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SOMMAIRE

La connaissance fondamentale du reformage a la vapeur du naphtaléne et du
dichlorobenzéne, comme molécules modeéles, peut avoir des retombées et des applications
dans la destruction et la conversion des HAPs, PCDD/F présents dans les gaz issus de
traitements thermiques de la biomasse et de résidus, aussi bien que dans la valorisation des
fractions lourdes des aromatiques issues du craquage catalytique du pétrole.

Les conditions du reformage 2 la vapeur du naphtaléne ont été optimisées durant la
premiére partie de cette thése. Nous avons observé une conversion du naphtaléne de 100%
et un rendement en gaz de 75%, lorsque la température de réaction est de 750°C, avec un
ratio molaire H,0/C,,H; de 16 et un temps de résidence de 0.55 sec. Le dép6t de coke et la
perte en poids du catalyseur constituent les deux principales raisons de la baisse du
rendement lors de I'étude de durée de vie du catalyseur commercial UCI GB-98
(NiO-CuO-Co/ Al,058i0,), initialement choisi pour ces études.

Pour augmenter la stabilité du catalyseur et augmenter le rendement du reformage,
nous avons effectué une optimisation de la composition chimique et les conditions de
préparation des catalyseurs a base de nickel imprégné sur un support d’alumine stabilisé.

Il a été démontré :

- qu’il existe une relation entre I'activité catalytique et la teneur de nickel. La teneur
optimale est de 15% ; au-dela de 15%, le rendement baisse. Il apparait que le réle de nickel
est de permettre I’ouverture du noyau aromatique.

- la température de calcination influence la résistance mécanique et I’activité du catalyseur.
L’interaction entre I’oxyde de magnésium (MgO) et |’alumine forme une structure spinelle
(MgAl,O,) qui augmente la résistance mécanique. Pour contrdler la concentration du
spinel dans le catalyseur, les conditions de stabilisation du support ont été optimisées,
notamment : la température de traitement thermique des oxydes (750°C), la teneur du
MgO(10%) et 1.5% de La,0,.

- ’oxyde de lanthane joue un role considérable sur la diminution du dépét de coke par la
neutralisation de certains sites acides forts de I’alumine. Lorsque nous avons incorporé le
La,0, dans le catalyseur, le dépét de coke a diminué de 66% (1.5 g/h a 0.5g/h).
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- Poxyde de titane(TiO,) constitue un poison pour I’alumine ; sa présence fait chuter le
rendement et la conversion de ’ordre de 10%.

- la présence de chrome dans le catalyseur empéche les attaques des sites catalytiques par
les composés chlorés et sulfurés.

Les conditions de reformage du dichlorobenzéne ont été optimisées dans la
troisiéme partie de cette thése ; ces conditions seraient : un temps de résidence de 0.55 sec ;
une température de 800°C et ratio massique H,O/DB de 6.5. La conversion du DB atteint
100% et le rendement en gaz est 93%.

Les méthodes de caractérisation (D.T.A ; M.E.B ; X.R.D ; B.E.T) ont montré que
les catalyseurs développés durant cette recherche, n’ont été contaminés ni par le chlore ni
par les métaux. En outre ces catalyseurs présentent une stabilité thermique et mécanique
améliorée comparativement au catalyseur commercial, a la dolomite et aux zéolites.

. L’application du catalyseur, mis au point durant cette recherche, a I’échelle pilote,
a montré que le reformage catalytique peut détruire et convertir les goudrons en un gaz de
synthése ou un gaz riche en hydrogéne. La teneur en hydrogene, dans le gaz produit, varie
de 30 a 50% et le ratio H,/CO varie de 3 a 8.
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CHAPITRE 1 INTRODUCTION

" 8" accaparer des questions métaphysiques de notre société sans pourtant y
répondre, serait une spécialisation en choses vagues et abstraites".

22-



1.1 Biomasse et énergie

La notion de biomasse englobe aussi bien les matiéres organiques d'origine animale ou
végétale que les résidus organiques générés par l'activité humaine. Les différentes ressources de
la biomasse sont disponibles sous plusieurs formes : les résidus agricoles, les résidus
d'exploitation forestiére, les furmniers animaux, les déchets urbains solides, la sciure de bois, les
résidus des industries agro-alimentaires, la biomasse aquatique [Robertson et coll.,, 1979]. Le
potentiel annuel de ressources en biomasse au Québec est présenté sur le tableau 1.1 On
s'intéressera ici plus particuliérement aux déchets urbains solides et sciure de bois.

Les chocs pétroliers des années 1970, les craintes suscitées par le développement de
programme électronucléaire, le souci de redonner vie & des régions déshéritées, tout cela
converge sur la volonté de recourir d'avantage aux sources d'énergie renouvelables parmi
lesquelles la biomasse figure en bonne place. Comme source d'énergie, la biomasse présente un
certain nombre d'avantages sur le charbon {Reed, 1981] :

- elle a une faible teneur en soufre (moins de 0.1% comparativement a 2.4% pour la plupart des
charbons) ; ce qui réduit les émissions d'anhydride sulfureux (SO,);

- la faible teneur en cendre permet une réaction avec un minimum de résidu solide (2% contre S a
20% pour le charbon);

- la teneur en carbone est inférieure a celle du charbon, un ratio atomique hydrogéne/ carbone de
1.5 contre 1 pour le charbon; ceci assure la production d'une grande proportion de volatiles, et
conséquemment, une grande réactivité et une utilisation efficace de I'énergie du combustible.
Cependant un facteur principal limite l'utilisation de la biomasse: sa densit¢ massique et
énergétique est généralement faible (16 MBtw/tonne séche) comparativement au charbon (29 M
Btuw/tonne séche).

Dans les années 1980, la volonté de rechercher des alternatives a l'usage des produits
pétroliers, a permis de développer et tester des concepts et des technologies ; tant au niveau de la
production de la ressource en biomasse qu'a celui de sa valorisation énergétique, avec toujours
comme objectif la substitution des énergies fossiles; cependant la chute des prix des
hydrocarbures a provoqué le ralentissement des recherches et des applications technologiques sur

la conversion de la biomasse.



Dans les années 1990, la conscience des problémes d'environnement et les
réglementations strictes sur la qualité de I'air permettent d'appréhender le développement de la
biomasse-énergie, dans une nouvelle perspective. On recherche un mode de développement qui
préservera l'environnement ; par conséquent, les technologies de conversion des déchets, surtout
celles accompagnées par la production d'énergie, attirent beaucoup d'intérét. A titre d'exemple :
les déchets urbains solides représentent une source continue de matiéres avec une forte proportion
de matiéres énergétiques ; leur conversion thermique donne un résidu inerte de l'ordre de 10% du
volume initial, le gaz issu du procédé de gazéification peut servir & la cogénération d'énergie et de
chaleur.

Table 1.1 Pontentiel de ressources en biomasse, Québec [1992]

Ressource Exemple Quantités Quantités Quantités
générées (1) mises en valeur (t) | éliminées(t)
Feuilles, rameaux, 14 millions
Résidus de coupe branches de tonnes nd nd
métriques
Planures, sciures, |4.5 millions de tonnes nd nd
Résidus de bois écorce métriques
Résidentiel et 2452 600 195 600 2257 000
Déchets solides municipal
ICI 2 864 000 1 402 000 1 462 000
Matériaux secs 1 691 000 nd 1691 000

1.2 Biomasse et conversions thermochimiques

Les trois principales conversions thermochimiques de la biomasse couramment
développées correspondent a la pyrolyse, a la gaz€ification et & la combustion.

La pyrolyse consiste a chanffer la biomasse, par exemple des copeaux de bois, & haute
température en l'absence d'oxygéne, et conduit 4 un solide : charbon de bois, 4 un liquide : huile
pyrolytique et a des gaz combustibles. La pyrolyse est appelée carbonisation lorsque le but de
l'opération est la production de charbon ou encore distillation lorsque 1'objectif est la récupération
fractionnée des effluents liquides, les pyroligneux.

La gazéification se situe entre la pyrolyse et la combustion. La biomasse, pyrolysée dans
un premier temps, est ensuite partiellement oxydée. C'est une combustion incompléte, conduite

de maniére a éviter la formation de produits d'oxydation compléte.



La combustion de la biomasse correspond a son oxydation compléte en présence d'air.

La figure 1.1 indique les différentes voies de la conversion thermochimique de la biomasse.

Biomasse

absence oxygene oxygéne
d'oxygene limité en exces

| |
Pyrolyse Gazeification Combustion

! | i

Y Y \j

Charbon de bois Gaz combustibles Gaz incombustibles
+ + +
Pyroligneux Cendres Cendres

+
Gaz incondensables

La figure 1.1 Les diffeérentes voies de la conversion thermochimique de la biomasse

1.3 Sources des émissions et toxicité des HAPs

La présence des HAPs dans I'atmosphére constitue l'une des préoccupations
environnementales actuelles, car certains de ces composés sont cancérigénes. Les huit composés
qui présentent le risque de cancer sont : le benzo[a]anthrancéne, chryséne, benzo[b]fluoranthéne,
benzo[a]pyréne, benzo[k]fluoranthéne, indenof{c-d]pyréne, dinbenzofah]anthracéne et Ile
benzo{g,h,e]piryléne [Menzie et Coll., 1992].

Les hydrocarbures aromatiques polycycliques sont générés lors de la combustion
incompléte de matiéres organiques ; notamment lors de la combustion de charbon et du bois,
l'incinération et la gazéification des déchets urbains solides. Elles sont aussi émises par des

véhicules motorisés [Westerholm et coll., 1988].



Dans une aluminerie, ces substances sont principalement produites lors de la cuisson in
situ des anodes dans les cuves de type Soderberg 4 goujons horizontaux. La pite anodique des
cuves Soderberg est en effet un mélange de coke et de brais de goudron de houille qui, suite 4 une
combustion incompléte, génére des HAPs qui sont envoyés avec les gaz des cuves vers un
systéme d'épuration a voie humide, qui n'a pas été congu pour ce genre de polluant [Gariepy et
coll., 1994].

Lors de la fabrication des pates a papier, la saturation de papiers avec des enduits
asphaltés produit des émissions de composés organiques volatiles et condensables et
d'hydrocarbures aromatiques polycycliques sous forme de vapeur et de bruine condensée toxiques
qui dégagent de fortes odeurs [ Guy Drouin, 1994].

Les structures chimiques de certains aromatiques polycycliques sont présentées dans le tableau
1.2. La solubilité des HAP est exprimée en milligramme par litre 4 25°C [Walters et al., 1984].
Tableau 1.2. Caractéristiques de certains HAPs

molecular molecular squeous

compound abbreviation M, formula structure solubility”
nsphthalene NA 128 CyoH, 317
acenaphthylene ACY 152 CypH, (% 161
fluorene FLE 166 CuH, m 198
pbmanthrene PH 178 C“Hm O O 1.29
anthracene AN 178 CiHyp (m 0.073
fluaranthene FLA 202 CieHio 0260

|
pyrene PY 202 CieHuo @ 0.135
triphenylene TRP 228 CygHys g 0.043
benz{a)anthracene BaA 228 CiHyz 3 0.014
A

chrysene CHR 228 CuH,s 1 = 0.002



1.4 Sources des émissions et toxicité des DDPC et DFPC

Les dibenzo-dioxines et furannes sont des composés toxiques dont la présence dans
I'atmosphére constitue aissi I'une des préoccupations environnementales actuelles. On distingue
75 congéneres de DDPC et 135 congéneres de DFPC {Safe, 1983].

Les procédés d'incinération et de combustion incompléte des matiéres organiques sont les
sources bien connues des émissions de ces composés [Lustenhouver, 1980; Gizzi, 1982; Chiu,
1983; Shaub, 1983; Czuczwa, 1984]. Dans la formation des dioxines et furannes, la présence des
précurseurs chlorés (PVC, phenol polychloré) est essentielle. Ces précurseurs existent par
exemple dans certains papiers blanchis et peuvent aussi étre synthétisés par la chlorination ayant

lieu dans le gazogéne. Les structures chimiques de DDPC et DFPC sont présentées sur la figure

1.2
0
0% L0
C].x 0O C]. X o

PCDD structure PCDF structure

OO
Cl e ~Cl
2, 3,7,8-Tetachlorodibenzo-p-dioxin

Figure 1.2 Structures chimiques des dioxines et furannes

Les procédés de l'industrie de 'aluminium qui ont trait 4 la refonte et au traitement de
I'aluminium en fusion et au recyclage des rebuts solides mettent en jeu des réactions chimiques a
haute température impliquant des interfaces gaz-liquide et gaz-solide. Ces réactions ont des
impacts importants sur la génération d'émissions gazeuses nuisibles.

Lors des opérations de refonte et de décapage des produits contaminés par des matiéres

organiques(rebuts huileux, produits laminés avec du plastique ou du papier), des produits gazeux



nuisibles peuvent étre formés , dont des composés organo-chlorés (en particulier des dioxines et
des furannes).

Le procédé de traitement de l'aluminium en fusion utilise du chlore gazeux (fluxage au
chlore) pour améliorer la qualité des alliages produits. Ceci améne non seulement I'émission de
gaz acides (HCl, Cl,) mais pourrait aussi mener a la formation de dioxines et furannes [Jean
Pierre Martin, 1993].

La toxicité de DDPC et DFPC varie grandement selon le nombre et la position des atomes
de chlore sur la molécule. Les congénéres a chlorination intermédiaire en position 2,3,7,8 sont les
plus toxiques, tandis que les plus chlorés sont les plus persistants chez les étres vivants et dans
I'environnement [Edgerton et coll., 1989].

L'étude de toxicologie a démontré que le 2,3,7,8 tetra chlorodibenzo-p-dioxine et
1,2,3,7,8,9-hexachlorodibenzo-p-dioxine présentent le risque du cancer chez I'étre humain

[Cattabeni, 1978].

1.5 Problématique et nécessité de la conversion des goudrons

L'étude sur le reformage catalytique du naphtaléne et du dichlorobenzéne constitue une

partie du projet de gazéification des déchets urbains solides. La gazéification produit du CO, CO,,

H,, N,, si de l'air est utilisé comme agent de gazéification, et des hydrocarbures C,-C,), mais
aussi des constituants mineurs comme des particules (cendres volantes), gaz acides (HCI, H,S,
S0O;), goudrons. Ces derniers sont en fait des mélanges de plusieurs composés organiques peu
volatiles et peu solubles dans I'eau. Ils contiennent des hydrocarbures aromatiques polycycliques
qui accompagnent les dérivés phénoliques.

La présence des goudrons dans le gaz pose des problémes importants pour l'utilisation des
gaz combustibles (condensation dans les tuyaux) et surtout ils sont dangereux a cause de leur
toxicité. Les normes proposées par I'Environnement Canada pour les émissions de cheminée des
incinérateurs admettent les limites suivantes de ces composés [Klicius et coll., 1988] : HAP(Sug
/Nm®), BPC, CP, CB : lug/Nm® , DDPC+DFPC : 0.5ug/Nm®. Les teneurs de ces polluants dans
les gaz sortant du gazogéne sont normalement supérieures (> 10pug/Nm® ) aux valeurs

admissibles, ce qui impose la nécessité de la purification des gaz.



Les méthodes de purification des gaz des procédés de gazéification ont été évaluées [
Brown et coll., 1986]. On peut distinguer deux groupes de méthodes de purification :
- l'absorption(scrubbing) qui utilise l'eau comme agent de lavage. Cette méthode est
accompagnée du refroidissement des gaz, ce qui abaisse la performance énergétique du procédé.
Cette performance est encore diminuée par la perte du carbone des goudrons et des cendres
carbonées qui, toutefois, peuvent étre réintroduits dans le gazogéne pour un deuxiéme cycle de
conversion. Par ailleurs, I'absorption ne fait en général qu'un transfert de pollution de la phase
gazeuse a la phase liquide, qui doit alors étre traitée.
- la conversion thermocatalytique est donc plus avantageuse en termes énergétiques mais
également en termes environnementaux parce qu'elle permet de purifier les gaz a chaud, sans
utilisation d'eau. En outre elle permet la destruction compléte de ces composés toxiques.

Parmi les recherches menées dans le domaine de la conversion thermocatalyique, on
distingue :
- 'oxydation catalytique qui utilise des catalyseurs opérant a une température relativement faible
(300-400°C), et dans une atmosphére oxydante [Freidel, 1992]. Ces catalyseurs ne sont pas
efficaces et résistants & haute température et en présence de la vapeur d'eau.
- le reformage catalytique au moyen de la vapeur permet de transformer les goudrons en CO et
H,, ces gaz peuvent étre utilisés pour la production d'hydrogéne, soit comme gaz de synthése, ou
peuvent étre briilés comme un gaz a pouvoir calorifique moyen. Ce traitement ne nécessite pas le
refroidissement des gaz. Cependant la désactivation et la durée de vie du catalyseur restent deux

problémes principaux a résoudre avant d'envisager 1'application industrielle de ce procédé.

1.7 Objectifs du travail

Le développement des catalyseurs de reformage a la vapeur nécessite la résolution de
deux problémes clefs suivants :
- la présence de la vapeur d'eau a haute température peut modifier progressivement la texture du
support par accroissement du diameétre des pores et diminuer la résistance du grain 4 |'écrasement;
- la désactivation due au dépét du coke et & I'empoisonnement par les composés sulfurés et

chlorés présents dans les réactifs.



Le caractére innovateur du procédé de reformage catalytique des goudrons est donc
fortement lié & I'originalité et a I'efficacité des solutions apportées a ces deux problémes.

Le naphtaléne et le dichlorobenzéne ont été choisis respectivement comme molécules
modéles pour les HAPs et les organo-chlorés (DDPC et DFPC). La destruction par reformage de
ces composés se fait sur catalyseur a base de nickel ; il est souhaitable, d'une part, de réaliser cette
destruction avec une bonne sélectivité en monoxyde de carbone et en hydrogéne par rapport au
dioxyde de carbone et d'autre part de prolonger la durée de vie du catalyseur. II est donc
indispensable d'associer le nickel a un promoteur au sein d'une structure ol le promoteur puisse
empécher l'attaque du nickel par les composés sulfurés et chlorés. Le support doit aussi étre
stabilisé au sein d'une structure spinelle en vue d'augmenter la résistance a I'écrasement et réduire
la perte de surface spécifique.

Nous nous sommes donc proposés comme objectif de préparer des combinaisons de
nickel et de chrome avec divers oxydes mixtes réfractaires et d'étudier l'influence des méthodes
de préparation et les conditions de traitement thermiques des oxydes sur les propriétés
physico-chimiques des catalyseurs synthétisés et sur leur activité.

Notre travail s'est donc donné les objectifs spécifiques suivants :

- étudier, au moyen d'un catalyseur commercial UCI (GB98), les effets du ratio molaire
vapeur/naphtaléne, du temps de résidence, de la température de réaction sur: l'activité, la
sélectivité, la stabilité et la durée de vie du catalyseur ;

- de préparer certains catalyseurs ayant des concentrations différentes de nickel sous un support
d'alumine non stabilisé et sélectionner la composition optimale sur laquelle I'étude sera
poursuivie;

- d'étudier l'influence de la température de calcination sur l'activité et la résistance mécanique du
catalyseur;

- de déterminer les modifications des propriétés physico-chimiques apportées par le traitement de
I'alumine au moyen des oxydes de magnésium, titane et lanthane;

- étudier l'influence de la concentration de chrome et l'effet de diamétre des particules sur la
diffusion interne et externe ;

- étudier la durée de vie et les conditions de régénération du catalyseur ;



- d'évaluer, au moyen d'un test réactionnel qui est le reformage & vapeur du naphtaléne et de
dichlorobenzéne, les performances des catalyseurs synthétisés ;

- d'évaluer I'activité d'autres catalyseurs tels que : la dolomite et les zéolites Y ;

- de caractériser par des méthodes physico-chimiques les catalyseurs synthétisés dans le but
d'expliciter les causes de performances catalytiques (activité, sélectivité, stabilité) ;

- étudier le comportement du catalyseur sélectionné a I'échelle pilote face au gaz réel issu de la

gazéification de résidus de bois et différentes compositions de RDF.



CHAPITRE 2 ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE

" En effet, toutes les sciences ne sont rien d'autres que la sagesse humaine
qui demeure toujours une et toujours la méme".

R. Descartes(1596-1656)



2.1 Mécanisme de formation de DDPC et DFPC
L'étude du mécanisme de formation de DDPC et DFPC durant les procédés thermiques a
fait 'objet de trés nombreux travaux, notamment en ce qui concerne l'incinération, la pyrolyse et
la gazéification. Malgré toutes ces €tudes, le mécanisme de formation reste encore trés discuté.
Dans leur étude sur I'incinération des déchets solides, certains auteurs [Lustenhouver et
coll., 1980] ont proposé trois mécanismes de formation :
- les DDPC et DFPC non détruits durant la combustion et qui se trouvent sous forme des traces
dans les déchets contenant des herbicides, des bois traités et des produits contaminés aux BPC;
- la génération & partir des précurseurs polychlorés : benzéne polychloré, phénol polychloré et le
PVC (polyvinyle chloride);
- la formation via la synthése "de novo", qui est une conséquence des complexes réactions
thermiques entre des composés organiques non-chlorés et le chlore.
Parmi les récentes discussions sur le mécanisme de formation de DDPC et DFPC, deux
voies principales se dégagent [Altwicker et coll., 1990] :
- la formation via les réactions en phase gazeuse homogéne;

- la formation via les réactions hétérogénes. Le schéma suivant illustre les mécanismes cités

ci-haut.

| N Incomplete Combustion B BPC
~ Oxygen, Heat
n=1-6 Clx
R Oxygen, Heat l
Incomplete Cambustion> /O
Oxygen, Heat Cly
C
Clx
n=1-5 o
chlorophenols
PCDD
O
R Incomplete Combustion O O
Oxygen, Heat
Chlorine, Catalys §
PCDF
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D'autres auteurs [Karasek, 1987; Dikson, 1989; Lippert, 1991] ont observé la nécessité de la
présence de précurseurs polychlorés qui réagissent sur la surface des particules de cendres
volantes entre 250-400°C. Ils ont mis en évidence le rdle catalytique des particules de cendres
volantes lors de réactions qui ont eu lieu dans la zone post-combustion. Ils ont conclu que le
cuivre présent dans les cendres volantes est un agent catalytique actif pour la chlorination
électrophilique des structures aromatiques. Ils ont prouvé leurs hypothéses par la conversion de

chlorophénol en dibenzodioxine selon la réaction :

O|H
) Cl ﬂy -ash
300 C Cl

Une autre étude [Buser, 1979] a montré la formation de PCDD/F a partir du

chlorobenzéne selon le schéma suivant :

OH
air + heat
a
Cl

n=1-6 n—l 1

chlorobenzenes
o [OQHED
@ B PCDF
C
n=1-3 / C]'Y
chlorophenols -D-C].x O

PCDD
X=1-8
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La pyrolyse de phénol polychoré donne des composés polycycliques polychlorés selon un
mécanisme de réactions impliquant le radical libre [Narang et coll., 1991]. Le mécanisme suivant

a été proposé :

OH OH cl OH

Cl ca . A s cl
"—«H_- I-ﬂ-_-.
cl cl cl cl c cl
Cl Cl Cl
2]

OH oH
Cl caca A o ¢
+ —=Cl Cl s OCDD
BEENG vy See
ca a cl

HO (¢l

Cl gl

Cl OH Cl at @)
+ — ‘
Cl Cl Cli -
cl ca

(c]

OH c1 c1
+H20 +C12
c1 c1 c1

[dl
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Certains auteurs [Ballshmiter, 1983; Braunmuller, 1988] ont soutenu la thése selon
laquelle les précurseurs pouvaient étre présents dans les déchets ou pouvaient étre formés dans la
zone de post-combustion(300 a 400°C) a partir des multiples réactions qui impliquent
l'aromatisation des composés aliphatiques et la chlorination des noyaux aromatiques par le chlore
formé a partir de la réaction de Deacon. Ils ont montré que toutes les combinaisons de C, H et des
composés organo-chlorés et inorganiques chlorés peuvent conduire a la formation de DDPC et

DFPC. Ce mécanisme basé sur les réactions en phase homogéne est présenté sur la figure 2.1.

CHLORONAPHTALINES
PC-PAH cy (O]
C2/Ce NAPHTALINE — NAPHTOLS
CH]
[cn CHLORONAPHTHOLS
PAH *[CZ}
[O]
Ci/Cs STYRENE ____ gy VINYLPHENOLS
‘ Cl]
I [ HLOROVINYLPHENOLS
[O]
— e —— BENZENE — PHENOL
| (c1) [cn -
- Y l ]
| (0] \J
L g Gl CHLOROBENZENES ———f PCPH—{~  PCPHOPH
' Y vV |
PCFI‘ —ﬂ—-’[ PCB PCPHPH PCDE %
) l i
Y (0] (o] i![O]

PCN B POOF u—— PCDD

Figure 2.1 Formation des HAPs et PCDD/F en phase homogeéne

Il s'agit des réactions impliquant le C,/C,, phenoxy-, chloro, chlorophenyl-,
chlorophenoxy-, et le radical OH. PCST Polychlorostyrenes; PCN Polychloronaphthalenes; PCB
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Polychlorobiphenyls; PCPH Polychlorophenois; PCPHOPH Polychlorophenoxyphenols; PCDE
Polychlorodiphenyls Ethers; PCF Polychlorobenzofuran; PCDF Polychloro-dibenzofurans;
PCDD: Polychlorodibenzidioxines; PAH Polyaromatic Hydrocarbons; PCPAH
Polychloropolyaromatic Hydrocarbons

Le mécanisme de formation de PCDD/F par la synthése "de novo" a été proposé par
différentes études [Stieglitz et coll., 1989; Zwick et coll., 1989]. Ce mécanisme implique aussi
I'aromatisation des composés aliphatiques et la chlorination des noyaux aromatiques par le chlore

inorganique; cependant la présence des précurseurs n'est pas nécessaire. Le schéma suivant est

notamment proposeé :
C4Hj + C3/C4 = aromatique [2-1]
2HCI(g) + 1/207(g) = Cl(g) + HyO(g)  [réaction de Deacon] [2-2]
Aromatique + Cl,(g) = Cl; — Aromatique(g) [2-3]

Des récentes études [Altwicker et coll., 1993; Milligan et coll., 1994] ont apporté des
nouveaux éléments sur la controverse de la formation de DDPC et DFPC a partir de précurseur
ou de la synthése " de novo". Leur étude qui a porté sur les réactions des formes isotopiques
BCO, et BCO avec les cendres volantes, a prouvé la nécessité de la présence des précurseurs ;
I'hypothése qu'ils ont proposé, comporte trois mécanismes selon le temps de réaction :

- la formation en phase gazeuse (100-1000 sec) ;

- le mécanisme selon Eley-Rideal qui consiste a la réaction (temps de réaction d'ordre 1 sec) entre
le précurseur en phase gazeuse avec le précurseur adsorbé ;

- le mécanisme selon Langmuir-Hinshelwood qui consiste a la réaction (temps de réaction 0.1 &

10 sec) entre les espéces adsorbées des précurseurs sur la surface du solide.
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2.2 Mécanisme de dégradation de DDPC et DFPC

Les données de la littérature, sur la cinétique et le mécanisme de dégradation de ces

composés, peuvent étre résumées de la fagon suivante : i) la dégradation requiert deux voies: la
déchlorination et la décomposition; ii) les produits de la décomposition ne sont pas encore bien
connus ; iif) manque des données cinétiques pour prouver les hypothéses formulées ; iv) le rdle de
la vapeur d'eau sur la surface catalytique n'est pas encore €lucidé.
La cinétique de la décomposition de I' octochlorodibenzofuranne et octodibenzo-p-dioxine, a été
étudiée, dans une atmosphére d'air et en présence des particules de cendres volantes [Demetrio et
coll., 1995]. Dans une gamme de température de réaction variant entre 200 a 350°C, les auteurs
ont observé que la décomposition suit une cinétique de pseudo 1* ordre et la déchlorination est
une réaction de 1 ordre. Ils ont suggéré un mécanisme dont 1'étape d'adsorption est suivie par la
décomposition et la déchlorination ; toutes ces deux voies impliquent la scission des liaisons C-Cl
(339KJ/mol), C-0 (358KJ/mol), C-H (413 KJ/mol) et C-C (347 K.Lﬁ_mol). La scission des ces
liaisons, dans une molécule stable, comme OCDD/F, nécessite au moins l'apport d'énergie
équivalente a la force de liaisons.

La différence d'énergie de liaison dans DDPC/DFPC est de l'ordre suivant CI<KOR<H<Ph ;
du point de vue thermodynamique, la déchlorination est favorisée par rapport a la scission de
C-0, de C-H et C-C. Cependant I'énergie de dissociation de liaison est influencée par le nombre
de chlores. Selon les conditions de I'expérience et de la structure de la molécule, la scission peut
se faire selon deux voies : la voie homolytique et héterolytique. En phase gazeuse, le clivage
homolytique est favorisé suite a la formation des radicaux libres ; les molécules symétriques
polaires, a I'exemple de DDPC sont prédisposés a la formation d'un radical. En phase aqueuse, le
clivage héterolytique est favoris€ en présence des catalyseurs acides bases.

Une étude sur la variation de 1'énergie d'activation de la décomposition et déchlorination
de DDPC et DFPC, a montré que I'énergie d'activation de ces deux réactions est
considérablement plus faible que |'énergie de dissociation des liaisons C-O, C-C, et C-Cl [Narang
et coll., 1991]. Le clivage de ces liaisons est probablement non thermique, et di a l'attaque des
radicalaire ou par des catalyseurs. Ces auteurs ont formulé l'hypothése selon laquelle la

déchlorination est due a 'attaque du radical d’hydrogéne sur OCDF ou OCDD pour former un
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intermédiaire. La figure 2.2 montre le mécanisme de I'hydrodéchlorination des OCDD et OCDF.

La décomposition de l'intermédiaire n'a pas été notée dans cette étude.

