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Introduction générale

La diversification des sources d’énergies (boisrlobia, pétrole, gaz...) est une
caractéristique fondamentale de I'évolution du éayst énergétique depuis la révolution
industrielle. Les combustibles ont fourni et fowomt encore une contribution essentielle au
développement économique et au bien étre de I'hiiéhaBiependant ils sont actuellement
percus comme une source finie dont 'usage a uifigeimce importante sur I'environnement
par I'émission de composés polluants contribuanir mertains a I'effet de serre. Dans un
contexte actuel de développement durable, le syst8mirogéne - pile a combustible pourrait
devenir dans quelques années un des vecteurs ma&mergie tout en minimisant la
formation de composeés polluants et de gaz a effeede.

L’hydrogeéne est percu comme un vecteur énergétapiaellement prometteur tout
comme [|'électricité mais contrairement aux soungeshaires d’énergie, il doit étre fabriqué
avant d’étre utilisé. Si I'hnydrogéne présente ditusent tant d’attraits, c’est que cette
molécule se combine aisément a I'oxygene de l'awrpdonner de I'énergie et de I'eau
comme seul sous produit [Pregger et coll. (2000)gst de plus tres réactif et largement
valorisable. Son utilisation n’est pas nouvellesguie depuis son identification par Cavendish
en 1766 et la mise au point de sa préparation paoikier et Meunier en 1784 [Raimbault
(1997)], il intervient dans de nombreux processulustriels [Pena et coll. (1996)]. Parmi les
plus importantes applications, la synthese de l'amat est la premiere consommatrice
d’hydrogéne au niveau mondial. Il est utilisé égaat au cours du raffinage du pétrole lors
des étapes d’hydrotraitement et d’hydrocraquags,de la synthese du méthanol ou encore
pour la synthese d’hydrocarbures par le procédbeFisropsh [Rostrup-Nielsen (2000)].
L’application la plus exigeante de ce vecteur é@nge reste de l'injecter dans la pile a
combustible qui joue le réle de convertisseur ditkcl’énergie chimique de I'hydrogéne en
énergie électrique.

Compte tenu de I'importance de ce réactif dansllistrie chimique, de multiples voies
de production d’hydrogéne en grande quantité antléveloppées, parmi celles-ci, on trouve
le procédé de vaporeformage catalytique qui camsisttransformer les charges légeres
d’hydrocarbures (généralement le méthane) en hgdgar réaction avec la vapeur d’eau.
Ce procédé est le plus utilisé dans lindustrieleetmoins codteux pour la production
d’hydrogene a grande échelle [Zhai et coll. (201Bj revanche, certains inconvénients
comme le vieillissement du catalyseur utilisé efdemation importante du monoxyde de
carbone (gaz poison pour les piles a combustildeilent cette technologie assez limitée.
Dans ces circonstances, les recherches academaimiesdté orientées pour améliorer ce

procédé par le développement des nouvelles formoktde catalyseurs afin d’avoir une
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Introduction générale

sélectivité suffisante en produits désirés)(Heduire la production du monoxyde de carbone
(CO) et défavoriser la formation du coke.

Pour cela, deux familles de catalyseurs sont detueht développés : les systemes a
base de métaux nobles et les systemes a base d'deyahétaux de transition. Les catalyseurs
a base de meétaux nobles (Pt, Pd, Ru...) sont tréfs att sélectifs pour le reformage
catalytigue du méthane, le deuxiéme type de caatgscorrespond aux oxydes de métaux de
transitions dont les plus actifs sont ceux a baseadalt et de nickel. Généralement, ils sont
moins colteux que les meétaux précieux et montrere bonne activité catalytique.
Néanmoins, les propriétés catalytiques des oxydgerdlent fortement de la méthode de
préparation, de la teneur en métal et de la natursupport utilisé. Ainsi, les travaux que
nous présenterons ici visent a évaluer les catalgse base de nickel et a base de ruthénium
supportés par la cérine et/ou I'alumine dans lextiéns de reformage du méthane, ces
catalyseurs sont préparés par la méthode d’imptiégna sec afin d’obtenir des particules de
la phase active bien dispersées sur la surfacaphost.

Le ruthénium est utilisé comme phase active puistpseétudes préliminaires effectuées
au laboratoire ont révélé des potentialités tré&r@ssantes pour le reformage catalytique du
meéthane. Ce métal est aussi I'un des meilleurdysaiars pour I'oxydation du monoxyde de
carbone et des suies [Han et coll. (2004)] [Homsiod. (2011)],il peut remplacer le platine
et le rhodium dans les applications industrieli@est dans cette perspective qu’une attention
particuliere est portée a l'utilisation du ruthénicomme phase active dans la réaction de
vaporeformage des hydrocarbures Iégers.

Pour atteindre nos obijectifs, une étude approforedie menée sur la famille de
catalyseurs choisis d’aprés des données bibliograph et I'expérience acquise de notre
laboratoire dans ce domaine.

Le second chapitre de ce manuscrit présenterddpsde la préparation en laboratoire
des catalyseurs. L'ensemble des catalyseurs psegarént ensuite caractérisés a tous les
stades de leur élaboration (séchés et calcinésymmeent par la diffraction de rayons X
(DRX), la mesure des aires spécifiqgues (méthode)Bi#as analyses thermiques différentielle
et gravimétriqgue (ATD et ATG) et des analyses spscbpiques (RPE et UV-Vis).

Le chapitre Il détaillera la mise au point du teatalytique et les mesures de l'activité,
de la sélectivité et de la stabilité avec le terdps systemes catalytiques préparés pour les
réactions de reformage du méthane en hydrogénaldiesréactions de vaporeformage et de
reformage au COdu méthane seront étudiées séparément puis ceuléEe ces tests

catalytiqgues nous sélectionnons trois catalysearscplierement performants dans toutes les
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conditions étudiées. L’étude des systemes catalsiqpres tests sera traitée dans ce chapitre.
Elle mettra en évidence I'évolution ou la relatstabilité des catalyseurs dans les différentes
conditions de réactions et permettra de companefiuénce de chacune des réactions sur
'état final des catalyseurs, ainsi que sur la fation du coke s’il existe. A lissue des
caractérisations apres tests, des propositionsitsiites pour expliquer les résultats obtenus
en réactivité. Ce chapitre aboutira a une conctusior les performances des catalyseurs

étudiés.
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Chapitre | Synthéese Bibliographique

[.1 Aspect énergétique de I'hydrogene

L’hydrogene a de nombreuses qualités pour devenivacteur énergétiqgue majeur. I
est trés abondant, non polluant, non toxique ebsgbustion dans l'air ne génére que de l'eau,
il est le combustible idéal pour les piles a contibles qui représentent a ce jour le moyen le
plus efficace du point de vue du rendement énepgetpour convertir de I'énergie chimique
en énergie électrique [Stevens et coll. (2000)]tida et coll. (2008)].

L'hydrogéne posséde un haut pouvoir énergétiqueingésrique. On peut, en effet,
obtenir une énergie de 120 MJ par kg d’hydrogea&be,2 fois plus que celle du gaz naturel
par exemple, et son contenu énergétique en kWistkdee5 fois plus important que celui du
charbon. Son pouvoir énergétique volumétrique dé MJ.m?> est par contre trés faible par
rapport a d’autres combustibles comme le méthant# gaz naturel qui ont des pouvoirs
énergétiques volumétriques de 16 M3.et 39,77 MJ.i [CEA (2005)].

L'hydrogene est plus inflammable que le gaz natuwdés hydrocarbures classiques : sa
limite d'inflammabilité est de 4% en volume damdr lalors qu'elle est de 5,3% pour le gaz
naturel; sa flamme est quasi-invisible. En situationfinée (c'est-a-dire emprisonné avec de
I'air dans un volume fermé), I'énergie nécessaseraexplosion est 3,5 fois plus faible que
celle du gaz naturel. Toutefois, en situation nonfioée, il est moins dangereux que le gaz
naturel, contrairement aux idées recues. Mais s@yeé auprés du public n‘est pas bonne et
son acceptabilité n'est pas encore acquise.

Bien qu’étant un des éléments les plus abondanis planéte, '’hydrogéne est presque
systématiqguement lié & d’autres atomes dans laeakum’existe pas de gisements permettant
de I'extraire directement. Sa production nécessitec une source d’hydrogene (gaz naturel,
biogaz, eau...) et une source d’énergie [His (2003j]figure 1.1 représente les principales
origines de I'hydrogéne produit aujourd’hui dansriende. 96% de I'hydrogéne est produit &
partir d’énergie fossile, en particulier a partir gaz naturel. Le reformage du gaz naturel a la
vapeur d’eau (vaporeformage) constitue le procédplus économique a I'heure actuelle.
L’hydrogéne peut également étre produit a particharbon ou d’hydrocarbures plus lourds
mais les procédés utilisés (oxydation partielllgmaage a sec...) sont plus colteux en termes
d’'investissement. La production par électrolysd’el@u reste néanmoins la plus colteuse et
n’est utilisée que marginalement.

Au niveau des enjeux environnementaux, I'hydroggeet jouer un rdle prépondérant
dans la protection de I'environnement. En partenildans le domaine des transports (pas

d’émissions de gaz a effet de serre ni de polljd@sanovskii et coll. (2006)] et aussi dans
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Chapitre | Synthéese Bibliographique

lindustrie du pétrole qui peut étre utilisé pounlever le soufre contenu dans les
hydrocarbures afin de réduire les émissions d'ogyde soufre dans I'atmosphere. Ces
oxydes peuvent provoquer des problémes respiratoirez 'hnomme. lls sont non seulement
responsables des brouillards de pollution qui semdémt au-dessus de certaines
agglomérations, mais également des pluies acideseqgtrainent la déforestation et
I'acidification de I'eau [His (2003)].

B Gaz naturel

4%

O Charbon
30%

48%

@ Hydrocarbures
liquides

18% O Electrolyse

Figure 1.1 : Principales origines de la productitimydrogéne [Kothari et coll. (2008)]

[.2 Sources naturelles de I’hnydrogene
[.2.1 Le gaz naturel

[.2.1.1 Caractéristiques

Parmi les sources énergétiques disponibles, le mmrel fait partie des plus
abondantes. Ses réserves mondiales prouvées sonhsiante progression et correspondent
actuellement aux estimations des ressources mesdal pétrole brut. Les réserves actuelles
ont une durée de vie estimée a 60 ans environrsthene de consommation reste constant.
Elles restent trés concentrées puisque 3 pays &segent plus de la moitié, a savoir 26% en
Russie, 15% en Iran et 14% au Qatar. D’aprés I'&gdnternationale de I'Energie (AIE), la
demande mondiale de gaz est amenée a augmentdr @ead d’ici 2030. De plus, la part du
gaz dans la production d’énergie devrait doubleEerope d’ici 2020, compensant en partie
la fermeture d’'un certain nombre de centrales mirgs. Il est intéressant de noter que c’est
le secteur de I'électricité qui tire la demandegst en effet possible de convertir I'énergie

thermique provenant de la combustion du gaz natur@énergie €électrique. Le gaz est préféré
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a d’autres énergies pour des raisons d’ordre écmuanet environnemental. En effet, il peut
étre totalement désulfuré et sa combustion n'ermgepds de pluies acides ni de poussiéres.
De plus, grace a sa teneur élevée en hydrogene sbnafort pouvoir calorifique
(37500 kJ.r11), il se brlle en contribuant moins que le pétetlée charbon & l'effet de serre

provoqué par I'accumulation de dioxyde de carbaesd’ atmosphére.

[.2.1.2 Valorisation

Il est important de développer des sources d’éagrgimettant a la fois de répondre a la
demande et de remplacer les ressources déclin@regqdus, les avanceées significatives dans
le domaine de la recherche sont nécessaires poulog@er une gamme d’options
énergétiques. Les recherches menées pour la \alonsdu gaz naturel font parties
intégrantes de ces objectifs.

Dans l'avenir, le marché de la conversion chimiguwegaz naturel pourrait s’élargir
considérablement dans le contexte d’'une augmentalio prix de pétrole et dans la
perspective de progres techniques améliorant labéié des procédés.

Le constituant majoritaire du gaz naturel est lehawée. Il contient également des
impuretes, tels que les composés soufréS)Hes composés azotés, du dioxyde de carbone
(CO,) ou des meétaux lourds (Hg, Pb, As), qu’il conviefdlichiner avant son utilisation
[Aasberg-Petersen et coll. (2011)]. Notons quertegdé de désulfuration est une étape plus
facile pour le gaz naturel que pour le pétrole aepgrmet d’obtenir de maniére efficace des
teneurs résiduelles en soufre tres faibles. Onveragalement en proportions variables des
hydrocarbures légers contenant entre 2 et 4 ataeesarbone. Les gaz naturels qui
contiennent des hydrocarbures plus lourds subissanidégasolinage. Ainsi, parler de
«valorisation du gaz naturel»revient souvent a parler egalorisation du méthane»

Le méthane est difficilement converti de maniereeacte. Rappelons d’ailleurs que
I'énergie de la liaison C-H est forte et donc difé & casser (104 kcal.mbB 298K). La
plupart des études de conversion directe du métbargroduits intéressants sont restées au
stade expérimental. C’est le cas du brevet de Berdatif a la formation d’hydrocarbures
saturés et insaturés a partir d’'une flamme/CH [Benson (1980)] ou encore du procédé IFP
sur la pyrolyse du méthane a haute températureésemce d’hydrogéne pour la formation de
composés & de benzéne et d’hydrogéne ainsi que du procéde deaFrance pour la
formation d’acétyléne a partir de méthane dansflameme H/O, [C6me (1987)Vedrenne
(1990)].
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Récemment, les industries s’intéressent de plydena la transformation indirecte du

méthane en hydrogéne par le procédé catalytiguaploreformage.

[.2.2 Le biogaz

[.2.2.1 Caractéristiques

Le biogaz est un gaz combustible, mélange de gdzom@ue et de méthane, qui
provient de la dégradation des matiéres organiguases, végétales ou animales, dans un
milieu en raréfaction d'air dit "fermentation ar@@e". Cette fermentation est le résultat de
I'activité microbienne naturelle ou contrélée [Real et coll. (2002)]. C'est également un gaz
riche en méthane, mais qui comporte des élémefiiisilds a traiter, notamment les organes
halogénés (chlore et fluor) provenant de la décaitipa des plastiques et de la présence de
déchets toxiques (bidons de lessive, piles...) @Raat coll. (2007)].

Le biogaz est produit a partir de la fermentatiinexiste donc plusieurs sources
possibles d'émission suivant leurs caractéristiffdede et coll. (2004)]:

» Les boues des stations d'épuration,
Le biogaz provenant des matiéres organiques coeseans les eaux,
Les biogaz industriels ou agricoles (des industag®-alimentaires, du lisier de porc),

Les biogaz des unités spécifiqgues de méthaniskéiermu compostage,

YV V V V

Le biogaz de décharge,

Les décharges produisent spontanément du biogdescdéchets fermentescibles y sont
régulierement déposeés. L'émission peut durer pltsidizaines d'années, d'abord a un rythme
croissant, puis décroissant. Le processus peutét@éré en humidifiant la matiere, auquel
cas le potentiel de production peut étre récupdritee5 et 10 ans. Sans installation
particuliére autre que le captage des gaz darahlésles, on peut ainsi récupérer 60 de
méthane par tonne enfouie.

Cette technique de traitement des déchets prékentgactéristique trés particuliere de
produire de I'énergie au lieu d'en consommer. Léhame produit est évidemment le méme
gue celui du gaz naturel et il posséde donc la méieir technique et commerciale [Gautam
et coll. (2009)] [Katuwal et Bohara (2009)].

La figure 1.2 ci-dessous montre la répartition deptoduction d’énergie a partir du

biogaz en Europe [Eurobserv-er (2008)].
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Figure 1.2 : Production d’énergie primaire de binga I'Union européenne en 2007
(en ktep)

Biogaz de décharges

. Biogaz de stations d’épuration

- Autres biogaz (unités décentralisées de biogazalgrietc.)

5901.2  Production totale en ktep

Avec une production totale en 2007 de 5 901,2 Keegsrance se situe en cinquiéme
position avec une contribution d’a peine 5%. Desphs biogaz de décharges et de stations
d’épuration constituent la presque totalité de tadpction du biogaz. Seule une petite
guantité de biogaz agricole est produite a ce jour.
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Pourtant la production et l'utilisation du biogaentblent offrir quelques avantages
particulierement intéressants. Elle favorise leeligypement économique local, préserve des
emplois dans les régions rurales et augmente lggod'achat régional. Elle améliore les

standards de vie et contribue au développemenbétgue et social.

[.2.2.2 Composition

La composition d’'un biogaz dépend a la fois du @décde méthanisation et de ses
conditions de fonctionnement, et aussi de la nagtige la composition des déchets utilisés.
L’ensemble des parametres étant en pratique tnéabla et aléatoire, la composition d’'un
biogaz est tres différente d’'un site a I'autre naissi trés variable dans le temps.

Le tableau (I.1) indique la composition moyenndrdes sortes de biogaz issues de trois
filieres de production différentes : la fermentatgpontanée au sein d'une décharge équipée
d'une aspiration du biogaz (Biogaz 1), une indiallade méthanisation d'ordures ménageres
brutes (Biogaz 2), une installation de méthanisatieffluents industriels (Biogaz 3) [Rasi et
coll. (2007)].

Composition Biogaz 1 Biogaz 2 Biogaz 3
CH4 47-57% 61-65% 55-58%
CO2 37-41% 36-38% 37-38%

N2 <1-17% <2% <2%

O2 <1% <1% <1%

H20 4% 5% 4%

H2S 36-115 ppm - 32-169 ppm

Tableau 1.1 : Composition moyenne de trois soreebidgaz

[.2.2.3 Valorisation

De facon générale, le biogaz peut étre utiliseurstiut du gaz naturel dans toutes les
applications ou celui-ci est utilisé comme carbtfavellinger (2005)]. Néanmoins, la voie
de valorisation d’'un biogaz conditionne le niveaudiialité et de pureté nécessaire, et donc

-11 -
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les traitements de purification a mettre en oeulrapplication la plus exigeante reste
I'injection dans le réseau de gaz de ville, poguklle il faut séparer le méthane de tous les
autres composeés. Parmi les autres utilisationslgesst envisagées on peut citer :

» La combustion directe dans des fours, torchdrebaudieres pour la production de chaleur,
* L'utilisation comme carburant dans des moteunsr @ production d’électricité,

* La production d’hydrogéne destinée aux piles mmastible [Xuan et coll. (2009)] [Xet
coll. (2010],

Méme si ces voies de valorisation sont sources id®oms de CgQ leur impact
environnemental est bien moindre que celui d’'unésgion de biogaz a I'atmosphere. En
effet, le pouvoir de réchauffement global du mééhaat bien supérieur a celui du £Sur
une période de vingt ans par exemple, il est 78 fbdus important. La production et la
valorisation du biogaz permettent aussi de rédlarelépendance aux énergies exogenes

(fossile et nucléaire), en méme temps qu’il estnaryen de traiter les déchets organiques.

.2.3 L'eau

[.2.3.1 Généralités

L’eau est 'une des ressources d’hydrogene les ahandantes sur terre. En effet, la
production d’hydrogene par I'électrolyse de I'eamsiste & décomposer la moléculgOHen
H, et G selon la réaction (1):

HO — H, + 1/2G (AH° = 285 kJ/mol) (@H)

Cette décomposition nécessite un apport d’énerdétrigue élevé, dépendant
essentiellement de I'enthalpie et de I'entropie rdaction. Le potentiel théorique de la
décomposition est de 1,481 V a 298K. Les valeuassifjues des potentiels de cellules
industrielles sont de l'ordre de 1,7 a 2,1 V, ceaurespond a des rendements d’électrolyse
de 70% a 85%. La consommation électrique des élgsaurs industriels (auxiliaires
compris) est généralement de 4 & 6 kWhiNet il convient d’éliminer en permanence la

chaleur dégageée liée aux irréversibilités [DamEIde)].

1.2.3.2 Electrolyse a Haute Température

L’Electrolyse a Haute Température (EHT) est unehnépue avancée basée sur
I'électrolyse en phase gazeuse, en présence dapkur d’eau, a une température comprise
entre 1023K et 1223K [Bo et coll. (2010)]. Les t#@ts ayant lieu a 'anode et a la cathode
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du dispositif d’électrolyse sont similaires au dasl’électrolyse alcaline. Le fait d'augmenter

la température du systeme présente des avantagesottynamiques, car une diminution de

I'énergie électrique nécessaire pour la réactiaiedtrolyse est observée [Rivera-Tinoco et

coll. (2008)] (figure 1.3). A 298K, la quantité e d’énergie nécessaire pour décomposer la

molécule d’eau est d’environ 285 kJ/mol, dont uailé partie peut éventuellement étre

apportée sous forme thermique (~17%). Lorsquedatign est réalisée en phase gazeuse, la

guantité d’énergie totale pour la réaction d'élelgse diminue sensiblement : elle est de

l'ordre de 246 kJ/mol, a une température de 473#ht dl0% peuvent étre sous forme

thermique. Par ailleurs, le rapport de I'énergecglque (travail) sur I'énergie totale diminue

avec la température. Ainsi, par exemple, a une éeatpre égale a 773K, la quantité

d’énergie électrique nécessaire est de 204 kJ/ahmis gqu’elle est de 186 kJ/mol a 1073K

(figure 1.3).
300
(2 X X X 2K/
250 - R Energie Totale
o ‘00000000000000000000000000000000000000000
— Coo oPo0oooog
% o 0000000000
o 200~ o OOOOOC>Ooooo
] S 0009
= I Energie électfiqiee c oo,
£1501 @ Phase Vapeur
=2 2
o
2 100
2
(7] AAAA
[ AN AAAAAAAA
W50 | aet” AAAAAAAAAAAAAéAAA .
AAAAAAAAAAAAAAA Energie Thermique
O I I I I 1
273 473 673 873 1073 1273
Température (K)
Figure 1.3 : Energie a fournir pour une réactioélectrolyse d’eau

[Rivera-Tinoco et coll. (2008)]

En réalisant la vaporisation par une source d’aadhgrmique, 'EHT est favorisée par

rapport a I'électrolyse alcaline sur un plan énegge, en s’abstrayant pour partie du

rendement de conversion de la chaleur en éleéicé qui permet de gagner en rendement

énergétique global.

Dans ce cas, la production d'hydrogena sslisée grace a un procédé particulierement
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"propre” mais plus colteux que le procédé de vdpormage du méthane qui reste la solution

la plus économique a I'heure actuelle.

[.3 La production d’hydrogéene a partir du méthane

Le gaz d’hydrogéne (), peut étre obtenu a partir du méthane par diftdrerocédés.
L’oxydation partielle non catalytique et le vapamhage sont les plus couramment utilisés
sur le plan industriel. Par ailleurs, le reformgge le dioxyde de carbone et I'oxydation
partielle catalytique sont envisageables et treésich@ntés dans la littérature. Il est a noter que
le rapport H/CO a une influence considérable sur la suite dagué et varie d’'une maniere

importante en fonction des procédés mis en ceuvre.

[.3.1 Le vaporeformage (Steam Reforming)

Le vaporeformage est le procédé le plus répands ldaoroduction d’hydrogéne [Basile
et coll. (2001)]. Le premier brevet faisant réf@ei la réaction, en présence d'un catalyseur a
base de nickel, date de 1912 et la premiére umitéstrielle a été mise en place au début des
années 1930 a Baton Rouge en Louisiane (USA).

Au cours du vaporeformage, le méthane réagit avedadvapeur d’eau (comme
principale agent d’oxydation), avec un temps detaxinde plusieurs secondes, sur un
catalyseur, suivant la réaction (2), pour forméagdirogéne et le monoxyde de carbone. La
réaction conduite dans les conditions stoechiométs a un rapportHO égale a 3.

CH +H,0 - CO+3H (AH° = +206 kJ/mol) )

Il s'agit d'une technologie largement utilisée er de la production de méthanol mais
aussi de la génération d’hydrogene. Ce dernierragauite des utilisations industrielles
diverses et importantes, notamment pour les hyalteiments dans les raffineries ou pour les
unités de production d'ammoniac. Il est a signaj@@a I'heure actuelle, la demande en
hydrogene dans la plupart des pays industrialisésrepleine croissance essentiellement pour
son utilisation dans des procédés liés a la praservde I'environnement (hydrotraitement).
Lorsque le but de la réaction de reformage estddyction d'hydrogene, le vaporeformage
est suivi d'une deuxieme étape dite de Water-Gas{®¥GS) afin de transformer le CO en
CO, avec une production supplémentaire d'hydrogeen s réaction (3).

-14 -
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CO + HO <> CO, + Hy AH° = -41,6 kJ/mol) 3)

La combinaison des réactions (2) et (3) donne :

CHs+ 2 HO - CO+4 H (AH° = +164,4 kJ/mol) (4)

L’hydrogene est ensuite purifié par passage aetsawd’'un absorbeur qui permet
I'élimination de tous les constituants autres ghgdrogéne.

La réaction de vaporeformage est une réactionamnethermique. Elle nécessite des
conditions de températures assez élevées (T > §@0itCde favoriser la formation diipar
rapport a CO et CO Des pressions de travail assez fortes (10-40 &amj également
employées industriellement [Leventa et coll. (2008hena et coll. (2007)] [lulianelli et coll.
(2010)]. L'utilisation d’'un catalyseur appropriéyca en particulier réduire la température de
fonctionnement du procédé. Ce dernier contrélesarlécanismes réactionnels et jouera donc

un réle dans I'équilibre entre les réactions deovaformage.

[.3.1.1 Données thermodynamiques

Comme nos études portent sur le vaporeformageytigtad, il est indispensable avant
tout d’étudier la thermodynamique de cette réactigm catalyseur ne permettra en aucun cas
de modifier la thermodynamique d’une réaction [Aaipe et coll. (2001)], son effet n'apparait
gu’au niveau de la cinétique de celle-ci.

Le Tableau 1.2 rassemble les valeurs des enthalgeséactions AH,(T)) et des
enthalpies libres des réactiondAQ(T)) de vaporeformage de différents hydrocarbures

calculées pour différentes températures de réaction

AH,(T)
AG((T) (kd/mol)
HC Kp>1 (kd/mol)
373K 473K 573K 673K 773K 873K 373K [ 873K
CH, 100 81 61 41 20 -2 T > 870K 169 188
C,H¢ 131 92 52 10 2-3 -75 T > 695K 271 303
CaHs 179 111 50 -13 -76 -141 T > 655K 383 426
292 173 51 -74 -202-331 T > 618K 724 801
C6H 14

Tableau 1.2 : Evolution dAG et duAH de la réaction (HG + H.O,) =2 COyq + Hyg) €n

fonction de la températuf@upretre et coll. (2001)]
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Quel que soit I'hydrocarbure considéré, une augatiem de la température
s’accompagne d’'une diminution deG de réaction (4). L'équilibre thermodynamique est
donc de plus en plus déplacé vers les produits.

Ce tableau montre que plus le nombre d’atomesd®moe est éleve, plus I'équilibre de
la réaction sera déplacer vers les produits desirést donc possible de classer 'ensemble de
ces hydrocarbures par ordre décroissant en fondgdia température a partir de laquellg K
est supérieura 1 :

CHCHe> CsHg> CsH14

Comme nous venons de le voir, ces réactions derefiymage sont endothermiques et
nécessitent des températures élevées afin de mfdem hydrocarbures de faible nombre
d’atome de carbone (méthane). En effet, si on degdeévolution desA,G pour les deux
réactions de vaporeformage du méthane en foncéda température (figure 1.4), on constate
gue la réaction de WGS est prédominante pour depéetures inférieures a 873K, le
vaporeformage du méthane étant favorisé au-det&ftke température.

200
[
100 - (2)
S 3
E 0 (3)
2
O
< .100 1 »
-200
273 446 619 792 965 1138

Température (K)

Figure 1.4 : Evolution dea,G des réactions de gaz a I'eau (3) et de vaporefgende Chi(2)

en fonction de la température [Provendier (1999)]
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[.3.1.2 Les catalyseurs utilisés dans le vaporefoiage

Dans la problématique des réactions catalysées, particulier dans celle(s) concernant
le reformage du méthane, un choix judicieux deatm du catalyseur et de son support est
primordial. Le catalyseur est, par définition, wergité qui permet d’acceélérer une réaction; il
participe a celle-ci, mais ne fait partie ni desduits, ni des réactifs, et n‘apparait donc pas
dans son équation-bilan. Dans le vaporeformage dthane, le catalyseur permet de
diminuer la température de la réaction, et aindviter le domaine de température favorable a
des réactions parasites. Lorsqu’un catalyseur @géupour cette réaction, le support doit
présenter une surface spécifique permettant dedisperser les particules de la phase active
pour réagir avec le méthane. De plus, comme oreteavdans ce chapitre, le choix de la
combinaison catalyseur — support dans la catalgse ggalement un role extrémement
important dans la nature des produits carbonésiobten fin de réaction.

Bien que la plupart des métaux du groupe g/(Nli, Ru, Rh, Pd, Pt, Ir...) soient actifs
pour la réaction de vaporeformage du méthane,dedyseurs les plus couramment utilisés
font intervenir le nickel, dopé avec d’autres m&tau oxydes. En effet, malgré le fait que les
meétaux nobles soient en général plus résistart$aarhation de carbone, le nickel, d’un point
de vue économique, représente le meilleur compreaotiigefficacité et reste communément
employé dans les catalyseurs industriels. Des urada Trimm et Onsan (2001) et de Rezaei
et coll. (2006) ont permis de classer les métauxatoment utilisés dans la littérature selon
leur activité en vaporeformage du méthane. lisvieotialors par ordre d’activité décroissante:

Ru~Rh > Ni > Ir > P& Pd >> Co= Fe

La nature du support peut également jouer un mfrtant sur I'activité du catalyseur,

il est important de mentionner que le choix du suppst essentiel. La gamme de température
employée fait que ce dernier doit étre thermiqudrstable mais également de faible acidité
pour éviter le frittage et le dépot de carboneaniraine une désactivation du catalyseur. En
outre, il doit posséder une bonne résistance mggard cause de chocs thermiques fréquents.
Ainsi, Trimm. [Trimm (1980)] a reporté les classerngesuivants de supports oxydes :

(i) par ordre décroissant d’'acidité : $i@l,03 > Si0-MgO > SiGQ >> a-Al,03 >
TiO, > ZrO, > CeQ-ZrO, > CeQ > CaO, MgO.

(i) par ordre de stabilité thermique décroissanteO, > ZrO, > CrO, > CaO, MgO >
Al,03 > CeQ.
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Il s’avére que MgO, CaO et Ce®e classent parmi les meilleurs supports pouelat
formation de carbone et MgO, CaO parmi les pluyvsoucombinés a I'alumine pour former
des aluminates.

D’autres supports ont été étudiés par Cai et (2008) il s’agit d’AbOs, ZrO,-Al,0s,
CeQ-Al,0; et ZrG-CeQ-Al,05. Clest le support Zr@CeO-Al,O3 qui présente les
meilleurs résultats avec une conversion du métlEn&5% a 750°C et une trées grande
stabilité du catalyseur, contrairement aux autn@parts.

Il ressort de ces études que le support doit &sejbe ou faiblement acide [Ket coll.
(2003)], et qu’une forte interaction entre partgsitie métal et support doit exister [Barbero et
coll. (2003)].

1.3.1.2.1 Apport catalytique du nickel

Une grande diversité de catalyseurs a base delrfeke catalyseur de nickel supporté
par alumine) est disponible sur le marché graceusslactivités et leurs applications dans
industrie pétrochimique (reformage du naphtays Bont également efficaces pour la
gazéification de la biomasse et indiqués non seaiémour I'élimination des goudrons mais
aussi pour la diminution du méthane et la converghow gaz a I'eau permettant de modifier le
rapport H/CO. Le nickel catalyse également la destructioa demposés azotés comme
'ammoniac en azote et en hydrogene. Il a été &ble différentes études catalytiques, en
particulier le reformage catalytique du méthanegjzt coll. (2011)][Hashemnejad et Parvari
(2011)].

Des catalyseurs a base de nickel supportés par@eent été étudiés par Kusakabe et
coll. (2004). Les catalyseurs ont montré une baomersion du méthane dans la gamme de
température 500-600°C et un rapposl®D élevé di a I'oxydation de CO par la réaction de
gaz a l'eau.

En 2006, Laosiripojana et coll. (2006) ont tra\éasur la production d’hydrogéne par le
vaporeformage de I'éthane et du propane utilisaictalyseur Ni/Cef£Al,03. Ce catalyseur
avec la composition 10/14/86% (en masse) s’est mdoefficace pour la production
d’hydrogene avec formation de CO a haute tempé&d#00-900°C). La présence de cérium
ameliore l'activité du catalyseur Ni/AD; avec la croissance de la dispersion et de la
réductibilité des particules du nickel. Le cériumihue également le degré de déposition du
carbone issue des réactions de décompositionsydesdarbures et la réaction de Boudouard

sur la surface du catalyseur.
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Provendier et coll. (2000nt développé une structure perovskite tri-métadid.a-Ni-

Fe par la méthode dite sol-gel. Le catalyseur a fam® activité en vaporeformage du
méthane et conduit a une faible formation de caglour un rapport ¥0/CH,=1, par contre

la conversion de CHavec le rapport ¥D/CH,=3, le catalyseur est moins actif, moins sélectif
en CO, avec formation importante de £O

La littérature traite, dans de nombreuses étudaad8la et coll. (1998)] [Shan et coll.
(2006)] [Ohi et coll. (2006)], de l'utilisation deatalyseurs commerciaux a base de nickel
pour le vaporeformage du méthane. La diversitéede formulation provient des quantités
variables de nickel, de la nature du support étadelition de différents promoteurs.

