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Introduction générale

1. Introduction générale

1-1) Contexte

1-1-1) Panorama du secteur énergétique

La population mondiale n’arréte pas d’augmenter et conduit a une demande énergétique qui
ne cesse de croitre dans tous les secteurs économiques. De plus, le niveau de vie moyen et donc la
consommation d’énergie par habitant et par an, augmente également. La consommation mondiale
d’énergie primaire a presque quadruplé des années 1965 a 2016, passant de 3700 & 13300 Mtep?
(figure 1-1). Les trois plus gros consommateurs d’énergie sont actuellement I’Asie, I’Amérique du Nord

et I'Europe.

Consommation d'énergie primaire

(Mtep)

16000 [ Asie Pacifique

H Afrique 13300 Mtep en 2016
14 000 .
4 Moyen Orient
12000 @ Europe et Eurasie -
10000 @ Amerique du Sud et Centrale //‘
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6 000
4 000
2 000
0
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Figure 1-1 Consommation d'énergie primaire annuelle dans le monde

La consommation annuelle d’énergie primaire en France, quant a elle, est passée de 150 Mtep
dans les années 1970 a 274 Mtep en 2005. Elle entame une diminution depuis une dizaine d’années et
semble se stabiliser depuis 20152 (figure 1-2).

0 !
1970 1975 1980 1985 1990 1995 2000 2005 2010 2015

Electricité primaire I Gaz M Pétrole M Charbon M EnRt* et déchets

*Energies renouvelables thermiques

Figure 1-2 Consommation d'énergie primaire annuelle en France?

1 British Petroleum, Br. Pet., 2017, 66, 1-52.
2 Ministére de I'environnement de I'énergie et de la mer en charge des relations internationales sur le climat, “Chiffres clés de

I'énergie,” 2016.
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Durant les prochaines années, la population mondiale ne cessera d’augmenter et les
statistiques montrent que cette population pourrait atteindre prés de 10 milliards d’individus en 2050,
contre 7,6 milliards en juillet 20173, La consommation d’énergie augmentera également. Outre le fait
qgue la quantité d’énergie fossile ne soit pas renouvelable, celle-ci est fortement émettrice de gaz a
effet de serre (GES) comme le dioxyde de carbone (CO,), principale cause du réchauffement
climatique.

1-1-2) Emissions de CO; et changement climatique

Depuis le milieu du XIXe siécle, les émissions anthropogéniques de GES connaissent une forte
augmentation, due a I'ére industrielle et notamment a la croissance de l'utilisation des matiéres
fossiles comme le charbon, le pétrole et le gaz naturel qui sont fortement émetteurs de GES par
combustion. Les émissions des six principaux gaz a effet de serre (CO, : Dioxyde de carbone, CHs:
méthane, N,O: protoxyde d’azote, PFC: perfluorocarbone, HFC: hydrofluorocarbone et SFq:
hexafluorure de soufre) couverts initialement par le protocole de Kyoto ont augmenté de plus de 80 %
depuis 1970 et de 45 % depuis 1990 pour atteindre 49 Gt CO, équivalent en 2010 et 54 Gt CO,
équivalent en 2013%. La répartition de ces six gaz selon le potentiel de réchauffement climatique global
a 100 ans est présentée en figure 1-3.

Gaz fluorés (2 %)
PFC, HFC, SF

N,O (5 %)

CH, (20%) /A

Co, (73 %)

Figure 1-3 Répartition des gaz selon le potentiel de réchauffement global a 100 ans en 2010

Les % du potentiel de réchauffement global sont issus de CO; et seulement % de ce potentiel
de réchauffement est attribué au cinq autres GES. En France, les émissions de CO, sont passées de 518
Mtep en 1990 a 408 Mtep en 2014 soit une diminution de 16 % sur cette méme période?, ce qui est
assez encourageant pour I'avenir.

3 La population mondiale devrait atteindre 9,8 milliards en 2050 et 11,2 milliards en 2100, selon I'ONU :
https://news.un.org/fr/story/2017/06/359662-la-population-mondiale-devrait-atteindre-98-milliards-en-2050-et-112-
milliards#.WUzcouvyi71, (derniére visite le 22/07/2018)

4 Commissariat général au développement durable : Chiffres clés des énergies renouvelables, 2018.
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Les émissions anthropogéniques de CO, proviennent principalement de la combustion
d’énergie fossile pour la production d’énergie comme le montre la figure 1-4 qui présente la répartition
des émissions de CO, dans I'union Européenne (UE 28 + Islande)®. En effet, 94 % de ces émissions sont
dues a la combustion d’énergie fossile et 6 % causées par les procédés industriels tels que le raffinage
de pétrole, la production de ciment et la production d’acier.

Production d'acier (1 %) Emissions restantes

(10 %)
Production de ciment (2 %

Raffinage du pétrole (3 %}~__

Eclairage publique et
chauffage (29 %)

Résidentiel (11 %)

. . Transport routier (25 %)
Industries et construction (14 %)

Figure 1-4 Répartition des émissions de CO; pour I'UE-28 et Islande en 2016

La combustion d’énergie fossile concerne principalement la combustion du pétrole, du
charbon et du gaz naturel. Le pétrole demeure la premiére source d'énergie dans le monde bien que
sa part dans le mix mondial ait baissé de 16 % depuis les années 70 au bénéfice du gaz (+ 5 %), de
I'électricité nucléaire (+ 4 %) et du charbon (+ 3 %). Cependant c’est le charbon avec 29 % du mix
énergétique mondial qui émet la plus grosse part d’émission de CO,.*

Néanmoins, une partie de ces émissions peuvent étre stockées, car la planete possede
plusieurs réservoirs naturels de CO,, tels que I'atmosphere, les océans, la biosphere et le sol.
Cependant, les émissions anthropogéniques sont trop élevées et vont créer un déséquilibre entre les
émissions et la consommation de CO,. Malheureusement, c’est notre atmosphére qui en est la plus
affectée, car la teneur en CO; dans I'atmospheére ne cesse d’augmenter comme le montre la figure 1-
5 qui présente la concentration de CO; dans I'atmosphére en ppm en fonction des années. Un triste
record a été atteint le samedi 21 juillet 2018 a I’observatoire de Mauna Loa a Hawaii avec un maximum
de teneur en CO, de 408,9 ppm dans I'atmosphére.®

5 U. Secretariat, “Annual European Union greenhouse gas inventory 1990 — 2016 and inventory report 2018 Submission to the
UNFCCC Secretariat,” no. 19, 2018.
6 https://scripps.ucsd.edu/programs/keelingcurve/ (visité le 22 juillet 2018)
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Seuil critique a ne pas dépasser a I'horizon 2100: 450 ppm
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Figure 1-5 Concentration de CO, dans I’'atmosphere en ppm, observatoire de Mauna Loa, Hawaii”

Comme indiqué sur la figure 1-5, la courbe va s’approcher tres rapidement des 450 ppm de
CO; dans I'atmosphere, bien avant I’'horizon 2100 si aucune amélioration supplémentaire n’est réalisée
a I'échelle mondiale. Cette teneur de 450 ppm, imposée par le Groupe Intergouvernemental d'Experts
sur I'évolution du Climat (GIEC), est un scénario qui a 50 % de chance de limiter I'augmentation de la
température a 2 °C en moyenne sur le globe®. En effet, cela correspond & une diminution par deux des
émissions de CO; dans le monde et pres de quatre fois la réduction pour les pays industrialisés pour
permettre aux pays émergents une croissance sans contraintes trop strictes.

Cependant, d’aprés la figure 1-6, qui présente I'évolution de la température annuelle
moyenne mondiale dans le temps, nous sommes en mesure de constater que, malgré un effort
considérable de réduction des émissions de CO, dans le monde (scénario RCP 2,6), cela ne suffira pas
a stopper cette augmentation de la température. Pire encore, dans un scénario extréme, ou aucune
diminution des émissions de CO, n’est réalisée (scénario RCP 8,5), la température moyenne annuelle
mondiale pourrait augmenter de 4 °C, ce qui serait catastrophique pour I'’écosysteme, avec la fonte de
la calotte glaciére du Groenland, I'augmentation du niveau des océans, les températures extrémes et
la disparition de certaines espéces animales. Les scénarios RCP (Representative Concentration
Pathway) sont des scénarios du forgage radiatif qui est défini approximativement comme la différence
entre I'énergie radiative recue et émise. Ainsi, un scénario RCP 2,6 correspond a un forcage de 2,6
W.m?2 et le scénario RCP 8,5 correspond a un forcage de 8,5 W.m™. Plus la valeur est grande, plus le
systeme terre-atmospheére se réchauffe.

7 “https://www.esrl.noaa.gov/gmd/ccgg/trends/data.html - Data de la concentration de CO, dans I'atmosphere, Obsevatoire
de Mauna Loa, Hawaii, 2018. (visité le 5 juin 2018)

8 ADEME, “Climat, Air et Energie,”, 2015, 1-214.
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Figure 1-6 Evolution de la température annuelle moyenne du globe en surface par rapport & la période 1986-20057

La figure 1-7 présente I'évolution de la température moyenne annuelle sur la surface de la
Terre, les deux scenarios extrémes sont présentés. A gauche, le scénario le plus encourageant qui
estime une diminution des émissions mondiales annuelles de CO,, indique tout de méme une
augmentation de la température dans le nord du Globe, de 3 a 4 °C d’ici la période 2081-2100 par
rapport a la période 1986-2005. Du c6té droit, avec le scénario le plus catastrophique qui ne suppose
aucun changement sur les émissions de CO,, avec une augmentation constante de la consommation
d’énergie primaire et donc des émissions de CO,, les températures mondiales annuelles augmenteront
tres fortement sur les continents de 5 a 7 °C en moyenne, et de plus de 11 °C au P6le Nord d’ici 2100.

RCP 2,6 RCP 8,5
Evolution de la température moyenne en surface (entre 1986-2005 et 2081-2100)
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Figure 1-7 Evolution de la température moyenne annuelle sur la surface de la Terre ?

Finalement, méme avec les efforts considérables prévus dans les décennies a venir, pour
permettre de réduire les émissions de CO; et d’autres GES, ils seront encore insuffisants pour éviter le
réchauffement climatique global. Il faut donc dés maintenant trouver de nouvelles solutions pour
permettre de respecter ces engagements. Différentes solutions sont déja en développement comme
le captage et le stockage de CO,, I'émergence des énergies renouvelables, les biocarburants et le
développement de carburant de substitution. Malgré ces efforts comme montré, sur la figure 1-8 qui

9 GIEC Changement climatique, 2013.
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présente les émissions de CO; a I’horizon 2100 selon les différents scénarios RCP, cela ne sera pas
suffisant pour diminuer les émissions annuelles globales de CO..
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Figure 1-8 Emission de CO, mondiale annuelle 1°

Il est donc nécessaire de changer la facon de produire et de consommer |’énergie pour une
diminution efficace de ces émissions. Ceci passe par la transition énergétique, actuellement en cours
au niveau mondial.

1-1-3) Transition énergétique

La transition énergétique désigne le remplacement progressif de I'ensemble du systeme de
production, de distribution et de consommation des sources d’énergie fossiles (pétrole, gaz naturel,
charbon) émettrices de GES, par des sources d’énergie renouvelables (éolienne, solaire, hydraulique)
afin de le rendre plus écologique. Ce processus est déja actuellement en cours dans le monde entier
et vise a transformer les systemes énergétiques pour les rendre plus respectueux de I'environnement.

1-1-3-1) Nouvelles sources d’énergie

En 2017, les énergies renouvelables ont atteint le seuil symbolique de 30 % dans la production
d’électricité annuelle brute en Europe (figure 1- 9), ce qui est une bonne avancée pour la diminution
de I'ensemble des émissions de CO,. Le trio solaire-éolien-biomasse présente plus des 2/3 de la part
des énergies renouvelables dans la production annuelle d’électricité en Europe.

10K, Riahi et al., Glob. Environ. Chang., 2017, 42, 153—168.
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Figure 1-9 Part des énergies renouvelables en pourcentage de la production brute d'électricité en Europe

Le triptyque solaire-éolien-biomasse a méme dépassé le charbon dans la production
d’électricité en Europe pour la premiére fois en 2017 avec 679 contre 669 TWh!! (figure 1-10). Dans ce
triptyque, c’est I'énergie éolienne qui prend la plus grande part avec prés de 54 %, suivis de la biomasse
avec pres de 29 % et finalement le solaire avec 17 %.
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Figure 1-10 Production d’électricité d’origine renouvelable vs production d’électricité par le charbon

Cependant, les énergies renouvelables sont des énergies intermittentes, ce qui signifie qu’il y
aura un décalage entre la production et la consommation d’électricité. Il est donc nécessaire de
réorganiser les parcs électriques mondiaux afin de mener a bien cette transition.

11D. Jones, et al., Agora Energiewende and Sandbag, 2018.
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1-1-3-2) Réorganisation du réseau électrique

Passer de I"énergie fossile a I’énergie renouvelable est un probleme complexe qui nécessite
une répartition des centrales plus adaptée a la production d’énergie renouvelable. En effet,
I'intermittence des électricités renouvelables, due généralement aux conditions météorologiques,
affaiblit le réseau électrique a cause du décalage entre la production et la consommation électrique.

Par exemple, pendant un creux de consommation, si la production d’électricité est suffisante
sur le territoire, une partie de la production d’énergie renouvelable sera a I'arrét pour ne pas générer
un exces d’électricité qui ne peut étre stocké et qui sera donc inutile et perdu. Dans le cas contraire,
durant un pic de consommation, si les conditions météorologiques ne sont pas favorables, une
qguantité trop faible d’énergie renouvelable sera produite et risque d’étre insuffisante dans le réseau
électrique.

Ces inconvénients rendent tres complexe la gestion du parc électrique. Cela le sera davantage
dans les années a venir, avec I'augmentation constante de la part des énergies renouvelables dans le
réseau électrique. Cette intermittence est tres bien présentée dans la figure 1-11 qui montre une
simulation du réseau de transport d’électricité (RTE) de la puissance électrique produite en France sur
une semaine estivale en juillet 2035.
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Figure 1-11 Simulation et illustration de la production d’électricité sur une semaine estivale en juillet 203512

Cette simulation indique que la production est toujours supérieure a la consommation et que
I’exces est exporté dans d’autres pays voisins. Cependant il est treés compliqué de prévoir la production
d’énergie renouvelable, d’autant plus qu’en période hivernale, les besoins en électricité sont plus
grands??, alors que la part des énergies renouvelables diminue, majoritairement avec la diminution du
temps d’ensoleillement. La complexité est d’autant plus grande a I’échelle européenne, car I'offre et
la demande d’électricité renouvelable varie en jours, en semaines et sur I'année et dans chaque pays
ou se trouve ce réseau électrique. Il est donc plus que nécessaire de permettre un stockage stable et
fiable d’électricité pour permettre d’avoir une meilleure gestion des flux d’électricité.

12 Réseau de trasport d’électricité, Bilan prévisionnel de I'équilibre offre-demande d’électricité en France, 2017.
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1-1-3-3) Stockage d’électricité

La figure 1-12 présente différentes techniques de stockage d’électricité, avec en ordonnée, la
durée de stockage et en abscisse, la capacité de stockage. Les techniques les moins performantes sont
situées dans le coin gauche de la figure avec le volant d’inertie ainsi que les batteries. Il y a par la suite
les réservoirs d’air comprimé, ainsi que le pompage-turbinage.

Finalement, les techniques les plus performantes sont le stockage chimique avec la production
d’hydrogéne et avec la production de méthane synthétique. L’hydrogéne est produit par I'électrolyse
de I'’eau, avec I'exces d’électricité et le méthane synthétique peut étre formé par I’hydrogénation de
CO,. C'est donc le stockage de produits chimiques qui permet d’avoir la meilleure capacité de stockage,
en plus de sa longue durée de stockage.
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Figure 1-12 Caractéristiques des différentes techniques de stockage d’électricité 13

Une étude ADEME a présenté une modélisation simplifiée des excédents et déficits de
production d’électricité en France en 2050. Dans le meilleur des cas, d’aprés cette modélisation,
I'excédent électrique serait situé entre 34 et 67 TWh sur I'lannée 2050. Cela représenterait entre 7 et
16 % de la production d’électricité qui serait perdue si ces excédents ne sont pas valorisés par un
systeme de stockage a long terme. Ainsi, il serait intéressant de coupler le stockage d’électricité sous

13 Rte, “Bilan previsionnel de I'equilibre offre-demande d’electricite en France Edition 2014,” 2014.
14Rapport ADEME, “Etude portant sur I'hydrogéne et la méthanation comme procédé de valorisation de I'électricité
excédentaire,” 2014, 1-238.
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forme d’hydrogéene avec les émissions de CO; pour former des produits a plus fortes valeurs ajoutées
ainsi que des vecteurs énergétiques.

1-1-3-4) Captage et stockage du CO,

Le captage et le stockage de CO, sont des techniques permettant de recycler les émissions de
CO, de I'atmospheére et de I'injecter dans des réservoirs naturels. Pour se faire, le CO; peut directement
étre prélevé a la sortie des procédés industriels, fortement émetteurs de CO; telles que les aciéries ou
les cimenteries par exemple (tableau 1-1). Cependant, le CO; sortant de ces industries n’est pas trés
concentré et nécessite un traitement pour le concentrer et le purifier en vue de son enfouissement.

Tableau 1-1 Estimations des teneurs en CO; des émissions industrielles dans le monde en 2008%°

Emissions mondiales Teneur en CO; (% vol.)

(Mt COz.an)
Cimenterie 200 14-33
Raffinerie 850 3-13
Aciéries 100 15
Production d'éthyléene 260 12
Production d'ammoniac 150 100
Production de gaz naturel 50 5-70
Production d'aluminium 8 /

Le CO; ainsi capté et purifié, est transporté jusqu’au site de stockage, soit par canalisation, soit
par bateau (si la distance est plus longue) pour étre par la suite stocké. Deux solutions de stockage
sont employées, avec des avantages et des inconvénients. La premiére solution se situe dans des
gisements de pétrole déplétés avec une injection facilitée, ne nécessitant pas d’installation spécifique
et onéreuse. Le réservoir est naturellement composé d’un revétement étanche puisqu’il contenait des
hydrocarbures. Cependant, les anciens gisements de pétrole ont un volume limité (jusqu’a 920 Gt CO,
de capacité de stockage?®) et sont le siége de nombreux puits d’extraction qui favorisent les fuites. La
seconde solution de stockage se trouve dans des réservoirs aquiféres salins profonds. Le CO; est injecté
dans des réservoirs situés a au moins 800 m de profondeur?’, endroit dans lequel régne une pression
et une température suffisante pour amener le CO, dans son état supercritique. Les volumes de
stockage sont donc beaucoup plus importants, puisque le CO; est sous forme liquide (jusqu’a 10 000
GtCO; de stockage?®). Cependant, le stockage dans les aquiféres posséde des inconvénients, comme la
surpression dans le réservoir sous-marin par I'ajout de CO.. Cette pression s’équilibrera avec le temps
car CO; se dissout dans I'eau.

Plusieurs projets de captage et stockage sont déja en fonctionnement. Les projets les plus
anciens datent de 1996, avec Spleiner, un site norvégien en mer du Nord, dans lequel est injecté

15 J. Wilcox, “Carbon Capture.” 2012.
16 0. K. Davtyan, 2014, 2, 1-15.
17 INERIS, Captage et stockage géologique du CO2: retour d’expérience et perspectives. 2017.
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environ 1 Mt de CO; par an a 1000 m de profondeur. Quatre ans plus tard, un deuxieme site d’injection
norvégien a vu le jour a Snghvit, en mer de Barents, tous les deux mis en service par la société Statoil.
En Outre Atlantique, dans les années 2000, a Weyburn au Canada, un nouveau site stockage a été
congu. Le CO; est injecté a environ 1500 m de profondeur dans des réserves de pétrole épuisées, a des
fins de récupération d’hydrocarbures (EOR pour Enhanced Oil Recovery'®'°). Le débit d’injection est
plus important que sur le site de Spleiner avec 2 a 3 Mt CO; par an. Aprés la phase d’EOR, le réservoir
sera utilisé uniqguement a des fins de stockage'’. De 2010 a 2013, en France, le pilote de Lacg-Rousse
réalisé par Total a montré qu’il était possible de réaliser une chaine intégrée de captage, transport et
stockage de CO,;. Ce CO; a été injecté dans un réservoir de gaz naturel déplété a 4500 m de
profondeur?’. Ces derniéres années, les projets de CCS (Carbone Capture Storage) ont été nombreux
dans le monde. Actuellement, il existe 17 sites de captage et stockage a grande échelle dans le monde,
avec quatre supplémentaires crées au courant de I'année 2018 permettant d’avoir une capacité totale
de 37 Mt pour I'année 2018. Depuis le début de cette technique, 220 Mt CO; ont été stockées dans les
sous-sols profonds®. La figure 1-13 présente |’évolution de la capacité mondiale de capture de CO;
depuis 50 ans.
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Figure 1-13 Historique du stockage de CO, dans le monde?0

Cependant, la capture de CO, reste tres onéreuse et son développement est fortement
dépendant du prix de la tonne de CO,. De plus, les risques environnementaux et sanitaires dus au
stockage de CO, sont non négligeables, avec des possibilités de secousse sismique, ou pire encore,
avec des ruptures de séquestration. Les phénomeénes physicochimiques liés a I'enfouissement sont
encore mal connus a long terme et le stockage rencontre également des difficultés d’acceptation,

18 p Jaramillo, et al., Environ. Sci. Technol., 2009, 43, 21, 8027—-8032.
19 Wei, W. et al., J. Pet. Sci. Eng., 2018, 163, 340-348.
20 Global CCS Institute, “The Global Status of CCS: 2017,”, 2017, 43.
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principalement au niveau local, comme le cas de du site de Barendrecht aux Pays-Bas, ou la population
locale avait établi une forte préférence pour développer des projets futurs de stockage off-shore.?’

1-1-3-5) Valorisation du CO;

Une autre voie que le stockage consiste en la valorisation de CO, directement apres le captage.
Le CO; serait donc utilisé comme matiére premiere dans différents procédés. Depuis plusieurs
décennies, trois voies de valorisation existent. La premiere voie est |'utilisation de CO, dans les
procédés industriels, comme récupération assistée du pétrole (EOR: Enhanced Qil Recovery, cité
précédemment’®?®) ou I'extraction de la caféine a partir de thé ou de café avec du CO;
supercritique.?? Le CO; peut également étre utilisé en tant que gazéifiant dans des boissons non
alcoolisées comme la limonade ou dans des boissons alcoolisées comme la biére.

La deuxiéme voie concerne la valorisation biologique du CO,. Lors de cette voie, le CO; est
injecté dans des microalgues pour permettre le développement des matiéres organiques et plus
précisément les lipides. Ces lipides sont par la suite extraits afin de produire des biocarburants dits de
troisieme génération : les « algocarburants ». Cette méthode présente certains atouts, notamment
I'utilisation de I’énergie solaire, la reconversion des zones industrielles en déclin et la non compétitivité
avec les terres agricoles.”® Cependant, cette voie est encore onéreuse et énergivore, mais se
développe.

Finalement, la troisieme voie concerne la valorisation de CO; en produits chimiques a plus
haute valeur ajoutée. Ainsi, plusieurs produits chimiques sont déja réalisés avec le CO, comme l'urée
par exemple,?*?> utilisé comme engrais grace a sa forte teneur en azote, I'acide salicylique?® qui est un
précurseur de I'aspirine, ou méme des plastiques comme les polycarbonates?, qui composent les CD,
les DVD et les verres optiques. La minéralisation du CO, qui consiste a faire réagir cette molécule avec
des oxydes de magnésium, de calcium ou de fer?® pour former des carbonates relativement stables et
permettre de stocker le CO, de fagcon « permanente ». Les quantités de CO, anthropogéniques utilisées
pour les futures synthéses organiques pourraient atteindre 500 Mt.an?.22 Cependant cela est encore

trop faible comparé aux émissions annuelles mondiales qui sont environ proches de 40 Gt CO,.an1.1°

21 H. Peker, et al., AIChE J., 1992, 38, 5, 761-770.

22\N. J. Kim, et al., J. Food Eng., 2008, 89, 3, 303—309.

23 | Dumergues, et al., “Les Filieres De Valorisation Du CO,"” 2014.

24 F Shi, Y. Deng, et al., Angew. Chemie - Int. Ed., 2003, 42, 28, 3257-3260.

25 . Koohestanian, et al., Energy, 2018, 144, 279-285.

26 M. Aresta, et al., Converting “Exhaust” Carbon into “Working” Carbon, 1st ed., 2014.
27 M. Taherimehr et al., J. Appl. Polym. Sci., 2014, 131, 21, 1-17.

28/, Romanov, et al., ChemBioEng Rev. 2015, 2, 4, 231-256.
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Figure 1-14 Résumé des différentes voies de valorisation de CO,2?

D’autres solutions, a plus grande échelle doivent donc étre développées pour permettre
d’augmenter davantage les parts de CO; anthropogénique valorisées. La figure 1-14 présente une
partie des différentes voies de valorisation de CO,. La filiere technologique qui semble la plus
prometteuse est I’hydrogénation de CO, en produits énergétiques tels que les carburants. Cette
technologie posséde plusieurs atouts. Le premier, et le plus évident, est la valorisation de CO; et donc
la diminution de ces émissions. Le deuxieme atout est le stockage d’énergie électrique sous forme de
produits chimiques renouvelables. Un dernier avantage de cette technologie est de permettre aux pays
non producteurs de pétrole, gaz ou charbon (énergies fossiles en général) d’acquérir une
indépendance énergétique, tout en diminuant les émissions de CO..

Il existe deux classes d’hydrogénation. La premiéere est I’hydrogénation directe, ol le CO; réagit
avec I'hydrogéne pour former le méthane, le méthanol, I'acide formique ... et I"hydrogénation
indirecte, ou I’hydrogene réagit avec le CO; pour former du CO et de I'eau selon la réaction inverse du
gaz a I'’eau (RGWS pour Reverse Water Gas Shift) selon I’équation 1-1 :

C02 + HZ ‘—7 CO + H20 ArH025"C:41,0 kJ.mO/'J (l'l)

Le CO réagit ensuite avec I’hydrogene pour former des produits chimiques énergétiques selon
la réaction de Fischer-Tropsch.

L'hydrogénation directe de CO, en méthanol et en diméthyléther (DME) est actuellement
encore en cours de développement et cette réaction sera étudiée dans la suite de ces travaux. Le

29 C, Das Neves Gomes et al., Angew. Chemie - Int. Ed., 2012, 51, 1, 187-190.
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méthanol produit par hydrogénation de CO; est un produit intéressant puisqu’il permet de stocker de
I’énergie sous forme de produits chimiques tout en valorisant le CO,. Cependant, cette hydrogénation
est limitée thermodynamiquement. La conversion de CO, est faible et la réaction nécessite de hautes
pressions. La formation de DME permet de déplacer cet équilibre thermodynamique et ainsi
augmenter la conversion de CO; tout en adoucissant les conditions de réaction.

1-2) Synthése de méthanol et synthése directe du DME a partir de CO2/H>

1-2-1) Projet DIGAS

Le projet DIGAS concerne la synthése directe de DME a partir de de CO; et d’H,, selon
I’équation 1-2 suivante :

2C0, +6Hy, S CH;0OCHs + 3 Hy0 AHOsc =-122,2 kJ.mol* (1-2)

Le procédé nécessite la présence d’un catalyseur bifonctionnel ayant a la fois une fonction
métallique permettant d’hydrogéner le CO, en méthanol, puis une fonction acide qui permet de
déshydrater le méthanol en diméthyléther. La partie catalyse métallique sera réalisée sur un catalyseur
a base de cuivre, sur un support a base de zinc et zirconium. La déshydratation du méthanol formé
sera réalisée avec une zéolithe acide du type ZSM5. Pour cela, le projet va se dérouler en deux parties.
Dans un premier temps, des catalyseurs métalliques a base de cuivre, zinc et zirconium pour la
synthése de méthanol a partir de CO, vont étre développés puis optimisés et dans un deuxiéme temps,
les catalyseurs optimisés vont étre couplés avec une zéolithe acide pour permettre la déshydratation
du méthanol en diméthyléther (DME) (figure 1-15).

MeOH

~ Site actif N
métallique
(Cu)

COZ/H2

Support
(ZnO-Zr0,)

Figure 1-15 Schéma de la synthése de DME a partir de CO./H>
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1-2-2) Catalyseurs
1-2-2-1) Syntheése de méthanol

1-2-2-1-1) Panorama du méthanol

Le méthanol, ou encore alcool méthylique, est I'alcool primaire le plus simple, de formule
CH3OH. Cet alcool détient une masse molaire de 32,04 g.mol! et une masse volumique de 0,79 g.cm?
a 20 °C. Sa température de fusion est de - 97,8 °C et d’ébullition de 64,5 °C a pression atmosphérique.°
Le méthanol est un liquide incolore a température ambiante ce qui facilite sa manipulation et son
transport, contrairement au gaz tel que I’hydrogéne. Il est initialement synthétisé a partir de la réaction
catalytique entre CO et H; (gaz de synthése) sur un catalyseur métallique. La demande de méthanol
mondiale était de 80 Mt en 2016, soit 200 000 tonnes de méthanol par jour dans le monde. Cette
consommation ne cesse d’augmenter avec une simulation pour 2018 atteignant pres de 90 Mt de
méthanol®l. En 2015, les cing principales utilisations de méthanol sont la synthése de formaldéhyde
avec 29 % des parts, puis le procédé MTO (Methanol to Olefin)/MTG (Methanol to Gasoline) avec 10
%, ex aequo avec la synthése de DME (10 %), de méthyl tert-butyl éther (MTBE) (10 %) et finalement
I'utilisation directe en mélange avec I'essence.?!

Le procédé MTO permet de synthétiser des oléfines a partir du méthanol. Ces oléfines,
généralement I'éthyléne et le propyléne, sont utilisées comme précurseurs dans la synthese de
polymeéres plastiques. C’'est une réaction chimique en C; extrémement importante puisqu’elle permet
de synthétiser des produits de la pétrochimie, sans utiliser des produits issus du pétrole.3233

Le procédé MTG permet, quant a lui, de convertir le méthanol en hydrocarbures aromatiques.
Ce procédé a été développé par Mobil Oil dans les années 703 et a permis de produire de I'essence et
du gazole a partir du méthanol.

Le MTBE est un additif de I'essence qui permet d’augmenter I'indice d’octane du carburant et
permet également de diminuer les émissions de CO et des NOy des véhicules.®

La synthese de DME a partir de méthanol possede également un intérét pour le gazole. En
effet, le DME peut étre utilisé en tant qu’additif pour augmenter I'indice de cétane®, mais il peut aussi

étre utilisé pour remplacer le pétrole liquéfié, le gaz naturel compressé ainsi que le gaz naturel liquéfié.
37

30 INRS, “Fiches toxicologiques Methanol,” 2018, 1-9.

31 M. Alvarado, IHS CHEMICAL, 2016, 3, 10-11.

32p Tian et al., ACS Catal., 2015, 5, 3, 1922-1938.

33X.Sunetal, J. Catal., 2014, 314, 21-31.

34 W. Chester et al., “United States Patent - Conversion of methanol to gasoline product - Exxon Mobil”, 1977,19.
35 A. Dehghani Kiadehi et al., Sep. Purif. Technol., 2017, 182, 238-246.

36 G. Bonuraetal., J. CO2 Util., 2018, 24, 398-406.
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L’éventail des utilisations du méthanol ne s’arréte pas la. il peut également étre directement
utilisé en tant que combustible dans les piles a combustibles a méthanol direct (DMFC pour « Direct
Methanol Fuel Cell »)*®4°. Dans ce cas, le méthanol est directement utilisé pour la production
d’électricité.

Ainsi, le méthanol devient un moyen de stockage d’énergie sous forme de produit chimique
stable, qui peut étre un moyen efficace de pallier la diminution des énergies fossiles et permettrait
également a des pays non producteurs de pétrole, gaz naturel ou charbon, d’acquérir une autonomie
suffisante. Cela rejoindrait les propos du lauréat du prix Nobel de chimie en 1994, George Olah, sur
I'idée d’'une « économie de méthanol » lorsque le méthanol est produit par hydrogénation de CO;
anthropogénique.®* L'intérét serait donc de capter le CO; anthropique, puis de I'utiliser dans le cycle
du méthanol (figure 1-16). Cela pourrait garder constante la concentration de CO dans I'atmosphére
en recyclant perpétuellement ces émissions.
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Figure 1-16 Schéma simplifié d’un cycle anthropique neutre en émission de carbone utilisant le méthanol comme vecteur
énergétique*?

1-2-2-1-2) Hydrogénation de CO et CO;

Le méthanol est une substance chimique connue depuis de trés nombreuses années.
Initialement découvert par le physicien et chimiste irlandais Richard Boyle en 1661, par distillation de
boites en bois. C'est seulement dans les années 1830 que Jean-Baptiste Dumas et Eugéne-Melchior
Péligot ont découvert sa composition élémentaire.* Plus tard, dans les années 1910, avec I'émergence
des procédés catalytiques sous pression, et notamment avec la synthése d’ammoniac en 1909%, la
synthése de composés organiques oxygénés s’est fortement développée®. En 1923 dans I'entreprise
chimique Badische Anilin & Soda Fabrik (BASF actuellement), une équipe allemande composée de

38 A. Demirbas, Energy Sources, Part A Recover, 2008, 30, 6, 529-535.

39 L. Gongetal., J. Energy Chem., 2018.

40 M. Wang et al., Energy Convers. Manag., 2018, 168, 270-275.

41 G. Olah, Angew. Chem. Int. Ed. Engl., 2005, 44, 18, 2636—2639.
42G.A.Olahetal., J. Org. Chem., 2009, 74, 2, 487—498.

43 J. Wisniak, Para Quitarle El Polvo, 2009, 20, 1, 61-69.

44 Thermo-Calc Software, “Thermodynamic software - Thermo-Calc” 2016.
45 D. Sheldon, Johnson Matthey Technol. Rev., 2017, 61, 3, 172-182.
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Alwin Mittasch, Mathias Pier et Karl Winkler a réalisé pour la premiere fois sur un pilote industriel, la
synthése de méthanol a partir du syngas® avec un catalyseur ZnO/Cr,0s, entre 200 et 600 °C & des
pressions supérieures a 50 bar. Cependant, le gaz de synthese était produit a I'époque avec de I'eau et
du charbon et contenait beaucoup d’impuretés. Plus tard, au milieu du XXe siécle , le gaz de synthese
fut produit directement a partir du gaz naturel.*’ Ce gaz synthétique composé de CO et H, comportait
moins d’impuretés par rapport au procédé avec le charbon. De nouveaux types d’oxyde, jusque-la trop
sensibles aux impuretés, ont donc pu étre utilisés. Dans les années 1960, un nouveau type de
catalyseur a été développé avec de I'oxyde de cuivre sur de I'oxyde de zinc, fonctionnant a de plus
basses températures (250-350 °C) et haute pression (50 - 100 bar). Ce type de catalyseur a permis de
réduire considérablement la consommation d’énergie durant le procédé d’hydrogénation.”® Le
catalyseur a ensuite été optimisé avec de I'alumine (Al,Os) et ce type de catalyseur est encore utilisé

de nos jours pour convertir un mélange de H,/CO/CO; en méthanol.*>°

L’hydrogénation des COy peut s’effectuer selon les maniéeres suivantes : avec la synthese de
méthanol a partir de CO; et H; (1-3), mais également a partir de CO (1-4) et finalement, une réaction
compétitive avec la réaction inverse de gaz a I'eau (RWGS) (1-1)

€O, + 3 H,
CO +2H,

CH;0H + H,0 AHO55c = - 49,8 kl.mol (1-3)
CH;0H AHO55c = - 90,8 kJ.mol (1-4)

—
-

—

-

Pendant longtemps, le réle de CO; a souvent été controversé dans I'hydrogénation d’un
mélange H,/CO/CO.. En effet, dans les années 80, les études cinétiques et mécanistiques considéraient
uniquement le CO dans I’hydrogénation, sans prendre en compte le CO; dans la formation de méthanol
658 Par la suite, des modeles cinétiques complexes ont été développés et ont montré de facon

59-61

expérimentale que le méthanol était principalement formé a partir de CO, et également plus

rapidement qu’a partir de CO.%2

Les catalyseurs prévus pour la synthese de méthanol a partir de CO ont d{i étre modifiés et
optimisés pour permettre la production de méthanol par hydrogénation de CO..