Cl Cl -
clL Cl
Y ﬁd BN

Fig.2.2 Mécanisme de l'hydrodéchlorination

Les observations de Narang sont similaires a celles rapportées dans d'autres travaux
[Hutzinger et coll., 1983]. L'énergie d'activation pour la réaction de décomposition (39.50 kJ
mol™ )est considérablement plus faible que l'énergie requise pour la scission thermique de la
liaison C-O (358 kJmol" ). Ceci indique que le clivage de la liaison ne peut étre fait qu'en
présence d'un catalyseur ; d'autre part I'énergie d'activation de déchlorination ( 54.52 kJmol™ )est
inférieure a I'énergie de scission de la liaison C-Cl (339 kJmol™). Ceci indique aussi la nécessité
d'un catalyseur pour ce genre de scission. Par ailleurs la dégradation peut se faire selon le
mécanisme d'hydrodéoxygénation ou par polycondensation. Le schéma de la figure 2.3 représente

le mécanisme d'hydrodéoxygénation
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Fig 2.3 Mécanisme d'hydrodéoxygénation

La dégradation par polycondensation [Boyd, 1985] peut se produire selon les étapes
suivantes: le dibenzo-p-dioxine en présence de Cu(Il) ou Fe(IIl) forme des radicaux cationiques;
il en résulte une déshydratation de Cu(II) qui consiste & l'interaction de la matrice de dioxine avec
le Cu(TI) a travers l'électron & sur le site vacant, conséquemment une réduction du Cu(II) en Cu(l)
et la formation d'un radical cationique de dioxine. Ce dernier constitue l'intermédiaire vers la
destruction, cependant les produits de décomposition ne sont pas mentionnés dans cette étude.

Le mécanisme de réduction de PCB a été étudié en présence d'un catalyseur & base de
titane Cp,TiBH, [Yumin et coll., 1995]. Le schéma de la figure 2.4 représente un mécanisme basé

sur un transfert d'électron.
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Fig.2.4 Mécanisme basé sur le transfert d'électron

18




2.3 Mécanisme de dégradation des HAPs

Le mécanisme de dégradation des HAPs dépend essentiellement de I'agent de
reformage(vapeur d'eau, air, hydrogéne), les sites catalytiques et les conditions d'opérations.
Les résultats d'une étude sur l'oxydation catalytique du naphthaléne , ont montré que la
conversion du naphthaléne donnait 50% en le naphthaquinone et 50% en anhydride phthalique ;
la combustion compléte du naphtaléne n'a pas eu lieu [De Maria, 1961]. Une autre étude
[Calderbank et coll., 1952] a2 montré une conversion de 65% en naphthaquinone et 35% en
anhydride phthalique. D'autres auteurs [loffe et coll.,1954] ont observé une conversion de 40% en
naphthaquinone et 60% en anhydride phtalique. Cependant toutes ces études convergent sur le
fait que le naphthaquinone constitue un intermédiaire et I'oxydation de ce dernier aboutit a la
formation d'une petite quantité de CO et CO, . Le mécanisme d'oxydation du naphthaléne proposé

par ces auteurs peut €tre représenté par le schéma suivant :

» Naphthaquinone K6

Naphthalene k> l - Maleic Anhydride,CO,CO;

k2 ¢ k3 V
Phthalic Anhydride

Le mécanisme de reformage a la vapeur reste encore trés discuté ; il existe beaucoup de

spéculation dans l'interprétation compte tenu des conditions d'opérations et de type de catalyseurs
utilisés.

Lors d'une étude sur le reformage du naphtaléne par la vapeur, il apparait que la vitesse de
décomposition du naphtaléne est contrlée par une rupture thermique de la liaison C-H [Garcia et
coll,, 1989]. Cette rupture produit un radical naphthyl qui peut d'une part se dégrader en
hydrocarbures légers et d'autre part par condensation et polymérisation il produit le coke. Le

schéma représentant ce mécanisme est le suivant :
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Figure 2.5 Schéma simplifié de la décomposition du naphtaléne

Le reformage du naphtaléne par la vapeur sur la dolomite a été rapportée [Henrik et coll.,
1992]. Selon cette étude I'étape d'initiation consiste a l'extraction de l'atome d'hydrogéne de la
molécule du naphtaléne ; le site actif responsable de cette extraction serait la présence d'atome
d'oxygéne sur la dolomite. En outre le radical formé aprés extraction de I'atome d'hydrogéne peut
ou ne pas quitter la surface catalytique et réagit comme un intermédiaire. Par contre le mécanisme
proposé dans une autre étude [Morita, 1978] suggére que l'intermédiaire est adsorbé sur la surface
du catalyseur.

Le mécanisme de reformage a la vapeur de l'alkylbenzéne sur le catalyseur Rh/ALO,,
comporte les étapes suivantes [Duprez et coll., 1982 ; Grenoble et coll., 1978]:
a) 'adsorption et dissociation de la molécule d'eau sur le support ; suivie de la formation des
groupes hydroxyles sur la surface catalytique ;
b) I'adsorption et dissociation de I'hydrocarbure sur les sites métalliques ;
c) migration et transfert du groupe hydroxyle du support vers le métal ;
d) réaction sur les sites métalliques : les fragments déshydrogénés et le groupe hydroxyle
réagissent pour former H,, CO et CO,.

Plus tard, une autre étude [Duprez, 1984] a suggéré I'existence de deux types de sites sur
la surface du catalyseur : site 1 responsable de la déalkylation ou de déshydrogénation et site 2
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responsable de l'ouverture du noyau aromatique. Le processus aboutissant a I'ouverture du noyau
peut étre décrit comme ci-dessous :

a) la formation d'un complexe = entre le noyau aromatique et le métal

a
7
<O
5
|

b) le changement du complexe m en complexe ¥ ; cette étape constitue la partie contr6lante de

I'ouverture. Le mécanisme global proposé par Duprez est présenté sur la figure 2.6.




a MeSty 87 /
83
es
i*8
gas "‘ 70 6

=—==§» Dehydroganation
o= Dealkylation

~~—~p Degradation (ring opening) qas

La figure 2.6 représente le mécanisme global proposé par Duprez

Le mécanisme de reformage des HAPs par la vapeur a été étudié par plusieurs auteurs
[Sinfelt, 1969; Topsoe, 1973; Numaguchi, 1991]. Ce mécanisme comporte une étape initiale de
déshydrogénation suivie par la rupture de la liaison C-C et la formation d'un radical aromatique
sur la surface catalytique. La réaction du radical et le groupe hydroxyle conduit 4 la formation du
CO, CO, et de I'hydrogéne.

Compte tenu de la présence de I'hydrogéne dans le gaz issu de la gazéification de la
biomasse; la compréhension du mécanisme de l'hydrocraquage nous permettra d'évaluer
I'influence de I'hydrogéne sur la cinétique de reformage.

Le mécanisme d'hydrocraquage du fluoréne sur le catalyseur NiW/Al,O; comporte
I'hydrogénation du noyau aromatique sur les sites métalliques et ensuite le craquage sur les sites

acides [Michael, 1991]. Le schéma de la figure 2.7 peut étre interprété de la fagon suivante :
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- la protonation du noyau aromatique du fluoréne et la formation de I'ion carbenium.

- la scission de la liaison béta et la déprotonation des ions carbeniums conduisent a la formation
des alkylbenzéne et toluéne ;

- la déprotonation et 'hydrogénation des alkyles formés conduisent 4 la formation du méthyle

cyclohexane , benzéne et aussi cyclohexane.

Fluorene

T‘ k‘(0.13)

k (o 20)
O:@ 20 -+ <O
/ iso-HHF's (0. 03)
l (0. 002) (0. 03) &5
(o. 16) (© “) C@ (°. oa) (0.13)
CHM:B CHTOL MCPTOL MCP:M:B

b b
0 00 90 Q0

oMce

Figure 2.7 Schéma du mécanisme de I'hydrocraquage de fluoréne
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Plusieurs études [Hill et coll., 1972 ; Qadar, 1973; Brown; 1975] sur le craquage des
aromatiques polycycliques condensés ont montré que le mécanisme de ces réactions comporte
I'hydrogénation, isomérisation, scission de liaison C-C et rehydrogénation. Des observations
similaires ont été notées dans les études d'hydrocraquage de naphtaléne, tétraline, anthracéne,
phénanthréne et pyréne, au moyen d'un catalyseur nickel supporté sur l'alumine [Flinn, 1960;
Sullivan, 1961; Egar et coll., 1964]. Le mécanisme propos€ par ces auteurs est présenté sur la
figure 2.8.

QL0

anthracene

S
QU0 -0 -*-C00

dihydro- tetrahydro- octahydro-
anthracene anthracene anthracene

OO, = Q0T —==-CQTJ

naphthalenes & I"’H»x
- Qo Sow
- R
wﬂv
tetrahydro- \
naphthalenes
o —=—QO
indanes benzenes
R, R = methyl or hydrogen

Fig.2.8 Mécanisme de I'hydrocraquage de l'anthracéne
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2.4 Les catalyseurs de reformage

Les réactions de reformage sont endothermiques et se produisent avec augmentation du
nombre de molécules. Elles sont favorisées par les hautes températures et les basses pressions.
Dans ces conditions les réactifs sont gazeux et I'ensemble de l'opération se déroule en catalyse
hétérogene et en phase vapeur.

Les catalyseurs utilisés pour le reformage sont : les métaux supportés, les zéolites et les
oxydes (tableau 2.1).

Les métaux supportés comportent plusieurs sites susceptibles d'activer a la fois des
réactions de déshydrogénation, rupture de liaison C-C, et le reformage des hydrocarbures légers
en CO et H, ; cependant I'empoisonnement des sites métalliques par les composés sulfurés ou

chlorés contenus dans la charge et la désactivation due au dép6t du coke restent deux problémes

clefs a résoudre.

Les oxydes sont caractéris€s par une faible activité d'une part mais aussi par un manque de

sélectivité en CO et H,.

Les zéolites sont caractérisées par une acidité élevée pouvant promouvoir le craquage de

liaison C-C, cependant les conditions de reformage (haute température et exces de vapeur d'eau)

conduisent a la perte de cristallinité et diminution de la résistance a I'écrasement.

Tableau 2.1 Répertoire de catalyseurs de reformage

Auteur Catalyseur Hydrocarbures visés  |observations
[Balashova, 1966] Ni(2.7%)/8i0, hexane le support n'est pas
résistant a la vapeur
[Bhattta, 1967] Ni(3-7%)/Al,0, butane désactivation trés
rapide du catalyseur
[Stiles, 1972] Ni0O:30%.Cr,0;:15% |méthane, éthane, activité réduite
La,0,:7%/Al1,0, propane
[Edwin, 1975] NiO:17%.Cr,0;:13% |méthyle-naphtaléne la conversion est
K,0:2%/Al,0, inférieure 2 90%
[Kawagoshi, 1977] NiO:30%.Ag:2%. hydrocarbures activité réduite
La:2%/Al1,0, paraffiniques




[Grenoble, 1978] 1%Ru;1%Rh; toluéne la conversion du
1%Pd;1%Pt;1%Ir;1% toluéne n'est pas
Os;5%Ni compléte

[Setser, 1983] Rh 6% ou Ni 50% sur {hydrocarbures faible résistance a
support d'alumine sulfureux I'abrasion et perte
stabilisé par La,0; rapide de l'activité

[Sambrook,1984] NiO:30%.La:15% hydrocarbures faible activité pour les

paraffiniques HAPs

[Leftin, 1985] Ni0O:50%. La:10-25% |hydrocarbures faible activité pour les

sulfureux( naptha) HAPs

[Magne, 1985; Donnot, |dolomite (Mg0.CaO) |naphtaléne la conversion n'est pas

1985; Corella, 1989; compléte

Simmel, 1990]

[Yamashita, 1988] Pd:1%/La,0;A1,0, méthane faible activité due a la
température de
calcination(1200°C

[Williams, 1991] Ni0:36%.Cr:2%.Si:5%|éthane, propane, faible activité pour les

Mg:5%.K:3% butane HAPs

[Numagushi, 1991] Ni:6-8%/Al,0, méthane faible activité pour les
HAPS

[Michael, 1991] Ni:4-7%/Al,0, fluoréne conversion inférieure a

Ni:5%.W:27%/Al,0, 90%
Ni:5%.Mo:13%.zéolite
[Bonneau, 1991] Ni:5%.W:9%.K:3% |méthyle -naphtaléne |conversion inférieure &

/AL, O, 60%

[Nihonmatsu, 1991] [Ni:2-9%.Mo:15% asphalténe formation de coke
/A1,04 considérable

[Nunzru, 1992] Ca0/AL, 0, naphta désactivation rapide
TiO,/MgO du catalyseur

[Teresita, 1992] Pt:0.3%.Re:0.3% naphta désactivation rapide du
/AL O;, catalyseur

[Corella, 1993] Ni:20%.Mg:20%/ goudrons durée de vie du
Al 0,.8i0, catalyseur:34 heures

26




Les catalyseurs utilisés spécifiquement lors de la conversion des goudrons présents dans
le gaz issu de la gazéification de la biomasse ont été rapportés [Mudge et coll., 1988]. Ces
catalyseurs sont répertoriés dans le tableau 2.2

Tableau 2.2 Catalyseurs de reformage des goudrons

Catalyseur Source Agents actifs Support
NCM W.R.Grace 9.5% Ni SiO,-AlL,0,
4.25% CuO
9.25% MoO,
G90C United Catalysts [15% Ni 70 a 80% Al,0,
5a48% CaO
GB98 United Catalysts |43% Ni Alumina
4% Cu
4% Mo
C20-07-02 United Catalysts [1.5% P Alumina
3 a4%NiO
13a15% Mo
ICI-46-1 Imperial 16.5% Ni 14% SiO,
Chemical (21% NiO) 29% Al 0,
Industries 13% MgO
13% CaO
7% K,0
3% Fe,0,
INT 506 Katalco 52 8% NiO Alumina
25 2 30% MoO,
INT 550 Katalco 4 2 7% NiO Alumina
18 222% WO,

La plupart de ces catalyseurs contiennent soit le molybdéne, soit le CaO ou soient les
alcalins. La présence de l'oxyde de potassium peut augmenter le pouvoir de gazéification du
catalyseur [Sambrook, 1984]; cependant lorsque la température d'opération est supérieure i
500°C, le potassium s'évapore de la structure du catalyseur. Cette évaporation entraine une perte

de poids et de surface spécifique du catalyseur [Kawagoshi, 1977].
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Le molybdéne peut protéger le nickel contre les attaques des composés chlorés |
cependant au dela de 550°C, il s'évapore et le catalyseur est exposé i l'empoisonnement
[Bartholomew, 1977].

L'oxyde de calcium peut neutraliser certains sites acides forts du catalyseur, cependant &
une température supérieure a 700°C, le CaO fond et entraine une perte de poids et de surface
spécifique du catalyseur.
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2.4.1 Les métaux supportés
2.4.1.1 Méthodes de préparation

Parmi les méthodes de préparation, on peut distinguer : I'imprégnation, et l'échange d'ions
entre deux solutions des précurseurs.

La préparation d'un catalyseur par imprégnation consiste & disperser un agent actif sur un
support inerte ou possédant lui-méme une activité catalytique. L’agent actif n'est jamais introduit
dans un support poreux sous sa forme définitive mais par l'intermédiaire d'un précurseur dont le
choix a une grande importance sur la qualité du dépét final, a savoir sa structure, sa
granulométrie, sa répartition en fonction du diamétre du grain. Les sels précurseurs devront étre
décomposables de maniére a éliminer les ions ou constituants inutiles par lavage ou calcination. II
faudra éviter I'emploi de sels ou agents précipitants contenant potentiellement des poisons du
catalyseur, & I'exemple des ions CI et S qui sont des poisons du catalyseur.

Deux tvpes d'imprégnation peuvent étre considérés suivant qu'il y a ou non interaction
entre le support et les précurseurs au moment du mouillage.

Dans le cas d'imprégnation sans interaction, le réle du support est de présenter
convenablement les agents catalytiques ; il apporte au catalyseur fini sa morphologie, sa texture et
sa résistance mécanique. Le support est mis en contact avec la solution du précurseur par le
mouillage ; sous l'effet des forces de capillarité, la solution s'introduit dans les pores du catalyseur
et s'y répartit. Le remplissage des pores est terminé aprés un contact d'une dizaine de minutes
avec la solution (dégagement des demiéres bulles d'air). Dans le cas idéal, la concentration en
soluté est la méme en tout point de la porosité mais dans certains cas, le solvant moins visqueux
peut diffuser plus vite que le soluté et il peut étre nécessaire d'attendre plusieurs heures pour
atteindre une homogénéité satisfaisante dans la totalité du volume poreux.

Le mouillage peut s'opérer suivant deux modes opératoires :

- le mouillage avec excés de solution ; le support placé est trempé, pendant le temps nécessaire a
'imbibition totale, dans la solution de sels précurseurs contenue dans une cuve ; le solide est
ensuite égoutté puis séche.

- le mouillage par aspersion : le catalyseur maintenu en mouvement dans un cylindre est aspergé

par la solution de sels au moyen de pulvérisateurs. L'avantage de cette technique réside dans un
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mouillage progressif des grains de support, l'inconvénient tient 2 une moins bonne homogénéité
du mouillage.

Les imprégnations avec interaction sont celles ou s'établit, au moment du mouillage, une
liaison entre le soluté que 'on veut déposer et la surface du support ; cette méthode aboutit a une
dispersion quasi-atomique du précurseur de I'espéce active.

L'interaction entre soluté et support peut étre un échange ionique, une adsorption ou une réaction
chimique.

Le dépot de platine(sel précurseur : acide chloroplatinique, H,PtCl,) sur des grains
d'alumine constitue un exemple de préparation par échange ionique [Huttinger, 1955). Il a
observé que l'interaction entre I'alumine et H,PtCl; est un échange anionique entre PtCl> et 2
ions hydroxyles OH" de l'alumine ; la réaction d'échange observée est une neutralisation d'une
base faible par un acide fort et pour cette raison elle s'est poursuivie jusqu'a échange complet de
tous les hydroxyles de surface. Cinétiquement parlant, la vitesse de la réaction d'échange était,
dans ce cas, bien plus grande que la vitesse de diffusion du soluté a l'intérieur des pores, d'ou le
dépot préférentiel de I'ion PtCL* i la périphérie du grain.

L'influence des méthodes de préparation sur l'activité du catalyseur a fait l'objet de
plusieurs études [Komiyama et coll., 1980 ; Gulari et coll,, 1986]. L'activité des catalyseurs
supportés dépend de la dispersion des particules du métal sur la surface du support. Quelle que
soit I'échelle de synthése(laboratoire ou industrielle) la méthode de préparation joue un grand réle
sur la dispersion des sites actifs.

Pour obtenir une meilleure dispersion, une multiple imprégnation de la solution du
précurseur sur le support peut étre utilisée [Yasuo et coll., 1987]. Cependant cette méthode ne
peut atteindre un degré élevé de dispersion que pour une concentration de nickel inférieure a
10%; pour une concentration supérieure a 15%, la formation des grosses particules de nickel
durant chaque étape d'imprégnation rend difficile la mise en forme du catalyseur.

Une autre imprégnation multiple consiste , aprés chaque imprégnation, a sécher (393K) et
calciner(773K) le catalyseur [Bonneau, 1991]. Selon cette étude, cette méthode de préparation
augmente la stabilité du catalyseur.

Le malaxage du précurseur avec le support constitue aussi une méthode de préparation

[Kong Xiao Dong, 1991]. Le mélange du support et précurseur est séché a 50°C pendant 20
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heures avant d'étre calciné a 700°C. L'analyse (XRD) des échantillons préparés par cette méthode
montre qu'on peut atteindre un degré de dispersion élevé pour les concentrations de nickel

supérieures a 15%.

2.4.1.2 Influence de calcination

La calcination peut se situer suivant les cas avant ou aprés l'opération de mise en forme.
Les objectifs visés durant I'opération de calcination sont l'obtention d'une structure bien
déterminée pour les agents actifs ou le support, et l'obtention d'une bonne résistance mécanique.
Parmi les divers types de transformations chimiques ou physiques qui s'opérent durant la
calcination, on peut citer les exemples suivants :
a) création d'une texture, généralement macrospores, par décomposition en produits volatils de
substances ajoutées au solide au moment de sa mise en forme ;
B) modification de texture par frittage ; les petits cristaux donneront des gros cristaux, les petites
particules des grosses ;
¢) modification de structure par frittage ; on peut citer comme exemple la transformation de
l'alumine avec la température de calcination représentée sur la fig 2.9. La transformation de la

structure est la suivante :

Al O, y cubique -> 6 monoclinique -> a hexagonale

d) réactions chimiques de décomposition thermique conduisant aux agents actifs ; ces réactions
produisent également des agents volatils créateurs de texture et se poursuivent par une

réorganisation texturelle et structurale des produits de décomposition ; comme exemple :

- Co(NQy), -> CoO + vapeurs nitreuses {2-1]
- MoO,(NH,), -> MoO, + 2NH,; + H,0O [2-2]

L'effet de la température de calcination sur la surface spécifique et la dispersion de Pt sur
le support d'alumine a été rapporté [Bartholomew, 1976]. Le résultat montre que le catalyseur

réduit a 500°C, sans étre calciné au préalable, avait une grande surface spécifique et une
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dispersion élevée du métal par rapport au catalyseur précalciné a 400°C avant d'étre réduit. Des
observations similaires ont été rapportées [Amenomiya, 1982; Chan, 1985]. Les causes probables
seraient :
i) la calcination produit, par sintérisation, des larges particules de platine. Ces particules
absorbent difficilement I'hydrogéne, d'olt un degré de réduction et de dispersion inférieur par
rapport au catalyseur réduit sans étre calciné au préalable.
ii) avec l'augmentation de la température de calcination, l'interaction entre le métal et le support
augmente ; il y a formation d'une structure stable appelée spinel (PtAl,0,). La formation du spinel
diminue le nombre des sites actifs ou diminue la concentration de l'agent actif sur la surface
catalytique d'ou la diminution de I'activité catalytique [Bradson, 1965; Andrew, 1976].

La formation du spinel dépend de la température de calcination [Numagushi et coll.,
1991]. L'analyse, par XRD, a montré la présence de phase spinel a partir de 873K, et I'intensité du
pic de spinel augmente avec la température de calcination.

L'augmentation de la température de calcination diminue la surface spécifique du
catalyseur. Il a été¢ démontré que la perte de la surface spécifique de l'alumine est due a
l'affaissement de sa structure. La perte de la surface spécifique avec la température de calcination

est présentée sur le tableau 2.3

Tableau 2.3 Perte de surface spécifique avec la terpérature de calcination

Calcination T°C |[BET(mYg) | XRD
500 170| v~ ALO,
650 172 y-ALO,
800 130] v -ALO,
950 66| 6-ALO,
1,000 42]  6-ALO,
1,050 15|  6-ALO,

[92)
N
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Fig.2.9 Spectre de raman de ['alumine en fonction de température de calcination

33



2.4.1.3 Influence des promoteurs

Les données de la littérature sur les agents actifs susceptibles d'activer le reformage a
vapeur sont abondantes et nous les avons schématiquement résumées dans le tableau 2.1.

Le reformage a vapeur des alkylaromatiques sur les métaux du groupe 8 supportés a été
étudié par plusieurs auteurs [Robinovich et coll., 1971; Dydukina et coll., 1972). D'autres groupes
de chercheurs allemands [Kochloefl et coll., 1976] et japonais [Kasoaka et coll., 1975] ont utilisé
les métaux nobles supportés lors du reformage a vapeur des hydrocarbures. Malgré quelques
différences entre les divers classements, on voit que les métaux couramment utilisés se rangent

dans l'ordre d'activité suivant:

Rh>Ru>Pd> Pt> Ni> Ir> Os.

Le rhodium et le nickel sont plus actifs pour I'ouverture du noyau aromatique; 20 a 30%
de conversion 4 500°C; par contre le platine est essentiellement actif pour la déalkylation [Kim,
1978; Delahay, 1989]. Le catalyseur Ni-W/Al,0, dopé par les alcalins augmente la sélectivité de
la déalkylation tandis que le tungsténe permet I'ouverture du noyau aromatique [Bonneau et coll.,
1991].

Les métaux utilisés comme agents actifs du reformage sont classifiés en deux groupes
[Duprez et coll., 1982] :

a) Rh, Pd, Pt caractérisés par un mécanisme non compétitif entre les espéces oxygénées (CO) et
les hydrocarbures sur les sites métalliques ;

b) Ni, Co,Ru, Ir caractérisés par un mécanisme compétitif dont le recouvrement des espéces
oxygeénés est considérable ; aussit6t que CO est formé sur le catalyseur, il compétitionne avec les
hydrocarbures pour accéder aux sites métalliques.

L'effet du dopage des métaux supportés par les alcalins a fait 'objet des nombreuses
études [Campbell, 1982 ; Chechiewiz, 1984; Tamura, 1985 ; Kesraani, 1987]. Les alcalins
renforcent 'interaction entre le monoxyde de carbone et le métal, créant ainsi une compétition sur
l'accés aux sites actifs entre le CO et les hydrocarbures a reformer ; d'autre part ils augmentent la

vitesse de réaction de transfert du gaz a l'eau(water gas shift reaction CO + H,0 -> CO, + H,) ;
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par conséquent la sélectivité du CO, augmente. L'effet bénéfique des alcalins est la neutralisation
des sites acides responsables de la formation du coke.

Le dopage du Ni/Al,O; par LiO, et Cr,O; a montré que l'addition de Li,O dans le réseau
de l'oxyde de nickel entraine I'apparition d'un excés d'ions O* et I'apparition de Ni** ; un tel
dopage accroit la concentration en ion positif susceptible de promouvoir la réaction d'oxydation.
Le dopage de NiO par des ions trivalents diminue la concentration des ions positifs, décroit la
vitesse d'oxydation et empéche l'attaque du réseau par les impuretés sulfurées et chlorées [
LePage, 1978]. Le réle du chrome est surtout attribué 4 un réarrangement de la configuration

électronique présentée sur la figure 2.10.
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2.4.1.4 Influence du support

Le support joue un grand role sur la stabilité et |'activité du catalyseur. L'interaction entre
le métal, la vapeur d'eau et le support peut former des sites responsables de la promotion de
certaines réactions.

Les résultats du reformage de cyclohexane sur le Ni-C et Ni/silice ont montré que le
catalyseur Ni-C n'est pas actif pour promouvoir le reformage [Balashova et coll.,, 1966]. les
auteurs ont attribué cette inactivité au manque d'activation de l'eau par le support de carbone.

Le reformage de n-butane sur les catalyseurs Ni-alumina et Ni-urania présente différentes
cinétiques [Bhatta et coll., 1967]. La réaction est d'ordre 1 lorsque l'alumine est utilisé et d'ordre
dans le cas de Ni-urania. Cette différence de cinétique est due a la capacité du support d'activer
I'eau.

Le rdle primordial du support sur I'activation de I'eau a été mis en évidence par une étude
du reformage de l'éthane sur le nickel imprégné dans une variété des supports (C, MgO, SiO.,
Al,0,) [Rostrup et coll., 1973]. Il apparait que le Ni-C est le moins actif de tous les catalyseurs
utilisés par manque d'activation de I'eau par le support de carbone. Une autre étude [Philips,
1969] sur les métaux nobles imprégnés dans le support de carbone a prouvé que ces catalyseurs
sont moins actifs que le nickel imprégné sur I'alumine. Ils ont aussi conclu que le support joue un
grand rdle dans l'activation de l'eau. L'ordre d'activité , des catalyseurs selon le support, est le
suivant [ Kochloef, 1976] :

TiO,> Cr,0,> ALO;> SO,.

Le role des groupes hydroxyles a été mis en évidence par une étude reformage a la vapeur
du toluéne au moyen des métaux nobles imprégnés dans I'alumine [Dydykina, 1972]. Il apparait
que les groupes hydroxyles sur le support d'alumine sont des sites responsables pour la formation
des espéces oxygénés. Cette conclusion est basée sur le fait qu'en absence de l'eau lors du
reformage, I'étude par infra rouge a montré une diminution du spectre des groupes hydroxyles ;
conséquemment la diminution du CO dans le gaz formé. Par contre I'addition de I'eau restaure le
spectre des groupes hydroxyles et l'augmentation du CO. Ils ont proposé un mécanisme

d'activation de l'eau selon le schéma suivant :
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L'étude par DRX [Liu, 1988] sur les catalyseurs Ni/SiO,(A) et N/AL,O,(B) a montré
l'existence d'un spectre attribué 4 la présence d'une structure spinel NiAl,O, sur le catalyseur B.
Par ailleurs le test de résistance 4 la vapeur d'eau a montré que le catalyseur B n'était pas affecté:
ceci est dii 4 I'augmentation de la résistance mécanique favorisée par la présence de spinel.

2.4.1.5 Formation et gazéification de coke

La formation de carbone sur la surface du métal et des catalyseurs est un probléme
rencontré couramment dans les procédés de conversion des hydrocarbures. Le coke constitue un
mélange complexe contenant une variété de carbones différents par leur structure et origine. On
distingue le coke pyrolytique et le coke catalytique [Lahaye, 1974; Lacava, 1982; Bernado, 1982;
Figuerdo, 1986; Bartholomew; 1981].

Le coke pyrolytique : formé a hautes températures d'opération(>700°). Ces carbones
pyrolytiques sont de macromolécules des aromatiques polycycliques produites par de réactions en
chaine d'un radical libre ; ils condensent en phase gazeuse et se déposent sur la surface et forment

le coke selon le schéma de la figure 2.11.

Produits lourds ©. . . @ — . .

Vd
< O~ O~
HC‘

CH2 l

Figure 2.11 Formation de coke
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L' augmentation de la température favorise la déshydrogénation des hydrocarbures

aromatiques qui conduisent selon le schéma [Wu Zi Nan, 1990]

2®ﬂ2.ﬁ2. <\O/

Le coke catalytique : formé 4 des températures relativement faibles(inférieure a2 700°C)

il]» Coke

lors de réactions hétérogénes. Ce coke présente de différentes morphologies: graphite ou de
carbone filamenteux(fig. 2.12).
Le mécanisme de formation du coke catalytique comporte les étapes suivantes [Figueredo,
1989] :
a) I'adsorption des hydrocarbures produisant I'atome carbonium sur la surface ;
b) diffusion a travers le métal et précipitation du carbone sur les bordures des particules du métal.
La composition du catalyseur joue un rble important sur la formation du coke
[Bartholomew, 1980]. La désactivation d'un catalyseur par le coke est reliée 4 son pouvoir
déshydrogénatif du carbone atomique formé par la dissociation du CO sur le métal selon le

schéma suivant :
O O
u || |
C— C—» C— ﬁ)»c O
[l

[ /N
M--M M-M M---M M..M

Ni-CO —= Ni;CO —= Ni,-CO -=Ni,C +NiO
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Si le taux d'hydrogénation du carbone atomique est faible par rapport a son taux de

formation, 'accumulation du carbone filamenteux aura lieu.