Généralement, la teneur moyenne en nickel darsatadyseurs est de I'ordre de 25% en
masse. La dispersion du nickel et la surface spéeifdu catalyseur dépendent de la quantité
de nickel déposé sur le support. Notons égalemamt’ggrégation des particules de nickel
peut survenir pendant la réaction, ce qui diminaedispersion et les performances
catalytiques pour des conditions opératoires fixées

L’influence du support sur les performances cai@gs a été étudiée par Choudhary et
coll. (1998)en considérant des catalyseurs a base de nickpbgapar Th@ UO,, ZrO,,
SiO; ou TiO,. Les meilleurs résultats ont été obtenus pour,TiB@ plus, I'ajout de cobalt
diminue la quantité de carbone déposé car ce adavierise I'oxydation des especes O
=0 - 3) adsorbées a la surface du catalyseur.

Pour éviter le dép6t de carbone, de nombreusesenddws sont menées sur la
formulation du support ou sur divers précurseuls geie les perovskites ou les solutions
solides [Yamazaki et coll. (1996)][Leroi et colk004)]. L'idée est de conserver la trés bonne
activité catalytique observée initialement pendantemps de fonctionnement important.

Comme il a été observé dans ces tendances génsualks formulation du catalyseur,
en plus de formules monométalliques, les compastin ou multi-métalliques ont également
été étudiées dans la présente réaction de vaporager du méthane [Mukainakano et coll.
(2008)].

Parizotto et coll. (2009) ont étudié la performanice catalyseur Pt-Ni/AD; dans la
réaction de vaporeformage du méthane. En comparaigec les systemes monométalliques,
les bi-métalliques ont montré une bonne conversianméthane et une bonne stabilité
catalytique durant 24 heures de test. De plustdagmnce de Pt aide & maintenir le Ni sous sa
forme actif empéchant la formation du coke surddage du catalyseur. Cette étude montre
limportance de l'ajout d’'un deuxiéme métal pouré&iwrer la performance catalytique du

systeme monomeétallique.
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1.3.1.2.2 Apport catalytique du ruthénium

L’oxyde de ruthénium (Ru£) montre de bonne activité pour de nombreusesiodact
catalytiques [Labhsetwar (2005)]. Toutefois, il gstatil a haute température (sous forme
RuQ,) sous atmosphére oxydante, ce qui limite une egiphn a hautes températures
[Borgarello et coll. (1989)]. Rufest I'un des oxydes des métaux nobles le pluségtad
raison de la grande variété de ses propriétés givghimiques. C'est I'un des meilleurs
catalyseurs de certaines réactions de réductia'orydation [Zen et coll. (2001)] [Ovet
Muhler (2003)]. L’'oxyde de ruthénium offre aussi :

- de bonne stabilité chimique,
- une forte résistance a la corrosion chimique,
- une possibilité d’utilisation comme barriere diusion,

En plus, le ruthénium a été étudié pour I'oxydatade CO [Overet Muhler (2003)]
[Assmann et coll. (2004)]. Assmann et coll. (2004} démontré que lors de 'oxydation de
CO sur Ru@, I'activité catalytique la plus élevée est coreéééla présence d’'une couche de
RuGQ; partiellement réduite a la surface du ruthéniugu Bt coll. (1999) ont étudié I'effet de
I'ajout de Ru sur un catalyseur a base de palladiupporté par alumine pour la combustion
catalytigue du méthane. Sachant que les métawesabinventionnels peuvent se désactiver
ou s’empoisonner en présence de soufre, ces awutensontré que la présence de ruthénium
dans leur catalyseur Ru-Pd#@k, rend les sites actifs de palladium inaccessidlBd,S tout
en préservant l'intégralité de l'activité catalytey du catalyseur a base de palladium. Ces
auteurs concluent que le ruthénium peut remplacenddium (excessivement cher) dans les
applications industrielles pour la combustion gdiqlie du gaz naturel.

Des études menées au Laboratoire portant surut’aje ruthénium sur l'oxyde de
cérium ou l'alumine ont montré une améliorationlaeaéactivité catalytigue de ces solides
vis-a-vis de l'oxydation de carbone [Aouad et c@l009)], et ont également présenté une
bonne activité dans le reformage a sec du métizafarfiamin et coll. (2009)]. Il est possible
pour améliorer encore les performances catalytigieeses solides d'utiliser des oxydes
mixtes cérine-alumine. En effet, il a été remarqué l'introduction de lI'alumine dans la
maille de la cérine permet d’'une part d’améliores propriétés oxydo-réductrices et d’autre
part d’améliorer la stabilité thermique de I'oxyfehistos et coll. (2002)]. De ce fait, une
formulation du type ruthénium déposé sur oxyde réefmobilité en oxygene (la cérine...)
semble étre un catalyseur prometteur pour la @actie vaporeformage du méthane.

L’emploi de catalyseurs ruthénium supportés surdesysimples (Cefet Al,O3) ou oxydes
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mixtes (Ce@-Al,0O3) dans la réaction de vaporeformage du méthanergbuxr la fois
permettre de limiter la formation de carbone quiugsfacteur limitant dans cette réaction et
également de favoriser la production d’hydrogenéaearisant la réaction du gaz a l'eau.

[.3.1.2.3 L’'oxyde de cérium

L’'oxyde de cérium ou la cérine (Cepossede plusieurs caractéristiques pouvant étre
intéressantes pour I'utiliser comme un supportaalgse [Abi-Aad et coll. (1993)] [Kusar et
coll. (2006)] [Demoulin et coll. (2007)]. En effegrace & son couple redox V€™, la
cérine est capable de capter et de relacher fagiiefioxygéne [Yuan et coll. (2009)]. De
plus, dans les conditions de déficit en oxygérie, edt capable de fournir de I'oxygéne pour
'oxydation du monoxyde de carbone, ainsi que detiqules carbonées. La cérine, une fois
réduite (Ce@y (0<x<0,5)), sera facilement réoxydée en présenaoa dxces d'oxygene et
passe a son état oxydé GgdSchmieg et Belton (1995)]. De nombreuses etudésAad et
coll. (2001)] [Trovarelli et coll. (2001)] [Janviet coll. (2000)] [Pruvost et coll. (2000)] ont
montré la forte activité de ce support dans lesctigas d’oxydation de CO et des
hydrocarbures. Sa capacité de se modifier d’'unostgdé C&" & un état réduit C& est I'une
des propriétés pour laquelle elle est utilisée ptrtraitement catalytique des gaz
d’échappement de véhicules [Trovarelli et coll.q@)) [Nolan et coll. (2006)].

Une étude menée par Mosqueda et coll. (2009) swatalyseur a base de gadolinium
dopé par la cérine, a une température comprise &b60°C et 900°C et un rapport®ICH,
variant entre 0,1 et 1, montre que le catalyseasgnte une activité catalytique mesurable
dans la réaction de vaporeformage du méthane miaigréonditions déficientes en eau, cela
est dO a la propriété redox de la cérine.

Une autre propriété importante de la cérine dansatalyse hétérogene est la bonne
dispersion de la phase active sur ce support f@&snet coll. (2003)] [Biswas et Kumzru
(2008)]. En fait, la forte interaction entre le icén et le métal déposé permet d’avoir une
bonne dispersion en évitant son frittage lors dédation de vaporeformage.

La forte résistance mécanique de Geg@rmet d’avoir une résistance accrue lors des
phases de chargement du réacteur. Elle permet négialed’éviter les problemes de
destruction du catalyseur lors des chocs thermiguegeuvent avoir lieu soit pendant la
réaction soit durant la phase de régénération.|D® [a forte résistance thermique de ¢eO
permet de travailler & des températures relativerdmvées X 1000°C) sans qu'il y ait
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altération du support comme c’est le cas avecriagle (transition de phase avec perte de
surface spécifique — a).

L'utilisation en catalyse de I'oxyde de cérium astsi directement liée a la possibilité
de le préparer avec une surface spécifique plugeleCette surface joue un réle important

dans la dispersion de la phase active et par caeségne bonne performance catalytique.

[.3.1.2.4 L’'oxyde d’aluminium

L’alumine (Al,O3) est souvent employée comme support en catalyasm Hes
principaux domaines d'utilisation de l'alumine eatalyse est la catalyse a trois voies
(oxydation du monoxyde de carbone, des hydrocasbetr@les oxydes d’azote) [Courtas
coll. (2000)] [Men et coll. (2004)] [Demoulin et Ito2007)]. L’alumine n’est pas utilisée en
tant que catalyseur car elle n’a pas des propredédytiques intéressantes vis-a-vis de ces
réactions, mais elle a des propriétés particuligresen font d’elle un support idéal pour de
telles applications. Tout d’abord, l'alumine esaldé thermiqguement (< 1000°C). Cette
importante caractéristique empéche l'altératiorcatalyseur lors d’'une élévation brutale de la
température. De plus, ce support possede unepfigue importante grace a des procédeés
de synthese patrticuliere telle que la voie sol-Gelite importante surface spécifique permet
une bonne dispersion des composants actifs duysatal méme pour des teneurs élevées.
Elle présente également une grande surface decta@talyseur/gaz, ainsi qu’'une capacité
accrue d'absorption d’eau. Pour ces raisons, l'alenmest un support privilégié dans la
réaction du reformage.

Duprez (1997) a montré que I'alumine est un supipgdtophile présentant une mobilité
d’OH tout a fait intéressante a partir de 400°Gest'un trés bon support de vaporeformage
des hydrocarbures a des températures n’excédant4p@s500°C. Au-dela, les ions
métalliques (Rff, Ni**) diffusent dans la matrice de I'alumine. Vers 70pfa formation
d’aluminates, difficilement réductibles est mise @idence. Ce phénoméne conduit a la
désactivation irréversible des catalyseurs de &dponage a base de rhodium et de nickel.
Notons également qu’en présence d’eau, les métesigrbupes VI, IX et X sont soumis a
un frittage important a haute température (T > 8)01'ajout de cérium dans le support
permet d’améliorer les performances du catalysauns dette réaction par une diminution de
I'acidité de surface du support [Laosiripojana @l.q2005)]. Ces propriétés de surface sont
principalement recherchées pour effectuer la réaate reformage catalytique.
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[.3.1.2.5 Le support mixte Ce@-Al,O3

Les oxydes mixtes CefAl,O; ont aussi été utilisés comme support en catalyse
[Srisiriwat et coll. (2009)] [Abbasia et coll. (2D{. Il en ressort que ce support permet
d’obtenir des catalyseurs plus performants et ptables dans la réaction de vaporeformage
du méthane. Au cours des derniéres années, I'akyarium et les matériaux contenant de
Ce( ont fait I'objet d’'un examen minutieux en tant quegalyseurs et comme promoteurs
structurels pour les réactions catalytiques héteg [Wang et coll. (1998)].

Craciun et coll. (2002) ont constaté que I'ajoucdaum au systeme Pd/&; a un effet
bénéfique vis-a-vis de la désactivation du systétass la réaction de vaporeformage.
L’activité catalytique la plus élevée du systéntecesrélée a la présence d’'une teneur de 10%
(en masse) en CeO

Un catalyseur Ni/Ce®ZrO, élaboré par Dong et coll. (2002) a été utilisé rpou
I'oxydation du méthane en présence d’eau et d’'omggées tests catalytiques ont été réalisés
a 750°C avec un rapport,@8/CH, égal a 1 et un rapport(@H, compris entre 0 et 0,5.
L’addition du cérium permet une meilleure dispengies particules de nickel que sur zircone
seule. Le support Ce&ZrO, modifie I'environnement chimique du métal et aetiles
molécules de kD et d’'Q, facilitant ainsi I'élimination des dépots carbené

Le support mixte CefZrO;, est trés utilisé dans la littérature, mais il prés plusieurs
inconvénients, comme la faible surface spécificue eodt élevé, ce qui est susceptible de le
rendre non pratique en termes de stabilité et dé de revient [Srisiriwat et coll. (2009)].
Al,O3 est un oxyde de grande surface spécifique quiypgjuement utilisé comme support
dans des réactions de conversion industriellesdcicarbures malgré le fait que ses sites
acides peuvent causer la formation du coke parndgosition de ces hydrocarbures. L'ajout
d'un oxyde d’'une capacité de stockage d'oxygerduee propriété basique a été proposé
comme un moyen pour résoudre ce probleme. EnGaif} est choisi pour avoir une haute
capacité de stockage d’oxygéne et de géenérer lemggnobile dans son réseau, ce qui est
indispensable pour améliorer ses propriétés reBaxnyanova et coll. (2008)]. L'application
de cet oxyde dans le vaporeformage du méthanertsirent appuyée.

Ces exemples illustrent bien les efforts de redfergisant au développement d’un
catalyseur bon marché, efficace et stable. L'en$&rdb ces points est récapitulé dans la
revue publiée par York et coll. (2003).

Cependant, les problemes majeurs posés par kgsmirs supportés, et en particulier a

base de nickel, sont les phénomenes de frittagesjgce active et de formation de carbone,
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qui désactivent rapidement le catalyseur. Le frétale I'espece active correspond a la
migration et a I'agglomération des particules nmigjaés en agrégats, phénomene entrainant
la formation des particules de grandes tailles aligtinution de la dispersion de I'espéce

active et donc une perte d’activité catalytique.

[.3.1.3 Probléme de la formation de carbone

[.3.1.3.1 Introduction

La formation de carbone peut entrainer une désdittiv du systeme catalytique,
réduisant ainsi les performances du catalyseurviid@ctet stabilité). Pour prévenir sa
formation lors du vaporeformage du méthane, il iedispensable de choisir un systeme
catalytiqgue approprié et des conditions opératdites adaptées a cette réaction. En effet, le
dépbt de carbone désactive le catalyseur par reement des sites actifs empéchant ainsi la
circulation des gaz et endommage le circuit avakpgburation [Parizotto et coll. (2007)]. Le
dépbt de carbone peut boucher aussi les réacteureeeompre un processus industriel s'il
est de grande quantité [Zhang et coll. (2010)].

Le dépbt de carbone est considéré comme un ino@mntémajeur dans les réactions de
reformage du méthane en hydrogéene. Toutefois,rladtion de carbone représente un objet
d’étude pour plusieurs recherches menées sur lssare des filaments de carbone et sur
'obtention de systemes carbonés de formes pa#dresl (feuillets, nanotubes, etc.)
[Nurunnabi et coll. (2007)] [Bermudez et coll. (2L

1.3.1.3.2 Les différentes formes de carbone et dwke

Les définitions de carbone et coke sont quelquegrbitraires et reliées par rapport a
leur origine. Le carbone est typiquement un prodaita réaction de Boudouard, alors que le
coke est produit par la décomposition ou la conalems d’hydrocarbures a la surface des
catalyseurs et est constitué d’hydrocarbures lopotignérisés et le carbone graphite.

Les formes du coke peuvent aller d’hydrocarburesagse moléculaire élevée a des
carbones primaires, tels que le graphite, en fonaties conditions dans lesquelles le coke a
été forme et vieilli.

Les mécanismes de déposition du carbone et de fiormdu coke sur des catalyseurs
meétalliques (a base de nickel) a partir du monoxgdecarbone et d’hydrocarbures sont

illustrés en figures 1.5 et 1.6.
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CO(a)

C,(@)+0(a)

— C sur Ni (carbone a I'état solide)

C, (@ — 1 C, (s) carbure metallique (NC)

— C;(s)— C.(s) carbone graphitique

Figure 1.5 :Formation, transformation du carbone sur le ni¢aeadt s font respectivement

références aux états adsorbé et solide) [Barthalo(@601)]
Hydrocarbure
CHp@——— C,(@+H(@+CH (a@+CH,(a+.+CH,

— C sur Ni (carbone a I'état solide)

C, (@) — 17— C,(s) carbure meétallique (YT)

— G (s)— C.(s) carbone graphitique
2H@) ———— H,(@ —— H,(9)
+(4-x)H (a)

CH — CH
CH, (a L, (@) L (9)

— CokeHC (a) - Cou Cpi Cc+ H2 (g)

/ carbone

Figure 1.6 : Formation et transformation du cokelsuwnickel (a, g et s font respectivement

CH, +...+C.H,

références aux états adsorbé, gazeux et solideyéaetions en phase gazeuse ne sont pas

considéreefBartholomew (2001)]

Différents types de carbone et du coke ayant depmotogies et des réactivités
différentes sont formés lors de ces réactions.eRample, le monoxyde de carbone (CO) est
dissocié sur le nickel métallique pour former @rme adsorbée de carbone atomiqug), C
peut alors réagir eng&film polymérique de carbone). Les formes amorpthesarbone, les
plus réactives formées a basse température (cca-@t G), sont converties au cours du
temps et a haute température en formes moins véadtlles que les formes graphitiques
[Swierczynski et coll. (2008)].

Il faut aussi préciser que les différentes formescdrbone peuvent étre a l'origine ou
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non de la perte d’activité catalytique. Par exempldasse température 800-375°C) les
films polymeres condensés ou carb@net a haute température (> 650°C) les films de
carbone graphitique encapsulent les surfaces nogiedl des catalyseurs de méthanation et de
vaporeformage [Swierczynski (2008)]. La désactvaties catalyseurs de vaporeformage a
haute température (500-900°C) peut étre causédapgrécipitation de carbone atomique
(carbure) dissous dans les couches superficietiédi.d

Dans la gamme de température intermédiaire commge 375°C et 650°C, des
filaments de carbone sont formés. Les filamentd soaramment constitués de plans de
graphites plus ou moins désordonnés formant desileamgnts coniques ou des tubes

concentriques (figure 1.7).

Figure 1.7 : lllustration schématique de structpossible d’'une monocouche de graphites

Le diameétre des filaments est déterminé par le élisndes particules catalytiques a
partir desquelles ils croissent [Helveg et collDq2)]. Ce type de carbone est observé sur

plusieurs catalyseurs (ex : Ni/Olivingwierczynski et coll. (2008)].

1.3.1.3.3 Origine de la formation de carbone

La formation de carbone apparait essentiellemart s réactions de vaporeformage et
de reformage a sec [Li et coll. (2008)]. Alors dalupart des études n’observent pas ou ne
mentionnent pas la formation de carbone lors deytlation partielle du méthane. Claridge et
coll. (1993) font part d'une vitesse de formatioa darbone élevée avec un catalyseur
Ni/Al ;O3 et supérieure a celle observée pour Ru, Rh aeipptostés sur I'alumine. Cependant,
la teneur en métal est de 1% pour Ru, Rh et P malheureusement non précisée pour Ni
provenant d’un catalyseur industriel: la seule cosijpn donnée pour I'un des catalyseurs au
nickel est 58% de Ni sur de la silice. Une comanaisignificative des différents métaux
semble donc difficile & établir. Par contre, il é&n connu qu’en vaporeformage et en
reformage a sec du méthane, le nickel favoriseotendtion de carbone sous différentes
formes (feuillets, nanotubes, whiskers, etc.), @weegpligue que de nombreuses études faites
sur le dépot de carbone et la formation des fildmele carbone s’effectuent sur le nickel

[Matsumura et Nakamori (2004)] [Zhai et coll. (20[L0
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Dans le cas du vaporeformage du méthane, on chiaréhéviter le dépo6t de carbone
produit par la décomposition du méthane (réactih €t la réaction de boudouard (réaction
(6)). La vapeur d’eau joue un réle favorable par téactions (7) et (3) qui exprime le

potentiel de gazéification par la vapeur d’eau alloone déposé sur le catalyseur.

CiH— C + 2H AH® =75 kdmol (5)
2Ce C+CQ AH° =-171 kdmol  (6)
C+#0— CO+H AH° =131 kdmol (7)
CO+#«— CO+H, AH® = - 41 kdmol 3)

Une étude de Zhang et coll. (2007) a évalué laatian des constantes d’équilibre pour
les réactions impliquées ((5), (6), (7) et (3))fenction de la température. Ces auteurs ont
constaté que la constante d’équilibre de la réaafi® décomposition de GKréaction (5))
augmente considérablement avec l'augmentation derntgérature de réaction. Ainsi, la
conversion élevée du méthane est favorisée a hemigérature. Les deux autres réactions de
dépbt de carbone (réaction de Boudouard et laio@attiverse de gazéification du carbone,
sont exothermiques et thermodynamiquement défalesabdes températures élevées (figure
1.8).

50

(6)
40 1 2c0=C+CO,

CO;’ CHJ = 2C0 + 2Hs

30 ()

CH,=C + 2H,

20 CﬂtH==C+H=D

P 3
L

Equilibrium Constant

10 CO, + H, =CO + H,0
\

500 600 700 800 200

Temperature { °C )

Figure 1.8 : Variation des constantes d’équiliboaiples réactions (5, 6, 7 et 3) en fonction de

la température [Zhang et coll. (2007)]
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De par le nombre de réactions a envisager dangsi@nse alimenté par du gaz naturel,
cette étude thermodynamique montre I'étendue ebriaplexité du probléme pour déterminer
les gammes de températures et de pressions a msjnain d’'éviter I'apparition des
réactions parasites.

La formation de carbone en reformage du méthaned#mendre de nombreux facteurs
[Swann et coll. (1994)], dont les principaux sa# suivants :

- la nature et I'état du métal (dispersion, taills garticules métalliques, etc.),
- la nature du support,
- I'interaction métal-support,

- les conditions de réaction,

Influence de la nature du métal

L’influence de la nature du métal (phase activecdtalyseur) sur la formation de
carbone en reformage du méthane a été étudiée yranihabi et coll. (2006-2007). Il a été
établi que le Ni et le Pd étaient des métaux qndasaient a la formation du coke, alors que
les métaux Ir, Pt, Rh et Ru ne présentaient, dasdnditions du test, aucun dép6t notable de
carbone. Cependant, Profeti et coll. ont montrélgsieatalyseurs a base de nickel dopés avec
des faibles teneurs en métaux nobles (Ir, Pt, RRugtpermettaient de limiter la formation de
carbone en réaction de reformage [Profeti et ¢@009)]. L'addition d’'un métal noble, en
faible teneur (0,3%), stabilise les sites actif$Ndempéchant ainsi la formation du coke sur la
surface du catalyseur. A l'influence de la natuentital sur la formation de carbone s’ajoute
I'effet de la taille des particules métalliquesusla taille des particules est importante, plus le

dépbt de carbone est favorisé.

Influence de la nature du support

Comme nous venons de le voir, les particules dadg taille favorisent le dépdét de
carbone sur la surface du catalyseur. Pour celia spécifique du support doit étre importante
afin d’assurer une dispersion maximale du métallsusupport. Cependant, elle diminue
fortement a haute température car la plupart degasts ont tendance a cristalliser. Une étude
de Barroso-Quiroga et Castro-Luna (2010) sur dedysurs a base de nickel, supportés par
différents supports, a permis de classer ces sataty et leurs supports en fonction de leur
stabilité catalytique et leur pouvoir de formatitun coke en reformage a sec du méthane, soit

dans un ordre croissant de formation du coke anv&go
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Ni/ZrO, < Ni/CeQ < Ni/Al,03 < Ni/La,O3

Des travaux de Lu et coll. (2010) sur le nickelnpettent de confirmer une partie de ce
classement : Ni/CeO< Ni/CeQ-Al,03 < Ni/Al,Os. Cependant, le classement établi peut
varier légerement en fonction de la nature du neétpporté car les interactions meétal-support
sont différentes. Il a également été constate emisupports ayant une forte affinité pour,CO
comme LaO; par exemple, prévenaient I'accumulation de carbpae réaction avec les

précurseurs du coke [Davydov et coll. (1995)].

Effet d’interaction métal-support

L'interaction entre le métal et le support est laes parametres qui détermine la vitesse
d’agglomération des particules métalliques, doé@edlution de la taille et de la dispersion des
particules, ce qui se répercute sur la vitesseegesition du coke. En effet, plus l'interaction
entre le support et le métal est grande, moing#tcules seront mobiles et moins elles
formeront d’agrégats [Provendier et coll. (199®¢ plus, la réductibilité du nickel supporté
dépendait fortement de la nature du support etrdiaii selon la séquence des supports :
CeQ-Al,03 > ZrO,-CeQ-Al ,03 > ZrO,-Al,03 > Al,O3 [Cai et coll. (2008)].

Dans une étude intéressante sur le catalyseur Mi¥fOgen reformage catalytique du
meéthane (vaporeformage et oxydation partielle),deincoll. (2002) ont dévoilé, plus qu'une
interaction entre le support et le métal, une abté synergie. D’aprés ces travaux, la réaction
se produit a I'interface métal-support grace adgs@omplémentaires du nickel et de I'oxyde
Ce-ZrG: Ni sert de site de conversion des molécules dinané, tandis que le support Ce-
ZrO, active les molécules d’eau et d’'oxygene ; ceuxdioimuent alors la formation de

carbone dans la réaction de vaporeformage du meéthan

Influence des conditions de réaction

Dans la réaction de reformage au i de vaporeformage du méthane, le carbone
provient essentiellement des réactions de Boudoudabkse température et de décomposition
du méthane a haute température. Afin de limitdosaation, il est possible d’ajouter un léger
exces d’'oxydant au mélange réactif. Dans le caggoreformage, I'utilisation d’'un mélange
gazeux présentant un rapportQ4ACH, supérieur ou égal a 3 réduit fortement le dépdt de
carbone [Zhai et coll. (2011)]. Le carbone formagiéa alors avec I'eau pour donner CO et
H,. De méme, en reformage a sec, un ajout de @@orisera la réaction inverse de
Boudouard : C + C@— 2CO (6)
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La formation de carbone et la nature de ce ded@pendent également de la pression et
de la température de réaction. Celles-ci influemtla composition des produits a I'équilibre
thermodynamique.

1.3.2 Le reformage par le dioxyde de carbone (Dryeforming)

Depuis quelques années, l'intérét se porte soeftemage par le dioxyde de carbone.
Dans ce procédé, la vapeur d’eau est remplacde @4 selon la réaction suivante:

CH+CQ,«>2CO+2H AH° = +247 kd/mol) (8)

Ce procédé n’est pas dénué d’intérét car d’'une, lapermet d’obtenir un rapport
H,/CO proche de 1, utilisable dans des procédéqtedd’hydroformylation et les réactions
de carbonylation et d’autre part, il consomme dgax (CH et CQ) contribuant a I'effet de
serre. Cette réaction pourrait méme étre directeneemployée dans le cas de certains
gisements de gaz contenant une proportion nongeajlle de C& comme celui de Natuna
(Indonésie) composé a prés de 71% de €@galement pour le biogaz.

Néanmoins, la réaction est plus endothermique @lle de reformage par la vapeur
d’eau et nécessite des températures de réactienépuées, entrainant la désactivation du
catalyseur par le frittage de la phase active ajosi par la formation du coke [Guo et coll.
(2004)] [Djaidja et coll. (2006)].

De plus, simultanément a la réaction principale i@ réaction inverse de gaz a I'eau
(réaction (3)) a lieu, ce qui se traduit par unevession de C@toujours plus importante que

la conversion en CHmais aussi par un rapport/80 inférieur a 1.

CQ+ Hy <> CO + HO AH° = +41 kJ/mol) A3)

Un grand nombre de résultats concernant la natwsudport et de la phase active sont
reportés dans la littérature pour cette réactiolar[@e et coll. (1993)][Montoya et coll.
(2000)].

Comme dans le cas du vaporeformage, la majeure gl métaux du groupe \Hll
(Ni, Ru, Rh, Pd, Pt, Ir...) sous leur forme rédugtent efficaces pour la réaction selon I'ordre
décroissant d’activité: Ru > Rh > Ni = Ir > Pt >.Rbest a signaler qu'’il n’existe pas de

support universel pour tous les métaux et la natiwesupport influence I'activité des
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catalyseurs. Ainsi, pour le rhodium; utilisé complease active, le classement suivant des
supports par activité décroissante a été obtenw, Zr@\,0; > TiO, > SI0Q, >> MgO
[Tsipouriari et coll. (1994)] alors que pour le ket ZrO, > CeQ > Al,O3 > La0Os [Barroso-
Quiroga et Castro-Luna (2010).

La désactivation du catalyseur par la formatiorcadone a sa surface est le probleme
majeur de ce procédé et la plupart des étudessééslisur le sujet portent sur le
développement d’'un catalyseur stable et résistémfamation du coke. Jones et coll. [Jones
et coll. (2008)] ont comparé les catalyseurs a basHi, Ru, Rh, Pd, Ir, Pt. Il sS’est avéré que
Ru et Rh permettaient d’obtenir de trés grandescteités et activités catalytiques et étaient
trés peu sujets a la formation de carbone; cecagsaremment di a I'oxydation du carbone
en présence des métaux nobles [Chen et coll. (J.999)

Il est a noter finalement qu’a ce jour, aucuneaimtlustrielle travaillant sur la réaction
de reformage du méthane par le dioxyde de carb@nété mise en service et ce malgré un

intérét croissant manifesté dans les recherches/aau des laboratoires.

|.4 Conclusion

Au travers de cette étude bibliographique, le vejmomage catalytique des
hydrocarbures est celui qui répond le mieux auxjenges d'une application industrielle :
moins codteux en énergie que l'électrolyse, il oftme meilleure dynamique au systeme
catalytigue tout en conservant un rendement élaviydrogene. Ce procédé reste la solution
préférable pour la valorisation du méthane en hygine pour les piles a combustible.

L’amélioration de procédé de vaporeformage du mm&th@asse par la mise au point
d’'un systéme catalytique aussi performant que plesprésentant a la fois :

- Une activité en vaporeformage élevée,

- Une sélectivité en fdans la réaction de vaporeformage,

- Une activité optimale en réaction de gaz a I'qaupermettrait de limiter la concentration en
CO,

Dans cette partie bibliographique, et ctartenu des études récentes, une formulation
métal noble supporté sur oxyde de forte mobilit@xygéne semble étre le type de catalyseur
tout indiqué. En effet, concernant la phase actnaeis avons vu que les métaux nobles et
notamment le rhodium et le platine présentent ledlenres activités pour la réaction de

vaporeformage.
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Il a été déemontré également que I'ajout de ruthé@ngsur I'oxyde de cérium et sur
'alumine améliore la réactivité catalytique de sefides vis-a-vis de I'oxydation de carbone,
et présente une bonne activité dans le reformaiyesi,A'utilisation de ce catalyseur dans la
réaction de vaporeformage du méthane pourrait geemae limiter la formation de carbone
et réduire la production du monoxyde de carbone.

Les avantages économiques du nickel continuentvarier son utilisation. Etant
particulierement sensibles aux problémes du c@secdtalyseurs a base de nickel nécessitent
I'ajout d’autres éléments au niveau du support (@O, CeQ,...) ou de la phase active
(formation de bimétalliques Ni-métal noble,...). Cegent, ce catalyseur doit étre optimisé et
testé dans une large gamme de conditions opémtdarglupart des études sont réalisées a
des températures supérieures a 700°C avec desrtiapp®/C compris entre 1 et 3. Nous
avons donc choisi d’étudier le comportement du lgs¢ar en fonction de différents
parametres de réaction. Cela nous permettra dajusser et par conséquent d’améliorer le

procédé de vaporeformage du méthane.
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Chapitre 1l Optimisation des paramétres de préjpardes catalyseurs

[I.1 Préparation des supports

Les oxydes de cérium et d’aluminium sont courammaitisés au laboratoire comme
supports de catalyseurs pour le reformage catalyfijouad et coll. (2007)]. Leur stabilité
dans les conditions critiques (température éledéda réaction a été démontrée. Par ailleurs,
il est aussi important que la surface spécifiquessdfisamment importante pour optimiser le

dépdt et la dispersion de la phase active [Sriairst coll. (2009)].

[1.1.1 La cérine (Ce(,)

L’hydroxyde de cérium Ce(OHl)est synthétisé a partir du nitrate de cérium (Il
hexahydraté Ce(N£, 6H,0 et de I'hydroxyde de sodium NaOH. Deux solutisnat ainsi
préparées, la premiere, une solution de nitratecéldum et la seconde, une solution
d’hydroxyde de sodium 5 fois plus concentrée deriag ce que NaOH soit en exces, ce qui a

pour conséquence de faire précipiter la totaligtides cérium selon la réaction (10) :

Ce(NQy)s,6H;0 + 4NaOH— eCe(OH); + (1€)Ce(OH) + 4N& + 3NOs + 6H,0 (10)

La solution de nitrate de cérium est ajoutée goattgyoutte dans une solution
d’hydroxyde de sodium sous agitation. Il y a akmrgnation de I'hydroxyde céreux Ce(OH)
qui, en présence d’air, forme un complexe mauve dies intermédiaires réactionnels : les
hydroxydes céroso-cériques. Le précipité obtenuikst puis lavé a I'eau distillée chaude
(60°C) pour éliminer les ions NaNOs et OH en exces. Le solide mauve obtenu est séché a
'étuve pendant vingt-quatre heures a 100°C. Laration mauve laisse alors place a une
coloration jaune. Ceci est di & I'oxydation & I'de C&" en C&*. L'hydroxyde de cérium
obtenu se présente donc majoritairement sous laefate Ce(OH) avec la présence de
Ce(OH} a I'état de trace. La cérine est obtenue parmraticin de cet hydroxyde de cérium a
une température de 500°C (1°C/min) sous un fluxr d&c (33 mL/min) pendant

4 heures selon la réaction (11)

Ce(OH) + O CeQ + 2H0 + O, (11)
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[1.1.2 L'alumine (Al ,0O5)

L’oxyde d’aluminium est préparé par la méthodegllafin d’obtenir un produit pur et
présentant une grande surface spécifigue. Pour, canL de butylate secondaire
d’aluminium, Al(OGHog)s, sont dissous dans 100 mL de butan-2-ol a 85°G sgjitation.

