation de BDO. En effet, lors de la modélisation
de la réaction d’hydrogénation de GBL, des difficultés nécessitant des ajustements de certains
parametres en introduisant des coefficients multiplicatifs ont été rencontrées. Afin de résoudre
cette problématique, de nouveaux tests expérimentaux permettant de mieux comprendre le
comportement du réacteur et sa sensibilité aux différents parametres sont nécessaires et n’ont
pu étre réalisés dans le temps imparti. Le modéle d’hydrogénation est donc toujours en cours
de validation et des travaux futurs seront donc effectués pour développer la modélisation de

cette réaction.
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Les travaux présentés dans cette these se situent dans le contexte de stockage des surplus
d’énergie électrique provenant des énergies renouvelables dont la principale caractéristique est
leur intermittence pouvant conduire a un déséquilibre temporel entre les périodes de production
et de demande. Le but général est le stockage des surplus de cette énergie électrique sous forme
d’énergie chimique qui est basée principalement sur la transformation d'électricité en énergie
chimique par I’intermédiaire de I’hydrogéne généré par 1'électrolyse de 1'eau. L’hydrogéne peut
ensuite étre déstocké et étre a son tour transformé en électricité pour pouvoir I'utiliser dans les

périodes de déficit ou de demande.

Ce travail s’est concentré sur 1’étude du stockage stationnaire de 1’hydrogéne par un systéme
de LOHC biosourcé (hydrogénation de GBL/déshydrogénation de BDO). Le but de ce travail
était de réaliser les réactions d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO dans un
réacteur unique en utilisant le méme catalyseur et en travaillant en phase liquide et sans solvant
pour les deux réactions. Les objectifs principaux de cette these étaient donc de développer un
catalyseur actif et tres sélectif dans les deux réactions afin de pouvoir effectuer plusieurs cycles
de stockage/déstockage d’hydrogene ainsi que de développer pour les deux réactions des
modeles cinétiques avec le catalyseur le plus performant sélectionné. Enfin, ces modéles
cinétiques ont été implémentés dans un modéle de reacteur a lit fixe catalytique pour en simuler

le comportement.

Dans le premier chapitre, la revue bibliographique s’est focalisée sur l'analyse des travaux
antérieurs de la littérature. Le stockage d’hydrogéne par GBL/BDO n’a jamais été étudié, sauf
par Onoda et al qui ont proposé le couple GBL/BDO comme LOHC en utilisant un catalyseur
homogeéne a base d’iridium. Cependant, ce catalyseur peut avoir des problémes de
décomposition liés a la température réactionnelle. Cependant, indépendamment d’une
proposition en tant que couple de LOHC, les réactions d’hydrogénation de GBL et de
déshydrogénation de BDO sont étudiees separément dans la littérature.

La réaction d’hydrogénation de GBL est réalisée en phase liquide en utilisant un solvant, et la
réaction de déshydrogénation de BDO est tres peu étudiée et est souvent réalisée en phase
gazeuse. Concernant la réaction d'’hydrogéenation, l'utilisation des catalyseurs homogeénes a

montré des bons rendements, mais nécessite une étape de séparation supplémentaire afin de
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recycler et de réutiliser le catalyseur, ce qui rend cette voie énergivore et complexifie le procéde.
De plus, la plupart des ligands discutés dans ces articles n'étaient pas stables dans les conditions
utilisées. Par exemple le catalyseur & base d'iridium contenant le ligand 6,6'-dionato-2,2'-
bipyridine a subi une décomposition par dissociation du ligand fonctionnel a haute température
et pression d'hydrogene conduisant ainsi a un faible rendement. Dans ce contexte, les
catalyseurs hétérogenes sont préférables et plus étudiés pour cette réaction. Les catalyseurs
hétérogenes a base de métaux nobles (Ru, Pd et Pt) ont conduit a des conversions de GBL et
des sélectivités en BDO tres faibles. Les catalyseurs hétérogenes a base de Cu ont souvent été
étudiés pour cette réaction en raison de leurs activités élevées et des colts inférieurs par rapport

aux catalyseurs a base de métaux nobles.