HYDROCARBONS >, S00T
INTERMEDIATES -3= SURFACE CARBONS
TARS
Routes of pyrolytic carbons

C H CH,
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nm f
I
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N diffusfon/precipitation

¢ whisker

Mechanism of carbon formation on Ni

Fig 2.12 Morphologie et mécanismes de formation de coke pyrolytique et catalytique




Une autre étude [Bartholomew, 1979] a montré que le cobalt associé avec le nickel agit
comme un co-promoteur d'hydrogénation du carbone activé, empéchant ainsi le dépét de coke.
Par contre I'oxyde de molybdéne dans le Ni-MoO, peut promouvoir la dissociation du CO mais
n'active pas l'hydrogéne; autrement-dit, ce catalyseur a un faible pouvoir dhydrogénation,
conséquemment il se désactive rapidement par I'accumulation de coke. Par ailleurs les métaux
nobles associés au nickel résistent mieux a la désactivation par le coke. Le taux de formation de
coke est deux fois moins sur le Ni-Pt/Al,O; et dix fois plus sur Ni-MoQO,/Al,O; comparativement
au Ni/Al,Q;. Ils ont attribué ce comportement au faible taux de dissociation des espéces oxygénés
sur les métaux nobles que sur le nickel.

L'effet de la teneur de I'agent actif sur la désactivation par le coke a été aussi étudi€ par le
méme auteur [Bartholomew, 1979]. II a observé que le catalyseur contenant 30% de
nickel(Ni/Al,O;) perd 60% de son activité pendant que celui qui contient 3% de nickel en perd
seulement 20%. II a conclu que plus la teneur est faible plus le taux de dispersion est élevé et
l'interaction avec le support est forte; conséquemment le catalyseur est plus résistant au dép6t de
coke.

La gazéification du coke a été effectuce en présence de I'hydrogéne et le dioxyde de
carbone comme agents de gazéification [Figueredo,1989]. Les résultats ont montré que le coke ne
pouvait étre gaz€ifié par I'hydrogéne qu'a partir de 1300K et 1210K dans le cas de dioxyde de

carbone.

2.4.1.6 Les conditions de régénération

Au cours du reformage, le catalyseur se désactive progressivement par dépdt de coke et
doit étre périodiquement régénéré dans des conditions bien déterminées dont on doit tenir compte
lors de la conception du réacteur et du schéma de procédé.

La désactivation par coke est un phénoméne trés lent et de ce fait difficile & étudier. La
tendance des hydrocarbures a former du coke est liée a leur basicité et ce sont effectivement les
aromatiques a structure condensée de haut poids moléculaire qui sont les plus basiques et les plus
adsorbés. En phase adsorbée, ces composés sont encore susceptibles de s'alkyler et le substituant
alkyle peut se cycliser pour augmenter le poids moléculaire de l'aromatique de départ et donner

finalement le coke. La vitesse de désactivation par dépét de coke dépend de la nature du
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catalyseur, de la nature de la charge traitée et des conditions opératoires utilisées. La
désactivation est d'autant plus rapide que le poids moléculaire de la charge est élevé, la pression
d'hydrogéene plus basse et la température plus élevée.

Parallélement & la désactivation par le coke, il peut exister d'autres types
d'empoisonnements irréversibles, tels les dép6ts de métaux et des éléments chlorés et sulfurés qui
atténuent l'activité chimique du catalyseur ou obstruent les pores: le plomb, l'arsenic, le silicium,
le chlore et le souffre.

Au plan de la régénération, les diverses causes de désactivation envisagées n'entrainent
pas les mémes conséquences. Les catalyseurs désactivés par le coke peuvent étre régénérés en le
brillant; les catalyseurs empoisonnés par les métaux, le souffre et le chlore ne peuvent étre
régénérés. L'opération de combustion du coke dégage une trés grande quantité de chaleur. Cette
exothermicité tend a provoquer des élévations de température qu'il faut soigneusement contréler
en tout point du lit catalytique. En effet des surchauffes, méme de courte durée, peuvent
endommager le catalyseur.

Les conditions de régénération du catalyseur Ni-MoO,/Al,O; ont été rapportées par
plusieurs auteurs [Sampath, 1975; Parera et coll., 1989]. Ils ont observé qu'au dela de 550°C,
l'oxyde de molybdéne se vaporise et entraine une diminution de la surface spécifique ainsi que la
résistance mécanique du catalyseur. IIs ont suggéré de contréler I'élévation de température en
opérant la combustion sous faible pression partielle d'air que I'on dilue par un fluide caloporteur:
vapeur d'eau ou azote. Aprés avoir purgé l'unité par la vapeur d'eau ou l'azote, on porte le lit
catalytique a 400°C, température 2 laquelle on commence l'injection d'air; le débit de gaz inerte
est réglé de fagon a ne pas dépasser 480°C.

Chacune des deux procédures, vapeur d'eau ou azote, présente des avantages ou des
inconvénients. L'opération en présence de vapeur est simple et facile a conduire mais dans
certaines conditions de température, les traitements prolongés a la vapeur peuvent faire évoluer
I'état de cristallisation du support aluminique: il en résulte une perte de surface, une diminution
de l'activit¢ du catalyseur et une détérioration de ses propriétés mécaniques. Dans le cas
d'opérations bien conduites, les catalyseurs peuvent néanmoins supporter cing & dix régénérations
de ce type. La procédure a l'azote prévoit également d'opérer sous pression avec recirculation de

l'azote; l'eau provenant de la combustion est condensée puis neutralisée. L'opération est plus
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délicate & conduire et probablement plus chére que la régénération a la vapeur, mais elle ménage
mieux le catalyseur et pose moins de problémes de pollution.

Si la désactivation est due au dépdt de métaux, on ne peut espérer restaurer complétement
le catalyseur par une combustion qui n'extrait pas les métaux déposés: la durée des cycles
diminuera au fur et & mesure que progressera, d'un cycle a l'autre , le dép6t des métaux; il faudra
changer le catalyseur avant que ce dépét n'ait atteint le fond du lit catalytique.

Les résultats sur l'effet de la température et de la pression lors de la combustion du coke
montrent qu'a 550°C, I'élimination du coke est compléte et I'augmentation de la pression favorise

la combustion du coke déposé sur la surface interne du catalyseur [Parera, 1989].

2.4.1.7 Le conditionnement des métaux supportés

On distingue trois sortes de conditionnement couramment utilisés dans la catalyse
hétérogéne: conditionnement thermique, chimique et a la vapeur d'eau.

Le conditionnement thermique consiste a élever la température du catalyseur au voisinage
de la température de réaction; cette opération nécessite la présence d'un gaz caloporteur pour
éviter tout endommagement possible qui peut étre dii a l'exposition du catalyseur a une
température supérieure a celle de calcination.

Le conditionnement a la vapeur d'eau peut augmenter le diamétre des pores du catalyseurs
permettant l'accés aux grosses molécules sur les pores. Cependant la résistance mécanique
diminue.

La réduction de I'oxyde de nickel supporté est illustrée sur la figure 2.13 et sur le tableau
2.4 [Bartholomew et coll., 1976]. Lorsqu'ils ont fait varier la température de réduction, ils ont
constaté un parallélisme frappant entre la courbe de la quantité d'hydrogene chimisorbé et celle de
l'activité chimique. IIs ont pu montré, par diffraction X, que la partie ascendante de la courbe
correspond & l'apparition du nickel métallique car les raies de diffraction de l'oxyde de nickel
disparaissent progressivement pour devenir pratiquement invisibles vers 450°C. De méme ils ont
pu vérifier, par mesure de la grosseur des cristallites de nickel & partir de la largeur des raies de
diffraction, que la partie descendante de la courbe correspondait au frittage du nickel métallique.
IIs ont conclu que le conditionnement par réduction augmente la concentration du nickel

métallique sur la surface catalytique et favorise la réaction d'hydrogénation.
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Tableau 2.4 Influence de réduction sur le Ni/Al,O,

Wt%

Figure 2.13 Influence de la température de réduction sur la dispersion du nickel
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2.4.1.8 Influence de I'oxygéne sur les métaux supportés

Lors de la calcination des métaux supportés, il y a formation des oxydes métalliques qui
sont des oxydes semi-conducteurs(NiO, ZnO etc..). L'étude de la chimisorption de l'oxygéne sur

les oxydes semi-conducteurs, permet de mieux comprendre leur comportement comme

catalyseurs dans maintes réactions.

On distingue les semi-conducteurs de type p et de type n.

Les métaux qui peuvent former des oxydes p, caractérisés par un transfert des charges positives,
sont ceux qui possédent plusieurs états d'oxydation et que les oxydes correspondent a des formes
oxydées inférieures(Ni**,Co?*,Cu'"..) susceptibles de passer & un degré d'oxydation plus

élevé(Ni**, Co™, Cu?). Les oxydes n caractérisés par une conductivité par transfert de charges
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négatives sont des oxydes de métaux ne possédant qu'une seule valence ou présents dans leur état
d'oxydation le plus élevé possible(ZnO,Ti0,,V,0,,M00;,,Fe,0; ).

Pour un semi-conducteur de type p, NiO par exemple, 'enrichissement en oxygéne se
traduira stoéchiométriquement par I'équation suivante:

4Ni** + 0, ->4Ni* +20*

L'incorporation dune molécule d'oxygéne dans le réseau de NiO sous forme d'ions O* entraine
I'apparition de 4 ions Ni**; chaque ion Ni** possédant un excés de charge positive constitue en fait
un trou positif(figure 2.14); ceci justifie le fait que les oxydes de type p ont tendance a se gorger
d'oxygéne jusqu'a recouvrement complet de la surface et favorisent l'oxydation compléte des
hydrocarbures en CO, et H,0O [Le Page, 1978]. Le schéma suivant présente I'interaction entre le
métal et l'oxygéne :
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Pour un semi-conducteur de type »n , ZnO par exemple, l'adsorption de l'oxygéne
provoque le transfert des électrons des sites électron-donneurs vers la molécule qui s'adsorbe en
donnant naissance & des espéces telles que O, O*. La surface du solide tend donc a se polariser
négativement et l'adsorption de nouvelles molécules d'oxygéne requiert de plus en plus d'énergie
pour le transfert de nouveaux électrons vers la surface. L'adsorption d'oxygéne sur un
semi-conducteur 7 s'autoinhibe rapidement au fur et 2 mesure que croit la quantité d'oxygéne
adsorbée. Ce qui s' explique par la faible concentration des ions Zn" et du zinc métal et par la
difficulté des électrons de se mouvoir contre le champ négatif des ions O Par conséquent ces

oxydes favorisent I'oxydation partielle des hydrocarbures [Le Page et coll., 1978].
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Figure 2.14 Configuration électronique de semi-conducteur

-2.4.2 Les oxydes
2.4.2.1 Généralités sur les oxydes

Les catalyseurs oxydes mixtes peuvent étre soit massiques, soit supportés. Le reformage
utilise le plus souvent des oxydes massiques ayant une structure définie et en particulier de
structures spinel et perovskite.

Les spinels doivent leur nom a I'espéce minéralogique naturelle MgAl,O,. La majorité
répondent a la formule -type M* M, O, (AB,0,). IIs ont une structure cubique dont chaque
maille contient 32 atomes d'oxygéne et 64 sites tétraédriques et 32 sites octaédriques, dont
respectivement 8 et 16 seulement sont occupés. Le cation A* est fortement lié dans la structure
spinelle et la rend moins réductible.

La figure 2.15 représente la structure cristalline de MgAl,O,, le magnésium occupant les
sites tétraédriques et l'aluminium les sites octaédriques.

Les perovskites ont une structure de base cubique. La majorité des composés perovskites

ont pour formule générale ABO, et ont ['arrangement atomique représenté sur la figure 2.16.

Fig 2.15 Structure cristalline spinelle MgAl,O,
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Fig 2.16 Structure cristalline des pérovskites

2.4.2.2 Méthode de préparation

La préparation des oxydes se fait généralement par précipitation des solutions précurseurs.
Parmi les paramétres importants de la précipitation on peut citer entre autres la concentration des
solutions, le pH, la température de précipitation, le mode et la régularité d'injection des solutions,
le temps et les conditions de mirissement, le lavage, le séchage, la température et la durée de la
calcination finale.

Pour atteindre une précipitation simultanée et relativement homogéne, deux techniques
peuvent étre utilisées:
a) la premiére technique , dite "coprécipitation instantanée" consiste & verser rapidement les
solutions précurseurs dans une solution NH,OH diluée. Les conditions de la réaction, telles la
concentration des solutions et la température de réaction sont choisies au préalable compte tenu
de la solubilité et la dissociation des précurseurs utilisés. Cette technique ne peut étre utilisée que
pour préparer des petites quantités de catalyseur; sinon I'agitation n'est pas suffisante pour assurer
une coprécipitation instantanée.
b) la deuxiéme technique (figure 2.17) est la coprécipitation 2 pH contrdlé. Par cette méthode, on
aboutit 4 des composés homogénes; car le pH reste constant tout au long de la réaction et
I'injection de deux solutions est réguliére et constante. cette méthode est intéressante lorsque l'on
veut préparer des quantités relativement importantes de catalyseurs; cependant elle se révéle

difficile 2 mettre en oeuvre pour préparer des petites quantités car il faut attendre d'atteindre un
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régime stable et régulier des injections pour bien contréler le pH, ce qui nécessite la manipulation

de quantités importantes des solutions.

(AlNOz)3 SOLN.) {La(NO)3 SOLN. )
| |
!

——( MH, OH SOLN.) {PRE-CALCINATION| 500°C, 2h

PRECIPITATION| FINAL pH8 GRAPHITE
WAS}-HNG TABLETTING
FILTR}\TION PRE-CALLCINATION 700°C. 2h
DRY?NG 180°C, 20h Lazo; Al,0q
T . SUPPORT

Fig.2.17 Méthode de coprécipitation

2.4.3 Les zéolites
2.4.3.1 Nature et structure

Les zéolites sont des aluminosilicates cristallins qui existent a l'état naturel ou peuvent
étre synthétisés en laboratoire. Leur structure(fig.2.18) est constituée par des enchainements
tridimensionnels des tétraédres de silice et d'alumine, ce réseau cristallin posséde des pores de
géométrie différente et d'un diamétre allant de trois 4 dix angstréms. cette étroitesse des pores est
l'origine de l'effet de tamisage des molécules qui peuvent entrer ou sortir du réseau
zéolitique(d'ou leur nom de tamis moléculaires). De plus, les diverses géométries de ces pores

permettent d'influencer la formation des intermédiaires et des produits finaux lors d'une réaction.
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Figure 2.18 Structure chimique des aluminosilicates

Pour neutraliser la charge négative sur I'alumine tétraédrique, un cation ou un proton se
trouve a la surface de la zéolite. Ces cations ou protons influencent la structure et l'activité
catalytique des zéolites. Les zéolites possédent différentes caractéristiques qui permettent de les
identifier et de les classer(tableau 2.5):
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Tableau 2.5 Classification de zéolites

Nature Composition chimique Nb.de |Densité |Volume |Diamétre

mol.H,O |(g/em®) |poreux |des pores

(cm'/g) |(A)

Zéolite A [Na;,(AlO,),5(Si0y),, 27 1.33 0.2 42
Faujasite  ((N2,K;Ca)g(A1O0,)s5(Si0,),33 235 1.31 0.35 8-10
Zéolite X [Nags(A10,)es(Si0,) 06 264 1.31 0.36 8-10
Zéolite Y  [Na(AlO,)5(Si0,),36 264 1.3 0.35 8-10
Modernite (Nag(AlO,)s(Si0,)4 24 1.72 0.14 5-7

Plus le rapport Si/Al est bas, plus la densité des sites cationiques ou acides est élevée. Une
zéolite présentant un rapport Si/Al bas(environ 1) a un caractére hydrophile dii a 'abondance
d'aluminium. Une zéolite présentant un rapport Si/Al élevé(de 30 a l'infini) est plus hydrophobe
et plus résistante a l'action des acides et des hautes températures.

Les zéolites se regroupent en trois catégories:

- les zéolites a pores étroits, représentées par le type A, dont le diamétre peut varier de 3 & 5
angstroms selon la nature du cation présent dans la zéolite.

- les zéolites a pores intermédiaires, comme la zéolite ZSM-5 qui, avec son homologue ZSM-11,
forment la famille des zéolites pentasiles. Le diamétre approximatif des ouvertures des pores est
de 6 angstroms;

- les zéolites a pores larges, comme les zéolites X ou Y(zéolites synthétiques du type faujasite),

dont le diamétre dépasse 7 angstréms.
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de la
supercage

a. Sodalite : Les sommets du cubo-octaédre tronqué
représentent les sites occupés par les atomes
de silicium ou d‘aluminium négatif ; les atomes
d‘oxygéne situés selon les arétes ne sont pas

@ représentés.

b. Faujasite.

¢. Tamis moléculaire A.

Figure 2.19 Structure chimique des zéolites

2.4.3.2 Influence des cations sur la structure et I'activité

L'inclusion des cations sur la structure de la zéolite peut modifier les propriétés chimiques
de la surface et les dimensions des pores, de cela découle le changement de l'activité et de la
sélectivité du catalyseur. Par ailleurs la stabilité thermique de la zéolite peut aussi subir de
changement suite 4 la modification de Ia cristallinité due 4 I'inclusion des cations.

Il apparait que l'inclusion de I'antimoine dans la structure de HZSM-5, réduit le diamétre
des pores du catalyseur [Chen, 1978]; par contre les études sur la cristallinité du catalyseur
Sb-HZSM-5 par microscopie €lectronique a balayage [keading, 1979], ont montré qu'aprés
modification, la structure du catalyseur n'a pas subi un grand changement; toute cause probable
au changement de J'activité du catalyseur serait l'interaction entre l'oxyde d'antimoine et les sites

acides de la surface catalytique.
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Une autre étude [Li Guo, 1988] a montré que l'antimoine constitue un poison pour les

sites acides bronsted; avec l'augmentation de la concentration de l'antimoine dans la composition

du catalyseur, les sites acid&s B diminuent et les sites acides L ne subissent pas un grand
changement.

La modification de la structure de la zéolite par P, B, Mg, Zn, Cu a fait objet des
plusieurs études [Wu Zi Nan, 1983; Kaliaguine, 1988; Yang Wei, 1988]. IIs ont observé une
réduction de diamétre de pores due a Ia formation de I'oxyde de magnésium ou de bore. Le zinc
augmente le pouvoir déshydrogénatif du catalyseur, cependant le catalyseur modifié par le zinc
est caractérisé par une désactivation rapide due au dépét du coke. Par ailleurs, Kaliaguine a
observé que le phosphore constitue un poison pour les sites acides forts; Yang Wei a trouvé que

les produits de craquage(C, -C;) augmentaient quand le catalyseur était modifié par Mg, P, B.
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La figure 2.20 représente la nature des sites acides dans la zéolite modifiée
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2.4.3.3 Influence du ratio Si/Al sur I'activité de la zéolite

L'activité et I'acidité de la zéolite diminue avec l'augmentation du ratio Si/Al. L'étude par
thermogravimétrie DTG a montré que les sites acides B et L de la zéolite diminuent avec
'augmentation du ratio Si/Al [Qin ying Shi, 1988].

Le ratio Si/Al a aussi un effet sur le dépdt du coke [Liu Qin Xiang, 1988]. Pour la zéolite
ayant un ratio variant entre 30 a 80, le dépdit est insignifiant & des températures relativement
faibles(300-600°C); & une température supérieure ou égale i 600°C, le dépot augmente
considérablement. Pour la zéolite de ratio Si/Al variant entre 140-200, le dépot de coke est
important entre 300 et 600°C, et plus insignifiant 4 une température supérieure 4 600°C. Quand le
ratio augmente, l'acidité diminue par conséquent les sites acides responsables du craquage

diminuent, d'ot une diminution considérable du dépét de coke.

2.4.3.4 Influence du traitement de la zéolite par la vapeur d'ean

Le traitement de la zéolite par la vapeur d'eau influence souvent l'acidité de la surface et la
structure des pores. Le changement de la structure et de l'acidité de la zéolite dépendent des
conditions du traitement [Song Dan, 1985]. Quand la température de la vapeur est inférieure a
300°C, les sites acides ne subissent pas un grand changement; & partir de 600°C, les sites acides
diminuent considérablement. L'étude par diffraction des rayons X, infrarouge et TPD ont montré
le changement de la structure cristalline de HZSM-5 soumis a un traitement a la vapeur d'eau a
une température de 750°C. La précipitation de l'aluminium sous forme d'hydroxyde d'aluminium
est la cause du changement de la structure.

L'analyse du catalyseur Mg-ZSM-5 soumis & un traitement a la vapeur chauffée entre 450
et 900°C a été rapportée [Yan, 1988]. Les méthodes de caractérisation utilisées sont le TPD, IR,
ESCA, XRD. Le résultat montre que la destruction de la structure cristalline commence a partir
de 700°C; a 900°C la destruction est compléte.

La nature de groupes hydroxyles présents sur la surface de la zéolite a été déterminée par
une analyse infrarouge(IR). Ils existent deux types de groupes hydroxyles: le groupe dont
l'intensité du pic est situé a 3740 cm™ correspond au groupe silanol (SiOH); l'intensité du pic
situé a 3610 cm™ correspond au groupe Si-OH-Al, ce demnier est responsable de I'acidité du

catalyseur [Derouane, 1988].
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2.5 Cinétique de reformage des hydrocarbures

Dans cette partic nous allons aborder l'étude bibliographique sur la cinétique de
décomposition des aromatiques polycycliques et polychlorés et d'autre part les hydrocarbures
paraffiniques et oléfiniques(méthane, éthyléne) qui sont des produits intermédiaires issus de la
décomposition du noyau aromatique.

Dans le cas des aromatiques, la cinétique de décomposition des aromatiques en présence
d'hydrogéne et d'oxygeéne a fait I'objet de plusieurs études [Shelstad et coll., 1960; Ting Chia
Huang, 1995]; cependant les données sur la cinétique de reformage & la vapeur sont inexistantes.
[1 faut noter que l'importance de I'étude cinétique en présence d'hydrogéne et d'oxygéne, réside
sur le fait qu'ils sont présents dans le gaz issu du gazogéne. Leur présence peut influencer la
vitesse globale de réaction et la nature des produits finaux.

L'oxydation du naphtaléne, en présence du catalyseur V,Os, a été effectuée dans une
gamme de température de 375°C a 400°C [De Maria et coll., 1960]. Les résultats montrent que la
réaction suit une cinétique de premier ordre par rapport au naphtaléne et a I'oxygéne. Un modéle

cinétique suivant a été proposé:

. Naphthaquinone KE

k5

Naphthaléne ‘k > Maleic Anhydride,CO,CO;
3

2 ky’
Phthalic Anhydride

Les équations cinétiques qui représentent ce schéma sont les suivantes :

~5(PC) = (1 +kz)p?CxCo, [2-3]
d 2 2

-E(PCQ) =-kp“CnCo, +k3p"CqCo, [2-4]
d 2 2 2

—d—t(pCp) =-Kksp CNCOz -k3p CQCOz +ky4p CpC(_‘)2 [2-5]
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Selon cette étude, il apparait que le produit principal de I'oxydation du naphtaléne est I' anhydride
maléique(85%) et que l'oxydation vers le CO et le CO, correspond a 15%. Le fait que ks et k¢
n'apparaissent pas dans les équations cinétiques, indique que k; et ks tendent vers 0.

La cinétique d'hydrogénation du naphtaléne en présence du catalyseur PVALO; a été
étudiée dans une gamme de température variant de 473 a 533 °C [Ting-Chia, 1995]. Le modéle

cinétique proposé correspond au schéma suivant:

Cis-decalin
cD)
e
2H2 k1
——»
k4 K
™) Tetalin
m
3H2, k3
Trans-decalin
(TD)

Les €équations cinétiques représentant ce modéle sont les suivantes:

SNy v [2-6]
—&r kX1 +k3 X -k Xy (2-7]
~Zo _ X7 +k4X1p ~keXcp [2-8]
X - k3X1 +keXcp ~kuX1D [2-9]

Selon ce modéle la réaction suit une cinétique de premier ordre par rapport au naphtaléne et a
I'hydrogéne. Par ailleurs I'hydrogénation augmente avec l'élévation de la température et de la

pression partielle de I'hydrogéne.
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Le reformage a la vapeur de I'éthane, en présence du catalyseur a base du nickel, a été
rapportée [Rostrup-Nielsen, 1973]. Les conditions dans lesquelles l'étude a été effectuée, sont les
suivantes: température de réaction allant dans une gamme de 650 a 850°C; le ratio molaire
H,0O/éthane=8; le temps de résidence variant entre 0.21 a 1.4s; et sous pression atmosphérique. La

réaction globale consiste a une scission des hydrocarbures

CaHm +1H,0 - nCO+ (n+2 ) H, [2-10]

suivie d'un établissement d'équilibre selon les équations suivantes:

CO+H,0 < CO, +H, [2-11]

CO+3H; & CH4 +H,0 [2-12]
En considérant S1 et S2 étant respectivement les sites vacants sur la surface de nickel et sur le

support, ils ont proposé le mécanisme suivant:

CoHg +281 & (S1), —CoHz + &2H, [2-13)
(S1), —CaHz +H, & 25 ~CH, [2-14]
S;-H;0+S; &8, -0+H5S, [2-15]
Sy —CHz+S; -0 28, +CO+2H, [2-16]
CO+§,-0=8;+C0, [2-17]

Le taux global de réaction correspond a I'expression suivante:

- 1-2m p2(n-m) »2(m-n)
r= knPcsz ‘PHzO .PH2 [2-18]

Dans cette expression: 0<m<l,et 0<n<l.
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Selon cette étude, la cinétique est influencée par la composition du catalyseur. L'activité
spécifique est trés basse quand les alcalins sont présents; a titre d'exemple I'addition du potassium
fait décroitre I'ordre de réaction par rapport 4 la vapeur. Par ailleurs la nature du support joue
aussi un role majeur dans la cinétique. Lorsque 'oxyde de magrésium est utilisé comme support
l'ordre de réaction est négatif(~0.5) et dans le cas de I'oxyde d' aluminium, 'ordre de réaction varie
de 0 4 1. Les auteurs ont attribué cette différence a la capacité du support d'activer la vapeur
d'eau.

La cinétique du reformage du méthane par la vapeur, en présence du nickel, a été
rapportée [Steel et coll,, 1973]. La gamme de température de réaction varie de 773 4 953K; le
ratio molaire H,O/CH, =3.5 et le temps de résidence varie de 0.5 a 1sec.

La réaction de reformage est représentée par |'équation suivante:

CH,+H,0=CO, +H, [2-19]
Par la réaction du transfert du gaz a I'eau, le CO peut réagir avec l'eau pour former le CO,.
CO +H,0=CO0, +H, (W.G.S.R) [2-20]

La cinétique de réaction implique I'adsorption du méthane qui constitue I'étape limitante

de la réaction. Un mécanisme, représenté sur le schéma suivant, a été proposé :

CHig H0t) Hate1 Coq
1
ﬂ\ \ “ [s
1 - CH_ & _ &
C,CH,CH, =—— - <—— Oxygenated
species la’ species

1
surface /7777777777777777777 77777 7777777777 77777
SCHEME
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L'expression du taux global du reformage du méthane correspond 4 I'équation ci-dessous:

—qu.y

x = KPerPH,0 [2-21]

r=

Selon cette étude, la réaction suit une cinétique de premier ordre par rapport au méthane et 4 la

vapeur d'eau.



CHAPITRE 3 REFORMAGE A LA VAPEUR DU NAPHTALENE

"Il n'y a pas de route royale pour la science , seuls ceux qui gravissent le
long du chemin de montagne peuvent espérer atteindre le sommet".

Karl Marx(1819-1383)



3.1 Introduction

L'é¢tude fondamentale du reformage & la vapeur du naphtaléne peut avoir diverses
applications dans la valorisation des fractions des aromatiques lourdes issus du craquage
catalytique, aussi bien que dans la destruction des HAPs présents dans le gaz issu de traitement
thermique de la biomasse.

Parmi les composé€s aromatiques contenus dans les procédés cités ci-haut, le composé du
type naphtaléne est le plus réfractaire; ceci explique le choix du naphtaléne comme modéle
représentatif des composés aromatiques polycycliques.

La valorisation des fractions lourdes des aromatiques, telles que les huiles issues du
craquage catalytique, est un probléme important en raffinage de pétrole. Ces fractions donnent
un gaz pauvre di a une teneur élevée en hydrocarbures aromatiques. Les méthodes utilisées pour
leur valorisation sont I'hydrogénation et l'hydrocraquage; cependant ces traitements sont
caractérisés par une forte consommation d'hydrogéne, d'ou I'importance d'étudier le reformage du
naphtaléne a la vapeur afin d'utiliser I'eau en remplacement de I'hydrogéne dans le procédé de
valorisation des huiles du craquage catalytique.

Lors du traitement de gazissu de la gazéification de la biomasse, I'étude sur le reformage
& la vapeur du naphtaléne nous permetira :

- de déterminer les conditions optimales d'opérations pour la destruction et la conversion des
goudrons en monoxyde de carbone et hydrogéne ;
- de trouver la corrélation entre les paramétres choisis et ['activité catalytique ;

- de sélectionner le catalyseur le plus actif pour la conversion sélective de ces composés.