50 mL d’'un agent complexant, butane-1,3-diol, cfemia 60°C sont ensuite ajoutés a la
solution. L'ajout de 35 mL d’eau et le maintien ldetempérature a 85°C permettent alors
I'hydrolyse du mélange. On laisse ensuite refroieimélange a température ambiante et on
laisse décanter. Le solvant résiduel est ensuitend de la solution a l'aide d’un évaporateur

rotatif a 40°C et sous un vide partiel. Le gel obteest alors séché et calciné a 600°C
(0,5°C/min) sous un flux d’oxygene (33 mL/min) pantl4 heures, ce qui conduit a I'oxyde

d’aluminium ALO; présentant une phagenal cristallisée.

[1.1.3 Support mixte cérine-alumine (CeQ-Al,03)

Ce support est préparé par imprégnation a sec dahgion de nitrate de cérium sur
lalumine préalablement calcinée a 600°C. Le méamgt alors laissé a maturation a
température ambiante pendant deux heures puis pléétive & 100°C pendant vingt quatre
heures. Le solide est calciné par la suite a 6685@G un flux d'air (33 mL/min) pendant
4 heures. Le support préparé contenant des tedeus®,3% (en masse) en oxyde de cérium
et 49,7% en alumine. Le schéma Il.1 représentalifédrentes étapes de préparation de
CeQ-Al,0:s.

v-Al, O, Précurseur de Cérium: Ce(NQ6H,0
v

Ce(NQ),,6H,0 Solution aqueusge
|
'
Imprégnation du suppor

v

Séchage a 100°C/24 h

v
Calcination a 600°C/4 H

—

Schéma 1.1 : Le protocole expérimental de préparatu support Ce£Al,03
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[1.2 Caractérisations des supports

[1.2.1 Etude thermogravimétrique de I'hydroxyde decérium

Sous l'effet de la température, un solide est qiflde de subir un changement d’état
physicochimique. Ces réactions s’accompagnentus pbuvent d’'un dégagement (cas des
réactions exothermiques) ou d'une absorption (i@astendothermiques) de chaleur et
souvent d’'une perte ou d’'un gain de masse.

Le module TG/DSC combine deux techniques d’analis&sniques :

* La premiére sert a la mesure du gain ou de la mkrtenasse de I'échantillon en
fonction de la température et du temps — Analyserbgravimétriqgue, ATG ou TG.
L’analyse TG est utilisée pour caractériser le geament de phase résultant d’'une
décomposition, d’une déshydratation et d’'une oxpdat

* La seconde sert a la mesure de la difféerence dpderture due aux changements
d’enthalpie de I'échantillon chauffé uniformémentfenction de la température et du
temps — Calorimétrie Différentielle a Balayage, DSOifferential Scanning
Calorimetry).

Ces deux mesures s’effectuent simultanément sappareil NETZSCH STA 409 de la
température ambiante jusqu’a 1000°C (montée endmtye de 5°C/min) sous un flux d’air
de 75 mL/min. Deux creusets en alumine sont plagésétriquement sur le support d’'une
balance placée dans un four. L'un des creusetsecritéchantillon a analyser (la masse
prélevée est fonction de la masse volumique apfadEnnotre solide et de I'éventuelle exo-
thermicité de la réaction) alors que l'autre cré@se vide (creuset de référence). Un systeme
de thermocouple permet de contrbler et de mesarderhpérature de I'échantillon. Les
différences mesurées entre I'échantillon et lareffée permettent de réaliser les analyses
thermiques différentielle (difféerence de tempémfuat gravimétrique (perte ou prise de masse
par le solide analysé). Le logiciel "NETZSCH PROTEBNALYSIS" permet de traiter les
résultats obtenus.

La figure 1l.1 représente les courbes TG obtenwes phydroxyde de cérium séché a
100°C a I'étuve et pour la cérine calcinée a 50pé@dant 4 heures sous &es courbes sont
obtenues en chauffant les échantillons a partitadeempérature ambiante jusqu’a 1000°C

avec une vitesse de 5°C/min, sous un flux d’airslenL/min.
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Figure II.1 : Courbes TG de I'hydroxyde de cérilgurg(—) et de la cérine calcinée
a 500°C(—)

D’aprés la courbe TG de I'hydroxyde de cérium, pnemiere perte de masse égale a
3,3% a été enregistrée entre la température anebetni40°C (zone (1)), correspond au
départ de l'eau physisorbée a la surface de laneéet la déshydratation partielle de
I’hydroxyde de cérium [Aboukais et coll. (1992)]n&) seconde perte de masse de 3,6% est
observée entre 140°C et 650°C. D’apreés la littéeafHackspill et coll. (1968)] [Abi-Aad et
coll. (1993)], ce phénomeéne est di a la déshydvataiartielle (zone (2)) et compléete (zone
(3)) de I'hydroxyde de cérium (1V) selon la réactide calcination (11).

Sachant que la perte de masse de I'hydroxyde dantéarétait pas complétement
achevée a 500°C, le choix de cette température jgogalcination de la cérine restait a
expliquer. Ainsi, pour la cérine calcinée a 500 C¢ourbe TG (figure 11.1) devrait présenter
une perte de masse aux alentours de 500°C, ceeapiipas le cas. Cette observation a une
simple explication : durant les 4 heures de stiilbn thermique de la cérine a 500°C la
transformation de I'hydroxyde est achevée. D’amétie analyse, nous avons justifié la
calcination de la cérine a 500°C, ce qui permetgdeder une grande aire spécifiqgue du
support avant I'imprégnation tout en étant sUralstabilité thermique.

La perte de masse théorique que nous avons cgouléda déshydratation de Ce(QH)
est de 17,3%, or la perte de masse expérimental#ee3,6%. La différence entre ces deux
valeurs peut étre due a la déshydratation de ldxydte Ce(OH), durant le séchage dans
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I'étuve, pour donner 'oxyde de cérium [Aouad etl.c(007)]. Par conséquent, le solide
obtenu apres séchage est un mélange de Cg@Hle Ce@ avec la présence d’'une petite
guantité de Ce(OH) En considérant que le produit est principalenvemstitué de Ce(OH)
et de Ce@ et que la perte de masse due effectivement adaydéatation est de 3,6%, le
pourcentage massique de chaque phase dans le aghaé calcination est de 86,3% de
Ce(OH), et 13,7% de CeD

[1.2.2 Etude thermique du gel d’aluminium

La figure 1.2 représente les courbes DSC/TG ol#enpour I'échantillon du gel

d’aluminium séché a 100°C dans I'étuve.
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Figure 11.2 : Courbe DSC/TG du gel d’aluminium sé¢h100°C

Deux réactions de déshydratation doivent étre ageiss :
* La déshydratation du trihydroxyde d’aluminium Al(@Qtelon la réaction :
2AI(OH); — Al,03 + 3H,0 (12)
La perte de masse théorique due a Etdion est de 34,6%
» La déshydratation de I'oxyhydroxyde d’aluminium A{@H) selon la réaction :
2AI0(OH) — Al,03 + H,O (13)

La perte de masse théorique due a cette réactiale d5%.
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La courbe DSC du gel d’aluminium présente tout didbun pic endothermique situé a
67°C accompagné d’'une perte de masse de 4,5%.ddnadeic endothermique situé a 174°C
accompagné d’'une perte de masse de 9,5% est dsssvé. D'apres la littérature, ces deux
pertes correspondent respectivement au départ eBu I'superficielle de I'hydroxyde
d’aluminium et les produits organiques provenantadgy/nthese par voie sol-gel [Rossignol et
Kappenstein (2001)] [Alipour et coll. (2001)]. Eitey) deux nouveaux pics endothermiques a
257°C et 400°C apparaissent. A ces deux pics @oneent une importante perte de masse
de 24,7%. Ces deux pics sont attribuables a laydéstation de I'hydroxyde d’aluminium.
D’aprés la littérature, le pic a 257°C correspondaadéshydratation de I'hydroxyde
d’aluminium Al(OH); [Frost et coll. (1998)] et celui a 400°C est atié a la déshydratation
de I'oxyhydroxyde d’aluminium AIO(OH) [Rossignol Kappenstein (2001)].

En principe, I'espéce Al(OH)ne se forme pas lors de la synthése par voieedol-g
Cependant, la perte de masse expérimentale obtesiuele 24,7%, qui est une valeur
intermédiaire entre les deux pourcentages thémimitenus pour la déshydroxylation de
AIO(OH) (15%) et AI(OH} (34,6%). Il se peut alors que grace a la préselecéagent
complexant durant la synthese, I'hydrolyse de dalate d’aluminium a été suffisamment
douce pour parvenir a la formation de Al(QH)

La figure 1.3 représente les courbes TG obtenums e gel d’aluminium séché a
100°C dans I'étuve et pour I'alumine calcinée soxyggéne a 600°C pendant 4 heures.
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Figure 1.3 : Courbes TG du gel d’aluminium sé¢hget d’alumine calcinée a 6009€)
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Nous remarquons, d’apres la figure, que la déshythbion du gel d’aluminium n’était
pas complétement achevée a 600°C, le choix de tattpérature pour la calcination de
'alumine restait a expliquer. Ainsi, pour I'alungércalcinée a 600°C, la courbe TG devrait
présenter une perte de masse aux alentours de 6@@°Qui n'est pas le cas. Cette
observation explique que durant les 4 heures distdion thermique de I'alumine a 600°C
sous oxygene, la transformation de I'hydroxyde aagievée. D’aprés cette analyse, nous
avons justifié la calcination de I'alumine a 600%&, qui permet de garder une grande aire

spécifiqgue du support avant I'imprégnation touté&mt sdr de sa stabilité thermique.

[1.2.3 Etude thermique du support mixte (CeQ-Al,Oj)

La figure 11.4 représente les courbes DSC/TG olgemour le support cérine-alumine
avant calcination en le chauffant depuis la tentpégaambiante jusqu’a 1000°C avec une
vitesse de 5°C/misous un flux d’air de 75 mL/min.

Sur la courbe DSC, un premier pic endothermiqugelapparait vers 77°C accompagné
d’'une perte de masse de 14%. Il s'agit de la pdau physisorbée sur le solide ainsi que le
départ d’'une partie de I'eau de cristallisationverant du précurseur Ce(hg6H,O. On
observe également un second pic endothermiquejmkrsse, vers 237°C accompagne d’'une
perte de masse significative de 21,09%, il s’agitaldécomposition d’une partie des nitrates
et au départ de I'eau restant provenant du prégurka perte de masse de 10,63% que nous
avons observé dans la gamme de température 23CG3¥&it étre due a la décomposition
complete des nitrates. Etant donné que le solid®-®@é&,03 calciné contient 50,3% en masse
de cérine, Ceg) le pourcentage massique de CefN®H,O dans ce solide est donc de
72,4%. La perte de masse théorique due au dép#idadeet a la décomposition des nitrates
de cérium dans le précurseur de G&D0O; est par conséquent de
(72,4% x 56,6%) = 40,97% si on considere l'alumstable thermiquement. La perte de
masse expérimentale est de 45,7%, trés prochgaddar théorique. De ce fait, il est suggéré
gue la totalité de l'eau et des nitrates provendut précurseur Ce(Ng,6H,O a été
décomposé a une température inférieure a 400°Calcination a une température de 600°C
est justifiée par cette analyse, ce qui permetatdey une grande aire spécifique du support

avant I'imprégnation tout en étant sdr de sa stalihermique.

- 40 -



Chapitre 1l Optimisation des parametres de préjoardes catalyseurs

[HEN

o

o
|

O
o
\

21,09%
70 -

DSC/(u.a)

10,63%
60 -

ATG
50 \ \ \ \

Pourcentage massique(%)
(00)
o
|

0 200 400 600 800 1000
Température (°C)

Figure 1.4 : Courbe DSC/TG du support mixte GeXD,O3; séché a 100°C

[1.3 Préparation des catalyseurs a base de ruthénm : (Ru/CeO, et
RU/AIzog)

[1.3.1 Imprégnation du ruthénium sur les supports

L’objectif de I'imprégnation est d’obtenir la mailire dispersion possible de I'agent
précurseur de fagcon a ce que la phase active abfggrudécomposition ultérieure soit elle-
méme bien dispersée, ce qui contribue a une metlletactivité du solide vis a vis des
réactions d’oxydation.

La synthése des catalyseurs a base de ruthéniurdadisee par imprégnation a sec ou
en exces de volume du ruthénium (sous la formeedaatution de ruthénium nitrosyl nitrate
RUu(NO)(NGy)s, 1,5% en masse de ruthénium) sur les différents stgppréalablement
calcinés, puis le mélange est agité activementpdiz obtenue est alors laissée reposer
pendant deux heures a l'air libre : c’est la pé&ial® maturation pendant laquelle la pate est
mélangée régulierement. Le mélange obtenu est pldéduve pendant environ 24 heures,
ensuite les catalyseurs sont stabilisés thermignepsr calcination a 600°C (1°C/min) sous

un flux d'air sec (33 mL/min) pendant 4 heures.
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Les catalyseurs que nous avons préparées dans,@ooas base de ruthénium (la teneur
massique (x%) du ruthénium est variée de 1 a 5%pmtes par la cérine ou I'alumine
(Ru(x%)/CeQ et Ru(x%)/AOs).

[1.3.2 Caractérisations physico-chimiques des catgseurs

[1.3.2.1 Mesure de la surface spécifique

Les solides présentent des pores de tailles vadaljui augmentent la surface de
contact du solide avec l'extérieur (surface actiMed valeur de laire spécifique étant
directement liée au nombre de pores a la surfac®lille, ce parametre est tres important en
catalyse hétérogene ou une grande aire spécifgjugeaéralement recherchée.

Les aires spécifiques ont été mesurées par la oh&tB&T (Brauner Emmett Teller) a
laide d'un appareil ANKERSMIT Quanta Sorb Junidta méthode BET repose sur
'évaluation de la quantité de gaz inerte physi€erbPréalablement a chaque mesure,
I'échantillon est dégazé (balayage a l'azote a tengpérature de 90°C pour un échantillon
non calciné et de 130°C pour un échantillon ca)jcib@e mesure se déroule en deux étapes :
'adsorption et la désorption au cours desquedlegliation de la conductivité thermique d’'un
meélange gazeux constitué de 30% d’azote (gaz aélsetlnle 70% d’hélium (gaz vecteur) est
mesurée. L’adsorption se déroule a la températ@rel’azote liquide (-196°C). Cette
température permet a I'azote gazeux d’étre physéssur le solide. Lorsque cette étape est
terminée, I'échantillon est remis a température iantb. Ce rapide réchauffage induit une
désorption de l'azote. L’azote désorbé est qu@ntgar un catharometre. En faisant
I'hypothése qu'a -196°C, la surface occupée parraokécule d’azote est de 16,227 il

est possible d’évaluer l'aire spécifique a paréifa formule suivante :

~2,8091x D xVcal
mdégazéDcaI

S

sp

AN

ou,

D : aire du pic de désorption

Dcal : aire du pic de calibration

Vca : volume de calibration (i = 0,5 mL)

Maégaze: Masse du produit dégazé
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La figure I.5 représente les valeurs expérimestdies aires spécifiques des catalyseurs

a base de ruthénium Ru(x%)48% ainsi que celle de I'alumine.
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Figure I.5 : Evolution de l'aire spécifique demtayseurs Ru(x%)/A0; en fonction

de la teneur en ruthénium

D’apres la figure, on remarque que I'alumine aprégination sous oxygéne présente
une aire spécifique assez importante de 74f,nquand la solution de Ru(NO)(NJ@ est
imprégnée sur l'alumine calcinée a 600°C, lairéafique des catalyseurs Ru(x%)@%
décroit progressivement avec 'augmentation deeteudr en ruthénium. Ainsi, la surface
spécifique du catalyseur Ru(1%)® est de 720 m?/g alors qu’on augmente la teneur en
ruthénium, cette surface spécifique diminue fortetmpour atteindre une valeur de 540 m2/g
pour Ru(3%)/A}O; et de 500 m3/g pour Ru(5%)/;. Ceci peut s’expliquer par la
formation d’agglomérats de I'oxyde de ruthénium QR dont I'aire spécifique de Ry(9
m2/g) est largement inférieure a celle de I'alumidee étude menée par Panagiotopoulou et
coll. [Panagiotopoulou et coll. (2009)] a montréeda dispersion du ruthénium sur la surface
d’alumine diminue de 68% a 43% lorsque la teneuméital augmente de 1 a 5% en masse,
respectivement, ce qui explique ainsi la formatoes agglomérats lorsque la teneur en
ruthénium augmente.

Les caractérisations physico-chimiques par DRX €P Bermettront d’appuyer cette

hypothése de la formation des agglomérats.
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En ce qui concerne les catalyseurs supportés paériae, la figure 11.6 représente les

valeurs expérimentales des aires spécifiques deatalyseurs ainsi que celle de la cérine.
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Figure 11.6 : Evolution de I'aire spécifique dedalgseurs Ru(x%)/Cefen fonction de la

teneur en ruthénium

Nous remarquons d’apres la figure 1.6 que leswaleles aires spécifiques dépendent
de la quantité du métal déposé sur la surface gpasti Ces aires spécifiques diminuent
lorsque la teneur en Ru augmente. En effet, lmednésente une aire spécifique de 16@m
or I'oxyde de ruthénium RuOprésente une aire beaucoup plus faible de I'oder® ni/g.
Quand la solution de Ru(NO)(NJ est imprégnée sur la cérine calcinée a 500°Crel’ai
spécifiqgue des catalyseurs obtenus décroit avagriantation de la teneur en ruthénium car
I'oxyde de ruthénium peut former certains agglornssar la surface du support.

La diminution de la surface spécifique des catalggssupportés par alumine (245 mz3/qg)
est largement supérieure a celle obtenue par &érmgs supportés par cérine (43 m?/g). Cela
peut étre d( au degré de dispersion de la phaise &eithénium) sur le support. Okal et coll.
(2011) ont montré que les supports cristallinswrg influence significative sur la dispersion
du métal. Ainsi, le ruthénium déposé sur Ggldssede probablement une dispersion plus
grande que sur AD3; ce qui explique la faible diminution de lair sfféque de ces

catalyseurs par rapport aux catalyseurs suppoatéslygpmine.
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[1.3.2.2 Analyses par diffraction des rayons X

Un produit présentant la méme composition chimicqueyt exister sous différentes
phases cristallographiques, chaque phase pouvasdéger des caractéristiques et des
propriétés catalytiques distinctes.

La diffraction des rayons X (DRX) permet d’iderdifiles différentes phases cristallines
et de suivre les modifications structurales intearg au cours des traitements thermiques
d'un solide. Cette technigue consiste a envoyeffaisteau de rayons X (production des
rayons X a l'aide d’'une source constituée d’'umifidat de tungstene et d’'une anticathode de
cuivre) sur I'échantillon disposé sur un support pmex légerement creusé. Lorsque le
faisceau atteint I'échantillon (avec un ang@jeil est diffracté d’'un anglé puis détecté par un
compteur a scintillation. Par réflexion, le rayafiredcté obéit a la loi de Bragg :

2dpq Xsind =nA

AN

ou,

dn : distance interréticulaire (A),

20 : angle formeé par les faisceaux incident et difiéa
A - longueur d’'onde K du cuivre (1,5406 A),

n : ordre de diffraction de Bragg (nombre entier)

Les phases cristallines sont identifices en conmpaes diffractogrammes obtenus
(variation de lintensité en fonction ded2 avec les diffractogrammes de composés de
référence présents dans la base de données "JCRIE"Committee on Powder Diffraction
Standards) établie par le "ICDD" (International @erior Diffraction Data). La sensibilité de
cette technique est environ de 1% en masse. Qeite peut varier selon le composé analysé
et la taille des cristallites.

Les analyses DRX ont été réalisées a températubgaata sur un diffractometre D8
Advance de marque BRUKER. Ce diffractométre estipggul’'une anticathode en cuivre
(dont la composante Kest soustraite du spectre brut), d’'un monochromasecondaire
(permettant de s’affranchir du rayonnement de @soence), d’'un goniometr@/ 8 et d’'un
porte échantillon tournant (pour éviter les ori¢iotes préférentielles) (figure 11.7). Les
enregistrements sont effectués avec un pas de endsud,02°, un domaine ef allant de

bY

20° a 80° et un temps d'’intégration de 10 secondes.
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Figure 11.7 : Principe de fonctionnement du diftaoétre BRUKER D8 Advance
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La figure I11.8 représente les diffractogrammes degalyseurs Ru(x%)/CeOet
Ru(x%)/AlLO; calcinés a 600°C. Le résultat de la caractérisgtiar DRX montre que la
phase cristallographique fluorine Ce@ichier JCPDS 34-0394) est observée pour tous les
catalyseurs Ru(x%)/CeOEn effet, divers auteurs [Abi-Aad et coll. (19P[hang et coll.
(2007)] ont montré que lors de calcination de I'toxyde de cérium, celui ci se déshydrate en
oxyde et cristallise sous la forme Ce@e dernier présente en DRX des raies (111), (200)
(220), (311), (222), (400), (331), (420). Dans eddtructure, les atomes de cérium occupent
un réseau cubigue a faces centrées alors que desesmtd’'oxygene sont dans des sites

tétraédriques.
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Figure 11.8 : Diffractogrammes des rayons X pas tatalyseurs Ru(x%)/Ceét
Ru(x%)/Al,O5 calcinés a 600°C
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Dans les diffractogrammes du catalyseur a failbbheue en ruthénium supporté par la
cérine (Ru(1%)/Ce®), seule la phase cérine Ce€st présente, ce qui indique que la phase
active est bien dispersée sur la surface du sup@ependant avec I'augmentation de la
teneur en ruthénium, plusieurs raies viennent stejoa celles correspondant a la premiere
phase. Pour ces solides la phase RfiChier JCPDS 88-0322) est observée. En effapis
la littérature [Hosokawa et coll. (2003)], les ¢tysaurs Ru/Ce@calcinés a 600°C présentent
des raies différentes de celles de la cérine,(oa0r des valeurs deé) Zgales a 35,5° et 54,9°
correspondent a la phase RuOCes raies de diffraction sont observées sur les
diffractogrammes des catalyseurs Ru(3%)/CetRu(5%)/Ce@

Pour les catalyseurs supportés sur alumine, tausatalyseurs ont montré I'apparition
des raies a environo2= 28,5°, 35,4°, 40,5°, 54,6° et 58°, qui correstmn respectivement
aux plans cristallins (110), (101), (111), (211)220) de Ru®@ (JCPDS 88-0322). D’autre
part, la présence des raies de diffractiof & 38°, 47° et 67° est attribuég-#\l,0; (JCPDS
75-0921) mal cristallisée. A partir d’'une teneur @& en masse de Ru, les raies
correspondantes a la phase tétragonale de l'oxyad®, Rpparaissent. Plus la teneur en
ruthénium augmente, plus ces raies s’intensifieec d’apparition de deux nouvelles raies
correspondants a la méme phasé & B6,1° et B = 67,37° pour Ru(5%)/A0s.

D’apres tous ces résultats, il est bien clair gageraction du ruthénium avec la surface
de la cérine est difféerente de celle existant deesurface de l'alumine. Ainsi, les raies
correspondant a la phase Ru@pparaissent pour des faibles teneurs en ruthémsum
'alumine (Rul%), tandis que, imprégné sur cérlas,raies caractéristiques du méme oxyde
n'apparaissent qu’a partir de 3% en masse de Ruwaetrés faible intensité.

Une étude menée par Aouad et coll. (2007) sur udalyseur a base du ruthénium
supporté par un support mixte (Cérine-Alumine) merque plus la teneur en cérium est
faible dans le support, plus les raies de R@WONt intenses et identiques a celles des
diffractogrammes des catalyseurs imprégnés suriatupour la méme teneur en ruthénium.
D’autre part, quand la teneur en cérium augmeeteraies tendent a s’affaiblir pour aboutir &
des diffractogrammes similaires a ceux des Ru(x@¥CCela laisse penser qu’il existe une
interaction entre la cérine et le ruthénium quipdrse les espéces oxydes de ce dernier
empéchant ainsi leur détection par DRX. Méme duftane présente une aire spécifique
presque 7 fois plus grande que celle de la céilnapparait que le ruthénium tend a
s’agglomérer a la surface de I'alumine, méme airpdet faibles teneurs, pour former des

oxydes détectables par DRX.
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[1.3.2.3 Analyses par Réduction en Température Pragmmeée (RTP)

L’analyse RTP est réalisée sur un appareil AMI-B@0marque ZETON ALTAMIRA
permettant également de réaliser des mesures dafigpden Température Programmée
(OTP), de Désorption en Température Programmée Y[@Tes mesures d’aire spécifique
par la méthode BET en régime dynamique.

Le dispositif est composé d'un détecteur a conditétithermique (qui permet de
détecter et de quantifier la quantité d’hydrogeR&R) ou d’oxygéene (OTP)), d’'un systéme
de gaz constitué de debitmetres massiques et deepis vannes trois voies et six voies
(permettant de contréler avec précision le débiaatirculation du flux gazeux), d’'un four
muni d'un thermocouple (pour réguler la montée empérature de I'échantillon), d’'un
saturateur muni d’un manteau chauffant, d’un p&gau (pour protéger le détecteur de I'eau
formée au cours de la réduction) et d'une statialen(pour calibrer la consommation
d’oxygéne ou d’hydrogene).

L’échantillon a analyser est placé dans un tubguertz en forme de U. L’analyse se
déroule en trois étapes distinctes :

1 — le prétraitement

Ce traitement est réalisé dans le but d’éliminead’ physisorbée (activation du solide).
L’échantillon est placé sous un flux d’argon (30/mln) puis chauffé a 150°C avec une
montée en température de 5°C/min. Apres un paliaredheure, I'échantillon est refroidi
jusqu’a la température ambiante a une vitesse @GarHA.

2 — la réduction en température programmeée

Cette étape correspond a I'analyse proprementdita réductibilité de notre solide. Un
mélange gazeux constitué de 5% d’hydrogene dilmé targon balaie I'échantillon avec un
débit de 30 mL/min. La quantité d’hydrogéne cons@mest mesurée a l'aide d'un
catharometre. Un catharométre est constitué de tihewmistances parcourues par un courant
électriqgue continu de tension fixe. Les thermistsnsont montées en pont de Wheastone
(figure 11.9) constituant ainsi deux cellules, leide mesure et I'autre de référence. Si le gaz
traversant chaque cellule est le méme, le ponaless en équilibre. En revanche, lorsqu’un
constituant passe dans la cellule de mesure (partée gaz vecteur), le pont est déséquilibre.
Ce déseéquilibre est amplifié et mesuré par I'estemyir dont la déviation est proportionnelle a
la différence de potentiel apparue. La consommatibgdrogéne est mise en évidence par

une diminution de I'intensité du signal.
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Figure 11.9 : Schéma d’'un catharométre

3 —le calibrage

Cette derniére étape permet de calibrer le déteétalnaque analyse. Pour cela, cing
guantités connues d’hydrogéne (pulses de calilmationt envoyées directement sur le
catharomeétre. La moyenne des intensités des aymgqusk associés a la quantité d’hydrogene
permet de calibrer le détecteur et de pouvoir dater la quantité d’hydrogene détecté a un
instant t.

Les analyses RTP ont été réalisées pour étuditarbiction entre les espéces ruthénium
et le support dans le catalyseur Ryl Les résultats obtenus pour les catalyseurs &scin
contenant respectivement 1%, 3 % et 5% en masRe dent présentés dans la figure 11.10.

Les profils RTP obtenus pour ces trois catalyspoésentent deux pics de réduction a
basse température : un pic majeur vers 135°C &panlement aux alentours de 155°C. De
plus, la largeur et lintensité des pics augmentavéc l'augmentation de la teneur en
ruthénium. Sachant que I'alumine toute seule nsgmt& aucun pic de réduction dans les
conditions choisies, les pics de consommation diyéne observés sont dus uniquement aux
especes oxydes de ruthénium. Ainsi, le premiepepid étre attribué a la consommation £'H
par I'oxyde de ruthénium bien dispersé sur la s@rfdu support, alors que le deuxieme pic
situé a 155°C est due a la réduction de I'oxyderuthénium aggloméré sur la surface
d’alumine. Les résultats obtenus viennent de cowirceux que nous avons trouvés par
'analyse DRX qui montre la détection de la phatmgonale de I'oxyde Ry@néme pour le
catalyseur a faible teneur en métal (Ru(1%)), cedafirme la présence de quelques
agglomérats sur la surface du support a cette teBes résultats similaires pour le ruthénium
déposé sur alumine ont été observés dans lafitérgstuchinskaya et coll. (2005)] [Wang et
coll. (2009)].
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Figure 11.10 : Profils RTP de AD; et les différents catalyseurs Ru(x% B4

La figure 11.11 montre les profils RTP obtenus pdes catalyseurs Ru(x%)/CegO
contenant respectivement 1%, 3% et 5% en masseud®@nBi que ceux correspondant a la
cérine CeQcalciné.

Pour le catalyseur contenant 1% en masse de Ruseuhpic correspondant a la
consommation d’kpar I'oxyde de ruthénium est observé a 69°C. Caielecorrespond a la
réduction d'une espece Ru(lV) présente dans ldes@alpres calcination a 600°C [Aouad et
coll. (2007)] [Hosokawa et coll. (2003)]. Pour lsslides Ru(3%)/CePet Ru(5%)/CeQ
deux pics de réduction sont observés pour le mé&yaeo L'étude quantitative (Tableau 11.1)
montre que la consommation expérimentale d’hydregeour la réduction de I'oxyde de
ruthénium est presque égale a la consommationitfu&pour tous les catalyseurs indiquant
la réduction de la totalité de I'oxyde de ruthéni(#de réduction allant de 87% a 98%). Les
pourcentages de réduction inférieurs a 100% satigimement dus a la présence d'un état
réduit du ruthénium Ruf} apres I'étape de prétraitement du catalyseur 8Q.9De méme, il
est observé que le pic correspondant a la redudgda cérine de surface est inexistant apres
imprégnation du ruthénium sur cette derniere. Het,efe pic de réduction de la cérine de
surface est trés faible et disparait pour certaatalyseurs. Cela laisse penser que suite a

limprégnation de la solution de ruthénium sur éailce, et durant la calcination a 600°C, des

-51 -



Chapitre 1l Optimisation des parametres de préjoardes catalyseurs

liaisons oxygenées (Ru-O-Ce) sont créées entreth&mium et le cérium de surface. Cet
oxygene, est tres labile, vu qu'il est perdu vers tkmpératures (65°C a 70°C) inférieures a
celles rencontrées pour I'oxyde de ruthénium sEd0{C a 145°C) et la cérine toute seule (de
350°C a 600°C). L'inexistence de surconsommatidrydfogéne pour ces pics méme si la
réduction de la cérine de surface se fait en m&mgps renforce notre hypothese. En effet,

'oxygene perdu correspond simultanément a I'espegele de ruthénium et a la cérine de

surface.
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Figure I.11 : Profils RTP de Ce@t les différents catalyseurs Ru(x%)/GeO

Pour les catalyseurs Ru(3%)/Ce& Ru(5%)/Ce@ I'apparition d’'un second pic a
125°C et a 135°C est due a I'agglomération de Bexge ruthénium qui n’a pas pu interagir
avec la cérine faute de disponibilité de sites uldase. Ce deuxiéme pic augmente suite a
'augmentation de la teneur en ruthénium. Ce rasekt en accord avec les résultats DRX qui
ont montré que les raies caractéristiques de,Rt&pparaissent sur la cérine que si la teneur
en ruthénium est supérieure ou égale a 3%.

Nous remarquons également que le pourcentage detigd de Ce® en CegOs
s’accroit avec 'augmentation de la teneur en Rantde 37,4% pour Ru(1%)/Ce@ 45,4%
pour Ru(5%)/Ce@ Cette augmentation de la réductibilité de larmrs’explique par la
meilleure accessibilité de la cérine et donc saicton par effet «spillover». En effet, le

spillover joue un réle important dans la catalyégéfogene [Rei et coll. (2011)]. Il se rapporte
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a la diffusion de I'hydrogene de surface proverded sites catalytiques ou ils sont produits
par la dissociation des molécules d’hydrogéne gpat oxyde, qui n'a aucune activité pour

'adsorption dissociative d’hydrogene [Chen et c(D07)].

RuO; |Rul%/CeO,|Ru3%/CeO;|Ru5%/CeO;
Masse (9) 0,0014 0,0246 0,0335 0,0244
Consommation théorique de
15,03 0,15 0,45 0,75
H2 pour RuO,/Ce0; A 2,88 2,82 12,76
(mmol.g™) ’ ' '
Consommation expérimentalg
12,52 0,131 0,417 0,737
de Hy pour RUO,/Ce0, /- 11,079 /1,161 /1,254
(mmol.g?) ' ’ ’
Pourcentage de réduction de
RUO, en RiP (%) 83,3 87.3 92,3 98,2
Pourcentage de réduction de i
CeO, en CeOs (%) 37,4 41,1 45,4
Températures de réduction i 69 16295 16395
(°C) 750 750 750

Tableau II.1 : Valeurs de consommations théorigespérimentales d’#our les différents
catalyseurs Ru(x%)/CeO

[1.3.3 Conclusion sur la préparation des catalysels a base de ruthénium

Dans cette partie de préparation et caractérisdtisrcatalyseurs a base de ruthénium, la
méthode d’'imprégnation a sec que nous avons choisie préparer ce type de catalyseurs a
montré une bonne dispersion de I'agent précursgues supports, lorsque la teneur en métal
est inférieure ou égale a 1%, ce qui a conduit Bolane dispersion de la phase active elle-
méme. D’autre part, I'étude des échantillons paf BEpermis de conclure que la teneur en
ruthénium a un effet sur I'aire spécifiqgue du omalir calciné. Ainsi, quand la teneur en Ru
augmente, les aires spécifigues obtenues pourdedyseurs diminuent. En outre, il est
remarqué que les especes oxydes de ruthénium pFgsan comportement différent selon la
nature du support utilisé (Ceu AlLO3). Ainsi, imprégné sur l'alumine, le ruthénium

s’agglomeére directement sans interagir avec le@tipfandis que sur la cérine la phase RuO
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semble moins agglomérée, laissant place probabletnene interaction ruthénium cérium,
permettant la dispersion des espéces oxydes etsurf

Les analyses effectuées par RTP et DRX ont démapitdne interaction est établie
entre les oxydes de ruthénium et la cérine suite Glcination. Ainsi, deux especes RuO
sont présentes dans les catalyseurs a base de egrigs calcination a 600°C. Une premiere
phase, bien dispersée a la surface et en intemaatiec la cérine est observée a partir de faible
teneur en Ru(1%). Cette derniére se réduit plugefaent sous hydrogéne que I'oxyde de
ruthénium seul et la cérine, laissant penser adagmce d’une interaction rendant une partie
de I'oxygene du catalyseur Ru(x%)/Cgiges labile. Quand la teneur en Ru dépasse le$al %,
calcination conduit & la formation d’agglomératsRi€D, qui sont difficiles a réduire et donc
probablement moins actives que la phase dispes@elus, les deux espéces de 'oxyde de
ruthénium Ru(IV) coexistent, mais la formation djgmmeérats semble agir sur I'espéce bien
dispersée, conduisant a la diminution des sitefs altt catalyseur.