Avec tous ces nouveaux articles montrant que le CO, pouvait étre valorisé en méthanol,
plusieurs projets ont vu le jour, utilisant le CO; anthropique pour la synthése de méthanol. Par exemple

46 Mittasch A., et al., “United States Patent Office - Production of oxygenated organic compounds”, 1922, 2-5.
47 Mayland B. J., “Production of hydrocarbon synthesis gas - United States Patent Office” 1952.
48 M. Kulawska et al., Chem. Process Eng. - Inz. Chem. i Proces., 2013, 34, 4, 479-496.

49 M. Pérez-Fortes et al., Appl. Energy, 2016, 161, 718-732.

50 M. Behrens, Catal. Today, 2015, 246, 46-54.

51S. Kuhl et al., Chem. - A Eur. J., 2014, 20, 13, 3782—3792.

525, A. Kondrat et al., Catal. Today, 2018.

33 H.Ren, etal., J. Ind. Eng. Chem.,2015, 28, 261-267.

54 E. L. Kunkes et al., J. Catal., 2015, 328, 43—48.

55 C. Baltes, et al., J. Catal., 2008, 258, 2, 334—344.

56 P, Villa, et al., Ind. Eng. Chem. Process Des. Dev., 1985, 24, 1, 12-19.

7). C.J. Bartetal., Catal. Today, 1987, 2, 1, 1-124.

58 K.M., Vanden Bussche et al., J. Catal., 1996, 161, 1, 1-10.

59 G. C. Chinchen et al., Appl. Catal., 1987, 30, 2, 333-338.

60 G. H. Graaf, et al., Chem. Eng. Sci., 1988, 43, 12, 3185-3195.

61K. Kobl, et al., Catal. Today, 2016, 270, 31-42.

62 X. Wang et al., Korean J. Chem. Eng., 2010, 27, 4, 1093—-1098.
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Carbon Recycling International (CRI) a installé une premiere usine de synthese de méthanol par
hydrogénation de CO; a Svartsengi en Islande en 2010, nommée « George Olah Renewable Methanol
Plant ». Elle s’est par la suite agrandie jusqu’en 2015, ou l'usine générait une production de 5 millions
de litres de méthanol par an utilisant 5600 tonnes de CO,.an.%® Un autre projet de plus grande
envergure nommé Blue Fuel Energy (BFE), a été fondé en 2008 et devrait, a terme, produire prés de
2,5 millions de litres de carburant par jour, soit prés de 900 millions par an a partir du gaz naturel et
d’hydrogéne a Chetwynd, en Colombie-Britannique au Canada.®* En 2012, le fondateur de BFE a
également créé la « Canadian Methanol Corporation » pour profiter de I'abondance du gaz naturel et
d’autres ressources renouvelables présentes sur le sol Canadien, a proximité de BFE. Le Canada a pour
projet de batir une gigantesque usine capable de produire 6 millions de litres de méthanol par jour,
soit plus de 2,2 milliards de litres par an qui pourront étre convertis en DME pour étre utilisés comme
carburant. La construction de ce site est prévue pour 2020, site qui devrait étre opérationnel pour la
production pour 2023.5455

L'intérét des travaux sont de synthétiser directement le DME a partir de CO,/H,, selon
I’équation équation 1-2, avec un catalyseur métallique adapté pour la synthése de méthanol, couplé a
un catalyseur acide pour permettre la déshydratation du méthanol en DME (équation 1-5).

2 CH;0H S CH;0CH; + H,0 AHO%sc = - 23,4 kJ.mol (1-5)

1-2-2-1-3) Phase métallique

Il existe différents métaux, nobles ou non, comme catalyseurs pour la synthése de méthanol
par hydrogénation de CO,.

Différents catalyseurs®® a base de platine ont été étudiés, notamment des nanoparticules de
platine. Les résultats montrent que malgré la présence de sites actifs faiblement coordonnés,
nanoparticules de platine seules ne sont pas capables de catalyser la réaction en raison de leur faible
interaction avec le CO,. Cependant lorsque le platine est supporté sur des oxydes, tels que SiO; ou TiO;,
contenant des lacunes d’oxygene, la liaison avec le CO; est plus forte et I'activité pour I’hydrogénation
de méthanol est ainsi augmentée.s¢

D’autre métaux nobles ont également été utilisés en tant que catalyseur, tel que le palladium
supporté par différents oxydes, notamment supporté sur CeO, qui a permis d’obtenir de tres bonnes
sélectivités en méthanol, mais de faibles conversions de CO; et une faible durabilité.®’

L'or a lui aussi été étudié dans les catalyseurs pour I'hydrogénation de CO,. En effet, le
catalyseur Au/ZnO a montré une bonne activité pour I’hydrogénation de CO,, au détriment de la RWGS

63 B. Stefansson, “CO2-to-methanol: Nordic technology with global appliccation,” 2017.

64 C. Dias et al., “https://www.sdtc.ca/fr/juergen-puetter-president-aeolis-wind-power-et-blue-fuel-energy,” Rev Esc Enferm
USP, 2013, 47, 6, 1426-1430. (derniére visite le 16/06/18)

652018 CORPORATION, CANADIAN METHANOL, “http://www.canadianmethanol.com/ (visité le 12/06/18)

66 S, Kattel, et al., J. Catal., 2016, 343, 115-126.

67 L. I. Fan et al., “Development of active and stable supported noble metal catalysts for hydrogenation of carbon dioxide to
methanol” , 1995, 36, 6, 633-636.
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et cette réaction a été réalisée a faible pression (5 bar).® Le systtme Au/ZnO-TiO, a permis
d’augmenter le rendement en méthanol en améliorant la dispersion de I'or, conduisant ainsi a des
performances similaires aux catalyseurs classiques de type CuO-Zn0-Al,0s%° mais beaucoup plus
onéreux.

L'utilisation de I’argent, comme surface métallique active, a également été étudié. En effet, le
catalyseur Ag-ZnO a montré une trés bonne sélectivité en méthanol lors de I'hydrogénation de CO. En
ajoutant Al,Os; dans ce type de catalyseur, la productivité a augmenté car I'alumine a permis de mieux
disperser l'argent et finalement, avec I'ajout de Ga;0s, le rendement a augmenté davantage et a pu
étre expliqué par le caractére légérement plus oxydant de la surface d’argent.”®

D’autres catalyseurs contenant un métal non noble, ont récemment été développés. En effet,
un catalyseur a base de nickel et d’indium supportés sur de I'aluminium et de la silice (Ni-In-Al/SiO,) a
montré une activité dans I'hydrogénation de CO;, doublée par rapport au catalyseur usuel CuO-ZnO-
Al,03.7172

D’autres systémes catalytiques organométalliques plus complexes, a base de ruthénium et
scandium, sont également étudiés pour la synthese de méthanol en trois étapes par hydrogénation
CO,. Avec la premiere étape d’hydrogénation de CO, en acide formique avec le catalyseur
(PMes)sRu(Cl)(OAc) puis une estérification pour générer le formiate grace au catalyseur Sc(OTf); et
finalement I’hydrogénation de ce formiate en méthanol avec le catalyseur (PNN)Ru(CO)(H)"*”® mais
cette catalyse sort du domaine de la catalyse hétérogene et tend plut6t vers la catalyse homogéne
avec des catalyseurs trés onéreux.

Finalement, le métal privilégié pour la synthése de méthanol par I’hydrogénation de CO; est
principalement le cuivre,®*’47® du fait de son abondance, son faible colt et son activité pour la
synthése de méthanol par hydrogénation de CO..

68'Y. Hartadi et al., Phys. Chem. Chem. Phys., 2016, 18, 16, 10781-10791.
69 H. Sakurai et al., 1996, 29, 361-365.

705, Sugawa, et al., Energy Convers. Manag., 1995, 36, 6-9, 665—668.
7S Dang et al., Catal. Today, 2018.

72 A.R. Richard et al., ACS Catal., 2017, 7,9, 5679-5692.

73 C. A. Huff et al., J. Am. Chem. Soc., 2011, 133, 45, 18122—-18125.
74Y.Zhangetal., J. CO2 Util., 2016, 15, 72-82.

7S F. Arena, et al., J. Catal., 2007, 249, 2, 185-194.

78 5. Fujita, et al., Catal. Today, 1998, 45, 1-4, 241-244.
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1-2-2-1-4) Mécanisme réactionnel

Depuis plusieurs décennies, les chercheurs

) . . . COL(g)+3H,(e)
ont accepté le fait que I'espece active du catalyseur 1
d’hydrogénation de CO, en méthanol est le cuivre O\ M
métallique. De nombreux chercheurs ont tenté de
trans -COOH (bi}+5H momo -HCOO(mono #5H
comprendre et de démontrer ce mécanisme qui - ]- 1
n‘est pas encore totalement connu a I'heure GE:COOH+S H-COHOH+a biHCO04 81 HCOOH 411
’ ’ -0
actuelle. Zhao et al. 77 ont proposé deux schémas 1 . 1-
i . . i . . CO+OH+5H ¢c-COHOH +4H H,CO0+4H H,CO(g)+O+4H
réactionnels pour la synthéses de méthanol a partir 1- Im 1-
de CO; sur Cu(111) a I'aide de calculs DFT. Leurs HCOOR+aH “""*0:’ HLC00H+31
. . H ~OH
calculs ont montré (figure 1-17) que = l 1
e HCOH+OH+3H mmop 1,C0+OH+3H ——p H,CO(gH OH43H
I’hydrogénation successive des formiates (*OCOH) ]- -
en dioxyméthylene (*OCHOH) puis apres plusieurs HCOR:ON+ 2 H,CO+OH+2H
étapes en méthoxy (*OCHs3) et finalement en i\ /ﬁ
H,COH+OH+H
méthanol, n’est pas faisable a cause des trop
hautes barriéres d’activation de plusieurs étapes H.COH @HOH+H
élémentaires (figure 1-18). Toutefois, ils ont l

. . . FURTI H,COH(g++H ,0(g)
montré que I’"hydrogénation de CO; se réalisait par

la voie hydrocarboxyl (trans-COOH) qui est Figure 1-17 Mécanisme de la réaction d’hydrogénation

L. lus f bl | o f . de CO, en méthanol selon la voie formiate (mono-HCOO)
cinetiquement plus favorable que la voie formiate. ou hydroxycarbonyl (trans-COOH) sur Cu(111)”7

L'espece trans-COOH est ensuite convertie en
hydroxymethylidyne (*COH) via le dihydroxycarbene (*COHOH), suivi par trois hydrogénations

COOH path successives pour former I'espece
1.6
[ —— HCOOpath hydroxymethylene (*CHOH),
J-0f.  e—— H,0 promoted COOH formation

hydroxymethyl (*CH,0OH) et
finalement le méthanol.

0.8 |

t,c-COHOH+2H,(g)

1,+-COHOH+2H,(g})
HCOH+OH+3H

La plupart des catalyseurs de
cuivre contiennent de I'oxyde de zinc
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08t F . . .
8 E s primordiale. En effet, le cuivre
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<l EN 2 et de dissocier [I'hydrogéne
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3 2 nécessaire a la réaction et la
T
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CO,(g) + 3H,(g) — CH;0H(g) + H,0(g)

Figure 1-18 Energies calculées par DFT des étapes du mécanisme d’hydrogénation
de CO; en méthanol selon la voie formiate (mono-HCOO) ou hydroxycarbonyl (trans-
COOH) sur Cu(111)”

77Y.F. Zhao, et al., J. Catal., 2011, 281, 2, 199-211.
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d’augmenter la dispersion du cuivre métallique dans le catalyseur.”>”®

Il a également été montré que I'ajout de ZnO dans le catalyseur a base de cuivre permet de
former des espéces actives telles que Cu*™-0-Zn partiellement dissoutes dans les particules de cuivre,
formant ainsi un alliage CuzZn.”® Cette création de site permet d’augmenter considérablement I'activité

1.8 ont plus récemment montré cet effet bénéfique de I'alliage CuzZn dans

du catalyseur. Behrens et a
le catalyseur. L'interaction avec le cuivre et le zinc est donc importante, comme l'indique les travaux
de Fujitani et al.®! qui a montré que ce n’est pas uniquement le cuivre métallique seul qui est I'espéce
active dans le mécanisme, mais également des sites Cu-Zn dans lesquels le cuivre métallique ainsi que
Cu-Zn travaillent ensemble pour la formation de méthanol. En effet, ils ont proposé un mécanisme
prenant en compte le support, dans lequel il y a une formation de formiates sur les atomes de Cu(111)
de surface, puis une migration de ces espéces sur les sites Cu-Zn afin d’étre hydrogénés plusieurs fois
de suite pour former les especes méthoxy. Le Zn permet donc la stabilisation des espéces formiates.
Cependant, malgré un grand nombre d’études de surface in situ, de calculs numériques ainsi que de
simulations, le mécanisme exact de la réaction d’hydrogénation n’est toujours pas totalement connu
de la communauté scientifique.

Les catalyseurs industriels actuels pour la synthése de méthanol du type CuO-Zn0O-Al,Os3 ont
souvent été étudiés et constamment optimisés. 8828 |es différents travaux ont montré que I'alumine
dans le catalyseur était un simple support, sans aucune activité directe, mais elle permet de mieux
disperser la phase active du catalyseur et augmente la sélectivité ainsi que la productivité en
méthanol.®®> D’autres supports pour ce type de catalyseur ont également été étudiés comme MgO et
Cr,0s, mais 'activité catalytique n’est pas aussi bonne qu’avec Al;03.% Trés récemment, un nouveau
type de support actif a émergé. L'oxyde d’indium, In,0s, a été étudié par Pérez-Ramirez et al.2% sur
des catalyseurs de type Cu-ZnO et les résultats obtenus sont extrémement prometteurs, avec des
sélectivités en méthanol atteignant 100 % méme a haute température et une stabilité sans perte
d’activité spectaculaire de plus de 1000 h. La conversion de CO; n’est pas évoquée.

Intéressons-nous maintenant a I'ajout de ZrO, dans le support du catalyseur a base de CuO-
Zn0. Il a montré depuis plusieurs années des performances catalytiques trés encourageantes sur
I’hydrogénation de CO, en méthanol. Pour commencer, ZrO, permet d’augmenter la dispersion du
cuivre et de I'oxyde de zinc en diminuant la taille des cristallites et il permet également d’augmenter
la surface spécifique.®>® La zircone joue également un réle important dans le mécanisme réactionnel.
En effet, la zircone participe a 'adsorption de CO; a sa surface d’apreés les travaux de Arena et al.” Le

78 F, Arena, et al., Catal. Today, 2009, 143, 1-2, 80-85.

79Y. Choi, et al., Appl. Catal. A Gen., 2001, 208, 1-2, 163-167.

80 M. Behrens et al., Science, 2012, 759, 893—898.

81T, Fujitani et al., 2000, 191, 111-129.

82 M. Behrens, J. Catal., 2009, 267, 1, 24-29.

83 M. Behrens, Angew. Chemie - Int. Ed., 2016, 55, 48, 14906-14908.

845.Kuld, et al., Angew. Chemie - Int. Ed., 2014, 53, 23, 5941-5945.

85 7. Xu, et al., Bulletin of Chemical Society Japan, 1991, 64, 1658—1663.

86 0. Martin et al., Angew. Chem. Int. Ed. Engl., 2016, 55, 6261-6265.

87 M. S. Frei et al., J. Catal., vol. 2018, 361, 313-321.

88Y, Matsumura et al., J. Mol. Catal. A Chem., 2011, 345, 1-2, 44-53.
41



Introduction générale

frittage du cuivre et de ZnO est diminué en présence de Zr0,%. Ro et al.®° ont également observé que
I'interface Cu/ZrO, augmente le « turn over frequency » (TOF) d’un ordre de grandeur dans la synthése
de méthanol. Koeppel et al.”° ont décrit cette interface Cu-ZrO, comme des particules microcristallines
de cuivre stabilisées par une matrice amorphe de ZrO, permettant une amélioration de la formation
de méthanol.

Des études portant sur le mécanisme de ce type de catalyseur ont été réalisées par Arena et
al.”°! et ont montré que ZrO; participait a la réaction (contrairement a Al,03) en adsorbant CO, lors
de I'hydrogénation de CO, en méthanol. lls ont ainsi proposé un mécanisme, en figure 1-19, sur Cu-
Zn0/Zr0,.

CH,0H

Cu-Zn0/ZrO,

Figure 1-19 Schéma de la surface d’un catalyseur Cu-ZnO/ZrO; avec proposition de mécanisme pour la réaction
d’hydrogénation de CO, 9!
Leurs travaux montrent que H, est adsorbé sur le cuivre métallique et le CO; est adsorbé sur
Zn0O et ZrO; proche des sites métalliques, permettant I’hydrogénation des formiates. Il est donc
nécessaire d’avoir une interaction proche entre les trois especes pour permettre la réaction
d’hydrogénation.

1-2-2-1-5) Production de catalyseurs

Le mode de production de catalyseur le plus utilisé et le plus simple a mettre en ceuvre est la
coprécipitation. Cette méthode a pour but de faire précipiter un ou plusieurs cation(s) métallique(s)
avec une solution de carbonate, généralement Na,C0O3°*** NaHCOs’®, une solution d’ammoniaque,
NH;OH2% ou encore une solution de hydrogénocarbonate d’ammonium (NH;)HCO3.%,

89 |. Ro et al., ACS Catal., 2016, 6, 10, 7040—7050.

90 R. A. Koeppel et al., Appl. Catal. A Gen, 1992, 84, 77-102.

91 F, Arena et al., Appl. Catal. A Gen., 2008, 350, 1, 16-23.

92p Gaoetal., ). CO, Util., 2015, 11, 41-48.

93 A, Le Valant et al., J. Catal., 2015, 324, 41-49.

%4 L. Angelo et al., Comptes Rendus Chim., 2015, 18, 3, 250-260.
95 P, Mierczynski, et al., Catal. Today, 2011, 176, 1, 21-27.

% G. Prieto, et al., Catal. Today, 2013, 215, 142-151.
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Les intéréts de la coprécipitation sont nombreux. En effet, ce type de synthése est trés simple
a réaliser et nécessite peu de moyens. De plus, la coprécipitation permet d’obtenir un mélange intime
des cations au niveau atomique et permet donc une bonne interaction entre les différents cations®,
notamment entre le cuivre et le zinc qui ont une taille atomique similaire.

La coprécipitation implique de prendre en compte de nombreux parametres pour I'activité
finale du catalyseur.

Baltes et al.>®> ont montré qu’un temps de mdrissement court, entre 20 et 60 min, est optimal
pour les catalyseurs de type CuO-Zn0O-Al,Os. Cependant, Jeong et al.”” ont montré que plus le temps
de mirissement est long, plus le rendement en méthanol augmente grace a une meilleure dispersion
de cuivre et une acidité augmentée sur les catalyseur Cu-ZnO, mais un temps de mdrissement trop
long peut étre néfaste pour le catalyseur a cause d’'un changement de structure cristalline qui forme
des plus grosses particules de cuivre.’® Le temps de mirissement le plus récurent relaté dans la
littérature est de 3 h.97%°

Le pH de précipitation a lui aussi un réel impact sur I'activité du catalyseur. En effet, Baltes et
al.>® ont montré que I'augmentation du pH jusqu’a 7 permet une amélioration de I'activité catalytique,
mais celle-ci diminue lorsque le pH augmente jusqu’a 10. lIs ont pu corréler ceci avec 'augmentation
de la surface spécifique et la surface de cuivre métallique. Cependant, Jeong et a/.»® ont montré que
plus le pH était élevé, meilleure sera I'activité catalytique pour la synthése de méthanol. Dans tous les
cas, le pH de précipitation ne doit pas étre trop faible, au risque de ne pas précipiter une partie de
zinc® et est généralement situé dans les environs de 7.

La température de précipitation et de mdrissement elles aussi, sont importantes dans la
préparation du catalyseur. Ainsi, Farahani et al.®® indiquent qu’une température trop faible de
mdarissement (inférieure a 40 °C) n’est pas bénéfique pour le catalyseur, et que lorsque la température
passe de 40 a 60 °C, I'activité du catalyseur augmente, mais diminue lorsque la température de
mirissement augmente a 80 °C. Ces résultats rejoignent ceux de Baltes et al.>®> qui montrent une
activité de catalyseurs optimale vers 70 °C de mQrissement pour la synthése de catalyseur CuO-ZnO-

Al,Os. La température généralement utilisée dans ce type de coprécipitation est située entre 60 et 70
OC.94’99

Le lavage du précipité a également effet, notamment avec I'utilisation de sel a base de sodium.
Suh et al.'®* ont montré que le sodium résiduel di a la synthése du catalyseur pouvait fortement
diminuer les performances du catalyseur. lls ont fait varier la quantité d’eau lors du lavage et ils ont
trouvé une corrélation entre la quantité de sodium présent dans le catalyseur et la diminution de la
conversion de CO,, directement liée a I'activité catalytique pour la formation de méthanol par
hydrogénation de CO,. Ceci est expliqué par le fait que le sodium inhibe I'interaction entre CuO et ZnO,
ce quiva fortement diminuer la dispersion de CuO car la taille des cristallites est fortement augmentée.
Prieto et al.® ont également montré que I'augmentation du nombre de lavages permet d’augmenter

97Y. Jeong et al., J. Mol. Catal. A Chem., 2016, 418-419, 168-174.
98 B. V. Farahani et al., Appl. Catal. A Gen.,2014, 482, 237—-244.

99 M. Behrens et al., Appl. Catal. A Gen., 2011, 392, 1-2, 93-102.

100 H, Jeong et al., React. Kinet. Mech. Catal., 2012, 106, 2, 435-443.
101Y -W. Suh et al., Korean J. Chem. Eng., 2002, 19, 1, 17-19.
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la surface spécifique et la dispersion du cuivre métallique. De plus, le sodium sous forme NaNOs dans
le catalyseur apres calcination rend la réduction de CuO plus difficile et forme des sites basiques qui
adsorbent fortement le CO,.1%2

Finalement, la température de calcination du catalyseur a également un impact sur I'activité
des catalyseurs pour la synthése de méthanol. Ainsi, Laetitia Angelo!®® a montré dans sa thése que la
température optimale de calcination est 400 °C. En effet, dans ces travaux, trois températures de
calcination ont été étudiées sur des catalyseurs de type CuO-Zn0O-Al,O3 synthétisés par la méthode sol-
gel. C’est le catalyseur calciné a 400 °C qui a présenté les meilleures conversions de CO; et H,, ainsi
gue la meilleure productivité en MeOH par masse de catalyseur.

D’autres méthodes de préparation pour les catalyseurs d’hydrogénation de CO, en méthanol

105

existent, comme la synthése sol-gel’®, 'imprégnation’ et plus récemment par combustion!®, mais

dans la suite de ce manuscrit, c’est uniquement la synthése par coprécipitation qui sera étudiée.

1-2-2-2) Synthése de diméthyléther (DME)

1-2-2-2-1) Panorama du DME

Le DME, ou encore éther méthylique, est le plus simple éther, de formule CH30CHs. Cet éther
détient une masse molaire de 46,07 g.mol?! et une masse volumique de 0,735 g.cm3 a 25 °C. Sa
température de fusion est de - 141 °C et d’ébullition de - 24 °C a pression atmosphérique. Le DME est
un gaz incolore a température ambiante, mais il est possible de le liquéfier a une pression d’environ 5
bar, c’est sous cette forme qu’il est généralement stocké. La synthese de DME habituelle est un
procédé en deux étapes, avec la synthése de méthanol a partir de CO/H,, puis dans un second temps,
le méthanol est déshydraté en DME a pression atmosphérique sur un catalyseur acide.

Le DME étant le plus simple des éthers, possede uniquement des liaisons C-H et C-O, sans
liaisons C-C et donc sans formation de particules lors de la combustion, contrairement au diesel, et
géneére trés peu de NO,%¢1% e DME peut également avoir une autre utilisation comme alternative
directe au diesel, en polymérisant le DME en « polyoxymethylene dimethyl ether » (OME ou DMM).1%°

110

Ces recherches'™ sont actuellement en cours avec l'insertion d’unités de formaldéhyde (CH,0)

catalysée avec du rhénium.

102 K -W. Jun et al., “Appl. Catal. A Gen.,1998, 174, 231-238.

103 |, Angelo, “Développement de catalyseurs pour la synthése de méthanol produit par hydrogénation de CO2 - Thése de
doctorat,” 2015, 1-198.

104 C. L. Carnes et al., J. Mol. Catal. A Chem., 2003, 194, 1-2, 227-236.

105X, Guo, et al., J. Catal., 2010, 271, 2, 178-185.

106 Total, “Le Diméthylether ( DME ), une source d’ énergie pour demain,” 2004.

107.C. Arcoumanis et al., Fuel, 2008, 87, 7, 1014—1030.

108 | Xinling et al., Sci. Total Environ., 2009, 407, 7, 2234-2244.

105 K. Kakinuma et al., J. Electrochem. Soc., 2017, 164, 12, 1226-1233.

110 Q. Zhang et al., Catalysts, 2016, 6, 3, 43, 2016.
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La synthese directe de DME s’est développée ces dernieres années car le DME suscite un plus
grand intérét actuellement, elle permet aussi de valoriser le CO; et sa synthéese est une force motrice
pour déplacer I'équilibre thermodynamique de la synthése de méthanol.!'! La synthése directe a partir
de CO; est également plus économique que la synthése indirecte avec le gaz synthétique (CO/H,).1*?
C’est pour tous les avantages du DME cités précédemment qu’il semble intéressant de développer ce

nouveau type de synthese.

1-2-2-2-2) Déshydratation du méthanol en DME

Les sites actifs des catalyseurs pour la synthése de DME a partir de méthanol sont les sites
acides. Les supports solides acides les plus prometteurs qui existent déja pour cette déshydratation
sont la Y-Al;03, TiO,, la montmorillonite K10, Al-TUD et les zéolithes.

La Y-Al,03 a été choisie pour la formation de DME par déshydratation du méthanol par de
nombreux chercheurs en raison de son co(t trés faible, sa grande surface spécifique, sa stabilité
thermique et mécanique et sa sélectivité en DME élevée. > Plusieurs modifications sont réalisables

comme la modification de I’acidité pour améliorer I'activité de I'alumine,®

cependant I'alumine
gamma présente plusieurs désavantages. D’abord, Y-Al,O3 présente uniquement de I'acidité de Lewis,
qui n’est pas privilégiée pour la déshydratation. Ensuite, I'hydrophilie de I'alumine est néfaste pour les
catalyseurs a cause de 'adsorption trop forte de I'eau sur la surface de I'alumine ce qui diminue

fortement le taux de déshydratation du méthanol en DME 117118

Plus récemment, TiO, a été utilisé pour la déshydratation de méthanol en DME et Xiong et
al.*®® ont montré que la surface de I'oxyde de titane n’était pas affectée par la forte adsorption d’eau
contrairement a I'alumine lors de la réaction.

Une ancienne étudiante du laboratoire a également développé un nouveau type de catalyseur
pour la déshydratation de méthanol sur la base du TUD-1'2>!2' (abréviation pour Technische
Universiteit Delft). C'est une silice amorphe mésoporeuse qui présente une grande surface spécifique
et une grande stabilité thermique. La taille des pores peut étre modifiée et aucun surfactant n’est

122 LI

utilisé durant la préparation. introduction de I'aluminium dans le TUD-1 permet d’avoir des

111 T, Witoon et al., Catal. Sci. Technol., 2015, 5, 4, 2347-2357.

N2 F Frusteri et al., Appl. Catal. B Environ., 2015, 162, 57—65.

113 A, R. Keshavarz et al., “Powder Technol., 2010, 199, 2, 176-179.

114 M., Stiefel et al., Fuel Process. Technol., 2011, 92, 8, 1466—1474.

1157, Azizi et al., Chem. Eng. Process. Process Intensif., 2014, 82, 150-172.
116 D, Mao et al., J. Mol. Catal. A Chem., 2006, 250, 1-2, 138-144.

1177 Hosseini et al., J. Nat. Gas Chem., 2011, 20, 2, 128-134.

118 S Hosseini et al., J. Nat. Gas Chem., 2012, 21, 3, 344-351.

119 F, Xiong et al., Angew. Chemie - Int. Ed., 2016, 55, 2, 623-628.

120 Jiang Q, “Synthese directe de diméthyléther a partir de CO,/H, - Thése de doctorat”, 2017,1-150
121R, Anand et al., J. Catal., 2006, 242, 1, 82-91.

1227 Shan et al., Appl. Catal. A Gen., 2003, 254, 2, 339-343.
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aluminiums qui créent des sites acides de Brgnsted et le remplacement de Si par Al dans la structure
va permettre des former des sites acides de Lewis et Brgnsted.?%123

La montmorillonite K10, un type d’argile, a également été utilisée pour la synthese de DME.
Ce matériau est trés facilement accessible, peu colteux et stable thermiquement. Il permet une
conversion de méthanol de 80 % avec une sélectivité de 100 % en DME a 300 °C.1?*

Ce sont cependant les zéolithes qui ont suscité le plus grand intérét pour la déshydratation du
méthanol pour la synthése de DME, et particulierement la zéolithe ZSM-5 qui a été étudiée dans de
nombreux travaux ces derniéres années.!'#118125127 Cette zéolithe posséde une grande surface
spécifique, est plus hydrophobe que Y-Al,O; et possede des sites acides de Brgnsted permettant la
déshydratation du méthanol en DME. L'acidité de la zéolithe est facilement modifiable en changeant
la quantité d’aluminium dans la structure.'?®12° C’est ce type de zéolithe qui sera utilisé dans ces
travaux pour la synthese directe de DME a partir de I’hydrogénation de CO,.

1-2-2-2-3) Préparation du catalyseur bifonctionnel

Pour la synthése directe de DME a partir de CO,/H, le catalyseur métallique a base de cuivre
qui permet la synthése de méthanol, doit étre combiné a une zéolithe ZSM-5. Pour rassembler ces
deux catalyseurs, plusieurs types de préparation existent tels que le mélange mécanique,'*! la
pulvérisation physique,'* I'imprégnation®! et la méthode core-shell.’*? Cependant dans le cas de ces
travaux, c’est uniguement le mélange mécanique qui sera envisagé pour la préparation du catalyseur

120 cette méthode est la plus

bifonctionnel. En effet, d’aprés les travaux de thése de Qian Jiang
performante et la plus simple a mettre en ceuvre. Les deux catalyseurs seront donc simplement

mélangés pour permettre la synthese de méthanol.

1-3) Objectifs de la thése

Le but principal de la thése est le développement de systemes catalytiques performants et
compétitifs par rapport a la littérature, pour la synthese de méthanol et de diméthyléther a partir de
I’hydrogénation de CO,. Ces catalyseurs seront basés sur I'utilisation du couple Cu-ZnO avec un support

123 C, Simons et al., Chem. - A Eur. J., 2004, 10, 22, 5829-5835.

124 A, M. Bahmanpour et al., Appl. Catal. A Gen., 2018, 560, 165-170.
125D, Mao, et al., J. Catal., 2005, 230, 1, 140-149.

126 C, Ortega et al., Chem. Eng. J., 2018, 347, 741-753.

127'S Hosseini et al., J. Nat. Gas Chem., 2012, 21, 3, 344-351.

128y, Blay et al., ACS Catal., 2017, 7, 10, 6542—-6566.

129p |osch et al., J. Catal., 2017, 345, 11-23.

130 C, Zeng et al., Fuel, 2013, 112, 140-144.

B1R. Khoshbin et al., Chem. Eng. Res. Des., 2013, 91, 6, 1111-1122.
132Y Wang, et al., Chem. Eng. J., 2014, 250, 248-256.
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d’oxyde de zirconium (ZrO;). Ce catalyseur sera ensuite couplé a une zéolithe acide (ZSM5) pour
permettre la déshydratation du méthanol en DME.

L'influence de la substitution progressive de ZnO par ZrO, dans le support du catalyseur
synthétisé en coprécipitation classique en batch va étre étudiée. Ces catalyseurs seront caractérisés
par différentes méthodes et leurs performances catalytiques seront évaluées dans un montage
réactionnel a 50 bar entre 240 et 300 °C et permettra de définir la composition chimique optimale du
catalyseur (Chapitre 2).

Le systéme catalytique le plus performant sera synthétisé a plus grande échelle en batch, pour
permettre d’étudier 'influence de I'augmentation de la taille de synthese sur les performances du
catalyseur et également dans sa future utilisation dans un plus gros réacteur, a I’échelle pilote.
(Chapitre 2). Une diminution de I'échelle de synthése sera également étudiée avec la synthese
microfluidique.

Par la suite, une étude de I'optimisation de la méthode de synthése par coprécipitation sera
réalisée, avec le développement de la coprécipitation en continu en systéme microfluidique. Différents
précurseurs simples, binaires et ternaires seront synthétisés en batch et en microfluidique puis
analysés afin de comprendre les différentes interactions entre les espéces au cours de la synthése par
copécipitation mais également d’observer I'effet du systéme microfluidique sur les caractéristiques
physicochimiques des catalyseurs (Chapitre 3).

La méthode microfluidique sera ensuite améliorée en modifiant les parameétres propres a ce
type de synthése, toujours dans le but d’optimisation de catalyseurs Cu-ZnO-ZrO,. Les performances
catalytiques seront réalisées sur la plateforme de criblage catalytique haute performance REALCAT a
Lille pour la premiére fois et permettront de valider cette plateforme pour I’'hydrogénation de CO, mais
également de déterminer les meilleures conditions de synthese de matériaux catalytiques pour
optimiser les catalyseurs de type CuO-Zn0O-ZrO; (Chapitre 4).

Finalement, le catalyseur plus performant obtenu sera couplé a différentes zéolithes de type
ZSM-5 pour développer un catalyseur bifonctionnel pour la synthese directe de DME a partir de
I’hydrogénation de CO,. Cette réaction devrait déplacer I'équilibre thermodynamique et donc
permettre d’augmenter les rendements de production (Chapitre 5).

Ces travaux sont la continuité de trois autres theses, réalisées au laboratoire en 2014, 2015 et
2017 par Laetitia Angelo, Killian Kobl et Qian Jiang, sur le développement de systemes catalytiques

pour la synthése de méthanol par hydrogénation de CO,° ainsi qu’un aspect mécanistique de cette

133

réaction!® et finalement la synthése de DME a partir de CO; et H,.1%°

133 K. Kobl, “Aspects mécanistiques et cinétiques de la production catalytique de méthanol a partir de CO,/H, - these de
doctorat”, 2015, 1-157.
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Développement de catalyseurs pour la synthése de méthanol

2. Développement de catalyseurs pour la synthése de méthanol

Dans ce chapitre, I'effet de la composition chimique des catalyseurs de type CuO-ZnO-ZrO;sera
étudié. Tous ces catalyseurs ont été synthétisés par coprécipitation classique en batch. Durant ce
travail, chaque composition de catalyseur détient une teneur massique en cuivre constante de CuO et
le support du catalyseur a base de ZnO a été substitué progressivement par ZrO, pour permettre
d’étudier I'influence de la composition du support et de comprendre I'effet de ces oxydes au niveau
des caractéristiques physicochimiques ainsi que pour les performances catalytiques dans ce type de
catalyseur.

La synthése correspondant a la meilleure composition de catalyseur pour I’'hydrogénation de
CO; en méthanol a été reproduite a plus grande échelle. Ceci s’inscrit dans le cadre d’une collaboration
avec I'Université de Mons (Belgique). Cette étude permettra de mettre en évidence I'impact que peut
avoir I'échelle de synthése sur les caractéristiques du matériau et donc sur les performances du
catalyseur.

2-1) Catalyseurs CuO-Zn0O-ZrO; : étude de la composition du support

Les précurseurs de catalyseurs CuO-Zn0O-ZrO; (CZZ) ont tous été synthétisés de maniere
classique par coprécipitation a pH constant en batch.’**° Le pH constant et contr6lé est primordial
dans cette synthese afin de respecter la composition du catalyseur et de favoriser son homogénéité.
En effet, d’apres la figure 2-1 qui présente les différents pH de précipitation des especes mises en jeu
lors de la synthese du catalyseur, le pH de précipitation du précurseur de zirconium est plus bas que
les autres, avec une valeur située entre 0,2 et 1,0. A pH plus élevé, c’est le cuivre qui va précipiter vers
2,2-3,2 et finalement le zinc vers un pH de 3,3-4,5. Ces pH ont été déterminés en précipitant les
différentes espéces métalliques (pH acide) avec une solution de carbonate de sodium (pH basique).

pH de précipitation pH =6,0-6,5

précipitation du zinc
Zn=3345 &

précipitation du cuivre

/v précipitation du zirconium

Figure 2-1 pH de précipitation des espéeces présentes dans le précurseur
de catalyseur, déterminé expérimentalement
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Durant la synthése de catalyseur, dés I'instant ol la goutte des réactifs entre en contact avec
le précipité déja formé, le gradient de pH et de concentration sera élevé entre les gouttes des réactifs
qui se rencontrent. Cela va générer de I'hétérogénéité dans le catalyseur. Si a un moment de la
synthése le pH est situé entre les valeurs déterminées précédemment, la précipitation sera incompléete
et hétérogene, d’ou la nécessité de toujours rester a un pH constant mais également supérieur aux pH
de précipitation des espéces seules.