Par rapport a I'étape d'hydrogénation, beaucoup moins d'études concernant la déshydrogénation
catalytique du BDO sont rapportées. Deux études rapportent une déshydrogénation en phase
liquide a l'aide d'un catalyseur homogene a base de métaux nobles (iridium et ruthénium) avec
de bons rendements. 1l a également été rapporté que des catalyseurs hétérogenes a base de
métaux nobles pourraient favoriser la conversion en phase liquide du BDO en GBL avec des
sélectivités élevées. Cependant, I'application industrielle a grande échelle des catalyseurs a base
de métaux nobles est limitée en raison de leur co(t élevé. La plupart des études se concentrent
sur la déshydrogénation en phase gazeuse du BDO a l'aide de catalyseurs hétérogenes
bimétalliques a base de cuivre. Les réactions sont généralement réalisées a pression
atmosphérigue et en phase gazeuse. Dans la majorité des études dans lesquelles des catalyseurs
a base de cuivre sont utilisés, il a été constaté que la conversion et la sélectivité diminuaient
avec la teneur en cuivre. Il a également été rapporté que la déshydratation de BDO en
tétrahydrofurane (THF) se produisait sur les sites acides des catalyseurs conduisant a une
diminution de la sélectivité en GBL. Ainsi, il a été avéré qu’il est important de concevoir un
catalyseur présentant une faible acidité et une bonne dispersion du cuivre. De plus, un catalyseur

possédant une quantité ¢levée des sites basiques permet d’améliorer 1’activité catalytique.

Ce chapitre bibliographique a aussi décrit les modeéles cinétiques existants dans la littérature.
Des données cinétiques fiables ne sont pas disponibles. Pour I'hydrogénation, la plupart des
chercheurs ont étudié I'hydrogénation de GBL en BDO en tant qu’étape de la réaction
d'’hydrogénation de I'acide succinique. Dans une étude rapportée par Schlander, la cinetique
d'’hydrogénation en phase gazeuse de l'ester diméthylique de I'acide maléique a été modélisée.

Ce travail n'était pas applicable a notre étude puisque nous nous concentrons sur les réactions
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en phase liquide. Chaudhari et al. ont développé un modéle cinétique pour I'hydrogénation en
phase liquide du maléate de diéthyle (MDE) en utilisant un catalyseur au chromite de cuivre
dans un réacteur a lit fixe étudiant I'effet de la température (463—543 K), de la pression
d'hydrogéne (10-80 bar) et du débit d'alimentation en MDE (5-25 kg.h™). Les principaux
produits formés au cours de cette réaction étaient le succinate de diéthyle (SDE), le THF, le
GBL et le BDO issus de I'nydrogénation de GBL. Les auteurs ont développé un modele
cinétique dans lequel I'influence de la température et de la pression d'hydrogéne a été étudiee.
Cependant, aucun calcul d'incertitude n'a été rapporté dans leur publication. Enfin, toutes ces
publications modélisant I'nydrogénation du GBL en BDO, sauf celle de Chaudhari et al., n'ont
pas considéré I'extrapolation du modele cinétique en température. Par conséquent, ces modéles
étaient difficilement applicables dans un contexte de génie chimique, ou la sensibilité de la
réaction a la température peut avoir un impact considérable sur les défis de conception des
réacteurs et des procédes. Concernant la cinétique de déshydrogénation du BDO, seules deux
publications d'Ichikawa et al. et Javaid et al. ont été rapportées, mais elles impliquent des tests

catalytiques en phase gazeuse.

Des modeéles de réacteurs existant dans la littérature ont été également traités dans ce chapitre
bibliographique. Il n’existe pas d’étude sur la modélisation et la simulation des réacteurs pour
les LOHC en phase liquide. Toutefois, Herrmann et al. ont étudié¢ les performances d’un
réacteur tubulaire a colonne a bulles pour la réaction d’hydrogénation d’anhydride maléique en
GBL et en BDO en utilisant un catalyseur & base de cuivre. L’influence de certains parametres
a été étudiée dans leur travail, tels que la température (503— 523 K), la pression (90-150 bar) et
la taille des particules (0,5-2,0 mm). La comparaison entre les données expérimentales et le
modele de réacteur a montré un bon accord. Mais, dans leur modéle de réacteur, les bilans de

quantité de mouvement et d’énergie ne sont pas traités.

Le deuxieme chapitre a présenté une description de la méthode de synthese des différents
catalyseurs et leur caractérisation, la procédure expérimentale du réacteur semi-batch dédié aux
tests catalytiques, la procédure expérimentale du réacteur continu a lit fixe catalytique, les
méthodes analytiques et finalement I’exploitation des données. Une contribution importante de
ce travail est le développement d'un protocole analytique qui permet I'analyse de tous les
principaux produits obtenus. Ces produits ont été analyses par GC et GC-MS. Le protocole
développé permet d’obtenir un bilan de matiere avec une erreur inférieure a 5% sur la base des