Pour les catalyseurs supportés sur alumine, lacteyn entre le ruthénium et
'aluminium est beaucoup plus faible et presqueistante, mais la formation d’agglomérats
semble importante par rapport a ceux observésessupport cérine malgré la surface élevée
d’alumine. Cela confirme I'importance de la natdresupport utilisé et les interactions entre
ce dernier avec la phase active, qui sont probaienmtéressantes pour I'utilisation des

catalyseurs a base du ruthénium dans la réactioefolenage du méthane.
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[1.4 Préparation des catalyseurs a base de nickeNi/CeO, et Ni/Al,O5)

Comme nous avons rapporté dans le chapitre 1, ésux nobles tels que Pt, Rh et Ru
ont d'excellentes performances catalytiques dar&alztion de vaporeformage du méthane. lls
présentent une grande activité et une bonne d@loditalytique, ainsi qu'une plus grande
résistance au dépo6t du coke par rapport aux catalysa base des métaux de transition.
Néanmoins, l'utilisation de métaux nobles a graécleelle n'est pas courante en raison de
leurs colts élevés. Par conséquent, les catalyachaise de nickel restent les plus utilisés au
niveau industriel grace a leurs avantages econasig leur activité dans la réaction de
vaporeformage. Dans ces circonstances, des re@serabadémiques ont été largement
réalisées pour améliorer les performances de dedyseurs, par exemple, par addition les
promoteurs tels que MgO, CaO, Gafi par changement de support.

Pour notre étude, nous avons choisi des catalysebtwsse de nickel supportés sur la
cérine et/ou l'alumine. Cette partie décrit le pomle expérimental de préparation de ces

systemes, ainsi leurs caractérisations physicoiguies.

[1.4.1 Imprégnation du nickel sur les supports

Plusieurs méthodes ont été rapportées dans laaliité pour préparer ce type de
catalyseurs (la coprécipitatioia, complexation-combustion, la déposition...) [Shan @t. c
(2006)].Les propriétés structurales et les comportemenddytigues du catalyseur dépendent
fortement de ces méthodes de préparddan et coll. (2006)].

La méthode que nous avons utilisée pour la prépardes catalyseurs a base de nickel
(Ni/CeQ;, et Ni/Al,O3) est I'imprégnation a sec. Cette méthode consistelanger le support
(CeQ ou ALO,) préalablement calciné avec le précurseur (N{MGBH,O) dilué dans un
volume d’eau déminéralisée (volume poreux) puihé&éet calciné a 600°C (Schéma 11.2).
C’est en effet une méthode trés utilisée et largerdécrite dans la bibliographie [Changwei
et coll. (1996)] [Tianli et Maria (2001)], permeattad’obtenir des particules de nickel bien
dispersées sur la surface du support.

Les catalyseurs que nous avons préparés pourdaoréae reformage du méthane, sont
Ni(x%)/CeQ, et Ni(x%)/Al,O3; contenant respectivement 1, 5, 15 et 25% en nuEse&kel.
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|| Mise en solution les nitrates de Ni “

-

H Imprégnation des support#
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}séchage a100 °C/2k» Elimination du solvant

-

“ Désagglomération au mortier

-

Traitement thermique sous air '
a 600 °C/4h

1 1

Elimination les nitrates Fixation de la phase active

Schéma 11.2 : Le protocole expérimental de préparates catalyseurs a base de nickel

[1.4.2 Caractérisations physico-chimiques des catgseurs

[1.4.2.1 Mesure de la surface spécifique

Le Tableau 1.2 représente les valeurs expérimestales aires spécifiques des
catalyseurs a base de nickel supportés par laecdinpar I'alumine (Ni(x%)/CeDet
Ni(x%)/Al ,03).

En étudiant I'effet de la teneur en nickel sur d&®s spécifiques de I'alumine et de la
cérine, on observe d'apres le Tableau 1.2, queviédsurs des aires spécifiques de tous les
catalyseurs diminuent avec l'augmentation de lsederen nickel. De plus, les valeurs
obtenues par les catalyseurs Ni(x%)}@d sont supérieures a celles obtenues par les
catalyseurs Ni(x%)/CeOEn effet, I'aire spécifique d’'un solide est beawg plus importante
guand le support est amorphe que lorsqu’il estatlis®@ [Younes et Ghorbel (2003)]. I
apparait alors, que la diminution est plus impdeauand le support est a base d’alumine, la
surface spécifiqgue dans ce cas diminue de 57% daatedeur en nickel varie de 1 a 25% en

masse. Ceci peut s’expliquer par I'agglomérationl’deyde de nickel (NiO), dont l'aire
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spécifique de 33 ffig est largement inférieure a celle de I'aluminéauire part, les aires
spécifiques des catalyseurs Ni(x%)/Gediminuent de fagon moins importante (15%) quand
la teneur en nickel variée de 1 a 15% en massa.eeit étre dU a la dispersion de I'oxyde de
nickel sur la surface de la cérine. De plus, loestputeneur en nickel est égale a 25% en
masse on remarque que l'aire spécifique est stabila 67 m2/g, ce qui indique que la teneur
maximale en nickel pour avoir une surface spéaffigonvenable doit étre inférieure ou égale
a 15%.

Ces résultats sont en accord avec les résultats/ésopar Pengpanich et coll.
[Pengpanich et coll. (2004)]. lls ont montré quelégré de dispersion de NiO sur la cérine est
plus important que sur I'alumine. De plus, cettspdrsion diminue progressivement avec

'augmentation de la teneur en métal due a la ftionales agglomérats.

Catalyseurs BET (m4/g) Catalyseurs BET (m?/g)
CeQ 109 Al,05 745
Ni(1%)/CeQ 87 Ni(1%)/Al,05 447
Ni(5%)/CeQ 81 Ni(5%)/Al,05 361
Ni(15%)/CeQ 74 Ni(15%)/Al,03 230
Ni(25%)/CeQ 67 Ni(25%)/Al,05 192

Tableau I1.2 : Evolution d’aires spécifiques detalyseurs Ni/Ce@et Ni/Al,O3 en fonction

de la teneur en nickel

[1.4.2.2 Analyses par diffraction des rayons X

Il est évident que la teneur en métal déposé susuldace du support est d’une
importance primordiale sur la dispersion de la phastive et par la suite sur les autres
propriétés fonctionnelles du catalyseur préparéyaaticulier, sur les propriétés catalytiques.
En effet, la taille moyenne des cristallites augtedarsque la teneur en nickel augmente ce
qui conduit & une diminution significative de I'ste catalytique, vue la diminution de la
surface spécifique des échantillons. Afin de meéine évidence cet effet, une étude par
diffraction des rayons X a été réalisée sur deslysgurs a base de nickel (contenants 1, 5, 15

et 25% en masse) supportés par cérine et par aumin
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La figure .12 représente les diffractogrammes dagons X des catalyseurs

Ni(x%)/Ce, et Ni(x%)/Al,0; calcinés & 600°C.

® CeQ
® NiO
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S
[ J

Ni/CeO »
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© NIiO
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20

Ni/Al 203

Figure 11.12 : Diffractogrammes des rayons X pas ¢atalyseurs Ni(x%)/Ce@t
Ni(x%)/Al ,03 calcinés a 600°C

Pour les catalyseurs Ni(x%)/CgQes diverses raies sont attribuées essentielleankn

phase Ce® (JCPDS 34-0394), cristallisée dans le réseau oebiy faces centrées, et a
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'oxyde de nickel (JCPDS 44-1159) indiquant quesddcination a permis de transformer la
totalité de nitrate de nickel en son oxyde stabi®.ND’aprés la figure, on remarque que,
lorsque la teneur en nickel augmente, I'intenséé thies Ce©diminue tandis que celle de
NiO augmente. De plus, les raies de NiO n’appagaisgue pour ¥ 5%, ce qui pourrait
signifier que en deca de cette valeur, le nickebes dispersé sur le support ou est incorporé
dans la structure cristallographique de la cérorenént ainsi une solution solide et que au-
dela de cette valeur, I'incorporation ne se faiisplet on peut distinguer deux phases
cristallines.

D’autres études sur le méme type de catalyseuenant 7% de nickel ont montré que
les raies de diffraction relatives a I'oxyde dekeicne sont pas visibles, indiquant que la
phase oxyde est bien dispersée sur I'ensemble piposu[Wang et coll. (2008)]. La forte
dispersion des particules métalliques ou des oxgdeda surface de Ce@st assez forte,
compte tenue de la forte interaction entre le stipgide sel précurseur de la phase active.

On constate la variation de la largeur a mi hauties raies de diffraction entre les
différents catalyseurs. Cette variation s’explicgre général par deux effets : la taille des
cristallites ou les microdéformations dans le ra@sézans notre cas, I'élargissement trouve
son explication dans la taille moyenne des crigtall

Une évaluation de la taille des cristallites deffédintes phases observées a pu étre
effectuée par I'utilisation du logiciel TOPAS quémmet d’exploiter les diffractogrammes des

rayons X a l'aide de I'équation de Debye-Scherrer :

D =0,94/ (p co®)

D : diamétre des cristallites (en nm),
A longueur d’onde (en nm),
f . la largeur a mi hauteur de la raie (en °),
6 : angle de Bragg (en °),
0,9: Facteur de forme (lorsque la largeur est a mida),
Le Tableau 1.3 montre I'évolution de la positida la raie la plus intense, de la largeur
a mi-hauteur ainsi que la taille moyenne des dlitsets calculées en utilisant la formule de
Scherrer. La détermination de la largeur a mi hautes raies a été réalisée par modélisation

des raies de diffraction en utilisant le logiCiET@QPAS ».
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] _ S Position de la s . | Taille moyenne
L'échantillon Cristallite raie laplus | “r9eUrami- - yeq cristallites
. o hauteur (°)
intense A (°) (nm)
_ CeG 28,73 0,9 15,8 +0,5
Ni(1%)/CeO, :
NiO - - -
Ce( 28,73 0,92 15,4+0,5
(RO
Ni(5%)/Ce0: NiO 43,46 0,91 165+0,5
_ CeG 28,73 1,06 13,4+0,5
Ni(15%)/CeO; :
NiO 43,45 0,46 32+0,5
_ CeQ 28,75 0,86 145+0,5
Ni(25%)/CeO; :
NiO 43,46 0,31 475+0,5

Tableau 1.3 : Taille moyenne des cristallites pNi(x%)/CeQ en fonction de la teneur en

nickel

D’aprés le Tableau 11.3, on constate que la tailleyenne des particules de NiO, déduite
a partir de I'élargissement des raies de diffractiaugmente en fonction de la teneur en
nickel. En effet, la taille moyenne de particules @e I'ordre de 16,5 nm, 32 nm et 47,5 nm
pour les teneurs en Ni de 5, 15 et 25% en massgectvement. Cet effet a été constaté aussi
par plusieurs auteurs [Xu et coll. (2006)] [Shancell. (2006)] et a été expliqué par la
modification de stcechiométrie en oxygene pour désids tailles de cristallites et formation
des agglomérats pour les grandes tailles.

Nous remarquons également que la taille moyennecigsillites d'oxyde de cérium
diminue avec l'augmentation de la teneur en Nit 8oe taille moyenne de particules de
15,8 nm pour Ni(1%)/Ce£) 15.4 nm pour Ni(5%)/Cefet de 13.4 nm pour Ni(15%)/CeO
cela indique que le réseau GaDeté déformé en raison de la présence de I'alerh&.

Concernant les catalyseurs supportés sur alumioes les solides ont montré
'apparition des raies a envirort 237,6°, 46,1° et 66,5° qui peuvent étre attribugda
formation des particules de Ni&, (JCPDS 10-0339) par la transition de phase a haute
température. Une étude menée par Ribeiro et @MLQ) ont montré que la formation de
spinelle NiALO, se fait apres calcination sous air du catalyseiliAlpD; a 600°C. Cela
signifie que les particules de Ni&), que nous avons détectées par DRX ont été formées
durant la calcination du catalyseur, en diminuamside nombre des particules de nickel libre

sur la surface d’alumine lorsque la teneur en nielse inférieure ou égale a 15%. D’autre
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part, le diffractogramme du systéme contenant 28%nasse de nickel, montre que deux
raies relatives a l'oxyde de nickel viennent s’égoua celles correspondant a,®4 et
NiAl ,04. Cela indigue qu’en plus de la présence des p&tiade NiA}O,4 une formation de
certains agglomérats de NiO est obtenue sur laseid’alumine.

La diminution de la surface spécifique que nousnavobservée pour les catalyseurs
Ni(x%)/Al,Os, lorsque la teneur en Ni est inférieure & 15%gdasta la formation de spinelle
NiAl,O4. Par contre, pour le catalyseur Ni(25%¥®&d, cette diminution est due a la
formation de spinelle et certains agglomeérats. @elarait faire une différence au niveau de

I'activité entre ces systemes catalytiques damédation de reformage du méthane.

11.4.2.3 Analyses par Réduction en Température Pgrammée (RTP)

Les analyses RTP ont été réalisées pour étuditarbiction entre les especes nickel et le
support dans les catalyseurs. Nous proposons @assicette partie, d’étudier I'effet du dépot
de nickel sur la réductibilité de la cérine. Lesuléats correspondants obtenus pour les
catalyseurs calcinés contenant respectivement 115 8t 25% en masse de Ni sont présentés

dans la figure 11.13.

324°C

Consommation de H (u.a)

220°C 743°C
= 25%
x=15%
‘//\X; 5%
x= 1%
x= 0%

30 230 430 630 830

Température (°C)

Figure 11.13 : Profils RTP de différents catalysedli(x%)/CeQ

On peut observer sur les profils RTP du catalysemtenant la plus faible teneur en

nickel (Ni 1%), un pic de consommation de & basse température (230°C), comparées au
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profil RTP de la cérine seule pour lesquels un thdssréduction a été obtenu dans la gamme
de température 300-500°C. Il a été montré précédmmhmue ce pic correspondrait a la
réduction de la cérine de surface. Ainsi, I'imprégon de Ni sur la surface de la cérine
entraine la disparition de ce pic sur les courbd$ Rles catalyseurs. Ce phénomene
correspond a la combinaison de la réduction descpkes de nickel lié avec les espéces
oxygenes et a celles de la cérine de surface [Zbaogll. (2009)].

Pour les catalyseurs contenant 5, 15 et 25% enentisdNi, on peut distinguer deux
types de pics : Le premier pic qui apparait en@’2 et 230°C correspond a la réduction des
particules de nickel en faible interaction avecdaine et de la cérine de surface. Le second
pic situé vers 324°C correspond a la réduction &, Bn forte interaction avec le support, et
comprend a la fois la réduction de petites pamigule NiO fortement dispersées a la surface
du catalyseur et des agglomérats de NiO dont lactémh se fait plus lentement, pas a pas.
Enfin, le pic situé vers 740°C pour tous les catlys est attribué a la réduction de la cérine
en CeOs.

Les résultats que nous avons trouvés s’accordextt dautres études bibliographiques
[Zhao et coll. (2007)] [Wang et coll. (2008)], polas catalyseurs Ni(x%)/CeQla forte
interaction entre Cefet le nickel ou l'incorporation de Ni dans Ge@nt rendu le support
cérine plus réductible. Pour confirmer les difféserésultats obtenus, nous avons calculé les
consommations en hydrogene théoriques et les awmmsparés a celles obtenues
expérimentalement. Les résultats des calculs spnésentés dans le tableau I11.4.

Comme lindique le tableau 11.4, ces calculs mdtem évidence une surconsommation
d’hydrogéne pour NiO, ce qui confirme I'hypothese ld réduction du support (cérine) en
méme temps que celle de I'oxyde de nickel et qudabiiite la réduction de la cérine de
surface. En effet, la consommation expérimentaleldest plus grande que celle exigée pour
la réduction spécifique de NiO. Ceci a suggéré mg’'partie de Cefpuisse étre réduite en
Ce0s3 a une basse température due a la réduction p#éiowsp», qui est en bon accord avec
la littérature [Roh et coll. (2001)] [Poncelet etlc(2005)].

Le comportement de Ce@st différent de celui de NiO car seulement ungigoae
Ce(Q est trouvée réduite a basse température. Le paage de réduction de Cgén CeOs
varie de 8% a 31% selon la teneur en nickel dépfmeés la teneur en Ni augmente et plus la

réduction de CepPaugmente).
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NIiO Nil% Ni5% Nil5% | Ni25%
/ICe0, | /ICeO, /1Ce0, /1Ce0;,
Masse (9) 0,0235( 0,0201| 0,0249| 0,026  0,348(
Consommation théorique de H
. 0,13/ 0,66/ 2/ 3,3/
pour NiO/CeO, 13,3 587 76 2 47 518
(mmol.g™) ' ’ ’ '
Consommation expérimentale dg 0.35/ 195/ 277/ 388/
H2 pour NiO/CeO;, 12,1 1’ 63 1’ 43 1’ 13 1’ 14
(mmol.g™) ’ ’ ’ ’
Exces de C(_)nsommatlgln de H 0 0.22 0.59 0.77 0.58
pour NiO (mmol.g™)
Pourcentage deloreduction de Nid 91 100 100 100 100
en Ni° (%)
Pourcentage de réduction de
Ce0; en CeO3 (%) - 8 21 31 27
A basse température
230 220 225 230
Températures de réduction (°C)| 320 735 319 319 324
780 738 743

Tableau 1.4 : Valeurs de consommations théorieguiexpérimentales d’#pour les
catalyseurs Ni(x%)/CeD

Afin d’étudier I'influence de la teneur en nickelrda réduction de la cérine de surface.
Nous avons calculé la consommation d’hydrogéneagparait sur les deux premiers pics de
consommation de Hdans la figure 11.13.

Le tableau 11.5 représente les valeurs de consoransaexpéerimentales de;hpour les
catalyseurs Ni(x%)/Cefa basse température, en particulier les valewsspirs (1) et (2).
D’aprés les résultats obtenus, on peut constaterlguéduction de la cérine de surface
diminue lorsque la teneur en nickel augmente etlguéduction de NiO augmente avec la
teneur en métal. Ceci pourrait s’expliquer pardmsfert de I'oxygene entre le NiO et le GeO
selon la réaction (14) [Shan et coll. (2006)]:

Ni?*+Ceé" +e + [ o C&" +Ni° (14)
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Consommation expérimentale de bi(mmol.g?)

Catalyseurs Pic (1) Pic (2)
Ni5%/CeO, 0.163 1.090
Ni15%/CeO, 0.114 2.663
Ni25%/CeO, 0.09 3.791

Tableau II.5 : Valeurs de consommations expérimesi@dH, pour les catalyseurs

Ni(x%)/Ce(Q, a basse température

Concernant les catalyseurs Ni(x%)}®34, nous remarquons d'aprés la figure I1.14,
gu'un massif de réduction a été obtenu dans la gamentempérature 410-830°C. Pour le
solide contenant une teneur en Ni élevée (25%), ddi@mence a se réduit a partir de 410°C
ce qui indique que le nickel, dans ce cas, estadnef interaction avec le support alumine.
Pour les solides contenant une faible teneur er{1Bd, 5% et 15%), la température de
réduction de 'oxyde de nickel augmente (771°C,°€56t 500°C respectivement) indiquant
gue l'interaction entre le nickel et le support@stplus en plus forte.

La RTP nous a permis de mettre en évidence detes tgpnteractions entre le Ni et
'alumine :

* Ni libre (25% en Ni) — réductible a basse tempéra
* Ni probablement intégré dans 'alumine (1, 5%%len Ni) — réductible a haute température

La présence de ces deux types d’interactions wonduit, comme pour la DRX, a
distinguer la fagon de dispersion de NiO sur |das@r d’alumine en fonction de la teneur en
nickel dans lesquelles deux phénomenes différeritben.

Pour les échantillons contenant 1, 5 et 15% en endedNi, nous observons une zone de
consommation d’plattribuée a la réduction du nickel en forte intéom avec I'alumine dont
le maximum a 771°C et 655°C respectivement, alafaugune phase cristalline de NiO n'a
été observée par DRX pour ces trois échantilloregsteQréduction d’especes de Ni intégré
dans I'alumine pourrait donc étre expliquée pafiotanation d’'une nouvelle phase de nickel,
difficilement réductible, soit amorphe ou en quintrop faible pour étre détectée par DRX
soit ayant la méme structure que NiO et impossildéférencier par DRX. Une étude menée
par Gayan et coll. (2009) ont montré que la rédactie Ni/ALOs; a haute température
contribue a la présence de Ni@h. Cela confirme notre hypothése de l'incorporattn

nickel dans le support alumine.
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Pour le catalyseur contenant 25% en masse de kinla de réduction du nickel dans la
gamme de température 410-830°C est tres large chesommations obtenues a 443°C et
655°C sont attribuées a la réduction de NiO et®aptexité probablement attribuée a la
présence des différentes tailles de cristallitebli@® (agglomérats). En ce sens, les profils de
RTP sont compatibles avec les données DRX qui uradtit]la présence des agglomérats sur la

surface du support lorsque la teneur en nicked@sérieure a 15% en masse.

©
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i) _

= X = 25%
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30 230 430 630 830
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Figure 11.14 : Profils RTP de différents catalyseii(x%)/Al,03

11.4.2.4 Analyses par spectroscopie UV- Visible

L’analyse par spectroscopie UV-Visible en réflexdiffuse des solides a été effectuée
sur un appareil Cary-5000 de VARIAN équipé d’'unarabre de réflexion diffuse (Harrick).
Les spectres ont été enregistrés a températureaataldans un domaine de longueur d’onde
allant de 200 nm a 800 nm.

La figure 11.15 représente les spectres UV-visibldenus pour la cérine et pour les
différents échantillons de Ni(x%)/Ceg®@alcinés a 600°C.
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Figure 11.15 : Spectres réflexion diffuse UV-Vis Ngx%)/CeQ

Les spectres UV-visible obtenus pour ce type delgsdur, visant a identifier les
différentes espéces de cérium et de nickel fornpéssale processus de calcination. Les
bandes d'absorption correspondantes sont tracémeion de la longueur d’onde comme
mentionnée dans la figure 11.15, le spectre deétine montre une absorption dans la gamme
U.V entre 200 nm et 350 nm, résulte de plusiewnssitions localisées de transfert de charge
Ceé""—0? impliquant des ions superficiels & coordinencerngléte [Zaki et coll. (1997)].
Dans cette gamme d’absorption, le maximum situd@&nm et 333 nm sont attribués au
transfert de charge de type ¥5eO®" [Rao et coll. (2001)]. Aucune absorbance n'a été
observée entre 500 nm et 800 nm pour la cérine.

Le profil de jeu des catalyseurs de Ni(x%)/Ge®Dété obtenu sans soustraction des
contributions des bandes d'absorption de cériunusNemarquons, d'apres la figure, que
laugmentation de la teneur en nickel entraine itairtution de lintensité des bandes de
cérine pour atteindre son minimum a 25% en massei. [i2ut étre di au comblement de la
surface externe de la cérine par le métal déposélis, deux absorptions ont été observés
vers 379 nm et 412 nm pour le catalyseur Ni(25%)C€ela peut étre di au transfert de
charge des espéces octaédriqués tiins les oxydes de nickel (NiO), comme il a étgéré
par Escobar et coll. (2003) et Lisbos et coll. 00
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[1.4.3 Conclusion sur la préparation des catalyselws a base de nickel

L’étude portant sur la préparation et caracténsaties catalyseurs a base de nickel nous
a permis de comprendre les paramétres interveranst ld préparation de ces catalyseurs. La
meéthode de l'imprégnation a sec utilisant les tegasemble particulierement bien adaptée a
cette préparation. En effet, elle conduit a I'obitemd’une grande surface spécifique. De plus,
elle conduit a des grandes dispersions de la @w@se sur la surface du support.

Les analyses effectuées par BET ont montré quenkeut en nickel a un effet sur l'aire
spécifique du catalyseur calciné. Ainsi, les vadales aires spécifiques de tous les catalyseurs
diminuent avec l'augmentation de la teneur en njckelon la nature du support (Ce6u
Al,0O3). La diminution est plus importante quand le suppgst a base d’alumine, la surface
spécifigue dans ce cas diminue de 57% quand lartemenickel variée de 1 a 25% en masse.
Ceci est d0 a la formation des agglomérats de tlexgie nickel (NiO) sur la surface du
support. D’autre part, les aires spécifiques dealyseurs Ni(x%)/Ce@diminuent de facon
moins importante (15%) quand la teneur en nickeléeade 1 & 15%. Cela est d0 a la
dispersion de I'oxyde de nickel sur la surfaceadedrine.

L’analyse de ces catalyseurs par diffraction dgena X a permis d’observer une phase
bien cristallisée de NiO lorsque la teneur en Hicd& supérieure a 5% en masse pour
Ni(x%)/CeQ, et a 25% en masse pour Ni(x%)B%. Cela pourrait signifier qu’en deca de ces
valeurs, le nickel est bien dispersé sur le supporst incorporé dans la structure du support
et qu’au-dela de ces valeurs, l'incorporation ndaseplus et on peut distinguer une phase
cristalline de NiO. Il existe de plus une phasesgmelle NiALO4 qui a été observée sur le
diffractogramme des catalyseurs Ni(x%}8&4. Cela pourrait faire une difféerence au niveau
d’activité catalytique entre ces deux systémes taréaction de vaporeformage du méthane.

La réductibilité de la cérine seule montre une massonsommation d’hydrogéne dans
la gamme de température 300-500°C, qui correspdadréduction de la cérine de surface.
Compte tenu de la teneur en nickel dans les caagNi(x%)/Ce@ et de leur réductibilité
évaluée par RTP, le solide le plus chargé en n{Bli§25%)/CeQ) présente a la fois des
petites particules de NiO fortement disperséedasaurface du catalyseur et des agglomérats
de NiO.

L’étude de la réduction des catalyseurs Ni(x%Al nous a permis de mettre en
évidence deux types d’interactions entre le nigtdlalumine, la présence de ces deux types
d’interactions nous conduit a distinguer la facom dispersion de NiO sur la surface

d’alumine en fonction de la teneur en nickel.
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[1.5 Préparation des catalyseurs bimétalliques : (B-Ni/CeO,-Al,053)

La préparation de catalyseurs bimétalliques esitrka solution envisagée dans la
catalyse hétérogéne, l'objectif est d’avoir un bateur trésactif, sélectif et stable pour la
production d’hydrogénpar combinaison entre le nickel et un second n{ftalPd, Rh ou Ru).
C’est le ruthénium que nous avons choisi comme ideux métal. Il est, en effet, rapporté
dans la bibliographie que les catalyseurs a baseutl&nium sont trés actifs dans le
vaporeformage catalytigue des hydrocarbures [Lecieh coll. 2009]. De plus, il a été
déemontré que l'activité de catalyseurs a base deedli étre augmentée par I'ajout de faibles
teneurs en métaux nobles, pour les applicationgra@uction d’hydrogene par le reformage
autothermique du méthane [Dias et Assaf (2005} $L@it Assaf (2008)].

Notre but a donc été de former des particules filigites Ru-Ni dans lesquelles le
nickel serait mieux renforcé. Un effet de synergidre les deux métaux est également
recherché dans I'espoir d’'améliorer simultanémestperformances des catalyseurs a base de
nickel. La teneur en ruthénium est toujours fixée5 en masse et la teneur en nickel variée
de 5, 15 et 25% en masse. Le support utilisé dansas, est un support mixte (cérine-

alumine).

[1.5.1 Imprégnation du nickel-ruthénium sur les sugports

La préparation de ces catalyseurs a été effectadelap méthode d’imprégnation
successive. Cette méthode consiste a imprégnerickelnsur les différents supports
préalablement calcinés, puis on réalise une secomgl@gnation du ruthénium au dessus du
nickel (Ni/support) calciné. Pour achever cettengige imprégnation, un volume défini de la
solution de Ru(NO)(Ng); est prélevé (déterminé grace au pourcentage massidgel Ru
souhaités (0,5%)) et introduit sur une masse adéquiu catalyseur (Ni/support)
préalablement calciné, puis le mélange est agtteemeent. La pate obtenue est alors laissée
reposer pendant une heure a lair libre. Le mélaniglenu est placé dans I'étuve pendant
environ 24 heures, ensuite les catalyseurs sobtlisés thermiqguement par calcination a

600°C sous un flux d’air (33 mL.mii) pendant 4 heures.
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[1.5.2 Caractérisations physico-chimiques des catgseurs
[1.5.2.1 Analyses par diffraction des rayons X

Les phases cristallines des catalyseurs calcinésétegn étudiées par diffraction des
rayons X. La figure 11.16 représente les diffrackogmes des rayons X des catalyseurs
Ru(0,5%)-Ni(x%)/Ce®@Al,O; calcinés a 600°C.

© NiO
o ® CeO2

Al
4

Intensité (u,a

20 30 40 50 60 70 80
20°
Figure 11.16 : Diffractogrammes des rayons X pas tatalyseurs
Ru(0,5%)-Ni(x%)/Ce@-Al 03

Tous les catalyseurs ont montré des raies sigtifeaa environ @ = 28,8°, 33,3°,
47,7° et 56,6° qui correspondent, respectivement,pdans (111), (200), (220) et (311) de la
phase cristallographique fluorine Ce@CPDS 34-0394) [Prakash et coll. (2007)]. Dans le
diffractogramme du catalyseur a faible teneur etkeli (Ru(0,5%)-Ni(5%)/Ce@Al,03),
seule la phase cérine Cg®st présente. Cependant avec l'augmentation denkeur en
nickel, plusieurs raies viennent s’ajouter a cetlesespondant a la premiére phase. Pour ces
solides la phase NiO (JCPDS 44-1159) est obseiNées avons remarqué également que
lorsque la teneur en nickel augmente, l'intenséé thies Ce©diminue tandis que celle des
raies NiO augmente. De plus, les raies NiO n’appseat que pour 15% en masse de Ni, ce
qui pourrait signifier qu’en deca de cette valdemickel est bien dispersé sur le support ou

est incorporé dans la structure cristallographigiéa cérine formant ainsi une solution solide
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et qu'au-dela de cette valeur, I'incorporation edait plus et on peut distinguer deux phases
cristallines. Cette hypothéese s’explique par laidition rapide de l'aire spécifique lorsqu’on
augmente la teneur en nickel (Tableau I1.6).

La taille moyenne des cristallites NiO a été caleuh partir de I'élargissement de la raie
de diffraction située a 43,4° pour les catalys&ug0,5%)-Ni(x%)/Ce@-Al,Os. Les résultats
présentent dans le Tableau 1.6 montrent que lie taoyenne des particules augmente avec
'augmentation de la teneur en nickel. L'augmenptatie la taille de particules observées pour
les catalyseurs bimétalliques est probablementadizeseconde calcination, nécessaire pour
limprégnation du ruthénium. En effet, le seconditament thermique pour I'addition du
métal noble conduit a la cristallisation et a laigsance des cristaux, et par conséquent une
augmentation de la taille des particules de Ni@jdut d’'un métal noble en faible quantité
sur les catalyseurs Ni/Cg@l,03; n’a aucune influence sur les profils DRX de cel&dss.
Cela pourrait donc étre expliqué soit par lincogimn de Ru dans les structures
cristallographiques de NiO/CgQOsoit le ruthénium est en quantité trop faible mpétre
détecté par DRX. Une étude menée par Luciene keflcatiene et coll. (2009)] a montré que
l'ajout d’'une faible teneur en métal noble sur laface de Ni/Ce@Al,O; contribue a

l'incorporation de ce métal dans le support.

. ) Consommation Taille moyenne
L'échantillon BET (m2/g) expérimentale de| des cristallites
H, (mmol/g) NiO (nm)
CeO,-Al,03 206 - .
Ru-Ni5% 161 1,27 i
/CGOz-Al 203
Ru-Ni15%
123 2,59 47.4
/Ce0,-Al,03
Ru-Ni25%
90 3,50 545
/Ce0,-Al,03

Tableau I1.6 : Caractérisations physico-chimique®fd(0,5%)-Ni(x%)/Ce@Al O3
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[1.5.2.2 Analyses par Réduction en Température Pragmmeée (RTP)

Afin d’étudier la réductibilité des systemes cdtiglyes (Ru(0,5%)-Ni(x%)/Ceo
Al,O3), nous avons effectué une analyse par la rédueiotempérature programmeée. La
figure 11.17 montre les profils de la consommatihydrogene en fonction de la température
des solides Ru(0,5%)-Ni(x%)/Ce@\l,03 avant test.