3.2 Analyse thermodynamique de la conversion

Le reformage & vapeur du naphtaléne est une réaction endothermique qui se produit avec
augmentation du nombre de molécules ; elle est donc thermodynamiquement favorisée par une
¢lévation de la température et un abaissement de la pression. Cette analyse ne repose pas sur un
calcul thermodynamique en vue d'expliquer les réactions du reformage. Nous avons seulement
tenu compte des caractéristiques du catalyseur et des conditions d'opération mentionnées dans la
littérature [Steel et al., 1973] pour identifier les réactions secondaires qui peuvent influencer le

rendement du gaz.
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Les diverses réactions auxquelles peuvent donner lieu le reformage 4 la vapeur du

naphtaléne sont les suivantes :

CyoHg +10H,0 — 10CO + 14H, AG®= 170K cal/mol [3-1]
CioHg +4H,0 — Benzéne +4CO + 5H; AG°=70 Kcal/mol [3-2]
CioHg +3H30 — Toluéne + 3CO +3H; AG°=48.7 Kcal/mol [3-3]
Toluéne — Benzéne + C + Hy AG*=-0.22 Kcal/mol [3-4]
2(Benzeéne) —>~Hz (Benzene), —2Hz Coke [3-5]
CO+H30 & CO, +H; AG°=-6.8 Kcal/mol [3-6]
CO +3H,; <> CH4 +H50 AG°=-33.9 Kcal/mol [3-7]
2C0 & C+CO,y AG°=-28.6 Kcal/mol [3-8]
C(s) +Hp0(g) «» CO+H; AG®=-21.8 Kcal/mol [3-9]
CH4 +H70 & CO+3H, AG°=33.9 Kcal/mol [3-10]
CH4 © C(s) +2H; AG®=12.2 Kcal/mol [3-11]

Les réactions [3-1], [3-2], [3-3] sont peu importantes & basse température ; elles peuvent
se produire en présence des catalyseurs bifonctionnels constitués par un métal hydrogénant
déposé sur un support acide(alumine ou silice-alumine). Les réactions {3-4], [3-8], [3-11] sont
favorisées par une élévation de température ; elles sont catalysées par l'acidité du catalyseur ou du
support. Ces réactions pourront étre évitées en utilisant un excés d'eau et en choisissant de
support moins acide. La réaction [3-5] se produit surtout en phase vapeur ; elle est favorisée par
une élévation de température et catalysée par les métaux du groupe VIII. Quant a la réaction [3-6]

; elle est aussi favorisée par une élévation de température et la présence des alcalins.
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3.3 Montage et procédure expérimentale

Le montage utilisé€ pour I'étude du reformage a vapeur du naphtaléne est illustré a la figure
3.1.

UNITE DE REFORMAGE

-t
g

Azote

Bac de paphtaléne avec
unité de chauffage
Bac d'ean .
Débitmétre

Pompe (naphtaléae)
Pompe (eau)
Préchauffeur 4 bain de sel
Four #ectrique

Lit catalytique
Réacteur

11- Condenseurs

12- Filtre

13- garboteur&

14- Comptenr & gaz sec
15- Echantillonneur
16~ Evacuation

SPPInpy v

AAA
XYY

T- Thermocouple
V- Valve anti-retour

J@;

Figure 3.1 Unité de reformage

Le naphtaléne est tout d'abord chauffé 4 120°C avant d'étre, selon un débit déterminé,
pompé jusqu'au mélangeur. L'eau, selon un débit déterminé, passe d'abord a travers une boucle
plongée dans le bain de sel chaud avant de rencontrer le naphtaléne au mélangeur. Le mélange
passe ensuite a travers deux autres boucles du bain de sel qui constituent le préchauffeur d'ou le

mélange sortira chauffé & approximativement 450°C. Puis le mélange préchauffé entre dans le
réacteur.
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Le réacteur est un tube d'acier inoxydable de 55 cm de long et 2.54 cm de diamétre
intérieur. Il est chauffé par un four électrique connecté a un contréleur de température. La
température du lit catalytique est mesurée par le thermocouple T,. Les produits sortant du réacteur
sont refroidis dans deux condenseurs placés en série ol sont récupérés le naphtaléne
non-transformé, les produits liquides et l'eau.

Les produits gazeux non-condensables qui sont constitu€s des hydrocarbures C,-C,, du

monoxyde de carbone, du dioxyde de carbone et de I'hydrogéne passent a travers un filtre avant
de passer par un compteur & gaz sec ou le volume du gaz produit est enregistré ; le gaz passera
ensuite dans un échantillonneur pour étre ensuite rejeté dans I'atmosphére.
La chromatographie en phase gazeuse est utilisée pour analyser les produits gazeux. L'hydrogéne
est analysé dans la colonne contenant du tamis moléculaire. Les hydrocarbures C,-C;, le CO et le
CO, sont analysés dans la colonne contenant du Porapak-Q. Les détails sur l'analyse de gaz par
chromatographie en phase gazeuse seront presénté au chapitre 6.

II est a4 noter que l'azote est utilisé pendant le conditionnement du catalyseur. Son
utilisation permet aussi de purger le montage de l'oxygéne. La durée de réaction pour chaque test
est de 2 heures et un bilan moyen de matiére est établi. Pour évaluer la performance du catalyseur
durant chaque test réalisé, nous avons retenu quelques critéres, notamment, la conversion du
naphtaléne, le rendement total du gaz, le dépit de coke par heure, la perte de poids du catalyseur
apres réaction, et la distribution de produits gazeux.

La conversion est définie comme la fraction X de naphtaléne transformée

0 f
X6 =ME=Mr 109 [3-12]
Mr
expression dans laquelle, M°, M', sont les masses du naphtaléne i l'entrée et a la sortie du

réacteur.

Le rendement total en gaz est défini comme la fraction Y, du naphtaléne gaz€ifié,

f
M? ~M; - Mcoke
M?

Yga_z(%) = x 100 [3-13]
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Le dépdt de coke est obtenu par la différence de masses entre le catalyseur aprés réaction et le
catalyseur frais. Aprés chaque test, un bilan de matiére (annexe 2) est établi pour nous assurer de
I'étanchéité du systéme et d'autre part pour prouver que les résultats obtenus sont significatifs.

3.4 Reformage sur le catalyseur commercial UCI(GB-98)
3.4.1 Effet du ratio molaire H,0/C,H,

La série de tests sur l'effet du ratio molaire a été réalisée dans les conditions suivantes :
température de réaction, 750°C ; temps de résidence, 0.8s ; durée de réaction, 2 heures et sous
pression atmosphérique. Ces conditions correspondent a celles rapportées dans la bibliographie
[Rostrup et cool., 1973; Steel et coll., 1973].

Les figures 3.2, 3.3, 3.4 donnent la distribution de produits gazeux, la conversion du
naphtaiéne, le rendement du gaz, la perte de poids du catalyseur et la cokéfaction en fonction du
ratio molaire H,O/C,,H,. On observe sur la figure 3.2 que la sélectivité en monoxyde de carbone
passe de 20% a 10% lorsqu'on fait varier le ratio H,O/C,,Hg de 10 4 20 ; par contre la sélectivité
du dioxyde passe de 13% a 19% ; la sélectivité en hydrogéne croit légérement tandis que le
méthane atteint 5% quand le ratio est de 10 ; pour le ratio supérieur a 10, la sélectivité en méthane
est inférieure 4 2%. La baisse de la sélectivité en CO au profit de celle en CO, est liée a I'excés

d'eau qui réagit avec le CO selon la réaction ;
co + HO <« Cco, + H, [3-14]

La figure 3.3 indique un point maximal de la conversion et du rendement pour un ratio de
16 ; lorsqu'on continue d'augmenter le ratio, la conversion décroit légérement. Une observation
similaire a été rapportée dans l'étude effectuée par Bakhshi [1984]. Il a observé une diminution de
la conversion des goudrons avec l'augmentation de la vapeur. Il a conclu qu'a haute pression de la
vapeur, une fraction des sites actifs du catalyseur est occupé€e par les molécules d'eau entrainant
ainsi la chute de la conversion.

On peut encore observer sur la figure 3.4, une diminution de coke et un accroissement de

perte en poids du catalyseur avec I'augmentation de la vapeur. La perte en poids du catalyseur est
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due au manque de résistance mécanique et thermique du support de silice dans les conditions
d'opération impliquant une haute pression de la vapeur et haute température.

La baisse de la formation du coke est liée a I'excés de I'eau qui contribue a I'élimination partielle
de dépdt de coke selon Aznar et coll.[1993] :

coke +H,0= H,+CO+CO,+CH, [3-14]

Chauvel et coll. [1980] ont mis en évidence le réle de la vapeur dans le vapocraquage des
hydrocarbures. Ils ont observé que la vapeur d'eau diminue la pression partielle des hydrocarbures
dans la charge. Cette dilution réduira la vitesse de I'ensemble des réactions mais surtout de celles
qui sont les plus sensibles a la concentration, les réactions secondaires de condensation
d'aromatiques et de polymérisation des oléfines.

La baisse de dépdt de coke est aussi li€e aux réactions suivantes :

Cy + H;,0¢> CO+H, [3-15]
C + 2H,0 & CO,+2H, [3-16]
2C,, + 2H,0¢> CH, + CO, [3-17]
Ce+CO; « 2CO [3-18]

Cette observation a été confirmée par Pearce [1981] qui a observé une diminution de coke
et une augmentation de durée de vie du catalyseur suite a la vapeur d'eau qui empéche la

désactivation par le coke. Le ratio molaire de 16 a été sélectionné pour effectuer I'étude sur I'effet

de la température.
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3.4.2 Effet de la température de réaction

La série de tests sur I'effet de la température de réaction a été réalisée dans les conditions
suivantes : pression atmosphérique, ratio molaire=16, durée de réaction 2 heures et un temps de
résidence = 0.8 sec. Les résultats obtenus sont indiqués dans les figures 3.5 et 3.6.

Quand on fait varier la température de 600 4 850°C, la conversion du naphtaléne passe de
38% a 98% (fig 3.5) ; le reformage a vapeur étant globalement endothermique, il est favorisé par
I'élévation de la température.

On observe sur la figure 3.6 qu'en augmentant la température, la sélectivité en monoxyde
de carbone croit tandis que contre celle en CO, décroit. L'augmentation du CO est liée au

reformage des hydrocarbures, issus de la décomposition du naphtaléne, selon les réactions :

C,H,,., + nH,0 = nCO + (2n+1)H, [3-20]

C,H, + nH,0= nCO + (m/2+n)H, [3-21]



La baisse de CO, peut étre liée au reformage du méthane par le dioxyde de carbone suivant la

réaction:
CH, + CO,>2C0O+2H, [3-22]

Cette réaction est thermodynamiquement favorisée a partir de 913K [Gadalla et coll., 1989].
Cette observation peut étre confirmée par la sélectivité en méthane qui décroit avec
l'augmentation de la température (fig 3.6).

L'augmentation du dépdt de coke observé sur la figure 3.7 peut étre due a la condensation
en phase gazeuse des aromatiques suivant le schéma de la figure 2.12 ; d'autre part, certaines

réactions de formation de coke peuvent avoir lieu sur la surface catalytique, notamment:

2C0&CO, + C [3-23]
CH,«> C + 2H, [3-24]

Il est cependant important de relever I'équivoque, de baisse de dép6t de coke avec
l'élévation de la température de réaction, observé par certains auteurs [Rostrup et coll., 1989;
Bernado et coll., 1984]. Rostrup et Nielsen ont trouvé que la formation du coke diminue avec
I'élévation de la température. Cette diminution est due 4 la gazéification du coke par la vapeur. Ils
ont conclu qu'a haute température le taux de gazéification du coke est supérieur a son taux de
formation.

Cette observation contradictoire a nos résultats, nous l'attribuons aux conditions
d'opération et la structure moléculaire des hydrocarbures a reformer. Quand il s'agit des
hydrocarbures paraffiniques, a titre d'exemple le reformage du méthane dont il est question dans
la littérature mentionnée ci-haut, le coke formé (CH,= C+2H,) peut étre facilement gazéifié
(C+H,0= CO+H, ). Quand il s'agit des aromatiques polycycliques, le coke formé est constitué a
80% des macromolécules condensées de haut poids moléculaire [Wang Ren et coll.,1987]. Ce
coke est plus lourd et difficile & gazéifier ; ceci nous améne & conclure qu'a haute température, le

taux de gazéification du coke, issu des hydrocarbures aromatiques, est inférieur a son taux de
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formation. Ceci pourquoi le coke augmente avec I'élévation de la température. Une observation
similaire a été rapportée dans une étude sur le reformage de goudrons issu de la gazéification des
résidus lignocellulosiques[Corella et coll., 1990].

La perte de poids observée sur la figure 3.7 serait attribuée & la faible résistance
mécanique de silice en présence de la vapeur chauffée a haute température(>600°C).

Sur base de conversion et de dépét de coke, nous avons sélectionné la température de

750°C pour étudier l'activité catalytique en fonction du temps de résidence.
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3.4.3 Activité catalytique en fonction du temps de résidence

Le tableau 3.1 et les figures 3.8 et 3.9 donnent les résultats de l'activité catalytique en
fonction du temps de résidence. Les tests ont été réalisés a 750°C, avec un ratio molaire de 16 ; la
durée de réaction est de 2 heures. La vitesse massique du naphtaléne par heure (MHSV), la
vitesse spatiale du gaz par heure(GHSV) et le temps de résidence apparent en supposant que tout

le lit est disponible a I'écoulement (0) sont définis comme suit:

Znaphtaléne . 1

MHSV = =2 Crm—m— [3-25]
cHsv = ote=(LP) i [3-26]
h VOI-camlyseur

= GHSV

Le temps de résidence réel peut étre calculé en trouvant le volume réel du lit selon sa

porosité.
Vol. ge) = Vol.app x & (porosité) [3-28]
— 1. Pl .
e=1 Pp y [3-29]
La densité du Iit (pyg;) = =& [3-30]
V. lit
M
La densité de particule(pp)= V—"~ [3-31]
P

Mp et Vp correspondent a la masse moyenne et au volume moyen des pastilles utilisées. Pour 5
pastilles choisies, M= 0.027g et V= 16.3 mm’(diamétre ; 2mm et longueur myenne: 5.2 cm). La
densité de pastille équivaut & 0.027g/16.3 mm® . Lorsque les débits du naphtaléne et de I'sau sont

respectivement de 0.5 g/min et 1.13 g/min; a 750°C, le débit du gaz correspond:
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Le temps de résidence réel est défini par l'expression suivante:

Vol.}; x porosité
Débitgax(T,P)
L'activité catalytique en fonction de temps de résidence et les résultats de différents calculs sur la

Temps de résidence réel= [3-32]

porosité du lit sont présentés sur le tableau 3.1.

Tableau 3-1 Activité catalytique en fonction de temps de résidence

Test N° 57 56 58 67 68
T°C 750 750 750 750 750
M.cat(g) 60 45 40 30 25
Hauteur du lit(cm) 15 12 10 7.5 5.65
Diamétre du réacteur(cm) 2.54) 2.54 2.54 254 254
Volume apparent(cm’) 759| 60.8] 50.6{ 379 286
Densité du lit (g/cm®) 0.79{ 0.74f 0.79| 0.79| 0.87
Porosité du lit 0.52 055 0.52] 0.52{ 047
Volume réel 39.5| 334] 263 19.7 134
MHSV(gsp-/h-ge00) 02| 0.67[ 0.75 1 1.2
GHSV(s")apparent 1.22| 1.53| 1.83} 244 325
GHSV(s™) réel 236 279 3.54| 472 6.94
Temps de résidence(sec)ap. 0.82f 0.65 0.55 041 0.31
Temps de résidence(sec) réel 042 0.35 0.28 0.21 0.1
H,(mol%) 654 675 674 68} 67.9
CO(moi%) 129| 134 14.6 92 8.7
CO,(mol%) 18.5| 175 16.8 20.2 19.8
CH,(mol%) 0.5 0.8 1.7 22 3
C,+C;+C (mol%) 0.4 0.7 0.9 0.6 0.4
X(%) 100 100 982 883 83.4
Y (%) 70.6 73 75 71.6f 69.4
Coke(g/h) 8.8 8.2 7 5.1 4.2
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Quand on varie le temps de résidence entre 0.31 a 0.82s, on observe sur la figure 3.8 que
la sélectivité en hydrogeéne et en CO, est relativement constante ; le CO croit légérement entre
0.31-0.55s, et reste relativement constant entre 0.55-0.85s. Le méthane décroit 1égérement de
l'ordre de 2%.

Sur la figure 3.9, on observe une augmentation de la conversion avec le temps de
résidence ; lorsque le temps de résidence est supérieur ou égal a 0.6s la conversion atteint 100%,
par contre le dép6t de coke (fig.3.10) augmente de I'ordre de 4% entre 0.65s -0.82s ; plus on
augmente le temps de résidence, plus les réactions consécutives de formation de coke se

produisent sur le lit catalytique.
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3.4.4 Reproductibilité des résultats

Aprés I'étude sur les effets du ratio molaire, température de réaction, et du temps de
résidence, nous avons optimisé les conditions d'opération pour le reformage a vapeur du
naphtaléne. Avec un ratio molaire de 16, une température de 750°C et un temps de résidence de
0.55sec, la conversion du naphtaléne atteint 98.2% et le rendement total du gaz est de 75%.

Pour vérifier la reproductibilité de ces résultats, nous avons repris ceite expérience ; la
comparaison entre les deux tests est présenté dans le tableau 3.2. On peut observer sur le tableau
3.2 que dans les conditions optimisées, I'activité catalytique globale ne change pas malgré les
dates différentes de réalisation de tests.

Tableau 3.2 Reproductibilité des résultats

Date Produits gazeux(mol%) X(%)|Y,, [Coke
H, |[cO [CO, [CH, |C+C, (%) |(g/h)

92.05.22 6547 12.9| 185 2.1 0.4| 98.3] 74.3] 72

92.06.23 66.6| 12.8{ 18.5| 1.5 0.3| 98.6| 752 7

3.4.5 Etude de durée de vie du catalyseur GB-98

L'é¢tude de durée de vie du catalyseur a été réalisée dans les conditions d'opération
suivantes: température de réaction:750°C; temps de résidence: 0.55s; ratio molaire H,0/C,,H; de
16.

Dans chaque intervalle de 4 heures de réaction, la conversion du naphtaléne et le
rendement total en gaz ont été calculés ; un bilan de carbone a été établi pour permettre de

calculer le rendement du coke qu'on a défini par la fraction Y ..

f
M2 -Mr-M
Y coke (%) = — M’O £2 x 100 [3-33]

r

Les figures 3.11 et 3.12 montrent I'activité catalytique en fonction de la durée de réaction.

On peut observer sur la figure 3.11 que la sélectivité en hydrogéne croit légérement, de 1'ordre de



3%. Cette augmentation est li€e 2 la baisse de la sélectivité en méthane qui se transforme en coke
et hydrogéne selon la réaction ;

CH, » C+2H, [3-34]

La figure 3.12 montre que la conversion du naphtaléne est de 100% durant les 22 heures de tests,
cependant on peut noter une diminution du rendement total du gaz et une augmentation de dépét

de coke. On a aussi observé qu'aprés 22 heures de réaction, le catalyseur a perdu 35% de son

poids original.
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3.4.6 Conclusion

- L'augmentation de la vapeur d'eau empéche la formation de coke. Cependant elle
défavorise la sélectivité en monoxyde de carbone.

- L'élévation de la température favorise la conversion du naphtaléne et le dép6t de coke.

- L'augmentation du temps de résidence favorise la conversion du naphtaléne, cependant
le dépot de coke est considérable quand le temps de résidence dépasse 0.55s. La variation du
temps de résidence affecte peu la distribution des produits gazeux.

- Les conditions optimis€es durant cette étude sont les suivantes: ratio molaire=16,
température de réaction=750°C, temps de résidence 0.55s. Dans ces conditions la conversion du
naphtaléne est de 98.3% et le rendement du gaz est de 75%.

- Le dépdt de coke sur la surface du catalyseur et la perte en poids du catalyseur
constituent les deux principales raisons de la baisse du rendement de gaz durant l'étude de durée
de vie. La durée de vie du catalyseur GB-98 est de 22 heures et les résultats de cette étude sont

reproductibles.
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3.5 Reformage du naphtaléne sur les catalyseurs a base d'alumine

Lors de la détermination de l'activité catalytique du catalyseur commercial GB-98, nous
avons optimisé trois paramétres d'opération, notamment, la température de réaction, le temps de
résidence et le ratio molaire vapeur/naphtaléne. Nous avons observé une dégradation totale du
naphtaléne, cependant le catalyseur GB-98 présente des limites suivantes:

- la durée de vie est courte(pas plus de 22 heures) ;
- le support de silice ne présente pas une bonne stabilité mécanique et thermique.

En considérant les défaillances du catalyseur GB-98 pour cette application précise, nous
ne pouvons pas envisager son utilisation a 'échelle pilote ou industrielle, d'ou la nécessité:
- d’'améliorer la stabilité mécanique et thermique du catalyseur ;

- de diminuer le dépdt de coke ;
- d'augmenter la durée de vie du catalyseur.

Une approche des solutions afin d'atteindre ces objectifs est la mise au point d'un nouveau
catalyseur pouvant rendre plus efficace le reformage a vapeur des goudrons présents dans le gaz
issu de l'incinération, la gazéification et la pyrolyse de la biomasse.

La méthodologie utilisée lors de cette deuxiéme partie de notre étude a été axée sur les
points suivants:

- I'étude de la teneur en nickel ;

- I'étude de la température de calcination ;
- la stabilisation du support d'alumine ;

- I'étude de la teneur en chrome ;

- l'influence des diamétres des particules ;
- I'étude de la durée de vie du catalyseur ;
- I'étude de la régénération du catalyseur.

Les conditions d'opération, de tests catalytiques réalisés durant cette étude, sont les
conditions optimisées dans la premiére partie, 4 savoir, la température de réaction 750°C, le ratio

molaire de 16 et le temps de résidence=0.55 sec.
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3.5.1 Activité catalytique en fonction de la teneur en nickel

Nous avons préparé 4 catalyseurs contenant respectivement 5, 10, 15 et 20% de nickel
imprégné sur un support d'alumine. Ces catalyseurs ont €té calcinés & 800°C pendant 6 heures et
ensuite testés dans les conditions optimales.

Les courbes des figures 3.13 et 3.14 donnent la conversion, le rendement en gaz et la
distribution des produits gazeux en fonction de la teneur en nickel.

Sur la figure 3.13, on observe un point optimal de la conversion du naphtaléne et du
rendement du gaz lorsque le nickel atteint 15%. Quand on continue d'augmenter la teneur, la
conversion et le rendement diminuent. Cette chute de conversion peut étre li€e au faible taux de
dispersion de nickel sur la surface catalytique. L'étude de Bartholomew [1976], sur la dispersion

de sites en fonction de la teneur en nickel, peut confirmer cette hypothése.

Tableau 3.3 Dispersion en fonction de teneur en nickel

Ni Wt(%) |Surface area |Dispersion
(m*/g) (%)
9 10 15.9
15 14.6 13.8
27 18.6 10.7
36 17.2 6.8

La sélectivité en hydrogéne, en monoxyde et en dioxyde de carbone augmentent avec la teneur
en nickel et atteignent aussi un maximum a 15%. Quand la teneur est supérieure a 15%, on
observe une baisse de sélectivité de ces composés. Ces résultats confirment que l'activité
catalytique du nickel imprégné sur un support dépend d'une teneur optimale de I'agent actif sur la
surface catalytique.

Les hydrocarbures C,-C, n'ont pas été détectés parmi les produits gazeux ; on peut déduire
que ces hydrocarbures constituent des produits intermédiaires qui sont reformés par la vapeur en
CO et CO,.

Le dépdt de coke augmente avec la teneur de l'agent actif (fig.3.15); plus la teneur
augmente, plus le taux de dispersion et la capacité du reformage diminuent. Les hydrocarbures ne
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trouvant pas des sites disponibles pour étre reformées, trainent sur la surface catalytique et
évoluent vers les réactions qui produisent le coke. Cette observation converge avec celle de

Bartholomew [1980] qui a conclu que la perte d'activité due au dépdt de coke augmente avec la
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3.5.2 Effet de la température de calcination

Le catalyseur BD-08, ayant une teneur en nickel de 15%, a été sélectionné pour étudier
I'effet de la température de calcination sur l'activité catalytique. En variant la température de
calcination, nous envisageons augmenter la conversion naphtaléne et diminuer le dépot du coke
observé lors du test sur le catalyseur BD-08 (X%=82, dépot de coke=3,6g/h).

Nous avons imprégné 15% de nickel sur un support d'alumine et ensuite calciné a
différentes températures (500-800°C). Ces catalyseurs ont été testés dans les conditions optimales
d'opération.

Les courbes de la figure 3.16 donnent Ia conversion du naphtaléne et le rendement en gaz
en fonction de la température de calcination. Pour les catalyseurs calcinés entre 500 et 600°C, la
conversion atteint 100%, le rendement en gaz est supérieur a 95%. Quand la température de
calcination atteint 800°C, On observe une baisse de conversion (82%) et du rendement en gaz
(70%).

La figure 3.17 montre une augmentation du dépdt de coke et une diminution de perte de
poids avec la température de calcination. L'influence de la température de calcipation sur

l'activité catalytique est liée  la formation de spinel. Le NiO, présent sur la surface catalytique,
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interagit selon la température, avec le support pour former une structure stable de spinel NiALO,
dont la présence au sein du catalyseur augmente sa résistance mécanique d'ou la diminution de la
perte en poids.

La température de calcination a aussi une influence sur les sites catalytiques ; le
remplacement d'une partie de l'oxyde de nickel par le spinel provoque une diminution de sites
responsables du craquage et reformage, conséquemment une baisse de conversion au profit des
réactions secondaires de formation de coke. Ces observations ont été aussi rapportées par certains
auteurs [Andrew, 1976; Bartholomew, 1980].

La figure 3.18 donne la distribution des produits gazeux en fonction de la température de
calcination. On observe une baisse de la sé€lectivité en hydrogéne et CO; le CO, est relativement
constant. Pour les catalyseurs calcinés entre 500 et 650°C, le méthane est complétement reformé;
quand la température de calcination augmente(700-800°C), le méthane atteint 3.5% & 800°C. Ces
résultats peuvent confirmer que les catalyseurs calcinés entre 500 et 600°C possédent une forte
capacité de craquage et de reformage due 4 la coexistence des sites Ni**, NiO, et des groupes
hydroxyles OH qui sont affectés par I'élévation de la température.

Apres cette série de tests, un contraste ressort entre la conversion et la perte en poids ; le
catalyseur calciné & 500°C a la conversion la plus élevée(99,7%), cependant il est le moins
résistant a I'écrasement(23% de perte de poids).

Nous avons sélectionné ce catalyseur ci-haut pour étudier l'effet de stabilisation du

support par I'oxyde de magnésium.
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3.5.3 Effet du traitement thermique du support Al,0,/MgO

Dans le but d'augmenter la résistance mécanique et thermique du catalyseur, nous avons
mélangé l'alumine et 'oxyde de magnésium dans une proportion massique de 60 et 25% de la
composition totale du catalyseur. Le mélange a été ensuite calciné sous différentes
températures(850, 800, 750,et 650°C). Pour suivre 1'évolution de la structure spinelle MgAl,O,,
I'étude par diffraction rayon X de ces mélanges sera abordée au chapitre 5.

Les 4 supports stabilisés ont servi pour préparer 4 catalyseurs contenant 15% de nickel ;
ces catalyseurs ont €té calcinés 2 600°C pendant 6 heures et ont été testés dans les conditions
d'opération optimisées.

Les figures 3.19, 3.20 et 3.21 montrent la conversion, le rendement, la perte de poids du
catalyseur, le dépdt de coke et la distribution de produits gazeux en fonction de la température de
traitement des oxydes mixtes(Al,0;+Mg0). On observe que le traitement de I'alumine par I'oxyde
de magnésium influence principalement les deux points suivants:

- au niveau de l'activité catalytique, la conversion diminue avec l'augmentation de la température

de traitement des oxydes. La conversion passe de 99% a 88% quand la température varie de 650 a
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850°C(fig.3.19). Cette diminution peut étre liée a la formation d'une phase spinelle (MgAlQ,)
suite a l'interaction entre les deux oxydes. La présence de spinel augmente la stabilité mécanique
du support; plus le support devient stable, plus son activation par la vapeur devient difficile et
moins des groupes hydroxyles (OH) présents sur la surface catalytique, conséquemment la
capacité du craquage et de reformage diminue. Ces observations nous aménent & conclure que le
rendement du reformage ne dépend pas seulement des sites métalliques (Ni") ou oxyde (NiO)
mais aussi des groupes hydroxyles (OH) présents sur le support. Cette conclusion converge avec
celle de Dydykina [1972] qui a montré que les groupes hydroxyles sur le support d'alumine sont
des sites responsables du reformage.

En ce qui concerne la résistance mécanique du catalyseur, on peut observer sur la figure
3.20 une diminution de la perte de poids et une augmentation de dépdt de coke avec
l'augmentation de la température du traitement. La présence de spinel est la cause de cette
amélioration face a I'écrasement.

La figure 3.21 indique la distribution des produits gazeux. La sélectivité en hydrogéne et
en CO diminuent avec l'augmentation de la température. Le méthane croit légérement suite 3 la
baisse de la capacité du reformage du catalyseur. Le CO, ne présente pas un grand changement.

Le catalyseur dont le support constitué par le mélange des oxydes traité a4 750°C, a été

sélectionné pour étudier I'effet de teneur en MgO sur l'activité catalytique.
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3.5.4 Effet de 1a teneur en MgO

Pour augmenter, dans la mesure du possible, la conversion sans pour autant altérer la
résistance mécanique du catalyseur s€lectionné BD-17 (x=95%, perte de poids de 2.5%, 1.2g de
coke/h), nous avons traité le support d'alumine avec différentes concentrations de MgO(25, 20, 10
et 5%). Ces 4 échantillons ont été calcinés & 750°C pendant 6 heures et mélangés a 15% de nickel
pour obtenir 4 catalyseurs qui ont été ensuite calcinés & 600°C pendant 6 heures.

On observe sur la figure 3.22 la diminution de la conversion et du rendement avec
l'augmentation de la teneur en MgO; une diminution de l'ordre de 4% quand la teneur en MgO
atteint 25%. La cause possible de cette chute de conversion serait la diminution des groupes
hydroxyles suite 4 une formation importante de spinel lorsque la teneur en MgO augmente. Pour
le catalyseur contenant 10% de MgO,vla conversion atteint 99% et la perte en poids est de 3% ;
cependant on peut observer sur la figure 3.23 que le dépét de coke n'a pas diminué ( 1.4g/h). Ce
catalyseur posséde des propriétéé favorables pour rendre efficace le reformage, la seule limite
reste la formation de coke‘ que nous allons essayer de réduire par le traitement du
support(Al,0;.MgO) par La,0; et TiO,.

La figure 3.24 montre un léger accroissement de la sélectivité en H, et CO. Le CO, et le

méthane ne présentent pas un d changement avec l'augmentation de la teneur en MgO.
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3.5.5 Effet du traitement du sepport(Al,0;.MgO) par La,0; et TiO,

Le support Al,0;.MgO a été melangé respectivement a 10% de TiO, et 10% de La,0;. Les
deux échantillons ont été calcinés a4 750°C pendant 6 heures et ensuite mélangés a 15% de nickel
pour préparer deux catalyseurs qui ont été calcinés a 600°c. Les résultats de tests sont présentés
sur le tableau 3-4.