Les catalyseurs étudiés dans ce chapitre ont une teneur massique en CuO qui est gardée
constante (30,0 % de Cu®, soit 37,5 % de CuQ) et c’est uniquement la composition du support ZnO-ZrO,
qui varie afin d’observer I'influence de la substitution progressive de ZnO par ZrO,. C’est la composition
du catalyseur qui présentera les meilleures performances catalytiques qui sera utilisée dans la suite du
travail.

2-1-1) Préparation des catalyseurs

Dans ce chapitre, tous les catalyseurs étudiés sont produits par coprécipitation classique a pH
constant et sont composés de 30,0 % massique de Cu®, soit 37,5 % de CuO dans le catalyseur frais.
L’exemple de synthése présentée ici (figure 2-2) est pour un catalyseur possédant un rapport massique
Zn0/Zr0O, de 2.

Mdarissement, 3 h

Précipité Cu0-Zn0-Zr0,

lavé catalyseur frais

Dissolution dans  COPrécipitation Filtration et Séchage Calcination
reau Na,CO, lavage 95 °C pendant 400 °C
60-65 °C pH 6,3 et 60-65 °C 2 jours 4 h, 2 °C.min™

Figure 2-2 Schéma de la synthése de catalyseur en coprécipitation classique en batch

Pour la préparation de 4,00 g de catalyseur frais, une solution de Cu(NOs), 3 H.0 (19,3 mmol,
4,71 g), Zn(NOs)2 6 H,0 (20,4 mmol, 6,28 g) et ZrO(NOs); 6 H,0 (14,1 mmol, 2,38 g) est préparée en
dissolvant ces sels dans environ 47 mL d’eau distillée, chauffée entre 60-65 °C, afin d’obtenir une
solution de concentration totale 1,0 mol.L? en cations métalliques (pH = - 0,4). Une deuxiéme solution
a 1,6 mol.L't de Na,COs (pH = 12,4) est préparée et le pH de cette solution est préalablement ajusté
avec de l'acide nitrique concentré, pour que le mélange des deux solutions a un rapport molaire
carbonates/nitrates de 1,1 ait un pH situé entre 6 et 6,5. Le rapport molaire carbonates/nitrates de 1,1
est choisi pour que le léger excés de carbonates assure la précipitation de la totalité des cations
métalliques. Ces solutions sont ajoutées goutte a goutte dans 100 mL d’eau distillée a pH = 6,3 et entre
60-65 °C. Cet ajout dure une vingtaine de minutes et le pH est proche de 6,4 jusqu’a la fin de I'ajout.
Le pH et la température sont contrélés pendant la réaction a I'aide d’un testeur de pH HANNA
instrument HI-207. Aprés la réaction, le précipité est mari sous faible agitation dans les eaux méres
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pendant 3 h. Ce précipité est ensuite filtré et lavé avec de I'’eau distillée. Le lavage est terminé quand
la conductivité des eaux de lavage est proche de celle de I'eau distillée, environ 15 pS.cm™, mesurée
avec un conductimetre VWR CO 3100L. Le précipité est ensuite séché a I'étuve a 95 °C pendant deux
jours. Le solide bleu clair ainsi obtenu est, par la suite, calciné a 400 °C pendant 4 h avec une rampe de
température de 2 °C.min. Le solide obtenu (3,93 g, rendement 98 %) est caractérisé et tamisé a une
granulométrie de 100-125 um pour les tests catalytiques.

Pour simplifier I'écriture dans la suite de cette partie, les catalyseurs sont identifiés de Ila
maniére suivante : CZZy, avec x la teneur massique (en %) en ZnO dans le support et y la teneur
massique (en %) en ZrO, dans le support. Dans toute cette étude, la teneur massique en cuivre est fixe
4 30,0 % de Cu® soit 37,5 % massique de CuO.

Exemple : CZZgs/34 correspond a un catalyseur composé de 30,0 % massique de cuivre métallique, et
un support composé 66,0 % massique de ZnO et 34,0 % de ZrO..

Les différents catalyseurs synthétisés dans ce chapitre sont CZZ100/0, CZZ6s6/31, CZZ50/50, CZZ34/66
et CZZo/loo.

2-1-2) Caractérisation physicochimigue des catalyseurs

2-1-2-1) Densité apparente

La densité apparente des catalyseurs (dappcam) a été déterminée a I'aide d’un tube en verre
de diameétre interne @ 1,5 mm, a partir du catalyseur frais et tamisé entre 100 et 125 um. Cing mesures
par catalyseur ont été faites a différentes hauteurs, la densité apparente considérée résulte d’une
moyenne de ces cing valeurs.

La figure 2-3 présente la densité apparente des catalyseurs CZZ en fonction de la teneur
massique de ZrO, dans le support. La densité apparente des catalyseurs augmente de fagon quasi
linéaire avec I’enrichissement en ZrO; du support, passant ainsi de 0,32 pour le catalyseur sans ZrO,
dans le support (CZZ1i00/0) @ 1,15 pour un catalyseur avec 100 % de ZrO; dans le support (CZZo/100). La
densité apparente des catalyseurs est donc directement liée a la teneur en ZrO; dans le support du
catalyseur.
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Figure 2-3 : Densité des catalyseurs CZZ en fonction de la teneur massique en ZrO; dans le support

2-1-2-2) Surface spécifique et porosité

Les surfaces spécifiques ont été déterminées par physisorption d’azote a 77 K (- 196 °C) en
utilisant la méthode de Brunauer-Emmet-Teller (BET) avec un appareil Micromeritics ASAP 2420. Les
échantillons ont préalablement été dégazés a 250 °C pendant une nuit pour éliminer I’humidité de
surface, ainsi que d’autres gaz adsorbés. Pour I'analyse, 30 a 50 mg sont utilisés.

Le tableau 2-1 et la figure 2-4 résument les différents résultats obtenus. Les valeurs de la
surface spécifique s’étendent de 41 3 156 m2.g. C’est lorsque la teneur en ZrO; est nulle que la surface
spécifique est la plus faible et lorsque la teneur en ZrO, est maximale que la surface spécifique est la
plus grande. La variation de la surface spécifique est linéaire avec la teneur massique en zircone.

Tableau 2-1 : Surface spécifique et volume des pores des catalyseurs CZZ obtenus par physisorption de N,

Catalyseurs Seer® (M2g?1) Voo (cm3.gY)
CZZ100/0 41 0,23
CZZ66/34 79 0,38
CZZs0/50 97 0,39
CZZ34/66 109 0,26
CZZo/100 156 0,23

a surface spécifique,
b volume des pores
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Figure 2-4 : Surface spécifique en fonction de la teneur en ZrO, dans le support pour les catalyseurs CZZ

Sur les isothermes de physisorption en figure 2-5(a), I'ajout de ZrO, dans le support du
catalyseur modifie la morphologie des pores du matériau. En effet, CZZi00/0 Semble peu poreux
(absence de boucle d’hystérésis a une pression relative située entre 0,4 et 0,7 P/Po), alors que pour
CZZo/100, une boucle d’hystérésis est observée qui indique de la mésoporosité. Plus la teneur en zircone
augmente dans le support du catalyseur, plus la présence des mésopores de 4 nm augmente dans le
matériau, d’ol I'augmentation de la surface spécifique (figure 2-5(b)).

N, adsorbé (cm3.g?)

0 0,2 0,4 0,6

Pression relative (P/P)

(a) ]: 0,02 cm3.gt.nm? (b)
= -k CZZo/100
€
<
o CZZ34/66
5
= CZZs0/50
g A
3

CZZ66/34
CZZ100/0
[
0,8 1 0 10 20 30 40 50

Distribution de la taille des pores (nm)

Figure 2-5 (a) Isotherme d'adsorption et (b) distribution de la taille des pores catalyseurs CZZ
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2-1-2-3) Structure cristalline

La structure cristalline des catalyseurs a été déterminée par diffraction des Rayons X (DRX)
avec un appareil Brilker D8 Advance, muni d’un détecteur LYNXEYE avec un filtre au nickel pour filtrer
les émissions Ka du cuivre. Les mesures ont été effectuées sur un intervalle 26 de 10 a 95 ° et un pas
de 0,016 ° toutes les 0,5 s. Les phases identifiées sont CuO et ZnO. Les raies de diffraction
correspondant a ZrO, ne sont pas distinguées sur les diffractogrammes suggérant que ZrO; est dans

un état amorphe. La taille moyenne des cristallites a été déterminée grace a I'équation de Debye-

KXA N . .
Scherrer: D = ﬁou K correspond a la constante de Scherrer (habituellement K = 0,9), 4

correspond a la longueur d’onde du rayon X incident utilisé (A = 1,5418 A), B la largeur a mi-hauteur
des raies de diffraction en radian et 8 I'angle de réflexion de Bragg en radian. La taille des cristallites
en calculées a partir de la raie (111) de CuO a 26 = 38,9 ° ((fiche JCPDS n° 48-1548) et d’aprés les raies
(100) et (110) de ZnO respectivement a 26 = 31,9 ° et 56,8 ° (fiche JCPDS n ° 36-1451).

La figure 2-6 présente une superposition des diffractogrammes des rayons X des différents
catalyseurs CZZ. L’'augmentation de la teneur en ZnO dans le support du catalyseur est perceptible sur
les diffractogrammes, avec l'intensité de la raie caractéristique de ZnO correspondant au plan (100)
qui augmente par rapport a I'intensité de la raie de CuO correspondant au plan (111).

(100)

4+ CuO
e Zn0O

(111)

(110)

Intensité (u.a.)

10 20 30 40 50 60 70 80 90
Déviation de 26 du faisceau (°)

Figure 2-6 Diffractogramme des rayons X des catalyseurs CZZ

Le tableau 2-2 résume la taille des cristallites de CuO et ZnO déterminée d’apres les
diffractogrammes. La tailles des cristallites de CuO est |égerement différente avec une taille qui varie
de 10 nm pour le catalyseur CZZgg/3aa 13 nm pour CZZs4/66. Pour la taille des cristallites de ZnO, celle-ci
varie de 9 nm pour CZZsg/50 @ 13 nm pour CZZig0/0. Cela indique que ZrO; peut interagir avec ZnO et

diminue sa taille de cristallites.
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Tableau 2-2 Taille des cristallites de CuO et ZnO pour les catalyseurs CZZ

Catalyseurs Taille des cristallites (nm)
CuO Zn0O
CZZ1oo/o 12 13
CZZse/3a 10 10
CZZs0/50 12 9
CZZ:4/66 13 11
CZZo/100 11 /

2-1-2-4) Etude de réductibilité

Des études de réductibilité de I'oxyde de cuivre des catalyseurs CZZ ont été réalisées par
réduction thermo-programmeée (TPR) avec un appareil Micromeritics AutoChem 1l 2920, sous un flux
de 50 mL.min™ (STP) de gaz réducteur (10 % d’hydrogéne dans I’argon) avec une rampe de 10 °C.min’
1 jusqu'a 500 °C. Cette température est maintenue pendant 1 h. Environ 50 mg de catalyseur frais sont
utilisés pour réaliser I'analyse.

Les profils de réduction en température programmeée (TPR) sont présentés sur la figure 2-7
pour chaque catalyseur. La réduction de I'oxyde de cuivre pour le catalyseur CZZ;00/0 S€ passe autour
de 235 °C, de facon homogéne (un seul pic de consommation d’H, de 4,17 mmolu..g2). Lorsque la
teneur en ZrO; passe a 34 % dans le support du catalyseur, la température de réduction de I'oxyde de
cuivre diminue mais la consommation d’hydrogéne augmente (4,49 mmolu,.g pour CZZes24). La
consommation d’hydrogéne la plus élevée est atteinte a 100 % de ZrO, dans le support du catalyseur,
4,69 mmoluz.g pour CZZo/100. La diminution de la température de réduction de CuO et I'augmentation
de la consommation d’H,, lorsque la teneur en ZrO, augmente, indique une interaction plus faible entre
I’oxyde de cuivre et le support, et une meilleure réductibilité de CuO dans les catalyseurs si on suppose
gue la composition chimique des catalyseurs est respectée, mais aucune analyse élémentaire n’a été
réalisée pour confirmer cette hypothése. Lorsque la teneur en ZrO; augmente, passant de 34 a 50 %,
un épaulement de pic est observé vers 210 °C, qui se transforme progressivement en une deuxiéme
zone de réduction quand la teneur en ZrO; passe de 50 a 66 % dans le support jusqu’a se dédoubler
totalement avec une teneur de 100 % de ZrO; dans le support. Lorsque la teneur en ZrO; est élevée, la
réduction s’effectue clairement en deux temps : la premiére zone de consommation d’H,, avant 200
°C et la deuxieme vers 220 °C. Ce dédoublement peut s’expliquer par différentes insertions ou
interactions entre le cuivre et le support®* ou par une hétérogénéité de la répartition de la taille des
particules de Cu0.'

134 £ Arena et al., Applied Catalysis B: Environnemental, 2003, 45, 51-62.
135G, Bonura, et al., Catalysis Today, 2011, 171, 251-256.
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Figure 2-7 Consommation d’H; en température programmée pour les catalyseurs CZZ

Si I’on suppose que c’est uniquement le CuO qui se réduit, le pourcentage de réductibilité est
calculé a partir de la quantité de cuivre métallique théorique présente dans un catalyseur (30,0 %
massique). L'équation de réduction de CuO avec H; dans le catalyseur se déroule selon I"équation 2-1:

Cu0 + H, - Cu® + H,0 (2-1)

La réductibilité de CuO (%) est calculée d’aprées le rapport de la quantité de H, consommée sur
la quantité de H; théorique. Sachant que dans le catalyseur, il y a théoriguement 30,0 % massique de
cuivre métallique (w0 ), la consommation maximale d’H; peut étre déterminée de la fagon suivante :

Weye
= —C x Mcqata/TPR (2-2)

Ny, théorique = Mc

e
Avec w0, la teneur massique théorique de cuivre métallique dans le catalyseur, M, , la

masse molaire du cuivre métallique (63,546 g.mol) et Meqra/Tpr | masse de catalyseur utilisée lors
de I'analyse de TPR.

La consommation théorique d’H, pour ces catalyseurs est de 4,72 mmol.g*. La réductibilité
expérimentale I'oxyde de cuivre d’aprés la composition théorique des catalyseurs est présentée dans
le tableau 2-3 :

Tableau 2-3 Réductibilité expérimentale de CuO des catalyseurs CZZy

Catalyseurs Réductibilité (%) théorique
s 88
CZZ6s/34 95
CZZs0/50 94
CZZ34/66 93
CZZo/100 99

La réductibilité théorique augmente avec la teneur en ZrO,, il semblerait que ZrO, se réduit
partiellement et augmente la consommation d’H,.
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2-1-2-5) Surface métallique

La mesure de la surface de cuivre métallique a été faite par une méthode de chimisorption de
N,O avec un appareil Micromeritics AutoChem 11 2920. Le catalyseur est préréduit (dans des conditions
identiques a celles utilisées avant les tests catalytiques) sous un flux de 50 mL.min* de gaz réducteur
(10 % Hy/Ar) avec une rampe de 1 °C.mint jusqu’a 280 °C, température maintenue pendant 12 h. Une
fois le catalyseur refroidi a 50 °C sous flux d’argon, un flux de 50 mL.min! de gaz oxydant (2 % N,O/Ar)
est admis sur I'échantillon pendant 20 min. Durant I'analyse, le réacteur en quartz est chargé avec
environ 400 mg de catalyseur frais. Le cuivre métallique de surface s’oxyde en présence de N,O en
formant Cu,O et N; selon la réaction (2-3) suivante :

2 Cudy,r + N0 = Cuy0 + N, (2-3)

La connaissance de la surface de cuivre métallique de chaque catalyseur, donc la quantité de
sites métalliques par masse de catalyseur, est nécessaire pour comparer les activités catalytiques.

La figure 2-8 permet d’illustrer la variation de la surface de cuivre en fonction de la teneur
massique en ZrO; dans le support. Quand le support du catalyseur est composé uniquement d’'un
oxyde, la surface de cuivre dans le catalyseur est faible (respectivement 6,4 et 4,4 mcy-2.8cata ™ pOUr
CZZ100/0 €t CZZ0/100) malgré leur grande différence en surface spécifique, ce qui montre que la surface
de cuivre n’est pas nécessairement liée a la surface spécifique, du moins dans ce cas précis mais aux
interactions synergiques entre ZnO et ZrO,, qui seront détaillées dans le chapitre 3. En effet, lorsque
les 2 oxydes (ZrO, et ZnO) sont présents dans le support, le cuivre métallique est mieux dispersé et
atteint une surface optimale de 12,4 mcy-2.8cata* quand la teneur massique de ZrO; et ZnO est 50/50.
La présence commune de ZrO; et ZnO dans le support permet d’augmenter la surface de cuivre
métallique du catalyseur.

14
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Figure 2-8 : Surface du cuivre métallique dans les catalyseurs CZZ en fonction de la teneur massique en ZrO;, dans le support
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2-1-2-6) Morphologie

L'étude de la morphologie de surface des catalyseurs a été réalisée par microscopie
électronique a balayage (MEB). La microscopie électronique a balayage a été réalisée par Thierry
ROMERQ, assistant ingénieur a I'ICPEES.

L’appareil utilisé pour les analyses est un
microscope électronique a balayage ZEISS GEMINI
SEM 500 avec une résolution de 1,2 nm a 500 V et
1,1 nm a 1 kV, équipé d’'un détecteur Inlens
électrons secondaires (SE) et un détecteur SE2.

Dans la figure 2-9, est présentée |la
morphologie du catalyseur CZZss/34 analysé en
MEB. Cette la morphologie est granuleuse et assez
compacte. L'échelle n’est pas assez grande pour
permettre d’observer les mésopores mis en
évidence par physisorption de N,.

Figure 2-9 Image MEB du catalyseur CZZsg/34

La microscopie électronique en transmission a également été réalisée sur le méme catalyseur.
Elle a été réalisée par de Corinne BOUILLET, ingénieure de recherche du Département Surfaces et
Interfaces (DSI) de I'IPCMS a Strasbourg.

L’appareil utilisé lors des analyses MET est un microscope électronique en transmission JEOL
2100, équipé d'un filament LaBs et d'une piéce polaire Haute Résolution (HR) permettant une
résolution point a point de 0,2 nm a 200 kV (tension maximale) équipé d’un détecteur de rayons X
émis (spectrométrie a rayons X a dispersion d'énergie EDX) de type SDD (Silicon drift detector).

La préparation de I'’échantillon avant analyse est réalisée de la fagon suivante : I'échantillon
solide est broyé tres finement dans un mortier puis est dispersé dans de I'éthanol absolu, placé
pendant 1 min dans un bain a ultrasons pour séparer les agrégats formés lors du broyage et finalement
une goutte de cette suspension est déposée sur une grille extrémement fine en cuivre.

Seul le catalyseur CZZgs/34 a été analysé et les images sont présentées dans la figure 2-10. Sur
I'image (a), deux zones bien distinctes composées de cristaux de tailles différentes sont observées. La
zone A (en violet), semble plut6t granuleuse avec des cristaux de petites tailles (environ 4 a 7 nm). La
zone B (en bleu) est composée de cristaux de plus grosse taille, située entre 20 et 30 nm, ce qui est
supérieur a la taille des cristallites déterminée par DRX (entre 9 et 13 nm). Dans les images (b) et (c),
I’hétérogénéité de la taille des cristaux est également visible. Une zone de grains fins, semblable a une
phase amorphe sur le bord des cristaux, est observée (fleches orange). Cette phase amorphe est
probablement ZrO, et permet d’expliquer I'absence de raies caractéristiques en DRX.
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Figure 2-10 Images MET en champs clair du catalyseur CZZgs/34

Finalement, la spectroscopie a rayons X a dispersion d'énergie (EDX) a permis d’analyser la
composition de zones étudiées en microscopie, présentées sur la figure 2-11. Les teneurs massiques
en oxyde sont calculées a partir de la répartition molaire atomique des cations métalliques obtenue
lors de I'analyse. Elles seront comparées aux teneurs massiques théoriques des oxydes dans le
catalyseur : 37,5 % CuO, 41,5 % ZnO et 21 % ZrO..

La zone C apparait plutot foncée et compacte et est constituée de 55 % massique de CuO, 42
% massique de ZnO et seulement 3 % massique en ZrO,. La zone D (en vert), plutdt granuleuse est
composée de 40 % massique de CuO, 25 % massique de ZnO et 35 % de ZrO,. Les analyses EDX

montrent une hétérogénéité de composition chimique dans les zones C et D (figure 2-11).

8 10 12 14 16 & 10 12 14 16 18
kev kev

Figure 2-11 (a) Image MET en champ clair du catalyseur CZZss/34 €t (b) analyse EDX sur poudre de la zone C et (c) D du
catalyseur CZZse/34

La zone D, composée de petits cristaux est plus riche en ZrO; contrairement a la zone C, pauvre
en ZrO,, composée de plus gros cristaux. D’aprés le tableau 2-4, les valeurs des compositions
massiques obtenues pour la zone C sont tres éloignées de la composition théorique contrairement a
la zone D qui s’en approche, mais qui contient tout de méme plus de zirconium et moins de zinc. La
forte teneur en cuivre révélée par les spectres EDX est faussée par |'utilisation d’une grille en cuivre.
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Tableau 2-4 Composition massique (%) des zones C et D d’aprés I'analyse EDX

Composé Composition
théorique (%)
CuO 55 40 37,5
Zn0 42 25 41,5
Zr0; 3 35 21,0

D’apres les caractérisations physicochimiques réalisées pour les catalyseurs CZZ coprécipités
en batch, ceux qui semblent le plus prometteur sont les catalyseurs composés des trois oxydes qui
présentent les meilleures surfaces métalliques ainsi qu’une interaction entre les trois oxydes. Chaque
catalyseur sera testé par la suite en hydrogénation de CO; pour la synthese de méthanol.

2-1-3) Activité catalytique

Dans la suite de cette partie, tous les catalyseurs CuO-ZnO-ZrO; synthétisés et caractérisés ont
été testés en hydrogénation de CO, en méthanol. Les performances catalytiques seront comparées
pour permettre d’observer I'influence de la composition chimique du support du catalyseur dans cette
réaction d’hydrogénation. Durant tous les tests catalytiques réalisés au laboratoire, la composition du
mélange réactionnel est gardée constante avec un débit volumique total de 40,0 mL.min (STP), de
H,/C0O,/N; (rapport molaire 3,9/1,0/0,7) comprenant 35,0 mL.min! d’'un mélange de H,/CO, et de 5,0
mL.min! de N, (étalon interne).

2-1-3-1) Etude thermodynamique

La réaction d’hydrogénation de CO, en méthanol est une réaction limitée
thermodynamiquement et pour permettre de déterminer I'efficacité des catalyseurs synthétisés, il
faut dans un premier temps s’intéresser a cet équilibre thermodynamique ainsi qu’aux autres réactions
pouvant se produire dans le systéme.

COz + 3 Hy 5 CH30H + H,0 AH 5o = - 49,8 kJ.mol™ (2-4)
CO;+H, 5 CO+H0 ArHozs"c = 41,0 kJ.mol*? (2-5)

La réaction d’hydrogénation de CO; en méthanol (2-4) est une réaction exothermique et la
variation du nombre de moles en phase gaz est §—4) = -2. La réaction inverse du gaz a I'eau (2-5) est
endothermique et la variation du nombre de moles en phase gaz est de 5.5y = 0. Selon la loi de Le
Chatelier, la réaction qui dégage de la chaleur et qui conduit a une diminution du volume, ici, la
synthése de méthanol, est favorisée a basse température et a haute pression.

Les calculs de simulation thermodynamique ont été réalisés a partir de I'effluent d’'un réacteur
a I’équilibre a I'aide d’un logiciel de simulation ProSimPlus3 selon le modéle thermodynamique Soave-
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Redlich-Kwong. Un réacteur de Gibbs est utilisé, basé sur la minimisation de I'énergie de Gibbs du
systéme thermodynamique défini.

Le flux de gaz réactionnel utilisé lors de la simulation est identique aux conditions réelles de
test catalytique, a savoir un mélange H,/CO,/N; (rapport molaire 3,9/1,0/0,7). Les produits formés a
partir de ce mélange réactionnel sont le méthanol, le monoxyde de carbone et I'eau. L'ensemble de
ces réactifs/produits constitue le systéme thermodynamique. Cette simulation a permis de
déterminer, en fonction de la température et la pression considérées, les conversions de CO; et d'H,,
ainsi que les sélectivités en méthanol et CO, a I’équilibre thermodynamique et également le rendement
en méthanol.

Dans un premier temps, les calculs thermodynamiques ont été réalisés en faisant varier la
température du réacteur de 100 °C a 400 °C, sous une pression constante de 50 bar. Cette pression
correspond a la pression de travail, supportée par le montage réactionnel utilisé durant les tests
catalytiques. Les résultats obtenus sont présentés dans la figure 2-12. Les conversions de CO; et H,
sont optimales a basse température avec respectivement 88 et 68 % a 100 °C. La conversion de H;
n’est pas la méme que celle de CO; car H; est en exces. Ces conversions entament une diminution
jusqu’a environ 360 et 280 °C respectivement pour H; et CO,, pour ensuite augmenter a nouveau. La
sélectivité en méthanol est maximale de 100 °C a 160 °C et commence a diminuer tres rapidement a
partir de 180 °C, passant ainsi de 98 a 50 % a 275 °C. Cette rapide diminution de sélectivité continue a
plus haute température. Elle n’est plus que d’environ 4 % a 360 °C et 1 % vers 400 °C. Comme le CO
est le seul autre produit carboné dans le systéme thermodynamique sa courbe de sélectivité est
I’exacte opposée de la sélectivité en méthanol. Le rendement en méthanol de 100 % a 70 °C décline
également trés rapidement jusqu’a étre quasi nul vers 400 °C. Le rendement en méthanol est de 88 %
a 100 °C et décroit rapidement pour tendre vers 0 % a 400 °C. Les sélectivités ainsi que le rendement
en méthanol sont basés sur le bilan carbone. Cette simulation thermodynamique en fonction de la
température a permis de montrer que les meilleures conditions pour I’hydrogénation de CO; en
méthanol se situent a basse température. Cependant une basse température ne permet pas d’activer
le catalyseur et la cinétique chimique est insuffisante. C’est pourquoi, dans la suite des travaux, les
températures de réaction seront comprises dans une gamme allant de 200 a 320 °C.

P =50 bar
9
@ e
od — Conversion de H,
7 Conversion de CO,
o Sélectivité en CO
Sélectivité en MeOH
) Rendement en MeOH
) o—2
—o—o—7
)
-] 3 o 3
0 I TI—P———— i —3—0—9

100 130 160 190 220 250 280 310 340 370 400

Température (°C)

Figure 2-12 Conversions et sélectivités a I’équilibre thermodynamique en fonction de la température pour I'hydrogénation de
CO; en méthanol
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Dans un second temps, la simulation thermodynamique a été réalisée en faisant varier la
pression totale du systeme, en gardant la température constante de 280 °C, dans la gamme des
températures utilisées pour les tests catalytiques. Les résultats sont présentés en figure 2-13. Les
conversions de H; et de CO; augmentent de fagon quasi linéaire en fonction de la pression, de la méme
facon que le rendement en méthanol. La sélectivité en MeOH quant a elle augmente trés rapidement
entre 1 a 100 bar, passant ainsi de 0 a environ 73 %. Ces résultats confirment |'effet bénéfique de
I"augmentation de la pression totale sur la formation de méthanol par hydrogénation de CO..

R — Conversion de H,
T=280°C Conversion de CO,
Sélectivité en CO
100 @ Sélectivité en MeOH
90 | 2 — Rendement en MeOH 9 J

<

80

%

1 21 41 61 81 101 121 141 161 181

Pression (bar)

Figure 2-13 Conversions et sélectivités a I’équilibre thermodynamique en fonction de la pression a 280 °C pour
I'hydrogénation de CO, en méthanol

Les conditions choisies pour les tests catalytiques seront situées entre 200 et 320 °C a une
pression de 50 bar.

2-1-3-2) Conditions opératoires

Les tests catalytiques pour la synthése de méthanol a partir de CO, ont été effectués avec un
montage en acier inoxydable pouvant supporter une pression de 50 bar, pour les tests catalytiques. Le
schéma du montage est présenté figure 2-14. Pour éviter les problemes de condensation du CO; sous
pression, celui-ci est introduit dans le réacteur sous forme de mélange (% molaire) avec de I'hydrogéne
et de l'azote (63,5 % d’'Hy, 31, 5 % de CO; et 5,0 % de N,). De I'hydrogene et de I'azote (étalon)
supplémentaires proviennent de bouteilles dédiées. Les bouteilles utilisées sont reliées au montage
avec des lignes en inox de diameétre externe %"’. Les débits sont contrdlés par des régulateurs de débit
massique Brooks Smart Mass Flow qui sont pilotés par un boitier électronique Brooks 0254. Les flux de
gaz sortent des régulateurs de débit par des tubes en inox de diametre externe %’ puis dans un
mélangeur en inox de diameétre externe %'’ rempli de bille en verre. Un premier indicateur de pression
Keller Léo 2 indique la pression en amont du réacteur. La présence d’une vanne 3 voies permet de
dévier le flux de gaz, sans passer par le réacteur pour mesurer les débits. Le débit total est contrélé par
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un régulateur de débit Brooks Delta Smart Il Mass Flow, lui aussi contrélé par un boitier électronique
Brooks 0254. Une vanne simple et une vanne de régulation haute pression permettent d’isoler le
réacteur. Le flux de gaz passe ensuite dans le réacteur qui est un tube en inox de diametre externe 34"
et de diameétre interne de 6,0 mm avec une épaisseur de paroi de 1,8 mm, d’une longueur totale de
27 cm. L’étanchéité des raccords du réacteur est assurée par des couteaux cylindriques qui écrasent
un joint métallique a usage unique (systéme VCR de Swaglok®). Le catalyseur, sous forme de poudre,
est placé dans le réacteur sous forme de lit fixe entre deux morceaux de laine de quartz. Le tout est
maintenu par une tige en quartz dans le réacteur, elle-méme posée sur une grille en inox pour éviter
tout mouvement du lit catalytique lors de variations de pression. Le réacteur est chauffé avec une
résistance chauffante Thermocoax (3,8 m) de 11 Q, enroulée autour du réacteur et isolée avec une
épaisse couche de laine de quartz compacte. A I'extérieur du réacteur, au niveau du lit catalytique, un
thermocouple contrdlé par un régulateur PID Minicor 42 de Coreci a 1 °C est placé entre deux spires,
en contact avec la paroi métallique du réacteur, afin d’obtenir une température dans le lit catalytique
la plus proche de la température de consigne. L’effluent du réacteur se trouve vers le bas et entre dans
un piége en inox de diamétre externe %”qui permet de liquéfier la phase condensable. Un 2°me
indicateur de pression (sonde Keller avec un boitier de controle West 8200) en aval du piege et
finalement le flux gazeux arrive dans un dernier controleur de pression Brooks 5866 controlé par un
boitier électronique Brooks 0254, placé juste avant la partie analytique. Le micro-chromatographe est
précédé d’un piége en inox a membrane (Genie Membrane Separator) permettant de condenser les
phases afin de protéger les colonnes.
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Figure 2-14 Schéma du montage réactionnel pour les tests catalytiques

Pour un test catalytique classique, le catalyseur en poudre de granulométrie 100-125 pm est
placé dans le réacteur en inox sous forme de lit fixe entre deux morceaux de laine de quartz, le tout
maintenu par une tige en quartz dans le réacteur, elle-méme posée sur une grille en inox pour éviter
tout mouvement du lit catalytique lors de variation de pression.

Pour déterminer la quantité de catalyseur a utiliser lors d’un test catalytique, une relation
mettant en lien dgp, ., la densité apparente du catalyseur, Q¢o¢q; le débit volumique de réactifs,
M,qtq 1@ Masse de catalyseur et VVH , la vitesse volumique horaire existe selon (2-6).

VVH = Qtotal X dappcata (2-6)
Mcata

Le réacteur est ensuite isolé et les différents débits réactionnels sont mesurés a I'aide d’un
indicateur de débit Agilent ADM 1000. Le réacteur est mis sous pression d’H; jusqu’a atteindre la
pression de travail de 50 bar. Le catalyseur est réduit sous un flux d’H, de 6,2 mL.min (STP) avec un
chauffage de 1 °C.min* jusqu’a 300 °C suivi d’un palier de 12 h. Aprés la réduction, la température est
abaissée a 100 °C puis le réacteur est purgé, toujours sous pression, avec les gaz réactionnels. Quand
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les aires du micro-chromatographe sont stables, ce qui indique une purge compléete du montage, la
température est augmentée a 150 °C avec une rampe de 1 °C.min%. L’absence de réaction catalytique
est vérifiée par une série de cing analyses qui sont donc considérées comme blanc avant réaction. La
température du réacteur est augmentée, toujours a 1 °C.min?, jusqu’a la température de réaction. Le
moment ou cette température est atteinte définit le temps O de réaction. Aprés une quarantaine
d’heures de réaction, les composés condensables sont récupérés dans le piege a température
ambiante. Pour cela, le réacteur est isolé du reste du montage a I'aide d’une vanne de réglage haute
pression, puis le piege est dépressurisé et la phase liquide est pesée et analysée. Le piége est replacé
sur le montage et la pression est réajustée a 50 bar. La température du réacteur est augmentée a la
température suivante. A la fin du test catalytique, un autre blanc a 150 °C est réalisé pour contréler la
composition du mélange réactionnel et ainsi valider le test catalytique.

2-1-3-3) Conditions analytiques

L’effluent gazeux circule dans une ligne inox %" chauffée jusqu’au micro-chromatographe en
phase gazeuse Inficon 3000, équipé de deux modules : d’abord un module MS5A avec un backflush,
une précolonne Poraplot U (3 m x 320 um x 30 um) et une colonne Molsieve (10 m x 320 um x 30 um)
a 100 °C pour la séparation de I’hydrogeéne, I'azote, le méthane et le monoxyde de carbone (gaz
vecteur : argon- 99,999 %, 33,0 psi). Puis un module PPQ avec un backflush, une précolonne poraplot
Q (1 mx320 um x 10 um) et une colonne Poraplot Q (8 m x 320 um x 10 um) a 60 °C pour la séparation
des gaz légers (N,, Oy, CO, CHg4, Ar), de CO; et finalement de MeOH (gaz vecteur : hélium-99,999 %,
19,0 psi). La détection se fait par conductivité thermique (TCD). Dans ces conditions d’analyse les
temps de rétention sont : H, 23,5 s, N, 40,5 s, CHs 52,5 s, CO 70,5 s ; pic commun 23,0 s, CO; 29,0 s et
MeOH 80,5 s.

Pendant le temps t de réaction a une température donnée, les produits gazeux sont analysés
en ligne toutes les 30 min (At) aux différentes températures de réaction. Les produits condensés dans
le piege, tels que I'eau et le méthanol, sont analysés aprés chaque température de réaction a I'aide
d’un chromatographe en phase gazeuse Agilent 6890N. Ce chromatographe est équipé d’un injecteur,
chauffé a 150 °C, d’une colonne Solgelwax de SGE Analyticals (60 m x 320 um x 0,25 um), chauffée a
70 °C pendant 2 min, puis un gradient de température de 10 °C.min! jusqu’a 160 °C est appliqué (gaz
vecteur : hélium 99,999 % 20,4 psi) et d’un détecteur a ionisation de flamme (FID) (chauffé a 250 °C).
Pour I'analyse, une quantité connue (environ 0,5 g) de produit condensé est mélangée a une quantité
connue (environ 0,05 g) de 1-propanol (étalon externe). Un volume de 1 uL est prélevé puis injecté et
finalement séparé dans le chromatographe (temps de rétention du méthanol 6,38 min et du 1-
propanol 7,40 min, dans ces conditions d’analyse). La quantité de méthanol dans I’échantillon liquide
Mumeom,lig €St calculée selon (2-7) :

— AMeoH
MMeOH,liq = Mpron X Apron X fMeOH (2‘7)

Avec mp,oy la masse de 1-propanol ajoutée, Ayeon €t Aproy les aires de méthanol et 1-
propanol mesurées et fy.on = 1,9, le facteur de réponse du méthanol par rapport au 1-propanol.
Comme |'eau n’est pas détectée avec le chromatographe, la quantité d’eau contenue dans I’échantillon
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est déterminée par bilan matiére en masse. La fraction massique de méthanol wyoy (hors 1-
propanol) de méthanol dans I’échantillon est identique a celle de la phase liquide récupérée dans le
piege Mp;ege, donc la masse totale de méthanol obtenue en phase liquide dans le piege Myeon,picge
peut s’écrire selon (2-8) :

MMeOH,picge = WMeoH X Mpigge (2-8)

Le débit molaire de CO en sortie de réacteur, Fco, est calculé a partir des aires de CO issues du
micro-chromatographe en phase gaz selon (2-9).