Les deux premiers pics de réduction observés a @9°C40°C sont attribués a la
réduction des espéces oxydes de ruthénium darnstéense bimétallique, on constate que la
réduction de ces derniéres est facilitée par lagnée de la cérine et le nickel. En effet, la
consommation expérimentale d’hydrogene obtenue pesirdeux pics est de 0,078 mmol/g,
cela correspond a la réduction de 0,5% en massRud®. Les données de la littérature
attribuent le troisieme pic (200-400°C) a la réductdes petites particules de NiO et des
especes cristallines NiO en forte interaction aeesupport, le pic situé a 765°C peut étre
attribué & la réduction de I'une des espécés éii contact avec Ce@U les espéces Nisont
insérés dans la structure du support formant uhgiso solide [Ibrahim et coll. (2008)].
Alors que le pic situé vers 880°C est attribué @thuction de la cérine en £&.

Al
J

323 °C

765°Cc 880°C
T \x=25%

M=15%
sz 506

30 230 430 630 830

Température (°C)

140 °C

Consommation de H (u,a

Figure 11.17 : Profils RTP de différents catalyseRu(0,5%)-Ni(x%)/Ce@Al,03

Nous remarquons également que les consommationglrddene augmentent avec

'augmentation de la teneur en Ni (Tableau Il.6ag) confirmant ce qui était proposé avant,
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la consommation élevée d’hydrogéne pour le systBu,5%)-Ni(25%)/Ce@Al,O; est
attribuée a la réduction de NiO libre et ses ag@las attribuées a la présence des différents
tailles cristallites de NiO.

Les résultats obtenus par RTP confirment aussi'opteraction entre les especes Ru et
Ni est plus forte, ce qui peut jouer un réle impottau niveau activité catalytique de ces

systemes dans la réaction de reformage du méthane.

[1.5.3 Conclusion sur la préparation des catalysels bimétalliques

Dans cette partie nous avons préparé un autre dgpeatalyseur, il s’agit d’un
catalyseur bimétallique. L'objectif est d’avoir gatalyseur trésactif, sélectif et stable pour la
production d’hydrogenpar une combinaison entre le nickel et un secoé@infruthénium). La
meéthode d’'imprégnation successive que nous avooisieha montré une dispersion de la
phase bi-métallique sur le support mixte G&D,0O3 lorsque la teneur en Ni est inférieure a
15% en masse.

L’'ajout d’'un métal noble en faible quantité sur leatalyseurs Ni/Ce£Al,O; n'a
aucune influence sur les profils DRX de ces solida pourrait donc étre expliqué soit par
l'incorporation de Ru dans les structures cristatiphiques de NiO/CeQsoit le ruthénium
est en quantité trop faible pour étre détectée.

La réductibilité des catalyseurs Ru-Ni(x%)/Ge&,03; nous a permis de constater que
l'interaction entre les espéces Ru et Ni est ptutef ce qui pourrait étre un parametre
important au niveau activité catalytique de cesesyes dans la réaction de vaporeformage.

Les solides que nous avons préparés seront alsi@steomme catalyseurs dans la
réaction de vaporeformage et le reformage a seuéthane afin de comparer leurs activités
et sélectionnés les plus performants. Les résuétgpgrimentaux et les discussions seront

présentés dans le chapitre suivant.
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lll.1 Vaporeformage du méthane

[11.1.1 Introduction

Parmi les réactions de reformage du méthane, lergggmage est le procédé le plus
utilisé sur le plan industriel et plus récemmentcembinaison avec I'oxydation partielle. Il
conduit a I'obtention d’'un mélange gazeux richehgdrogene, présentant un rappogGO
égale a 3, qui sert a la synthése de plusieuraufgsochimiques et au fonctionnement de piles
a combustible.

De par leur avantage économique, les catalyseymsosiés a base de nickel sont les
plus utilisés dans I'industrie, bien que certairétaax nobles présentent de meilleurs résultats
en vaporeformage du méthane.

Dans cette partie, la conversion du méthane enolggtie par le procédé de
vaporeformage est étudiée en présence des cataygeinous avons preparés afin d’évaluer
leur performance catalytique dans cette réactica.pkemiere étude est menée sur des
catalyseurs a base de ruthénium et de nickel ardiffes teneurs en métal dans le but de
définir les catalyseurs les plus performants. ltiehce de différents parametres tels que la
température de réaction, la nature de supportitégse spatiale horaire du gaz (VSHG), le
rapport HO/CH, et la mise en forme du catalyseur sont étudiékeémgamt. L'ajustement de
ces parameétres permet en effet d’améliorer le pioake vaporeformage du méthane. Des
tests de vieillissement seront menés sur les cataly présentant les meilleures
performances. Les catalyseurs étudiés sont caisgsénprés I'ensemble des tests afin
d’étudier leur état final et d’expliquer les évegitas évolutions de leur activité catalytique.

Enfin, Les résultats catalytigues obtenus par latlgseurs du laboratoire sont
comparés avec ceux obtenus par les catalyseurstireds.

[11.1.2 Données thermodynamiques

Plusieurs revues récentes ont fait le point swolaversion du méthane en hydrogene
[Abbas et Wan Daud (2010)] [Amin et coll. (2011)prsque le systeme catalytique est actif,
I'ensemble des publications fait état d’'une bonorversion du méthane et d’'une production
largement majoritaire de HD’aprés les données thermodynamiques, la pluesttravaux
indiquent que les résultats obtenus sont proched'édeilibre thermodynamique de la
réaction de vaporeformage du méthane [Avila-Netmo#t (2009)] [Chen et coll. (2010)]. Les

principales données thermodynamiques qui interaehisont I'enthalpieAH et I'enthalpie
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libre AG. Cette derniére se rapporte a la différence deilgé thermodynamique entre les
réactifs et les produits d’'une réaction, alors tiaethalpie AH correspond a la différence
énergétique (généralement un échange de chaletrg kes réactifs et les produits d’'une
réaction.

Dans le Tableau Ill.1 sont reportées les valeara@r et AH+, calculées en fonction de
la température, pour I'ensemble des réactions nesgsu par les deux réactions binaires de
conversion du méthane en hydrogene. Pour chaquaeoréaont données les valeursAdgr a
700 K et a 1100 K, qui sont les deux bornes de ézatpre utilisées lors de nos tests
catalytiques. Les valeurs de la température lorégiie O sont aussi reportées dans le tableau
afin de savoir a quelle température la réactionroence.

A partir des enthalpies libresGr, accessibles grace au Tableau Ill.1, et des fasul
[l1.1 et 1ll.2 donnant la valeur de la constant@&gliilibre a une température donnée, nous
avons calculé la composition du mélange gazeuxeguilibre thermodynamique pour la

réaction de vaporeformage du méthane que nousdésitudier.

: (P)”
_2Cm -lpl—!t—'
INKg = (IIL. 1) et K= _(Il.2)
RT (P)

i=réactifs

Avec Ret R : pressions partielles respectives des réactidegproduits,

o; etp; coefficients stoechiométriques des gaz i et j dégsilibre chimique considéré.

Réactions AG° T(K) AG°mo0k) | AG°1100) | AH @100k)
(J/mol) avec T(K) AG=0 (kd/mol) | (kd/mol) | (kJ/mol)
CH;+ HO < CO + 3K (2) | AGy=-246,29T + 218881 888,7 +48,1 -52,3 + 226,6
CO+HO - CO,+H, (3)| AGy=+ 34,394T - 37844| 1100,3 | -13,1 -0,10 - 33,8
CH;+2H,0 - CO, +4H, (4) | AGy=-211,89T + 181037 854,4 + 35,0 -52,3 +192,8
CH; < C+2H (5)] AGy=-104,08T + 84296 | 809,9 +12,7 - 30,3 + 90,7
C+CQ+«+ 2CO (6)] AGr=-176,60T + 172430 976,4 | +48,5 -219 +169,7
C+HO+-~CO+H (7) | AGr=-142,20T + 134584 946,4 + 35,4 -219 +135,9
CH, +CQ, > 2CO+2H (8) | AG=-280,68T + 256726 914,7| +61,2 -52,2 + 260,14

Tableau IIl.1 : Données thermodynamiques des ates réactions rencontrées
[Provendier (1999)]
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hY

Les compositions des mélanges gazeux, (@t CO), calculées a I'équilibre
thermodynamique entre 400 et 800°C, sont données ldafigure IlIl.1 pour la réaction de
vaporeformage du méthane. Les valeurs indiquéessmmndent a la composition molaire du
mélange obtenu a partir d’'une mole de,@&td’'une quantité d’'oxydant ¢B) respectant les
proportions stcechiométriques. La conversion du am&thattendue dans cette gamme de
température est également mentionnée.

90 T 3,5
80 _—
Conversion dey" T3
—~ 70 ] X
S 25
< 60 Q@
T 1)
@ 50 2 &
S 2
= i)
g 40 1 L 1’5 "g‘
o o
g 307 1§
S N
O > O
- 0,5
0

400 450 500 550 600 650 700 750 800

Température (°C)

Figure IIl.1 : Conversion de CHet compositions des mélanges gazeux a I'équilibre

thermodynamique pour la réaction de vaporeformagaéthane

A I'équilibre thermodynamique, la réaction de vegformage du méthane montre un
rapport B/CO = 3 et une conversion de ¢Blpérieure a 85% a une température de 800°C.
La gamme de température 400-800°C semble donc Ua ptléquate pour étudier les

performances catalytiques de nos systemes.

111.1.3 Dispositif expérimental et conditions opéraoires

Les tests catalytiqgues ont été réalisés a presgimnsphérique, dans un réacteur a lit
fixe. Le dispositif expérimental a été concu poarnpettre d’étudier les différentes réactions
de reformage du méthane en hydrogene et oxydearbder®, ainsi que l'influence de certains

parametres (température, rapposOHCH;,, etc.).
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111.1.3.1 Schéma du banc catalytique

Le schéma du montage expérimental est représenta fgure 111.2 et comprend trois
parties principales que nous détaillerons par ik :su
- Un systeme d'introduction et de régulation destis (1),
- Le réacteur catalytiqgue avec un régulateur dertgpérature (2),
- Un systeme analytique de détection et de queatifin des produits gazeux formés (3),

Figure 111.2 : Montage expérimental pour la réactie vaporeformage du méthane

111.1.3.1.1 Le systeme d’introduction et de régulation des rédifs (figure 111.3)

Le systéme d’introduction et de régulation des tifsaccomprend un générateur de
vapeur d’eau et un mélangeur de gaz, permettaatége un flux gazeux de vapeur d’eau, de
méthane et d’argon (gaz vecteur).

Les flux des gaz (CHet Ar) et de la vapeur d’eau sont régulés précesgra I'aide de
débitmetres massiques et débitmetre liquide, réispetent, de type Bronkhorst, commandés
par un régulateur électronique qui nous permet @éergles débitmétres massiques et de
maitriser le rapport eau/méthane souhaité.

Le fonctionnement du générateur de vapeur est baséin principe trés simple de

mélange de gaz sec (le méthane), I'argon et laurapieau.
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Le circuit gazeux (I'entrée de I'argon) se divisedzux parties :
- un circuit de gaz muni uniguement d’'un controle@ssique de débit RDM
- un circuit de gaz passe par le réservoir d’eau rdarplusieurs vannes (VM01, VM02,
VMO03), un filtre swagelok (FO1) et d’'un controlede débit liquide L13.

[«
o
o =
¢ I
< O
VMO2 g B4
Event W 1/8
- Remplissage :_F | @
~ >~
/--_H[:j- ) B VM04
03 RDM
litre 1 )3(
] 13
(7N
'.\LG, /8" |
- ’—EG//\I—:I—{ =
) |vmor o ROl
T CEM RDM
W101
VM3 X
Purge
@ )
~||__Céble auto régulant
Sortie
evaporateur

Figure 1.3 : Schéma fonctionnel du générateuvalgeur

Un autre circuit gazeux concerne I'entrée du methanni également d’'un contrdleur
de débit RDM. Ces trois circuits aboutissent a cirembre de mélange thermostatée (W101),
reliée a un capteur d’humidité (figure I11.3).

111.1.3.1.2 Le réacteur catalytique (Figure 111.4)

Une vanne a quatre voies relie le systéme d'inttimlu des gaz et le réacteur. Elle
permet, soit d'injecter les gaz dans le réactair,d& court-circuiter le réacteur (by-pass) et
d'envoyer les gaz directement vers les analyseiirs,d'identifier et de quantifier les gaz
injectés avant la réaction (blanc).

Le réacteur catalytique est un tube en quartz fmuse de U, de 6,6 mm de diametre
interne. Le lit catalytique doit étre placé danpdatie linéaire d'une des branches du réacteur
en U, a 2 cm du bas du réacteur. Le réacteur gsduit dans un four vertical, afin que le
catalyseur soit situé au milieu du four. Celuiggrmet une régulation au degré prés, grace a

un régulateur de température relié a un thermoeoplplcé contre le réacteur au niveau du lit

-78 -



Chapitre 11l Production d’hydrogéne par reformage catglgidu méthane

catalytique. Les orifices du four sont bouchés adeda laine de quartz, afin de limiter les
déperditions de chaleur et d'assurer une meill&gelation de la température.

La masse de catalyseur utilisée est variable deZH mg. La hauteur du lit catalytique
est comprise entre 2 et 5 mm. La température du &ant constante sur une hauteur
minimale de 10 cm au centre du four, l'uniformie ld température du lit catalytique est
importante. Les composés gazeux issus des réad®esnversion du méthane,(HCO et

CO,) passent par un condenseur (0°C) afin d’élimiaerdpeur d’eau (poison pour le systeme

analytique.
Cordon
chauffant Régulateur de
température
Systéeme . e
d’introduction
701C
Systeme analytique
@ l | [
Thermocouple I 0°C Condenseur d’eau
= Réacteur
—
=5 " Lit catalytique
=
Four

Figure IIl.4 : Schéma du montage catalytique

111.1.3.1.3 Le systeme analytiquefigure 111.5)

La séparation et la quantification de tous les ams@p gazeux issus des réactions de
conversion du méthane §HCO et CQ) ont été effectuées par analyse chromatograptague
ligne.

Le systeme analytique utilisé est une micro-chrograiphie en phase gazeuse de
marque Varian CP-4900. Elle contient deux modulesalyse, le premier est un tamis
moléculaire permettant la séparation de, 4 et CO utilisant 'argon comme gaz vecteur, le
deuxiéme module contient une colonne de type Patrdpl(P.P.Q) permettant de séparer
CO,, utilisant I'hélium comme gaz vecteur. La déteatde ces produits est effectuée par un

détecteur a conductivité thermique (TCD).

-79 -



Chapitre 11l Production d’hydrogéne par reformage catglgidu méthane

Réacteur
catalytique|

Figure IIl.5 : Schéma du systeme analytique

[11.1.3.2 Conditions opératoires

L’étude de la réaction de vaporeformage du métlaaéee réalisée en variant plusieurs
parameétres du test :

v Le mélange gazeux contient : 25-40 mL/min d'Ar, &-&iL/min d’'H,O (g) et
5 mL/min du méthane (g). Le rapport molairgdACH, est égal a 1, 2, 3 et 4.

v" Le débit volumique total de gaz introduit est gacdéstant et a été fixé a 50 mL/min
(soit 3 L/h) pour une masse du catalyseur compenses 25 mg et 200 mg.

v Les tests catalytiques sont réalisés a pressioosginérique dans un réacteur a lit fixe
en quartz. Le réacteur est chargé avec le catalysalies de particules comprises
entre 20 et 4Qum) et est porté par un verre fritté de maniérer@ @bsitionné dans la
zone de température uniforme du four.

v' La gamme de température des expériences (400-8G0%I3 choisie pour tous les
catalyseurs testés.

La pureté des gaz utilisés est la suivante :

Méthane (utilisé comme réactif): Pureté 3,5 soit > 99,95 %
H20 <5 ppm ; GHs < 200 ppm

0, <10 ppm ; CQ< 10 ppm

H, < 20 ppm ; N < 200 ppm

Autres hydrocarbures < 50 ppm

Argon (utilisé comme gaz inerte diluant et gaz vecteur) :
Pureté 5,0 soit > 99,9990 %

H,O <3 ppm ; CO + C&< 0,1 ppm

N2 < 2 ppm ; hydrocarbures < 0,1 ppm

O, <2 ppm

Eau ultra pure (utilisée comme réactif): de résistance ohmigu& MQ
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[11.1.3.3 Formules calculatoires

Les valeurs obtenues a partir des chromatogramm@ssecalibrations effectuées pour
chaque gaz (CO, GOH, et CH,) permettent de quantifier les réactifs et les pitsdprésents
lors de la réaction. Les formules générales uéBs@our les calculs de conversions et
sélectivités sont données ci-dessous.

La conversion du méthane, notéeuX est la fraction des molécules £e¢bnverties en
produits gazeux (CO, GOHy).

_n(CH,) -m(CH,)®
et n(CH,)’

mM(CHja)®, n(CHy)®: les nombre de moles du méthane sortant (s) etrér({e) respectivement.

La sélectivité en un produit i correspond a la ticac de méthane converti qui a été
transformé en ce produit i.
Par exemple dans le cas de la sélectivité en maleostg carbone, on obtient :
n'(CO)’
Xey, N(CH,)’

So =
De la méme facgon, la sélectivité en dioxyde deaaelest exprimée selon :

n"(CO)
Xey, -N(CH,)’

o, =

n'(COY, n"(CQy)°: les nombre de moles de CO et Q0rtants respectivement.
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l11.1.4 Influence de la teneur en phase active sulactivité catalytique

I11.1.4.1 Ru(x%)/Al ,04

L'objectif de cette étude est d’optimiser la tenée la phase active nécessaire pour
mener la réaction de vaporeformage du méthanestoobtenant une conversion convenable.
Pour cette étude, trois teneurs en ruthénium déposée support alumine (4D;) ont éte
choisis: 1, 3 et 5% en masse du catalyseur. Letiodade vaporeformage du méthane est
réalisée dans une gamme de température comprise 400 et 800°C, avec un rapport
H.O/CH, fixé a 1 et une vitesse VSHG de 15000 mL/g.h.

La figure I1ll.6 montre I'évolution de la convemsia@u méthane en fonction de la
température de réaction en présence des échastiiontenant 1, 3 et 5% en masse de
ruthénium déposé sur ADs.

100 +
——Ru(1%)

80 - = Ru(3%)
S Ru(5%)
y
O 60 -
()
®)
e
.g 20 Conversion a I'équilibre
o thermodynamique
g | _
© 2T

400 500 600 700 800

Température de réaction (°C)

Figure 1.6 : Conversion du méthane en fonctiorladeempérature de réaction pour

Ru(x%)/AlLOs; avec x = 1, 3 ou 5% en masse

Conformément aux prédictions de la thermodynamidaeconversion du méthane
augmente sensiblement lorsque la température deaié@st augmentée pour les trois solides
Ru(1%)/AL0Os, Ru(3%)/AbOs et Ru(5%)/A}Os. Ainsi, pour une température de 450°C, la
conversion de Cllest de 28% puis atteindre une valeur de 82% emeniant la température
a 650°C. Cependant, les valeurs de conversion obsepar les tests catalytiques restent

supérieures aux valeurs de la thermodynamique. Q&lh étre dd a la présence d’autres
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réactions. La comparaison des courbes de convemgam les différents catalyseurs
(figure 111.6) montre que I'échantillon contenantaufaible teneur en Ru (Ru(1%)48k) a
une activité catalytique comparable, dans la mdfgeeur calculée (x2%), a celle des deux
autres solides (Ru(3%)/4&Ds; et Ru(5%)/A}Os). Par exemple, la conversion du méthane sur
les catalyseurs Ru(1%)/#Ds;, Ru(3%)/ALO; et Ru(5%)/A}O3 a 800°C atteint 98%, 94% et
95% respectivement. |l suggere que Ru(1%jJDAlest approprié dans la réaction de
vaporeformage du méthane en raison de son exaebetiité catalytique et de faible teneur
en métal noble (Ru 1% en masse).

La figure 111.7 représente I'évolution du rappoef/ €O et la sélectivité en CO et gén
fonction de la température de réaction pour lesalgseurs préparés. Ru(1%)i8k,
Ru(3%)/Ak0O3; et Ru(5%)/A}O3 ont montré une sélectivité en CO comparable dagainme
de température 600-800°C. Nous remarquons égaleguenta sélectivité en CO augmente
graduellement avec la température de réaction, wieegt en accord avec les valeurs

thermodynamiques (figure 111.1).

%0 10
>0 T SeleCtIVI}-eenCOqE 8
— e
=40 .(_g
S 1S
\8 t
> 30 5
5 o
2 c
? 20 £
Q
H./CO 1,3
107 Ru(5%) =~ Ru(3%) —— Ru(1%)
0 T T ‘ O
600 650 700 750 800

Température de réaction (°C)

Figure 1.7 : Evolution du rapport4CO et la sélectivité de CO en fonction de la terapge

de réaction pour Ru(x%)/ADs; avec x = 1, 3 ou 5% en masse

En ce qui concerne le rapport/BO, la figure 111.7 montre que I'évolution des does
du rapport H/CO en fonction de la température présente unlsiofilaire indépendamment
de la teneur en ruthénium. Nous remarquons gquedsgltats sont assez proches mais

|égerement supérieurs a ceux de la thermodynamijosi, pour une température de 800°C,
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la valeur moyenne du rapport est de 3,2 au lie@ demme prédit par la thermodynamique
tandis que pour une température de 650°C, un ragp@érimental égal a 3,5 est obtenu.
Cette différence est d’autant plus marquée a 6%2f@ 800°C, cela confirme que CO ef H
sont produits tous les deux majoritairement parrdaction de vaporeformage a haute
température (800°C). Par contre, a des tempérainfégeures a 800°C, I'hydrogéne est
excédentaire par rapport a la quantité stocechioguétrde la réaction considérée. Cela peut
étre lié a une formation d’hydrogéne supplémentpae la réaction de décomposition du
méthane ou bien a une consommation de CO (évesrugtit par la réaction de gaz a I'eau
(réaction (3)), accompagnée éventuellement de efmonage de Cli(réaction (2)).

CH; + H,O & CO + 3H 2 CO+HO« H, + CO 3

La sélectivité en C@est comparable pour les trois catalyseurs, elheirdie avec
'augmentation de la température. Ainsi, pour weragérature de 600°C, la sélectivité en,CO
est de 36% puis diminue jusqu’a la valeur de 1830GC. La formation donc de dioxyde de
carbone indique la présence de la réaction de dl@a@ddans la réaction, ce qui explique le
rapport molaire élevé deKCO lorsque la température de réaction est égalHC.

L’étude menée sur les catalyseurs Ru(x%JDAl(x = 1, 3 et 5% en masse) montre que
le catalyseur le moins chargé en métal (1% en massaussi performant que les autres dans
les conditions expérimentales que nous avons étaulessus. De ce fait, le catalyseur

Ru(1%)/AL0O; sera retenu pour la suite de I'étude.

I11.1.4.2 Ni(x%)/CeO,

Afin d'optimiser la teneur en nickel nécessairerpahtenir des résultats de conversion
convenables dans la réaction de vaporeformage thame des catalyseurs contenant 1, 5, 15
et 25% en masse de Ni déposés sur un support cée@eont été évalués. La réaction de
vaporeformage est étudiée dans une gamme de teomgecamprise entre 400 et 800°C, avec
un rapport HO/CH, fixé a 1 et une vitesse VSHG de 15000 mL/g.h.igaré 1.8 représente
I'évolution de la conversion du méthane en fonctietla température de réaction.

Les résultats montrent clairement que la converdiométhane augmente avec la teneur
en nickel lorsque 1% x < 15%. Au-dela de 15% en masse, la courbe de caomen®volue
plus de maniére croissante et est semblable aatgdsmue pour le catalyseur contenant 5% en
masse de Ni. Ces résultats peuvent s'expliqudagarmation d’agrégats de Ni sur le support
pour des teneurs supérieures a 15% en masse etrsbon accord avec les caractérisations

physico-chimiques des catalyseurs que nous avonslans le chapitre Il. Il apparait
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clairement, pour ce type de catalyseur, que laedsspn de la phase active sur le support joue
un réle important dans la réactivité catalytiquemme cela a été montré dans la littérature
pour les catalyseurs a base de nickel [Kim et ¢@011)] [Li et coll. (2011)].

Nous remarquons également que la conversion a ililégu thermodynamique du
méthane est inférieure aux valeurs obtenues pasdides Ni(5%)/Ce@ Ni(15%)/CeQ et
Ni(25%)/CeQ sur toute la gamme de température de test. Celagee di, comme nous

avons constaté pour le catalyseur Ru(x%J)0Al a la présence d’autres réactions trés difficile
a identifies.

100 -
——Ni(15%) F——
— + — Ni(25%)
S 807 L Ni(5%)
I Ni(1%
5 (1%)
o 60
©
c
0
(]
o 40
>
5 Conversion a I'équilibre
o thermodynamique
20 ~
O ’r————* T T T 1
400 500 600 700 800

Température de réaction (°C)

Figure 1.8 : Conversion du méthane en fonctiorladeempérature de réaction pour
Ni(x%)/CeQ, avec x = 1, 5, 15 et 25 % en masse

La figure 111.9 représente I'évolution du rapport/EO et la sélectivité de CO en
fonction de la température de réaction pour lesrguzatalyseurs préparés. Les courbes du
rapport H/CO en fonction de la température présentent unfilpoguasi similaire
indépendamment de la teneur en nickel. L'étudeagpart H/CO nous permet de constater
que tous les systémes présentent un rapport teeherde la valeur 3 a 800°C, ce qui
correspond exactement a la stcechiométrie de l@iogatde vaporeformage du méthane. Ce
qui confirme que, a cette température, I'hydrogené&e monoxyde de carbone proviennent
essentiellement de la réaction de vaporeformagersAdu’'a basse température; ekt en

quantité supplémentaire par rapport a la stoechitende la réaction a cause de présence
d’autres réactions.
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Pour le systeme Ni(15%)/CeQCce rapport HCO atteint la valeur maximale de 5,2 a
600°C. Dans ce cas, la réaction de vaporeformagméthane est en concurrence avec la
réaction de gaz a I'eau qui consomme de CO. Pguadéres systemes catalytiques (x =1, 5
et 25% en masse), ce rapport est proche de 4,6°&€6& la conversion est moins importante,
ce qui indique que l'activité catalytique de cestégnes est moins importante par rapport a
celle du Ni(15%)/Ce@ Le résultat trouvé avec Ni(15%)/Cg@ous apparait comme un
meilleur compromis entre la conversion du méthdrne endement de I'hydrogéne produit.

Les courbes de sélectivité en CO présentent ulbeeatres proche pour tous les
catalyseurs, elles augmentent avec la tempéraRaeallélement, la sélectivité en €0
diminue lorsque la température augmente. A 60000smbservons le début de formation de
CO qui se substitue progressivement a celle de B@Bque la température de réaction
augmente. Cela peut étre d0 a la présence dedtaoreae gaz a I'eau a basse température

(< 600°C) comme nous avons constaté précédemment.

50 10
Sélectivit¢ enCO . -~ it
N ’A_/;’___:,_____.{_—__,_
a1 oE | |

Ni(1%) - Ni(5%) 8 o
S 3
> Ny o
<30 e NI(15%) - Ni25%) | £
E 6 g
2 20 3
Py Sélectivité en CQ— o
4 9
10 R T T

O f T T T “V 2

600 650 700 750 800

Température de réaction (°C)

Figure 1.9 : Evolution du rapport4CO et la sélectivité de CO en fonction de la terapée

de réaction pour Ni(x%)/Cefavec x = 1, 5, 15 et 25% en masse

I11.1.4.3 Ru(0,5%)-Ni(x%)/Ce0 ,-Al .04

La réactivité catalytigue des systemes bimétalbqiru(0,5%)-Ni(x%)/Ce@Al,Os
(figure 111.10) en vaporeformage du méthane présem profil trés similaire a celle des
catalyseurs Ni(x%)/Cefdans les mémes conditions opératoires : températerréaction
entre 400 et 800°C, rapporb®/CH, fixé a 1 et une vitesse VSHG de 15000 mL/g.h. Par
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exemple, le catalyseur Ru(0,5%)-Ni(15%)/Ge),0O3; a montré une bonne conversion du
méthane (81%) et un bon rappogf/ €O (5,1) & 600°C. L'augmentation de la teneur iekat

(Ni 25% en masse) conduit a la diminution de laveosion du méthane a 68% et le rapport
H./CO a 4,3 pour la méme température (600°C). Celmue que la teneur en nickel de 15%
en masse est la plus adéquate pour les deux systatadytiqgues (Ni(x%)/Cefet Ru(0,5%)-
Ni(x%)/CeQ-Al ,03).

La difference entre la conversion thermodynamique ndéthane et la conversion

obtenue par le catalyseur Ru(0,5%)-Ni(x%)/G&D,0O3; est toujours remarquable. Cela
montre que les trois systemes catalytigues (Ru@%0h, Ni(15%)/CeQ et Ru(0,5%)-

Ni(15%)/CeQ-Al,03) ont le méme profil catalytique dans la réactienvéporeformage du
méthane.

100 -
—=—Ni(15%)
.80 - —+-Ni(25%)
S
~— ———e-—-Ni(50
g Ni(5%)
o 60 -
©
c
RS
0
§ 40
5§ ! Conversion a I'équilibre
®) thermodynamique
20 -
L
O T T T 1
400 500 600 700 800

Température de réaction (°C)

Figure I11.10 : Conversion du méthane en fonctieraltempérature de réaction pour
Ru(0,5%)-Ni(x%)/Ce@Al,O3; avec x = 5, 15 et 25 % en masse

111.1.5 Influence de la température de réaction

Outre la teneur de la phase active, la températareéaction est 'un des paramétres
réactionnels les plus importants dans la réactiervaporeformage du méthane. Il est a
rappeler que la réaction de vaporeformage est badoique et reste favorisée a une
température de réaction relativement élevée. Aéde industrielle, la température de cette
réaction variée entre 800 et 1000°C [Hacarlioglaodit (2006)].
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Les tests catalytiques en vaporeformage du méthaeenous avons effectué sur les
catalyseurs a base de ruthénium et a base de mzk&kent que la conversion du méthane
augmente avec la température. Ainsi, pour une temhyp@ de réaction de 800°C, la
conversion atteint des valeurs maximales (supedef0%) et demeure stable sur toute la
durée du test. La diminution de la températurea@mér une chute de la conversion. En effet,
celle-ci diminue de plus de 90% a moins de 20%ienndiant la température de 800 a 400°C.
Cette diminution est en parfait accord avec lesdipt®ns de la thermodynamique.
Cependant, il est a remarquer, comme c'était ldarasdes tests réalisés en variant la teneur
en phase active, que I'écart entre les valeursadmhversion du méthane en fonction de la
teneur en métal se creuse avec la diminution ten@érature.

Nous notons que le rapport/B0O diminue progressivement lorsque la températere
la réaction augmente pour 'ensemble des catalgsétudiés. La production d’hydrogene
démarrant a plus basse température que celle dé €€),logique que le rapport,KCO soit
élevé ou non défini pour les températures les passes (400-600°C). Alors que ce rapport
atteint a 800°C la valeur de 3, ce qui correspottement a la stoechiométrie de la réaction
de vaporeformage du méthane. Ceci peut étre relilfluence de la température sur la
réaction de gaz a I'eau qui est thermodynamiqueffia@ntisée a basse température.

Les valeurs élevées du rappoe{ O a basse température peuvent aussi étre assaciée
une formation de carbone sur la surface du catatysenduisant a la consommation de CO

par la réaction de Boudouard (réaction 6).

(2CO«~ C + CQ) (6)

Il apparait, qu’a haute température, on favoriserdaction de vaporeformage du
méthane. Alors qu’'a basse température, la réadi#ogaz a I'eau est favorisée aussi. Ainsi,
une température avoisinant de 650°C semble coestgumeilleur compromis entre les deux
réactions car a cette température, les sélectidt@smonoxyde de carbone sont moins

importantes et le rapport,FCO obtenu est optimal.

l11.1.6 Caractérisations des catalyseurs apres testcatalytiques

Les catalyseurs a base de ruthénium et de nickeété caractérisés apres I'ensemble

des tests de vaporeformage du méthane afin d'étlelie états final et d’expliquer les
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éventuelles évolutions de leur activité catalytig@eur cela, les mémes techniques que pour
les caractérisations avant test ont été utilisées.

A lissue des caractérisations des systemes amedelkts catalytiques, nous nous
attacherons a la compréhension de I'évolution d#8rents catalyseurs en fonction de la
température de réaction et de la teneur en métat [@oréaction de vaporeformage du
méthane.

[11.1.6.1 Mesure de la surface spécifique

D’aprés le Tableau lll.2, les surfaces spécifigmesurées par la méthode BET apres la
réaction de vaporeformage du méthane ont diminué5@¥ (en moyenne) pour les
catalyseurs a base de ruthénium, et de 90% powatab/seurs a base de nickel par rapport
aux valeurs mesurées avant test (Chapitre llpphaait que cette diminution peut étre due au
phénomene d’agglomération par frittage (sinterigg) est d’autant plus important que la
température de réaction est élevée. Nous analysessmvaleurs plus précisément au cours de
I'étude par DRX.

Avant test
Ru(x%)/ALOs | 1% | 3% 5% | Ni(x%)/CeQ,| 1% | 5% | 15% | 259
S, (m2/g) 720 540 | 500 S, (m%g) 87 81 74 67
Apres test
Ru(x%)/ALOs | 1% [ 3% 5% [ Ni(x%)/CeQ,| 1% | 5% | 15% | 259
S, (m2/g) 326| 252 199 [ S, (m?/g) 13,4 960| 5,84 3,8|9

Tableau I11.2 : Evolution de l'aire spécifique destalyseurs Ru(x%)/AD; et Ni(x%)/CeQ

en fonction de la teneur en métal (Ru ou Ni)

[11.1.6.2 Etude des phases cristallines par DRX

La caractérisation des catalyseurs a base de futhét de nickel a été effectuée par
diffraction des rayons X apres la réaction de vefzsmage. Les phases cristallines observées
par DRX sont représentées pour les trois systerneg8/Al,O5 sur la figure 111.11.