espéces identifiées en phases liquide et gazeuse.
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Le troisieme chapitre consiste en une étude de différents catalyseurs bimétalliques a base de
cuivre pour les réactions d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO. Dans un
premier temps, les catalyseurs ont été caractérisés par différentes techniques. Ceci a permis de
valider la méthode de synthése des catalyseurs et d’obtenir des informations sur leurs propriétés
physico-chimiques et caractéristiques structurales afin de les corréler avec leur comportement
catalytique (conversion, sélectivité, stabilite). Les différents matériaux testés en réacteur semi-
batch sont : des catalyseurs synthétisés par co-imprégnation supportés sur différents supports
CeO, TiO2, Al2Os et (La-Al)203 possédant une méme charge métallique massique (50wt%) et
méme composition molaire en cuivre (90%) et en cobalt (10%) ; des catalyseurs bimétalliques
a différentes compositions molaires de phase métallique possédant une méme charge totale
métalligue massique (50wt%) supportée sur le méme support CeO> (50wt%) avec les
compositions molaires en cuivre qui varient de 10 a 100% ; et un catalyseur commercial a base

de cuivre initialement développé pour la synthése de méthanol (CZMA).

Le catalyseur synthétisé supporté sur CeO2 avec une composition de 50wt%(0,9Cu-0,1Co) a
présenté une activité catalytique plus élevée que les autres catalyseurs synthétisés grace a ses
propriétés physico-chimiques et texturales, telles que la bonne dispersion métallique sur le
support CeO2 montrée par la réaction de surface de N2O et sa basicité élevée montrée par TPD-
COs.. Une comparaison entre ce catalyseur supporté sur CeO: et le catalyseur CZMA a montré
que le catalyseur commercial présente une activité catalytique et sélectivité élevées dans les

deux sens (réactions d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO).

Des analyses des solutions apres les tests catalytiques ont été effectuées par ICP-AES. Le
résultat de ces analyses a montré qu’il y a des pertes significatives de certaines especes pouvant
mener a une dégradation de la stabilité du catalyseur et donc une éventuelle désactivation du

catalyseur.

Le quatrieme chapitre a été consacré a la modélisation cinétique pour les réactions
d’hydrogénation de GBL et la déshydrogénation de BDO. D’apres les résultats d’analyse GC-
MS, une voie réactionnelle d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de BDO a été
proposeée. Les produits formés significativement lors de I'hydrogénation du GBL étaient le BDO
comme produit principal et le 4-HHB alors que lors de la déshydrogénation du BDO, la GBL
était le produit principal avec la formation de 2 sous-produits : le 4-HHB et le DG. Sur la base
de cette voie, des modeles cinétiques ont été établis pour I'nydrogénation de GBL et la
déshydrogénation de BDO. Ces modéles cinétiques ont été validés par les données
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experimentales obtenues dans le réacteur semi-batch avec une bonne prédiction a des
températures de 458 a 503 K & 50 bar pour I'hydrogénation et 3,0 bar pour la déshydrogénation
a des temps de réaction courts mais aussi jusqu’a 1’équilibre thermodynamique. L'effet de la
température sur le systeme a été modélisé par la loi d'Arrhenius pour les constantes cinétiques
combinées aux lois d’Henry, de Hess et de Kirchhoff pour la modélisation de la solubilité
d’hydrogeéne et de I'équilibre thermodynamique. Les constantes de vitesse des modéles
cinétiques ont été déterminées pour toutes les températures expérimentales en effectuant une

estimation numérique des parametres.

Le cinquieme et dernier chapitre s’est focalisé¢ sur la modélisation triphasique d’un réacteur
continu a lit fixe catalytique. Une description du type de réacteur triphasique considéré, de la
théorie, des corrélations et des simplifications utilisées pour décrire les phénomenes intervenant
dans le réacteur (hydrodynamique, transfert de maticre et d’énergie) a été effectuée. Les
équations de bilan ont également été introduites pour la réaction de déshydrogénation de BDO.
Une étude experimentale des réactions d’hydrogénation de GBL et de déshydrogénation de
BDO a ensuite été présentée. Cette étude a montré que ces réactions effectuées en réacteur
continu forment des sous-produits provenant de la réaction secondaire de la déshydratation du
BDO. L’équilibre thermodynamique n’a pas pu étre atteint en réacteur continu. Le modele
cinétique établi dans le chapitre 4 a été ensuite implémenté dans le modele de réacteur afin de
simuler le comportement et les performances du réacteur continu. Une comparaison entre les
résultats du modéle de réacteur établi et les résultats expérimentaux a montré un accord
satisfaisant pour I’étude de I’effet de LHSV. L’¢étude de I’effet de la température n’a pas pu étre

interprété en raison de la désactivation du catalyseur.