__ Fn,sarpXAco

Feo = X feco (2-9)

Vim,saTpXAN,

Avec Fy, sarp le débit molaire de I'azote, étalon interne, et Vp, s4rp le volume molaire a
pression et température standard (V,, sa7p = 24 L.mol™1), Ao et Ay, respectivement les aires de
CO et de N; obtenues en chromatographie et f., le facteur de réponse de CO par rapport a CHa. Les
facteurs de réponses ont préalablement été déterminés a I'aide d’une bouteille de gaz composée de
Ha, N, CO, CH4 et CO; en quantité connue, ici 20 % volumique. Le nombre total de moles de CO, n¢q,
produit pendant le temps t est obtenu en faisant la somme sur les produits (2-10).

nco = X6 Feo(ty) X At; (2-10)

Une faible quantité de MeOH qui correspond a sa pression de vapeur saturante est toujours
observée en phase gaz. La quantité de méthanol sortant du réacteur et analysée en micro-
chromatographie pendant le temps de réaction t, nyeon, gz, €St déterminée de la méme maniere que

Nco-

_ Qny,,5aTPXAMe0H

Fymeon = X fueon (2-11)

Vim,saTPXAN,

Avec fyeon le facteur de réponse du méthanol pour un TCD issu de la littérature®3®

t .
NMeoH,gaz = Ziftr; FMeOH(ti) X Ati (2'12)

On obtient finalement :

MMeOH,piege (2_13)

NMeoH total = NMMeOH,gaz Myoon

Avec Nyeon totar 1€ Nombre de moles total de méthanol formé et My,.oy la masse molaire du
méthanol (Myeoy = 32 g.mol™1).

136 W.A. Dietz, Esso Research and Enginnering Compagny, 1966
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Les conversions de CO,, Xco, et d’H,, Xn,, sont des conversions moyennes, calculées sur toute
la durée du test.

n +n,
XCOZ — 100 % X MeTOlH,total CcO (2_14)
CO3 total
2Xn +n
XHZ =100 % X MeOH,total H,0 (2_15)
nHz total

Avec Nco, orar €Y MH, ror 1@ Quantité en moles de CO; et H; introduites dans le réacteur

pendant le temps. Elles sont calculées de la fagon suivante :
o, torar = ¢ (h) x FCOZtotal (mol. h_l) (2-16)

=t (h) X Fy,totar (mol. h™h) (2-17)

nHZ total
Avec t le temps de la réaction en heure et Feo,totar €t Fy,totar l€ débit molaire de CO; et H;

en (mol.h™1).

Les sélectivités en MeOH, Syeon, et en CO, Sco, sont calculées uniquement a partir des
produits carbonés formés.

Sueon = 100 % x —Meofitotal (2-18)

NMeOH totalt Nco

Sco = 1000 x — €0 (2-19)

NMeOH, totalt Mco

La productivité en méthanol, en gramme de méthanol par kilogramme de catalyseur et par
heure, a été calculée de la fagon suivante, a partir de la masse totale de méthanol obtenue, de la masse
de catalyseur utilisée m,,;, lors des tests et du temps t de réaction :

MMeOH,total
P _ Mucontotal (2-20)
MeOH MeqraX t

2-1-3-4) Résultats catalytiques

Les cing catalyseurs synthétisés avec un rapport ZnO/ZrO, différents, ont tous été testés lors
de I'hydrogénation de CO, en méthanol. Les tests catalytiques sont réalisés a 50 bar, entre 240 et 300
°C avec une vitesse volumique horaire (VVH) de 10 000 h.

Les résultats catalytiques obtenus pour les cing catalyseurs de rapports ZnO/ZrO, différents
sont présentés dans le tableau 2-5.
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Tableau 2-5 : Résultats des tests catalytiques a 50 bar et 10 000 h™* pour les catalyseurs CZZ

Catalyseur T(°C) Conversion CO; Conversion H; Sel MeOH (%) Rendement Prod MeOH
(Masse de cata) (%) (%) MeOH (%) (8.kgcata2.h2)
CZZ100/0 240 9,1 4,3 42 3,8 281
260 15,4 6,8 33 5,1 378
(76,8 mg) 280 21,2 8,7 28 5,9 435
300 24,6 9,1 21 5,2 380
CZZ66/34 240 13,7 7,2 50 6,9 314
260 19,6 9,4 50 9,8 453
(122,4 mg) 280 22,2 10,0 34 7,5 346
300 24,0 9,6 22 5,3 248
CZZs0/50 240 / / / / /
260 17,2 7,5 39 6,7 189
(201,6 mg) 280 21,9 10,1 37 8,1 230
300 24,0 9,8 28 6,6 188
CZZ34/66 240 14,3 7,3 45 6,5 159
260 23,6 11,0 45 10,7 261
(232,8 mg) 280 25,4 10,9 36 9,1 223
300 / / / / /
CZZo/100 240 13,2 7,0 53 7,0 145
260 18,6 9,0 43 8,0 167
(276,0 mg) 280 23,2 9,6 29 6,7 139
300 25,7 10,1 22 5,7 115
Thermo 240 33,4 22,4 80 26,8 /
260 30,5 17,8 64 19,4 /
280 29,5 14,3 44 13,0 /
300 30,1 11,9 27 8,1 /

Le tableau résume les différentes valeurs de conversions, de sélectivité en méthanol ainsi que
le rendement et la productivité en méthanol par masse de catalyseur. Toutes ces valeurs seront
détaillées dans les figures suivantes.

Les conversions de chaque catalyseur augmentent avec la température de réaction et tendent
vers les valeurs thermodynamiques. La sélectivité en MeOH baisse rapidement de 240 a 300 °C. Le
rendement en méthanol ainsi que la productivité en méthanol par masse de catalyseur augmentent
jusqu’a 260-280 °C pour diminuer a nouveau a 300 °C.

Le catalyseur CZZ100/0 présente la conversion de CO; la plus faible (9,4 % a 240 °C). L’ajout de
ZrO; dans le support permet d’augmenter cette conversion, passant ainsi a environ 14 % pour les
catalyseurs CZZse/34 €t CZZ34/65 @ la méme température. Les catalyseurs CZZgs/34 €t CZZ34/66 présentent
également les meilleures conversions d'H, a 240 °C avec 7,2 et 7,3 %. Ces conversions augmentent
avec la température et se rapprochent des valeurs thermodynamiques pour chaque catalyseur vers
300 °C (environ 25 % pour le CO; et 10 % pour H;) (figure 2-15).
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Figure 2-15 (a) Conversion de CO; et (b) de H, a 50 bar et 10 000 h™ pour les catalyseurs CZZ

La sélectivité en méthanol est également augmentée avec I'ajout de ZrO; dans le support du
catalyseur, passant ainsi de 33 % pour CZZi000 @ 50 % a isoconversion de CO;, pour les catalyseurs
CZZ¢6/34 €t CZZ34/66. La comparaison des sélectivités en méthanol a isoconversion de CO; (figure 2-16)

.....

sélectivité en MeOH a 14 % de conversion de CO).
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Figure 2-16 Sélectivité en MeOH en fonction de la conversion de CO; pour les catalyseurs CZZ

Les rendements en méthanol sont présentés dans le tableau2-5. Lorsque ZnO est
progressivement substitué par ZrO, dans le support du catalyseur, le rendement augmente jusqu’a
atteindre un maximum a 10,7 % pour le catalyseur CZZs4/66 a 260 °C. Cependant lorsque la totalité de
Zn0 est substituée par ZrO,, le rendement diminue pour le catalyseur CZZg/100. Cela indique que la
présence conjointe de ZnO et ZrO, dans le support du catalyseur est nécessaire et permet d’améliorer
les performances catalytiques.

Finalement, ce n'est pas le catalyseur avec la plus grande surface de cuivre métallique qui
présente les meilleures performances catalytiques. Lorsque les performances catalytiques sont
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évaluées en productivité en méthanol par masse de catalyseur (gweon.-kgcata2.h2) (figure 2-17), I'effet
de la substitution progressive de ZnO par ZrO; est plus marqué. En effet, lorsque la teneur en ZrO,
augmente dans le support du catalyseur, la productivité en méthanol diminue assez rapidement. Une
exception est observée pour le catalyseur CZZgssza. Ainsi ce catalyseur présente la meilleure
productivité, 453 gueon.kgcata*.h™t & 260 °C. Lorsque la teneur en ZrO; dépasse 34 % massique dans le
support, la productivité en méthanol par masse de catalyseur diminue et atteint 167 gmeon.Kgcata>.h?
a 260 °C.

500 1 (a) 453 — CZZaoogo 2997 () CZZg/34
450 CZZs6/34 450 ° @
T 400 _ CZZs0/50 5 400 CZZ100/0
D 350 CZZ3a66 @ < 350
2 = S =
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Figure 2-17 Productivité en MeOH par masse de catalyseur en fonction de (a) la température et de (b) surface de cuivre
métallique a 50 bar et 10 000 h™ pour les catalyseurs CZZ

Finalement, en tracant la productivité en méthanol en fonction de la surface de cuivre
métallique (figure 2-17(b)), aucune relation de proportionnalité entre ces deux grandeurs semble
exister. Ceci indique qu’il y a également un effet de composition du support du catalyseur pour la
synthése de méthanol par hydrogénation de CO,

2-1-4) Bilan : modification du couple ZnO/ZrO,

La substitution progressive de ZnO par ZrO; dans le support des catalyseurs CZZ a permis de
voir |'effet de la présence de ZrO; sur le catalyseur, aussi bien sur les caractéristiques physicochimiques
gu’au niveau des performances catalytiques pour la synthése de méthanol a partir de CO,.

Lors de cette substitution progressive, la densité apparente des catalyseurs, ainsi que la
surface spécifique et la température de réduction de CuO augmentent avec la teneur en ZrO..
Différentes interactions CuO-support se sont formées lors de I'ajout de ZrO..

La surface de cuivre est faible pour les catalyseurs composés d’un seul oxyde (respectivement
6,4 et 4,4 mc.2.gtavec ZnO et Zr0,) dans le support, mais augmente fortement avec la présence
conjointe de ZnO et ZrO, dans le support (jusqu’a 12,4 mc,-2.g2 pour CZZso/50). La zircone seule n’a pas
d’impact sur la dispersion du cuivre métallique mais il est nécessaire d’avoir une interaction entre ZnO
et ZrO, pour augmenter cette surface.
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Tous ces catalyseurs ont été testés lors de I'hydrogénation de CO, en méthanol et le catalyseur
CZZ¢6/34(37,5 % m Cu0, 41,5 % m ZnO et 21,0 % m ZrO,) a présenté une productivité en méthanol par
masse de catalyseur optimale (453 gmeon.kgcata2.h™t @ 260 °C avec une sélectivité en méthanol de 50 %
a 19,6 % de conversion de CO,).

Cependant, une trop forte teneur en ZrO, dans le support du catalyseur fait chuter Ila
productivité en méthanol et finalement, ce n’est pas le catalyseur avec la plus grande surface active
de cuivre métallique qui présente les meilleures performances catalytiques (230 gveon.Kgcata .0t & 280
°C et 37 % de sélectivité en MeOH a 22 % de conversion de CO; pour CZZsq/s0).

La présence conjointe de ZnO et ZrO; au sein du support du catalyseur a base de cuivre est
nécessaire pour permettre de meilleures performances catalytiques. Il semble donc y avoir une
synergie entre ces trois oxydes dans le catalyseur, permettant d’augmenter les performances
catalytiques pour la synthese de méthanol par hydrogénation de CO,.

C’est donc de catalyseur de composition CZZgs/34 qui a été choisie dans la suite de ces travaux.
Une synthese de catalyseur a plus grande échelle a été réalisée. Cette synthese a également permis
d’étudier I'effet de I'échelle de la synthése du catalyseur sur les performances catalytiques. Ces
résultats seront exposés dans la section suivante.

2-2) Augmentation de |'échelle de synthése

Dans le cadre d’une collaboration avec I'équipe de Guy De Weireld de I’Université de Mons en
Belgique, le catalyseur de composition optimale déterminée dans la partie précédente (CZZgs/34) a été
produit a plus grande échelle pour permettre de synthétiser environ 100 g de catalyseur frais (contre
4 g habituellement). La synthése du catalyseur a été réalisée en coprécipitation a pH constant, de la
méme maniere que précédemment.

La production, les caractéristiques physicochimiques ainsi que les tests catalytiques seront
présentés. Ce catalyseur « grande échelle » sera d’abord testé a I’échelle du laboratoire dans un micro
pilote et il sera a I'avenir, testé sur une plus grande quantité a I’échelle pilote a I'Université de Mons.
Ce catalyseur, nommé CZZgs/34-ce (GE pour grande échelle) est comparé au catalyseur CZZgg/34 réalisé a
plus petite échelle, nommé CZZss34-pe (PE pour petit échelle) dans cette partie. Les tests catalytiques
ont été réalisés a 50 bar a isomasse de catalyseur.

2-2-1) Production grande échelle

Les différentes étapes de synthése pour la production de ce catalyseur sont identiques a la
préparation petite échelle présentée en précédemment. La différence ici est que I'agent coprécipitant
n’est plus le carbonate de sodium (Na;COs) mais le carbonate d’ammonium ((NH,4),COs). L’étape quiva
clairement poser un probleme dans cette synthese est la filtration ainsi que le lavage du précipité qui
est une étape essentielle pour supprimer les résidus de sodium qui peuvent avoir un effet néfaste sur
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I’hydrogénation de CO, en méthanol.®®1%%102 | 3 présence de sodium résiduel, due a un mauvais lavage
des précurseurs, diminue la conversion de CO; et donc la formation de méthanol sur des catalyseurs a
base de CuO et ZnO. Dans le cas de la production grande échelle, il n’est pas possible de laver le
précurseur de la méme fagon que le catalyseur petit échelle. C'est pourquoi le carbonate d’ammonium
est utilisé, car tous les résidus seront dégradés lors du séchage et de la calcination du catalyseur.

Pour la préparation de 120 g de catalyseur frais, une solution de Cu(NOs); 3 H,0 (0,57 mol,
142,29 g), Zn(NOs), 6 H,0 (0,61 mol, 184,30 g) et ZrO(NOs), 6 H,0 (0,21 mol, 70,14 g) est préparée en
dissolvant ces sels dans environ 1400 mL d’eau distillée chauffée entre 60-65 °C pour avoir une solution
de 1,0 mol.L't en cations métalliques (pH = 0,8). Une deuxiéme solution a 1,6 mol.L’* de (NH4),COs 1
H,0 (1,33 mol, 152,0 g, pH =9,2) est préparée et le pH de cette solution est préalablement ajusté avec
de 'ammoniaque concentré (30 % massique), pour que le mélange des deux solutions ait un pH égal a
6,3, tout en ayant le bon rapport carbonates/nitrates égale a 1,1 permettant d’obtenir léger excés de
carbonates et ainsi précipiter la totalité des cations métalliques. Le pH et la température sont contrélés
pendant la réaction a I'aide d’un testeur de pH étanche HANNA instrument HI-207. Ces solutions (14
burettes de 50 mL de nitrate et 14 burettes de 35 mL de carbonates) sont ajoutées goutte a goutte
dans 300 mL d’eau distillée a pH = 6,3 et entre 60-65 °C simultanément. L’ajout de ces deux solutions
dure environ 5 h. Le pH est proche de 6,3 pendant a la fin de I'addition des solutions. A la fin de I'ajout,
1 L d’eau distillée a pH = 6,3 est chauffé et ajouté dans le réacteur car |'agitation est difficile. Aprés
marissement (agitation et chauffage) de 24 h, le pH de la solution est d’environ 7. Ce précipité est
ensuite filtré et lavé avec de I'eau distillée chauffée a 65 °C. Le lavage est stoppé quand la conductivité
des eaux de lavage est environ 120 pS.cm™ mesurée avec un conductimétre VWR CO 3100L. Le
précipité est ensuite séché a 100 °C pendant 30 h. Le solide bleu clair ainsi obtenu est, par la suite,
calciné a 400 °C pendant 4 h avec une rampe de température de 2 °C.min™’. Le solide obtenu (111 g,
rendement 94 %) est caractérisé et tamisé a une granulométrie de 100-125 pum pour les tests
catalytiques.

Problémes rencontrés :

Lors de la pesée du carbonate d’ammonium, le degré d’hydratation a été sous-estimé, le
composé supposé anhydre, contenait une molécule d’eau : (NH4)2COs. 1 H,0'. La concentration en
carbonate d’ammonium est donc sous-estimée, 1,40 mol.L'! au lieu de 1,60 mol.L'! et le rapport
carbonates/nitrates est également sous-estimé : 0,95 au lieu de 1,10. Les nitrates métalliques sont
donc le réactif limitant et une baisse de la quantité de catalyseur final est a prévoir (114 g au lieu de
120 g).

Une autre erreur a été commise et concerne la préparation de la solution de carbonate. En
effet, lors de la basification de la solution avec de 'ammoniaque, pour obtenir une solution de
carbonate d’ammonium d’'un pH de 9,7 (supérieur au pKa yy+,ny, = 9,25), 'ammoniaque est
présent en solution et n’est pas sous forme protonée (NH;*) et une complexation du Cu?* en solution
est possible sous forme de [Cu(NHs)x(H20),%*] d’ou la couleur bleue foncée des eaux méres, plus foncée
que la solution de nitrate métallique initiale. Aprés évaporation des eaux meéres puis calcination du

137 Handbook of Chemistry and Physics, 1967, 47
74



Développement de catalyseurs pour la synthése de méthanol

précipité bleu translucide obtenu, il s'avére que, d’aprés une analyse par diffraction des rayons X, le
produit obtenu semble étre uniqguement de I'oxyde de cuivre et risque de modifier la composition
finale du catalyseur.

2-2-2) Caractérisations physico-chimiques des catalyseurs

Dans cette section, les deux catalyseurs CZZgs/34-p €t CZZs6/34-ce (de composition identique) sont
comparés, au niveau des caractérisations physico-chimiques.

L’analyse élémentaire pour déterminer les teneurs massiques (%) des deux catalyseurs a été
réalisée, et les résultats sont présentés dans le tableau 2-6. Ces analyses ont été réalisées par
fluorescence des rayons X avec un spectrométre SPECTRO XEPOS équipé d’un tube a rayons X de 50 W
pour exciter les échantillons. Les mesures ont été effectuées dans une atmospheére inerte d’hélium.

Tableau 2-6 Teneurs massique (%) des catalyseurs CZZss/34-pe €t CZZs6/34-6e Obtenues par analyse élémentaire par XRF

Catalyseurs CuO Zn0 ZrO;
CZZse/34-pe 39,8 34,3 25,9
CZZs6/30-6E 39,6 39,7 20,7
Théorique 37,5 41,5 21,0

*Analyses réalisées par Elisa Silva Gomes du Laboratoire de Réactivité de Surface (UMR 7197) a
I’Université Pierre et Marie Curie, a Paris.

Dans les deux catalyseurs, la teneur massique en CuO est similaire et proche de la valeur
théorique. Cependant, pour le catalyseur CZZgg/34-pt, les teneurs massiques en ZnO et ZrO; s’éloignent
de la valeur théorique, avec 34,3 % de ZnO et 25, 9 % de ZrO, contre 41,5 et 21,0 % théorique. I
semblerait qu’une partie des oxydes ne soit pas complétement précipitée et affecte la composition
finale du catalyseur. Les teneurs massiques du catalyseur CZZgs3s-6e, SONt trés proches des valeurs
théoriques.

Dans le tableau 2-7 est présenté un résumé des caractérisations physicochimiques effectuées
pour les deux catalyseurs permettant voir l'influence de la taille de I'échelle de préparation du
catalyseur.

Tableau 2-7 Résumé des caractérisations physicochimiques des catalyseurs CZZss/34-p €t CZZs6/34-6¢

Catalyseurs dappcata Sger? Taille des cristallites T rede Conso H; % réductibilité Scu®
(100-125 pm) (nm)b (°C)  (mmoluz.geata™) (exp)
CuO Zn0O
CZZsg/34-pE 0,51 79 10 10 212 4,49 90 10,5
CZZg6/34-GE 0,70 73 9 9 217 4,91 99 11,8
a : Surface spécifique du catalyseur (m2.gcatal) déterminée par physisorption d’azote
b : Taille des cristallites obtenue par DRX (nm)
¢ : Température de réduction du catalyseur (°C) déterminée par TPR
d : Réductibilité expérimentale (%) calculée a partir des teneur massique en cuivre métallique obtenue par ICP
e : Surface de cuivre métallique (mcy-?.gcata. ™) obtenue par chimisorption de N,O
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La densité apparente du catalyseur CZZss/34-ce €st supérieure a la densité apparente de CZZgg/34-
re (0,70 contre 0,51). Les mesures de physisorption d’azote indiquent que les surfaces spécifiques sont
proches pour les deux catalyseurs, avec 79 et 73 m2.g? respectivement pour CZZes/34-pe €t CZZ66/34-GE.
Les tailles des cristallites (CuO et ZnO) déterminées par DRX ne sont pas tres différentes, avec environ
9 nm pour CZZse/34-pe €t 10 NM pour CZ7Ze¢/3a.6e. La température de réduction de CuO est proche pour
les deux catalyseurs avec une température de 217 °C pour le catalyseur CZZgg/3a-pe €t 212 °C pour
CZZ¢6/31-ce. La réductibilité des catalyseurs a été déterminée a partir de la teneur massique
expérimentale en CuO et montre que le catalyseur produit a petite échelle présente une réductibilité
de 90 % par rapport a CZZe6/34-e qui présente une réductibilité totale. Finalement, la surface de cuivre
métallique a révélé que CZZss/34.6e présente une surface de cuivre métallique de 11,8 me.-2.g* contre

10,5 mc-2.gt pour le catalyseur CZZes/34pc.

Finalement, la morphologie des deux catalyseurs CZZse/34.-pc €t CZZ66/34.6e a €té étudiée a I'aide
de la microscopie électronique a balayage, présentée dans la figure 2-18. La morphologie du catalyseur
produit a petite échelle, CZZgs/34-0e €t a grande échelle, CZZs¢/3s-6e €5t similaire. Dans les deux cas une

morphologie compacte et granuleuse est observée.

Figure 2-18 Images de microscopie électronique a balayage pour les catalyseurs (a) CZZsg/34.pe €t (b) CZZ66/34-6E

Les catalyseurs CZZse/3a-pe €t CZZs6/34-ce Présentent des caractéristiques structurelles similaires.
L'augmentation d’échelle de la production de catalyseur ne semble pas affecter ces caractérisations.

2-2-3) Activités catalytiques

Les résultats catalytiques de CZZgg/3a-pe €t CZZg6/34-6e SONt présentés ci-apres. lls ont été réalisés
sur le méme montage réactionnel que précédemment, a 50 bar a une température comprise entre 240
et 300 °C. Les tests catalytiques sont réalisés a isomasse (48,0 mg de catalyseur) dilués dans du carbure
de silicium (SiC). Ce diluant est un bon conducteur de chaleur et permet d’éviter les points chauds au
sein du réacteur, ce qui a pour but d’éviter la désactivation du catalyseur par frittage de la phase active
et permet également d’éviter d’atteindre les valeurs thermodynamiques. Comme la densité des deux
catalyseurs ne sont pas identiques, les vitesses volumiques horaires (VVH) sont différentes. Le
catalyseur CZZeg/34-pe €5t testé avec une VVH de 25 000 h't et 35 000 h' pour CZZeg/34-ce.
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La conversion de CO; est légerement inférieure pour le catalyseur CZZgs/34-pe COMparée a
CZZss/3a-ce passant ainside 6,9 a 22,7% pour CZZee/34-pe cONtre 7,6 a 24,5 % pour CZZgs/34-ce. La conversion
de H; présente la méme tendance.

Les catalyseurs CZZee/za-pe €t CZZgs/3a-ce présentent un rendement en méthanol similaire. Le
rendement optimal a 280 °C pour les deux réactions, avec 6,7 % pour CZZss/3a-pe €t 7,2 % pour CZZes/34-

GE-

Finalement, dans la figure 2-19 sont présentées les productivités en méthanol des deux
catalyseurs.
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Figure 2-19 Productivité en méthanol par (a) masse de catalyseur et par (b) surface de cuivre métallique a isomasse a 50 bar
en fonction de la température de réaction pour les catalyseurs CZZss/34-pc €t CZZ66/34-6¢

Dans la figure 2-19(a) est présentée la productivité en méthanol par masse de catalyseur en
fonction de la température de réaction. Le catalyseur produit a « grande échelle », CZZgg/34.ce présente
une productivité en méthanol légerement supérieure au catalyseur « petite échelle », CZZsg/34-p¢
atteignant 811 gueon.kgcata 2.h contre 725 gmeon.kgcata2.h ! pour le catalyseur CZZee/34-pe @ 280 °C. Cette
différence peut étre expliquée par la VVH qui est plus élevée pour le catalyseur CZZgg/3s-6e avec une
VVH de 35 000 h? contre 25 000 h* pour CZZge/34-pe. D’aprés la figure 2-19(b) qui montre la productivité
en méthanol par masse de catalyseur en fonction de la surface de cuivre métallique, les deux
catalyseurs présentent la méme activité intrinséque, atteignant 69,0 mgwmeon.mcy-2.h2. Cette activité
intrinseque similaire indique que I'échelle de synthése, au niveau macroscopique, n’a pas d’influence
sur les performances du catalyseur.

2-2-4) Bilan : grande échelle

L’objectif de cette section était d’étudier I'influence de I'augmentation de la taille de I’échelle
de production d’un catalyseur sur les caractéristiques physicochimiques ainsi que sur les performances
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catalytiques lorsque celui-ci est produit a grande échelle (production supérieure a 100 g de catalyseur
frais) dans le cadre d’une collaboration avec I'Université de Mons pour permettre de tester un
catalyseur a I'échelle pilote.

Les différentes méthodes de caractérisation ont démontré que le catalyseur produit a grande
échelle comporte plusieurs similitudes avec le catalyseur produit a I’échelle du laboratoire (4 g de
catalyseurs frais). En effet, la surface spécifique est similaire entre ces deux catalyseurs (79 et 73
m2.gcata ). La taille des cristallites est proche pour les deux matériaux catalytiques (environ 9-10 nm).
La morphologie des deux catalyseurs est granuleuse et compacte. Les températures de réduction sont
similaires (212 °C pour CZZsg/3a-pe €t 217 °C pour CZZgs/3a-ce). D’aprés les analyses de fluorescence X, la
teneur massique en CuO est identique dans les deux catalyseurs, mais le rapport ZnO/ZrO, est plus
faible pour le catalyseur synthétisé a petite échelle. La surface de cuivre métallique a présenté une

! respectivement pour CZZgsjsape €t CZZgsj3ace. De légeéres

différence avec 10,5 et 11,8 mZc,.g
différences ont été observées au niveau de la densité apparente du catalyseur, avec une valeur plus

élevée pour le catalyseur synthétisé a grande échelle (0,51 contre 0,70).

Finalement, lors des tests catalytiques a isomasse, les conversions, le rendement et
productivités en méthanol similaires, avec une activité intrinséque des catalyseurs identiques,
atteignant 69 mgmeon.mce2.hl. Ces performances indiquent que l"augmentation de I'échelle de
production de catalyseur, n’affecte pas les performances du catalyseur. Ce catalyseur sera testé a
I"avenir a I'Université de Mons en Belgique dans un réacteur pilote.

2-3) Conclusion

Dans ce chapitre, les catalyseurs de compositions CuO-ZnO-ZrO; qui ont été produit par
coprécipitation classique en batch, caractérisés et finalement testés, ont montré une bonne activité
pour I’'hydrogénation de CO; en méthanol.

L'effet du couple ZnO/ZrO; dans le support du catalyseur a été étudié. Ces catalyseurs ont été
réalisés en coprécipitation classique en batch en substituant progressivement ZnO par ZrO; dans le
support. Les résultats ont montré que le support du catalyseur joue un réle important dans la réaction
et il est nécessaire d’obtenir la présence conjointe de CuO, ZnO et ZrO, pour acquérir les meilleures
performances catalytiques grace a cette synergie.

Le catalyseur qui a montré les meilleures performances est composé de 30 % massique de
cuivre métallique et d’un support de ZnO et ZrO,, ayant un rapport massique de 66/34. Il permet
d’avoir une productivité en méthanol de 435 gmeon.kgcata:.h1 d 10 000 h! et 725 gmeon.k€catat.ht d
25000 h™* 3 50 bar.

Ce catalyseur a par la suite été synthétisé a plus grande échelle dans le but de le tester a I’avenir
sur un montage pilote mais également pour étudier l'influence sur I'échelle de synthese. Cette étude
a montré qu’il n’y avait pas de différence sur les caractérisations ni sur les performances catalytiques
et donc que I'augmentation de la taille de la synthése n’influence pas les performances catalytiques.
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Cependant, méme si I'augmentation de I’échelle de synthéese ne modifie pas les caractéristiques
du catalyseur, la synthése en batch ne permet pas d’avoir un catalyseur homogéne comme I’'a montré
la microscopie électronique a transmission. Ce gradient de composition est di au gradient de
concentration et de pH lors de la synthése en batch. Or, une meilleure homogénéité des trois oxydes
dans le catalyseur devrait permettre d’améliorer les performances du catalyseur.

Ainsi, dans les chapitres suivants, |a taille de I’échelle de production de catalyseur sera réduite,
afin de restreindre la taille de la zone de coprécipitation, pour diminuer ces gradients de concentration
et de pH. Un nouveau type de synthése sera développé, ou la taille de la zone de coprécipitation sera
mieux gérée. Ainsi, il sera envisageable de modifier de fagcon controlée les parameétres de synthése et
les effets ne seront pas « dissimulés » derriere I’'hétérogénéité du catalyseur.
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CHAPITRE 3

ETUDE DE LA COPRECIPITATION EN

BATCH ET EN SYSTEME
MICROFLUIDIQUE
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3. Etude de la coprécipitation en batch et en systeme microfluidique

Le chapitre précédent a permis de montrer |'effet du support en substituant progressivement
Zn0 par ZrOz dans le catalyseur pour la synthese de méthanol. Au sein du catalyseur, il était nécessaire
d’avoir un support composé a la fois de ZnO et ZrO; pour améliorer les performances catalytiques. En
ayant une présence conjointe de ces deux oxydes dans le support du catalyseur, le cuivre métallique
est mieux dispersé et présente de meilleures performances catalytiques. Le catalyseur le plus
performant a ensuite été produit a plus grande échelle et les caractérisations ainsi que les
performances du catalyseur n’ont pas été dégradées.

Si a I"échelle macroscopique, aucun changement n’est observé, qu’en est-il de I'échelle
microscopique ? Un nouveau type de préparation, la coprécipitation continue assistée par un systéme
microfluidique, a été développé au laboratoire pour cette étude. Cette méthode de préparation
permet de réduire trés fortement la taille de la zone de coprécipitation tout en contrélant d’'une
meilleure fagon les conditions de synthése.

Les travaux de ce chapitre vont permettre d’expliquer de fagon plus précise les phénomeénes
qui se produisent lors de la diminution significative de la taille de I’échelle et de la taille de la zone de
coprécipitation lors de la production de catalyseur. Les interactions entre les trois différents oxydes
seront également étudiées par la préparation et la caractérisation de matériaux simples, binaires et
ternaires. Ces matériaux ont été préparés a la fois de maniere classique (batch) de la méme maniéere
gu’au chapitre 2 et a I'aide du systeme microfluidique. Ces précurseurs avant calcination seront
caractérisés par analyse thermogravimétrique (ATG) et DRX. Les oxydes obtenus apres calcination de
ces précurseurs ont été caractérisés par BET, TPR, chimisorption de N,O et microscopie électronique.

3-2) Préparation par coprécipitation en continu en systeme microfluidique

Syntheése microfluidigue :

La coprécipitation en continu a été réalisée a I'aide d’un systéme microfluidique présenté
schématiquement sur la figure 3-1. Elle a été développée par I'équipe de Christophe Serra®®®*! de
I'Institut Charles Sadron (ICS) a Strasbourg pour la synthése contrélée de polymeres et a été modifiée
au laboratoire pour permettre la production de matériaux catalytiques.

138 C, Serra, et al., Langmuir: 2007, 23, 7745-50

139 M. Bouquey, et al., Chem. Eng. J., 2007, 135, 1, 93-98.

140 F Bally, C. et al., Chem. Eng. Sci., vol. 2011, 66, 7, 1449-1462.
141Y -T. Yang, et al., Adv. Powder Technol., 2015, 26, 1, 156-162.
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Nitrates métalliques

@ =200 um
Mdrissement
60-65 °C
Agent "0 @ ®
coprécipitant ]
@ =50 um Réacteur de

synthese

Figure 3-1 Schématisation de la coprécipitation en continu a I'aide d’un systéme microfluidique

Le systéme microfluidique permet de synthétiser entre 50 et 100 mg de catalyseur par heure.
Il est réalisé de la maniere suivante : un capillaire central en silice fondue (dint 50 um et dext 150 um)
contenant une solution a 1,6 mol.L'! de carbonate de sodium est au centre d’un deuxiéme capillaire
de plus gros diametre (dint 200 um et dext 365 um) contenant une solution de nitrates métalliques a 1,0
mol.L? de cations métalliques (mélange de nitrate de cuivre, nitrate de zinc et oxynitrate de zirconium).
Les solutions circulent a travers ces capillaires avec un débit connu et constant a I'aide de micropompes
Gilson 307. Le débit total est fixé a 34,5 uL.min* et le débit de la solution de carbonates et de la solution
de nitrates sont déterminées en fonction du rapport molaire carbonates/nitrates (c/n) désiré. Ce
rapport sera égal a 3,5 dans cette étude. Avant chaque syntheése, le pH de la solution de carbonates de
sodium est ajusté avec de l'acide nitrique concentré (67 % massique) afin d’obtenir le pH de
précipitation désiré, généralement situé entre 6,0 et 6,5 dans la goutte formée a la sortie des capillaires
et un rapport carbonates/nitrates controlé. Le précipité bleu formé a la sortie des capillaires est cisaillé
(sous forme de petites gouttelettes) grace a un flux de fluide vecteur beaucoup plus important (1,7
mL.min) injecté dans le réacteur de synthése de plus gros diamétre (dint 1,6 mm et dext 3,0 mm) a
I'aide d’une troisieme pompe, de type gérotor mzr-7205 de HMP Mikrosystem. La formation des
gouttelettes et leur taille sont surveillées in situ par un microscope Motic SMZ-171 et la mesure de la
taille des gouttelettes est déterminée par le logiciel Motic Image Plus 2.0 (figure3-2)

Figure 3-2 Image au microscope optique de gouttelettes formées lors de la coprécipitation en systéme microfluidique dans
I’huile de silicone

Ces gouttelettes sont ensuite collectées dans un récipient chauffé a environ 60-65 °C apres un
temps de résidence connu dans le réacteur de synthese. Le récipient est chauffé durant 3 h pour
procéder au mlrissement du précipité formé. Aprés chaque synthése, le débit de carbonates et de
nitrates est recalculé par différence de masse des solutions, entre le début et la fin de la synthese, ce
qui permet de vérifier le rapport carbonates/nitrates ainsi que le pH de précipitation expérimental.

84



Etude de la coprécipitation en batch et en systeme microfluidique

Le précipité présent dans la phase aqueuse est alors séparé du fluide vecteur par filtration,
puis lavage avec de I'eau distillée. Le lavage est terminé quand la conductivité des eaux de lavage est
proche de celle de I'eau distillée, environ 15 puS.cm™. Le précipité est ensuite séché a I'étuve a 95 °C
pendant deux jours. Le précurseur obtenu est, par la suite, calciné a 400 °C pendant 4 h avec une rampe
de température de 2 °C.min’ (section 2-1-1 figure 2-2).