D’apres l'ensemble des diffractogrammes, nous rqowrs que le ruthénium
métallique (Ru®) était présent dans les trois gatlrs, indiquant que la plupart des especes

RuQ; ont été réduites en especes Ru° durant la régoticgue les raies caractéristiques de
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RuQ, sont absentes. Cela indique une contribution @aliv ruthénium métallique dans la
réaction. Li et coll. (1998) a également rapportée des espéces du ruthénium dans le
catalyseur Ru/AlO; apres traitement sous hydrogene étaient surtonpesés du ruthénium
métallique et a suggéré que le métal Ru est aotir pa réaction de vaporeformage du
méthane. Ce résultat confirme que le méthane ydidgéne produit a partir de la conversion
du méthane pouvent contribuer a la réduction dpéoes d’oxyde de ruthénium au cours de

la réaction.

O y-Al203

+ Ru°

Intensité (u,a)

20 30 40 50 60 70 80
20°
Figure II.11 : Diffractogrammes des rayons X ptas catalyseurs Ru(x%)/4D; apres test

de vaporeformage du méthane

En ce qui concerne le catalyseur a base de nifigelré 111.12), nous remarquons la
détection du nickel métallique et 'absence de yux de nickel. Ainsi, le catalyseur a été
réduit pendant la réaction en accord avec lestagsuiapportés par Choudhary et coll. (2005)
qui ont observé que pour des températures supésieub00°C, I'oxyde de nickel peut étre
réduit par la phase gazeuse produite, en particliigdrogene. La taille des particules de
nickel pour le catalyseur Ni(15%)/Ce@55 nm) est beaucoup plus petite que celle de
Ni(25%)/CeQ (78 nm), indiquant que la formation des agglonsesat le catalyseur le moins
chargé en métal (Ni(15%)/Cglest moins important. Ceci peut étre di a la forteraction
entre le nickel et le cérium et aussi au degréisigedsion du nickel sur la surface du support
cérine. Cependant, la taille des particules de CG&fD aussi devenue plus grande (68,9 nm)
que celle de I'échantillon avant test (43,3 nm)guoesuggere que la croissance du cristal a eu

lieu au cours du processus de vaporeformage duamgtfen conséquence, la chute des aires
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spécifigues que nous avons obtenue par les anaBBds est due a la formation des
agglomérats par frittage durant le test catalytique

]

' CeO
= <+ Npe
=)
pe
G
c
o
c

20

Figure I1.12 : Diffractogrammes des rayons X ptas catalyseurs Ni(x%)/CeQ@pres test de

vaporeformage du méthane

[11.1.6.3 Analyses par oxydation en température prgrammée (OTP)

Cette étude a été effectuée sur les differentdysatars apres tests catalytiques, en
suivant I'évolution de la consommation d’oxygénefenction de la température. Toutes les
analyses par OTP ont été réalisées sous un fllgadale 10% d'@dans I'hélium avec une
montée en température de 10°C/min de la tempéramtdante jusqu’'a 900°C. La figure
[11.13 montre les courbes obtenues en OTP sur talyseur Ni(x%)/Ce@ aprés test a
différentes teneurs en nickel.

Les courbes OTP montrent qu’il y a une consommatioxygene entre 225°C et 425°C.
Cette consommation correspond a I'oxydation detiquées de nickel (en faible et en forte
interaction avec la cérine) réduit durant le test Ithydrogene formé. Il est a remarquer que
pour le catalyseur chargé en nickel (Ni(25%)/@e@ courbe OTP présente deux pics de
consommation d’oxygene, une majeure oxydation 8&2C et un épaulement aux alentours
de 375°C. Le premier pic peut étre attribué a lasommation d’oxygene par le nickel
aggloméré sur la surface de la cérine, alors quaelexieme pic situé a 375°C est dd a
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I'oxydation du nickel métallique dispersé sur laface du support. La largeur et l'intensité
des pics augmentent avec l'augmentation de la teeaunickel. D’autre part, aucune
oxydation entre 450 et 700°C (oxydation du coke) été détectée aprés la réaction de
vaporeformage, ceci permet aux sites actifs d’ateessibles durant le test catalytique en
n’entrainant aucune désactivation. Les résultatsnols viennent de confirmer ceux que nous

avons trouves par les analyses DRX et BET.

X=5%

x=25%

(u,i

BN

oxygene

375°

Consommation d'

312°C

25 125 225 325 425 525 625 725 825

Température (°C)

Figure 111.13 : Profils OTP des catalyseurs Ni(x2g0;, aprées test de vaporeformage du

méthane

En ce qui concerne les analyses OTP pour lesysatals a base de ruthénium
(Ru(x%)/AlLO3), aucune consommation d’oxygene n'a été détecvée lgs trois systemes
catalytiques ce qui indique que l'état oxydé de RSt probablement formé lors du
prétraitement avant OTP, et que le ruthénium s’exatilement a lair libre.

D’aprés ces caractérisations physico-chimiquesngpuis avons effectuées apres test, on
constate que la faible activité obtenue par lealgs¢urs est due, soit a I'incorporation de la
phase active dans la structure cristallographique sdpport, soit a la formation des
agglomérats. Pour éviter donc ces deux phénomanespptimisation de la teneur en phase
active est nécessaire. De ce fait, les teneursnaf@s que nous avons ajustées pour les

catalyseurs a base de ruthénium et de nickel $6ret115% en masse respectivement.
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[11.1.7 Influence de la nature du support

Le réle de la nature du support sur la performates catalyseurs pour la réaction de
vaporeformage a été étudié par plusieurs auteuen@ét Lu (1998)] [Choudhary et coll.
(2002)] [Li et coll. (2010)]. La forte interactioantre le métal et le support et la grande
surface spécifigue de ce dernier permettent unedalispersion des particules métalliques
sur sa surface présentant ainsi une surface aphive importante avec les réactifs et par
conséquent une conversion élevée du méthane.

Dans le but d’évaluer l'influence de la nature dpp®rt sur l'activité catalytique dans la
réaction de vaporeformage du méthane, une étudearative des résultats catalytiques
obtenus en présence de catalyseurs a base de (lickell5 et 25% en masse), supportés sur
de I'alumine et sur de la cérine a été réaliséa. tests catalytiques sont réalisés dans une
gamme de température comprise entre 600 et 800&C,um rapport HD/CH, fixé a 1 et une
vitesse VSHG de 15000 mL/g.h (figure 111.14).
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g 80
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2 60
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§ i ~ - Ni25%/Ce - Ni25%/Al

o 40 7 —— Nil5%/Ce —o— Ni15%/Al

5 e Ni5%/Ce o Ni5%JAI

© Ni1%/Ce NiL%/Al e
0 ‘

600 650 700 750 800
Température de réaction (°C)

Figure I11.14 : Conversion de GHn fonction de la température a différentes tesenrNi
pour Ni(x%)/CeQ et Ni(x%)/Al,O3

Pour les catalyseurs a base de nickel supportBatumine, la conversion du méthane
est extrémement faible a basse température etnégaldorsque la teneur en Ni est inférieure
a 15% en masse. Ainsi, a cette quantité en mé&atjvité catalytique des solides n’apparait
gu'a haute température (T > 750°C). Alors, pouriawme activitt modérée a basse

température, une teneur en nickel supérieure aegtbhbasse s’'avere nécessaire.
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Pour ce qui concerne les catalyseurs a base del siggporté par la cérine, on observe
que la conversion du méthane augmente avec la tatopg et également avec la teneur en
nickel, elle devient maximale a haute températariSinant de 800°C) si la teneur en Ni
égale a 15% en masse. Ces catalyseurs sont daiscpactr la réaction de vaporeformage du
méthane deés le début de la réaction méme a fashkut en Ni (1%) et a basse température
(600°C), leurs activités catalytiques augmentemicda température et lorsque la teneur en
nickel augmente (x 1%).

Le rapport molaire HCO présente un profil identique a celui de la @sion du
méthane (figure 111.15) ; il est élevé pour lesatggeurs supportés par la cérine quel que soit
la teneur en Ni, et diminue avec l'augmentationlaldéempérature de réaction. Pour les
catalyseurs a base de nickel supporté par I'aluntdeaapport est trop faible (inférieur a la
stoechiométrie de la réaction), et constant sgatame de température 600-750°C lorsque la
teneur en Ni est inférieur a 15% en masse. Ledysetars a base de nickel supporté par la
cérine sont donc tres actifs et sélectifs pouéection de vaporeformage du méthane.

La cérine dans ce cas a démontré un comportengantlifférent de celui de I'alumine.
Ce support provoque des interactions avec le neétattive les molécules d’eau, facilitant
ainsi I'oxydation du monoxyde de carbone. Dans ase, de nickel constitue le site de
I'activation du méthane tandis que le support @parmet I'activation de la molécule d’eau.
Un optimum d’activité a été déterminé pour une ghaen nickel de 15% en masse : ce
résultat est attribué a une bonne apparition des siétalliques sur la surface de la cérine et

un bon équilibre entre les deux types de site$sacti
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Figure I11.15 : Evolution du rapportdHCO en fonction de la température de réaction a

différentes teneurs en Ni pour Ni(x%)/Ce€ Ni(x%)/Al,03
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Une autre étude comparative des résultats catabgi obtenus en présence de
catalyseurs a base de ruthénium (1, 3, et 5% esa)aipporté sur de I'alumine et sur de la
cérine a été réalisée (figure 111.16 a et b).

AlOO 7 ittt - AlOO 7

€ 80 R g0

T T £~

E 60 ——Ru(1%) é 60 1 —— Ru(1%)

c40- e Ru(3%) §407 . Ru(3%)

5 20 | Ru(5%) 5 20 Ru(5%)

é 0 ‘ ‘ ‘ \ é 0 ‘ \ w \

600 650 700 750 800 600 650 700 750 800

Température de réaction (°C) Température de réaction (°C)

Figure 1ll.16a : Conversion du méthane en Figure 111.16b : Conversion du méthane en
fonction de la température de réaction pour fonction de la température de réaction pour
Ru(x%)/CeQ Ru(x%)/Al,O3

Il apparait que les catalyseurs supportés parniiade sont plus performants que ceux
supportés par la cérine méme a faible concentratoruthénium (1%). En effet, les courbes
représentant la conversion du méthane des deuxitdidres Ru(1%)/Ce@ (figure Ill.16a) et
Ru(1%)/ALOs (figure 111.16b) en fonction de la température rirent une valeur de 82% et
de 98% respectivement a 800°C. A ce stade, unécakiph se basant sur I'aptitude du métal
a incorporer dans la structure cristallographigadadcérine lors du test catalytique pourrait
étre envisagée. En effet, a faible teneur en ruth@rf1%), la disposition des particules de
ruthénium (rayon ionique égale a 0,62 A) est suppdsien dispersée sur la surface de
I'oxyde de cérium (rayon ionique égale a 0,97 Aprl résulte que les particules ont moins
tendance a rester sur la surface du support pouradlanaissance a un alliage qui diminue le

nombre de sites actifs et par conséquent une difmmde la conversion du méthane.

[11.1.8 Caractérisations des catalyseurs apres testcatalytiques
111.1.8.1 Etude des phases cristallines par DRX

Parallélement, une étude par diffraction des raydm été menée, Ainsi, la figure 111.17

présente les diffractogrammes obtenus pour lenéttbas Ni(x%)/Al,O3 apres le test.
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Les diffractogrammes correspondant aux solides%l(&l,Os; ne montrent aucune raie
de diffraction due a la présence de nickel métadlidNi°) lorsque la teneur en Ni est
inférieure a 15% en masse. D’autre part, troissraiuées a 44,7°, 52° et 76,8° relatives au
nickel métallique viennent s’ajouter dans les diffogrammes des systemes contenants 15%
et 25% en masse de nickel. Sachant que la teneométal déposé sur I'alumine est égale a
celle que nous avons déposé sur la cérine, lareiift® au niveau de l'activité catalytique est
plus grande surtout lorsque la teneur en nickeégate a 15% en masse. Cela peut étre di a

la formation d’autres phases non détectables pa¢ ®Rause de leur faible teneur.

+ O y-ARO3
+ NP

Intensité (u,a)

20 30 40 50 60 70 80
20

Figure I11.17 : Diffractogrammes des rayons X ptag catalyseurs Ni(x%)/AD; aprés test

de vaporeformage du méthane

Les diffractogrammes obtenus pour les catalys®u&%)/CeQ apres le test sont
représentés sur la figure 11.18.

Par comparaison des différents diffractogrammes dirix catalyseurs avant et apres
test catalytique, la diffraction des rayons X mentfairement qu’il y a une diminution des
raies correspondant au ruthénium sur la surfaceladeérine. Cela peut étre di a
I'incorporation d’'une partie du métal dans la stawe cristallographique de la cérine. Ce
phénomeéne est plus marqué dans le cas des catalyRe{x%)/CeQ (figure 111.18) que sur
Ru(x%)/ALO; (figure 111.11). Cependant, le parametre de madla » de la cérine seule
(5,41R) est Iégérement supérieur & celui trouvér pesi catalyseurs Ru(1%)/Ce(5,39A),
Ru(3%)/CeQ (5,386 A) et Ru(5%)/Cef)(5,380 A).De plus, l'intensité relative des raies de

diffraction de la phase cérine diminue avec l'augtagon de la teneur en ruthénium, ce qui
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renforce notre hypothése de l'incorporation de Rusda structure de Ce®t par conséquent
une légére diminution de l'activité catalytiqueaiesystéme.
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Figure I11.18 : Diffractogrammes des rayons X ptag catalyseurs Ru(x%)/CeO

apres test de vaporeformage du méthane

En conclusion, les résultats obtenus montrent’'ieraction entre la phase active et le
support joue un réle important sur la performanee chtalyseurs. En effet, la forte interaction
entre le cérium et le métal déposé permet d’avegr honne dispersion en évitant son frittage
lors de la réaction. L'alumine posséde une aireifipge importante qui est favorable pour
les catalyseurs a base de Ru et représente unchpnplbur les catalyseurs a base de Ni a

cause de I'insertion des ions?Ndans la matrice de I'alumine et formation de sine

[11.1.9 Sélection de systemes catalytiques

La figure IlIl.19 présente une comparaison deslta@sucatalytiques obtenus dans la
réaction de vaporeformage du méthane pour lesysatais les plus performants préparés au
laboratoire. L’ensemble des résultats présentésjfguaraitre trois systemes catalytiques qui
se démarquent par d’excellentes performances & berspérature (600°C) en vaporeformage
du méthane : Ni(15%)/CePORu(1%)/ALOs et Ru(0,5%)-Ni(15%)/CeHAl,O3. Dans la suite
de ce manuscrit, nous allons présenter les résuttancernant I'influence de différents
parametres de réaction sur ces catalyseurs séleétoafin d’ajuster les conditions

opératoires de la réaction.
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(9%) 24rR|O0W UOIRAUBIUOD

Figure 11.19 : Performances des catalyseurs entiom de la température

111.1.10 Influence du rapport H,O/CH,4

La bibliographie montre que les catalyseurs a ldaseickel se désactivent lorsque le
rapport eau/hydrocarbure (S/C) est assez bas @rdehl dans le cas de l'utilisation du
méthane comme hydrocarbure) [Armor (1999)] [Choughat coll. (2002)]. Cette
désactivation a été attribuée a la formation delyite carbonés sur la surface du catalyseur
bloquant l'acces des sites actifs. Le carbone saifeste sur la surface du catalyseur
essentiellement sous la forme de filaments entnaiimae perte d’activité par le bouchage des
pores pouvant conduire, étant donné la dureté slena¢eriaux, a la destruction de la structure
macroscopique [Leroi et coll. (2004)]. Pour prévdai formation de carbone, le choix de
conditions opératoires adaptées et d’'un systenadytigtie approprié est indispensable. Une
solution appliquée dans l'industrie est l'utiligatid’'un rapport KHO/CH, plus élevé que la
stoechiométrie. Le mélange réactionnel est dons plydant et la formation de dépbts
carbonés est ainsi défavorisée au détriment detlects/ité en CO. Dans ces conditions
oxydantes, les vitesses d’oxydation de carbondapaapeur d’eau devraient étre supérieures
a celles conduisant a sa formation (réactions® str la surface du métal, limitant le dép6t

du coke [Leroi et coll. (2004)]. Néanmoins, pous aaisons économiques, il est intéressant
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de trouver des catalyseurs capables de travailldesarapports ¥0/CH, les plus faibles
possibles afin de pouvoir convertir plus de méthzereunité de temps.

2CO« C +CQ (6) Clhi< C + 2H (5)

Afin d'optimiser la valeur du rapport,8/CH, pour obtenir des résultats de conversion
convenables dans la réaction de vaporeformage dibame la variation de ce rapport a été
étudiée en présence des catalyseurs Ru(1%4Al Ni(15%)/CeQ et Ru(0,5%)-

Ni(15%)/CeQ-Al,Os. Les tests sont réalisés avec un flux total des igéroduit de
50 mL/min.

La figure I11.20 montre I'évolution de la convemsia@u méthane en fonction de la
température a différentes valeurs du rappos©/@H, (1, 2, 3 et 4) pour le catalyseur
Ru(1%)/AL0s. Les tests sont réalisés dans une gamme de temmgdéraomprise entre 400 et
800°C, avec une vitesse VSHG de 15000 mL/g.h.
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Figure 111.20 : Comparaison des résultats obtenudsi(1%)/ALO3; en fonction de la

température a différentes valeurs du rappe@/@H, (S/C)

Nous remarquons que les valeurs de conversionsétliame augmentent sensiblement
avec le rapport pO/CH,. Elles atteignent une valeur de 100% a 700°C pourapport
H,O/CH, > 1. La faible activité observée dans le cas qwpoat HO/CH; = 1 peut étre

expliquée par le fait que, dans les conditions ajpé&es moins oxydantes, la réaction de gaz a
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'eau est moins favorisée, ce qui limite la quantithydrogene produite dans le mélange
gazeux et par conséquent une formation plus ddfibés sites métalliques actifs.

La forte activité observée a 600 et 650°C lorsquitise un rapport bD/CH; = 2, 3 ou
4 peut étre expliqguée par une formation plus fadée sites métalliques actifs engendrés par
I’'hnydrogene produit par la réaction de vaporeforendg méthane et la réaction de gaz a I'eau.
Donc l'ajout d’'un excés d’eau au mélange réactibfarise la réaction de gaz a I'eau, ce
qui justifie la forte activité du catalyseur lorggke rapport HO/CH, est plus élevé.

En ce qui concerne la sélectivité en CO, nous rgnoas que celle-ci diminue
significativement avec l'augmentation du rapportOHCH, (figure 111.21). Ainsi, en
augmentant la quantité d’eau dans le flux réactbule HO/CH, = 1 a HO/CH, = 4, la
différence obtenue est de 26% au lieu de 41% a@&0&°qu’en augmentant la température de
la réaction, I'écart augmente. La sélectivité en €@n profil trés similaire a celui de la
conversion du méthane et atteint des valeurs sypés a 55% a 800°C lorsqu’on utilise un
rapport HO/CH, = 1. Ces remarques confirment que la réactionadead’eau est défavorisée

a haute température et lorsque le rappe@/8H, égale a la stcechiométrie de la réaction de
vaporeformage du méthane.
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Figure I11.21 : Sélectivité de CO en fonction dddmpérature de réaction pour Ru(1%)@d
a différentes valeurs du rapporti®ICH, (S/C)

La formation de CO apparaissant a partir de 558 Capport H/CO n’est défini que
pour des températures supérieures a 600°C (figlue@)L
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H2/CO rapport molaire
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Figure 111.22 : Rapport ICO en fonction de la température de réaction pRufd%)/ALO;
a différentes valeurs du rapport®ICH, (S/C)

Pour le catalyseur Ru(1%)/AD;, ce rapport diminue rapidement lorsque la tempésat
varie nettement de 600 a 700°C, puis doucement &0 et 800°C quel que soit la valeur du
rapport HO/CH,. Le rapport H/CO est égal a 3,4 a 800°C ce qui est |égéremeéfrisur au
rapport stoechiométrique de la réaction de vapareige du méthane (égal a 3), tandis qu’en
augmentant le rapport,@/CH,; a 2, 3 ou 4, la valeur du rappor{/&80 augmente également
pour qu’elle se stabilise vers 5 aprés 700°C.

La figure I11.23 montre I'évolution de la convemsi@u méthane en fonction de la
température a différentes valeurs du rapposO/EBH, (1, 2, 3 et 4) pour le systeme
catalytique Ni(15%)/Ce®

Les résultats montrent que la conversion du métlmamgnente sensiblement avec le
rapport BO/CH,. Ainsi, pour une température de 600°C, la coneersiu méthane passe de
77% avec un rapportJJ@/CH; = 1 a 88% pour un rapport,&8/CH, = 2-3 et a 94 % pour le
rapport HO/CH, = 4.

Il apparait alors que le pouvoir oxydant apport¢ pa excés d'eau améliore
significativement les performances des catalysearde rapport KHO/CH, > 2 s’avére
nécessaire afin d’obtenir des valeurs de conversimvenables. Toutefois pour les raisons
economiques, évoquées precédemment, une étudegouapports H¥O/CH, compris entre 1

et 2 sera menée dans ce chapitre.
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Figure 111.23 : Comparaison des résultats obtenudNg15%)/CeQ en fonction de la

température a différentes valeurs du rappe@/aH, (S/C)

Parallelement, les valeurs du rappoptGO augmentent (figure 111.24) et la sélectivité
en CO diminue (figure 111.25) avec le rapporf®ICH,. Ainsi, comme prévu pour un rapport
H,O/CH, élevé, la réaction de gaz a I'eau entraine destsgtés en CO plus faibles et des
rapports en HICO plus élevés. De plus, il apparait d’aprés o&sultats qu’a haute
température ® 650°C on favorise la réaction (2) de vaporeformdgenéthane, alors qu'a

basse température, la réaction de gaz a I'eaws{P)es favorisée.

——S/C=4
——S/C=3
——SI/C=2
—S/C=1

\\'\<

H2/CO rapport molaire
N

600 650 700 750 800

Température de réaction (°C)

Figure I11.24 : Rapport BICO en fonction de la température de réaction pb{ir5%)/CeQ
a différentes valeurs du rapport®ICH, (S/C)
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Figure I11.25 : Sélectivité de CO en fonction ddédanpérature de réaction pour

Ni(15%)/CeQ a différentes valeurs du rappor®ICH, (S/C)

En comparant les performances des catalyseurs RIAL®%; et Ni(15%)/CeQ vis-a-
vis de la réaction de vaporeformage du méthandgaes difféerences sont observées. En
effet, le catalyseur Ni(15%)/CeCest inactif a 400°C, mais au-dela de 500°C le tdex
conversion du méthane obtenu avec les rappa®EH, = 3 ou 4 est supérieur a celui de
Ru(1%)/AbOs. De plus, le catalyseur Ni(15%)/CgQCest beaucoup plus sélectif que
Ru(1%)/ALO3; pour la formation d’hydrogene au-dela de 500°hDee méme intervalle de
température, les sélectivités en CO obtenues égatément supérieures pour Ru(1%o)0Al
par rapport au Ni(15%)/CeQorsque le rapport ¥/CH, est trop élevé. Cela peut étre di a la
température de réduction de chaque phase par dggde produit. En effet, comme nous
avons demontré précédemment, la réduction de Niffestuer a haute température que RuO
ce qui explique la différence de I'activité obterawedébut de la réaction.

Apres cette comparaison entre le Ru(1%)Alet le Ni(15%)/CeqQ il était important
d’étudier un catalyseur contenant les deux métRuxdt Ni) a différentes valeurs du rapport
H.O/CH, (1, 2, 3 et 4) et comparer ses performances a&sceles catalyseurs étudiés
précédemment. La figure II1.26 représente I'évolutide la conversion du méthane en
fonction de la température a ces différents ragpoour le catalyseur bimétallique Ru(0,5%)-
Ni(15%)/CeQ-Al,0s. Les tests sont réalisés dans une gamme de temm@écamprise entre
400 et 800°C, avec une vitesse VSHG de 15000 mL/g.h
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Figure 111.26 : Evolution du taux de conversionrdéthane en fonction de la température en
présence du catalyseur Ru(0,5%)-Ni(15%)/&80Q0; a différentes valeurs du rapport
H,O/CH, (S/C)

De maniere générale, les conversions en méthanmesgnt notablement avec le
rapport HO/CH, (figure 111.26). C’est également le cas pour Ippart H/CO (figure 111.27).
Le catalyseur bi-métalliqgue (Ru(0,5%)-Ni(15%)/Ge&,03) est aussi plus performant dans
la réaction de vaporeformage du méthane comme H&alyseurs monométalliques
(Ru(1%)/ALbO3; et Ni(15%)/Ce@) grace a la présence simultanée du ruthénium duec

nickel, méme a faible teneur (0,5% en masse).
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Figure 111.27 : Rapport ICO en fonction de la température de réaction paufd,5%)-
Ni(15%)/CeQ-Al,05 a différentes valeurs du rapport®ICH, (S/C)
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Suite a ces résultats, un rapposOHCH, supérieur entre 2 et 3 serait un bon compromis
car pour ces valeurs les sélectivités en monoxydeadbone sont moins importantes et le
rapport H/CO obtenu est optimal. De plus, la conversion déthane est meilleure et
I'oxydation du monoxyde de carbone est grande.Haxcde ce rapport a comme avantage de
conduire a une sélectivité en CO plus faible, wppoat H/CO élevé gu’'a kD/CH, faible et
d’étre ainsi plus prés des conditions industrietipgmisées.

Afin d’évaluer nos systemes catalytiques dans aeslitons plus économiques, une
étude pour des rapports®'CH, compris entre 1 et 2 a été effectuée. Ainsi, lBlau 1.3
présente les résultats de vaporeformage du métRan@00°C pour Ru(1%)/ADs,
Ni(15%)/CeQ et Ru(0,5%)-Ni(15%)/CeAl,0O3 a différents rapports 40/CH, (1, 1,2, 1,4,
1,6, 1,8 et 2).

Ru(0,5%)-
Ru(1%)/Al ;03 Ni(15%)/CeO; Ni(15%)/Ce0,-Al,03
H,O/CH, | Conv. H,/CO | Sélect. | Conv. H,/CO | Sélect. | Conv. H,/CO | Sélect.
CH 4(%) CO(%) | CH4(%) CO(%) | CH4(%) CO(%)
1 80,7 5,4 39,6 78,9 55 38,2 81,6 5,8 39,3
1,2 82,4 5,7 38 79 5,6 37,7 82,4 55% 38
1,4 83,8 5,9 36,7 78,8 5,6 36,6 85 6 35]6

1,6 85,9 6,4 34,5 81,8 6 35,9 86,7 6,4 33}7

1,8 86,3 6,5 34 83,1 6,6 33,1 87,7 6,6 32|2

2 86,2 6,8 33,8 88,2 7,8 28,2 90,

o7
N
=S
N
=)

Tableau 111.3 : Résultats de vaporeformage du nmétheour Ru(1%)/Al03, Ni(15%)/CeQ et
Ru(0,5%)-Ni(15%)/Ce@Al O3 a différents rapports #/CH, (1, 1,2, 1,4, 1,6, 1,8 et 2)

Les meilleurs résultats sont obtenus, lors des &e&00°C, avec des rapportgdACH,
de 1,8 et 2 pour tous les catalyseurs. En effstctmversions du méthane et les rapports
H./CO augmentent régulierement avec le rappe@/BH,, les valeurs de ces deux grandeurs
sont meilleures lorsque le rapporf®CH, compris entre 1,8 et 2. Les sélectivités en CO ont
montré un profil inverse a celui de la conversion théthane, ils diminuent avec
'augmentation du rapport J@/CH,, les faibles sélectivités en CO ont été obtenuwex a
H,O/CH, égale a 2 pour les trois catalyseurs.
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En général, I'étude de I'influence du rappostdACH, sur la performance catalytique de
ces trois systemes a permis de montrer une différele résultats entre ces six valeurs du
rapport HO/CH,. Ces resultats prouvent que les performances detroes catalyseurs
s’améliorent avec I'augmentation du rapposOHCH,.

Dans la suite de cette premiere partie de ce glapibus allons étudier I'influence de la
température de calcination du catalyseur ainsidjaetres paramétres de réaction. Les trois
catalyseurs (Ru(1%)/A0Ds, Ni(15%)/CeQ et Ru(0,5%)-Ni(15%)/CefAl,0O3) ont montré un
comportement catalytique similaire, c’est pourqmous n'avons pas jugé nécessaire de les
faire figurer tous et nous avons choisi de présesgellement les résultats obtenus par le
catalyseur Ni(15%)/Cef

[11.1.11 Influence de la température de calcinatiordu catalyseur

Afin d'étudier l'influence de la température de aahtion sur l'activité catalytique,
nous avons choisi d'utiliser le catalyseur Ni(152&D» en le calcinant a différentes
températures comprises entre 600 et 750°C. Lesnatiins ont été réalisées selon un
programme de température comportant une montéeade&erhpérature ambiante a la
température désirée avec une vitesse de 1°C.mivie d'un palier de 4 heures a la
température donnée.

Les tests catalytiques sont réalisés dans une gater@mpérature comprise entre 400
et 800°C, avec un rapport,®&/CH, fixé a 3 et une vitesse VSHG de 15000 mL/g.h (Bgu
[11.28). Les catalyseurs ont subi un prétraiterrmmis hydrogéne pendant une heure a 500°C
avant chaque test.

D’aprés la figure on constate que la performaratalgtique du solide Ni(15%)/CeO
calciné a 600°C est similaire a celle du catalyseaiciné a 750°C. Aucune différence
significative au regard de la conversion du méth@aesté observée durant le test catalytique
de vaporeformage du méthane. Ceci est probablech#rd la teneur en nickel qui est
relativement faible dont le phénomene d’agrégatiea particules de nickel qui se produit
lorsque la température de calcination augmenteirestistant. L'influence donc de la
température de calcination sur un catalyseur mohergé en métal (Ni(15%)/CePest

négligeable.

- 106 -



Chapitre 11l Production d’hydrogéne par reformage catglgidu méthane
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Figure 111.28 : Comparaison des résultats obtenudN§15%)/CeQ en fonction de la

température a différentes températures de calom&i00 et 750°C)

Nous avons étudié les agrégats et la dispersiariciiel sur la surface de la cérine par la
diffraction des rayons X et par la réduction engémature programmeée. Sur la figure 111.29
sont représenteés les diffractogrammes obtenus &poadcination du systeme Ni(15%)/CeO
a différentes températures (600, 650, 700 et 750°C)

0 CeQ
® NiO

L

20 30 40 50 60 70 80
20

Figure I11.29 : Diffractogrammes du catalyseur Ni¢4)/CeQ aprés calcination a différentes
températures (600, 650, 700 et 750°C)
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Nous notons d’aprés les diffractogrammes du catalybli(15%)/Ce@ que les diverses
raies sont attribuées essentiellement a CetONiO. L'augmentation de la température de
calcination entraine une augmentation de l'inténdis raies de la phase Gefbi indique
une bonne cristallisation du support. De plus,ldegeurs a mi-hauteur des raies de la phase
NiO restent relativement identiques lorsque la t@mamre de calcination du catalyseur
augmente, ce qui pourrait signifier que la tailéss gharticules de NiO n’'a pas été changée.
est donc possible de calciner les catalyseurs @& tasickel dans la gamme de température
600-750°C tout en étant sOr de leur stabilité theue

Afin de confirmer les analyses DRX, une caractéinsapar la réduction en température
programmeée a été menée. Les diagrammes obtenudNf&6e6)/CeQ calciné a différentes

températures sont représentés sur la figure 111.30.
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Figure 111.30 : Profils RTP du catalyseur Ni(15%@Q aprés calcination a différentes
températures (600, 650, 700 et 750°C)

Contrairement a la courbe observée pour le caatysalciné a 600°C, qui montre une
réduction des particules de NiO dispersées a lrdu catalyseur dont la température
maximale de pic est 321°C, celle qui correspondchantillon calciné a 750°C indique qu'il
y a un faible déplacement de ce pic vers les haatapératures et la température maximale
de pic dans ce cas est égale a 374°C. De plusar¢eedr des pics augmente avec la
température de calcination et que la consommattailet d’hydrogene reste constante. Cela

peut étre attribuée a la réduction des particudesickel les plus stables qui se fait lentement

- 108 -



Chapitre 11l Production d’hydrogéne par reformage catglgidu méthane

lorsque la température de calcination augmentei &gatiquerait pourquoi, dans les mémes
conditions réactionnelles, le comportement catgdi du systeme Ni(15%)/CeQest

similaire dans la réaction de vaporeformage du am&Horsqu’on change la température de
calcination du catalyseur.

111.1.12 Influence de la vitesse spatiale horaireulgaz (VSHG)

Jusqu’a présent, la plupart des catalyseurs onééd@iés avec une vitesse spatiale
horaire du gaz (VSHG) égale a 15000 mL/g.h. Danparagraphe, nous allons utiliser des
VSHG plus importantes de fagcon a se placer dangsaditions critiques pour le catalyseur
ou les phénoménes d’adsorption pourraient jougblenimportant sur I'activité catalytique et
la stabilité du catalyseur.

Les résultats du test sont représentés sur laefigilu31 qui montre la conversion
relative du méthane en fonction de la températarétediant I'influence de VSHG pour des
valeurs égales a 15000, 30000, 60000 et 120000 .mLIges tests sont réalisés sur le
catalyseur Ni(15%)/Cefavec un flux total des gaz introduits de 50 mL/etirune masse de

catalyseur variée entre 25mg et 200mg selon laiwsM8HG désirée.