Tableau 3.4 Effet de La,0, et TiO,

Cat Produits gazeux(mol%) X  |Perte {Coke (Y,
(%) |en (%)

H, [N, [CO |CO, |CH, poids |(g/h)
INV/ALO;MgOLa, 0, 39.41338{186( 82| - |993} 7% | 05 [97.6
NI/ALO;MgOTiO, 352(44.7} 123 | 54 | 24 |88.1 | 10% | 1.2 | 84.1
INV/ALO:MgO 403379(184| 34 | - [992| 3% | 14 |945
INV/ALO, 40.5133.2( 193 7 - [99.6| 13% | 3.1 |89.3

La présence de La,0; modifie peu la conversion et la distribution de produits gazeux, par
contre le dép6t de coke est fortement diminué (0.5g/h). Cette diminution est liée a la
neutralisation des certains sites acides d'alumine par l'oxyde de lanthane.

e

H L Site basique

-0~ Aloggo—

Les sites acides dans la structure de I'alumine[Deng et coll.,1980]

Site acibe B
O—H o

La présence de TiO, fait baisser la conversion de l'ordre de 10%. Cette baisse de
conversion peut étre lide a l'empoisonnement des sites acides de l'alumine selon le schéma
suivant (Wei Zhao Bin, 1991]:

Ox T,//O
+ c{), OH o o CI)H
: | |
TiO) + Al Al Al—-—-—b- Al
g N Ny }\ . \o/
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Cette observation a été aussi rapportée par Bacaux [1981] dans son étude sur le role de titane dans
le catalyseur du reformage; il a conclu que le titane constitue un poison pour les sites acides forts

de I'alumine.

3.5.6 Effet de Ia teneur en chrome

L'empoisonnement des sites métalliques par les composés sulfurés ou chlorés contenus
dans la charge est un probléme important a résoudre pour l'utilisation des catalyseurs métaux
supportés. Il est donc indispensable d'associer le nickel au chrome pour empécher ces attaques
présumées. Il est aussi bien important d'optimiser la teneur en chrome pour ne pas altérer l'activité
du catalyseur observée durant les études précédentes.

On a incorporé respectivement 1, 5, 8 et 10% de chrome dans le catalyseur BD-24
(NV/AL,05.La,0;,.MgO0). Ces 4 échantillons ont été calcinés &4 600°C pendant 6 heures et testés
dans les mémes conditions que les catalyseurs précédents.

On peut observer sur la figure 3.25 qu'en augmentant la teneur en chrome de 1 & 10%, la
sélectivité en hydrogéne diminue de l'ordre de 7%, le CO diminue de l'ordre de 6%, le CO, reste
relativement constant, le CH, commence a croitre & partir de 6% Cr et atteint 3% lorsque la
teneur de chrome est de 10%.

La figure 3.26 montre une baisse de conversion et du rendement avec l'augmentation de
la teneur en chrome; comparativement au catalyseur sans chrome (X%=99.6, rendement=99%), le
catalyseur contenant 10% Cr a une conversion de 92% et un rendement de 90%. Cette diminution
peut étre liée a I'interaction entre le nickel et le chrome qui modifie la configuration électronique
du nickel selon la figure 2.10. Cette configuration peut empécher 'accés des réactifs aux sites sur
le nickel, réduisant ainsi I'activité du catalyseur.

La figure 3.27 montre un léger accroissement de coke et une diminution de perte de poids
avec la teneur en chrome. Le catalyseur contenant 5% de chrome a été sélectionné pour étudier
I'effet de diamétre des particules . L'effet bénéfique de la présence du chrome sera observé lors du

reformage a la vapeur du dichlorobenzéne.
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Figure 3.27 Coke et perte de poids en fonction de teneur en chrome
3.5.7 Effet des diamétres de particules

Nous avons étudié l'effet des diameétres des particules pour évaluer I'influence des
phénoménes diffusionnels que nous pouvons craindre dans I'extrapolation de nos résultats a
l'échelle pilote, et de la perte de sélectivité qui en résulte lorsque les réactions catalysées sont
consécutives. Le catalyseur ayant la composition NiCr/Al,0;.La,0,.MgO, a été extrudé sous
différentes dimensions: 1, 2, 3, et 4 mm de diamétre. Ces catalyseurs ont été testés dans les
mémes conditions que les catalyseurs précédents.

On observe sur le tableau 3.5 et la figure 3.28 que la variation de diametre des particules
entre 1-5 mm n'influence pas l'activité globale du catalyseur. Le changement sur la distribution
des produits gazeux est négligeable, la conversion est relativement constante, le dép6t de coke est
aussi relativement constant. Ces résultats confirment que la réaction a eu lieu en l'absence des
limitations diffusionnelles intra et extra granulaire.

Tableau 3.5 Effet de diamétre des particules

D, Produits gazeux(mol%) X Coke |Perteen
H, N, CH, |CO Co, (%) (g/h) [poids( g/h)
lmm| 394 | 343 - 18.8 7.2 99.2 0.2 1.2
2mm| 39.6 | 34.6 - 18.4 74 99.4 0.5 0.7
3mm| 382 | 36.2 - 174 8.2 99.6 0.6 0.2
4mm| 384 | 35.6 - 17.6 8.4 99.7 0.8 0
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Figure 3.28 Activite catalytique en fonction de diamétre de particule

3.5.8 Etude de durée de vie du catalyseur BD-30

Parmi les catalyseurs que nous avons synthétisés, le catalyseur BD-30 (3 mm de diamétre,
NiCr/Al,0;.La,0,,Mg0O) est le plus performant parce que dans les conditions optimales
d'opération, la conversion du naphtaléne est de 100%, nous n'observons pas de perte de poids
apres 2 heures de réaction, le dép6t de coke est considérablement réduit (0.25 g/h). Ce catalyseur
a été sélectionné pour évaluer sa durée de vie.

On peut observer sur la figure 3.29 qu'aprés 60 heures de réaction, il y a peu de
changement sur 'activité catalytique globale. La sélectivité en méthane est inférieure a 3.5%, la
conversion est constante, le taux de formation de coke est inférieur 4 8% durant 40 heures de
réaction. La perte en poids est inférieure 5% aprés 60 heures de réaction. Ces résultats montrent
que le catalyseur mis au point et les conditions d'opération optimisées durant cette recherche sont

favorables pour rendre plus efficace le reformage a vapeur du naphtaléne.

91



110
X%

100 —_—
rendement%%
90 - .

8o | coke%

70

60 |-

50 -

Aclivit(%)

40 |-

30

20 -

10

44 48 52 56 60 64

—
=
1

40

0
0 4 8 12 16 20 24 28 32 36

Durée de vie(h)

Figure 3.29 Activité catalytique en fonction de durée de vie

3.5.9 Etude de régénération du catalyseur BD-30

Aprés 60 heures de réaction, le catalyseur est régénéré par briilage de coke. Pour éviter
tout endommagement pouvant découler des élévations de température due a l'exothermicité de
l'opération du brillage, nous avons contr6lé la température de brillage
(550°C) au voisinage de la température de calcination du catalyseur. Le catalyseur régénéré a été
testé dans les conditions optimales d'opération.

La figure 3.30 montre le test de durée de vie du catalyseur BD-30 régénéré ; on peut
remarquer que le catalyseur reprend son activité globale, la conversion est de 100%, le rendement
de gaz est de 98% et le rendement de coke inférieur a 2%. La distribution des produits gazeux ne

présente pas un grand changement par rapport au catalyseur frais.
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Figure 3.30 Activité catalytique du catalyseur régénéré

3.5.10 Reformage du naphtaléne sur la dolomite et Ia zéolite

Pour effectuer une étude comparative entre le catalyseur mis au point et certains

matériaux réputés bon marché et efficaces pour la conversion des goudrons [Pekkie et coll, 1992],

nous avons testé l'activité catalytique de la dolomite(CaO/MgO) et de la zéolite Y dans les

conditions optimales d'opération. Les résultats obtenus sont indiqués sur le tableau 3-6.

Tableau 3. 6 Résultats sur la dolomite et la zéolite

Cat. Produits gazeux(mol%) X (%) |Coke(g/h)
H, |N, [CH, |[CO |CO,

Dolomite 18 65.3] 3.4/ 8.5 438 55 1

Zéolite 231 56.7| 2.6|11.4| 6.3 64 4

On observe sur le tableau 3.6 que la conversion du naphtaléne est de 55% sur la dolomite et de

64% sur la zéolite. Ces catalyseurs présentent une faible activité due l'absence des sites

métalliques, responsables de l'ouverture du noyau aromatique.
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3.5.11 Conclusion

Les résultats que nous avons obtenus dans notre étude sur le reformage a la vapeur du
naphtaléne au moyen des catalyseurs supportés sur l'alumine stabilis€, nous permettent de tirer
les conclusions suivantes:
- L'activité catalytique globale (conversion, rendement, s€lectivité) atteint un maximum & une
teneur de 15% de nickel; lorsque la teneur est supérieure a 15%, l'activité catalytique décroit suite
au faible taux de dispersion provoquée par I'agglomération des particules de nickel.
- La température de calcination affecte principalement les sites catalytiques et la résistance
mécanique du catalyseur. Pour les catalyseurs calcinés a une température inférieure 2 650°C, il y a
une coexistence de sites Ni** Ni**, NiO et les groupes hydroxyles qui sont respectivement
responsables de l'ouverture du noyau aromatique, du craquage de C-C et du reformage des
hydrocarbures C,-C,. Pour le catalyseur calcin€ a une température supérieure a 700°C, la présence
de spinel NiAl,O, augmente la résistance mécanique du catalyseur cependant l'activité catalytique
diminue. La température de calcination sélectionnée varie entre S00 et 600°C.
- Le traitement thermique du mélange des oxydes Al,O; et MgO influence l'activité et la
résistance mécanique. Lorsque la température augmente, le catalyseur devient moins actif par
contre la résistance mécanique augmente. La température de traitement sélectionnée durant cette
étude est 750°C.
- L' augmentation de la teneur de MgO fait chuter l'activité catalytique. Quand on varie la teneur
entre 10 et 15%, la conversion chute de 99 a 95%. La teneur de MgO sélectionnée est de 10%.
- La présence de La,0, fait baisser considérablement le dépdt de coke qui passe de 1.4 g/h &
0.3g/h. Cette diminution est liée a la neutralisation des certains sites acides de l'alumine par
'oxyde de lanthane.
- La présence de TiO, fait baisser l'activité du catalyseur par suite de 'empoisonnement des sites
acides de l'alumine.
- Lorsque la teneur en chrome est supérieure a 5%, l'activité catalytique baisse car une teneur

€levée empéche dans une certaine mesure l'accés des réactifs sur les sites de nickel.
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- Aprés 60 heures de réaction, la conversion est maximale, le rendement en coke (12%) est de
loin inférieur a celui du catalyseur GB-98(35% aprés 24 heures de réaction); la perte de poids est
inférieure a 5%.

- L'activité globale du catalyseur régénéré ne présente pas un grand changement par rapport au
catalyseur frais. La conversion est 100%, le rendement est de 98% et le dépdt de coke est

inférieur a 2%.



CHAPITRE 4. REFORMAGE A LA VAPEUR DE DI-CHLOROBENZENE

" Le secret du succes: ne jamais abandonner son réve ".



4.1 Introduction

La présence des composés aromatiques chlorés dans I'atmosphére, constitue ['une des
préoccupations environnementales actuelles. Les procédés d'incinération et de combustion
incompléte des matiéres organiques sont les sources bien connues d'émissions de ces composés
réputés toxiques.

Gullet et al.[1994] ont observé la formation de PCDD/F en présence des particules de
cendre injectés dans la zone de poste-combustion(300-400°C)du brileur de gaz naturel. Le temps
de résidence des particules est inférieur & Ss.

Fangmark et al.[1992] ont observé une rapide formation de PCDD/F dans la section de
refroidissement du gaz issu de l'incinération du RDF (refused derived fuel) synthétique. La
température a laquelle cette formation a ét€ observée est entre 250-340°C, le temps de résidence
des particules est de 0.8 4 3 sec.

La formation de PCDD/F par la synthése de novo a fait I'objet des nombreuses études
[Stieglitz et coll.,, 1987; Karasek et coll., 1993]. Ce mécanisme nécessite une longue durée de
réaction (plusieurs minutes) et la présence des particules volantes.

Milligan et coll.[1993] ont montré que dans les mémes conditions d'opération
(température, durée de réaction, temps de résidence), le taux de formation de PCDD/F, a partir de
la synthése "de novo", est inférieur 4 0.1pg de PCDD/g de particule*min; par contre le taux de
formation a partir de précurseur est supérieur & 10 pg de PCDD/g de particule* min.

Une autre étude de Altwicker [1992] a montré la formation de PCDD/F a partir de la
combustion du chlorobenzéne dans la zone de poste-combustion; le temps de résidence que
requiert cette formation varie de 4 4 Ssec.

Pour rencontrer les normes environnementales, la destruction des composés aromatiques
issus de procédés d'incinération et de combustion incompléte s'avére donc indispensable.

Nous avons choisi le dichlorobenzéne comme molécule modeéle de dioxine et furanne, car
d'une part il est un précurseur important [Karasek et coll., 1993; Buser, 1979] et d'autre part la
structure de [l'ortho-dichlorobenzéne est identique a4 une portion de 2,3,7,8
tetrachlorodibenzo-p-dioxine {Freidel, 1992].
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Par ailleurs, compte tenu de la grande toxicité des PCDD/F et les difficultés techniques
relies a leur analyse, l'organisme ameéricain USEPA (United States Environmental Protection
Agency) admet que les résultatsde destruction de PCDD/F obtenus & partir de molécules modéles
sont techniquement et Iégalement valables, pourvu que ces molécules soient considérées comme
plus difficiles a incinérer. Selon la liste de molécules en ordre de difficulté d'incinération (annexe
6), le para et I'ortho-dichlorobenzéne sont tous deux situés a un niveau de difficulté d'incinération
supérieur aux PCDD/F et sont donc, par conséquent, tous les deux des modéles acceptables.

Le but de cette étude est de trouver les conditions optimales pour la destruction de

dichlorobenzéne en présence de la vapeur.

4.2 Reformage du para-dichlorobenzéne
4.2.1 Effet de Ia température de réaction

La série des tests sur I'effet de la température de réaction a été réalisée dans les conditions
suivantes: H,0=1.3g/min, PDB=0.2g/min, le MHSV=10.3, le GHSV=3.08s" ; durée de réaction
2 heures. Le diamétre du réacteur est de 2.54 cm; la longueur et la masse et la porosité du lit
catalytique sont respectivement 12 cm, 45g et 0.55. Le catalyseur utilisé est le BD-30 calciné a
450°C Dans ces conditions le temps de résidence apparent (T,,) et réel (T,) correspondent aux

définitions suivantes:

Vol.j; m/4(2.54)%12 _ 50.64cm® _ 4 4o [4-1)

Tuw= —— = = =0.
*®" débit(H,0 + Gaz)atp ( L +%§_) x 082 x 1023 102.8cm3/s

Vol.j;; x porosité

= ~0.49x.55=027 42
deébit(H,0 + Gaz)rp * ° -2

Les figures 4.1 et 4.2 donnent la distribution des produits gazeux, la conversion, le rendement de
gaz et le dépot de coke en fonction de la température de réaction.

Quand on augmente la température de réaction, la sélectivité en HCI et en CO diminuent,
le CO, augmente, I'hydrogéne reste relativement constant(fig 4.1). La figure 4.2 montre
l'augmentation de la conversion avec la température; a 800°C, la conversion est totale(100%) et le
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rendement atteint 93%. A partir de 850°C, le rendement chute & 90% suite au dépét de coke qui
augmente avec la température de réaction.

La diminution de Ia sélectivité en HCI peut étre li€e a la condensation en phase gazeuse
d'une partie de dichlorobenzéne qui se transforme en coke; plus le coke augmente ,le rendement
du gaz diminue et moins le HCI est produit.

Une autre interprétation de la baisse de la sélectivité en HCI serait, selon les études de Peri [1966]
et Tanaka [1970], I'adsorption de HCI sur les sites Lewis de 'alumine. Cette adsorption peut étre

considérée comme un échange de OH et HCI sur la surface du catalyseur selon le schéma suivant:

OH O OH OH (fl
| l +
A A Al +HCl== /Al
yd
g Yo Do o \o/ \o/
o- cl /
| + |
}l N /Al /Al T HO
g Yo o

Entre I'hypothése de condensation de dichlorobenzeéne et celle d'adsorption du HCl sur les
sites Lewis, nous soutenons plus celle de condensation, car 1'analyse élémentaire du catalyseur
utilisé lors du reformage a la vapeur du dichlorobenzéne, n'a pas montré la présence du chlore sur
le catalyseur (le microgramme de l'analyse élémentaire sera présenté au chapitre 5).

L'augmentation de CQO, peut étre due a la réaction du transfert du gaz a I'eau, favorisée par

I'élévation de la température.

CO + HO & CO + H [4-3]

Une observation similaire a été notée par Corella[1992] qui a trouvé une augmentation de

CO, avec I'élévation de la température lors du reformage de goudrons issus de la gazéification de

résidus lignocellulosiques. Selon Corella, lorsque la température de réaction est supérieure a

940K (670°C), la réaction du transfert de gaz a I'eau est dominante. Plus tard les études de Chang
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[1988] et Buekens [1982] ont confirmé cette hypothése en précisant que le transfert de gaz 4 I'eau
est dominant entre 670°C et 1080°C
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Figure 4.1 Produit gazeux en fonction de la température de réaction
de reformage du PDB
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Figure 4.2 Conversion, rendement et coke en fonction de température
de réaction du reformage de PDB
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4.2.2 Effet de la température de calcination

Lors de la série de tests sur l'effet de la température de réaction, nous avons observé une
conversion totale, un rendement maximale de 98% quand on utilise le catalyseur calciné a 450°C;
cependant ce catalyseur est caractérisé par une perte de poids supérieure a 1.5g/h.

En variant la température de calcination du catalyseur, nous envisageons minimiser la perte de
poids du catalyseur dans le but d'augmenter la durée de vie du catalyseur. Le
para-dichlorobenzéne a ét€ utilisé comme molécule modéle.

Le catalyseur(Ni.Cr/Al,0,;.La,0,.MgO) a été calciné a 450, 500, 600, 550 et 750°C. Les
conditions de test sont les suivantes : les débits de I'eau et du PDB sont respectivement 1.3g/min
et 0.2g/min; temps de résidence 0.49s; la température de réaction: 800°C. Ces conditions ont été
choisies parmi celles mentionnées dans l'étude bibliographique [Corella, 1992], & savoir :
température de réaction variant entre 700 a 900°C; un ratio massique H,O/goudron: 5-7 et un
temps de résidence variant entre 0.4 2 1 sec.

Les figures 4.3, 4.4, 4.5 montrent la conversion, le rendement du gaz, le dépdt de coke et
la distribution des produits gazeux en fonction de la température de calcination.

Quand on augmente la température de calcination(fig.4.3), on observe une diminution du
CO; le CH, est négligeable, le HC] augmente, le H, est relativement stable, le CO, est stable pour
les catalyseurs calcinés entre 450-600°C et augmente lorsqu'on utilise un catalyseur calciné a
750°C.

La conversion est totale (100%) lorsqu'on utilise les catalyseurs calcinés entre 450 et
550°C, cependant elle chute 4 83% lorsqu'on utilise un catalyseur calciné a 750°C. Le rendement
du gaz diminue avec la température de calcination. Le rendement maximal atteint 98.3% quand
on utilise un catalyseur calciné a 450°C. Ces résultats confirment l'effet de la température de
calcination , observé lors du reformage a la vapeur du naphtaléne;  savoir la formation de spinel
avec l'augmentation de la température de calcination, diminue les sites (Ni",NiO, OH)
responsables du craquage et de reformage.

La diminution du CO, la chute de conversion et du rendement, I'augmentation du CH,
sont liés a la présence du spinel dans la structure du catalyseur.La figure 4.5 montre la perte de

poids et la formation du coke avec la température de calcination. On observe une diminution de
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perte de poids et une augmentation de coke quand on augmente la température de calcination.
Ces résultats sont aussi li€s 4 la formation de spinel dans la structure du catalyseur.
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Figure 4.3 Produits gazeux en fonction de la température de calcination
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Figure 4.5 Perte de poids et dépét de coke en fonction température de calcination

4.3 Reformage de I'ortho-dichlorobenzéne

4.3.1 Effet de la température de réaction

Le reformage de I'ortho-dichlorobenzéne a été testé a 500, 600, 700, 850, et 900°C. Les
débits de ODB et de l'eay, le temps de résidence, la durée de réaction sont les mémes que lors du
reformage du para-dichlorobenzéne.

Les figures 4.6 et 4.7 montrent la conversion, le rendement du gaz, le dépét de coke et la
distribution des produits gazeux en fonction de la température de réaction.

Quand on augmente la température de réaction, le HCl et le CO diminuent, le CO,
augmente, l'hydrogéne est relativement constant (fig.4.6).

La conversion est totale & partir de 800°C, cependant le coke augmente et le rendement du
gaz diminue a partir de 850°C(fig.4.7).

Ces résultats sont similaires a ceux obtenus lors de I'étude de l'effet de la température de

réaction sur le reformage du PDB.
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4.4 Test de reformage sur la zéolite

Nous avons testé¢ l'activité catalytique de la zdolite sur le reformage de l'ortho et
para-dichlorobenzene. Les conditions d'opération sont les suivantes: 1.3g/min d'eau et 0.2 g/min
de PDB, température de réaction 800°C, temps de résidence:0.49s, durée de réaction 2 heures. Les
résultats obtenus sont présentés dans le tableau 4.1

Tableau 4.1 Test de reformage de ODB et PDB sur la zéolite
Cat Charge [T°C [H, |HCl |[CO [CO2 |X%
Zéolite Y [PDCB | 800 4.4/ 28|49.3} 17.8| 47.9
Zéolite Y [ODCB | 800( 3.7{23.3(51.7| 21.3| 45.8

On observe sur le tableau une conversion de 47% pour le para -dichlorobenzéne et 45% pour
l'ortho-dichlorobenzéne. Cette faible activité de la zéolite est liée a l'absence de sites métalliques

responsables de l'ouverture du noyau aromatique.

4.5 Test de destruction sans catalyseur

Pour évaluer I'effet de la destruction thermique, nous avons fait passé la vapeur et le ODB
dans un lit constitué par des particules sans effet catalytique(cailloux concassé).

La température de test est de 900°C, la durée de réaction est de 2 heures, le ratio massique
H,0/DB=6.5, temps de résidence:0.49s.

Le résultat montre une conversion de 25%; ce qui confirme la nécessité d'un catalyseur

approprié pour la destruction du noyau aromatique.

Tableau 4.2 Test de reformage sans catalyseur
Cat. Charge |T°C [HCI |CO CO2 H2 |X%
Sans cat. |{ODCB 900 65.5 43| 29.3 1.3 25
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4.6 Conclusion
Les conclusions ci-dessous sont tirées a partir des résultats sur le reformage & la vapeur
de para et ortho-dichlorobenzéne.

- Les conditions optimales pour la destruction de l'ortho et para-dichlorobenzéne sont les
suivantes: température de réaction 800°C, temps de résidence 0.50s, ratio massique H,0/DB:6.5.
Dans ces conditions la conversion du DB atteint 100% et le rendement du gaz est 93%.

- Le rendement du gaz diminue quand on augmente la température de calcination du catalyseur.
Pour les catalyseurs calcinés entre 450-550°C, le rendement est supérieur 4 95% cependant ces
catalyseurs sont caractérisés par une perte de poids supérieure a 0.9g/h. La température de
calcination sélectionnée est de 600°C; la conversion atteint 100%, le rendement est de 93% et la
perte de poids est inférieure a 0.7g/h.

- Lorsqu'on utilise la zéolite comme catalyseur de reformage, les conversions des PDB et ODB
sont inférieures a 50%. Cette faible activité est a I'absence de sites métalliques responsables de
'ouverture du noyau aromatique.

- La conversion du DB, lors des tests sans catalyseur est de 25%. Ce résultat confirme la nécessité

d'un catalyseur approprié pour la destruction du DB.
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CHAPITRE 5. CARACTERISATION DES CATALYSEURS

" Je ne suis pas du tout un génie, quelques fois je me sens béte; mais j'aime
refléchir , et je m' efforce de faire ce que je peux faire de mon mieux".

Zhang Yi Mou



5.1 Introduction

Dans le développement d'un nouveau catalyseur, les techniques de caractérisation sont
utilisées, d'une part pour une meilleure compréhension du rdle du catalyseur dans une réaction
chimique, d'autre part pour étudier les facteurs qui influencent les propriétés physiques et
chimiques du catalyseur. Dans le but de rendre le catalyseur mis au point acceptable aux
utilisateurs, les chercheurs ont le devoir d'établir une fiche sur la spécification compléte du
catalyseur. C'est-a-dire au moyen des techniques de caractérisation, déterminer: la composition
chimique, les caractéristiques physiques et les propriétés mécaniques du catalyseur.

I1 faut dire que ces caractéristiques physico-chimiques sont nombreuses, que les méthodes
pour les étudier sont multiples et complexes et que certaines n'ont été véritablement mises au
point que trés récemment, que les équipements utilisés sont fort cofiteux et que l'interprétation
des résultats requiert parfois l'intervention de spécialistes. De plus, pour la plupart des
catalyseurs, les performances catalytiques ne découlent pas d'une seule caractéristique
physico-chimique, mais en impliquent plusieurs qu'il faut pouvoir mesurer et sélectionner. Ces
diverses considérations montrent que pour aborder efficacement 'aspect explicatif de la catalyse
au travers des propriétés physico-chimiques du catalyseur, il faut pouvoir disposer d'un ensemble
de techniques qui ne sont i la portée des budgets que d'un nombre de laboratoires. Le tableau 5.1
illustre certaines propriétés physico-chimiques des catalyseurs et certaines méthodes de mesure.

Dans le cadre de cette recherche, les méthodes de caractérisation suivantes ont été
utilisées : le XRD, le M.E.B, le B.ET, le D.T.A. Les échantillons analysés ont été choisis
compte tenu de leurs performances ou contre-performance lors des tests de reformage 4 la vapeur
du naphtaléne et du dichlorobenzéne. Nous cherchons:

- & determiner, par la diffraction rayon X (XRD), la cristallinité, la présence de spinelle, et
I'évolution de la structure du catalyseur avec la température de calcination.

- 4 determiner, par le M.E.B, la dispersion des agents actifs sur le support ; la morphologie du
coke déposé sur la surface catalytique.

- d'évaluer, par la méthode B.E.T, l'effet de la température de calcination sur la surface

spécifique.
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- & déterminer, par le DTA, la stabilité thermique des catalyseurs et d'éxplorer certaines réactions

pouvant se produire pendant la calcination.
- d'identifier, par une analyse élementaire, les dépdts de métaux (Pb, Cd, Hg....) et des éléments

chlorés sur la surface du catalyseur.

Tableau 5.1 Mesure des propriétés physico-chimiques de catalyseur

Propriétés Meéthodes de mesure

Composition chimique élémentaire Fluorescence X
Spectroscopie d'émission
Adsorption atomique
Spectrométrie de flamme

La nature et la structure des composés Diffraction X

chimiques du catalyseur Spectrométrie infrarouge
Analyse thermo-gravimetrique
Analyse thermique différentielle
spectroscopie Mossbauer

La texture du catalyseur: texture de Meéthodes BET

support(porosité, aire spécifique, répartition  |Porosimétrie

poreuse), état de dispersion des agents actifs  |Chimisorption

Diffraction X

Microscopie électronique a balayage
Méthodes magnétiques

Meéthodes chimiques

Micro-sonde électronique

La qualité de la surface active Cinétique de chimisorption
Calorimétrie infrarouge
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5.2 Etude par Diffraction X
5.2.1 Principe
Le phénoméne de diffraction produit par le rayon x sur un cristal est 4 la base de la

détermination de cristallinité d'un matériel. Selon I'équation de Brag:

nA=2dsin0 [5-1]

sachant n: ordre de diffraction; A: la longueur d'ondes des rayons X utilisés et a partir des
mesures d'angles de diffraction (8), on mesure des distances inter-réticulaires de cristaux(d)

caractéristiques du matériel analyseé.

5.2.2 Préparation d'échantillon

La grosseur des grains dans le cas d'échantillon en poudre a une influence sur la précision
des mesures. Pour cela, on doit les pulvériser le plus possible afin d'obtenir des grosseurs
inférieures a 325 mailles.

Le porte-échantillon standardisé est en aluminium et comporte un vide de 20 mm de
longueur sur 18 m de hauteur. Aprés avoir nettoy€ les surfaces polies du porte-échantillon de
toute trace de graisse possible, on pose celui-ci sur un morceau de vitre plat et lisse. On remplit la
partie vide du porte-échantillon de poudre, de fagon & retenir la poudre dans la cavité vide.

Aprés s'étre assuré que le porte-échantillon est rempli uniformément, que l'adhésion de la

poudre est bonne, on monte le porte-échantillon dans l'appareil.

5.2.3 Sélection des conditions optimum d'acquisition

Les facteurs importants qui influencent l'acquisition en diffraction de cristaux sont les
suivants : l'ouverture de l'angle, les fentes de divergence(divergence slit DS), la fente
réceptrice(receiving slit RS), le temps d'acquisition.

Habituellement, et ce dans le but d'améliorer la résolution, les valeurs de l'angle

d'ouverture sont comprises entre 3° et 6°.

108



Rt AL die oo sBLERL LN R

Lorsque l'angle de diffraction tend vers une grande valeur, l'aire d'irradiation sur la
surface de l'échantillon devient petite. Par conséquent, pour augmenter les intensités de
diffraction, la mesure avec un angle important est obtenue par élargissement de la largeur de la
fente de divergence qui entraine une augmentation de l'aire d'irradiation. D'une fagon générale,
pour l'analyse qualitative, on choisit DS= 1°.

La fente réceptrice détermine la résolution par la géométrie des lignes diffractées.
L'étroitesse de la fente améliore la résolution mais diminue l'intensité. II est a noter que
'augmentation de la largeur de la fente au-dessus de 1 mm affecte la précision des mesures.

Lorsque le temps augmente, l'acquisition du spectre devient graduellement moins fluctué
mais, par contre, elle se fait plus longtemps; en résumé, ’augmentation du temps retarde
l'acquisition et ne change pas le profil de diffraction. Le rapport signal/bruit est amélioré.

Les principales conditions d'acquisition sélectionnées sont les suivantes : anticathode de
cuivre ; le filtre de nickel ; la tension du tube (40KV), l'intensité du tube (30 mA) ; la pente de
divergence(1°) ; fente réceptrice(0.3 mm) ; obtention du spectre par balayage continu avec une

vitesse de 6°/min.