Exemple de synthése : - Le précurseur cuivre-zinc avant calcination :

Ce précurseur est synthétisé par une méthode de coprécipitation en continu contenant 50,3
% massique de CuO (soit 40,0 % massique de cuivre métallique) et 49,7 % de ZnO. Les sels métalliques,
respectivement Cu(NOs); 3 H,0 (12,9 mmol, 3,13 g) et Zn(NO3), 6 H,0 (12,4 mmol, 3,60 g) sont dissous
dans 25 mL d’eau distillée pour obtenir une solution de 1,0 mol.L? en cations métalliques (pH = 3,9).
En paralléle, une solution de Na,COs de 1,6 mol.L? est préparée et servira d’agent coprécipitant (pH =
12,6). Le pH de cette solution est ajusté avec de I'acide nitrique concentré (67 % massique) jusqu’a
obtenir un pH de la solution de carbonates d’environ 8,7 pour que le mélange des solutions de nitrates
et de carbonates soit 6,4 avec un rapport carbonates/nitrates contrélé de 3,5. Apres mlrissement (3
h), filtration, lavage et séchage, le précipité est calciné. Le matériau obtenu (420 mg, rendement 87 %,
calculé d’apres la quantité de réactif consommé durant un temps t de synthese).

La composition des précurseurs avant calcination est déterminée a partir de la composition
massique des oxydes aprés calcination. La composition de ces oxydes calcinés est présentée dans le
tableau 3-1.

Tableau 3-1 Composition et teneurs massique théorique (%) des oxydes simples, binaires et ternaires calcinés

Précipité métallique Composition® Teneur massique
théorique (%)°
Simple Ox1 100
Binaire Ox1 / Ox; 50/50
Ternaire Ox1 / Oxz / Oxs 33/33/33

a : composition finale du matériau en oxyde(s) métallique(s)
b : teneur massique théorique (%) en oxyde(s) dans le matériau apres calcination

La nomenclature utilisée dans ce chapitre est la suivante : X, avec z qui indique si le
précurseur est non calciné : prec OU S’il est calciné : caic, X qui correspond a I'espece métallique présente
ans le précurseur, y correspond au type de synthése : g pour batch et ¢ pour microfluidique.
dans| dautyped th batch et fluid

Tous ces matériaux ont été par la suite caractérisés avant et aprés calcination pour obtenir un
maximum d’informations sur ces interactions, sur les caractérisations structurelles et observer I'effet
du type de synthése sur tous ces précurseurs.

Exemple :

Le composé precCuZns) correspond au précurseur non calciné du mélange binaire composé de
CuZn avant calcination, synthétisé en batch.
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Le composé caicZnZr,r) correspond au catalyseur calciné du mélange binaire composé de ZnZr
apres calcination, synthétisé en systeme microfluidique.

3-3) Compréhension des interactions entre les especes métalliques

Cette section sera divisée en deux grandes parties. La premiére portera sur I'ensemble des
précurseurs avant calcination préparés en batch de la méme maniéere que dans le chapitre 2 et en
systeme microfluidique. Cette premiere partie sera divisée en trois sous parties comprenant les
caractéristiques physicochimiques des précurseurs simples, puis binaires et finalement ternaires. La
deuxieme partie portera sur les matériaux apres calcination et sera développée de la méme maniere
gue la premiére partie.

L'objectif de la synthése en systéme microfluidique dans cette partie est d’observer s'il est
possible d'améliorer I'affinité entre les précurseurs simples lors de la préparation de précurseurs
binaires et ternaires afin d’obtenir un matériau plus homogéne et avec des interactions entre le cuivre,
le zinc et le zirconium plus fortes.

3-3-1) Précurseurs avant calcination

3-3-1-1) Précurseurs simples

Précurseurs simples a base de cuivre

Dans figure 3-3 sont présentés les diffractogrammes des précurseurs simples a base de cuivre,
synthétisés en coprécipitation classique (precCup)) et en systéme microfluidique, (precCugr). Le
diffractogramme obtenu pour le précurseur precCup indique la présence de la structure d’un
hydroxycarbonate, la malachite Cu,(COs3)(OH), (JCPDS n° 41-1390). Le précurseur synthétisé en
systeme microfluidique présente la méme structure, avec des raies beaucoup moins intenses. D’autres
raies caractéristiques de la structure de CuO (JCPDS n° 48-1548) sont distinguées sur le
diffractogramme du précurseur préparé en systeme microfluidique, contrairement au
diffractogramme du précurseur réalisé en batch.
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Figure 3-3 Diffractogramme des rayons X des précurseurs precCus) et precCluf)

Les précurseurs ont également été caractérisés par ATG. Ces analyses thermogravimétriques
ont été réalisées avec un appareil TGA Q5000 de TA instrument. Une masse de 1 a 4 mg de précurseur
non calciné est placée dans une nacelle en platine, puis I'échantillon est chauffé dans le four de
I’appareil jusqu’a 600 °C avec une rampe de 10 °C.mintet un flux d’air constant de 25 mL.min* (STP).
L'ATG des précurseurs non calcinés permet de suivre I'évolution en température de la transformation
des précurseurs en oxydes, donnant ainsi des informations sur la nature de ces précurseurs.

Les ATG réalisées sur les précurseurs a base de cuivre sont présentées dans la figure 3-4(a). La
perte de masse de I’échantillon en fonction de la température est unique et tres rapide, autour de 300
°C, pour precCug). Le précurseur synthétisé en systeme microfluidique présente une perte de masse
totalement différente, avec une perte de masse plus étalée en température, entre 150 et 350 °C et
plus faible : 14,8 % pour precCuiur) contre 29,6 % pour precCup). Ceci montre clairement une nature
différente de ces deux précurseurs. La perte de masse de precCu(g) €St proche de la perte de masse
théorique de la malachite qui est 28,0 %.

Lors de la synthese en systéme microfluidique, le précurseur synthétisé a base cuivre se
dégrade trés vite. En effet, alors que le précurseur synthétisé en batch est vert avant calcination, le
précipité préparé en microfluidique devient noir aprés quelques heures de synthéese avec la présence
de CuO mise en évidence en DRX.

Sur la figure 3-4(b) est présentée la dérivée de la perte de masse en fonction de la température.
Les pics visibles sur cette figure correspondent aux températures de perte de masse des échantillons.
Les températures de décomposition du précurseur sont de 324 °C pour precCuir et 332 °C pour le
composeé precCUg).
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Figure 3-4 (a) Analyse thermogravimétrique et (b) dérivée de la perte de masse de precCug) €t precCuur) @ 10 °C.min?

Ces caractérisations ont permis de montrer que les carbonates de cuivre précipitent sous la

forme de la malachite. Lors de la synthese microfluidique, la malachite se forme également mais se
dégrade rapidement en oxyde de cuivre.

Précurseurs simples a base de zinc

Le deuxiéme précurseur simple est composé de zinc. Dans la figure 3-5 sont présentés les

diffractogrammes des deux précurseurs préparés en batch et en systeme microfluidique. Les

diffractogrammes obtenus pour le précurseur precZn(g) ainsi que pour precZn(g)indiquent la structure d’un
hydroxycarbonate, I’hydrozincite Zns(COs),(OH)s (Fiche JCPDS n°® 72-1100). Aucune différence n’est
perceptible entre les deux types de synthése. Les raies sont d’une intensité similaire et aucune

dégradation de I'hydrozincite en oxyde de zinc n’est perceptible.
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Figure 3-5 Diffractogramme des rayons X des précurseurs precZns) €t precZNur)

L’analyse thermogravimétrique des précurseurs a base de zinc présentée en figure 3-6(a)

indique que la perte de masse est unique et identique pour les deux types de synthese. Peu de
différences sont observables entre les deux matériaux synthétisés de manieres différentes. La perte
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de masse d’environ 26 % correspond a la perte de masse théorique de I’hydrozincite Zns(COs)2(OH)s
qui est de 25,9 % ou de Zn,(COs3)(0OH)s H,0 qui est 26,3 %. En observant la figure 3-6(b) qui présente la
dérivée de la perte de masse en fonction de la température, les températures de perte de masse sont
sensiblement les mémes, 237 °C. Le type de synthése ne semble pas affecter le précurseur a base de

zinc.
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Figure 3-6 (a) Analyse thermogravimétrique et (b) dérivée de la perte de masse de precZn(s) €t precZn(ur) @ 10 °C.min-t

Précurseurs simples a base de zirconium

Le précurseur de zirconium n’est pas détecté en DRX car cette espéece est amorphe. Son
diffractogramme ne sera pas montré ici.

Le dernier précurseur simple est composé de zirconium. Les ATG des précurseurs de zirconium
sont plus difficiles a réaliser que les autres précurseurs simples. En effet, d’apres la figure 3-7(a) dés le
début de la montée en température, la perte de masse débute. Ce phénomeéne n’a pas été expliqué,
cependant I'hypothese qui peut étre retenue est I'hygroscopicité de ces précurseurs. L'eau tres
|légerement physisorbée sur la surface du matériau qui désorbe a basse température a cause d’un flux
d’air constant présent dans le four (25 mL.min2).

Les pertes de masse sont tres étalées et donc difficiles a déterminer, contrairement aux
précurseurs de cuivre ou zinc. Peu de différences apparaissent sur les profils de décomposition, selon
le type de synthese. L'échantillon precZre) a été pollué avec du cuivre, d’ol la perte de masse située a
333 °C (figure 3-7(b)). Concernant la perte de masse finale, la synthese batch est distinguée de la
synthése microfluidique. En effet, pour le précurseur synthétisé de maniere classique, la perte de
masse finale est 20,1 % pour precZrs), alors que pour le précurseur synthétisé en systeme
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microfluidique, la perte de masse est plus faible, avec 17,2 % pour precZr(ur). La seule forme stable

d’hydroxycarbonate de zirconium?®?’

est sous la forme d’un trimere : 3(ZrO,(CO3)(OH)). Cependant, la
perte de masse théorique de cette espéce est 33,5 % et ne correspond pas a la perte de masse obtenue
avec les matériaux synthétisés en laboratoire. Il est possible que lors du mlrissement et durant le
séchage, de l'oxyde de zirconium soit formé. Dans ce cas, le précipité pourrait étre composé
approximativement de /5 de 3(ZrO,(COs)(OH)) et /3 de ZrO, pour obtenir une perte de masse proche
de celle obtenue. La perte de masse de I'espece precZryr €St plus faible en systeme microfluidique et

peut indiquer une plus forte teneur en ZrO,, mais cette hypothése n’a pas été confirmée.
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Figure 3-7 (a) Analyse thermogravimétrique et (b) dérivée de la perte de masse de precZr(s) €t precZrur) @ 10 °C.min?

3-3-1-2) Précurseurs binaires

Précurseurs binaires a base de cuivre-zinc

Dans la figure 3-8 sont présentés le diffractogrammes des précurseurs binaires composés de
cuivre et de zinc. Ces précurseurs sont cristallisés sous la forme d’aurichalcite, (Zn,Cu)s(COs)2(OH)e
(fiche JCPDS n® 82- 1253) déterminé d’apreés les raies caractéristiques. C’'est une structure mixte, qui
pourra générer des oxydes mixtes aprés calcination. De la méme maniére qu’avec les précurseurs a
base de cuivre, des traces d’oxyde de cuivre sont présentes lors de la synthése microfluidique.
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Figure 3-8 Diffractogramme des rayons X des précurseurs precCuZns) et precCuZn )

Dans la figure 3-9 sont présentés les profils des ATG des précurseurs binaires de cuivre et zinc
synthétisés de maniére classique et en systeme microfluidique. Les pertes de masse ne sont pas
similaires lorsque le type de synthese est réalisé en batch ou en microfluidique. En effet, pour
rrecCUZN() la perte de masse est de 26,3 % alors que pour precCuZnr la perte de masse est de 19,3 %.
Le tableau 3-2, résume les différentes pertes de masse issues des précurseurs a base de cuivre, zinc et
cuivre zinc. Dans les deux cas (en batch et en microfluidique), la perte de masse du précurseur binaire
cuivre et zinc n’est pas égale a une moyenne pondérée des deux pertes de masse des précurseurs
simples qui indiquerait un simple mélange de précurseurs. Cela indique que de nouvelles especes sont
formées dans le précurseur binaire.

Tableau 3-2 Récapitulatif des pertes de masse des précurseurs precCu, precZn et precCUZn

Précurseurs Perte de masse (%) Précurseurs Perte de masse (%)
(batch) [ ] (microfluidique) [ |
precCU() 29,6 precCU(uF) 14,8

precCUZN(3) 26,3 [27,9] precCUZN (i) 19,3 [20,2]
precZN(B) 26,2 PrecZN(uF) 25,6

Concernant les températures de décomposition (figure 3-9(b)), plusieurs pertes de masse sont
observées. Pour le précurseur precCuZn), les températures a 216 et 297 °C peuvent coincider avec
I'espéce zinc et cuivre simple et celles qui sont situées a 415 et 466 °C indiquent la formation d’une
nouvelle espéce, qui pourrait correspondre a la formation d’un oxyde mixte (CuxZn-xO). Pour le
précurseur synthétisé en systéme microfluidique, precCuZn,r), les pertes de masse situées a 216 et 279
°C, qui peuvent également correspondre aux especes de zinc et cuivre simples, sont moins
importantes. La température la plus élevée de la perte de masse est 462 °C. Aucune perte de masse
n’est située vers 415 °C contrairement au matériau synthétisé en batch. Ceci peut indiquer une
meilleure homogénéité de I'espece mixte synthétisée en systéme microfluidique.
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Figure 3-9 (a) Analyse thermogravimétrique et (b) dérivée de la perte de masse de precCuZns) et precCuZnyr) a 10 °C.min?

D’apres les caractérisations, une nouvelle espece est formée lors de la préparation de
précurseurs a base de cuivre et de zinc. Cette nouvelle espéce a été déterminée en DRX et correspond
a l'aurichalcite. Lors de sa dégradation avec I'augmentation de la température, elle va générer un
oxyde mixte (CuxZn(1x0). La température de décomposition de cette espéce mixte est supérieure a la
température de calcination de 400 °C. Cependant, la rampe de température de I’ATG est plus grande
que lors de la calcination habituelle (10 °C.min contre 2 °C.min™) et la dégradation de 'aurichalcite
en oxyde mixte est attendue avant 400 °C.

Précurseurs binaires a base de cuivre-zirconium

Dans la figure 3-10 présentant les diffractogrammes des précurseurs composés de cuivre et de
zirconium. Les raies de diffractions sont a nouveau moins intenses pour le précurseur synthétisé en
systeme microfluidique. Aucune trace d’oxyde de cuivre n’est observée en systéme microfluidique,
contrairement au précurseur binaire de cuivre et zinc. L'ajout de zirconium permet d’éviter la
dégradation précoce de la malachite en CuO dans le précurseur.
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Figure 3-10 Diffractogramme des rayons X des précurseurs precCuZr(g) et precCUZr ur)

Concernant les pertes de masse des précurseurs durant I’ATG en figure 3-11, la perte de masse
de precCuZr(ur) est @ nouveau plus faible que precCuZre), avec respectivement 21,9 et 23,6 %. Dans les
deux cas (en batch et en microfluidique), la perte de masse du précurseur binaire cuivre et zirconium
n’est pas une moyenne pondérée de la valeur de perte de masse deux précurseurs simples (tableau3-
3). La valeur de la perte de masse de precCuZrur est supérieure a celle du précurseur de cuivre et de
zirconium. Cela indique que le zirconium, dans le précurseur precCuZr(,r), empéche la dégradation de la
malachite en CuO durant le mirissement du précurseur et permet de former une espece mixte qui
stabilise le précurseur et pourrait permettre d’éviter I'agglomération de CuO.

Tableau 3-3 Récapitulatif des pertes de masse des précurseurs precCu, precZr €t precCUZr

Précurseurs Perte de masse (%) Précurseurs Perte de masse (%)
(batch) [ | (microfluidique) [ ]
precCU(B) 29,6 precCU(uF) 14,8

precCUZI (g) 23,6 [24,9] precCUZI (uF) 21,9 [16,0]
precZl(8) 20,2 precZl (uF) 17,2
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Figure 3-11 Analyse thermogravimétrique et (b) dérivée de la perte de masse de precCuZr(g) et precCuZrur) @ 10 °C.mint

Précurseurs binaires a base de zinc-zirconium

Sur la figure 3-12 qui présente les ATG des précurseurs binaires de zinc et zirconium, precZnZr,
deux zones de perte de masse sont observées ; la premiéere correspond a la perte de masse avec une
perte dés le début de I'analyse vers 35-45 °C et une autre perte vers 147 °C, identiques aux pertes de
masse du précurseur de zirconium seul. La deuxiéeme zone correspond a la perte de masse du
précurseur de zinc seul a 237 °C, identique a la température de décomposition du zinc seul. Quel que
soit le type de synthése, les profils de perte de masse ainsi que les dérivées sont identiques. La perte
de masse finale est située entre 21,5 et 20,5 %. Peu de différences sont visibles entre la synthése
microfluidique et la synthése en batch de la méme fagon que precZn(s) €t precZn(ur). Le zinc posséde une
cinétique de précipitation plus lente que les précurseurs de cuivre et zirconium (expérimentalement,
la formation du précipité se forme beaucoup plus lentement). Il est donc envisageable de penser que
d’autres parametres de synthéese tels que la température ou le pH de précipitation puissent avoir une
influence sur les interactions entre le zinc et le zirconium.
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Figure 3-12 (a) Analyse thermogravimétrique et (b) dérivée de la perte de masse de precZnZrs) €t precZnZrur) a 10 °C.mint

Il ne semble pas y avoir d’influence sur la méthode de synthése qui permet d'améliorer
I'interaction entre le zinc et le zirconium. Cependant il serait intéressant d'observer le comportement
de zinc et zirconium avec I'ajout de cuivre. En effet, étant donné que le cuivre parait intimement lié au
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zinc et que le cuivre semble interagir [égerement avec le zirconium lorsque le précurseur est synthétisé
en systeme microfluidique, il est possible que le cuivre fasse le lien entre le zinc et le zirconium et ainsi
permette une meilleure homogénéisation et une meilleure interaction entre les trois especes.

3-3-1-3) Précurseurs ternaires

Précurseurs ternaires a base de cuivre-zinc-zirconium

La figure 3-13 présente les pertes de masse des précurseurs ternaires precCUZnZrg et
rrecCUZNZr 5y avant calcination, ainsi que les dérivées des pertes de masse de ces précurseurs. La perte
de masse totale est de 23,4 % et 19,0 % respectivement pour precCuZnZr ) et precCuZnZr(r. Comme avec
tous les autres précurseurs synthétisés en systeme microfluidique, I’ATG indique une perte de masse
plus faible. Cela indique une composition des précurseurs avant calcination différente selon la
synthese utilisée, avec probablement une plus grande quantité d’oxyde de cuivre pour les précurseurs
synthétisés de maniére microfluidique.

Les profils de perte de masse, ainsi que leurs dérivées sont différents. En effet, quatre
différentes pertes de masse successives sont observées pour precCuZnZri. D’abord a 161 °C qui
correspond a la perte de masse du précurseur de zirconium, puis celle a 232 °C qui correspond a la
perte de masse du précurseur a base de zinc, suivi de la perte de masse a 316 °C qui correspond au
cuivre et finalement une perte de masse a 492 °C qui semble correspondre au précurseur mixte CuZn.
Pour le composé precCuZnZr,r), les pertes de masse sont différentes. En effet, uniquement trois pertes
de masse sont observées dont une identique a 161 °C qui correspond au composé a base de zirconium.
La deuxiéme perte située a 368 °C et la troisieme 409 °C n’ont pas été expliquées. Le zirconium semble
interagir avec le précurseur mixte composé de cuivre et de zinc grace au systéme microfluidique,
changeant ainsi la température de décomposition du précurseur. Les pertes de masse caractéristiques
de I'espece cuivre et zinc seule ne sont plus présentes. La totalité de ces espéces sont sous forme de
précurseur mixte dans le précurseur.
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Figure 3-13 (a) Analyse thermogravimétrique et (b) dérivée de la perte de masse de precCuZnZrg) et precCuZnZryg) a 10 °C.min-

95



Etude de la coprécipitation en batch et en systeme microfluidique

3-3-1-4) Bilan précurseurs

La diffraction des rayons X a permis de montrer dans cette section, que les précurseurs
synthétisés, cristallisent sous différentes phases. En effet, le précurseur a base de cuivre est sous la
forme de malachite: Cuy(COs)(OH),. Le précurseur a base de zinc est cristallisé sous forme
d’hydrozincite : Zns(CO3)2(OH)s et le précurseur mixte a base de cuivre et de zinc, precCuZn, est sous la
forme d’aurichalcite : (Zn,Cu)s(C0Os)2(OH)s, formant une nouvelle espéce mixte. Le zirconium n’étant
pas observable en DRX, sa structure n’a pas été déterminée. La cristallisation des précurseurs est mieux
définie en synthése classique par rapport a la synthése microfluidique.

Avec la synthése microfluidique, les précurseurs avant calcination sont partiellement
composés d’oxydes. Ceci confirme la perte de masse plus faible en ATG pour ce type de précurseur.
Cependant, le zirconium semble stabiliser la malachite puisque qu’aucune trace d’oxyde de cuivre n’est
présente dans le précurseur mixte a base de cuivre et de zirconium synthétisé en systéme
microfluidique. L'ajout de zinc dans la structure de cuivre a permis la formation d’un oxyde mixte
(CuxZn(l.X))O.

Finalement, la synthése microfluidique a permis de former de nouvelles espéces,
probablement composées de cuivre, zinc et zirconium, qui pourraient indiquer une meilleure
interaction entre ces trois espéces.

3-3-2) Précurseurs apres calcination

Dans cette section, tous les précurseurs étudiés précédemment ont été calcinés dans les
mémes conditions qu’un catalyseur synthétisé en laboratoire, a savoir 400 °C pendant 4 h, avec une
rampe de 2 °C.min’l. Tous ces matériaux ont ensuite été caractérisés par physisorption de N, pour
déterminer leur surface spécifique, le volume des pores ainsi que la distribution de la taille des pores.
La MEB a également été réalisée sur ces catalyseurs pour étudier la morphologie de ces matériaux avec
le méme microscope que dans le chapitre 2. Pour les catalyseurs a base de cuivre, la TPR ainsi que la
chimisorption de N,O ont été réalisées.

Dans cette partie, la nomenclature des matériaux sera la suivante : cacX(y) avec caic signifiant
calciné, X étant I'espéce métallique du matériau et y signifiant le type de synthese utilisée. Ainsi, le
matériau cacCuZn correspond au matériau composé de cuivre et de zinc calciné, synthétisé en batch
avec un rapport carbonates/nitrates de 3,5.

3-3-2-1) Catalyseurs simples

Le tableau 3-4 présente la surface spécifique (Seer) et le volume de pores (Vpores), des
catalyseurs simples de cuivre, zinc et zirconium obtenus par physisorption de N..
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Tableau 3-4 Résumé des résultats surface spécifique, volume de pores et TPR des catalyseurs simples

Catalyseurs  Synthese Sger V/oores Conso H;
(m2.g?) (cm3.g?) (mmolwz.g?)
calcCU(g) Batch 1611 0,09 241 11,41
caicZN(s) Batch 29+1 0,08 / /
calcZNur) uFluidique 63+1 0,30 / /
caicZr(e) Batch 46+1 0,03 / /
calcZl(uF) uFluidique 137+1 0,11 / /

Catalyseur simple a base de cuivre

La surface spécifique du catalyseur simple a base de cuivre présente une surface faible, de 16
m2.g! ainsi qu’un volume de pores de 0,09 cm3.g?.

La TPR indique une température de réductibilité de 241 °C ainsi qu’une consommation d’H; de
11,41 mmoly.gt. La consommation théorique d’H, est 12,57 mmolw.g™* puisque I'échantillon est
composé de 100 % de CuO. Il semblerait qu’une partie du cuivre ne soit pas réductible avant 500 °C.

La figure 3-14 indique que le catalyseur c.cCu) s’est cristallisé sous forme de cristaux de
grande taille, monocliniques et poreux. Ces gros cristaux expliquent la faible surface spécifique de 16
m2.gt.

Figure 3-14 Image de microscopie électronique a balayage du catalyseur cacCus)

Catalyseurs simples a base de zinc

Le matériau cacZns) présente une surface spécifique inférieure a son homologue préparé en
systéme microfluidique, cacZn(ur) avec respectivement 29 et 63 m2.g™. La tendance est la méme pour
le volume des pores, avec un volume passant de 0,08 cm3.g* 4 0,30 cm3.g pour le matériau réalisé en
systeme microfluidique.

La morphologie de c.cZng présentée dans la figure 3-15(a) indique un rendu quasi végétal
voire « mousseux ». Lorsque le catalyseur est préparé par systeme microfluidique, cacZnyr, la
morphologie du matériau est totalement différente. Ainsi, des feuillets fins et poreux sont observés
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dans la figure 3-15(b). Cette morphologie peut expliquer I'augmentation de la surface spécifique du
catalyseur.

Figure 3-15 Image de microscopie électronique a balayage des catalyseurs (a) caicZns) et (b) caicZnur)

Catalyseurs simples a base zirconium

La différence de surface est encore plus importante pour les catalyseurs a base de zirconium.
En effet, la surface spécifique passe de 46 a 137 m2.g™%, soit une surface trois fois plus grande pour le
catalyseur réalisé en systéme microfluidique cacZn(e). La tendance est la méme pour le volume des
pores. Ainsi, le matériau synthétisé en batch présente un volume de pores trés faible de 0,03 cm3.g?

alors que le volume des pores du matériaux réalisé en systéme microfluidique est de 0,11 cm3.g%.

Enfin, la morphologie de cacZrs est quant a elle, tres compacte d’aprés (figure 3-16)(a). Un
visuel beaucoup plus segmentaire et totalement compact est observé qui explique la faible surface
spécifique du catalyseur ainsi que le trés faible volume de pores. Au niveau de la synthése
microfluidique, avec le matériau cacZrr, dans la figure 3-16(b) la morphologie est totalement
différente ; elle est treés granuleuse, ce qui engendre des volumes de pores plus grand ainsi qu’une plus
grande surface spécifique (137 m2.g1). La morphologie des catalyseurs est également impactée par le
type de synthése utilisé.

¥

b

Figure 3-16 Image de microscopie électronique a balayage des catalyseurs (a) caicZrs) et (b) caicZr ur)
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Globalement, la synthése microfluidique permet d’augmenter fortement les surfaces
spécifiques des catalyseurs simples, ainsi que leur volume de pores. La morphologie des catalyseurs
est, elle aussi, impactée par ce changement de synthése, qui indique une modification de la
morphologie et donc des nouvelles interactions dans les catalyseurs.

3-3-2-2) Catalyseurs binaires

Le tableau 3-5 résume les données obtenues en physisorption de N, avec la surface spécifique
(Seer) et le volume de pores, (Vpores) des catalyseurs binaires Cuzn, CuZr et ZnZr, ainsi que les données
obtenues en TPR pour les catalyseurs a base de cuivre.

Tableau 3-5 Résumé des résultats surface spécifique, volume de pores et TPR des catalyseurs binaires

Syntheése Seer(M2.82)  Vpores (cm3.g?) Conso H;
(mmolyu.g?)

calcCuZngg) Batch 741 0,22 205 5,81
aicCuZngr  WFluidique 60+1 0,23 215 6,33
calcCUZr g) Batch 60+1 0,12 181-210 5,84
calcCUZr () uFluidique 144+1 0,17 168-216 5,53
calcZnZr g) Batch 75+1 0,17 / /
calcZNZr ) pFluidique 10811 0,15

Catalyseurs binaires a base de cuivre-zirconium

Les catalyseurs binaires CuZn présentent une surface allant de 60 m2.g™* pour cacCuZngyr a 74
m2.g? pour cacCuZngr. Ces surfaces spécifiques sont supérieures aux catalyseurs cuivre et zinc seuls
(16 et 29 m2g?). Cette augmentation est probablement due a I'oxyde mixte formé issu de la
décomposition de I'aurichalcite déterminé en DRX pour les précurseurs avant calcination. L'interaction
entre CuO et ZnO ne semble pas étre grandement affectée par la méthode de préparation.

Les isothermes de physisorption de N, ainsi que la distribution de la taille des pores en figure 3-
17 sont similaires. Le type de synthése ne semble pas modifier la porosité des matériaux.
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Figure 3-17 (a) Isotherme d'adsorption-désorption et (b) distribution de la taille des pores (b) des catalyseurs cqicCuZngs) et
calcCuZn gy déterminés par physisorption de N>

Dans la figure 3-18, sont présentés les deux profils de consommation de H, en température
programmeée des matériaux binaires composés de cuivre et de zinc synthétisés de maniere classique
en batch et en systéme microfluidique. La température de réduction de I'oxyde de cuivre dans le
mélange binaire est décalée de 10 °C passant ainsi de 205 °C pour le matériau synthétisé de maniére
classique, cacCuZng), a 215 °C pour celui synthétisé par la méthode microfluidique (cacCuZng).
L'interaction entre CuO et ZnO semble légérement plus forte avec le systéme microfluidique. D’une
facon générale I'ajout de zinc dans le matériau permet de diminuer la température de CuO qui est de
241 °C.
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Figure 3-18 Profil de consommation d’H; par réduction en température programmeée des catalyseurs cqi.CuZns) et
Calccuzn(uF)

La consommation d’hydrogéne durant I'analyse est plus élevée pour cacCuZnyr que pour
calcCuZn(g) avec 6,33 mmoly,.g™* contre 5,81 mmoly,.g™. Cela peut indiquer que I'oxyde de cuivre est
plus réductible avec la synthese en systeme microfluidique. En effet, avec une consommation
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théorique d’H, de 6,29 mmolu,.g* (50 % massique de CuO), la réductibilité de cacCuZn est totale,
contrairement a celle de cacCuZng) qui est de 92 %.

La morphologie de cacCuZng en figure 3-19 est, quant a elle, completement différente de la
morphologie de cacCue) mais est plutdt similaire a caicZng). La morphologie du matériau cacCuZngs) est
similaire a celle de cacCuZng). Ceci qui est en accord avec la physisorption de N; réalisé qui montre peu
de différences entre les deux syntheses. La surface spécifique ainsi que le volume des pores et la

distribution de la taille des pores sont similaires.

Figure 3-19 Image de microscopie électronique & balayage des catalyseurs (a) cacCuZn) et (b) cacCuZn )

La cartographie des éléments par analyse EDX a été réalisée sans succes. En effet, a cause des
similitudes des raies de diffraction de I'oxyde cuivre et de I'oxyde de zinc qui sont tres proches, il est
tres délicat de I'interpréter correctement et d’obtenir une analyse fiable.

Catalyseurs binaires a base de cuivre-zirconium

Les matériaux binaires composés de cuivre et de zirconium synthétisés en batch et en systéme
microfluidique présentent des surfaces spécifiques ainsi que des volumes des pores trés différents. La
surface spécifique passe ainsi de 60 m2.g™* pour cacCuZrs) a 144 m2.g™ pour cacCuZr et le volume des
pores passe de 0,12 cm3.g™* contre 0,17 cm>.g* pour caicCuZr s) et cacCuZrr respectivement. La synthése
microfluidique permet d’augmenter la surface spécifique du catalyseur. Le volume des pores
augmente également avec la synthése microfluidique : L'interaction entre le CuO et ZrO, semble
modifiée en changeant le type de synthése.

Concernant les isothermes de physisorption de N; des catalyseurs a base de cuivre et zirconium
dans la figure 3-20(a) une différence en fonction de la synthése utilisée est observée. Le matériau
binaire préparé par la méthode classique en batch présente deux boucles d’hystérésis typiques du
zirconium (0,4 < P/Po < 0,7) et du cuivre (0,9 <P/Po < 1) alors qu’avec la synthése en systeme
microfluidique, cette séparation est moins perceptible, donc ZrO, améliore la distribution de CuO et
rend le matériau plus homogeéne.
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Sur la figure 3-20(b) qui présente la distribution de la taille des pores, une répartition bimodale
de la taille des pores du précurseur de zirconium (4 nm) et au précurseur de cuivre (20 nm) pour le
matériau cacCuZr) est observée. La synthese microfluidique permet d’obtenir le matériau cacCuZrg,
avec la répartition de la taille des pores unimodale située a 4 nm. Cela peut indiquer que le systeme
microfluidique permet une meilleure interaction entre les deux espéces CuO et ZrO, et montre donc
que le cuivre et le zirconium semblent interagir d’'une meilleure facon avec comme résultat une
meilleure surface spécifique.

(a) (b)

- 0,02 cm3.gl.nm1
o I 20 cm3.g?! ' g
£ o
L £
@ calcCUZr (e <
S [
[7;) o
E &
= a
() o
o = CuZr
\B Calccuzr(B) % Calc (uF)
s
< calcCUZr g
=}
g

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 0 10 20 30 40 50

Pression relative (P/P,) Taille des pores (nm)

Figure 3-20 (a) Isotherme d'adsorption-désorption de N, et (b) distribution de la taille des pores des catalyseurs cacCuZrg) et
calcCuZrr) déterminés par physisorption de N;

La figure 3-21 présente les deux profils de consommation de H, en TPR des catalyseurs binaires
composés de cuivre et de zirconium. Le profil de réduction des deux composés CuZr est large, avec
plusieurs épaulements, qui semblent indiquer plusieurs types d’interactions entre CuO et le support
au sein du catalyseur. Avec la synthése microfluidique, le matériau cacCuZr s présente plusieurs zones
de réduction, avec un profil globalement plus étendu que le matériau c.cCuZr). Des interactions plus
fortes entre CuO et le support semblent étre formées durant la synthése microfluidique, d’aprés le
décalage vers les plus hautes températures de réduction. Différentes especes réductibles semblent
coexister avec I'ajout d’oxyde de zirconium.
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Figure 3-21 Profil de consommation d’H; par réduction en température programmeée des catalyseurs cacCuZr) et cacCuZrr)
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Le matériau binaire synthétisé de maniére classique, cacCuZr), présente une consommation
d’H, de 5,84 mmolu,.g?, supérieure a la consommation de cacCuZr (5,53 mmolya.g?). Les valeurs de
réductibilité de cacCuZnr et de cacCuZngr sont 93 et 88 %, respectivement. Le matériau ne semble pas
se réduire totalement a 500 °C. Les réductibilités de CuO sont éloignées de 100 %, ce qui ne correspond
pas aux résultats de Jeong et al. qui avaient prédit que le zirconium induisait une amélioration de la
réductibilité de CuO. Ce résultat est également contraire a la conclusion qui a été présentée dans le
chapitre 2 durant la substitution progressive de ZnO par ZrO, dans le support du catalyseur qui a
indiqué que plus la teneur en ZrO; augmente, plus la réductibilité de CuO s’améliore.

Les morphologies des matériaux binaires composés de cuivre et de zirconium, cacCuZr, sont
présentées en figure 3-22. Les grossissements sont identiques pour les deux images. Différentes
morphologies semblent présentes, avec une partie trés cristallisée et trés poreuse qui correspond a la
morphologie observée pour I'oxyde de cuivre. L’autre zone, moins cristallisée et moins poreuse, qui
semble correspondre a la morphologie observée pour I'oxyde de zirconium seul. Cependant, les deux
différentes zones ne sont pas exactement similaires aux espéces cuivre et zirconium seules. Ce qui
indique une certaine interaction entre le cuivre et le zirconium. Cette interaction semble améliorée
avec le systeme microfluidique par rapport a la synthese en batch, modifiant ainsi la morphologie du
catalyseur. Dans la figure 3-22(b), avec la synthése microfluidique, les cristaux poreux semblables a
ceux observés pour I'oxyde de cuivre seul sont apergus. Cependant, ils sont moins géométriques et de
plus grande taille que dans la synthese en batch située en (a). Cette fois-ci, la distinction des deux

phases est moins évidente et cela montre que le cuivre et le zirconium sont plus intimement liés avec
la synthése microfluidique.