100 - i —
80 -
S
T 60-
O
()
©
S 40 -
@
3 —— VSHG=120000 mL/g.h
S 50 —~ VSHG=60000 mL/g.h
© —— VSHG=30000 mL/g.h
| — - VSHG=15000 mL/g.h
0 -\r T T T 1
400 500 600 700 800

Température de réaction (°C)

Figure 111.31 : Conversion de GHn fonction de la température de réaction a difftas
valeurs de VSHG (15000, 30000, 60000 et 120000 rh)./g

Les valeurs de conversions du méthane obtenuesgpétieures a celles de I'équilibre

thermodynamique a haute température (800°C). Eat, éff conversion moyenne du méthane
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est de 97% a 650°C, cette valeur est tres élevéecglle de la thermodynamique. De plus,
nous constatons que le comportement du catalystaiiola valeur de VSHG (15000 mL/g.h)
est comparable a des valeurs de VSHG plus élewd880@ et 120000 mL/g.h) lorsque la
température de réaction est supérieure a 700°QitiR’@art, comme nous pouvons voir sur la
figure 111.31, la différence est tres remarquabénsl le comportement du catalyseur a basse
température (450-650°C). En effet, la conversionniithane a 500°C est de 10% pour
VSHG = 60000 mL/g.h et 6% pour VSHG = 120000 mL/glors pour VSHG = 30000
mL/g.h et VSHG = 15000 mL/g.h, les conversions stn54% et 61% respectivement.

En conséquence, I'effet de VSHG dans cette étumlesdinilaire au résultat mentionné
dans la littérature qui indique que l'augmentatide VSHG diminue la conversion du
méthane due a la diminution du temps de contaco(i@hary et Mondal (1996)] [Quek et
coll. (2010)]. Toutefois, dans notre étude, la dintion de la conversion s'est produite a basse
température et au début de la réaction. La difffgepeut étre attribuée a la vitesse
d’activation des sites métalliques du catalyselisaétcomme indiqué précédemment, dans
lequel la diminution de VSHG renforce le temps detact entre le méthane et le solide et par
conséquent une activation des sites dans un telapspurt. La conversion du méthane est
plus sensible a 'effet de la température de réaague I'effet de VSHG comme elle montre
la figure, dans laquelle la conversion de,Ceste constante au cours d’'une large gamme de
VSHG (15000 — 60000 mL/g.h) lorsque la tempéranstesupérieure a 550°C.

Les rapports HICO, ont montré un profil identique a la conversi® CH, (figure
[11.32). Il est & signaler que la sélectivité en @@ymente avec la diminution de VSHG. En
effet, la sélectivité en CO a 650°C est de 26%dqwmn utilise une VSHG trop élevée
(VSHG = 120000 mL/g.h). La diminution de cette sge conduit a une augmentation de la
sélectivité en CO pour atteindre une valeur de 2fifdnd VSHG = 15000 mL/g.h. Etant
donné que les valeurs de/BO et la sélectivité en CO sont tres proches lordq vitesse
VSHG est inférieure a 120000 mL/g.h, nous pouvaggpsser que cette derniére n’a aucune

influence sur la production de;ldt CO et particulierement sur la réaction de gbeaa.
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Figure 111.32 : Rapport molaire #CO et la sélectivité en CO en fonction de la terapge a
différentes valeurs de VSHG (15000, 30000, 60026000 mL/g.h)

Le catalyseur Ni(15%)/CeQOprésente une bonne activité permettant de travadh
présence de fortes vitesses spatiales sans queayarte d'activité ou de sélectivité ne soit
observée. La forte interaction entre le nickelugiport cérine, comme nous avons vu dans le
chapitre II, doit probablement contribuer a ce rmamde l'activité catalytique. La bonne
conductivité thermique du support doit égalememingétre de minimiser les phénomeénes de
perte de température a travers le lit catalytigbe. effet, pour une réaction fortement
endothermique, le probléme de maintien de la teatpér dans le lit catalytique est d’autant

plus délicat avec des vitesses de passage defsédetiées.

[11.1.13 Influence de la mise en forme du catalyseu

Les études précedentes ont été réalisées suatddgseurs a base de ruthénium et/ou de
nickel sous forme de poudre avec une granulométmeprise entre 20 et 4. A ce stade
des tests ou l'influence de certains parametretioéaels ont été évalués, il nous a semblé
opportun de tester non plus le catalyseur sousdatenpoudre comme auparavant mais sous
forme de pastille qui est la forme la plus adéquiites les installations pilotes. La figure
[11.33 représente la conversion du méthane en immctle la température pour les deux

différentes formes (poudre et pastille) du catalysees tests sont réalisés sur le catalyseur
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Ni(15%)/CeQ, le flux total des gaz introduit est 50 mL/min avene vitesse VSHG de
15000 mL/g.h.

Il en ressort clairement que I'activité catalyticghe catalyseur sous forme de pastille est
similaire a celle du catalyseur sous forme de paulucun changement significatif au niveau
de la performance du catalyseur n'a été observantile test catalytique de vaporeformage
du méthane. Cela indique I'absence de l'influenedadmise en forme du catalyseur sur leurs
activités dans les conditions de tests choisies.

100 T * 1
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Figure 111.33 : Conversion de Gtsur Ni(15%)/Ce@en fonction de la température a

différentes formes

Les courbes de sélectivité en CO en fonction deemapérature présentent un profil
similaire a celles de la conversion du méthaneee®®0 et 800°C pour les deux formes du
catalyseur, c’est pourquoi nous n‘avons pas jugeessaire de les faire figurer ici. Cette
observation indique que la conversion de, @t la sélectivité en CO sont liées pour des
températures comprises entre 600 et 800°C, et ajs&lectivité en CO augmente avec la
température. Simultanément, le rappostGD est aussi trés proche entre les deux formes du

solide ce qui confirme que la mise en forme dulgséar n’a aucune influence.

111.1.14 Influence du prétraitement du catalyseur

Dans la réaction de vaporeformage du meéthane déesmactive est le Ni a l'état
métallique. Une réduction préalable des solidegéstanécessaire a I'activation des systemes

catalytiques dans les conditions de la réactiovag@reformage. Afin d’étudier I'influence du
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prétraitement par I'nydrogene sur I'activité de sgstémes, une série de tests catalytiques a
été réalisée sur le catalyseur Ni(15%)/Gé@ns les mémes conditions que précédemment.

La figure 111.34 représente I'évolution de la corsien du méthane en fonction de la
température en présence ou non d'un prétraitenoeist lIsydrogéne de Ni(15%)/Ce@our
chacun des rapports,8/CH; = 1 et HO/CH, = 3.

100 . 100
~ S
S 80 - T 80
z =-S/C=3 P
o 60 _ - 60
] SiIC=1 c
S 40- © 40
o a) Z
2 20 - S 20-
S o
O T T T ] 0 I T T T 1
400 500 600 700 800 400 500 600 700 800
Température de réaction (°C) Température de réaction (°C)

Figure 111.34 : Conversion de GHen fonction de la température pour Ni(15%)/GCe@)
Avec réduction, (b) Sans réduction

Pour le catalyseur réduit Ni(15%)/Cges résultats varient dans le méme sens pour les
deux rapports (bD/CH; = 1 et HO/CH, = 3) : la conversion de GHaugmente dés le début
de la réaction (a 400°C) avec la température ptiemdre une valeur maximale de 99% a
700 et 800°C lorsque le rapporsi®ICH, = 3 ou 1 respectivement.

Le catalyseur non réduit n'est actif qu’a partir 480°C et aprés la température de
500°C, la conversion du méthane est la méme dangldex cas. Il apparait donc que
I'hnydrogene produit par la conversion du méthan&ut de la réaction (avoisinant 400°C)
tend a générer les sites de nickel métallique parréduction (in situ) du systeme catalytique
similaire au processus de réduction sous hydroggaeexemple par la réaction (15), en
supposant que les sites de type oxyde soient adosnhe NiO.

NN+ H, — Ni + O (15)

La présence de nickel métallique, qui est 'espaateve des réactions de reformage du

méthane, peut alors induire la réaction de vapomedge du méthane.
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La réductibilité de ce systéme catalytique (Ni(1B%6€) que nous avons étudié dans
le paragraphe 11.4.2.3 (Chapitre 1l) a montré cuéoltte interaction entre Ce@t le nickel ou
I'incorporation de Ni dans CeQbnt rendu le support cérine plus réductible. Cpttriété
intéressante de la cérine a permis d’avoir desltedsuidentiques de la réaction de
vaporeformage du méthane aprés 450°C quel quéé&attdu systeme.

En conclusion, il apparait que le prétraitementssloydrogene des catalyseurs ne soit
pas un élément déterminant pour leurs performacatdytiques. Néanmoins, pour étre actif
le catalyseur doit étre dans un état réduit domisil possible de le réaliser in situ grace a

I’'hnydrogene produit par la réaction de vaporeforendg méthane.

[11.1.15 Tests de vieillissement

Un bon catalyseur est un catalyseur qui permbtdiation d’'une bonne activité vis-a-vis
de la réaction catalysée. Cependant, il faut égairque le catalyseur soit stable avec le
temps. La durée de vie est définie comme le terep®mictionnement au bout duquel, il est
nécessaire de remplacer le catalyseur. Bien évidamra durée de vie dépend de nombreux
parametres tels que le catalyseur lui-méme, laicdacatalysée ou bien encore les conditions
de fonctionnement (température, rappot©OHCH;...).

Dans ces circonstances, la stabilité de nos cataysavec le temps a été effectuée a
650°C pendant au moins 100 heures avec un rappo®/GiH,=3 et avec
VSHG = 15000 mL/g.h. La conversion du méthanesttncentrations molaires de &t CO
sont données en fonction du temps pour Ru(1%PAlsur la figure 111.35, pour
Ni(15%)/CeQ sur la figure 111.36 et pour le solide Ru(0,5%)Nb%)/CeQ-Al,O3 sur la
figure 111.37.

Les trois systemes étudiés présentent une boab#itstavec le temps pour la réaction a
650°C et aucune désactivation significative n’egpaaue apres 100 heures de test. La
conversion du méthane reste totale et le rappgC®l reste constant et égale a 6 pendant
toute la durée de I'expérience.

Cette étude illustre bien la performance catalgigle ces systemes et surtout leurs
stabilités dans la réaction de vaporeformage dinanét Les formulations des catalyseurs que
nous avons développés seront retenues pour lesdiestaporeformage combiné avec,@O

méthane.
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Figure I11.35 : Vieillissement de Ru(1%)/#&D; en vaporeformage du méthane : (a)

conversion de Clden fonction du temps, (b) concentration molairéogction du temps
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Figure 111.36 : Vieillissement de Ni(15%)/Ce@n vaporeformage du méthane : (a)

conversion de Cien fonction du temps, (b) concentration molairéagction du temps
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Figure 111.37 : Vieillissement de Ru(0,5%)-Ni(15%¢Q-Al ,O3 en vaporeformage du

méthane : (a) conversion de £éh fonction du temps, (b) concentration molaire

en fonction du temps
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Nous avons étudié également la stabilité du catalydli(15%)/CeQ@ avec le temps a
650°C mais cette fois-ci avec une VSHG plus élg68000 mL/g.h) pendant au moins 100

heures. Le test catalytique est réalisé avec yporaph,O/CH, = 3 et sans prétraitement sous
hydrogene (figure 111.38).
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Figure 111.38 : Vieillissement de Ni(15%)/Ce@n vaporeformage du méthane : (a)

conversion de Clden fonction du temps, (b) concentration molairéogrction du temps

Nous constatons d’apres la figure que le catalyb{ir5%)/CeQ présente une bonne
stabilité avec le temps pour la réaction de vaponeghige du méthane a 650°C. Aucune
désactivation n’est apparue aprés 100 heures tentdgré la vitesse horaire du gaz élevée
(60000 mL/g.h). La conversion du méthane trouvéele®94% et reste constante sur toute la
durée du test avec un rappog/ €O proche de 7.

[11.1.16 Caractérisations des catalyseurs apres tesde vieillissement

[11.1.16.1 Etude par résonance paramagnétique éleonique (RPE)

La RPE est largement utilisée dans I'étude desremwyements d’espéces ayant un ou
plusieurs électrons non appariés. La nature desnations obtenues peut varier de la simple
confirmation de la présence d'une entité paramagmeta la description détaillée de la
symétrie, de I'état d’oxydation des atomes voisths,nombre de ligands, de la nature des
liaisons, et elle peut également détecter la ppoeseu non du coke sur la surface du
catalyseur avec des grandes précisions. Les spdRBE sont obtenus a partir de I'équation
de I'hnamiltonien de spin :

7=BH.gS+1.A.S+SD.S

ou le premier terme correspond a l'effet Zeemarseleond a la structure hyperfine et le
troisieme a la structure fine.
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Avec H: champ magnétiqueS: spin électronique) : spin nucléaire A : constante du
couplage hyperfin d : constante d’interaction dipolaire.

Le facteur « g » et la constante de couplage hiypArfsont les deux parametres RPE
importants, caractéristiques d’'une espéece parartiggeéprésente dans un environnement
donné. Le facteur « g » est déterminé a une frémueh a un champ magnétigue donnés
d’apres la relation :

hyv=gB.H
avec h constante de Plangkmagnéton de Bohr électroniqu#,le champ magnétique eta
fréquence.

L’expérience consiste a satisfaire la conditionré@gonance en faisant varier le champ
magnétique a une fréquence donnée. L'énergie absabt alors enregistrée et la dérivée
premiere de la courbe d’absorption énergétiqueobttnue comme résultante du champ
magnétique appliqué. Le spectre RPE présente dom@rdivée du signal d’absorption en
fonction du champ magnétique.

La RPE est une technique qui se démarque des dettesiques spectroscopiques par
sa grande sensibilit¢ (f0spins.cm, ce qui correspond a 0,1ppb), ce qui permet létde
solides renfermant de tres faible teneurs d’enfig@amagnétiques. Cet avantage peut devenir
un inconvénient puisqu’en présence d'une trop gramuintité d’especes paramagnétiques,
I'élargissement voire la disparition des signauwpéahe toute étude RPE approfondie.

L’appareil utilisé est un spectrometre EMX de mard®RUKER fonctionnant a une
fréquence voisine de 9,5 GHz (bande X). Le chamgnétique est modulé a 100 kHz. Tous
les spectres ont été enregistrés avec une puisdant®,6 mW de fagcon a éviter la saturation
du signal. La fréquenoeet le champ H sont mesurés simultanément. Tousplestres ont été
enregistrés a température ambiante et a la tenupérale I'azote liquide (-196°C). Les
spectres obtenus ont été traités grace au progratihdE=PR développé par la société
BRUKER.

Cette étude consiste en une caractérisation pardePEatalyseurs a base de ruthénium
et a base de nickel supportés sur alumine et/doecére vide est réalisé dans le tube RPE
afin d’éliminer les molécules d'eau et d'oxygenesathées a la surface du catalyseur
(physisorbées) et qui pourraient géner l'intergrétades spectres.

La figure 111.39 représente les spectres RPE esnef§ a température d’azote liquide
(-196°C) pour le catalyseur Ru(1%)s8k aprés le test de vaporeformage du méthane a

différentes températures de réaction.
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Figure I11.39 : Evolution des spectres RPE enregssh température d’azote liquide (-196°C)
pour le catalyseur Ru(1%)//&D; apreés le test de vaporeformage du méthane aatitiEs
température : (a) test a température variable 0ea48D0°C durant 3h, (b) test a température
fixée a 650°C durant 100h, et (c) test a tempéedinée a 800°C durant 24h

D’apres la figure 111.39 (spectre (a)), un signaingtrique centré a g = 2,0024 avec une
largeur AHp,) égale a 2,28 Gauss a éteé enregistreé dans la gdmetemp magnétique 3400-
3450 Gauss. Les parametres RPE de ce signal sawctérstiques a la présence du coke sur
la surface du catalyseur [Saab et coll. (2007)]d@adet coll. (2009)]. Il est bien connu que la
formation du coke durant le processus de reforntatgytique du méthane est attribuée a la
réaction de Boudouard (réaction 6) a basse tempérét 650°C) et a la décomposition du
méthane (réaction 5) a haute températur@d0°C) [Olsbye et coll. (2002)]. Etant donné que
la température de réaction varie entre 400 et 8006@c¢ le dépodt du coke identifié par RPE
peut étre attribué soit a la réaction de Boudouegection 6) soit a la décomposition du
méthane (réaction 5).

CH; - C+2H AH°(kJ/kmol) = 74.82 (5)
2CO- C+CQ AH°(kJ/kmol) =-173.3 (6)

Pour analyser le comportement du catalyseur Ru@l%)4 apres le test catalytique a
une température de 650°C (figure I11.39, spectig é a 800°C (figure 111.39, spectre (c))
durant 100 et 24 heures de test respectivementsgestres RPE ont été enregistrés a
température d’azote liquide (-196°C). Nous remangud’apres la figure que le signal qui

caractérise le dépbt du coke a été enregistré dagamme du champ magnétique 3400-
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3450 Gauss lorsque le test est réalisé a 800°@uEg, I'effet positif de la basse température
de réaction est trés clair d'aprés le spectreAidun signal n’a été enregistré dans la gamme
du champ magnétique 3400-3450 Gauss, ce qui sgqufaucun des dépots carbonés n'a été
formé sur le solide dans ces conditions (apres tieiest), en éliminant ainsi toute formation
du coke sur la surface du catalyseur dans ces tcamgli Cela indique également que le
carbone déposé sur le catalyseur Ru(1%Akst aussi beaucoup plus facile d’étre oxydé a
basse température que a haute température.

En conclusion, le dépdt du coke que nous avonsnnobsapres la réaction de
vaporeformage du méthane en variant la températiere400 a 800°C est dO a la
décomposition du méthane a haute température eesepas a la réaction de Boudouard a
basse température.

La figure 111.40 représente les spectres RPE estgg a -196°C pour les catalyseurs
Ni(15%)/CeQ et Ru(0,5%)-Ni(15%)/CepAl,O3 aprés test de vaporeformage du méthane
pour une durée de 100 heures. Les deux spectreseRMRBistrés présentent un signal large
qui peut étre attribué a la présence d’'une gran@datge d’espéces paramagnétiques et de la
présence de carbure de nickel {B)i Lefondeur et coll. (2001) ont attribué ce sigaax
espéces N{d®) formées par une réduction non compléte de I'oxyeenickel. Ces espéces
n'ont pas été détectées par la diffraction desnmayX, ceci peut étre di a leur présence sous

forme des petites particules ou bien sous formeatesNi bien dispersés sur la surface du

support.
Ru(0,5%)-Ni(15%)/Ce@Al;03
V4
=
E)
o
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|_
=
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@ |
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Figure 111.40 : Spectres RPE des catalyseurs Ni(I16%& et Ru(0,5%)-Ni(15%)/Ce®

Al,O3 apres test de vaporeformage du méthane pour wée da 100 heures
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111.1.16.2 Etude par la diffraction des rayons X

La figure Ill.41 représente les diffractogrammes dayons X pour les catalyseurs
Ru(1%)/AbOs, Ni(15%)/CeQ et Ru(0,5%)-Ni(15%)/CepAl, O3 aprés tests de
vaporeformage du méthane pour une durée de 108sheur

Nous remarquons que les raies majoritaires sotescalttribuées a la cérine pour les
catalyseurs Ni(15%)/Cefet Ru(0,5%)-Ni(15%)/CefAl,O3 alors que pour le catalyseur
Ru(1%)/AkOs3 ce sont les raies du ruthénium qui dominent. Ds,gour tous les catalyseurs,
on note la réduction de la phase active (NiO endtiRuQ en Ru°) aprés la réaction de
vaporeformage du méthane. Cela confirme que ledlittoms de cette réaction sont
réductrices méme en présence d’eau.

L’absence de la phase de ruthénium, pour le caatybimétallique Ru(0,5%)-
Ni(15%)/CeQ-Al,03, révele une grande dispersion de ce métal swrface du support. De
plus, la forte réductibilité du ruthénium (Cf. partl.3.2.3) permet d’établir une réduction in
situ des particules de nickel beaucoup plus fagtila basse température ce qui explique la
bonne activité catalytique de ce systéme a bassgémture. En conclusion, L'utilisation de
ces trois systemes catalytiques peut alors s’aviéesr intéressante d'un point de vue
industriel, car elle permettrait de s’affranchir ltitape de réduction préalable, colteuse en
énergie et en temps.

* CeO
+ Ni°
<+ Ru°
0 A|203
0 + Q
=+ + o +

Intensité (u,a)

tL/
.

30 40 50 60 70 80
20

N

Figure I111.41 : Diffractogrammes des rayons X ptas catalyseurs (a) Ru(1%)A8)s,
(b) Ni(15%)/CeQ et (c) Ru(0,5%)-Ni(15%)/CefAl,O3 apres test de vaporeformage du
méthane pour une durée de 100 heures
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Les résultats que nous avons présentés dans lagrgghes précédents ont montré
I'importance de l'influence de certains paramétteséaction (température de réaction, teneur
en métal, la nature du support, rappofOHCH,;, la mise en forme du catalyseur, le
prétraitement...) dans la réactivité catalytique dedides testés. L'ajustement de ces
paramétres permet en effet d’'améliorer le procédeéaghoreformage du méthane. Le Tableau
[1l.4 reprend les différents paramétres de la iéaale vaporeformage du méthane que nous
avons ajustés pour les trois types de catalysélgstonneés.

Le choix des parametres de réaction a été effesglod le critere du meilleur rapport
H,/CO, une bonne conversion de £ét une grande stabilité avec le temps pour ledesol
Les résultats trouvés nous ont amenés a choisitampérature de réaction comprise entre
600 et 650°C pour les tests catalytiques de vaporefge du méthane utilisant un rapport
H.O/CH, égal a 2 selon la nature du support utilisé. bawe en phase active est fixée a 15%
(en masse) pour les catalyseurs a base de nickeppbrtés sur la cérine et 1% (en masse)
pour les catalyseurs a base de ruthénium et suigpsut 'alumine. Aucun prétraitement sous
hydrogene n’a été choisi ce qui réduit le temple €blt du procédé. La masse du catalyseur
choisi est proportionnelle avec le flux réactionmgtoduit dans le réacteur afin d’avoir un
temps de contact satisfaisant (VSHG = 60000 mL/gla) mise en forme est aussi un
parametre trés important dans les conditions imeliss. Pour cela, nous avons choisi la

forme la plus adéquate dans les installationsgslfiorme pastille).

Parameétres Catalyseurs a basq Catalyseurs a | Catalyseurs a base|
de Ru base de Ni de Ru - Ni
Temperature 600-650 600-650 600-650
de réaction (°C)
0,
Teneur en M (% en 1 15 (0.5) — (15)
masse)
Nature du support Al,O3 CeQ CeQ-Al05
H,O/CH,4 >2 >2 > 2
Mise en forme Pastille Pastille Pastille
Prétraitement (Hy) Aucun Aucun Aucun
Vitesse spatiale
horaire 60000 60000 60000
du gaz (mL/g.h)
La masse (mQ) 50 50 50

Tableau IIl.4 : les paramétres ajustés de la r@acte vaporeformage du méthane
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[11.1.17 Comparaison entre les catalyseurs du lalratoire et les catalyseurs
industriels

A lissue des tests de réactivité réalisés au ritboe, nous avons retenu trois
catalyseurs particulierement actifs pour la réactle vaporeformage du méthane et nous les
avons comparés avec deux catalyseurs industrieks.figures 111.42 et 111.43 représentent
I'évolution du taux de conversion du méthane pesrdatalyseurs préparés au laboratoire
(Ru(1%)/Ab0O3;, Ni(15%)/CeQ et Ru(0,5%)-Ni(15%)/CePAl,O3) et les catalyseurs
industriels (Ru(5%)/Al0; et Ni(50%)/Ab0Os). Les tests sont réalisés dans les mémes
conditions précédentes, le flux total des gaz @itz est 50 mL/min et un rapport
H,O/CH, = 3.

600°C 650°C 800°C

$ 100
6 951
(]
2 90|
.2
(%]
§ 851
c
(@]
O 80

75

'Ni(lS%)/Ce @ Ru(1%)/Al ﬁRu—Ni(lS%)/CeAI ﬁ Ru(5%)/Al (industriel)

Figure I11.42 : Conversion de GHn fonction de la nature de catalyseur

Les résultats catalytiques obtenus par les cataysiu laboratoire sont comparés avec
ceux obtenus par les catalyseurs industriels. Wt wlifférence est observée entre les deux
types de solides : la conversion du méthane sucdedyseurs du laboratoire est largement
supérieure a celle des catalyseurs industriel902e6650°C, il a été démontré précédemment
(caractérisation physico-chimique des catalysewmantatest) que lorsqu’on augmente la
teneur en Ru on favorise la formation des aggloteéta RuQ@ et par conséquent on diminue
les sites actifs du catalyseur. C’est la raisonrpaquelle nous remarquons une différence
entre Ru(1%)/Al0; et Ru(5%)/A}O3 (figure 111.42). Par contre, a 800°C nous constatque

les profils des valeurs de conversion de,©Ht la méme allure en générale. En effet, a haute
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température dans la réaction de vaporeformage diname ['effet thermique est plus
dominant sur l'effet catalytique d'ou les résultatés proches obtenus entre les solides
étudiés.

Pour le catalyseur industriel Ni(50%)/8); (figure 111.43), malgré le fait que ce
systéme est trop chargé en métal (nickel) sonigetatalytique est beaucoup plus faible par
rapport a celle obtenue par nos catalyseurs dagentene de la température 600-650°C. Cela

veut dire que l'ajustement des parametres de lgapadion des systemes catalytiques joue un

réle important dans leurs performances.

600°C 650°C 800°C
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Figure 111.43 : Conversion de GHn fonction de la nature de catalyseur

En ce qui concerne la sélectivité en CO, nous reuuars d’'apres la figure 111.44 que la
sélectivité augmente avec l'augmentation de la &ratpre pour tous les systémes. Elle est
légerement moins importante pour les catalyseudusiniels que les catalyseurs du
laboratoire a 600 et 650°C. Alors qu'a 800°C, elé supérieure a celle des catalyseurs du
laboratoire. Cela peut étre d0 a la consommatiofC@epar la réaction de boudouard en
formant ainsi le carbone sur la surface du catatyse
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Figure I1.44 : Sélectivité en CO en fonction denkture de catalyseur

Afin d’étudier la formation du carbone sur la sedalu catalyseur, nous avons effectué
une analyse DSC/TG pour le catalyseur commercidbQ%%)/Al,O; aprés le test de
vaporeformage du méthane. Ainsi, la figure lll.&présente les courbes DSC/TG obtenus
pour Ni(50%)/AbO3 apreés le test catalytique.
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Figure I11.45 : Courbes DSC/TG du catalyseur indabNi(50%)/Al,O3 aprées le test de

vaporeformage du méthane
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Nous remarquons un gain de masse significatif d®%2entre 200 et 420°C qui
correspond a l'oxydation du nickel métallique réddirant le test de vaporeformage du
méthane. Il est également observé sur la courbgur@e perte de masse de 5,78% apparait,
a haute température, entre 600 et 800°C. En oilitest visible sur la courbe DSC qu’une
réaction exothermique se produit en méme tempdagperte de masse avec une température
de 676°C pour laquelle la vitesse de la réactiomeximale. Cette réaction peut étre due a
I'oxydation des filaments de carbone qui s’oxydartiaute température comme nous allons
démontrer dans la suite.

Les analyses en température programmée pour lyssta commercial Ru(5%)/A03
(figure 111.46) ont montré une consommation d’oxggévers 595°C. Cette consommation
peut étre due a I'oxydation du carbone formé swsudace de ce catalyseur. D’autre part,
aucune consommation d;Qn’a été observée pour le catalyseur que nous apoézaré
(Ru(1%)/AL0Os3) ce qui confirme que la faible sélectivité en Qervée a 600 et 650°C pour
le catalyseur Ru(5%)/A0D; est due a la formation du carbone par la réact@®boudouard.

Ru(5%)/AbOs

595°C
RU(1%)/AbOs

Consommation d'oxygene (u,a)

25 125 225 325 425 525 625 725 825
Température (°C)

Figure 11.46 : Profils OTP des catalyseurs Ru(58)Ds (industriel) et Ru(1%)/AD;

(laboratoire) apres test catalytique

La diffraction des rayons X pour le catalyseur usitiel Ni(50%)/AbOs; apres la
réaction de vaporeformage du méthane (figure Nl&montré I'apparition de deux raies a
environ d = 44,5° et B = 52,1°, qui correspondent au nickel métalliqusul@ant de la

réduction de NiO durant le test catalytique. Ces gbnt plus larges que ceux obtenus pour le
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catalyseur Ni(15%)/CeO(Cf. 1ll.1.6.2), ce qui indique la présence deglamérats de
grandes tailles sur la surface d’alumine. Les raieges a@2= 37,6°, 46,1° et 66,5° peuvent
étre attribuées a la formation des particules déalfdi; comme nous avons constaté
précédemment. Nous remarquons également I'appadiodeux raies situées &2 26,7° et

20 = 54,8° qui correspondent au carbone graphite s#paor la surface du catalyseur [Hao et
coll. (2009)]. La raie située @2 26,7° indique que la quantité du carbone dépss@ssez
importante. On pourrait déduire donc que la difféee observée dans les conversions du
méthane et les sélectivités en CO a 600 et 650f@uesau faible nombre de sites actifs et

formation du coke sur la surface du catalyseurstrikl Ni(50%)/ALOs.
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Figure 111.47 : Diffractogrammes des rayons X ptaicatalyseur Ni(50%)/A0D; apres la

réaction de vaporeformage du méthane

[11.1.18 Conclusion

La production d’hydrogéene par vaporeformage diuharé a eté étudiée en présence des
catalyseurs a base de ruthénium et/ou a base kis sigporté sur I'alumine, la cérine ou sur
un support mixte cérine-alumine. L'influence de fé&liénts parameétres de réaction
(température de réaction, vitesse VSHG, rappa®/8H,...) ainsi que des paramétres
spécifiques aux catalyseurs (concentrations enlnétapérature de calcination, nature du
support..) a été mise en évidence.

Il a été observé que la conversion relative du aréhaugmente avec I'augmentation de

la température et du rapport eau/méthane. En coarég, les paramétres expérimentaux ont
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pu étre optimisés. La concentration optimale dkelisur le catalyseur a été déterminée a
15% en masse. Lorsque la concentration est plugé&l@5%) une partie des sites métalliques
ne participe pas a la réaction. De plus, la chageée en métal risque d’induire des
problemes de formation des agglomérats. Quelle sqitela nature du support utilisé, les
valeurs des conversions obtenues sont convendidesimoins, il semble que des rapports
H,O/CH, supérieurs a la stoechiométrie soient nécesgamaséviter la formation de carbone
lors du test. Enfin, une température supérieur®@B® s’avere nécessaire afin d’obtenir des
valeurs de conversion appropriée.

Une bonne stabilité des catalyseurs lors d’'un desplusieurs dizaines d’heures a été
mise en évidence pour les catalyseurs a base det/®u Ni sous forme de poudre ou de
pastille, plus proche des conditions industrielles.

Une grande réactivité a été observée pour les mgstecatalytiques que nous avons
développés au laboratoire par rapport aux catatgsadustriels, testés dans les mémes

conditions opératoires.
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l1l.2 Etude exploratoire du reformage combiné du méhane par la vapeur
d’eau et le dioxyde de carbone

[11.2.1 Introduction

La réaction de reformage a sec du méthane estnedm vaporeformage, un procéede
endothermique nécessitant un apport important dymest des températures de réaction
élevées. Ces températures favorisent le frittagméhal et la formation du coke qui induit une
perte progressive de l'activité catalytigue et 18tte des reégénérations fréquentes des
catalyseurs [Wang et coll. (2009)] [Kang et coll0{1)]. Le reformage a sec est d’ailleurs
plus enclin a la formation de carbone que le vdpamage a cause d'un rapport H/C plus
faible dans la composition du mélange réactionbelcarbone formé est généralement sous
forme de filaments qui ont une résistance mécanigjegée. C'est d’ailleurs encore le
principal obstacle au développement du procédédkaroll. (2011)].

Une des solutions envisagées pour diminuer ladtiaon de carbone lors du reformage
par le dioxyde de carbone est d’ajouter a la chargmposée de CHet de CQ, soit de
'oxygene soit de la vapeur d'eau [Abashar (200fJhoudhary et Mondal (2006)]
[Nematollahi et coll. (2011)]. De plus, la combisan de la réaction de reformage au,@D
de la réaction de vaporeformage du méthane poucmaisommer deux principaux gaz
responsables de l'effet de serre (C#1 CQ). Ainsi les résultats obtenus sur un catalyseur
bimétalligue a base de Pt-Ni&; [Ozkara-Aydinoglu et Aksoylu (2011)] ont montréeun
augmentation de la conversion de {t¢ 70% a 80% aprés I'ajout de la vapeur d’eau thans
réaction de reformage au @@ 650°C. L’addition de la vapeur d’eau a montrélé&ment une
élimination de dépdt du coke formé durant la réactle reformage a sec du méthane.

Une autre étude menée par (Song et Pan (2004)esucatalyseurs a base de nickel a
montré que la formation du coke était un sériewblgme sur ce type de catalyseur en
reformage a sec, peu ou pas de carbone était flornéu reformage du méthane par le,CO
H.,O et Q. L'ajout de HO et Q améliore I'activité des catalyseurs et augmentpolevoir
oxydant dans la réaction.