5.2.4 Identification des phases

On a entrepris I'étude par diffraction rayon X des échantillons suivants : le support de
l'alumine ; le nickel imprégné sur l'alumine et calciné i températures différentes (500, 600, et
750°C) ; le nickel imprégné sur I'alumine modifié par I'oxyde de magnésium(MgO) et l'oxyde de
titane (TiO,).

La figure 5.1 montre les diagrammes de diffraction X du catalyseur calciné & 500, 600, et
750°C. A 500°C, les raies [440], [S11], [311] et [220] sont attribuables a I'alumine, tandis que la
raie [400] représente l'oxyde de nickel (NiO). A 600°C, on observe l'apparition de la raie [422],
cependant la faible intensité de la raie n'a pas permis l'identification de la phase associée. A
750°C, l'intensité de la raie [422] augmente. Cette raie a été identifiée comme une phase
spinelle(NiALO,). En résumé, quand la température de calcination augmente, l'intensité des pics
associés a l'oxyde de nickel (NiO) diminue, par contre I'intensité de pics de spinelle augmente.
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Une correlation peut étre établie entre les phases identifiées et l'activité catalytique. Plus
I'intensité de NiQ est forte, plus l'activité catalytique est élevée.

La figure 5.2 montre les diagrammes de diffraction du support d'alumine, du nickel
imprégné sur I'alumine modifié par I'oxyde de titane. Le traitement du support d'alumine par
loxyde de titane présente une structure mal cristallisée ; les raies attribuables a 'alumine
diminuent considérablement. L'interprétation de la perte de cristallinité que I'on pourrait imaginer
dans ce cas serait essentiellement la formation d'une structure amorphe [Wei Zhao Bin, 1991]
suite a I'empoisonnement de I'alumine par le titane.

Pour suivre I'évolution de la phase spinelle MgAl,O,, le mélange alumine et oxyde de
magnésium a été calciné respectivement a 400, 500, 600, 650 et 750°C. On observe sur la figure
5.3 que le mélange traité 4 750°C présente une structure bien cristallisée.Les raies[422], [331] et
[620] sont associées a la présence de spinel (MgAl,O,) . La présence de spinel explique

I'amélioration de la résistance mécanique du catalyseur.

3. Etude de surface spécifique
3.1 Principe

Le principe de la mesure de surface spécifique est basé sur I'adsorption de l'azote sur
I'échantillon. Quand la pression relative de l'azote varie entre 0.02-0.9, on fait passer un mélange
d'azote et d'hélium sur I'échantillon & mesurer. A la température d'azote liquide, une absorption
physique de l'azote sur l'échantillon se produit. Au moyen d'un détecteur i conductivité
thermique, on mesure a chaque pression relative d'azote, le volume correspondant des molécules

absorbées. On utilise ensuite 1'équation de BET pour calculer la surface spécifique.

Vi (GmNA/22.4x 103) x 1022
‘ @

S [5-2]

Dans I'équation ci-haut,
S,: surface spécifique de I'échantillon(m?/g)
V.. volume des molécules absorbées sur la surface de ['échantillon

NA: nombre d'Avogadro
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© : poids de I'échantillon(g)
Cm surface occupée par les molécules absorbées sur I'échantillon(m?)

5.3.2 Résultats

On a mesuré les surfaces spécifiques des échantillons suivants : y-alumina, y-alumina
traité 4 800°C, le catalyseur BD-30 avant et aprés réaction, l'alumine modifi€ par les oxydes de
magnésium, lanthane et titane. Les résultats sont présentés dans le tableau 5.2.
Tableau 5.2 Résultats de mesure de surface spécifique

Echantillon|ALLO; |ALO; |(ALO;+ |ALOy+ {ALO;+ |Nisur |BD-30 |BD-30 [BD-30
calciné 3MgO  |TiO, La,0; [AL,O; |(Frais |aprés [régénéré

800°C |800°C |800°C |800°C |mon réaction
traité
Surface 81.8 58 72.8 69.7 67.9 54| 677 55.6 66.4
spécifique
(m*/g)

Pour l'alumine calcinée a 800°C, on observe une diminution(28%) de la surface
spécifique. Cette diminution peut étre liée a la transformation de la structure de l'alumine, le
passage de y- Al,O; a 6 - Al,0,, provoqué par la température de calcination. Cette observation
concorde avec celle mentionnée dans I'étude bibliographique [Chan et coll., 1984].

Aprés avoir modifié l'alumine par les oxydes MgO, TiO,, La,0;, on observe une
augmentation de la surface spécifique respectivement de 20, 17 et 15% comparativement a
I'alumine traité a 800°C. Cette amélioration peut étre liée a la formation de la structure spinelle
dans le cas de l'oxyde de magnésium, qui empéche la transformation l'alumine.

Le catalyseur Ni imprégné sur un support stabilisé(BD-30) montre une plus grande
surface spécifique(67.7 m?/g) par rapport au catalyseur sur un support non stabilisé(54 m¥g). Ces
résultats montrent I'importance de la stabilisation du support dans la conservation de la surface
spécifique.

Pour évaluer l'effet du dépdt de coke sur la désactivation , on a mesuré la surface

spécifique du catalyseur BD-30 aprés 60 heures de réaction ; le résultat indique une diminution
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de surface spécifique (de l'ordre de 18%) par rapport au catalyseur frais. Cette observation est
significative pour I'exploration de perte de vie du catalyseur par dépét de coke.

5.4 Etude par TG et DTA
5.4.1 Principe

L'analyse thermogravimétrique(TG) consiste & une pesée continue de substances
participant a une réaction donnée avec une variation linéaire de la température de ces substances
en fonction du temps.

Dans ['analyse thermique différentielle(D74), 1’échantillon de référence inerte, est
pratiquement 4 la méme température que le four ; au contraire, I'échantilion étudié, placé dans les
mémes conditions, manifeste des €carts de température par rapport a I'échantillon de référence
chaque fois qu'il est le siége d'une transformation endothermique (vaporisation, décomposition)
ou exothermique (changement de phase, brillage de coke).

La différence de température, de I'échantillon étudié(T,) et celle de I'échantillon de

référence(T)), est notée par :

AT=Ts-Tr,
lorsque AT > 0, la réaction est exothermique
et lorsque AT <0, laréaction est endothermique

5.4.2 Principaux facteurs influencant la forme de thermogramme

Avant d'aborder l'analyse des échantillons & étudier, il est nécessaire d'insister sur la
parfaite reproductibilité des expériences de thermogravimétrie. Il est donc sans intérét de publier
un thermogramme isolé, sans préciser les conditions de son obtention.

Les facteurs pouvant modifier la forme des thermogrammes sont nombreux, 4 savoir, le
débit du courant gazeux dans lequel s'effectue la réaction ; la nature de 'atmosphére d'analyse, la
forme du creuset, 1'état de la matiére(poudre ou cristal), la masse et la taille de particules de
I'échantillon a étudier et la vitesse de chauffage.

Parmi ces facteurs les plus importants sont :

112



- la vitesse de chauffage affecte le taux de décomposition et la température de I'échantillon.
Quand il s'agit d'une réaction exothermique, si la vitesse de chauffage est lente, le taux de
décomposition augmente et la température de I'échantillon devient supérieure a celle du four ;
conséquemment la stabilité thermique du systéme est détruite. D'une maniére générale, la vitesse
de chauffage varie entre 5 a 25°C/min.

- 1a nature de l'atmosphére d'analyse : la différence des gaz utilisés(oxygéne, azote, dioxyde de
carbone) se marquera nécessairement sur le thermogramme correspondant. A titre d'exemple,
pour une masse d'échantillon et une vitesse de chauffage constantes, la réaction de coke est
exothermique en présence de 1'oxygéne et elle est endothermique en présence de l'azote.

- influence de la masse de I'échantillon : la durée de réaction croit avec la masse de I'échantillon
et il en est de méme de la vitesse initiale de la décomposition.

- la taille de particule affecte la diffusion des produits gazeux. Plus la taille est grande, plus le
temps de diffusion augmente ; on observe un gradient de température & travers la particule ;

parfois il en résulte un déplacement ou disparation des thermogrammes.

5.4.3 Résultats

Les analyses par TG et DTA ont ét€ réalisées au moyen de I'appareillage dont les parties
principales sont présentées en annexe.

Les conditions opératoires sélectionnées durant ces analyses sont les suivantes : vitesse de
chauffage, 10°C/min ; la masse de I'échantillon, 25-27 mg ; débit d'air, 100 cc/min ; taille de
particule, 200 mesh ; masse de 'échantillon de référence, 25-27 mg.

Les figures 5.6 4 5.9 montrent la perte de poids des catalyseurs (dolomite, zéolite, GB-98
et BD-30) en fonction de la température de traitement.

La dolomite perd 45% de son poids original ; ce qui démontre une faible stabilité
thermique. Cette perte de poids s'accentue 4 partir de 700°C, température a laquelle commence la

décomposition de la dolomite.

CaCO,.MgO -> CaOMgO + CO, [5-3]
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Cette observation converge avec 'étude de Richer [1978] sur la décomposition de la dolomite en
fonction de la température.

Pour la zéolite, la perte de poids est de 20%. L'interprétation de la perte de poids que l'on
pourrait imaginer dans ce cas serait essentiellement la déshydratation de la structure de la zéolite
entre 100 et 400°C. Cette perte d'eau provoque principalement la diminution de groupes
hydroxyles et sites acides responsables du reformage. Cette hypothése serait I'explication
raisonnable de la faible activité de la zéolite lors des tests de reformage.

La perte de poids (10%) du catalyseur GB-98 se produit dans la zone de température entre
600 et 700° ; on pourrait relier cette perte a la vaporisation de l'oxyde de cobalt contenu dans le
catalyseur.

Le catalyseur BD-30 démontre une stabilité thermique supérieure aux catalyseurs cités
hauts. La perte en poids est inférieure 4 5% et la courbe de DTA n'indique aucune transformation
possible de la structure du catalyseur.

Les figures 5.9 a 5.12 montrent l'effet du traitement de I'alumine par les oxydes de
magnésium, titane et lanthane. On observe sur la figure 5.9, la présence des pics exothermiques
entre 750 et 900°C. Ces pics sont liés 4 une modification partielle de la structure de l'alumine,
c'est-a-dire le passage de la phase y- Al,O; 4 la phase 0 -Al,O;.

Aprés traitement de 1'alumine par La,O; (fig.5.10), on observe un déplacement des pics
vers la zone de température entre 600 et 700°C. Ceci peut étre li€ a I'incorporation de I'oxyde de
lanthane dans la structure de 'alumine.

Le traitement de l'alumine par l'oxyde de titanium fait disparaitre tous les pics attribués au
changement de la structure de 'alumine (fig.5.11); on pourrait s'imaginer que l'incorporation de
titanium sur l'alumine provoque une structure amorphe mal cristallisée.

La figure 5.12(thermogramme de MgO/alumine) montre I'apparition dans deux zones. La
zone A(650-700°C) peut étre attribuée 2 l'interaction entre 'oxyde de magnésium et l'alumine. La
zone B(950-1000°C) est liée 4 la formation de la phase spinelle (MgAlQ,).
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5.5 Etude au M.E.B
5.5.1 Principe

La figure A.7 (annexe7) donne un schéma de principe du microscope €lectronique a
balayage qui comprend les éléments essentiels suivants : la production de la sonde ; le systéme
de balayage ; I'échantillon ; la formation électronique de I'image et le traitement de 1'image.

Les électrons sont produits par un canon i électrons et accélérés par une tension Vo de
quelques dizaines de Kev ; on obtient ainsi un faisceau dont la propagation nécessite un vide de
l'ordre de 107 torr. Le canon produit une premiére focalisation des électrons, la premiére lentille
d'un condenseur double magnétique forme une image trés réduite ; cette image est transférée sur
l'objet par la seconde lentille.

L'image est formée par la position en X et Y de la sonde qui balaye I'échantillon et les
intensités mesurées par chaque détecteur qui mesure l'interaction électron-échantillon. Les
informations provenant des détecteurs sont converties en intensité lumineuse sur I'écran de

visualisation.

5.5.2 Préparation d'échantillon

La préparation d'échantillon comporte deux phases : la fixation de I'échantillon sur le
support et la métallisation.

Les échantillons analysés étant sous forme de pastille, les étapes suivantes ont été suivies
pour leur fixation :
- nettoyer a l'alcool le support de 1'échantillon ;
- fixer la pastille sur le support ;
- utiliser la peinture d'argent pour assurer un lien électronique entre I'échantillon et le support
- sécher I'échantillon préparé pendant 20 heures dans un dessiccateur.

La métallisation consiste au revétement de l'échantillon préparé par une couche de
matériel ayant un coefficient d'émission des électrons secondaires plus important. Parmi ces

matériaux, on peut citer l'or, le palladium, le carbone, le chrome, l'aluminium.
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5.5.3 Résultats

On a entrepris I'étude au M.E.B des échantillons suivants : I'alumine ; le nickel imprégné
sur le support stabilisé par les oxydes de magnésium, lanthanium ; le catalyseur BD-30 avant et
apres réaction du reformage a la vapeur du dichlorobenzéne ; et la dolomite.

La figure 5.13 montre la morphologie de la surface de I'alumine ; on observe que la
surface est couverte de granulats repartis de maniére relativement homogéne.

La morphologie de la surface du nickel imprégné sur l'alumine stabilisé par l'oxyde de
magnésium(fig.5.14) est homogéne ; il y a cependant la présence des agglomérats qui sont dus &
I'effet de charge.

Quand on modifie 1'alumine par l'oxyde de lanthanium, il n'y a pas un grand changement
sur la morphologie de la surface catalytique(fig.5.15). Lorsqu’ on modifie 1 'alumine par l'oxyde
de titane, on observe des grosses particules sur la surface du catalyseur(fig.5.16). Une
interprétation probable de mauvaise dispersion serait la decristallisation de I'alumine provoquée
par l'incorporation de 'oxyde de lanthanjum. L'étude par XRD de cet échantillon a montré aussi
la perte de cristallinité de cet échantillon.

La répartition de Ni, La, Mg sur la surface du catalyseur BD-30 est indiquée sur la figure
5.17. On observe une répartition homogéne de tous les éléments imprégnés sur le support. Ce
résultat montre que la méthode, utilisée pour la préparation des catalyseurs, permet une bonne
dispersion des agents actifs sur la surface du catalyseur.

Les figures 5.18 montrent le spectre de 'analyse élemntaire du catalyseur aprés réaction
du reformage a la vapeur de DB. On peut noter qu'aucun pic sur le microgramme(fig.5.18) n'est
attribuable a la présence du chlore; ceci prouve que la stabilisation de l'alumine empéche
l'attaque de chlore sur les sites acides du catalyseur La présence de structures filamenteuses est
mise en évidence sur la surface du catalyseur désactivé (fig. 5.17). La structure filamenteuse
serait le carbone déposé sur la surface du catalyseur [Figueredo et coll., 1989]..

La figure 5.19 montre la morphologie de la surface de la dolomite. La présence
des creux qu'on observe sur la figure 5.19 est due 4 la décomposition de la structure de la

dolomite traitée 4 une température supérieure 2 700°C.

116



La figure 5.20 montre la comparaison entre les catalyseurs Ni/Al,0;MgOLa,0; et
NiCr/Al,0;MgOLa,0; aprés reformage de PDB. On observe la présence d'un pic Ni-Cl sur le

catalyseur ne contenant pas le chlore.

5.6 Conclusion

Les résultats obtenus & partir des analyses par XRD, BET, DTA, et MEB nous
permettent de tirer les conclusions suivantes:
- Le spinel NiAlL,O, n'est obtenu qu'a haute température de calcination. Les catalyseurs calcinés
entre 450 et 600°C montrent deux phases: la premiére(NiQO) tend , avec la calcination, a rentrer
dans le reseau du spinel; la deuxiéme est liée a I'alumine.
- Le traitement thermique de I'alumine par MgO présente une structure bien cristallisée; Ie spinel
MgAlO, est observé a partir de 750°C.
- Le traitement de I'alumine par I'oxyde de titane provoque une dé-cristallisation de I'alumine.
- Le catalyseur mis au point durant cette recherche présente une bonne stabilité thermique par
rapport a la dolomite, 4 la zéolite et au catalyseur commercial GB-98.
- La repartition des Ni, Mg, La, Cr sur la surface catalytique est homogéne.
- Le catalyseur utilisé lors du reformage a la vapeur de DB n'a pas été attaqué par le chlore ou le

HCL
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Figure 5.12 Morphologie de la surface de ALO;
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Figure 5.15 Ni/ALO,.TiO,

Figure 5.16 Repartition de Ni, La, Mg sur la surface du catalyseur
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Figure 5.17 Morphologie du coke sur la surface du catalyseur
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[Catalyst:Before Reaction]

[Catalyst:After Reaction]

Figure 5.18 Microgrammes du catalyseur Ni.Cr/Al,;0,.Mg0.La,0;
a) catalyseur frais ; b) aprés réaction du reformage de DB
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Figure 5.19 Morphologie de 1a dolomite aprés réaction
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[Catalyst Ni/AI203.MgO. La203: After Reforming of DB]

Figure 5.20: Catalyseurs NiAI203MgOLa203

et Ni.Cr/AlI203La203.MgO apreés Reformage
du DB
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CHAPITRE 6. APPLICATION DU CATALYSEUR MIS AU POINT POUR
L'ETUDE DE REFORMAGE DES GAZ ISSUS DE LA GAZEFICATION
DE LA BIOMASSE

"Une théorie est intéressante dans la mesure ou l'on percoit d'une part ses
fondements, et d'autre part ses applications".

Perret(1874-1954)



6.1 La gazéification: une vision générale

La gazéification de la biomasse permet de produire différents types de gaz qui sont
généralement classés en trois catégories selon leur pouvoir calorifique [Boudeldja et coll., 1994].
On distingue le gaz pauvre (3.5 4 7 MJ/m?), le gaz a pouvoir calorifique moyen (9 4 15MJ/m°) et
le gaz & haut pouvoir calorifique (20-36 MJ/m®). Cette différence est due surtout a I'apport des
différents agents de gazéification utilisés lors du procédé.

La gazéification a l'air est le procédé le plus couramment utilisé, étant donné sa
simplicité, son colit minimal et sa fiabilité; cependant ce procédé génére un gaz pauvre
caractérisé par un bas pouvoir calorifique di & la présence d'azote (environ 50% de la
composition totale du gaz produit).

La gazéification a I'oxygéne permet d'obtenir un gaz a2 moyen pouvoir calorifique, appelé
également gaz de synthése. Ce gaz peut étre utilis€ pour la synthése du méthanol,
d'hydrocarbures (Fischer-Tropsch), ou de 'ammoniac. Ce mode d'opération est limité par le cotit
de production de l'oxygéne, ainsi que les difficultés causées par les températures élevées
(supérieures a 800°C) atteintes dans le réacteur [Reed, 1981)]. Par ailleurs la présence de
l'oxygéne favorise la formation de PCDF durant la combustion [Song et coll.,1992].

La gazéification avec l'addition d’hydrogéne est un procédé en développement et vise la
production d'un gaz a haut pouvoir calorifique. Ce gaz est produit par méthanisation & partir du
gaz 4 moyen pouvoir calorifique ou directement par la gazéification du bois avec 'hydrogéne .

II faut noter aussi que de la vapeur d'eau est injectée dans plusieurs procédés de
gazéification pour favoriser la gazéification du résidu carboné (C + H,0 -> CO +H,).

En comparaison avec la combustion, le procédé de gazéification est caractérisé par les
avantages et limites suivantes:

- la gazéification permet de produire un gaz combustible qu'on peut stocker et transporter a des
distances moyennes (quelques km), plutét qu'une génération instantanée et locale de chaleur.

- I'effort de contrdle des émissions est considérablement réduit, étant donné que le volume de gaz
a traiter en aval du procédé correspond a environ 25% de celui produit par la combustion . Il y a
possibilité de reformer catalytiquement ou épurer le gaz avant la co-combustion.

En comparaison avec la pyrolyse, on peut noter:
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- I'utilisation compléte du résidu carboné dans le procédé de gazéification assure une plus grande
conversion de 1'énergie sous forme gazeuse.

La figure 6.1 donne la comparaison entre les procédés de gazéification de la biomasse et

leurs produits.
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Figure 6.1 Procédés de gazéification et leurs produits



6.2 Types de réacteurs utilisés
Les procédés de gazéification mettent en oeuvre selon la granulométrie des particules a

gazéifier des lits fixes, fluidisés et entrainés.

6.2.1 Lits fixes
Dans ces réacteurs, le combustible descend trés lentement, par gravité, du haut du
réacteur vers le foyer. Les lits fixes traitent des combustibles en gros morceaux, et leur gaz
contient un minimum de particules en suspension étant donné les faibles vélocités atteintes.
Selon le mode d'injection d'air, on distingue:
-le lit a_courant ascendant( fig.6.2); le combustible, introduit par le haut du générateur, traverse
successivement les zones [Jerry, 1980]:

1) de séchage(100 a 200°C) ou s'évapore I'eau initiale de la biomasse.

Biomasse humide + Chaleur -> Biomasse séche + H,O(vapeur) [6-1]

2) de pyrolyse(200 a 500°C) o sont produits les huiles pyrolytiques, les goudrons, du gaz et du
charbon.

Biomasse séche + Chaleur -> charbon + CO + CO, + H,0 [6-2]
+CH, + C,H,
+ huiles pyrolytiques

+ goudrons
3) la zone d'oxydation(800 a 1200°C) ou d'oxydation partielle ( a partir de 300°C). Le carbone du
charbon ainsi que les produits volatils dégagés dans la zone de carbonisation sont brilés ou

gazéifiés en présence de l'air ou de la vapeur.

Charbon + O, + H,O(vapeur) -> CO + CO, + H, + chaleur. [6-3]
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Le gaz produit remonte toutes ces zones & contre-courant du combustible. Ce réacteur a
l'avantage d'étre simple, cependant la génération des grandes quantités d'huile et de goudrons,
nécessite le brilage de gaz produit immédiatement en aval du gazogéne pour éviter Ia

condensation.

1 1
1 |

@_3 Gas—»

([ Tar + H,0

{ Pyrolysis |
|
|

ﬁ}

C + C0O, = 2CO

Reduction : C + H,0 = CO + H,
[

=
=

l:Combustiog ,1 C+ 0; =C0,
\\ -
- Sa” U
T f «—Aijr °
Ash

Figure 6.2 Lit fixe a courant ascendant

- Le Iit a courant descendant(figure 6.3): le courant de gaz est perpendiculaire a I'écoulement du
combustible. L'air injecté & un niveau intermédiaire 4 l'intérieur du lit a l'aide de tuyéres. La
pyrolyse a lieu durant la descente graduelle du combustible. Les gaz formés se mélangent avec
l'air introduit; le contact de ces gaz avec la zone inférieure constituée principalement de résidu
carboné, entraine leur craquage en des gaz plus simple.

L'injection de l'air 4 trés grande vitesse, crée une zone de réaction de volume trés restreint, mais
extrémement chaude puisque la fusion des cendres est totale; ceci assure un maintien de la

température entre 800 et 1000°C, et permet une production minimale d'huiles et des goudrons,



généralement moins de 10% de celle obtenue dans un lit 4 courant ascendant [Boufelja, 1994].
Ce principe est particuli¢érement adapté i la gazéification du charbon de bois.

N A
= aGas-—»
W
Pyrolysis Tar + H,0
Combustion C + 0, = CO,;
J=5)
- Reduction C + CO, = 2C0
b C+ H,0=CO + H,
Ash

Figure 6.3 Lit a courant descendant

6.2.2 Le lit fluidisé

Un lit fluidisé est un lit des particules solides maintenues en suspension par la circulation
ascendante d'un ou plusieurs fluides. La granulométrie des particules & traiter varie entre 50 &
5000 microns. L'ajustement de la vitesse de l'air( vitesse minimale de fluidisation) permet le
maintien du combustible dans le lit dont le support inerte est généralement du sable.

Le lit fluidisé présente les avantages et les inconvénients suivants:
- il n'y a pas de zomnes réactionnelles distinctes. Le séchage, la pyrolyse et la gazéification se
produisent simultanément sur tout le volume du réacteur.
- minimisation des risques de points chauds et d'instabilité thermique.

- les émissions de goudrons sont minimales
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- il y a une grande flexibilité de traitement de combustibles des propriétés différentes, y compris
les déchets ménagers a haute teneur en matiéres minérales.

Le lit fluidisé présente cependant certaines limites, notamment le court-circuitage du lit
par une partie du gaz sous forme de grosses bulles, I'entrainement des fines particules de sable,
cendre ou combustible non réagi. Cet entrainement des particules peut représenter des pertes
énergétiques non négligeables et nécessite I'installation des cyclones de récupération. Par ailleurs
l'agrandissement et la modélisation de ces réacteurs sont complexes; et dans le cas ol on
envisage 'utilisation du catalyseur, ce dernier doit posséder une bonne résistance mécanique pour

éviter I'érosion des particules par le fluide.

Figure 6.4 Lit fluidisé

6.2.3 Le lit entrainé
Avec l'augmentation de la vélocité relative du gaz par rapport aux particules,

I'entrainement devient plus important. Le lit présente une densité plus faible qu'en fluidisation.
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Le régime de lit entrain€ est caractérisé par une vélocité superficielle de plusieurs fois supérieure
4 la vitesse terminale de chute libre des particules [Pierre Trambouze, 1984]. Ce régime (Figure
6.5) peut étre utilisé avec de fines particules de charbon ou de biomasse. Il est caractérisé par une
réaction rapide et de courts temps de résidence. La faible concentration de réactif limite

cependant la rendement de traitement, et ce type d'opération n'est pas utilisé couramment.

Air + Combustible

Figure 6.5 Lit entrainé

6.3 Estimation de la vitesse minimale de fluidisation

Au niveau de 1'hydrodynamique , un réacteur a lit fluidisé est généralement considéré
comme divisé en deux ou trois parties : la zone de fluidisation contenant la majorité des solides,
la zone de faible densité, située au dessus, et la zone de la grille, située au dessus du distributeur
de gaz. La zone la plus étudiée du point de vue de la réaction est celle de fluidisation.

La vitesse superficielle de fluidisation minimale est fonction de la densité et de la

viscosité du gaz, et des propriétés des particules, a savoir, la taille, la densité et la forme.
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Deux approches sont couramment utilisées pour estimer la vitesse minimale de
fluidisation: la premiére est de considérer le lit 2 fluidisation comme un lit fixe car quand on fait
circuler un fluide de bas en haut a travers un lit de particules solides en mesurant la perte de
charge en fonction de la vitesse superficielle du fluide; la perte de charge enregistrée correspond
a celle résultant de 'écoulement d'un fluide & travers un matériau granulaire en lit fixe. Cette

perte de charge peut étre exprimée par I'équation d’Ergun [Pierre Trambouze, 1984].

(1-€)* pU (1-g) psU?
150G + LTS g g [6-4]

-~
=

AP
L

ol AL—P- est la perte de charge linéaire 4 travers le lit(Kg/m’s?)
dp est le diamétre moyen des particules de sable(m)
€ estla porosité du lit(adimensionnel)
Mg estla viscosité du gaz(Kg/m/s)
U est la vélocité superficielle du gaz(my/s)
¥p est le facteur de forme des particules

pg est la densité du gaz(kg/m’)

Il est évident que la force exercée sur le lit par le frottement du fluide, dont la perte de
charge est la manifestation directe, croit avec le débit de fluide. Il arrivera un moment ou cette
force atteindra le poids apparent du lit. Il semble donc logique d'estimer la vitesse superficielle

minimale de fluidisation & partir de l'équilibre entre force de frottement et force de pesanteur.

150Ute) Reler g 75 (2l (4o ) (50— pg)e [6-5]

3 242 3
Emf Ldep Squ‘,pdp

pp estla densité des particules(Kg/m’)
g estl'accélération gravitationnelle de la terre(9,81 m/s?).
L'indice mf référe aux conditions de fluidisation minimale.
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La deuxiéme approche possible est celle d'appliquer une corrélation expérimentale,
proposée par Leva [1959]. On peut , bien entendu, procéder 4 une mesure directe en laboratoire &
l'aide de fluides de simulation(eau, air, etc.). Cette méthode est valide pour un nombre de

Reynolds inférieur a 10:

00927d}%(0p - pg ) o9

Unf=
0.06 0.88
Pg HUg

[6-6]

Dans cette expression, la définition des variables est la méme que pour I'expression

précédente, et le nombre de Reynolds est le suivant:

Udppg

fg [6-7]

Rep =

La fluidisation est dite homogéne lorsque les particules sont en mouvement et que la
densité locale est relativement uniforme & travers le lit ; c'est a dire qu'il n'y a pas formation de
bulles traversant le lit avec un minimum de contact avec les particules. La relation
d'Abrahamsen, rapportée par Couderc [1985] prédit la vélocité superficielle minimale
d'apparition des bulles(U,,,, m/s), pour des particules allant jusqu'a 100 microns:

0.06

d
Upp =2.07exp .7 IF)-BOB:‘%—_’— [6-8]
Hg

ou F est la fraction massique de la poudre de grosseur inférieure a 45 microns,
d; est le diamétre moyen des particules de sable(m),r cette étude,

Lg est la viscosité du gaz(Kg/m/s), et
pg est la densité du gaz(Kg/m®)
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Dans le cas de la gazéification a lit fluidisé, le diamétre moyen des particules d'agent
fluidisant est généralement , de l'ordre de 250 microns et le ratio de densité est élevé; U, est
alors inférieure & Uy, . Les bulles apparaissent dés l'état de fluidisation minimale, et on n'assiste

pas & un régime de fluidisation homogéne [Bilodeau, 1991].
6.4 Réactions et cinétique de la gazéification
Les principales réactions a considérer lors de la gazéification sont résumées dans le

tableau 6.1 [Desrosiers, 1981].