Figure 3-22 Image de microscopie électronique a balayage des catalyseurs (a) cacCuZr) et (b) cacCuZr )

Catalyseurs binaires a base de zinc-zirconium

Concernant les catalyseurs a base de zinc et zirconium, les catalyseurs présentent une surface
spécifique de 75 m2.g™ pour cacZnZre) a 108 m2.g™ pour cacZnZrs. Le volume des pores varie peu, de
0,17 2 0,15 cm3.g* entre la préparation en batch et en microfluidique.
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L'isotherme de physisorption des catalyseurs est présenté dans la figure 3-23(a). La
distribution de la taille des pores en figure 3-23(b) indique qu’il y a deux tailles de pores dans le
matériau préparé de maniére classique avec des mésopores de 4 nm qui correspondent a la structure
de I'oxyde de zirconium seul ainsi que des mésopores d’environ 15 nm qui correspondent a la structure
de I'oxyde zinc seul. Ceci confirme que le zinc et le zirconium dans c.cZnZrg ne semblent pas interagir,
les caractéristiques de 'oxyde binaire étant de simples sommes de celles des oxydes simples. Au
contraire, dans le matériau cacZnZrs), la distribution de la taille des pores est unimodale et est située
vers 4 nm, sans répartition des pores vers 15 nm. Cela indique que la synthese microfluidique permet
d’améliorer les interactions entre le zinc et le zirconium en formant un matériau possédant une
répartition des pores plus homogéne qu’avec la synthese en batch.
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Figure 3-23 (a) Distribution de la taille des pores de catalyseurs caclZnZr ) et cacZnZr.r) déterminée par physisorption de N,

Les deux images, présentées en figure 3-24 correspondent aux matériaux binaires composés
de zinc et zirconium. En modifiant le type de synthése la morphologie du matériau est légérement
différente. En effet, en passant de la préparation en batch a la synthése microfluidique, la taille des
feuillets fins et poreux devient plus grande. Le matériau semble également plus homogéne avec la
synthése en microfluidique car le type de morphologie compacte observée dans le catalyseur
hétisé en batch n’est plus présente.

synt
¢ ]

Figure 3-24 Image de microscopie électronique a balayage des catalyseurs (a) caicZnZrs) (a) et (b) cacZnZr ur) (b)
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Contrairement a ce qui était observé dans la partie des précurseurs avant calcination, le
catalyseur binaire composé de zinc et zirconium, synthétisé en microfluidique, semble étre modifié par
le type de synthése en améliorant I’homogénéité du matériau. Cette meilleure homogénéité est
traduite par la morphologie du catalyseur binaire zinc-zirconium préparé en systeme microfluidique
qui a présenté une morphologie en feuillets poreux, différente de la morphologie obtenue pour le
précurseur préparé en batch.

3-3-2-3) Catalyseurs ternaires

Dans cette partie, le catalyseur ternaire synthétisé en batch a été caractérisé par physisorption
de N, TPR et MEB. Le catalyseur ternaire réalisé en systéme microfluidique a uniquement été
caractérisé en TPR. Le tableau 3-6 résume I'ensemble de ces résultats.

La surface spécifique de cacCuZnZr) est de est de 120 m2.g! et le volume des pores est de 0,47
cm3.gt. La surface spécifique de cacCuZnZrg) est supérieure a la surface spécifique de cacCuZrs) (60 m2.g”
1) et cacCuZnes) (74 m2.g?). La présence des trois espéces améliore la surface spécifique.

Tableau 3-6 Résumé des résultats surface spécifique, volume de pores et TPR des catalyseurs ternaires

Syntheése Sger Vpores Tréd Conso H;
(m2.g?) (ecm3.g?) (°C) (mmolyx.g?)
calcCuZnZr g) Batch 120+1 0,47 187 - 196 °C 2,94

caclCuUZnZr;y  Microfluidique / / 180 - 255 °C 4,55

La microscopie électronique a balayage a permis d’observer la morphologie des catalyseurs
ternaires (figure 3-25). Le matériau synthétisé en batch présente trois types de morphologie bien
distincts. Ces trois types de morphologie correspondent aux structures semblables a celle de 'oxyde
de cuivre (en orange), de I'oxyde de zinc (en jaune) et de I'oxyde de zirconium (en vert). Ceci indique
une forme d’hétérogénéité au sein du matériau lors de la synthése classique en batch. Le matériau
préparé avec le systeme microfluidique présente une morphologie unique qui indique une meilleure
interaction entre les trois espéces, qui a été observée en ATG dans la section 3-3-3-3.

Cette meilleure interaction entre les trois especes améliore ’homogénéité du catalyseur,
calcCuUZnZrr) grace a la synthése microfluidique.
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Figure 3-25 Image de microscopie électronique a balayage des catalyseurs (a) cacCuZnZr) et (b) cacCuZnZr

Le tableau 3-7 résume les surfaces de cuivre métallique des catalyseurs a base de cuivre réalisé
en coprécipitation classique.

Tableau 3-7 Récapitulatif des surfaces de cuivre métallique déterminées par chimisorption de N,O

Référence Composition Teneur massique
(%)
calcCugg) CuO 100 0,8 16
calcCUZr g Cu0-ZrO, 50/50 2,6 60
cacCuZngg) Cu0-ZnO 50/50 10,1 74
calcCUZnZr g Cu0-Zn0-Zr0, 33/33/33 11,9 122

D’apres le tableau 3-7, le matériau qui est uniqguement composé de CuO (cacCus) présente
évidemment une dispersion du cuivre métallique médiocre avec une surface métallique de moins de
1 mc2.g. Lorsque du zirconium est ajouté comme support (cacCuZrg), il permet une meilleure
dispersion du cuivre métallique et la surface augmente a 2,6 mc,-2.g 2. Quand le zirconium est remplacé
par le zinc (cacCuZn,), la surface de cuivre métallique augmente davantage et atteint 10,1 mc,2.g7,
indiquant que I'oxyde de zinc permet de mieux disperser le cuivre que la zircone. Finalement, quand
le support est composé de zinc et de zirconium, la surface de cuivre métallique est encore améliorée
et montre I'effet bénéfique de la présence conjointe de ZnO et ZrO; sur la dispersion du cuivre
métallique. Cette conclusion rejoint la conclusion obtenue en section2-1-2-1-5 du Chapitre 2 sur la
chimisorption de N,O des catalyseurs réalisés en batch lors de la substitution progressive de ZnO par
Zr0O; dans le support du catalyseur. D’une fagon générale, la surface de cuivre augmente avec la surface
spécifique dans ce cas-la.
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3-3-2-4) Bilan catalyseurs calcinés

Durant ces travaux sur les catalyseurs calcinés, de nombreuses informations ont été obtenues
concernant I'effet de ZnO et ZrO; sur le catalyseur a base de CuO ainsi que |'effet de la synthése
microfluidique par rapport a la coprécipitation en batch.

L’ajout de ZnO ou ZrO, a CuO dans le catalyseur, a permis d’augmenter la surface spécifique,
ainsi que le volume des pores. Quand ces trois oxydes sont réunis, la surface spécifique est encore
augmentée davantage. La méthode de synthése a également un impact sur la surface spécifique. Ainsi,
le systéme microfluidique a permis d’augmenter de facon générale la surface spécifique des matériaux,
par rapport a la préparation classique en batch.

Lorsque ZnO ou ZrO; est ajouté dans le matériau a base de cuivre, la température de réduction
de I’oxyde de cuivre est diminuée. Quand les trois oxydes sont présents dans le catalyseur, de nouvelles
interactions CuO-support sont formées. La synthése microfluidique permet d’améliorer la réductibilité
de I'oxyde de cuivre et cette synthése permet également de former des interactions CuO-support plus
fortes, par rapport a la coprécipitation classique en batch.

La coprécipitation en systéme microfluidique a permis d’améliorer les interactions entre les
oxydes présents dans le catalyseur, ce qui s’est traduit par une meilleure homogénéité pour les
différents catalyseurs contrairement a la préparation en batch.

Finalement, I'oxyde de zirconium a permis d’améliorer la surface de cuivre métallique dans le
catalyseur binaire. Cette surface est largement améliorée quand ZnO remplace ZrO; dans le support
du catalyseur. Lorsque ces deux oxydes sont présents conjointement dans le catalyseur a base de CuO,
la surface de cuivre métallique est encore améliorée dans le catalyseur ternaire. D’une fagon générale,
la surface de cuivre métallique augmente avec la surface BET pour ces catalyseurs.

3-4) Conclusion

Lors de cette étude, les différentes interactions entre le cuivre, le zinc et le zirconium, ainsi
gue l'influence du type de synthése durant la coprécipitation, ont été analysées a I'aide de différentes
méthodes de caractérisations physicochimiques. Pour cela, des matériaux simples, binaires et
ternaires ont été synthétisés par coprécipitation classique et par coprécipitation en continu a l'aide
d’un systeme microfluidique. Les précurseurs ont été analysés directement apres synthese, ainsi que
les oxydes générés apres |'étape de calcination.

Les différentes caractérisations structurelles ont permis de montrer que les précurseurs a
base de cuivre cristallisent sous forme de malachite Cu,(COs)(OH), et que les précurseurs a base de
zinc étaient sous la forme hydrozincite Zns(COs)2(OH)s. Quand le cuivre et le zinc sont coprécipités, le
précurseur précipite sous la forme d’aurichalcite (Zn,Cu)s(COs)2(OH)s. Ce précurseur mixte implique de
fortes interactions entre le cuivre et le zinc. Il permet de former un oxyde mixte de type CuxZn(1xO
apreés calcination.

L’ajout de zinc ou de zirconium dans un matériau a base de cuivre a permis d’abaisser la
température de réduction de I'oxyde de cuivre. La présence conjointe de zinc et de zirconium dans le
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catalyseur permet d’en augmenter la surface spécifique ainsi que la surface de cuivre métallique. La
synergie entre Cu, Zn et Zr est confirmée pour le matériau ternaire. La présence de ces trois oxydes a
permis de former de nouvelles interactions entre la partie de cuivre métallique et le support du
catalyseur lors de la synthése microfluidique.

La synthese microfluidique, développée au laboratoire, permet de diminuer et de controler
la taille de la zone de coprécipitation. Le systeme microfluidique, de facon générale, a permis
d’augmenter la surface spécifique des catalyseurs et d’améliorer les interactions entre cuivre, zinc et
zirconium. Ces interactions ont généré des matériaux plus homogenes que leurs homologues
synthétisés par coprécipitation classique en batch.

La suite du travail visera a I'optimisation de la coprécipitation en continu a 'aide d’un
systeme microfluidique par la modification des différents parametres de synthése.
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4. Optimisation de la coprécipitation en continu

La coprécipitation en continu, réalisée a 'aide d’'un systeme microfluidique, a montré dans le
chapitre 3 son efficacité en permettant la formation d’interactions plus fortes au sein des précurseurs
ainsi que pour les catalyseurs apres calcination. Ces meilleures interactions ont permis d’améliorer
I’'homogénéité des catalyseurs.

En étudiant plus en profondeur ce nouveau type de synthése, la modification des parametres
de synthése de la coprécipitation en continu est sensée. Cela permettra de comprendre I'influence de
chaque parameétre modifié. Ainsi, les effets des changements de conditions ne seront plus
« dissimulés » par I'hétérogénéité. Les différents paramétres qui seront modifiés sont, le fluide
vecteur, I'agent coprécipitant, le temps de séjour du précipité dans le réacteur de synthese, la
température de précipitation et le pH de la précipitation pour voir I'influence de ce type de paramétre
au niveau des résultats catalytiques.

4-1) Modifications du fluide vecteur

Pour 'optimisation de la synthese microfluidique, le premier parametre modifié est le fluide
vecteur. L’huile de silicone et I'eau a pH contrélé ont été choisis pour cette étude. Tous les matériaux
ont été synthétisés de la méme maniére, en changeant uniquement le fluidique vecteur.

Exemple de synthese :

Le catalyseur CZZueniile @ été synthétisé par une méthode de coprécipitation en continu
contenant 37,5 % massique de CuO (soit 30,0 % massique de cuivre métallique) et un rapport massique
de Zn0O/ZrO; de 66/34. Les sels métalliques, respectivement Cu(NOs), 3 H,O (38,9 mmol, 9,39 g),
Zn(NOs); 6 H,0 (39,9 mmol, 11,85 g) et ZrO(NOs), 6 H,0 (14,1 mmol, 4,77 g) sont dissous dans 93 mL
d’eau distillée pour obtenir une solution de 1,0 mol.L™ en cations métalliques (pH = - 0,4). En paralléle,
une solution de Na,COs de 1,6 mol.L'? est préparée et servira d’agent coprécipitant (pH = 12,6). Le pH
de cette solution est ajusté avec de I'acide nitrique concentré (67 % massique) jusqu’a obtenir un pH
de la solution de carbonates d’environ 9,9, pour que le mélange des solutions de nitrates et de
carbonates soit situé entre 6,0 et 6,5 avec un rapport carbonates/nitrates contrélé de 3,5. Le précipité
bleu formé a la sortie des capillaires est cisaillé sous forme de petites gouttelettes grace a un flux
d’huile de silicone (1,7 mL.min) injecter dans le réacteur de synthése de plus gros diamétre. Apres
mrissement d’une nuit, le précipité est filtré avec de I'éther de pétrole pour retirer I'huile de silicone,
puis le précipité est lavé avec de I'’eau distillée puis est séché et finalement calciné. Le solide brun-noir
obtenu (950 mg, rendement 92 %) est caractérisé et tamisé avec une granulométrie de 100-125 um
pour les réactions catalytiques.

111



Optimisation de la coprécipitation en continu

4-1-1) Huile en fluide vecteur

Dans cette partie, le catalyseur de référence sera nommé CZZ,niie. Il est de méme
composition chimique que le catalyseur CZZss/34 synthétisé dans le chapitre 2 a savoir une teneur
massique en cuivre métallique de 30,0 % soit 37,5 % de CuO et un rapport massique ZnO/ZrO, de 66/34
dans le support. L’agent coprécipitant utilisé est le carbonate de sodium Na,COs, le pH de précipitation
est 6,3 et le débit total des réactifs est fixé 34,5 pL.min* avec un large excés de carbonates (rapport
carbonates/nitrates de 3,5). Le fluide vecteur est I’huile de silicone (500 cSt) et son débit est de de 1,7
mL.mint. Le temps de séjour dans le réacteur est de 30 s et la zone de précipitation n’est pas chauffée.
Les conditions de m{rissement sont les suivantes : 63 °C et sous faible agitation (50 tr.min?) durant
une nuit.

Lors de cette étude, deux parametres de synthése seront variés. Le premier parameétre modifié
est le temps de séjour durant la précipitation, qui sera de 140 s (CZZyehuile-120s) €t le deuxieme
parametre modifié sera la température de la zone de précipitation, qui sera de 63 °C (CZZy¢-huile-63°C)-

Au total, trois catalyseurs seront synthétisés, caractérisés puis testés dans la synthése de
méthanol par hydrogénation de CO,.

4-1-1-1) Caractérisations physicochimiques

4-1-1-1-1) Analyse élémentaire (XRF)

Les teneurs massiques ont été déterminées par fluorescence rayons X et les résultats sont
présentés dans le tableau 4-1.

Tableau 4-1 Teneurs massiques (%) des catalyseurs CZZyr-puitey CZZyr-huite-140s €t CZZyr-huite-63°c Obtenues par XRF

ZrO; Zn0/ZrO,
CZZ,r-hile 43 32 25 1,3
CZZ,f-huile-140s 41 35 24 1,5
CZZ,r-huite-63°c 43 29 28 1,0
Théorique 37,5 41,5 21,0 1,9

La teneur massique en CuO est augmentée pour le catalyseur de référence CZZf-nuile avec 43
% contre 37,5 % théorique. De méme pour la teneur en ZrO; avec 25 % contre 21,0 % théorique.
Lorsque le temps de séjour du précipité dans le réacteur de synthése est augmenté, les différentes
teneurs massiques se rapprochent des valeurs théoriques et indiquent une précipitation plus compléte
du précurseur durant la synthése. Finalement, durant le chauffage de la zone de précipitation pour
CZZ,e-nuite-63°c, 1a teneur en cuivre est similaire au catalyseur de référence CZZf-nile, mais la teneur en
Zr0O; est supérieure avec 28 %. Les carbonates de zinc semblent mal précipiter de maniére générale.
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Une étude plus poussée sur la cinétique de précipitation des carbonates de cuivre, zinc et zirconium
sera nécessaire pour optimiser cette syntheése.

Durant la synthése de catalyseur avec de I'huile en fluide vecteur, I'erreur sur le pH de
précipitation peut étre élevée lors de la coprécipitation. Une partie des carbonates métalliques
risquerait alors de ne pas étre précipité. Cela pourrait étre une autre explication quant a la différence
de composition obtenue.

4-1-1-1-2) Densité apparente

La densité apparente, dans le tableau 4-2, diminue lorsque le temps de séjour augmente,
passant de 0,80 pour CZZyshuile @ 0,62 pour CZZs-nuile-140s. LOrsque la température de coprécipitation
augmente a 63 °C au lieu de la température ambiante, la densité passe de 0,80 pour CZZ,¢-huie a 0,49
pour CZZ-huile-63°c.

Tableau 4-2 Densité apparente des catalyseurs CZZr-nuie, CZZuf-huite-140s €t CZZyuF-huite-63°c

Catalyseurs Densité
apparente
CZZyf-nuite 0,80
CZZf-huile-140s 0,62
CZZ f-huile-63°c 0,49

4-1-1-1-3) Surface spécifique

Les surfaces spécifiques ainsi que les volumes des pores de chaque catalyseur sont présentés
dans le tableau 4-3. L’augmentation du temps de séjour dans le réacteur de synthése (140 s au lieu de
30 s) ne fait pas varier la surface spécifique (environ 68 m2.g2). Par la suite, la zone de précipitation est
chauffée a 63 °C (CZZ,r-nuite-63°c contre CZZ,r-nuile), Une augmentation de la surface spécifique de 20 m2.g°
L est observée, passant ainsi a une surface de 87 m2.g™ pour CZZ-nuile-63°c cOntre 67 m2.g™ pour CZZ,-
nuile. L€ chauffage de la zone de précipitation a une influence sur la surface spécifique du catalyseur.

Tableau 4-3 Surface spécifique des catalyseurs CZZyr-nuite, CZZyr-huite-1405s €t CZZyir-huite-63°c Obtenue par physisorption de N,

Catalyseurs Sger®
(m2.g?)

CZZ,if-nuite 67+1

CZZ s huite-140s 681

CZZ -huile-63°c 87+1

La figure 4-1 présente la distribution de la taille des pores dans les différents catalyseurs. Le

catalyseur de référence CZZr-niile, présente une hétérogénéité dans la répartition de la taille des pores
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avec différentes tailles situées vers 4, 13 et 45 nm. Pour le catalyseur synthétisé avec un temps de
séjour de 140 s, une distribution plus large des pores située entre 10 et 30 nm est observée. Le
phénomeéne est moins marqué pour le catalyseur synthétisé avec une température de la zone de
précipitation de 63 °C, CZZ,-hvile-63°c. Une répartition de la taille des pores située vers 4 nm et un volume
des mésopores apres 10 nm diminue. Il semblerait que ces deux parametres de synthése puissent
modifier légérement la distribution de la taille des pores.

(a)
I0,00S cm3.gl.nm?

CZZuF—huiIe—63"C

£
<
oo
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=
>
©
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Distribution de la taille des pores (nm)

Figure 4-1 Distribution de la taille des pores des catalyseurs CZZyr-nuile, CZZyf-huite-140s €t CZZyuf-huite-63°c

Les modifications des parameétres de synthése pour ces catalyseurs, ont indiqué que le temps
de séjour n’a pas trop d’influence sur la surface spécifique. Le chauffage de la zone de précipitation,
guant a lui, a permis d’augmenter de fagcon non négligeable la surface spécifique du catalyseur.

La surface spécifique du catalyseur CZZyenuile-63°c €St supérieur a la surface spécifique de son
homologue synthétisé de maniére classique en batch : CZZge/34 avec une surface de 79 m2.g* contre 87
m?2.-g pour CZZ-huile-63°c.

4-1-1-1-4) Structure cristalline

Les diffractogrammes des catalyseurs sont présentés en figure 4-2 avec les raies de diffraction
correspondant a I'oxyde de cuivre et I'oxyde de zinc. Comme précédemment, les raies de diffraction
caractéristiques a ZrO; ne sont pas visibles.
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Figure 4-2 Diffractogramme des rayons X pour les catalyseurs CZZur-nuitey CZZuF-huite-1405 €t CZZyf-huite-63°c

Le tableau 4-4 présente la taille des cristallites obtenue en DRX pour les trois catalyseurs
étudiés. Le temps de séjour du précipité dans le réacteur de synthése influence la taille des cristallites
de CuO (9 nm pour CZZs-niile €t 7 nm pour CZZpF naile-140s) alors que la taille des cristallites de ZnO reste
sensiblement la méme. La température de la zone de précipitation dans le réacteur de synthése
présente un effet plus marqué, puisque la taille des cristallites de CuO et ZnO augmente sensiblement,
de 9 a 12 nm pour CuO et de 10 a 13 nm pour ZnO quand la température de précipitation est
augmentée a 63 °C. Ceci est probablement due a une cinétique de précipitation différente qui génére
une meilleure cristallisation lors de la précipitation a plus haute température.

Tableau 4-4 Taille des cristallites de CuO et ZnO déterminée par DRX des catalyseurs CZZyr-puite, CZZyr-huite-1405 €t CZZyf-huite-63°c

Catalyseurs Taille des cristallites (nm)

CuO Zn0
CZZ,f-nuite 9 10
CZZ,f-nuile-140s 7 10
CZZ, huile-63°c 12 13

4-1-1-1-5) Etude de réductibilité

La figure 4-3 présente la consommation d’H, des catalyseurs en fonction de la température.
Elles sont situées entre 215 et 267 °C. Le temps de séjour du précipité dans le réacteur de synthese
présente une influence non négligeable sur la température de réduction. En effet, avec un temps de
séjour de 30 s, la température de réduction de CuO est de 215 °C pour CZZ,enyie alors qu’elle est de
267 °C avec un temps de séjour de 140 s. Il semblerait qu’avec un temps de séjour plus long, les

interactions entre CuO et le support soient plus fortes, car les espéces CuO-support se réduisent a plus
haute température.
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L'influence de la température de précipitation est moins marquée. La consommation d’H; pour
le catalyseur CZZ,-nuie-s3°c €St plus symétrique et centrée sur une plus petite zone de température que
pour le catalyseur CZZuenile. Ceci peut indiquer des interactions entre CuO et le support plus
homogenes dans le catalyseur.
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Température de réduction (°C)

Figure 4-3 Profil consommation d’H, des catalyseurs CZZyr.nuite, CZZyr-huite-140s €t CZZy-huite-63°c

La réductibilité de CuO en Cu® des différents catalyseurs est présentée dans le tableau 4-5. Elle
a été calculée a partir de la teneur massique expérimentale de cuivre métallique, obtenue par XRF.

Tableau 4-5 Réductibilité expérimentale (%) des catalyseurs CZZ,r-nuite, CZZyr-huite-140s €t CZZyf-huile-63°C

Catalyseurs Réductibilité (%)
CZZ, 5 -nuile 93

CZZ,5-huile-140s 94

CZZ 5 -huile-63°C 99

La réductibilité de CuO des catalyseurs CZZs-nuile €t CZZf-huile-140s €St Similaire, de 93 et 94 %,
mais n’est cependant pas totale, indiquant qu’une partie de CuO ne soit pas réductible a 500 °C.
Lorsque la température de précipitation est de 63 °C, la réductibilité de CuO est quasiment totale avec
99 %.

116



Optimisation de la coprécipitation en continu

4-1-1-1-6) Surface métallique

La surface métallique des catalyseurs, déterminée par chimisorption de N,O est présentée
dans le tableau 4-6

Tableau 4-6 Surface de Cu® des catalyseurs CZZyr-puite, CZZyr-huite-140s € CZZyF-huite-63°c

Catalyseurs Surface de Cu® (mcy-2.g%)

CZZ,-nuite 13,0
CZZ,-huile-140s 10,8
CZZ f-huile-63°C 9,2

Le catalyseur de référence, CZZr-niie, présente une surface de cuivre métallique de 13,0
mee?.g7, ce qui est supérieur & son homologue CZZs/34 réalisé en coprécipitation classique en batch
(10,5 mcw2.g?) (section 2-1-2-1-5, chapitre 2). L’augmentation du temps de séjour et la température
de la zone de coprécipitation diminuent la surface métallique.

Le catalyseur CZZr-nyie-s3c ayant la surface spécifique la plus élevée (87 m2.g?) présente la
surface de cuivre métallique la plus faible (9,2 mc-2.g?). 'augmentation de la taille des cristallites vue
en DRX peut expliquer la diminution de la surface de cuivre métallique.

4-1-1-1-7) Microscopie électronique a balayage

La figure 4-4 présente les images réalisées en microscopie électronique a balayage. Chaque
image indique un grossissement identique et permet une meilleure comparaison de la morphologie
des catalyseurs. La premiére image (a), présente la morphologie du catalyseur CZZenyile qui est
granuleuse. L'image (b), correspond a la morphologie du catalyseur CZZ,-nuile-140s, qui est différente de
la premiére. En effet, deux zones bien distinctes, avec une partie granuleuse comme CZZ¢nuile €t UNE
partie en feuillets, sont observées. Il semblerait donc qu’avec un temps de séjour supérieur (140 s au
lieu de 30 s), la morphologie soit modifiée. La formation de ces feuillets nécessite un temps de séjour
plus long.

Figure 4-4 Image de microscopie électronique a balayage des catalyseurs (a) CZZur-nuite, (b) CZZyr-huite-140s €t (€) CZZuf-huite-63°c
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Concernant le catalyseur CZZ,rhuie-s3'c, présenté en (c), une morphologie identique au
catalyseur CZZ,s-niile €St observée. Contrairement au temps de séjour, la température de précipitation
ne semble pas avoir d’'impact sur la morphologie du catalyseur.

4-1-1-1-8) Microscopie électronique en transmission

Seul le catalyseur CZZe-nuile-63°c @ €té analysé en microscopie électronique en transmission et
les images sont présentées dans la figure 4-5. Sur I'image (a) et (b), deux zones bien distinctes
composées de tailles de cristallites différentes sont observées. La zone A (en violet), semble plut6t
granuleuse avec des petites tailles de cristaux (environ 7 a 10 nm). La zone B (en bleu) est composée
de plus gros cristaux (25 a 40 nm). Notons que ces tailles sont supérieures aux tailles des cristallites
déterminées en DRX. Les différentes tailles de cristaux observées dans la zone A et B indiquent une
hétérogénéité dans la taille des particules. La taille des cristaux semble également plus grande que
celle observée pour le catalyseur CZZgs/34 réalisé en batch, avec une zone A située entre4 et 7 nmetla
zone Bentre 20 et 30 nm. Sur I'image (c), le grossissement est plus important, une zone cristallisée

(zone C) et une autre amorphe (zone D) sont observées.

Figure 4-5 Images MET en champs clair du catalyseur CZZr-puite-63°c

Les deux catalyseurs CZZgs/3a €t CZZ,e-huite-63°c ONt la méme morphologie en MEB, a savoir une
morphologie granuleuse et sont tous les deux plutét hétérogenes d’aprés la MET. |l semblerait donc
gue I'homogénéité au sein du catalyseur ainsi qu’une bonne distribution des oxydes de cuivre, zinc et
zirconium ne soient pas favorisées par une morphologie granuleuse.

4-1-1-2) Activité catalytique (REALCAT)

Les performances catalytiques dans cette section ont été réalisées dans I'Unité de Catalyse et
Chimie du Solide (UCCS), sur la plateforme de criblage catalytique haut débit nommée REALCAT, a
I’école Centrale de Lille (59).
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Ces travaux sont issus d’une collaboration entre I'ICPEES et I'UCCS, avec Sébastien PAUL,
directeur de la plateforme RealCat et Svetlana HEYTE, ingénieure de recherche.

4-1-1-2-1) Conditions opératoires

Cette plateforme est composée de trois systemes autonomes permettant de cribler des
catalyseurs hétérogénes dans des réacteurs continus a lit fixe. Chaque unité « Flowrence » a été
adaptée pour répondre a une large gamme de conditions opératoires, cependant la synthése de
méthanol par hydrogénation de CO, n’a jamais été réalisée auparavant sur cette plateforme.

L'unité sur lagquelle ces tests catalytiques ont été réalisés est le systeme « Flowrence T1219 »,
fourni par Avantium. Ce multi réacteur est composé de quatre blocs pouvant opérer a quatre
températures différentes. Ces quatre blocs sont eux-mémes composés de quatre réacteurs en acier
inoxydable. Au total, 16 réacteurs a lit fixe isothermes peuvent étre utilisés simultanément. Ce multi
réacteur peut atteindre 80 bar de pression effective ainsi qu’une température pouvant aller jusqu’a
550 °C. L'unité « Flowrence » est équipée d’un chromatographe en phase gaz Agilent 7890 équipé de
deux TCD et un FID, permettant d’analyser une large gamme de gaz tels que le CO,, H,, He, CO et
MeOH. Chaque mélange de gaz en sortie de chaque réacteur est analysé |'un aprés 'autre.

Les gaz utilisés lors de la réaction proviennent de la société Air Liquide, sous forme de
bouteilles pressurisées a 150 bar. Les différents débits utilisés lors des réactions sont notés dans le
tableau 4-7 ci-apres.

Tableau 4-7 Composition du mélange gazeux pour les performances catalytiques lors de I’hydrogénation de CO;, en

méthanol
%mol Débit par réacteur Débit total 16 réacteurs
(mL.min (STP)) (mL.min (STP))
H> 69,9 12,3 196,3
He 12,5 2,2 35,5
CO; 17,6 3,1 50,1
Flux total 17,6 281,9

Le mélange gazeux utilisé lors des tests catalytiques est un mélange volumique de 63,6 % d’H,,
31,3 % de CO, et 5,0 % de He. Le rapport H,/CO; lors de la réaction est de 3,9 et une autre bouteille de
H: pur est reliée a la plateforme pour permettre d’ajuster ce rapport H,/CO; ainsi que de permettre la
réduction des catalyseurs avant la réaction. L’hélium, est utilisé en tant qu’étalon interne pour les
analyses de chromatographie gazeuse. Une autre bouteille d’He pur vient compléter le flux pour
ajuster le débit d’hélium. Le flux principal (flux total) est divisé équitablement en 16 pour chaque
réacteur. La vitesse volumique horaire (VVH) est fixée & 25 000 h* (STP) et la réaction est réalisée a 50
bar.

Chaque réacteur en acier inoxydable de diameétre interne de 2 mm et 15 cm de long, composé
d’un fritté fixe également en inox en bas du réacteur, est chargé avec 2 cm de SiC (granulométrie de
50-150 um). Puis, dans la zone isotherme, une couche de 28 mm de catalyseur est ajoutée. Finalement,
le réacteur est rempli avec du SiC a ras bord pour éviter le volume mort. Chaque catalyseur est
préalablement réduit sous un flux constant d’H, de 160 mL.min™ (STP) pour les 16 réacteurs a 300 °C
(1 °C.min1), soit 10 mL.min* (STP) de H, par réacteur.
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Apres la réduction, la température de chaque bloc de réacteur est abaissée a 150 °C pour
permettre de faire un blanc de la réaction (méme principe que dans la section2-1-2-2-3, chapitre 2).
Ensuite, la température est augmentée de 1 °C.min! pour atteindre 200 °C, qui correspond 3 la
premiere température de réaction. Puis les différentes températures de réaction sont espacées de 20
°Cjusqu’a 320 °C. Avant chaque différente température, les flux de gaz sont stabilisés pendant 30 min
et les gaz effluents sont analysés trois fois par température.

La pression de 50 bar est contr6lée par un systeme de contre-pression. Le contrbleur de
pression et le systeme d’échantillonnage sont maintenus a 110 °C, pour éviter la condensation des
produits dans les lignes en acier inoxydable situées entre le réacteur et le systeme d’échantillonnage.
Pour la méme raison, les lignes situées entre le systeme d’échantillonnage et la GC sont maintenues a
160 °C. L'analyse est réalisée directement en ligne, ce qui réduit considérablement le temps
del’opération.

Dans un premier temps, la distribution des gaz dans les 16 réacteurs a d{ étre ajustée et testée
dans les conditions indiquées dans le tableau 4-7. Ensuite, quatre réacteurs dans quatre blocs
différents ont été testés simultanément avec le méme débit, les mémes températures et la méme
masse de catalyseur pour vérifier que les résultats étaient reproductibles et identiques. Finalement,
une fois la reproductibilité vérifiée, chaque réacteur est rempli pour procéder aux tests catalytiques,
en laissant un réacteur rempli de SiC qui permet de vérifier le « blanc » durant les tests. Chaque test
catalytique présente un débit commun, la masse a donc été ajustée pour obtenir une VVH identique.

4-1-1-2-2) Conditions analytiques

Lors des tests catalytiques réalisés a REALCAT, les produits ont été analysés en ligne avec
trois modules de chromatographie en phase gaz. Un module PPQ avec « back-flush » est utilisé pour
la séparation des gaz légers de CO, (détecteur TCD). Un deuxieme module composé de deux colonnes
(HayeSep Q et Molsieve MS5A, détecteur TCD) permet de séparer les gaz légers. Pour séparer I'He de
I'H,, le four est laissé a 40 °C.min! pendant 2 min puis la température montée a 120 °C avec une rampe
de 20 °C.min pour éluer le CO dans la colonne Molsieve. Le méthanol est analysé dans le troisiéme
module a I'aide d’une colonne CP-Sil5 équipée d’un détecteur FID.

4-1-1-2-3) Performances catalytiques

Le tableau 4-8 résume les principales informations obtenues durant les réactions catalytiques,
comme les valeurs de conversions, de sélectivité en méthanol ainsi que le rendement et la productivité
en méthanol par masse de catalyseur. Toutes ces valeurs seront détaillées dans les figures suivantes.
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Tableau 4-8 Résultats catalytiques a 50 bar et 25 000 h'! des catalyseurs CZZ,r-nuite, CZZyr-huite-140s €t CZZy-huite-63°C

Catalyseur Température Conversion Conversion CO; Sel MeOH Rendement Prod MeOH
(masse de cata) (§9) H: (%) (%) (%) MeOH (%) (8-kgeata’.h?)
CZZ].LF—huiIe 200 2,9 4,1 85 3,5 249
220 5,2 7,6 74 5,6 398
(33,7 mg) 240 7,9 13,1 59 7,7 570
260 10,7 20,7 44 9,0 665
280 11,7 25,6 33 8,3 642
300 11,0 27,6 21 5,8 446
320 9,9 29,1 11 34 269
CZZuF-huiIe-l 405 200 2,3 3,1 82 2,6 241
220 4,0 5,8 73 4,2 413
(26,4 mg) 240 6,2 9,8 60 5,9 574
260 9,0 16,7 45 7,5 723
280 11,2 23,8 33 7,8 762
300 11,2 27,2 22 6,0 589
320 9,9 29,0 11 3,1 309
CZZ,f-huile-s3°C 200 1,7 2,3 84 1,9 249
220 3,1 4,1 78 3,2 439
(20,1 mg) 240 51 7,5 65 4,9 628
260 7,5 13,3 51 6,7 831
280 9,7 20,3 36 7,3 936
300 10,6 25,8 25 6,4 839
320 10,0 28,7 13 3,6 481
Thermo 200 30,6 41,3 94 38,8 /
220 27,7 38,2 91 34,7 /
240 22,4 334 80 26,8 /
260 17,8 30,5 64 19,4 /
280 14,3 29,5 44 13,0 /
300 11,9 30,1 27 8,1 /
320 10,6 31,7 15 4,9 /

Dans la figure 4-6 sont présentées les conversions de CO; et d’H, a 50 bar et 25 000 h! des
catalyseurs CZZ,¢-nuile, CZZ,5-huite-140s €t CZZ,f-nuite-63°c Qinsi que les valeurs thermodynamiques aux mémes
températures.

A basse température, les conversions de CO; et d’H; augmentent dans I'ordre suivant : CZZ.
huile > CZZ,¢-huite-140s > CZZ,r-nuile-63°c. Cependant, il est délicat de tirer des conclusions a ce niveau, car la
masse de catalyseur utilisée lors des tests catalytiques suit le méme ordre : CZZe-huile > CZZye-huile-140s >
CZZ,f-nuite-63°c pOUr permettre d’avoir une VVH identique.