En conclusion de I'analyse des différents résuipaésentés dans la littérature, il semble
qgue la réaction de reformage combiné en présendeeet de la vapeur d’eau soit une
réaction intéressante tant au point de vue inddsire. diminution des problemes de colts
liés a la prolongation de durée de vie des catatgsen diminuant la quantité du coke déposé,
gu’au point de vue théorique, i.e. modificationl@@&ature de carbone formé et élimination de

la réaction inverse de gaz a I'eau comme réactarasite dans le reformage au LQous

-128 -



Chapitre 11l Production d’hydrogéne par reformage catglgidu méthane

allons présenter dans cette partie les premiendtaés exploratoires pour la réaction de
reformage combiné du méthane en présence de €€@e la vapeur d’eau sur les trois
catalyseurs gue nous avons sélectionnés dans le paporeformage du méthane. Les
résultats obtenus seront comparés avec ceux @adtan de reformage a sec seul et combiné
avec la vapeur d’eau. L'influence de I'ajout de aernier sur I'activité catalytique sera

discutée d’'une maniere plus détaillée.

l11.2.2 Expression des résultats catalytiques

Les expressions des résultats catalytiques stmtléas de la méme maniere que dans le
cas de vaporeformage du méthane (partie I11.1.8.8st a signaler que dans cette partie, en
plus des résultats de la conversion de,d¢s valeurs de conversion de £5@ront également

reportées.

[11.2.3 Tests préliminaires en reformage a sec

Dans cette partie du travail, la conversion duhawé¢ et de COen gaz de synthese (CO
+ H,) par le reformage a sec en présence des catayaease de ruthénium et de nickel
(Ru(1%)/AL0O3, Ni(15%)/CeQ et Ru(0,5%)-Ni(15%)/CeLAl,O3) a été abordée. La réaction
est réalisée a pression atmosphérique dans une ga@rempérature comprise entre 400 et
800°C avec une vitesse VSHG = 15000 mL/g.h et ypaoda CQ/CH; = 1 et sans
prétraitement sous hydrogene.

[11.2.3.1 Réactivité catalytique des catalyseurs base de Ru

Comme nous avons rapporté dans la bibliographiggdction de reformage a sec est une
réaction endothermique et reste favorisée a un@émture élevée. De plus, les données
thermodynamiques indiquent que les conversions lde €€ de CQ évoluent de la méme
facon en fonction de la température lors de refgena sec du méthane. Il est a noter que
pour ce type de réaction la tendance du catalysewmninimiser le dép6t du coke est
primordiale.

La figure 111.48 représente les courbes de conwessde CH et CQ en fonction de la
température de réaction pour le catalyseur Ru(1Pg)4en reformage a sec du méthane. Les
résultats obtenus pour ce type de catalyseur nmingree les conversions de ¢kt de CQ
ont les mémes allures d’évolution en fonction dietapérature quand I600°C. Au-dela de

cette température, une légére différence entrddag conversions a été observée. Cependant,

-129 -



Chapitre 11l Production d’hydrogéne par reformage catglgidu méthane

les conversions de méthane et de dioxyde de carbbt@mues par le test catalytique sont
supérieures a celles de la thermodynamique. Ceibétee di a la présence d’autres réactions

en méme temps que le reformage et elles sont &gsur toute la gamme de température de
test.
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S 60 ——CO02
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Température de réaction (°C)

Figure I11.48 : Conversions de Glét de CQ en fonction de la température de réaction pour

le catalyseur Ru(1%)/AD;

Les valeurs du rapport K CO (figure 111.49) restent presque stables pendante la
durée de I'expérience que ce soit a 600 ou a 80Ddgmentation de la température de
réaction n'a aucune influence significative, ellermpet de rester trés proche de la valeur
d’équilibre thermodynamique (1,01 a 600°C et 1.@0@°C).

L’'analyse thermique DSC/TG du catalyseur aprésdsisreportée sur la figure 111.50.
Aucune perte de masse significative n’est obseerée 450 et 650°C. Seule une perte de
masse de 5,36% a basse température (T < 230°Ckarespond au départ de l'eau
physisorbée a la surface du catalyseur. Ces résaibafirment strictement que le dépét du
coke sur la surface du catalyseur est trop faille imexistant et que le catalyseur
Ru(1%)/AL0O; est trés actif dans le reformage a sec, ce quigeiples bonnes conversions et
le rapport convenable de,#2O qui reste tres proche a I'équilibre thermodyimara de la
réaction.

Les résultats que nous avons obtenus sont en dmordaavec ceux reportés dans la
littérature [Safariamin et coll. (2009)], le catsdyr a base de ruthénium présente une bonne

activité dans le reformage a sec du méthane etienmdh réactivité catalytique vis-a-vis de
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I'oxydation du monoxyde de carbone, réduisant deg$ormation du coke sur la surface du

catalyseur.
2 -
Q
£
(@)
£
—_ ) -
g 1
o
©
O
Q
IN 0 T T T 1
600 650 700 750 800

Température de réaction (°C)

Figure [11.49 : Variation du rapport molaire#20O en fonction de la température de réaction

pour le catalyseur Ru(1%)/ADs
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Figure I11.50 : Courbes DSC/TG du catalyseur Ru(#)O; apres le test de reformage a sec

du méthane
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[11.2.3.2 Réactivité catalytiqgue des catalyseurs hase de Ni

La figure 111.51 montre I'évolution des conversgodu méthane et dioxyde de carbone
obtenues a différentes températures de réactiom jgowatalyseur Ni(15%)/CeO Nous
remarguons que les deux conversions augmententgsgigement avec 'augmentation de la
température. En comparant les résultats de comwvexson constate que plus la température
de réaction augmente plus la conversion du méteahesupérieure a celle du dioxyde de
carbone, ce qui signifie que I'on produit a la faie CQ par la réaction de boudouard
(2CO— CO;, + C) a basse température (T < 650°C). D’autre, patonsommation de GH
par la réaction de décomposition du méthane 4(6GHC + 2H) a haute température (T >
500°C) peut étre une autre raison de l'augmentat®ha conversion de GHpar rapport a
CO; et par rapport a la conversion thermodynamique.
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Figure II1.51 : Conversions de Glét de CQ en fonction de la température de réaction pour

le catalyseur Ni(15%)/CeO

En ce qui concerne le rapport molairg@®D (figure 111.52), on remarque que les valeurs
obtenues sont supérieures a ceux de I'équilibnartbéynamique. Ainsi, a 600°C le rapport
H,/CO est égale a 1,6 alors en augmentant la tenypérat800°C ce rapport diminue pour
atteindre une valeur de 1,18. Ceci indigue quettéauéactions parasites ont contribués dans
la consommation des réactifs sans étre stricteprisg en compte dans le calcul d’équilibre,
comme le montre les études de Haag et coll. (260Ayila-Neto et coll. (2009). Ces auteurs

ont montré que les valeurs expérimentales de [iogade reformage a sec du méthane sont
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au-dessus des valeurs de I'équilibre thermodynagiguggérant ainsi la formation du coke

sur la surface des catalyseurs.
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Figure 111.52 : Variation du rapport molaireA2O en fonction de la température de réaction

pour le catalyseur Ni(15%)/CeO

Afin de confirmer notre hypothése, nous avonscoifi@ une analyse DSC/TG pour le
catalyseur Ni(15%)/CeDapres le test de reformage a sec du méthane.guaefilll.53
représente les courbes DSC/TG obtenus apres ltest. remarqué que la perte de masse du
catalyseur débute vers les 450°C et s’étend sura@n200°C (F-T;). En outre, il est visible
sur ces courbes qu’une réaction exothermique gfaiseen une seule étape, en méme temps
gue la perte de masse avec une température de fitQaquelle la vitesse de la réaction
est maximale. Cette réaction est due a I'oxydadiwicoke déposé sur la surface du catalyseur.
Il est également observé sur la courbe TG que tiee g2 masse totale est de 17,95% vers
650°C et que cette derniere n’évolue plus jusq@W@01C, indiquant ainsi I'oxydation de la
totalité du carbone déposé sur la surface du caaty De plus, il est clair qu’il y a un seul
type de carbone (graphite) puisque aucun pic nigdpaur la courbe DSC aprés 650°C. La
différence observée au niveau des conversions dee€CBQ et 'augmentation du rapport
molaire H/CO par rapport a I'équilibre thermodynamique sdumés aux réactions paralleles
conduisent a la formation du coke comme nous adénsntré par les analyses DSC/TG.

En comparant ces résultats avec ceux du cataljR&d®6)/ALOs, nous constatons que
le catalyseur a base de ruthénium permet néanndeirtsminuer I'écart entre la conversion

du méthane et la conversion du dioxyde de carbibsemblerait que les réactions parasites
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(Boudourd et décomposition du méthane) sont déisées en présence du ruthénium,

comme catalyseur, dans la réaction de reformage disméthane.

550°C
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Figure [11.53 : Courbes DSC/TG du catalyseur Ni()B2€Q, apres le test de reformage a sec

du méthane

La réactivité catalytique du catalyseur bimétakigRu(0,5%)-Ni(15%)/Ce£Al,Os
(non mentionnée dans cette partie) en reformagecadu méthane présente un profil tres
similaire a celle du catalyseur Ru(1%)/®, ce qui nous permet de classer ces deux

systémes comme des catalyseurs plus performantsigpaggaction de reformage a sec du
méthane.

l1l.2.4 Reformage catalytigue combiné du méthane

[11.2.4.1 Réactivité catalytique des catalyseurs bhase de Ru

Cette partie est consacrée aux premiers résolbdésnus pour la réaction de reformage
du méthane par I'action combinée de la vapeur d&tale dioxyde de carbone. Les résultats
ainsi obtenus vont permettre de donner des exjitat I'action bénéfique de la présence de
la vapeur d’eau sur I'activité des catalyseurdigtigation du coke.

L’étude exploratoire a été réalisée sur des cseals a base de ruthénium et/ou de
nickel (Ru(1%)/AbO3, Ni(15%)/CeQ et Ru(0,5%)-Ni(15%)/CeAl,O3) avec un rapport
H.O/CO,/CH,; de 0,5/0,5/1, une pression atmosphérique et umpédeature de réaction

comprise entre 400 et 800°C. Nous sommes intérassésonséquences sur les performances
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des catalyseurs de l'introduction de vapeur d’eaisde mélange réactionnel. Les premiers
résultats sont consacrés a I'étude des performadeeRu(1%)/AlO; en fonction de la
variation du rapport C&H,0 (figure 111.54).

La premiére observation concernant les convessain méthane a basse température
(400-600°C) montre que plus le rapport £HM)O augmente plus la conversion du méthane
diminue. L'augmentation de la température de réactle 600 a 800°C se traduit par des
conversions éleveées et assez proches quel gua saieur du rapport C£H,0. Ces résultats
laissent penser que I'écart entre les valeurs awersions a basse température peut étre
attribué a la vitesse d’activation des sites ctitplgs par I'hydrogéne produit. La réaction de

gaz a lI'eau en présence dglHpeut étre aussi un parametre qui peut faireffardnce entre
les conversions du méthane obtenues.
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Figure 111.54 : Valeurs de la conversion de [#h fonction de la variation du rapport

CO,/H,O en reformage combiné sur Ru(1%)yB4

Des résultats similaires ont été observés par gleardhao (2006) durant la réaction de
reformage a sec combiné avec le vaporeformage dbame sur le catalyseur Ni-Cu. Les
auteurs ont observé que la valeur de conversiomé&thane diminue avec 'augmentation de
CO, (CO/H0) dans le mélange réactionnel et ont conclu querésence de CQOnhibe
I'activité de la réaction de gaz a I'eau et dimimmsi la conversion du méthane.

En ce qui concerne le rapport/8O (figure 111.55), nous remarquons que la dimioat
du rapport CQH,O augmente celui de HCO sur toute la gamme de la température (600-
800°C). Ce rapport est passé de 1,02 a 2,1 lor&e@gH,O varie de 1/0 a 0,5/0,5
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respectivement. Cela indiqgue une production supptgéaire d’hydrogene et/ou une

consommation de CO par rapport a la réaction dermefge a sec du méthane

(CO,/H,0=1/0). Ainsi, lorsqu’on diminue le dioxyde de camle dans le mélange réactionnel
du reformage a sec combiné avec le vaporeformadavamise la réaction de gaz a 'eau, ce
qui justifie la valeur élevée du rapport/80 par rapport a I'équilibre thermodynamique de la
réaction de reformage a sec du méthane.

En outre, méme en absence deau dans la réacteforrfrage a sec), aucune
désactivation liée a la formation du coke sur ldase du catalyseur, n’a été observée durant
le test. Ceci pourrait étre d0 a la forte actiwié ruthénium dans I'oxydation de carbone
méme dans un environnement moins oxydant. Il afipgtee la grande surface de contact
entre les réactifs et le catalyseur facilite leacti®ns d’oxydation et permet ainsi de réduire

les réactions parasites qui forment le carbondassurface du catalyseur.
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Figure I11.55 : Valeurs du rapport molaire/BO en fonction de la variation du rapport
CO,/H20 en reformage combiné sur Ru(1% a4

Afin d’obtenir des informations supplémentainese analyse thermogravimétrique a été
effectuée sur le catalyseur aprés les tests caadg. La figure 111.56 représente les courbes
TG du catalyseur Ru(1%)/4Ds apreés les tests de reformage (vaporeformagemafye a sec
et reformage combiné du méthane).

Par comparaison de ces trois courbes, il appeleiement que le dépot de carbone sur

le catalyseur aprés les tests catalytiques estrartnent faible ou inexistant, ce qui confirme
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notre hypothese. Le ruthénium alors a une propiéégessante dans I'oxydation des produits
carbonés méme en présence d’'un oxydant faible)(CO
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Figure 111.56 : Courbes TG du catalyseur Ru(1%)lapres les tests de reformage
(vaporeformage, reformage a sec et reformage canthinméthane)

111.2.4.2 Réactivité catalytique des catalyseurs base de Ni

La figure 111.57 représente la conversion du meéhan fonction de la température de
réaction en étudiant I'influence du rapport £MYO avec des valeurs égales a 0/1, 1/0 et
0,5/0,5. Les tests sont réalisés sur le catalyNgi6%)/CeQ dans la gamme de température
400-800°C avec un rapport (Gét/ou HO)/CH, = 1.

La comparaison des conversions de ,Ci#thns les trois réactions de reformage
(vaporeformage, reformage a sec et reformage camiden HO et CQ) montre que la
combinaison de D et CQ conduit a une légére augmentation de la convedsiométhane a
T < 650°C (passant de 58% a 66% lorsque T = 550Ue &8% a 83% quand T = 600°C) par
rapport a la réaction de reformage a secy(B&D = 1/0). L'augmentation de la température
(T > 650°C) conduit a des conversions similaires quel pit la réaction utilisée.

En ce qui concerne le rapport molairg/®0D (figure 111.58), il a été observé que
I'addition de la vapeur d’eau a provoqué une audatem du rapport HCO sur toute la
gamme de la température (600-800°C). Ainsi, le odappl,/CO obtenu par le reformage
combiné est de 2,5 a 600°C et 2,1 a 800°C alorspque le reformage a sec ce rapport ne
dépasse pas 1,6 (1,6 a 600°C et 1,18 a 800°C)eHndonc conclure qu'il est possible de

modifier la composition du produit (rapport/80) en faisant varier le rapport @8,0 dans
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le mélange réactionnel. L'augmentation du rappa#CB n’est pas surprenant puisque la
réaction de vaporeformage a augmenté la produdtltoydrogéne et, en plus, la présence de
la vapeur d’eau a éliminé la réaction inverse deagbeau (RWGS, Co+ H, — CO + HO),

qui consomme une partie de I'hydrogene produit @tehtempérature comme dans le cas du
reformage a sec du méthane. Ces résultats sonbreradrord avec ceux trouvés dans la
littérature [Ozkara-Aydinoglu (2010)].
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Figure I11.57 : Valeurs de la conversion de [#h fonction de la variation du rapport
CO,/H,0 en reformage combiné sur Ni(15%)/GeO
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Figure I11.58 : Valeurs du rapport molaire/BO en fonction de la variation du rapport
CO,/H,0 en reformage combiné sur Ni(15%)/GeO
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Le dépdbt de carbone sur le catalyseur choisi Ri{)I6eQ, qui a été utilisé pour les
trois réactions de reformage (vaporeformage, redgena sec et le reformage combiné du
méthane) dans la gamme de température 400-8004(T,eéwdié par les analyses thermo-

gravimétriques (figure 111.59).
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Figure I11.59 : Courbes TG du catalyseur Ni(15%)0zapres les tests de reformage

(vaporeformage, reformage a sec et reformage canthirméthane)

D’aprés les courbes TG du catalyseur Ni(15%)/&efpres les tests de reformage, il
apparait clairement que I'addition de la vapeulad’éans le mélange réactionnel a un effet
bénéfique sur la diminution du coke déposé suutéase du catalyseur. Contrairement a la
courbe observée pour Ni(15%)/Ceépres le test de reformage a sec qui montre une ge
masse significative (17,95%) entre 450 et 650°C a@u®xydation du coke déposé sur la
surface du catalyseur, celles qui correspondent tasis de reformage combiné et de
vaporeformage du méthane indiquent un gain de m@ss®2% en masse. Sachant que le
gain de masse théorique pour le catalyseur Ni(15éty, réduit sous hydrogéene, est de 4,8%
en masse (3,3% pour l'oxydation de Ni° en NiO &P4 pour 'oxydation de 31% de &@;
en CeQ), la différence entre la valeur théorique et lteua expérimentale peut étre due a
I'oxydation simultanée du catalyseur et d’'une faiguantité de carbone déposé apres le test
de reformage combiné du méthane. L’absence d’umdgimasse sur la courbe de reformage
a sec peut étre due a I'oxydation aussi du cokm@&me temps que celle du nickel métallique.
Ce résultat est en bon accord avec les valeursrdesrsion de Chlet les rapports #ACO que

nous avons obtenus pour ce systeme aprés les desteformage. Toutefois, il ressort
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clairement de la comparaison des trois courbesdifférence significative entre la présence
ou I'absence de la vapeur d’eau dans le mélangtioéael.

Les résultats d’analyse par thermogravimétrie @démt avec ceux obtenus par les tests
de reformage, mais n’apportent évidemment pas dgl&ment sur la quantité du carbone
déposé dans le cas de reformage a sec du méthame aMons alors recours a I'oxydation en
température programmeée. Ainsi, la figure 111.60 mmeres diagrammes OTP caractérisant le
catalyseur Ni(15%)/Cef) apres tests de reformage (vaporeformage, ref@nszagec et

reformage combiné du méthane).
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Figure I11.60 : Profils OTP du catalyseur Ni(15%@Q apres les tests de reformage

(vaporeformage, reformage a sec et reformage canthinméthane)

Comme on peut le voir sur la figure I11.60, un@sommation massive d’oxygene entre
400 et 700°C a été obtenue pour le catalyseur agragformage a sec du méthane
(CO/H,0 = 1/0). Cette consommation peut étre attribuééxydation des filaments de
carbone, qui sont généralement stables et oxygdgsahaute température [Natesakhawat et
coll. (2005)]. D’autre part, les courbes OTP duabeeur aprés les réactions de
vaporeformage et reformage combiné du méthane anrttrén une faible consommation
d’oxygene vers 375°C. Cette consommation correspadiakydation des particules du nickel
réduit durant le test par I'hydrogéene formé. Comfément aux résultats thermo-
gravimeétriques, aucune oxydation de carbone sitifie n'a été détectée aprés les réactions

de vaporeformage et de reformage combiné du méthane
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Afin de déterminer la quantité de carbone déposéestatalyseur, nous avons calculé la
consommation théorique et expérimentale d’'oxygeme pli(15%)/CeQ apres test pour les

trois réactions (Tableau Il1.5).

Ni(15%)/CeO;
CO,/H,0 CO2/H0 CO2/H,0
(1/0) (0/1) (0,5/0,5)
Consommation théorique d'G,
pour Ni/CeO; 1 1 1
(mmol.g™)
Consommation expérimentale
d’'O, pour Ni/CeO, 41,2 2,7 3,1
(mmol.g?)
Exces de consomlmatlon d'e 40,2 17 21
(mmol.g")
Pourcentage d’oxydation de Ni°
en NiO (%) 100 100 100
Quantité du((r:r?gr]t))one déposée 245 0.8 1.2

Tableau III.5: Valeurs de consommations théoriqiesxpérimentales d’{pour le catalyseur
Ni(15%)/CeQ apres les tests de reformage (vaporeformagemafyer a sec et reformage

combiné du méthane)

Cette étude quantitative montre que la consonomagkpéerimentale d’oxygene pour le
catalyseur Ni(15%)/Cefest supérieure a la consommation théorique psuirdés réactions,
indiquant I'oxydation de la totalité de nickel métpe (% d’oxydation est 100%). La
surconsommation d’oxygéene obtenu confirme I'hypséhgue I'oxydation du nickel se fait en
méme temps que celle de carbone déposeé sur lasultiacatalyseur.

La quantité de carbone calculée apres la réadoreformage a sec est supérieure a
celle trouvée apres les réactions de vaporeforretgeformage combiné du méthane, ce qui
indique que la présence de la vapeur d’eau dameféemage combiné, méme en faible
quantité, a joué un rble sérieux dans la destmictia coke déposé sur la surface du
catalyseur. En effet, 'étude quantitative montue da quantité de carbone déposé durant le
test, correspond a 24,5 mg en absence d’eau (ref@mm sec) alors gqu'en présence de la
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vapeur d'eau (vaporeformage et reformage combieél quantité diminue pour atteindre
0,98 mg et 1,2 mg pour le vaporeformage et le nedge combiné, respectivement. Cet effet
pourrait expliquer la conversion élevée de,@bhr décomposition du méthane) et diminution

observée du rapport,HCO lorsque le rapport GIIH,O augmente.

[11.2.4.3 Réactivité catalytique du catalyseur Ru-N(15%)/CeO,-Al ,O3

La réactivité catalytique du systéme bimétallidRig0,5%)-Ni(15%)/Ce@Al O3 a été
étudiée également pour la réaction de reformagec@ntdu méthane par la vapeur d’eau et
dioxyde de carbone. La figure 111.61 représentevidsurs de conversion de ¢kn fonction
de la température de réaction a différents rapa@gH-O.

100
S 80-
T —— CO2/H20=0/1
O —
@ 60 —— CO2/H20=1/0
< —— C0O2/H20=0,5/0,5
G 40 -
(]
>
c
o
O 20

0 T T T \
400 500 600 700 800

Température de réaction (°C)

Figure 111.61 : Valeurs de la conversion de [#h fonction de la variation du rapport
CO,/H,0en reformage combiné sur Ru(0,5%)-Ni(15%)/G&D,03

Comme nous avons constaté précédemment, I'actisigytique du systeme a base de
nickel a été améliorée par I'addition du ruthéniara phase active (méme en faible teneur).
Ce catalyseur a montré des résultats tres sinslaireelui de ruthénium (Ru(1%)48);) que
ce soit pour les valeurs de conversion de, Gt les valeurs du rapporidO (figure 111.62)
dans la réaction de reformage combiné du méthaeel ¥&ut dire, qu’en plus de l'effet
bénéfique de la vapeur d’eau dans la réactionutieénium joue un roéle important pour

maintenir le nickel sous sa forme active empéchansi la formation du coke sur sa surface.
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Figure I11.62 : Valeurs du rapport molaire/B0O en fonction de la variation du rapport
CO,/H,0 en reformage combiné sur Ru(0,5%)-Ni(15%)/&a003

Cette étude exploratoire du reformage combiné dthame par la vapeur d’eau et le
dioxyde de carbone semble étre prometteuse poulicaerda réaction de reformage a sec

pour qu’il trouve sa place parmi les procédés itrikls.

[11.2.5 Conclusion

Les résultats présentés dans cette partie ontréndimhportance de l'influence du
support et la nature de la phase active sur ldsmpeances du catalyseur pour la réaction de
reformage a sec. La comparaison d’'un catalyseuas lole nickel supporté par la cérine
(Ni(15%)/CeQ) et celui a base de ruthénium supporté par I'ahemiRu(1%)/A}03) a
montré des résultats en conversion et en rapportaimo H/CO supérieurs a la
thermodynamique pour le premier alors que le dengi@ présenté une activité convenable
dans la réaction de reformage a sec. Les caratiéris par DSC/TG et OTP apres le test de
reformage a sec ont montré un dépét de carboneirtripprtant sur le catalyseur a base de
nickel, alors celles du catalyseur a base de ruth&éont montré une tres faible quantité de
carbone qui a été déposé durant le test dans leesnéonditions opératoires.

Une nette amélioration des performances du catalyd base de nickel en reformage a
sec a été observée lorsqu’un test en reformageinéndo méthane en présence de dioxyde

de carbone et de la vapeur d’eau avait été rédligéi a été attribué a la favorisation de la
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réaction de gaz a I'eau a basse température egp&enement de la réaction de décomposition
du méthane a haute température.

Les premiers résultats obtenus en reformage carthirméthane avec la vapeur d’eau
et le dioxyde de carbone sont prometteurs. L'ajdetau permet en effet d’obtenir des
conversions convenables, il permet aussi de mieini# quantité du carbone déposé sur la

surface du catalyseur d’'une maniere fabuleuse anigamieainsi la stabilité du catalyseur.
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Conclusion générale et perspectives

Ce travail de thése a porté sur I'étude des pedooms de catalyseurs a base de
ruthénium et/ou a base de nickel supportés patriaec et/ou I'alumine pour les réactions de
reformage du méthane en hydrogéne et oxydes dereafkaporeformage, reformage au,CO

et reformage combiné@ + CQ).

Vaporeformage du méthane

L’étude portant sur la préparation et la caracsins des catalyseurs nous a permis de
comprendre les parametres intervenant dans la natépa de ces solides. La méthode de
limprégnation & sec utilisant les nitrates a cahdu I'obtention d’'une grande surface
spécifique et a des bonnes dispersions de la plttise sur la surface du support.

Les analyses effectuées par BET ont montré quenkeur en métal a un effet sur l'aire
spécifique du catalyseur calciné. Ainsi, quanddaetir en Ru ou Ni augmente, les aires
spécifiques obtenues pour les catalyseurs diminigmbutre, il est remarqué que les especes
oxydes de ruthénium ou de nickel présentent un ocoimment différent selon la nature du
support utilisé (Ce@ou AlOg).

Les analyses effectuées par RTP et DRX ont démanirne interaction est établie
entre les oxydes de Ru ou Ni et la cérine suita @alcination. Ainsi, deux especes oxydes
sont présentes dans les catalyseurs a base de agrigs calcination a 600°C. Une premiére
phase bien dispersée a la surface et en interaaienla cérine est observée a partir de faible
teneur, et une deuxieme phase moins disperséd@weation des agglomeérats sur la surface
du support lorsque la teneur en métal est élevée.

L’ajout d’'un métal noble en faible quantité sur leatalyseurs Ni/Ce£Al,O; n'a
aucune influence sur les profils DRX de ces solida pourrait donc étre expliqué soit par
l'incorporation de Ru dans les structures cristatiphiques de NiO/CeQsoit le ruthénium
est en quantité trop faible pour étre détectée.

La production d’hydrogéne par vaporeformage du aréhen présence des catalyseurs
gue nous avons préparés a été étudiée. Linfluelecalifférents parameétres de réaction
(température de réaction, vitesse VSHG, rappa®/BH,...) ainsi que des parametres
spécifiqgues aux catalyseurs (concentrations enlnétapérature de calcination, nature du
support...).

Les premiers tests exploratoires ont permis dea fxéeneur optimale de ruthénium et
de nickel sur le support a 1% et 15% en masse ctgpment. Lorsque la teneur en métal est

plus élevée, une partie des sites métalliques riecipa pas a la réaction. De plus, la charge
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élevée en métal risque d’induire des problemeodedtion d’agglomérats. Quelle que soit la
nature du support utilisé, les valeurs des conerssobtenues sont convenables. Néanmoins,
il semble que des rapports®CH, supérieurs a la stoechiométrie soient nécesspoes
eviter la formation de coke lors du test. Une terapge de réaction supérieure a 600°C
s’avere nécessaire afin d’obtenir des valeurs deearsion appropriées. Aucun prétraitement
sous hydrogene n’a été choisi ce qui réduit le semiple colt du procédé. La masse du
catalyseur choisi est proportionnelle au flux réamtel introduit dans le réacteur afin d’avoir
un temps de contact satisfaisant (VSHG variée @0 et 60000 mL/g.h). Une étude plus
orientée vers les applications industrielles aeg@ement réalisée en remplacant le catalyseur
sous forme poudre par un catalyseur sous formdlpaptus adéquate dans les installations
pilotes. Les résultats obtenus lors des tests dgieulrs dizaines d’heures ont confirmé les
performances catalytiques des systemes.

L’activité catalytique des solides Ni(x%)/A&); est nettement moins importante que
celle des catalyseurs Ni(x%)/Ce@ette différence a été attribuée a la formatierspinelle
NiAl O, par la transition de phase a haute températurelimmuant ainsi le nombre des
particules de nickel libre, accessibles au méthsumela surface de I'alumine. La réductibilité
de cette phase formée est trés faible, ce qui dienitonc la performance du catalyseur.

Les travaux ont porté également sur un catalyseuéthllique (Ru-Ni/Ce@Al,O3)
actif, sélectif et stable pour la production d’hygéne a partir du méthane a été mis au point.
L’ajout d'un deuxieme métal en faible teneur (0,56)e a maintenir le Ni sous sa forme actif
empéchant la formation du coke sur la surface dialyseur. Cette étude a montré
importance de I'ajout d’'un deuxieme métal pouréiarer la performance catalytique des
solides a base de nickel.

Une grande réactivité a été observée pour les mmgstecatalytiques que nous avons
développés au laboratoire par rapport aux catatgsewlustriels, évalués dans les mémes
conditions opératoires. Cela est di aux différpatametres de préparation des catalyseurs (la
teneur en métal, la nature du support, la tempérakel calcination...) que nous avons ajustés.

De nouveaux tests sur des catalyseurs a base kil evicde ruthénium en présence
d’eau (réaction endothermique) et d’oxygeéne (réacéxothermique) seraient intéressants a
réaliser notamment pour I'amélioration de la cosi@T mais aussi en vue de la diminution de

I'apport de chaleur supplémentaire a la réactiomagmreformage.
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Reformage au CQ et reformage combiné HO + CO;

La réaction de reformage a sec du méthane a égatefté abordée en présence des
catalyseurs a base de ruthénium et/ou nickel stgpmar I'alumine, la cérine ou sur un
support mixte cérine-alumine. Les caractérisatipais DSC/TG et OTP apres cette réaction
ont montré un dép6t du coke important sur les gsealrs & base de nickel. Celles des
catalyseurs a base de ruthénium ont montré unefaii@®e quantité de carbone qui a été
déposé durant le test dans les mémes conditiomatopeés.

Une nette amélioration des performances des cataly a base de nickel en reformage
a sec a été observée lorsqu’un test en reformagbiné du méthane en présence de dioxyde
de carbone et de la vapeur d’eau avait été rédlieéi a été attribué a la favorisation de la
réaction de gaz a I'eau a basse température ep&ehnement de la réaction de décomposition
du méthane a haute température.

Les premiers résultats obtenus en reformage carthinméthane avec la vapeur d’eau
et le dioxyde de carbone sont prometteurs. L'ajd'eau permet en effet d’obtenir des
conversions convenables et surtout des rapportaimeslH/CO éleveés, il permet aussi de
minimiser la quantité du coke déposeé sur la surfiaceatalyseur, augmentant ainsi la stabilité
du catalyseur.

Les premiers tests a effectuer concernent I'ogttion de la quantité d’eau dans le
meélange Chl et CQ et la stabilité des catalyseurs en reformage coénhlie remplacement
de I'eau par I'oxygene fera également parti despestives.

La microstructure du carbone formé lors des tdstseformage a sec et son évolution
méritent d’étre étudiées afin de mieux comprendseavantages et les faiblesses du systeme

catalytique utilise.
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RESUME

Ce travail a porté sur la conversion du méthanehgdrogéne par les procédés de
vaporeformage et reformage a sec, utilisant de eltass formulations de catalyseurs afin
d’augmenter la sélectivité en produit désir&)(Hle réduire la production du monoxyde de
carbone (CO) et défavoriser la formation de cokewbDfamilles de catalyseurs, a base de nickel
et de ruthénium supportés par la cérine et/outiahe, ont été évaluées dans ces réactions. Il a
été montré que les catalyseurs a base de ruthénupportés par I'alumine présentent une bonne
activité catalytique et une trés bonne résistanceépot de coke dans les réactions de reformage
du méthane. La cérine joue un role déterminant Bensatalyseurs a base de nickel en favorisant
la dispersion de la phase active et évitant la &vion des agglomérats. Parallelement, une
inhibition de la formation de coke est observéegraux propriétés redox du solide. L'activité
catalytique des solides Ni(x%)/Ab; est nettement moins importante que celle desysatats
Ni(x%)/Ce(Q. Cette différence a été attribuée a la formatierspinelle NiAYO, par la transition
de phase a haute température, en diminuant ainsbhebre des particules de nickel libre,
accessibles au méthane, sur la surface de l'alurhane2ductibilité de cette phase formée est trés
faible, ce qui diminue donc la performance du gatur.

Les travaux ont porté egalement sur I'amélioratam la formulation des catalyseurs
monomeétalliques, et un catalyseur bimétallique RRIGeO,-Al ,03) actif, sélectif et stable pour
la production d’hydrogéne a partir du méthane anégau point. L'ajout d’'un deuxieme métal
en faible teneur (0,5%) aide a maintenir le Ni seaigorme actif empéchant la formation de coke
sur la surface du catalyseur.

Pour les deux réactions étudiees, les excellentggformances obtenues proviennent
essentiellement de I'ajustement des parametregalgion et les parametres de préparation des
catalyseurs, ce qui ouvre de réelles perspectiapplitation industrielle.

Enfin, une grande réactivité a été observée pausystemes catalytiques que nous avons
développés au laboratoire par rapport aux catatgsewdustriels, évalués dans les mémes
conditions opératoires. Cela est di aux différgatsametres de préparation des catalyseurs (la

teneur en métal, la nature du support, la tempeeratel calcination...) que nous avons ajusteés.
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