Tableau 6.1 Réactions de gazéification

Réaction Stoéchiométrie AH, KJ/mol |AH, KJ/mol
298 K 1000 K

Transfert CO +H,0 « CO, +H, [6-9] 412 -34.8

eau-gaz(WGSR)

Hydrogazéification|C +2H, < CH, [6-10] -74.9 -89.9

Reformage durés. |C +H,0 <> CO+H, [6-11] 131.4 136

carboné

De Boudouard C+CO, <+ CO [6-12] 172.6 170.7

Oxydationdurés. |C+0, < CO, [6-13] -393.8 -394.9

carboné

La réaction [6-13] est la seule réaction qui produit I'énergie thermique nécessaire pour
promouvoir les autres réactions endothermiques. La réaction [6-10] est favorisée par de faible
température et haute pression; ceci explique pourquoi, dans le cas de la gazéification opérant a

pression atmosphérique, le méthane formé est un produit de I'étape de la pyrolyse [Jerry, 1980].
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En ce qui conceme la cinétique de la gazéification, il faut mentionner que la réactivité de
la biomasse en phase gazeuse est fonction de la température, la structure de la particule et de
types de biomasse [Johnson, 1975]. La vitesse globale de gazéification est affectée non
seulement par la cinétique chimique mais aussi par le transfert de masse intra et extra granulaire,
11 faut ajouter par ailleurs que le transfert de chaleur de la particule au milieu environnent affecte
également la cinétique de réaction par la présence des gradients de température a I'intérieur de la
particule et de différences de températures entre la surface de cette derniére et le milieu.

La cinétique globale de la gazéification de la biomasse, telle que proposée par Graboski
[1981], englobe I'effet de transfert de masse , de diffusion poreuse et de la réaction sur la surface.
La figure 6.6 représente l'influence du transfert de masse, de diffusion et de la réaction sur

I'énergie d'activation .
2 kecal
Eact/2
Transfert
de masse Diffusion
limitant E dans pores
ink ; . :
: limitant :
| Cinétique
' | de surface
§ i limitante
1315C 870C
1T

Figure 6.6 Effet de la température sur le taux de réaction en milieu hétérogéne
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Pour les températures inférieures 4 870°C; la diffusion poreuse et le transfert de masse
sont plus rapides, la réaction a la surface est donc limitante.

Pour des températures supérieures 4 870°C, le transfert de masse est limitant. Pour les
températures supérieures a 1315°C, le transfert de masse est limitant.

6.4.1 Cinétique de la réaction C + O, -> CO,

Le mécanisme possible proposé par Laurendeau [1978] comporte les étapes suivantes:

2C+0, & 2C(0) [6-14]
C@O) — C©O) [6-15]
CO) — CO+nC [6-16]
C(0) — CO+nC, [6-17]
2C'(0) —» CO, +C; [6-18]
2C'(0) —> CO,+C; [6-19]

Dans ce mécanisme, C'(0),C(O), et C; représentent respectivement 'oxyde intermédiaire
sur la surface ; oxyde stable sur la surface et les sites libres sur le carbone.

Ces équations conduisent a ]'expression du taux de réaction suivant:

=K/ m
1=k CiotPg,
C.. représente les sites de carbone disponibles sur la surface de réaction; m peut étre 0,
1/2 ou 1. Dans les conditions de gazéification, m=1/2.
Le ratio CO/CO, en fonction de la température peut étre estimé a partir de 1'équation

proposée par Arthur [1951].
%% = 1034exp[~12, 400/RT [6-20]

T est exprimée en K et varie entre 460°C et 900°C.
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6.4.2 Cinétique de la réaction C + H,O -> CO + H,

Le mécanisme rapporté par Lowry [1963] comporte les étapes suivantes:
Ci+e H,0 C(O)+H, [6-21]

C(O)ye> CO +nC; [6-22]
Le taux de réaction est représenté par 1'équation:

k1Crot (Pﬂzo - PCOPHzO/kCQ)

Kk} k,
1+ EPHZ + EPHZO

[6-23]

Les valeurs d'énergie d'activation sont respectivement : E,=32.7 Kcal; E,=14.2 Kcal; et
E,=46,6 Kcal; le fait que k, ne figure pas dans I'expression indique que ko, —> 0. L'équation
[6-22] est I'étape contrdlante de réaction. Selon ce modéle, 'augmentation de la pression de la

vapeur et de I'hydrogéne diminuent le taux de gazéification. L'hydrogéne, en réagissant avec
C(0), déplace I'équilibre vers la réaction inverse de la gazéification. A une pression
suffisamment élevée de la vapeur d'eau, les sites libres sur le carbone sont saturés par la vapeur,

par conséquent le taux devient indépendant de la pression de la vapeur.

6.5 Procédé gazéification-reformage
6.5.1 Type de biomasse utilisée

Afin de s'approcher de la composition retrouvée typiquement dans les déchets
municipaux, la composition de la biomasse est modifiée a partir de fraction de bois et de
plastique. Lors de tests gazéification-reformage, les matiéres suivantes ont été étudiées:
- résidu de bois
- Un mélange de 90% de résidu de bois avec 10% de polyéthyléne
- Un RDF constitué par 57.6% de résidu de papier commercial, 21% de résidus de bois, 9.7% des
matiéres inorganiques; 9% de résidu de PVC, et 2.7% de matériel compostable.
- Résidu de bois contaminé par certains métaux (Pb, Hg..).
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6.5.2 Description de I'unité gazéification et reformage

Le schéma de procédés de gazéification et de reforrnage est illustré par la figure 6.7.
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UNITE OE 80 kg/h
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Figure 6.7 Unite de gazéification et reformage



L'unité de gazéification est composée de quatre parties principales, soient le gazogéne,
l'alimentation d'air, I'alimentation de biomasse et le systéme d'échappement. Cette unité de
gazéification a une capacité de traitement de 50 Kg de biomasse par heure.

Le gazogéne est constitué d'un réacteur dont la section inférieure, d'une hauteur de Im 90
au-dessus de la grille, 2 un diamétre de 30.5 cm. Dans la partie supérieure, le réacteur a un
diameétre de 46 cm. La hauteur intemme totale au dessus de la grille est 2 m 90. Sur toute la
surface, le réacteur est limité par une couche de 6 cm de réfractaire et de 8 cm d'isolant.

Alimentation en air: Le gazogéne est alimenté d'air, comprimé et transporté i l'intérieur
d'une ligne de 25 mm de diamétre a 6.8 atm(100 psi). Le détail sur les appareils qui constituent
le systéme d'alimentation est disponible [Bilodeau, 1991].

Alimentation en biomasse La biomasse est stockée dans une trémie d'alimentation de

dimensions extérieures 90X 90x150 cm, d'une capacit¢ de 1.27 meétres cubes. Six vis
d'alimentation situées dans le fond de la trémie permettent le contrdle du débit de la biomasse.

Une vis de décharge transfére les solides de la trémie vers une chute munie d'une fenétre
d'inspection visuelle. Au pied de cette chute, la biomasse est entrainée dans le lit fluidisé par une
vis d'injection. Les parois de la vis sont refroidies prés du gazogéne, afin d'éviter la pyrolyse et
I'agglomération des solides avant leur décharge dans le lit. Un débit d'air d'environ 20% du total
utilisé pour la gazéification est envoyé vers le lit & travers la vis continue, afin d'empécher les gaz
du réacteur de remonter dans la trémie, et favoriser I'injection du combustible en profondeur dans
le lit. La biomasse peut étre alimentée directement dans la trémie par une fenétre de chargement,
ou bien transportée a partir du niveau du sol a l'aide d'un convoyeur pneumatique.

Systéme d'échappement Le gaz produit est acheminé vers deux cyclones en série. Le
premier cyclone est relié directement au lit fluidisé par un tuyau de retour, mais dans ['opération
présente les solides ont été entiérement acheminés aux bacs a cendres. Ces bacs, d'une capacité
de 200 litres, sont résistants a une pression de 2 atmospheéres absolues.

Une partie du gaz produit(3L/min) est tirée par une pompe & vide pour alimenter I'unité
de reformage catalytique. La quantité¢ de goudrons et celle de la vapeur d'eau contenues dans le
gaz aspiré sont estimées en refroidissant le gaz dans deux condenseurs pendant 1 heure. L'eau et
les goudrons sont pesés séparément. La quantité¢ des goudrons recueillis est de 15 g/h(soit

0.25g/min) et celle de l'eau est de 30 g/h(soit 0.5g/min).
144



Le réacteur du reformage est un tube en acier inoxydable de 55 cm de long et de
2.54 cm de diametre intérieur; il est chauffé par un four électrique connecté a un contrdleur de
température. Les effluents gazeux issus du réacteur sont refroidis dans deux condenseurs et

ensuite ils sont analysés par la chromatographie en phase gazeuse.

6.5.3 Conditions d'opération
Le gazogéne opére a la pression quasi-atmosphérique, c'est a dire la pression suffisant &
pousser le gaz 4 travers le lit. Cette option facilite I'alimentation en combustible. La hauteur du lit
généralement utilisée est de 60 cm(au repos). La capacité nominale du lit est de 50 kg/h de
biomasse, correspondant a une production spécifique(volumique)de:

Capacit¢ _ _ 0.05th __ _ tonne
Volume 7©x0.152%2x0.6m? " “m3heure

L'opération vise a un ratio stoéchiométrique d'environ 0.3. Supposant une biomasse
séche, d'une formule chimique globale typique de CH, ,O,¢, une telle opération requiert(6.4x
0.3)=1.92 g, soit -12% = 0.066 moles d'air par gramme de biomasse. A la capacité nominale
d'opération, la consommation d'air est donc de(50000 x0.066)= 3310 moles d'air/h ou de (3310x

0.0224)= 74 Nm*/beure.
Ala température de 750°C, et sans tenir compte des gaz produits par la pyrolyse et la

gazéification, ce débit correspond & une vélocité superficielle de:

74Nm? (750+273)m?

(x0.152'm")3600s 273Nm® L0 WS

La hauteur du lit étant de 60 cm, ceci donne un temps de résidence de 0.57
seconde en supposant toute la surface disponible & 1'écoulement. En considérant une porosité de
0.5 dans le lit, le temps de résidence est de 0.28s.

L'agent de fluidisation utilisé durant les expériences est du sable de silice de taille
moyenne de 0.5 mm. La densité du sable est d'environ 2600kg/m® . A 800°C et & pression
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atmosphérique, l'air a une densité de 0.329 kg/m3 et une viscosité de 0.000048 kg/m/sec.
Utilisant la formule de Leva, on obtient une vélocité minimale de fluidisation d'environ 10
cm/sec, ce qui indique que l'opérationau régime nominal se produit 4 9 fois la vitesse minimale

de fluidisation.

6.5.4 Analyse de gaz et de goudrons
Les effluents gazeux du réacteur de gazéification se composent de trois fractions: des gaz

secs, des vapeurs condensables et des particules. L'échantillonnage doit étre effectué de maniére
a séparer ces fractions, déterminer leur teneur et analyser leur composition.

La figure 6.8 montre le train d'échantillonnage utilisé pour le gaz de cheminée.
L'échantillonneur comprend une buse installée dans la cheminée en aval des cyclones, un filtre

retenant de particules , un systéme de 4 condenseurs-absorbeurs pour condenser les vapeurs, une

pompe a vide pour aspirer des gaz , et un compteur de gaz.

J@ | r

1. Tube de pitot
2. Buse d'échantiionnage - -
3. Résistance chauffante Chromatographe t

4. Filtre 8

5. Orifice :

6. Boite thermostatée 10 :I 2 GL_I
7. Condenseurs-barboteurs @ @
8. Jauge de vacuum
9. Pompe 4 vide ®
10. Compteur a gaz

(@) Mesure de température

§
®

Figure 6.8 Train d'échantillonnage d'analyse de gaz
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Un tube de Pitot mesure la vitesse de gaz dans la cheminée. L'hétérogénéité des effluents
gazeux(la présence de particules) impose le mode isocinétique d'échantillonnage; c'est-a-dire la
vitesse linéaire des gaz dans la buse d'échantillonnage doit étre égale & celle dans le
conduit(cheminée) pour que la teneur en particules dans I'échantillon soit la méme que dans la
cheminée.

La teneur en particules est déterminée comme le rapport entre I'accroissement de la masse
du filtre(avant et aprés échantillonnage) et le volume du gaz échantillonné, mesuré par le
compteur. Ces particules recueillies au filtre sont ensuite analysées pour déterminer leur
composition élémentaire en C, H, N et le contenu en cendres inorganiques.

Les vapeurs condensables ramassées dans le systéme d'absorbeur-condenseur sont
analysées qualitativement au laboratoire de caractérisation du G.R.T.P.C(Groupe de recherche
sur les technologies de conversion).

Il faut noter qu'a I'étape actuelle, la fraction aqueuse des vapeurs condensables n'est pas
analysée quantitativement pour déterminer le contenu des composés organiques volatiles
particuliers. Pour .es besoins du bilan de matiére, on détermine le contenu global de ces
composés comme TOC(total organic carbon). Dans le futur, la fraction aqueuse sera analysée par
HPLC.

Les goudrons sont traités par évaporation sous vide. De I'eau, des composés organiques
volatiles et du solvant de lavage des condenseur (acétone) sont ainsi enlevés. On détermine leur
masse ainsi que leur composition élémentaire. Les goudrons sont aussi analysés qualitativement
par GC/MS. La composition des goudrons dépend de la température du procédé de gazéification,
mais ils contiennent toujours des hydrocarbures aromatiques polycycliques souvent

accompagnées par des dérivés phénoliques (fig.6.9)
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Les gaz secs, nettoyés des particules et des condensables, sont aspirés par la pompe a
vide, passent par le compteur 4 gaz et sont ensuite injectés au chromatographie en phase gazeuse
HP5890. Les constituants du mélange gazeux sont séparés sur les deux colonnes en série:
Porapak Q et tamis moléculaire, entre lesquelles est située une valve de détournement. Celle-ci
permet d'acheminer le gaz sortant de la premiére colonne directement au détecteur, comme le

démontre la figure 6.10.

Détecteur

Injection
_>.

V.
Colonne 1 Y Colonne 2

Détournement

Figure 6.10 Arrangement des colonnes de chromatographie

L'hélium est utilisé comme gaz porteur. Son débit est ajusté & 20 ml/min; le changement
de température des colonnes, le temps d'ouverture et de fermeture de valves et la sensibilité du
détecteur sont programmés pour optimiser la séparation et assurer une bonne détection des
constituants dont les concentrations sont trés diversifi€es.

A partir de l'injection, pendant 2.2 minutes, le gaz éluant circule a travers les deux
colonnes, permettant a I'hydrogéne d'atteindre le détecteur. Aprés cette période, la vanne de
détournement est ouverte, et le dioxyde de carbone ainsi que les hydrocarbures(saturées et
insaturées) de la premiére colonne sont dirigés au détecteur sans passer par la deuxiéme colonne.

Aprés 13 minutes du temps d'injection, la vanne de détournement est refermée; I'oxygéne, l'azote,
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le méthane et le monoxyde de carbone sont élu€s au détecteur. Une analyse compléte dure donc

17 minutes , en plus du temps de refroidissement de la colonne.

6.6 Résultats
6.6.1 Composition des gaz issus du gazogéne et du reformeur

Le tableau 6.2 donne la comparaison entre les gaz issus du gazogéne et ceux issus du
réacteur de reformage. Pour permettre un bon déroulement de tests du reformage, les conditions
d'opérations du gazogéne ont été stabilisées; a savoir, débit de biomasse: 33kg/hr, température de
gazéification-800°C, humidité 15 a 20% et un ratio stoechiométrique de ['air 0.298.

Les conditions de reformage sont identiques & celles optimisées durant l'étude du
reformage a la vapeur du naphtaléne: débit du gaz aspiré 3 L/min; temps de résidence de 0.56s; la
température de réaction est 850°C; le ratio massique H,O/goudrons: 4. Ce ratio est defini par

l'expression suivante:

[HZO] _ W +®2
[Goudrons] ~ ¢

Dans laquelle, @ 1 est la quantité d'eau dans le gaz aspiré(0.5g/min); soit 0.2 cm® d'eaw/] gaz;
®2 est la quantité d'eau ajoutée par la pompe(1g/min);
¢ est la quantité de goudrons contenue dans le gaz aspiré(0.25g/min).

On peut observer sur le tableau 6.2 que les gaz issus de la gazéification sont caractérisés
par une faible sélectivité en hydrogéne (moins de 8%); le méthane est élevé (5%) et le ratio
H,/CO est inférieur & 1. Ces gaz ne peuvent pas étre utilisés pour la production d'hydrogéne ou
comme gaz de synthése.

Les gaz issus du reformage sont caractérisés par une forte sélectivité en hydrogéne
(supérieure ou égale a 30%); le ratio H,/CO varie de 3 a 8. Le méthane est inférieur a 3%. Dans
le cas du reformage des gaz issus de la gazéification du bois en présence de l'air enrichi par
l'oxygeéne, la sélectivité en hydrogéne atteint 55%. Ces gaz peuvent étre utilisés pour la

production de I'hydrogéne ou comme gaz de synthése.

150



Le dépot de coke aprés reformage correspond a 1.7% de la masse totale du carbone a
I'entrée du réacteur de reformage (29g/h). Ce dépdt de coke n'est pas considérable et ne peut pas
constituer un obstacle pour les opérations de longue durée. Un simple briilage de coke peut étre

utilisé pour régénérer le catalyseur.

Tableau 6.2 Résultats de gaz€ification(GAZ) et reformage(REF)

Biomasse |Procédé |Produits gazeux(mol%) H,/CO |Coke
H, |CO [CO, [CH, |C,C; N, |0, (g/h)
RDF GAZ. 7123.3| 17.4] 5.7 4/ 41.3] 1.4
REF. |41.7] 99| 23.4| 33 0f 21.4| 0.7 4 05
RDF GAZ. 2{31.1| 15.2| 6.3| 3.8 41} 0.7
+

PVC REF. |[37.8| 8.2; 235 24 0} 27.5| 0.6 5| 035
Bois GAZ. 1.4|16.1{ 143 4| 1.8 61f 14
REF. |35.1| 4.5] 20.8] 23 0| 364 0.9 7.81 045

Bois GAZ. 1.2(24.4f 13.9] 6.2 3.1| 50.1} 1.1
4
Métaux |REF. [29.5110.3| 18.6| 3.2 0| 37.4 1 3t 06

i Bois+ air |GAZ. 7.6(38.1] 12 3.8 1| 36.7] 0.8
enrichi  |pgF— [559] 6.2] 20.6] 0.9 0f 15.5| 0.7 91 0.14

151



6.6.2 Effet de la température de réaction sur le reformage

Les résultats de I'effet de la température de réaction sur le reformage des gaz issus de la
gazéification du RDF+PVC sont présentés sur le tableau 6.3. La distribution des produits gazeux

est illustrée par la figure 6.11.

Les conditions de gazéification et de reformage sont identiques a celles utilisées au point

6.6.1.
Tableau 6.3 Effet de la température de réaction
Test |[T°C [H,O/G |Produits gazeux(mol%) H,/CO
massiqué'g, 1ICO |CO, |CH, |[C+C, |0, N,
GAZ. 780 2] 2} 31| 152 6.3 3.8 0.7 41
REF.1 620 4| 82| 256] 179 5.4 29 0.9 39 0.3
REF.2 705 41 16.4| 19.8| 20.2 5.3 24 09| 35.1 0.8
REF.3 790 4| 33.6/ 99| 22.1 32 0.3 0.8 30.1 3.4
REF.4 850 4/ 378 82| 235 24 0 0.6 275 4.6
60
55 [ H2 CO CO2 CH4
—— —— —e— —=
50 |-
45 |-
%40 =
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Sl
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Figure 6.11 Distribution de produits gazeux
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On observe sur la figure 6.11 qu'en augmentant la température de réaction, la sélectivité
en hydrogéne et en CO, augmentent, par contre celles en CO et CH, diminuent. L'augmentation
de I'hydrogéne et la diminution du CH, peuvent étre reliés a I'élévation de la température qui
favorise d'une part la sciccion de la liaison C-H et d'autre part le reformage du méthane. La
diminution de CO et l'accroissement du CO, peuvent étre relié aussi a I'élévation de la
température qui déplace 1'équilibre de la réaction de transfert de gaz a I'eau vers la droite [Chang,
1988].

6.6.3 Effet du ratio massique H,O/goudrons sur le reformage

Les résultats de l'effet du ratio massique H,O/goudrons sur le reformage de gaz issu de la
gazéification du bois contaminés par les métaux sont présentés sur le tableau 6.4. La distribution
de produits gazeux est illustrée par la figure 6.12.

En augmentant le débit de la vapeur d'eau (0.5; 1; et 1.5g/min); on envisage combiner

l'effet de la vapeur a celui de la température pour reformer plus du méthane et produire plus

d'’hydrogéne.
Tableau 6.4 Effet du H,O/tar sur le reformage
Test T°C |H,0/G |Produits gazeux(mol%) H,/CO
massique [g — [cO [CO, |CH, [C+C.]0, [N,
GAZ. 780 2| 27 26| 175 58| 34| 08| 44| 0.1
INA-07
REF.1 850 2| 18 17} 165 2.7 0| 3.11| 42.8 1
REF.2 850 4| 29.5| 103| 186 0.8 0/ 1.1| 40.3| 238
REF.3 850 6] 359 104| 194 0 0| 2.85| 31.5| 3.5
REF .4 850 8| 49| 13.1| 156 0 0; 0.88| 25.5{ 3.4
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Figure 6.12 Produits gazeux en fonction du ratio H,O/goudron
On peut observer sur la figure 6.12 qu'avec l'augmentation de la vapeur d'eau, la sélectivité en
hydrogéne augmente; le méthane diminue et disparait complétement pour les ratio supérieurs a
4. Le CO diminue et le CO, croit légérement. Ces résultats reflétent la tendance de la distribution
de produits gazeux observée lors de reformage a la vapeur du naphtaléne. Par ailleurs, la gamme
optimale du ratio massique(4-8) correspond a celle optimisée lors du reformage du

dichlorobenzéne(H,0/DB:6).

6.6.4 Caractérisation des catalyseurs aprés reformage
Nous avons entrepris 1'étude par M.E.B et l'analyse €lémentaire des catalyseurs utilisés
lors du reformage de gaz issu de la gazéification de la sciure de bois(cat.1), du RDF mélangé au

PVC(cat.2) et de la sciure de bois contaminé par certains métaux(cat.3).
154



Nous cherchons, par ces analyses, d'une part d'identifier le dépot de métaux et du chlore
sur la surface du catalyseur; d'autre part de déterminer la morphologie du coke déposé sur la
surface catalytique.

Les figures 6.13 & 6.15 montrent la morphologie et la composition élémentaire des
catalyseurs analysés. Nous pouvons observer sur les microgrammes qu'aucun pic n'est attribuable
i la présence des métaux contaminants(Pb, Hg) ou du chlore. Ceci prouve que la composition du
catalyseur est favorable pour empécher I'empoisonnement des sites actifs par les métaux et le

chlore.

Sur les photos de M.E.B , nous n'observons pas la présence de structure filamenteuse

reliée au dépot de coke; ceci est une confirmation que le dép6t de coke n'est pas considérable.
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6.7 Conclusion

Les résultats sur le reformage de gaz, issus de la gazéification de la biomasse, nous
permettent de tirer des conclusions suivantes:
- La composition du gaz issu de la gazéification ne correspond pas aux caractéristiques de gaz de
synthése ou de gaz utilisé pour la production d'hydrogéne. La sélectivit¢ en hydrogéne est
faible(moins de 8%); le ratio H,/CO est inférieur a 1; le méthane est supérieur a 5%.
- Apreés reformage de gaz issu de la gazéification, la sélectivité en hydrogéne atteint 30%, le ratio
H,/CO varie de 3 a 8; le méthane est inférieur & 3%. Ces gaz peuvent étre utilisés comme gaz de
synthése.
- Dans le cas du reformage de gaz issu de la gazéification du bois en présence de 'air enrichi, la
sélectivité en hydrogéne atteint 55%. Ce gaz peut étre utilisé pour la production dhydrogéne.
- Le dépdt de coke aprés reformage correspond a 1.7% de la masse totale du carbone a l'entrée du
reformeur. Un simple briilage de coke suffit pour régénérer le catalyseur.
- L'élévation de la température favorise la sélectivité en hydrogéne et en dioxyde de carbone; par
contre le CO et le CH, diminuent. Une température optimale serait de 800°C.
- Avec l'augmentation du ratio massique H,O/goudron, la sélectivité en hydrogéne augmente, le
méthane diminue. Le ratio massique optimal est de 6; ce ratio correspond a celui optimis€ lors
des études a I'échelle laboratoire.
- Les catalyseurs utilisés lors de tests de reformage n'ont pas été empoisonnés par les métaux,

aussi bien que par le chlore, dans le temps de réaction utilise (2h).
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CHAPITRE 7. INTF'ZGRA?ION DU REFORMAGE CATALYTIQUE ET
DISCUSSION SUR LE MECANISME DE REFORMAGE

" Pour comprendre les phénomeénes intrinséques de la nature, il faut
observer, spéculer et parfois méme réver".

Confucjus(v.551-479 av. J.C)



7.1 Intégration du reformage catalytique dans le procédé de gazéification

Les gaz produits par la gazéification de la biomasse possédent outre des constituants
principaux tels que les CO, CO,, H,, N,, des constituants mineurs comme des particules, gaz
acides (HCl, H,S, SO,), NH;.

Les goudrons peuvent étre traités par le scrubbing ou soit par le reformage catalytique qui
est avantageux en termes énergétiques et environnementaux. Pour augmenter l'efficacité et la
durée d'opération du reformage catalytique, son intégration dans le systéme de gazéification doit
considérer la présence des impuretés et des composés ci-dessous: les particules, les halogénes (Cl
,F), le souffre, les alcalins (Na, K), les métaux lourds toxiques (Pb, Cd, Hg). La présence des ces
éléments peuvent rendre difficile le reformage et d'autres part ils ont des effets néfastes soit sur
le catalyseur, soit sur le matériel de turbine, soit sur I'environnement.

Les particules doivent étwe épurés ou filtrés a chaud (500-600°C) pour éviter la
condensation des goudrons sur le filtre. La revue effectuée par Bain [1991] spécifie une
concentration des particules acceptables de 0.1 ppm pour des particules d'un diamétre moyen
supérieur a 20um, de 1 ppm pour des particules variant entre 10 et 20um et de 10 ppm
(8ug/Nm’®) pour des particules inférieures 4 1um. Les particules émises aprés une premiére et
seconde épuration cyclonique ont habituellement un diamétre moyen d'environ 10p m [Saxena et
coll., 1985]; ces particules participent de fagon prépondérante a 1’érosion des pales des turbines .
Les particules fine , de I'ordre de 0.1um, sont celles qui causent le plus de dommages a la santé,
étant captées profondément dans les cavités bronchiques. Un autre élément a considérer est la
contamination de catalyseur par ces particules fines; leur dépdt sur la surface catalytique
empéche la diffusion de goudrons sur les sites catalytiques. Les différents systémes d'épuration
des particules ont €té abordés par Laramée [1994]; on distingue: les précipitateurs
électrostatiques, les collecteurs granulaires mobiles, les filmes en céramique, les filtres
métalliques. Le filtre en fibre de céramique s'avére étre le plus efficace car il peut étre utilisé a
une température variant entre 800-900°C, et l'efficacité de collection peut atteindre 99.9%
[Tassicker et coll., 1987].

Les halogénes constituent un poison sévére pour le catalyseur & base des meétaux de

transition; a cause de leur grande mobilité, ils réagissent facilement avec les ions métalliques , et
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causent la désactivation par sintérisation. Par ailleurs les halogénes peuvent endommager le
matériel de turbine par corrosion; il est indispensable que les halogénes soient absorbés ou
transformés avant que le gaz passe par le lit catalytique. L'injection de la poudre de Ca(OH), est
la méthode utilisée pour épurer le HCI & chaud. Les conditions d'épuration mentionnées dans une
étude menée par Tomizawa [1985] sont: une température de 600°C, un temps de résidence de 3s,
la vélocité de gaz 70m/s, la vitesse d'injection du Ca(OH), est de 40 m/s; le ratio molaire
HCI/Ca(OH), =2. Dans ces conditions le taux d'efficacité d'épuration atteint 90% (de 700 ppm
HCUNm® 4 I'entré 4 75 ppm/Nm’ 4 la sortie).

Le souffe est un poison sévére pour le catalyseur a base de nickel; il est absorbé sur le
nickel et forme le sulfure de nickel (NiS) qui entraine la désactivation du catalyseur [Zhu Guo,
1989]. Les absorbants tels que le ZnFe,0,, ZnOCuOFe,0,;, ZnOTiO, peuvent étre utilisés pour
épurer le H,S [Grindley, 1987]. Cette étude a montré que dans une gamme de température variant
entre 540°C et 650°C, avec une vitesse spatiale de 2000 hr”, le taux d'efficacité atteint 99.99%
(de 10.000 ppm a 10 ppm)

Les métaux lourds constituent un poison pour le catalyseur, surtout lorsque le gaz
contient le soufre. Ils réagissent avec le soufre et forment des sulfures métalliques qui se
déposent sur le lit catalytique et obstruent ensuite les pores du catalyseur [Takematsu, 1991]. Par
ailleurs ces métaux constituent un danger pour la santé humaine s'ils sont rejetés dans
l'environnement. A cause de leurs structures de supercages et de leur stabilité thermiques, les
zéolites naturelles, comme la clinoptilolite ou la modernite peuvent étre utilis€ées pour piéger ces
métaux dans une gamme de température variant de 600 a 850°C [Leach, 1984]. Le taux
d'efficacité est supérieure a 80%.

Les alcalins , lorsque déposés sur le lit catalytique, peuvent obstruer les pores du
catalyseur et réduire l'activité catalytique. Par ailleurs les alcalins provoquent la détérioration du
matériel de turbine par corrosion [Kurkela, 1990] . Il faut aussi noter la formation de verre par
combinaison du SiO, avec les sels de Na, K, Mg et Ca; ceci nécessite l'utilisation de 'alumine
comme support lorsque les alcalins sont présents. L'utilisation des absorbants inorganiques, 2
I'exemple de I'émathlite est recommandé [Bachovin et coll., 1987], car il peut étre utilisé a haute

température(800-900°C). Le taux d'efficacité atteint 90% lorsque la vélocité du gaz varie entre
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43-49 cm/s; la pression 1140 kPa et pour les caractéristiques du lit d'émalthlite suivantes:
longueur du lit 40 cm, surface du lit: 314 cm?; le poids du lit: 4kg.

En considérant, d'une part les effets néfastes des éléments cités ci-haut sur le catalyseur et
le matériel, et d'autres part dans le but de produire un gaz propre et compatible (tableau7.1) aux
turbines a gaz, l'intégration du reformage catalytique peut étre abordée sous plusieurs options
compte tenu de la biomasse utilisée. Nous retiendrons notre attention sur le cas des résidus de

bois et de la biomasse contenant du PVC.