A plus haute température, toutes les conversions tendent vers la valeur thermodynamique.
Ces tests ont permis de valider la plateforme REALCAT sur laquelle la réaction de synthese de méthanol
par hydrogénation de CO; a été réalisée pour la premiére fois.
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Figure 4-6 Conversion de (a) CO, et de (b) H> a 50 bar et 25 000 h™? pour les catalyseurs CZZyf-nuite, CZZyuf-huite-140s € CZZyf-huite-

63°C

Lorsque la sélectivité en MeOH est tracée en fonction de la conversion de CO; (figure 4-7), c’est
le catalyseur CZZ,r-nuile qui est le plus sélectif a isoconversion de CO,. Pour les catalyseurs CZZ,-huile-140s
et CZZ,r-niile-63°c, le profil de la courbe est quasiment identique et il semblerait que les parameétres de
synthése n’aient pas une réelle influence sur la sélectivité en MeOH.
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Figure 4-7 Sélectivité en MeOH en fonction de la conversion de CO, pour les catalyseurs CZZyr-nuite, CZZyr-huite-1405 €t CZZyif-huite-

Les productivités en méthanol, figure 4-8(a), sont similaires, environ 250 gmeon.-kgcata 2.h ', 8 200
°C pour les trois catalyseurs. L'écart grandit tres rapidement a plus haute température. En effet, la
productivité en méthanol par masse de catalyseur en pour le catalyseur CZZ,rniie €st toujours
inférieure a celle obtenue avec CZZrnuile-1405, QUi elle-méme est toujours inférieure a celle obtenue
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avec CZZyr-nyie-63°c. Ainsi, une productivité maximale pour CZZrnyie de 642 guveon.Kgcatat.h?, 762
gwmeon.Kgcata.h™ pour CZZ, nuite-140s €t finalement, 936 guvieon.kgcata .h™ @ 280 °C pour le catalyseur CZZ,-
huile-63°c SONt observées.

La figure 4-8(b) présente la productivité en méthanol par masse de catalyseur en fonction de
la surface de cuivre métallique des catalyseurs. Le catalyseur CZZ,-niie présente la surface métallique
la plus élevée (13,0 mc,2.g7) et la productivité en méthanol la plus basse (642 gmeon-Kgcata2.h2). Au
contraire, CZZ,r-nuie-63°c présente la surface de cuivre la plus faible (9,2 mc,2.g?) alors que la productivité
est la plus élevée (936 gmeon.kgcata 2.h?). Aucune relation de proportionnalité entre ces deux grandeurs
existe. Cela montre que les paraméetres modifiés en systéme microfluidique, le temps de séjour et la
température de précipitation, affectent I'activité intrinseque du catalyseur.
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Figure 4-8 Productivité en méthanol par masse de catalyseur en (a) fonction de la température et en (b) fonction de la
surface de Cu® pour les catalyseurs CZZyr-nuile, CZZyr-huite-140s €t CZZyF-huite-63°c
La figure 4-9 présente la productivité en méthanol rapportée a la surface de cuivre métallique.
A 280 °C, la productivité en méthanol par surface de cuivre passe de 49,4 mgweon.m2ce-h™ pour CZZ,-
huile-140s, a 70,6 mgMeOH.m'cho,h'l pour CZZpF-huiIe-14OS et a 101,7 mgMeoH.m'cha,h'l pour CZZuF-huiIe-63°C- La
température de précipitation lors de la préparation du catalyseur permet d’augmenter I'activité

intrinseéque du catalyseur.
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Figure 4-9 Productivité en MeOH par surface de cuivre métallique en fonction de la température pour les catalyseurs CZZ,.
huile, CZZuF—hu/'/e-JZJOS et CZZuF—hu/'/e-EB“C

4-1-1-3) Bilan : huile en fluide vecteur

Lors de la préparation de catalyseurs en systéme microfluidique avec de I'huile en fluide
vecteur, deux parametres ont été modifiés : le temps de séjour du précipité dans le réacteur de
syntheése et la température de la zone de précipitation.

D’apres une analyse élémentaire, les teneurs massiques n’ont pas été respectées, avec une
perte d’oxyde de zinc qui n’a pas précipité durant la synthése. Cette perte d’oxyde de zinc pourrait
venir d’'un mauvais contréle de pH lors de la précipitation car I'erreur sur le pH de précipitation est
grande avec I'huile en fluide vecteur. Un pH de précipitation qui n’est pas constant pourrait expliquer
I’hétérogénéité observée sur le catalyseur CZZr-huile-63°c.

Du coté des performances catalytiques, les conversions de CO; et H; sont plus élevées pour le
catalyseur de référence, CZZ,nuile, €St €Xpliqué par une masse de catalyseur plus importante lors des
tests catalytiques. La modification des parametres de synthése a permis une amélioration notable dans
la productivité de méthanol par masse de catalyseur par rapport au catalyseur de référence. En effet,
la productivité maximale a 280 °C augmente de la fagon suivante : 642 gmeon.kgcata 2.h™ (CZZyk-huile) <
762 gneon.Kgcata™.h (CZZyif-huile-140s) < 936 Emeon.Kgcata™ .0 (CZZyik-huiles3c).

En conclusion, le temps de séjour dans le réacteur de synthese, ainsi que le chauffage de la
zone de précipitation pour la synthése microfluidique avec de I’huile de silicone en fluide vecteur ont
une influence non négligeable sur les performances catalytiques. Notamment sur la productivité en

méthanol qui augmente avec un temps de séjour plus long et davantage avec le chauffage de la zone
de précipitation.
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Cependant, pour ce genre de synthése, I'huile de silicone n’est pas un fluide vecteur optimal.
Les catalyseurs obtenus ne sont pas homogénes et indiquent une mauvaise interaction entre les
especes. C’'est pourquoi, le fluide vecteur a été changé dans la suite des travaux.

4-1-2) Eau a pH contrdlé en fluide vecteur

Dans cette section, I'eau a pH contrélé sera utilisée en tant que fluide vecteur dans la synthese
microfluidique. Celle-ci permettra un meilleur contréle du pH. Plusieurs parametres de synthése ont
été modifiés, un a un, pour voir I'influence de chacune de ces conditions. Les paramétres modifiés sont
les suivants : nature de I'agent coprécipitant, temps de séjour dans le réacteur de synthése, débits des
réactifs durant la synthése et pH de précipitation.

Chaque syntheése est réalisée avec une température de la zone de précipitation de 63 °C. Les
caractérisations physicochimiques et les performances catalytiques des différents matériaux sont
comparées a un catalyseur de référence : CZZ,rau. Les conditions de synthése du catalyseur CZZ¢-eau
sont les mémes que le catalyseur optimisé CZZe-nuie-s3°c. Il est synthétisé avec de I’eau a pH contrélé
en fluide vecteur, un agent coprécipitant Na,COs, une zone de précipitation a 63 °C, un temps de séjour
de 30 s dans le réacteur de synthése et avec un débit de nitrates métalliques de 11,6 pL.min, un débit
de carbonate de 23,4 pL.min? et un débit de 1,7 mL.min? pour le fluide vecteur. Le rapport
carbonates/nitrates est fixé a 3,5 et le mlrissement est d’une nuit. C'est a partir de ce modeéle de
synthése que les autres catalyseurs sont synthétisés en faisant varier un des parametres (en ANNEXES).

4-1-2-1) Effet de I'agent coprécipitant

Le paramétre modifié ici est 'agent coprécipitant. Dans le catalyseur de référence, CZZr-eau,
I"agent coprécipitant est Na,COs et pour le catalyseur CZZr-eau-nna I’agent coprécipitant est le carbonate
d’ammonium (NH,4),COs. Le principal probleme de Na;COs, est le sodium qui peut rester dans le
catalyseur en cas de mauvais lavage lors de la filtration et le sodium peut empoisonner le catalyseur.
L’avantage avec le carbonate d’ammonium est qu’il se décompose lors du séchage et de la calcination.
Il ne sera pas présent dans le catalyseur méme si le lavage n’est pas optimal et ne pourra pas
empoisonner le catalyseur.

4-1-2-1-1) Caractérisations physicochimiques

Les catalyseurs synthétisés dans cette section seront caractérisés de différentes maniéres et
seront ensuite testés pour la réaction d’hydrogénation de CO, en méthanol afin de comprendre
I'influence de I'agent coprécipitant dans la synthése microfluidique, avec I’eau a pH contr6lé comme
fluide vecteur.
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Le tableau 4-9 résume différents résultats obtenus pour les catalyseurs CZZ,r-cay €t CZZf-cau-nHa.

Tableau 4-9 Résumé des caractérisations physicochimiques pour les catalyseurs CZZr-eau €t CZZyf-equ-nHa

Catalyseurs Sger® Taille des cristallites (nm) SCu® T(°C) Conso H;
(m%.g?) (mee2.g?)  red.c  (mmolu.g?)
CuO Zn0O
CZZ,-cau 0,42 99+1 10 10 9,4 215 °C 5,10
CZZf-cau-nHa 0,43 9411 10 10 13,8 214 °C 5,33

La densité apparente des catalyseurs est de 0,42 pour CZZ,f-eay €t 0,43 pour CZZ¢-cau-nna. D’'apres
la physisorption de N,, la surface spécifique obtenue pour les deux catalyseurs est 99 et 94 m?.g-!
respectivement pour CZZ,r.cau €t CZZyf-cau-nna. Cette surface spécifique est tout de méme supérieure aux
surfaces spécifiques des catalyseurs préparés avec I'huile en fluide vecteur (67-87 m2.g%). Les tailles
des cristallites déterminées par DRX sont également identiques avec 10 nm et la température de
réduction obtenue par TPR est similaire entre les deux catalyseurs (214-215 °C). L’agent coprécipitant
ne semble pas avoir d’influence sur ces caractéristiques.

La consommation d’H; lors de la réduction est supérieure pour le catalyseur CZZf-cau-nna avec
5,33 mmoly,.g™* contre 5,10 mmoly,.g™ pour CZZr-eau. Dans les deux cas, la réductibilité est supérieure
a 100 % et indique une teneur massique en cuivre métallique plus élevée que la teneur théorique de
30,0 %. Une différence de surface de cuivre métalliqgue mesurée par chimisorption de N,O est
également observée. En effet, le catalyseur CZZ,¢-.au présente une surface de cuivre métallique de 9,4
mce2.g?t alors que le catalyseur CZZyreaw-nna présente une surface plus élevée de 13,8 mc,’.g™t.
L'utilisation de carbonate d’ammonium semble permettre d’augmenter la surface de cuivre métallique
au sein du catalyseur. Il est possible que la dégradation des carbonates et des ammoniums présents
dans le catalyseur durant I'étape de séchage et calcination augmente cette surface métallique. Il est
également possible que le catalyseur CZZ,.cau-nna présente une teneur massique en cuivre métallique
plus élevée qui pourrait expliquer 'augmentation de cette surface métallique. Et qui expliquerait
également la consommation d’H, plus élevée, mais cela n’a pas été confirmé ni étudié.

La figure 4-10 présente les images de microscopie électronique a balayage des catalyseurs
CZZyf-cau €t CZZ,f-cau-nna. Les morphologies de ces deux catalyseurs sont similaires avec dans les deux
cas des feuillets tres fin et poreux. Cette morphologie est cependant trés différente du catalyseur
synthétisé avec de I'huile en fluide vecteur : CZZ,f.niile-63°c. Ainsi, il semble que I’agent coprécipitant n’a
pas d’influence sur la morphologie, contrairement au fluide vecteur. Cette morphologie est plut6t
similaire au catalyseur CZZ,.huile-140s S€ction 4-1-2-7 et cela pourrait indiquer que I'eau permet de
former plus rapidement les feuillets poreux par rapport a I’huile en fluide vecteur.
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Figure 4-10 Image de microscopie électronique a balayage des catalyseurs (a) CZZyr-cau €t (b) CZZyf-cau-nHa

4-1-2-1-2) Performances catalytiques (ICPEES)

Le tableau 4-10 ci-apres, rassemble toutes les données des tests catalytiques réalisés a 50 bar,
avec une vitesse volumique horaire (VVH) de 21 000 h* (STP). Ces deux tests ont été réalisés au
laboratoire, a I'ICPEES. Les conditions ainsi que le schéma de montage sont présentés dans le chapitre
2, section 2-1-2-2-2.

Tableau 4-10 Résultats catalytiques a 50 bar et 21 000 h* des catalyseurs CZZyr.equ €t CZZyr-cau-nHa

Catalyseur Température Conversion H: Conversion CO; Sel MeOH Rendement Prod MeOH
(masse catalyseur) (°c) (%) (%) (%) MeOH (%) (8.kgcata.h?)
CZZ LF-eau 240 3,4 6,8 67 4,6 513
260 7,1 13,2 60 7,9 887
(48 mg)
280 9,7 18,9 47 8,8 992
300 8,9 20,9 31 6,4 721
CZZ UF-eau-NH4 240 3,9 8,3 59 49 552
260 6,8 14,4 52 7,5 846
(48 mg)
280 8,2 20,5 42 8,7 974
300 9,0 22,6 24 5,4 602
Thermo 240 22,4 33,4 80 26,8 /
260 17,8 30,5 64 19,4 /
280 14,3 29,5 44 13,0 /
300 11,9 30,1 27 8,1 /

Le tableau résume les différentes valeurs de conversions, de sélectivité en méthanol ainsi que
le rendement et la productivité en méthanol par masse de catalyseur. Toutes ces valeurs sont
détaillées ci-apres sous forme de graphique.

La conversion de CO; est Iégerement plus basse pour le catalyseur CZZf.ea.u comme indiqué
dans la figure 4-11(a). La conversion de H, est globalement la méme pour les deux catalyseurs
(figure 4-11(b)).
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Figure 4-11 Conversion de (a) CO; et de (b) H> a 50 bar et 21 000 h** pour CZZf-cqu €t CZZyr-eau-nna

Dans la figure 4-12 qui présente la sélectivité en méthanol, en fonction de la conversion de
CO,, les courbes ont le méme profil mais sont légérement décalées, avec les valeurs de sélectivité en
MeOH supérieures a basse conversion pour CZZ-cau.
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Figure 4-12 Sélectivité en MeOH en fonction de la conversion de CO; (%) a 50 bar et 21 000 h™* pour CZZyr-equ €t CZZyf-cau-nHa

Sur la figure 4-13 sont présentées la productivité en méthanol par masse de catalyseur en
fonction de la température (a) et en fonction de la surface de cuivre métallique (b). La productivité par
masse de catalyseur varie trés peu et atteint 992 gweon.kgcata 2.h! et 974 gmeon.kgcaa2.h™* & 280 °C
respectivement pour le catalyseur CZZf-cau €t CZZ,f-eau-nna. Cependant, avec la productivité en méthanol
par masse de catalyseur en fonction de la surface de cuivre métallique (b), I'activité intrinseque du

catalyseur CZZf.cau-nna €st plus faible que pour le catalyseur CZZ,r.cau puisque les surfaces de cuivre
métalliques ne sont pas identiques.
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Figure 4-13 Productivité en MeOH par masse de catalyseur en (a) fonction de la température et en (b) fonction de la surface
de Cu® a 50 bar et 21 000 h™ pour les catalyseurs CZZyr.equ €t CZZyf-eau-nHa

Pour pouvoir évaluer la stabilité des catalyseurs au cours de la réaction, il a été choisi de tracer
le rapport des aires de CO formé sur les aires de N (étalon interne) obtenues d’aprés le micro-
chromatographe tout au long du temps de réaction. Ainsi, la formation de CO au cours du temps peut
étre évaluée et permet d’avoir une indication de la stabilité du catalyseur durant toute la réaction. Les
variations de la formation de CO au cours de la réaction sont présentées en figure 4-14. A noter que
chaque « palier » correspond a une température de réaction, les perturbations sont dues aux
changements de température. A basse température, 240 et 260 °C, I'évolution des deux catalyseurs
est identique, la stabilité ne varie pas. A plus haute température (280 et 300 °C), la stabilité du
catalyseur CZZf-eau-nva cOMmence a diminuer, mais ce phénomeéne n’a pas été étudié.
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Figure 4-14 Variation de la formation de CO par rapport & N, au cours de la réaction a 50 bar et 21 000 h pour (a) CZZyf-equ
et (b) CZZuF—eau-NHZJ
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4-1-2-1-3) Bilan : changement d’agent coprécipitant

En résumé, le changement d’agent coprécipitant lors de la synthése du catalyseur ne modifie
pas les caractéristiques physicochimiques des catalyseurs, mis a part la surface de cuivre qui est
augmentée pour le catalyseur CZZ,f-cau-nua avec une surface de 13,8 mey-2.g™* contre 9,4 mey-2.g ™ pour
CZZy5-cau.

Pour les performances catalytiques, la conversion de CO; est Iégerement plus faible pour CZZ,-
cau €t |3 sélectivité en méthanol est un peu plus élevée sur toute la durée du test catalytique, ce qui
donne finalement une productivité en méthanol par masse de catalyseur similaire pour les deux
catalyseurs, qui atteint 992 et 974 gweon.kgcata 2.h™t & 280 °C respectivement pour CZZ,-cau €t CZZ,f-cau-

NH4.

4-1-2-2) Effet du temps de séjour dans le réacteur de synthése

Le temps de séjour dans le réacteur de synthése du catalyseur est également un paramétre
qui a été modifié lors de la production de ces catalyseurs. C’est le seul paramétre qui sera varié dans
cette section. En effet, le catalyseur de référence qui est CZZ,f-cay présente un temps de séjour de 30 s
dans le réacteur de synthese. Ce temps de séjour dépend du volume du réacteur et du débit du fluide
vecteur. Les débits de réactifs ne changent que tres peu le temps de séjour, ils sont négligeables face
au débit du fluide vecteur. Comme le diamétre du réacteur de synthése est constant (@ = 1,6 mm),
c’est donc uniquement la longueur de ce réacteur qui sera variée (10 cm pour 7 s, 40 cm pour 30 s et
200 cm pour 140 s de temps de séjour).

Lors de cette étude, trois catalyseurs sont synthétisés, caractérisés et finalement testés : CZZ-
eau7s, AVeC Un temps de séjour de 7 s, CZZyr-cau, avec un temps de séjour de 30 s et finalement CZZ,¢-eau-
140s avec un temps de séjour de 140 s. Ces trois catalyseurs sont caractérisés et testés dans les mémes
conditions que précédemment : 50 bar, VVH de 25 000 h! (STP), de 200 a 320 °C. Tous ces tests ont
été réalisés sur la plateforme REALCAT.

4-1-2-2-1) Caractérisations physicochimiques

4-1-2-2-1-1) Analyse élémentaire

Les analyses élémentaires (tableau 4-11) ont été réalisées par spectroscopie d'émission
optique a plasma a couplage inductif (ICP-OES) avec un appareil 720-ES ICP-OES (Agilent). Elles ont été
effectuées par Joélle Thuriot-Roukos sur la plateforme REALCAT a I’école centrale de Lille (59).
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La détermination quantitative de la teneur en métal présente dans les catalyseurs a été
effectuée sur la base de I'analyse d’une solution étalon certifiée.

Un mélange d’acide fluorhydrique (HF) et d’eau régale permet la dissolution complete de
I’échantillon. La préparation de I'échantillon a été réalisée en dissolvant 10 mg de catalyseur frais,
séché et broyé dans une solution de 1,5 mL d’acide fluorhydrique chauffée pendant 4 h a 80 °C, puis
2,4 mL d'eau régale (HNOs: HCI) (1:3, v:v) chauffée 2 h supplémentaires a 80 °C. Toutes les solutions
d'échantillon ont été agitées pendant une nuit dans un bain d’eau a ultrasons chauffé a 50 °C et diluées
dans 50 ml d'eau ultrapure avant d'étre analysées par ICP-OES.

Le logiciel ICP ExpertTM (version 2.0.4) fournit la concentration de métal dans I'échantillon
permettant d'estimer le pourcentage massique en cuivre, zinc et zirconium. Toutes les analyses ont
été effectuées 40 min aprés la mise en marche du spectromeétre pour obtenir un plasma stable ainsi
gu'une introduction d'échantillon constante et reproductible.

Les analyses élémentaires indiquent que la teneur massique en CuO des catalyseurs est
similaire (environ 40 %), légérement supérieure a la teneur théorique. La teneur massique en Zn0O,
diminue avec le temps de séjour, passant ainsi de 39 % pour CZZyf-cau-75a 32 % pour CZZ,r-eau-140s. Quant
a la teneur massique en Zr0O,, celle-ci augmente quand le temps de séjour augmente. La précipitation
semble incompléete lors d’'un temps de séjour plus long, ce qui semble contraire a la cinétique de
précipitation plus lente des carbonates de zinc.

Tableau 4-11 Teneurs massiques (%) des catalyseurs CZZur-eau-75s CZZyur-eau €t CZZyr-eau-140s Obtenues par ICP

Catalyseurs Analyse élémentaire (ICP) Rapport ZnO/ZrO,
CuO Zn0 Zr0, (massique)
CZZ,f-cau-7s 39 39 22 1,8
CZZyf-cau 40 38 22 1,7
CZZ,f-eau-1405 40 32 28 1,2

4-1-2-2-1-2) Densité apparente et surface spécifique

La densité apparente des catalyseurs présentée dans le tableau 4-12. Les densités fluctuent
entre 0,48 pour CZZf-cau-7s, 0,42 pour CZZyrcau €t 0,54 pour CZZyfcau-140s. Elles ne semblent pas étre
influencées de fagon significative par le temps de séjour du précipité dans le réacteur de synthese.

Tableau 4-12 Densité apparentes des catalyseurs CZZyr-eau-7ss CZZy-eau €t CZZyuF-eau-140s

Catalyseurs  Densité

apparente
CZZuF-eau-7s 0, 48
CZZyf-cau 0,42

CZZp.F-eau-1405 0: 54
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4-1-2-2-1-3) Surface spécifique et porosité

Les résultats des surfaces spécifiques, ainsi que le volume des pores, sont présentés dans le
tableau 4-13. La surface spécifique du catalyseur CZZrcau-7s €t CZZyrecau-140s Présente une surface
spécifique de 112 et 113 m2.g* contre 99 m2.g™ pour le catalyseur de référence.

Tableau 4-13 Surface spécifique et volume des pores déterminés par BET pour les catalyseurs CZZyr-eau, CZZur-eau-7s €t CZZyr-

equ-140s

Catalyseurs Sger® (M2.g%)
CZZp,F-ea u-7s 1 121' 1
CZZHF.eau 991 1
CZZuF.ea u-140s 1 13 i 1

La figure 4-15 présente les isothermes d’adsorption et la distribution de la taille des pores de
ces trois catalyseurs. La principale différence se situe au niveau du volume des mésopores. En effet, il
semble que plus le temps de séjour augmente, plus le volume de boucle d’hystérésis situé a une
pression relative P/Pode 0,4 a 0,7 (figure 4-15(a)) augmente. Sur la figure 4-15(b) qui présente la
distribution de la taille des pores, la répartition est plus fine et plus élevée pour les mésopores de 4
nm lorsque le temps de séjour augmente.

I 50 cmi.g? (a) I 0,02 cm3.gl.nm (b)
‘_"09
£ —
= =
\q) E
= <
2 CZZy¢ caur40s b CZZ i eau-1405
°, €
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c
©
>
a

CZZuF—eau—7s
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Pression relative (P/P) Distribution de la taille des pores (nm)

Figure 4-15 (a) Isotherme d'adsorption-désorption de N; et (b) distribution de la taille des pores en nm des catalyseurs CZZy.
eaws CZZyF-eau-7s €t CZZyF-eau-140s Obtenues par physisorption de N;
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4-1-2-2-1-4) Structure cristalline

Les trois catalyseurs ont ensuite été caractérisés par diffraction des rayons X les
diffractogrammes obtenus sont présentés en figure 4-16. Peu de différences sont observées sur ces
diffractogrammes.
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Figure 4-16 Diffractogramme des rayons X pour les catalyseurs CZZyr-equ-7ss CZZyf-eau €t CZZyF-eau-140s

La taille des cristallites (tableau 4-14) du catalyseur CZZ,f.cau-7s €5t plus petite que celle des deux
autres catalyseurs. D’une fagon générale, la taille des cristallites de CuO augmente quand le temps de
séjour augmente passant ainsi de 9 nm pour CZZ,r-eau-7s, 10 nm pour CZZ¢-cau et finalement 11 nm pour
CZZ,f-cau-140s. Ce qui semble indiquer une meilleure cristallisation avec un temps de séjour augmenté.

Tableau 4-14 Taille des cristallites de CuO et ZnO déterminée par DRX

Catalyseurs Taille des cristallites (nm)

CuO Zn0
CZZkcau7s 9 10
CZZ,f-cau 10 11
CZZ,¢-cau-140s 11 11

4-1-2-2-1-5) Etude de réductibilité

Les profils de réduction sont présentés dans la figure 4-17. La température de la zone de
consommation de H; la plus intense semble augmenter quand le temps de séjour augmente. En effet,
avec 7 s de temps de séjour, CZZ,r.cau7s, la température est de 206 °C, quand le temps de séjour
augmente a 30 s, CZZ,f-cay, la température de réduction passe a 212 °C et finalement a 140 s, CZZyf-cau-
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1405, la température de réduction monte a 226 °C. Ce qui indique une interaction de plus en plus forte
entre CuO et le support.

20
197-226°C
18

16 . 1
14 CZZuF-eau-l405 212°C 4,24 mmOIHZ' g

12

10 206 °C
s 27 5,01 mmoly,.g~"

WUF-eau

Signal TCD (u.a.)

-1
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uF-eau-7s
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Température de réduction (°C)

Figure 4-17 Profil de consommation d’H; des catalyseurs CZZyr-cau, CZZyf-eau-7s €t CZZyF-equ-140s

Plus le temps de séjour augmente, plus le profil de température de réduction s’élargit avec un
profil trés fin et symétrique pour CZZf-eau-75, PUiS une apparition d’'un épaulement pour CZZyrcau €t
celui-ci se transforme peu a peu en un dédoublement pour le profil de consommation du catalyseur
CZZ,f-eau-140s. Ceci semble indiquer qu’avec un faible temps de séjour les interactions CuO-support sont
plus homogénes dans le catalyseur et que cette homogénéité diminue quand le temps de séjour
augmente. Cela peut venir d’une cinétique de précipitation lente qui n’est pas optimale avec un temps
de séjour court. Pour confirmer cette hypothése, il faudra observer cette précipitation a I'aide d’un
spectrometre Raman par exemple permettant de mettre en évidence les différentes phases cristallines
pouvant se former en fonction du temps, durant la synthése, 42143

D’apres le tableau 4-15 qui indique la réductibilité des catalyseurs, calculée d’apres les valeurs
expérimentales déterminées en analyse élémentaire. Les consommations de H; pour les catalyseurs
CZZyfcau7s €t CZZyp-cau-140s SONt inférieures a 100 %. Une partie du cuivre n’est probablement pas
réductible a 500 °C.

142 G, Philippot et al., J. Supercrit. Fluids, 2014, 87, 111-117.
143 G. Philippot, et al., Adv. Powder Technol., 2014, 25, 1415-1429.
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Tableau 4-15 Réductibilité expérimentale (%) des catalyseurs CZZr-equ, CZZf-equ-7s €t CZZyF-eau-140s

Catalyseurs Réductibilité exp.

CZZuF-ea u-7s 85
cZZpF-eau 100
CZZuF-ea u-140s 83

4-1-2-2-1-6) Surface métallique

Le tableau 4-16 ci-aprées présente les résultats obtenus par chimisorption de N,O. Lorsque le
temps de séjour dans le réacteur de synthése est le plus court (7 s), la surface de cuivre métallique est
la plus élevée et atteint 12,6 mcy-?.g* pour CZZf-cau-7s. Quand le temps de séjour augmente a 30 s, la
surface de cuivre métallique chute a 9,4 mc,-2.g" pour CZZ,r-au, €nfin quand le temps de séjour passe
a 140 s, la surface de cuivre métallique augmente légérement a 10,8 mc,2.g* pour CZZyr-eau-140s. Cette
tendance est similaire a la tendance des valeurs de surface spécifique.

Tableau 4-16 Surface de Cu® déterminées par chimisorption de N,O des catalyseurs CZZyr.eau-7s; CZZyur-eau €t CZZyF-eau-1405

Catalyseurs Surface de Cu® (mc,-2.g%)

szuF-eau-7s 1 2:6
CZZHF.ea u 9, 4
czzpF-eau-l405 10/8

En comparant les résultats de surface de cuivre métallique avec la réductibilité expérimentale
obtenue en TPR, il apparait globalement que plus la surface métallique est grande, moins la
réductibilité est élevée. Cela semble montrer qu’une partie de I'oxyde de cuivre est plus difficilement
réductible et que la réduction a 500 °C n’est pas suffisante pour réduire la totalité de CuO. Il faudra
augmenter la température de réduction pour confirmer cette hypotheése.

4-1-2-2-1-7) Microscopie électronique a balayage

Dans la figure 4-18 sont présentées les images de microscopie a balayage des catalyseurs
synthétisés avec un temps de séjour différent.

Les trois morphologies comportent certaines différences. En effet, lors d’'un temps de séjour
trés court de 7 s, la morphologie du catalyseur CZZ,r.cau-7s €St composée d’une phase majoritairement
compacte et granuleuse. Quand le temps de séjour augmente et passe a 30 s, la morphologie du
catalyseur CZZ,reau présente deux phases, 'une avec une morphologie granuleuse et compacte,
similaire au catalyseur CZZyrcau-7s €t I'autre avec une formation de petits feuillets trés fins et poreux.

Finalement, quand le temps de séjour est augmenté davantage jusqu’a 140 s, la morphologie
du catalyseur est plus homogéne, avec une seule phase visible qui est uniquement les feuillets tres fins
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et poreux plus étendus et mieux définis. La morphologie en feuillets fin et poreux nécessite un temps

de séjour plus long, comme montré avec I'huile en fluide vecteur.

Figure 4-18 Image de microscopie électronique a balayage des catalyseurs (a) CZZur-cau-75, (b) CZZur-equ €t (¢) CZZyur-eau-140s

4-1-2-2-1-8) Microscopie électronique en transmission

Seul le catalyseur CZZ,r.cau @ été analysé pour permettre de le comparer avec CZZf-nuile-63°c pOUr
voir |'effet du fluide vecteur sur ’'homogénéité du matériau dans les mémes conditions de synthése.
Les images MET de CZZ,r.cau SONt présentées dans la figure 4-19. Le catalyseur CZZ,r-cay, cOntrairement
a CZZye-nuile-63°c NE présente pas deux zones distinctes, du moins elles sont plus difficiles a distinguer et
le matériau semble plus homogéne avec probablement une interaction améliorée entre le cuivre, le
zinc et le zirconium. La taille des cristaux se situe entre 13 et 25 nm, ce qui est plus petit que pour
CZZ,k-huite-63°c Mais tout de méme supérieur a la taille des cristallites déterminée en DRX (12-13 nm). Sur
I'image (b), le grossissement est plus important et un plus grand nombre de zones cristallines (cercles
jaunes) que de zones amorphes (cercles verts) semble indiquer une meilleure cristallinité qu’avec
I’huile en fluide vecteur.

Figure 4-19 Images MET en champs clair du catalyseur CZZ-equ

L'eau a pH contrélé comme fluide vecteur semble étre plus adaptée que I'huile de silicone
pour la production de catalyseur par systeme microfluidique. En effet, le catalyseur CZZ,rcau présente
une meilleure interaction entre les différents oxydes présents dans le catlayseur ce qui va permettre
une meilleure homogénéité.
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4-1-2-2-2) Performances catalytiques (REALCAT)

Les trois catalyseurs ont été testés en hydrogénation de CO; a 50 bar avec une VVH de 25 000
h1(STP), entre 200 et 320 °C. Ces tests se sont déroulés sur la plateforme REALCAT et les résultats ainsi
que les valeurs thermodynamiques sont présentés dans le tableau 4-17.

Tableau 4-17 Résultats catalytiques a 50 bar et 25 000 h™* des catalyseurs CZZyf-eau-75 CZZur-eau €t CZZyf-eau-140s

Catalyseurs Température  Conversion Conversion Sélectivité Rendement (%) Productivité MeOH
(masse de cata) (°C) H: (%) CO: (%) MeOH (%) (8-kgcata.h?)
czzuF-eau-7s 200 1,6 2,4 86 2,0 251
220 2,9 4,3 73 3,2 404
(19,9 mg) 240 4,8 7,9 63 4,9 625
260 7,3 14,0 45 6,3 815
280 9,7 21,7 33 7,2 932
300 10,4 26,6 22 5,8 757
320 9,6 28,8 12 3,5 461
CZZf-cau 200 15 2,3 86 2,0 274
220 3,0 4,2 77 3,3 452
(17,9 mg) 240 4,9 7,5 66 4,9 680
260 7,3 13,1 49 6,5 901
280 9,6 20,2 35 7,1 1022
300 10,6 25,8 24 6,1 876
320 10,1 28,8 13 3,9 569
czzpF-eau-MOs 200 / / / / /
220 / / / / /
(22,7 mg) 240 5,5 8,5 65 55 605
260 7,9 13,9 50 6,9 771
280 10,0 20,7 36 7,4 825
300 10,2 24,1 25 6,1 685
320 9,7 26,6 17 4,4 506
Thermo 200 30,6 41,3 94 38,8 /
220 27,7 38,2 91 34,7 /
240 22,4 33,4 80 26,8 /
260 17,8 30,5 64 19,4 /
280 14,3 29,5 44 13,0 /
300 11,9 30,1 27 8,1 /
320 10,6 31,7 15 4,9 /

Pour plus de clarté, les conversions de CO; et de H, en fonction de la température de réaction
sont présentées dans la figure 4-20. Concernant les conversions de CO,, des écarts se sont marqués
vers les hautes température (a partir de 260 °C), avec une conversion de CO, légérement supérieure
pour le catalyseur CZZf.cau-7s cOmme par exemple a 300 °C avec une conversion de 26,6 % de CO,,
contre 25,8 % pour CZZys-cau €t 24,1 % pour CZZf-cau-140s. PoOur les conversions d’H,, peu de différences
sont observées durant toute la durée du test, elles atteignent les valeurs thermodynamiques vers 300-
320°C (10,6 %).

137



Optimisation de la coprécipitation en continu

45 45
40 Lo SO 40 - CZZuF—eaqu
35 o ~ 35 - CZZuF—eau
g \‘ - Y - CZZuF—eau»MOs
&30 - g--0- "~ < 30 %< ---Thermo
LO)J 5 — CZZuF—eau—7s E;
5
-2 - CZZuF—eau ﬁ
g 20 - CZZuF—eau—1405 -2
— - .9
g < Thermo &
c [
o >
© 10 s
o
° (a)
0
200 250 300 200 250 300
Température de réaction (°C) Température de réaction (°C)

Figure 4-20 Conversion de (a) CO et de (b) H> a 50 bar et 25 000 h™* pour les catalyseurs CZZyr.eau-75, CZZuf-eau €t CZZyF-eau-1405

Dans la figure 4-21, la sélectivité en MeOH en fonction de la conversion de CO; de chaque
catalyseur est présentée pour permettre de comparer la sélectivité en méthanol a isoconversion de

CO.. Les trois catalyseurs ont un profil trés similaire. Le temps de séjour n’affecte donc pas la sélectivité
en MeOH a isoconversion de CO;
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Figure 4-21 Sélectivité en MeOH en fonction de la conversion de CO; (%) a 50 bar et 25 000 h™ pour les catalyseurs CZZyr-equ-
75 CZZyF—eau et CZZuF»eau-l-’lOs

Finalement, au niveau des productivités en MeOH par masse de catalyseur en fonction de la
température en figure 4-22(a) et en fonction de la surface de cuivre des catalyseurs figure 4-22(b), le
temps de séjour du catalyseur dans le réacteur de synthése présente une influence non négligeable
sur la productivité par masse de catalyseur. C'est le catalyseur CZZ,r.cau, avec 30 s de temps de séjour
qui présente la productivité la plus élevée atteignant 1022 gmvieon.Kgcata*.h™ contre 932 gueon.Kgcata*.h?
pour CZZ,f-eau-7s €t 825 gmeon.kgcata*.h™t pour CZZyr-eau-140s @ 280 °C. L’activité intrinséque du catalyseur

(figure 4-22 (b)) est plus élevée pour le catalyseur avec 30 s de temps de séjour.
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Figure 4-22 Productivité en MeOH par masse de catalyseurs en fonction de (a) la température de réaction et (b) en fonction
de la surface de Cu® a 50 bar et 25 000 h*? pour les catalyseurs CZZyr-eau-7s, CZZyr-eau €t CZZyr-eau-140s

Sur la productivité par surface de cuivre en fonction de la température, présentée dans la
figure 4-23, la différence est plus marquée puisque la productivité maximale est de 108,7 mgmeon.Mcue”

2. ht pour CZZf-eau, SUIVi de CZZ,f-cay-140s €t de CZZ,f-cay-7s avec respectivement 76,4 et 74,0 mgmeon.Mcys
2ht.
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Figure 4-23 Productivité en MeOH par surface de cuivre métallique en fonction de la température de réaction a 50 bar et 25
000 h** pour les catalyseurs CZZur-equ-7s, CZZyf-equ €t CZZyF-eau-1405

4-1-2-2-3) Bilan : changement du temps de séjour
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En résumé, le temps de séjour présente une influence sur les caractéristiques
physicochimiques ainsi que sur les performances catalytiques. En effet, un temps de séjour plus court
permet d’avoir des interactions CuO-support plus homogénes dans le catalyseur. Un long temps de
séjour semble augmenter I'hétérogénéité de ces interactions. La teneur massique expérimentale en
Zn0O diminue avec I'augmentation du temps de séjour plus long contrairement a la teneur massique en
Zr0O; qui augmente.