En terme de perspectives, des travaux futurs pourront étre menés pour développer un catalyseur
aussi actif et selectif que le CZMA mais plus stable avec une résistance accrue a la lixiviation.
Ce catalyseur devra avoir une forte interaction entre le support et la phase active afin
d’empécher le phénomene de la lixiviation, une grande surface spécifique de support, une faible
quantité des sites acides afin d’éviter la formation des sous-produits par la réaction de
déshydratation de BDO, et un support possédant une quantité élevée de sites basiques menant
a une bonne dispersion métallique. Il serait ensuite intéressant de développer des modéles
cinétiques permettant de predire I'effet de la pression d’hydrogéne afin de renforcer ces modéles
et atteindre une sensibilité a ce parametre. Concernant la modélisation du réacteur, des

améliorations au niveau de design du réacteur et I’optimisation des conditions opératoires
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menant a des conversions et sélectivités élevées devront étre effectuées. Pour la modélisation
numérique du réacteur, un nouveau module CFD (Computational Fluid Dynamics) a été
récemment installé dans le logiciel Comsol Multiphysics utilisé. Ce nouveau module pourrait
permettre de modéliser les réacteurs triphasiques d’une maniére plus simple que les modules
couplés utilisés dans ce travail. Il pourrait étre intéressant d’utiliser ce module, et comparer les

résultats modélisés obtenus de celui-ci avec les résultats obtenus dans ce travail.

Apres la réalisation de ces différents travaux en obtenant un catalyseur et réacteur continu
performants, des cycles d’hydrogénation/déshydrogénation devront étre effectués en étudiant
le vieillissement du catalyseur et I’impact des sous-produits sur ces cycles, ainsi que le nombre
de cycles pouvant étre réalisés avec le catalyseur et réacteur développés. Il serait ensuite
intéressant de profiter de la chaleur dégagée lors de la réaction d’hydrogénation pour alimenter
la réaction de déshydrogénation par I’intégration d’un stockage de la chaleur, ainsi d’étudier le
systeme complet de LOHC. Une étude d’un couplage entre ce systtme LOHC et un
électrolyseur réversible SOEC/SOFC (solid oxide electrolysis cell/ solid oxide fuel cell) sera
importante. Enfin des études de I’analyse de cycle de vie (ACV) et technico-économiques du
systeme complet seront intéressantes afin de comparer cette solution (stockage stationnaire
d’hydrogene par le couple LOHC GBL/BDO) a d’autres solutions compétitives pour le

stockage stationnaire d’hydrogene.
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Résumé

Les LOHC sont des liquides organiques permettant de stocker le surplus de I'énergie
électrique renouvelable sous forme d’une énergie chimique (H2) via la réaction
d’hydrogénation d’un liquide déchargé en Hz. Cette énergie peut étre déstockée en
cas de besoin via la réaction de déshydrogénation du liquide chargé en H2. Dans ce
travail, un systeme catalytiqgue unique (méme réacteur et catalyseur) est étudié pour
I'hnydrogénation/déshydrogénation d’'un couple de LOHC biosourcé (GBL/BDO) pour le
stockage stationnaire de I'H2. Aprées des tests effectués en réacteur semi-batch sur
différents catalyseurs aux différentes propriétés physico-chimiques, un catalyseur a
base de cuivre présentant une activité et sélectivité élevées dans les deux sens de la
réaction est sélectionné. Des modéles cinétiques sont développés et implémentés
dans un modéle de réacteur continu triphasique a lit fixe catalytique. Finalement, les
résultats de modélisation cinétique et réacteur ont présentés un accord satisfaisant
avec les résultats expérimentaux obtenus.

Mots clés: Stockage, LOHC, H2, GBL, BDO, biosourcé, catalyseur, cinétique,
modeélisation.

Abstract

LOHC are organic liquids that store surplus renewable electrical energy under the form
of chemical energy (H2) via the hydrogenation reaction of a discharged liquid. This
energy can be released when needed via the dehydrogenation reaction of the H2
loaded liquid. In this work, a single catalytic system (same reactor and catalyst) is
studied for the hydrogenation/dehydrogenation of a biobased LOHC pair (GBL/BDO)
for the stationary storage of Hz. After tests in semi-batch reactor of several catalysts
with different physico-chemical properties, a copper-based catalyst with high activity
and selectivity in both reactions is selected. Kinetic models are developed and
implemented in a continuous three-phase catalytic trickle bed reactor model. Finally,
the kinetic and reactor modeling results presented a satisfactory agreement with the
obtained experimental results.

Keywords: Storage, LOHC, H2, GBL, BDO, biobased, catalyst, kinetics, modelling.