Tableau 7.1 Caractéristiques du gaz compatible avec les turbines [Kuwabara, 1986]

Impurétés Dimension Limite de
concentration
Particules mg//Nm3 20-30
Alcalins(Na,K) ppm 0.05-0.08
Halogénes(CLF) |ppm 0.4-0.6
Vanadium Ppm 0.03-0.05
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7.1.1 Le cas du bois
Le bois est constitué principalement de la lignine, la cellulose, des hemicelluloses et des

matiéres extractibles.

Tableau 7.2 Matiéres extractibles du bois [Reed, 1980}

Volatile Oils Terpenes(C;,H¢)

(removed by steam or ether  |Sesquiterpene(C,sH,,)
soluble) and their oxygenated
derivatives

Resins and fatty acids Resins acids(C,H;,0,)
(soluble in ether) Fatty
acids(oleic,linoleic,palmitic)
Glyceryl esters of fatty acids
Waxes(esters of monohydroxy
alcohols fatty acids)
Phytosterols(high molecular
weight cyclic alcohols)

Pigments Flavonols(multi-ring
(soluble in alcohol) naphthenic and aromatic
alcohols, chlorides, ketones
acids)

Pyrones

Anthranols
Tannims(amorphous
polydroxylic phenols)
Carbohydrate Starch

components(water soluble) Simple sugars
Organic acids
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Compte tenu de la composition chimique du bois, la possibilité de corrosion du matériel
et d'empoisonnement du catalyseur sont minimes. Les gaz issu du gazogéne peuvent, aprés
filtration des particules et reformage, étre envoyés pour la co-combustion. Le schéma suivant

peut représenter le systéme gazéification-reformage.

Biomasse G C E R
— Y . :
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z —t+»| ¢ +—p 1 —# °
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¢ n ¢

e
n e
e * Y
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Cendre PROPRE
7.1.2 Le cas de PVC

Les goudrons issus de la gazéification de biomasse contenant du PVC sont composés par
des aromatiques polycycliques polychlorés (dioxines, furannes). Leur reformage a la vapeur
produit du HCI qui peut endommager le matériel des turbines par corrosion.

Deux options peuvent étre utilisées pour traiter le HCI issu du reformage catalytique:

- Le refroidissement du gaz et la neutralisation de HCI par un lavage basique(NaOH, Ca(OH),.
NaOH + HCl -> NaCl + H,0
Ca(OH), +2 HCl -> CaCl, +2 H,0

La quantité de la base utilisée depend de la concentration du HCIl dans le gaz et doit
respecter le ratio stoéchiométrique de NaOH/HCI de 1. Le désavantage de cette option est la
perte de l'effet énergétique du gaz.

- La deuxiéme option consiste & un traitement a chaud , soit par une injection de poudre de
Ca(OH),, ou soit passer les gaz a travers un lit constitué par la dolomite. Le désavantage de
l'utilisation de la dolomite est la perte de son pouvoir d'absorption suite & la formation d'une
couche de CaCl, [Henrik, 1989]. Les conditions optimales, a savoir, la température, le ratio

dolomite/ m* gaz ou g de HCl doivent étre déterminées par une étude expérimentale.
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Le schéma représentant l'intégration du systéme catalytique est le suivant

Biomasse G y :
—| ' ) .
: Dot
Air . ]
——
Y
Cendre / {'
E.H E.H
E.H: Epuraﬁon de HCl l ‘

Gaz propre

7.2 Mécanisme possible pour le reformage du naphthaléne

Le mécanisme du reformage a la vapeur du naphtaléne dépend de la nature des sites
catalytiques et les conditions opératoires de tests catalytiques. Dans notre cas ,le catalyseur
utilis€ comporte du nickel sur un support d'alumine stabilisé; les sites possibles sont les suivants:

- l'activation du support par la vapeur produit des sites hydroxyles [Dydykina et coll., 1972].
OH OH

Y +HO LA
o - < _ -
O/ o/Al\o/ N

- la réaction de la vapeur avec le nickel sur la surface produit des sites acides Bronsted [Deng et

coll., 1980]
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Bronsted acide
- les sites Ni**,Ni** et les radicaux libres O, O* sont présents dans la configuration électronique
de I'oxyde de nickel formé aprés calcination du catalyseur [Burton et coll., 1977].

Semi-conductaur n P
Z?*  0*  z;* 0* Z* M2+ 0 N 0 N
oz o+ =T oF 0 N~ ot Nt o
e B e e o O o e
o @ n 0% 2o 02" o N2~ o N@ o~

Les radicaux libres O, O* sont de puissants réactifs électrophiliques qui peuvent

s'introduire dans les régions a forte densité d'électrons et permettent l'ouverture du noyau

aromatique. Dans le cas du naphtaléne, la plupart des réactions ont lieu en position « , plus
réactive que la position § [Haber et coll., 1982]

l,
iy OO
b “/C“\H

Les ions métalliques peuvent former avec le noyau aromatique un complexe =n. La
transformation du complexe ® en complexe y aboutit a I'ouverture du noyau aromatique [Duprez,

" Q0= OR~ 0000
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Compte tenu des sites analysés ci-haut, nous proposons un mécanisme qui comporte:
- la dégradation du naphtaléne en petites molécules des parrafines et oléfines. Les sites
responsables sont les radicaux libres et les ions métalliques présents sur I'oxyde de nickel;
- le reformage des hydrocarbures C,-C, en CO,CO,, et H,. Les sites hydroxyles seraient

responsables de ce reformage. Le schéma de la figure 3.32 représente le mécanisme proposé.

En se basant sur le mécanisme de Rostrup[1973], les intermédiaires issus du craquage du
noyau aromatique(a, b, c) réagissent sur les sites 1 et 2 pour former les produits finaux: CO, H,,

et CO, . Les équations suivantes indiquent les étapes de réaction des intermédiaires.

C.H, + 28,= (S,),-C.H, + nH, [7-1]
(8,)-C,H, +H,=28,-CH, [7-2]
H,0 +S, = S,-H,0 [7-3]
S;-H,0 + S, =S,-0 + H,S, [7-4]
S,-CH, + S,-0 =2S, + CO +nH, [7-5])
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CO +S,-0=8, +CO, (7-6]
CH, + H,0 = CO + 3H, [7-7]
H,S,=H, + S, [7-8]

Ce mécanisme peut étre simplifié selon le schéma suivant:

Naphtaléne + S; — Naph-§, [7-9]

H,0 + S, & 20H-S, [7-10]
Naph-S, — CH,-S, + CH, [7-11]
CH,-S,+ OH-S, —» CO,CO,,H, +§,+S, [7-12]

Selon ce mécanisme , les principaux produits que nous pouvons obtenir par
décomposition compléte du naphtaléne seront donc: H,, CO, CO,. La présence du CH, parmi les
produits dépendra de la température de réaction, la production du méthane sera considérable pour
de température inférieure & 750°C, par contre elle sera négligeable a de températures supérieure a
750°C.

Ces hypothéses concordent avec les résultats que nous avons obtenus:

- l'analyse du produit liquide par NMR ne révele pas la présence du benzéne ou ses
dérivés(toluéne, xyléne). Ceci confirme que la dégradation du naphtaléne est compléte.

- les hydrocarbures C,-C, n'ont été pas détectés par analyse chromatographique en phase
gazeuse. IlIs constituent les produits intermédiaires qui ont été reformés en CO , CO, et H,.

- la production du méthane est inférieure & 1% pour les températures supérieure a 750°C; par

contre entre 600 et 700°C, le méthane varie de 3.5% a 1.3%.
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7.3 Mécanisme possible pour le reformage de Dichlorobenzéne

Le mécanisme que nous proposons comporte 3 €tapes : la déchlorination, I'ouverture du
noyau aromatique et le reformage des hydrocarbures légéres(C,-C,).

Du point de vue thermodynamique, la déchlorination est favorisée par rapport a la
scission C-C( C-CIL: 339KJ/Mol; C-C: 347KJ/mol), par conséquent elle constitue donc la
premiére étape du mécanisme. Les sites sur le nickel(Ni*,0*,H") sont probablement responsables

de la déchlorination selon le schéma suivant :

Cl cl:[ &i—Cl
NiL I [
O =)
~~" Ny | |
- cl
I.

N
f N
Cl /\ cl /

Ni-+ (O i+ Ha

cl \ —Ni=cl
h /\

/& O

- La deuxiéme étape consiste a I'ouverture du noyau aromatique selon le schéma

ci-dessous. Les sites responsables sont les sites métalliques et les radicaux libres [Duprez, 1982].

SR NR }—/R
e H\/\/ . ,_-_\

\‘/‘i — ; P ——— }/H
' ‘ i ~\/ i Y]
~ N N
* c C
* |
* *k
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- La troisiéme étape consiste au reformage des coupes légéres C,-C, sur les sites

hydroxyles.
Benz + M = Benz-M [7-12]
Benz-M = CHx-M + H, [7-13]
H,0 + S-0O-S =20H-§ [7-14]
CH-M+OH-S=CO+CO,+H,=S§ [7-15]

Avec M : sites sur le métal; S-O-S : sites associés au support
[l est aussi important d'explorer les réactions secondaires pouvant avoir lieu lorsqu'on
opére a des températures relativement faibles( inférieure a 750°C). Les réactions suivantes sont

possibles [Noller et coll.,1980] :

0

OCH
PN . |

[ - g SN
SOE — O |

O 0o H O

Complexe fortement coloré
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La présence de ces composés explique la coloration (vert-jaune) du liquide résiduel issu
du reformage a la vapeur du dichlorobenzéne lorsque la température d'opération est inférieure a
800°C. Par ailleurs la présence de l'oxygéne dans le systéme de reformage peut conduire a la
formation du chloranil(un organo-chloré fortement coloré et toxique). Ce cas est probable lors du
reformage du gaz issu de la gazéification, car ce gaz contient une petite quantité d'oxygéne. Le

schéma conduisant a la formation du chloranil peut étre présenté comme suivant :

400-800 C*~
4 HCl +02.¢:"' 2 C12 + 2 H5O réaction de Déacon

2w a

Cl
|
\“/ HCl Cl /‘\/'\Cl
l
O

@)
Chloranil(jaune)



CONCLUSION GENERALE

" Il y a un temps pour toute chose sous les cieux:

un temps pour planter, et un temps pour arracher ce qui a été planté;
un temps pour pleurer, et un temps pour rire;

un temps pour se lamenter, et un temps pour danser;

un temps pour se taire , et un temps pour parler...";



CONCLUSION GENERALE

Le reformage catalytique nous a permis d'étudier les réactions de la décomposition du
naphtaléne, du dichlorobenzéne et des goudrons issus de la gazéification de la biomasse.

Nous avons étudié les effets du ratio molaire vapeur/naphtaléne, du MHSV (vélocité
spatiale massique par heure), et de la température de réaction sur le reformage a la vapeur du
naphtaléne dans un lit fixe, au moyen d'un catalyseur commercial GB-98 (NiO-CoO-CuO/SiO,).

Nous avons observé une diminution de la formation de coke et de la sélectivité en CO
avec l'augmentation de la vapeur d'eau; une augmentation de la conversion et du dép6t de coke
avec la température et le temps de résidence. Les conditions d'opérations que nous avons
optimisées, durant la premiére partie de notre thése, sont les suivantes: température de réaction
(750°C); le ratio molaire vapeur/naphtaléne (16); et un temps de résidence de 0.55 sec. Dans ces
conditions la conversion du naphtaléne atteint 100%, le rendement total en gaz est de 75%. Le
dépdt de coke et la perte en poids du catalyseur constituent les deux principales raisons de la
baisse du rendement durant I'étude de durée de vie du catalyseur commercial.

Dans la seconde partie de notre thése, nous avons effectu€¢ une optimisation de la
composition chimique et des conditions de préparation des catalyseurs par une étude détaillée de
I'influence de la teneur en nickel et en chrome; de l'effet de la stabilisation de I'alumine et la
température de calcination.

Cette étude a démontré qu'il existe une relation entre l'activité catalytique et la teneur du
nickel. La teneur optimale de nickel est de 15%; au dela de 15%, la conversion diminue. Cette
chute de rendement est liée 4 la diminution du taux de dispersion de nickel avec 'augmentation
de sa teneur [Bartholomew, 1976]. Le role de nickel est de permettre l'ouverture du noyau
aromatique par la formation d'un complexe 7 entre le noyau aromatique et le métal [Duprez,
1984]. Ce rdle de nickel a été mis en évidence quand nous avons comparé les résultats de
reformage sur le catalyseur 2 base de nickel (la conversion est supérieure a 90%) avec les
résultats obtenus sur la zéolite (X%=64) et la dolomite (X%=55).

Cette étude fait ressortir I'influence de la température de calcination sur la résistance
mécanique et l'activité du catalyseur. En augmentant la température de calcination, le NiO

présent sur la surface du catalyseur réagit avec le support pour former une structure spinelle
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NiALO, dont la présence au sein du catalyseur , augmente sa résistance mécanique; d'autre part,
le remplacement d'une partie de I'oxyde de nickel par le spinel provoque une diminution des sites
responsables du craquage et de reformage, conséquemment il en résulte une baisse du rendement
du gaz au profit des réactions secondaires de formation de coke [Bartholomew, 1980].

Lors de la stabilisation de I'alumine par différents oxydes (MgO,TiO,, La,0;), nous avons
observé que: l'interaction entre 1'alumine et l'oxyde de magnésium produit un spinel MgAL,O,; ce
spinel augmente la résistance mécanique. Nous avons optimisé la température de stabilisation
(750°C) et Ia teneur de MgO (10%) pour contrdler la concentration du spinel dans le catalyseur.

Le rdle de I'oxyde de lanthane a été mis en évidence, d'une part, par une diminution assez
considérable de coke qui est passé de 1.4g/h a 0.5g/h et d'autres part par une augmentation du
rendement en gaz de l'ordre de 5%. Cette amélioration est liée a la neutralisation des certains
sites acides forts par I'oxyde de lanthane [Kawagoshi, 1977].

Nous avons aussi observé que l'oxyde de titane constitue un poison pour 'alumine [Wei
Zhao Bin, 1991]. La présence de TiO, fait baisser la conversion et le rendement de l'ordre de
10%. Cet empoisonnement est surtout mis en évidence par la destruction de la structure de
I'alumine.

Dans la troisiéme partie de notre thése, nous avons étudi€¢ le reformage 4 la vapeur de
l'ortho et para dichlorobenzéne. Les conditions optimales pour la destruction du dichlorobenzéne
seraient: un temps de résidence de 0.55s; un ratio massique H,O/DB de 6.5; une température de
800°C. La conversion du DB atteint 100% et le rendement du gaz est 93%.

L'effet bénéfique du chrome a été mis en évidence dans cette étude en comparant les
spectres de diffraction X des catalyseurs avec et sans chrome aprés le test de reformage du DB.
Le chlore a été identifié seulement dans le catalyseur sans chrome; il apparait donc que la
présence du chrome dans le catalyseur empéche les attaques des sites métalliques par les
composés chlorés.

Dans le cadre de cette thése, les méthodes de caractérisation suivantes ont été utilisées: le

XRD, le MEB, le BET, et DTA. Nous avons observé, par XRD:
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- que le mélange alumine+ MgO présente une structure bien cristallisée et que le spinel MgAl O,
est identifié a partir de 750°C;
- le traitement de 1'alumine par I'oxyde de titane provoque une dé-cristallisation de I'alumine.

Par DTA, nous avons observé que le catalyseur mis au point durant cette recherche
présente une bonne stabilité thermique par rapport & la dolomite, zéolite et au catalyseur
commercial GB-98.

Par MEB, nous avons observé une répartition homogéne de Ni, Mg, La, Cr sur la surface
catalytique.

Par BET, nous avons observé que le spinel MgAl,O, joue un rdle dans la conservation de
la surface spécifique de l'alumine. En comparant les surfaces spécifiques de I'alumine non
calciné(81.8 m%g), de l'alumine calciné a 800°C(58m%g), et du mélange alumine
+MgO(72.8m?g); il apparait que le spinel empéche la transformation de la structure de I'alumine
provoquée par la température de calcination [Chan, 1984].

La phase finale de notre thése a porté sur l'application du catalyseur mis au point pour le
reformage des gaz issus de la gazéification de la biomasse. Nous avons observé que le reformage
catalytique est un procédé qui permet la conversion des goudrons et des gaz issus de la
gazéification a un gaz de synthése ou a un gaz pour la production d'hydrogéne. La sélectivité en
hydrogeéne atteint 30% et le ratio H,/CO varie de 3 4 8.

Les conditions optimales pour cette étude seraient: une température de 800°C, ratio
massique H,0O/goudrons: 6 (soit un ratio molaire HyO/C,gu4mes= 6.-6), et un temps de résidence de
0.55s.

Cette étude a aussi démontré, par XRD, que les catalyseurs utilisés lors de tests a I'échelle
pilote, n'ont pas été contaminés par le chlore aussi bien que par les métaux. Ceci montre que le
catalyseur développé durant notre recherche posséde les propriétés favorables pour rendre plus
efficace le reformage des goudrons issu de la gazéification de la biomasse.

Comparativement aux catalyseurs actuellement disponibles, le catalyseur optimisé permet
une conversion totale du naphthaléne, du dichlorobenzéne et des goudrons présents dans les gaz
issus de la gazéification de la biomasse. Par ailleurs, il permet de traiter simultanemnet, & haute

température, les HAPs et les PCDD/F, en ne requérant que l'injection de vapeur d'eau.
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La régénération du catalyseur se fait par brilage de coke et permet d'étendre sa durée de
vie. L'applicabilité de ce catalyseur déborde largement le cadre du traitement de la biomasse; il
peut étre utilisé pour la volorisation des fractions lourdes d'aromatiques issues du craquage
catalytique du pétrole.

Les recherches d'antériorités effectuées au bureau des brevets des Etats-Unis ont prouvé
que le catalyseur optimisé durant cette recherche constitue une innovation. Un brevet a été
obtenu au Canada ( Patent no. 2,114,965). Le numéro de la série d'application aux Etats-Unis
est : 08/382,992.
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ANNEXE 1: Caractéristiques du catalyseur UCI GB-98
@ UnitedCatalystsinc.

Gurgler ang CC! Catatysts

Typical Chemical and
Physical Properties

HYDROGENATION CATALYST Effective: 9/4/84
Supersedes: 9/2/83

Catalyst Type ....... ceeessse. G-98B Trimetallic Catalyst
Catalyst Form ......¢.c....... Tablets
Catalyst Size ....ccevcceeeass 1/8" x 1/8"

Chemical Composition Weight %

Ni% ieevnnnnnnnnns teeeen. 43.0
COX [ ieeecocescvseasccccscescse 4.3
CU* teveeeenavnnennnncenus 4.0
G100, teereninnnnenneenan. 2731
A1233 s teeu.. <0.40
FE203J eveernerrnnaassnnns <0.20
Na® S 0eevnnunnnns Ceennaa. <0.10
S* ot e ereeceeanasa. <0.05

1+1+1+
ocow
» > O

LOI to Constant Weight at 1000°F* ............. <10

Physical Properties

A. Bulk Density, lbs./Cu.Ft* ............. 50 + 5

B. Surface Area, m2/g* ceecocssssssccans .+« 240 (minimum)
C. Nickel Specific Surface Area, mz/g* e« 55 (minimum)
D. Crush Strength, minimum average* ...... 7.0 lbs.

NOTE: The Srush strength is done on sample dried one
hour at 700"F and allowed to cool.

*Properties normally measured by Quality Control.
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ANEXE 2:Exemple de calcul de bilan de matiéres sur le reformage
du naphthaléne

Réf: 71-2
Type de Catalyseur: GB-98

Tableau A.1 Données expérimentales

Débit d'ean 1.01 g/min

Débit du naphthaléne 0.51 g/min

Poids du catalyseur frais 45¢g

Poids du catalyseur aprés 2 heures de 48 ¢g

réaction

Température de réaction 750°C

Température du gaz a la sortie 23°C

Pression du systéme 1 atm

Volume du gaz formé(V,) 277 L/

Naphthaléne aprés réaction Og

Eau aprés réaction 228 g/h

Coke formé 1.5gh

Volume du gaz corrigé(Vy)= Vix? =277 x 22 =255.5L/h
- ition d
Gaz Masse Concentration |Volume partiel |Nb. de mole de |Masse(g)
moléculaire {molaire(%) de chaque gaz |chaque gaz (Mole*M.M)
du gaz (V,*Conc.mol) |[(V.P/22.4)

H, 2 24.7 63.1 28 5.6
N, 28 60.6 154.8 6.9 -
CH, 16 0.1 0.26 0.01 0.2
CcO 28 7.5 19.2 0.85 23.8
CO, 44 7.6 19.4 0.86 37.8
CH, 28 - - - :
C;H; 44 - - - -
Total 67.4
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PR VIO

Vén

Entrée(g/h) |Sortie(g/h)
[Naphthaléne 30.6 0
H,O 60.6 21.8
Poids total du gaz formé - 67.5
Coke formé - 1.5
Total 91.2 90.8
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ANNEXE 3: Bilan de matiéres sur le reformage de dichlorobenzéne

Volume du gaz corrigé(V,)= le-%=402x

Réf: 94-02

Type de catalyseur BD-30

Tableau A.2 Données expérimentales
Débit d'eau 1.3 g/min
Deébit de dichlorobenzéne(DB) 0.2 g/min
Poids du catalyseur frais 45g
Poids du catalyseur apres 47.18 g/2h
réaction
Température de réaction 800°C
Température du gaz a la sortie  |25°C
Pression du systéme l atm
Volume du gaz formé(V,) 402 L/2h
DB aprés réaction 1.9 g/2h
Eau aprés réaction 87.37¢g/2h
Coke formé 2.18 g/2h

273 368 L/2h

298
. ion du
Gaz Masse Concentration |Volume partiel de |Nb. de moles |Masse(g)
moléculaire |molaire(%) chaque de chaque Mole*M.M
gaz(V,*conc.mol) [gaz(V.P/22.4)
H, 2 6.8 25 1.12 2.24
N, 28 85.2 312.7 - -
CH, 16 0.2 0.73 0.03 0.48
60 28 52 19.1 0.85 23.8
CO, 44 2.1 7.72 0.34 14.96
HCl 36.5 - - - -




HCl = [ Entrée-[( H,+CH,+CO+CQ,) +Coke + DB non transformé +qté d'eau aprés réacrion)]]
HCl = 180-(41.5+2.18 + 1.9+ 87.4)=47g
Poids total du gaz=41.5 +47=88.5¢g

Repartition des produits gazeux ( en poids %)
H, HCI (CH, |CO CO, Total

224 47 0.48 23.8 1496/ 885g
2.5% 53.1% [0.54% {26.7% |16.9%

Vérification du bil
Entrée(g/2h) Sortie (g/2h)
DB 24 1.9
H20 156 87.4
Poids toyal du gaz - 88.5
Coke - 22
Total 180 180
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ANNEXE 4 Nomenclature et propriétés des catalyseurs synthétisés

Série 1
Composition(% massique)
Séchage | Calcination
Catalyseur | Ni | Cr K |Co |Ag | ALO, |SiO,| MgO
BD 01 19 5 4 - - 47 26 - 110°C, 4h| 750°C, 6h
BD 02 20 5 5 - - 60 10 - 110°C, 4h| 750°C, 6h
BD 03 40 - | - [ s[5 ] 2 [3] - [110C4n| 750°C, 6n
BD 04 15 - | -] 60 |15 - [110°C 4n| 750°C, 6h
BD 05 15 - | -] 60 | - | 15 |110°C,4h] 750°C, 6h
Série 2 Effet de la concentration de nickel
Catalyseur |Composition(%| Séchage Calcination
massique)
Ni | AlL,O, 110°C, 4h 800°C, 6h
BD 06 5 95 110°C, 4h 800°C, 6h
BD 07 10 90 110°C, 4h 800°C, 6h
BD 08 15 85 110°C,4h | 800°C, 6h
BD 09 20 80 110°C, 4h 800°C, 6h
Série 3 Effet de température de calcination
Composition(%
Catalyseur massique) Séchage Calcination
Ni | AlLO;
BD 08 15 85 110°C,4h | 800°C, 6h
BD 10 15 85 110°C, 4h 750°C, 6h
BD 11 15 85 110°C, 4h 700°C, 6h
BD 12 15 85 110°C, 4h 650°C, 6h
BD 13 15 85 110°C, 4h 600°C, 6h
BD 14 15 85 110°C, 4h 500°C, 6h
BD 15 15 85 110°C, 4h 450°C, 6h
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Série 4 Effet du traitement thermique du support A1,0;.MgO

Catalyseur | Composition(%massique) | Température de | Température
stabilisation de
Ni Al,O; | MgO calcination
BD 16 15 60 25 650°C, 6h 600°C, 6h
BD 17 15 60 25 750°C, 6h 600°C, 6h
BD 18 15 60 25 800°C, 6h 600°C, 6h
BD 19 15 60 25 850°C, 6h 600°C, 6h
Série 5 Effet de la teneur en MgO
Catalyseur | Composition(%massique) | Température | Température
Ni ALO, | MgO de stabilisation | de calcination
BD 17 15 60 25 750°C, 6h 600°C, 6h
BD 20 15 65 20 750°C, 6h 600°C, 6h
BD 21 15 75 10 750°C, 6h 600°C, 6h
BD 22 15 80 5 750°C, 6h 600°C, 6h

Série 6 Traitement du support Al,O,.MgO par La,0; et TiO,

Catalyseur Composition(%emassique) Température | Température de
de calcination
Ni { ALO; | MgO| La,0, | TiO, | stabilisation
BD 23 15 65 10 10 - 750°C, 6h 600°C, 6h
BD 24 15 65 10 - 10 750°C, 6h 600°C, 6h
Série 6 Effet de la teneur en chrome
Catalyseur Composition(%massique) Température de | Température de
Ni Cr | ALO; | MgO [ La,0, stabilisation calcination
BD 25 15 1 65 10 9 750°C, 6h 600°C, 6h
BD 26 15 5 65 10 5 750°C, 6h 600°C, 6h
BD 27 15 8 65 10 2 750°C, 6h 600°C, 6h
BD 28 15 10 50 10 15 750°C, 6h 600°C, 6h
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Série 7 Effet des diamétres des particules

Catalyseur Compostition(%massique) Diamétre | Température de
Ni | Cr [ALO, | MgO] LaO, calcination
BD 29 15 5 65 10 5 |4mm 600°C, 6h
BD 30 15 5 65 10 5 |3mm 600°C, 6h
BD 31 15 5 65 10 5 [(2mm 600°C, 6h
BD 32 15 5 65 10 5 1 mm 600°C, 6h
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ANNEXE 5 Exemple de calcul de temps de résidence
Ouelques définiti

MHSV= gT"""' x —b

Santysar

GHSV="200 o L

Ve

- Masse du catalyseur:45g

- débit de H,O: 1.3g/min

- débit du PDB: 0.2g/min

- Température de réaction: 750°C
- Diamétre du reacteur: 2.24 cm

- hauteur du lit: 12 cm
V J lit ca
VOUME e = SD?H = % x 2.54 x 12 = 60.8cm

Densité du lit= pjy = 5~ =

0.027g _ 0.027g _0.027g
2d%h, 3x(2mm)*x5.2mm  16.33mm’

Densité de particule= pp = 3
14

45gx16.33mm’

~ G0.8cmi0027g — L 045 =055

P _ 1P _
Porosité du lit=gjje = 1 ~ 5~ =1

Volume . 4,;; = Volume apparent* porosité du lit
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Calcul de GHSV

_[12 . 787 _ 0.082am.Lmol" k'x1027k _ _ 1
GHSV [147+ 18]" hxatm X Vaxen

— 371.55molatm.L.mol k™' k = 11.2x10%cm?
h.am.60.77cm?.0.55 hxcm?

_11.2x10% _ -1
3600 = 3.08s

Clli !,.Ic

o= L ___1
GHSV ~ 3.08s7

=0.32s
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ANNEXE 6

Liste de molécules en ordre de difficulté d'incinération

Cyanogen 1|Acrylamide 61|Parathion 223
Hydrogen cyanide 2{Vinyl chloride 64 Saccharin 231
Benzene 3|Methylene chloride 65 {Hexachloropropene 234
Sulfur hexafluoride 4|Pyridine 80|2,4,5-Trichlorophenoxy)acetic| 240
Naphthalene S|Freon 113 84|Acid
Fluoranthene 6{Proprionitrile 90| 1,2-Diphenylhydrazine 251
Crysene 10|Phenol 100|Nicotine 274
Benzo(a)pyrene 11{1,4-Cresol 104 | Nitroglycerine 281
Cyanogen chloride 17|Methyl ethyl ketone | 108|Thiourea 290
Acetonitrile 18/2,4,5- 124|Endosulfan 320
Trichlorophenol
Chlorobenzene 19|Mustard gas 132
Acrylonitrile 20{Dioxane 140
Dichlorobenzene 21|Carbon tetrachloride | 148
Trichlorobenzene 26|Freon 22 149
Hexachlorobenzene 32|Hexachlorocyclohexa | 153
ne
Bromomethane 33|Lindane
Tetrachlorodibenzo-|{ 34|Chloroform 161
p-dioxin (TCDD)
Toluene 35|Dieldrin 163
Phosgene 40/DDT 178
Aniline 46| Aflatoxins 200
Formaldehyde 47|1,1,1-Trichloroethane | 201

[Source: Philip H. Taylor et al .Environ.Sci.Technol., 23. 316, 1990]
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APPENDICE 1: Tableaux des structures spinelles et perovskites
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APPENDICE 2: Energies de liaison dans les hydrocarbures

ENERGIES DE LIAISON MOYENNES (KJ/MOL)

Liaisons simples

H—H 432 N—H 391 I—I 149
H—F 565 N—N 160 I—C 208
H—Cl 427 N—F 272 I—Br 175

H—Br 363 N—Cl 200
H—I 295 N—Br 243 S—H 347
S—F 327
C—H 413 O—H 467 S—Cl 253
c—-C 347 0—0 146 S—Br 218
C—N 305 O—F 160 S—S 266

cC—0 358 o—a 203
C—F 485 0—I 234 Si—Si 226
c—a 339 . Si—H 323
C—Br 276 F—F 154 Si—C 301
C—I 240 F—Cl 253 Si—O 368

c—S 259 F—Br 237

a—cCl 239

Cl—Br . 218

Br—Br 193

Liaisons mulriples

C=C 614

C=C 839

0=0 495

C=0 799

C=N 1072

N=N 418

N=N 941

202