Finalement, la productivité maximale est atteinte pour le catalyseur CZZ¢.caua 280 °C, avec une
valeur de 1022 guieon.Kgcata *.h ™ et une productivité en MeOH par surface de cuivre de 108,7 gmeon.Mcue”
Z.h-l

D’aprés ces résultats, le temps de séjour du précipité dans le réacteur de synthese influence
fortement la productivité en méthanol et celui qui semble le plus adapté pour I'optimisation des
performances catalytique est un temps intermédiaire optimisé : 30 s, pour le catalyseur CZZ,-cau.

4-1-2-3) Effet du débit des réactifs

L'influence du débit des réactifs durant la synthése (solution de nitrates métalliques et solution
de carbonates de sodium) a été étudiée. Ainsi, en augmentant les débits de réactifs durant la synthése,
cela augmentera la quantité de catalyseur produite par unité de temps.

Les débits des réactifs durant la synthése de catalyseur ont été multipliés arbitrairement par 2

(CZZyf-cau-2x) €t par 4 (CZZf-ean-ax) par rapport au débit de synthése du catalyseur de référence (CZZe

eau)-

4-1-2-3-1) Caractérisations physicochimiques

4-1-2-3-1-1) Analyse élémentaire

Les teneurs massiques des catalyseurs, réalisées par ICP sont présentées dans le tableau 4-18
Les analyses élémentaires indiquent que la teneur massique en CuO augmente de 40 a 47 % ainsi que
la teneur en ZrO; passant de 22 a 25 % massique et que la teneur massique en ZnO diminue de 38 a 28
% lorsque le débit de réactifs augmente. Cela indique qu’un débit de réactifs trop élevé empéche
partiellement la précipitation du zinc durant la synthése. Une étude de cinétique de précipitation sera
nécessaire pour permettre de trouver le débit optimal des réactifs.
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Tableau 4-18 Teneurs massiques (%) des catalyseurs CZZyr-equ, CZZ-eau-2« €t CZZyif-eau-ax Obtenues par ICP

Catalyseurs Analyse élémentaire (ICP) Rapport
Zn0/Zr0,
CuO Zn0O ZrO;

CZZ,f-cau 40 38 22 1,7
CZZ ¢ -cau-2x 45 30 25 1,2
CZZf-cau-ax 47 28 25 1,1
Théorique 37,5 41,5 21,0 1,9

4-1-2-3-1-2) Densité apparente

Le tableau 4-19 qui présente les densités apparentes des différents catalyseurs indique que
celles-ci augmentent lorsque le débit des réactifs de synthéses est multiplié par 2, puis par 4, par
rapport au débit initial, passant ainsi de 0,42 pour CZZf-cau, 0,66 pour CZZf.cau-2x €t finalement 0,70
pour CZZ,r-cau-ax-

Tableau 4-19 Densité apparentes des catalyseurs CZZur-equ, CZZyf-eau-2¢ €t CZZyf-eau-ax

Catalyseurs  Densité
apparente
CZZf-cau 0,42
CZZyf-cau-2x 0,66
CZZ,f-eau-ax 0,70

4-1-2-3-1-3) Surface spécifique et porosité

Les résultats des surfaces spécifiques, ainsi que le volume des pores sont présentés dans le
tableau 4-20. La surface spécifique diminue peu lorsque les débits de réactifs augmentent, passant
ainsi de 99 m?.g-1 a 94 m2.g-1 respectivement pour CZZyr-eau €t CZZ,f-cav-2x. Le volume des pores oscille
entre 0,26 cm3.g™ pour CZZ,f-eau, 0,24 cm3.g pour CZZ-eav-2x €t 0,30 cm3.g pour CZZ,f-cay-ax. La surface
spécifique ainsi que le volume des pores ne varient pas lorsque le débit des réactifs est multiplié par 2
et par 4.

Tableau 4-20 Surface spécifique et volume des pores déterminés par BET pour les catalyseurs CZZr-eau, CZZyf-eau-2x €t CZZyr-

eau-4x

Catalyseurs BET
Seer® (M2.g2) Vpore® (cm3.g2)
CZZ cau 99+1 0,26
CZZ,f-cau-2x 99+1 0,24
CZZ,r-cau-ax 94+1 0,30
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Les surfaces spécifiques sont globalement similaires et sont situées entre 94 et 99 m2.g%. Le
volume des pores varie peu lorsque le débit des réactifs augmente.

En figure 4-24 sont présentés les isothermes d’adsorption ainsi que la distribution de la taille
des pores des différents catalyseurs. Peu de différences sont visibles sur les isothermes mais sur la
distribution de la taille des pores, 'augmentation du débit des réactifs lors de la synthése du catalyseur
affecte la répartition de la taille des mésopores vers 4 nm. En effet, cette distribution est plus étendue
quand le débit des réactifs est multiplié par 4, par rapport aux deux autres catalyseurs.

a
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Figure 4-24 (a) Isotherme d'adsorption et (b) distribution de la taille des pores en nm des catalyseurs CZZyr-eau, CZZyF-eau-2x €t
CZZ,f-eau-2x déterminés par physisorption de N>

4-1-2-3-1-4) Structure cristalline

Les catalyseurs synthétisés a différents débits de réactifs ont été analysés par diffraction des
rayons X. Sur la figure 4-25 qui présente les diffractogrammes des rayons X. Vers un angle de déviation
20 de 39 °, la raie caractéristique du plan (111) de I'oxyde de cuivre s’intensifie avec le débit des réactifs
qui augmente, alors que la raie située a un angle de déviation 26 de 36 °, qui correspond au plan (100)
de ZnO, diminue. Ceci est une indication que la proportion de CuO cristallin augmente alors que celle
de ZnO diminue lorsque le débit de réactif augmente. Cela indique que la teneur globale des espéces
dans le catalyseur est modifiée. Cela est confirmé par I'analyse élémentaire, avec la teneur massique
en CuO dans le catalyseur qui augmente avec le débit de réactifs, alors que la teneur en ZnO diminue.
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Figure 4-25 Diffractogramme des rayons X pour les catalyseurs CZZyr-eau, CZZyr-eau-2x €t CZZyf-equ-ax

D’apres le tableau 4-21 qui présente la taille des cristallites de CuO et ZnO, le débit de réactif
n’influence pas la taille des cristallites avec des tailles de identiques de 10 nm pour CuO et 11 nm pour
Zn0 pour les trois catalyseurs synthétisés a différents débits.

Tableau 4-21 Taille des cristallites de CuO et ZnO déterminées par DRX

Catalyseurs Taille des cristallites (nm)

CuO Zn0O
CZZf-cau 10 11
CZZ f-cau-2x 10 11
CZZ,f-cau-ax 10 11

4-1-2-3-1-5) Etude de réductibilité

Les profils de réduction en température programmée des catalyseurs CZZ,r.cau, CZZyf-cau-2x €1
CZZ,f-cau-ax SONt présentés dans la figure 4-26. Le profil de consommation d’H, du catalyseur CZZs-cau
présente une zone de réduction. Cependant, quand le débit de réactif augmente lors de la synthese
de catalyseur, la zone de réduction se dédouble peu a peu pour CZZf.cau-2« €t quasiment totalement
pour le CZZ,r-eav-ax. Cela signifie que deux especes bien distinctes sont présentes dans le catalyseur.
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Figure 4-26 Profil de consommation d’H; des catalyseurs CZZyr-eau, CZZf-eau-2x €t CZZF-eau-ax

La plus grande consommation d’H; est cohérente avec la DRX ainsi que I'analyse élémentaire
qui indiquaient une augmentation de la teneur en cuivre avec I'augmentation du débit des réactifs. La
réductibilité expérimentale dans le tableau 4-22 est a nouveau calculée d’apres les teneurs massiques
de CuO obtenues par analyse élémentaire. Plus le débit de réactif augmente, plus la réductibilité de
CuO diminue et peut indiquer qu’une certaine quantité de CuO n’est pas réductible avant 500 °C.

Tableau 4-22 Réductibilité expérimentale (%) des catalyseurs CZZur-equ, CZZur-eau-2x €t CZZyf-cau-ax

Catalyseurs Réductibilité exp.
CZZyt-cou 100

CZZyf-cau-2x 87

CZZ,f-eau-ax 88

4-1-2-3-1-6) Surface métallique

Le tableau 4-23 ci-apres présente les surfaces métalliques des catalyseurs obtenues durant la
chimisorption de N,O La surface de cuivre métallique du catalyseur de référence est 9,4 mey-2.82, celle-
ci augmente a 11,6 mc.2.g " lorsque le débit des réactifs est multiplié par 2 lors de la synthése du
catalyseur CZZ,r-eau-2x. La surface de cuivre métallique diminue a 10,6 mc.-2.g ™ pour le catalyseur CZZ,.
eau-ax- AUucune tendance ne semble exister entre le débit des réactifs durant la synthese de catalyseur
et la surface de cuivre métallique.

Tableau 4-23 Surface et dispersion de Cu® déterminées par chimisorption de N,O des catalyseurs CZZyr-eq, CZZf-eau-2x €t CZZyr-

eau-4x

Catalyseurs  Surface de Cu® (mc.2.g?)

cZZuF-eau 9,4
CZZuF-ea u-2x 1 1; 6
czzuF-ea u-4x 10; 6
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4-1-2-3-1-7) Morphologie

Dans la figure 4-27 sont présentées les images de microscopie électronique a balayage des
catalyseurs CZZyf-cau, CZZUF.-cau-2x €t CZZyf-cau-ax. La morphologie du catalyseur CZZ,r.eau présente des
feuillets fins et poreux, comme déja évoqué précédemment. Pour le catalyseur CZZ,fcau-2x
morphologie n’est plus en forme de feuillets mais elle est plutét granuleuse et compacte, de méme
que pour le catalyseur CZZ,r.cau-ax. Il semblerait donc qu’en augmentant les débits de réactifs, la
morphologie en feuillets ne soit plus formée. Pourtant, la morphologie en feuillets semble importante,
car d’apres la MET ce type de morphologie est générée par de bonnes interactions entre les différentes
especes.

Concernant la morphologie granuleuse et compacte observée pour les catalyseurs CZZ ¢ cau-2x
et CZZ,r-eav-4x, il semblerait que ce type de morphologie soit similaire a la morphologie du catalyseur
réalisés en batch CZZss/34 dans le chapitre 2. Cela peut indiquer que, lorsque le débit des réactifs
augmente durant la synthése de catalyseur, la synthése microfluidique tend vers la synthese classique
en batch. Avec une plus grande zone de précipitation et donc un plus gros gradient de pH et de
concentration, qui vont générer de I’hétérogénéité dans le catalyseur lors de la précipitation. Il est
donc nécessaire de diminuer les débits et de trouver le débit optimal pour obtenir ce type de
morphologie en feuillets qui présente de bonne interaction entre les 3 espéces.

!m"’

Figure 4-27 Image de microscopie électronique a balayage des catalyseurs (a) CZZuf-eau, (b) CZZyr-eau-2x €t (€) CZZyF-eau-ax
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4-1-2-3-2) Performances catalytiques (REALCAT)

Les résultats catalytiques de ces trois catalyseurs sont présentés dans le tableau 4-24 ci-apres.
Ces tests ont été réalisés sur la plateforme REALCAT.

Tableau 4-24 Résultats catalytiques a 50 bar et 25 000 h™! des catalyseurs CZZyf-cau, CZZyr-eau-2x €t CZZyF-eqau-ax

Catalyseurs Température  Conversion Conversion Sélectivité Rendement (%) Productivité MeOH
(masse de cata) (°c) H2 (%) CO: (%) MeOH (%) (g.kgcata2.h )
CZZ5-cau 200 15 2,3 86 2,0 274
(17,9 mg) 220 3,0 4,2 77 3,3 452
240 4,9 7,5 66 4,9 680
260 7,3 13,1 49 6,5 901
280 9,6 20,2 35 7,1 1022
300 10,6 25,8 24 6,1 876
320 10,1 28,8 13 3,9 569
czzuF-eau-Zx 200 / / / / /
(28,2 mg) 220 / / / / /
240 6,7 11,1 54 6,7 558
260 9,5 17,9 43 9,5 700
280 11,3 24,6 32 11,3 704
300 10,8 27,3 21 10,8 527
320 9,8 29,2 12 9,8 318
czzpF-eau-4x 200 / / / / /
(29,7 mg) 220 / / / / /
240 7,2 11,4 60 6,8 577
260 9,8 18,2 45 8,2 696
280 11,4 24,5 33 8,1 688
300 10,9 27,1 22 6,1 530
320 9,8 29,1 12 3,4 305
Thermo 200 30,6 41,3 94 38,8 /
220 27,7 38,2 91 34,7 /
240 22,4 33,4 80 26,8 /
260 17,8 30,5 64 19,4 /
280 14,3 29,5 44 13,0 /
300 11,9 30,1 27 8,1 /
320 10,6 31,7 15 4,9 /

Pour plus de clarté, les conversions de CO; et de H, en fonction de la température de réaction
sont présentées dans la figure 4-28. Sur ces figures, les conversions de CZZf-cau-2x €t CZZyf-cau-ax SONt
identiques et supérieures a CZZr-cau. La densité plus élevée et donc la masse plus élevée lors du test
catalytique, ainsi que la teneur en cuivre plus importante expliquent cette différence de conversion de
CO; et Hy. Toutes les conversions tendent vers les valeurs thermodynamiques a 320 °C.
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Figure 4-28 Conversion de (a) CO, et (b) d’H; a 50 bar et 25 000 h** pour les catalyseurs CZZyr.equ, CZZf-eau-2¢ €t CZZif-eau-ax

Concernant la figure 4-29 qui présente la sélectivité en MeOH en fonction de la conversion en
CO,, les catalyseurs synthétisés avec un débit supérieur au catalyseur de référence présentent une
sélectivité en méthanol a isoconversion de CO, supérieure par rapport au catalyseur CZZ,r.cau. Le
catalyseur CZZr-cau-2x S€ différencie des deux autres catalyseurs en ayant une meilleure sélectivité a
isoconversion : 11,4 % de conversion en CO; pour 60 % de sélectivité en méthanol contre 54 % pour
les deux autres catalyseurs.
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Figure 4-29 Sélectivité en MeOH en fonction de la conversion de CO, a 50 bar et 25 000 h™ pour les catalyseurs CZZr-equ,
CZZuF»eau-Zx et CZZpF—eau»/lx

Au niveau de la productivité de MeOH par masse de catalyseur en fonction de la température,
en figure 4-30(a), celle-ci indique que le catalyseur avec le débit de synthese le plus bas, CZZf-eay,
présente la meilleure productivité par masse de catalyseur en fonction de la température. En effet, a
280 °C, CZZr-eau présente une productivité de 1022 gmeon.kgcata .h™ contre 704 gueon.kgcata*.h™* pour le
catalyseur CZZ-eau-2x €t finalement 688 guieon.kgcata™*.h ™ pour et CZZr-eau-ax. Ces valeurs sont inférieures
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a la productivité en méthanol obtenue avec le catalyseur CZZeg/34 réalisé en batch (725 guvieon.kgcata*.h"
1dans les mémes conditions). Dans la figure 4-30(b) sont présentées les productivités en méthanol par
masse de catalyseur en fonction de la surface de cuivre métallique des catalyseurs. L’activité
intrinseque du catalyseur est augmentée lorsque le débit des réactifs est le plus faible parmi ces trois

catalyseurs.
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Figure 4-30 Productivité en MeOH par masse de catalyseur en (a) fonction de la température et en (b) fonction de la surface
de Cu® a 50 bar et 25 000 h™? pour CZZyr-cau, CZZyf-cau-2x €t CZZyF-eau-ax

Finalement, lorsque la productivité en méthanol par surface de cuivre métallique est tracée en
fonction de la température de réaction en figure 4-31, les performances du catalyseur CZZ-cau
synthétisé avec le débit de réactifs le plus faible présentent une bien meilleure productivité en
méthanol par surface de cuivre. Cette productivité atteint 108,7 mgwmeon.Mcu2.h™ pour CZZf.cay et
chute a 60,7 et 64,9 mguveon.Mcue2.h " pour les catalyseurs CZZ,r-cau-2x €t CZZf-eav-ax, respectivement.
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Figure 4-31 Productivité en MeOH par surface de Cu® en fonction de la température de réaction a 50 bar et 25 000 h™! pour
les catalyseurs CZZur-eau, CZZf-eau-2x €t CZZyF-eau-ax

4-1-2-3-3) Bilan : changement du débit de réactifs

En résumé, il a été observé que le débit des réactifs durant la production de catalyseurs
présentait une influence sur les caractéristiques physicochimiques ainsi que les performances
catalytiques.

En effet, il a été montré que méme si 'augmentation du débit de synthése de réactifs
n’influence pas la surface spécifique des catalyseurs, la répartition de la taille des mésopores s’élargit.
Lorsque le débit de réactif augmente, ’homogénéité des interactions CuO-support diminue et la zone
de réduction se dédouble, indiquant des espéces bien distinctes. La consommation de H; durant la
réduction augmente avec le débit de réactif, ce qui indique que la teneur en CuO augmente avec le
débit qui a été confirmée par analyse élémentaire. Celle-ci a montré que la teneur en ZnO diminue
avec I'augmentation du débit, probablement due un a probléme de cinétique de précipitation de ZnO.

Au niveau des performances catalytiques, les conversions de CO; et H, sont supérieures pour
un débit plus important de réactifs lors de la préparation du catalyseur. Ce phénomeéne est expliqué
par une densité de catalyseur plus élevée donc une masse supérieure durant les tests catalytiques qui
permet une meilleure conversion. Mais également une teneur massique en CuO plus élevée au sein
des catalyseurs.

Lorsque le débit de réactifs durant la synthése de catalyseur est augmenté, les productivités
en méthanol diminuent, passant de 1022 gweon.kgcata2.h™? pour le catalyseur de référence, a 688
gmeon-kgcatat.h™ pour les catalyseurs CZZ,f-cau-ax. Les productivités des catalyseurs CZZ,.eau-2x €t CZZyf-
eau-ax SONt inférieures au catalyseur CZZss/34 réalisé en coprécipitation classique en batch avec 725
gmeon-kgcata 1.h dans les mémes conditions de test. Ces résultats indiquent que plus le débit de réactifs
est faible durant la production de catalyseur, plus le catalyseur sera performant.
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4-1-2-4) Effet du pH de précipitation

Le pH de la coprécipitation durant la synthese est le dernier paramétre qui a été modifié lors
de la production des catalyseurs. Le pH de précipitation lors de la préparation de CZZ,.cay €5t 6,3 €t le
pH de précipitation du catalyseur étudié dans cette partie, CZZ,-cau-prs, Sera de 8. Ces deux catalyseurs
seront caractérisés et testés dans les mémes conditions que les autres catalyseurs.

4-1-2-4-1) Caractérisations physicochimiques

Les deux catalyseurs synthétisés dans cette section seront caractérisés de différentes maniéres

et seront ensuite testés pour la réaction d’hydrogénation de CO; en méthanol afin de comprendre
I'influence du pH de précipitation I'agent dans la synthese microfluidique.

Les teneurs massiques des catalyseurs, réalisées par ICP sont présentées dans le tableau 4-25.

L’analyse élémentaire indique que la teneur massique en CuO est légerement supérieure ainsi que la
teneur en ZrO..

A nouveau, la teneur en ZnO est plus faible que la teneur massique théorique. D’une fagon

générale, la composition massique est identique pour CZZ,r.cau €t CZZr-cauprs. Le pH ne semble pas
impacter la composition finale du catalyseur.

Tableau 4-25 Teneurs massiques (%) des catalyseurs CZZyf.equ €t CZZyr-eau-pHg Obtenues par ICP

Catalyseurs Analyse élémentaire (ICP) Rapport ZnO/ZrO,
CuO Zn0 ZrO;
CZZ,f-cau 40 38 22 1,7
CZZ,r-cau-pHs 40 38 22 1,7
Théorique 37,5 41,5 21,0 1,9

Le tableau 4-26 suivant résume différents résultats obtenus pour les catalyseurs CZZf-eau €t
CZZpF—eau—pHS-

Tableau 4-26 Résumé des caractérisations physicochimiques pour les catalyseurs CZZr.equ €t CZZyf-eau-pHs

Catalyseurs d

APPoata Seer® Taille des cristallites T(°C) Conso H2 Scuwe
(m2.g?) (nm) red. (mmolu2.g?)  (mce2.g?)
CuO Zn0O
CZZf-cau 0,42 99+1 10 10 215°C 5,10 9,4
CZZf-cau-pHs 0,37 99+1 10 10 208 °C 4,31 12,4
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La densité apparente du catalyseur CZZ,r.cau €st de 0,42 lors d’un pH de précipitation de 6,3,
durant la préparation du catalyseur et 0,37 lors d’'un pH de précipitation de 8. La densité apparente du

catalyseur semble diminuer lorsque le pH de précipitation augmente.

La surface spécifique reste inchangée (99 m2.g?) pour les deux catalyseurs quand le pH de

précipitation augmente de 6,3 a 8.

Les diffractogrammes des rayons X des deux catalyseurs CZZf.cau €t CZZyf-cau-pns SONt présentés
en figure 4-32. Aucune différence n’est visible entres les deux catalyseurs lorsque le pH de
précipitation est 6,3 ou 8 pour CZZf-cau €t CZZ,r-cau-pris. La taille des cristallites de CuO et ZnO, présentée
dans le tableau 4-26 reste inchangée (10 nm). Le pH ne semble pas affecter la cristallinité du catalyseur.
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Figure 4-32 Diffractogramme des rayons X pour les catalyseurs CZZyr-equ €t CZZyf-equ-pHs

Les profils de consommation d’H, des catalyseurs CZZyrcau €t CZZf-cau-pns SONt présentés en
figure 4-33. La température de réduction de CZZr-eay €st 215 °C et 208 °C pour le catalyseur CZZ-eau-
ong Les profils sont globalement similaires, avec une seule zone de consommation d’H; qui indique une

seule sorte d’interaction CuO-support dans le catalyseur.
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Figure 4-33 Profil de consommation d’H; des catalyseurs CZZyr.eau €t CZZyr-cqu-ptis

La consommation de H, est plus basse pour le catalyseur CZZr.cau-pus avec 4,31 mmoly,.g*
contre 5,01 mmolu.g* pour CZZureau. La réductibilité expérimentale de CZZf-cau-pns €st de 87 %
comparé a 100 % pour CZZs-cau (tableau 4-27). Une partie de CuO ne semble pas réductible a 500 °C
dans le catalyseur.

Tableau 4-27 Réductibilité expérimentale (%) des catalyseurs CZZr-equ €t CZZyf-eau-pHs

Catalyseurs Réductibilité exp

CZZuF.ea u 1 00
czzuF-ea u-pH8 87

Le tableau 4-28 indique la surface de cuivre métallique des catalyseurs. La surface de cuivre
métallique pour le catalyseur CZZf.cau €st de 9,4 mc,2.g et celle du catalyseur CZZ,r-cau-pHs €st de 12,4
mee?.g . Lorsque le pH de précipitation augmente, la surface de cuivre augmente également. De la
méme maniére que dans la section 4-2-3-1-6, la réductibilité de I'oxyde de cuivre diminue lorsque la
surface augmente.

La figure 4-34 présente les images en microscopie électronique a balayage des catalyseurs
CZZ,f-eau () €t CZZr-cau-pns (b). Les morphologies des deux catalyseurs sont similaires, avec des feuillets
poreux et tres fins dans les deux cas.
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Figure 4-34 Images de microscopie électronique a balayage des catalyseurs (a) CZZr-equ €t (b) CZZyf-eau-pHg

Finalement, dans la figure 4-35 sont présentées les images MET obtenues pour le catalyseur
CZZf-cau-pHs Les images sont comparées aux images MET du catalyseur CZZ,..au dans la section 4-2-2-1-
8, pour étudier le role du pH sur les interactions entre les différentes especes et donc ’lhomogénéité
du catalyseur.

Figure 4-35 Images MET en champs clair du catalyseur CZZ,r-equ-pHs
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Le catalyseur CZZuf-caupns €St trés similaire @ CZZur-cau. Il Ne présente pas différentes zones
distinctes, du moins elles sont plus difficiles a distinguer. Le catalyseur CZZ-cau-pns Semble donc
homogéne, de la méme maniere que CZZ¢-cau.

La taille des cristaux observée en MET se situe entre 7 et 15 nm, ce qui est plus petit que pour
CZZyfcau (13-25 nm) Ces cristaux plus petits expliquent 'amélioration de la surface métallique du
catalyseur CZZ,-eau-prs. Sur I'image (b), le grossissement est plus important et permet d’observer une
phase amorphe (en vert) qui englobe une zone cristallisée (en jaune). L'homogénéité du catalyseur
(figures 4-35(a), (c) et (d)) est globalement bonne et toutes les especes semblent intimement liées dans
ce catalyseur. L'interaction des différentes espéces présentes dans le catalyseur semble optimale et la
morphologie en feuillets traduit ces interactions.

4-1-2-4-2) Performances catalytiques (REALCAT)

Les performances catalytiques des deux catalyseurs, CZZf.cau €t CZZ,f-cau-prs, ONt été réalisées
sont présentées dans le tableau 4-28.

Tableau 4-28 Résultats catalytiques a 50 bar et 25 000 h* des catalyseurs CZZ,.cqu €t CZZuf-equ-prs

Catalyseurs Température Conversion Conversion Sélectivité Rendement (%) Productivité MeOH
(masse cata) (°c) H: (%) CO: (%) MeOH (%) (g.kgcatat.h?)
CZZy5-cau 200 15 2,3 86 2,0 274
220 3,0 4,2 77 3,3 452
240 49 7,5 66 49 680
(17,9 mg) 260 7,3 13,1 49 6,5 901
280 9,6 20,2 35 7,1 1022
300 10,6 25,8 24 6,1 876
320 10,1 28,8 13 3,9 569
czzpF-eau-pHs e / / / / /
220 / / / / /
240 5,4 8,6 58 5,0 802
(15,6 mg) 260 7,5 13,9 45 6,2 1028
280 9,9 21,4 33 7,0 1135
300 10,6 26,4 21 5,7 932
320 9,8 28,9 12 3,5 597
Thermo 200 30,6 41,3 94 38,8 /
220 27,7 38,2 91 34,7 /
240 22,4 33,4 80 26,8 /
260 17,8 30,5 64 19,4 /
280 14,3 29,5 44 13,0 /
300 11,9 30,1 27 8,1 /
320 10,6 31,7 15 4,9 /

Dans la figure 4-36 sont présentées les conversions de CO, et d’H. des catalyseurs CZZ,.cau €t
CZZr-cau-ps @insi que les valeurs thermodynamiques aux mémes températures. La conversion de CO;
pour le catalyseur CZZ,r.cau-prs €St 1égerement plus élevée que pour le catalyseur CZZ,-cay, Sur toute la
gamme de température. Cette augmentation est d’autant plus importante que la masse de catalyseur
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CZZ,f-cau-phs st plus faible lors de la réaction catalytique (15,6 mg contre 17,9 mg de catalyseur pour
CZZ,r-cau). Les conversions de H pour les deux catalyseurs sont strictement identiques.
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Figure 4-36 Conversion de (a) CO; et de (b) H> a 50 bar et 25 000 h** pour les catalyseurs CZZyf.equ €t CZZyr-eau-pHs

La sélectivité en MeOH en fonction de la conversion de CO2 pour les 2 catalyseurs est
présentée dans la figure 4-37. Le profil des courbes se superpose pour les 2 catalyseurs. Le pH de
précipitation n’influence pas la sélectivité en MeOH a isoconversion de CO,.
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Figure 4-37 Sélectivité en MeOH en fonction de la conversion de CO, a 50 bar et 25 000 h™ pour les catalyseurs CZZyf-equ €t
CZZuF-eau-pHS

Dans les figures 4-38(a) et (b) sont présentées les productivités en MeOH par masse de
catalyseur en fonction de la température (a) et en fonction de la surface de cuivre métallique (b). Ces
figures indiquent que la productivité en MeOH par masse de catalyseur pour CZZ,-cau-prs €St supérieure
a la productivité de CZZyrcau quelle que soit la température de réaction et atteint un maximum de 1135
gmeon.Kgcata-.h contre 1022 gveon.kgcata.h™ pour CZZr-eau @ 280 °C.
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Figure 4-38 Productivité en MeOH (a) par masse de catalyseur et (b) par surface de Cu® a 50 bar et 25 000 h pour les
catalyseurs CZZyr-eau €t CZZyr-eau-pHs

4-1-2-4-3) Bilan : changement du pH de coprécipitation

En résumé, I'augmentation du pH de précipitation lors de la synthése de catalyseur présente
une légere influence sur les caractéristiques physicochimiques. Une augmentation de la surface de
cuivre métallique est constatée et passe de 9,4 a 12,4 mc,-2.g"° qui est directement liée aux plus petits
cristaux observés en MET comparé a CZZf-eau.

Concernant les performances catalytiques, la conversion de CO, est accrue quand le pH
augmente, alors que la quantité de catalyseur utilisée pendant le test catalytique est plus faible. La
meilleure productivité en méthanol par masse de catalyseur est obtenue pour CZZ,.cay-prg avec 1135
gmeon-kgcata.h™ contre 1022 gmeon.kgcata*.h™ CZZyr-eay @ 280 °C. La productivité de CZZf-cau-phs €st la
productivité la plus élevée obtenue dans ce projet a 25 000 h! et 50 bar.

C’est sur ce catalyseur (CZZ,r-eau-pns) que la partie suivante va se focaliser.

4-1-2-5) Effet de la vitesse volumique horaire

Cette derniere partie concerne le catalyseur le plus performant qui est le catalyseur CZZ,¢-cau-
oHs. Ce catalyseur a été testé a différentes vitesses volumiques horaires (de 10 000 a 39 000 h?), sur la
plateforme de REALCAT a 50 bar.
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4-1-2-5-1) Performances catalytiques (REALCAT)

Les résultats catalytiques du catalyseur CZZ,f-cau-pns @ différentes VVH sont présentés dans le
tableau 4-29. La plage de température de ces tests catalytiques se situe entre 240 et 360 °C. Le flux
réactionnel est le méme dans chaque réacteur, c’est uniquement la masse de catalyseur qui change
durant les tests.

Tableau 4-29 Résultats catalytiques a 50 bar du catalyseur CZZ,s-equ-prs 0 différentes VVH

VVH Température  Conversion Conversion Sélectivité Rendement (%) Productivité MeOH
(masse de cata) (°c) H2 (%) CO: (%) MeOH (%) (g.kgcata.h2)
10 000 ht 240 8,0 14,0 48 6,8 455
(39,3 mg) 260 10,8 21,7 41 8,8 569
280 11,7 25,9 33 8,5 559
300 10,7 27,3 20 5,4 352
320 9,7 29,0 11 3,2 216
340 9,5 31,6 6 1,8 122
360 9,8 34,3 3 1,1 74
25 000 h! 240 5,4 8,6 58 5,0 802
(15,6 mg) 260 7,5 13,9 45 6,2 1028
280 9,9 21,4 33 7,0 1135
300 10,6 26,4 21 5,7 932
320 9,8 28,9 12 3,5 597
340 g5 31,3 6 1,8 301
360 9,9 34,2 3 1,1 185
39 000 h! 240 4,1 6,0 64 3,8 1006
(10,3 mg) 260 6,0 10,5 50 5,3 1327
280 8,3 16,8 36 6,1 1530
300 9,4 22,1 25 5,5 1380
320 9,6 26,3 16 4,1 1080
340 9,5 29,6 9 2,5 671
360 9,4 32,2 5 1,5 381
Thermo 240 22,4 33,4 80 26,8 /
260 17,8 30,5 64 19,4 /
280 14,3 29,5 44 13,0 /
300 11,9 30,1 27 8,1 /
320 10,6 31,7 15 4,9 /
340 10,2 34 8 2,9 /
360 10,3 36,6 5 1,7 /

Le tableau résume les différentes valeurs de conversions, de sélectivité en méthanol ainsi que
le rendement et la productivité en méthanol par masse de catalyseur. Toutes ces valeurs seront
détaillées dans les figures suivantes.

La figure 4-39 présente les conversions de CO; et de H, du catalyseur CZZs.eau-pHs €n fonction
de la température a différentes VVH. Plus la VVH est grande, plus les conversions s’éloignent des
valeurs thermodynamiques a basses températures. Cependant, quand la température augmente,
toutes les conversions convergent vers la valeur thermodynamique vers 300 °C, ce qui valide
également la plateforme REALCAT a différentes VVH. Une légere différence est observée sur la
conversion de CO,. En effet, a partir de 320 °C par exemple, ol les réactions a 10 000 et 25 000 h? ont
toutes les deux une conversion identique d’environ 29 %, la réaction a 39 000 h! présente une
conversion plus faible de 26,3 %. Il est probable qu’a cette VVH, le flux réactionnel gazeux circule trop
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rapidement a travers le lit catalytique et la durée de contact entre le gaz et le lit catalytique n’est pas
suffisant pour I’hydrogénation optimale de CO, en méthanol.
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Figure 4-39 Conversion de (a) CO; et de (b) H>a 50 bar et 10 000, 25 000 et 39 000 h™t de CZZf-cqu-pHs

Concernant la sélectivité de MeOH en fonction de la conversion de CO,, présentée en figure 4-
40, c’est la réaction a 10 000 h* qui présente la meilleure sélectivité a isoconversion de CO, car c’est
la réaction la moins défavorisée en termes de temps de contact du flux réactionnel gazeux sur le
catalyseur. La formation du méthanol lors de la réaction est donc favorisée. Les trois réactions a
différentes VVH tendent vers les mémes valeurs de sélectivité a haute conversion.
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Figure 4-40 Sélectivité en MeOH en fonction de la conversion de CO, a 50 bar a différentes VVH pour le catalyseur CZZ-equ-
pH8

Finalement, la productivité en méthanol par masse de catalyseur dans la figure 4-41 indique
que plus la vitesse volumique horaire augmente, plus la productivité en méthanol est élevée. En effet,
a 280 °C, la productivité maximale augmente de 559 gweon.kgcata 2.h jusqu’a 1135 guieon.kgcata*.h! et
atteint 1530 gmeon.kgcata2.h? respectivement & 10 000, 25 000 et 39 000 h. Le rendement de la
réaction en figure 4-41(b) est éloigné du rendement théorique a basse température mais tend vers les
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mémes valeurs thermodynamiques a plus haute température. Le rendement décroit lorsque la VVH
augmente, ce qui semble cohérent puisque le temps de contact est diminué entre le flux réactionnel
gazeux et le catalyseur, ce qui défavorise la formation de méthanol.
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Figure 4-41 Productivité en méthanol par (a) masse de catalyseur et (b) rendement en méthanol a différentes VVH du
catalyseur CZZr-eau-pHs

4-1-2-5-2) Bilan : changement de la VVH

En résumé, cette section montre que I'augmentation de la vitesse volumique horaire (VVH)
présente un impact important sur les performances catalytiques du catalyseur. En effet, lorsque la VVH
augmente, les conversions de CO; et H, diminuent a basse température et la sélectivité en méthanol a
isoconversion de CO, est diminuée passant ainsi de 41 % a et 10000 h* 4 33 % a 25000 h? et
finalement 25 % a 39 000 h?, pour une conversion de CO; de 21 %. Finalement, la productivité en
méthanol par masse de catalyseur est fortement améliorée en augmentant la VVH avec une valeur
record de 1530 gweon-kgcata'-h™ @ 280 °C et 39 000 h™.
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4-2) Comparaison avec la littérature

Les différents catalyseurs étudiés durant ces travaux ont été comparés a des catalyseurs
relatés dans la littérature pour I’hydrogénation de CO, en MeOH. Le tableau 4-30 présente les données
nécessaires a cette comparaison.

Tableau 4-30 Récapitulatif des résultats catalytiques obtenus en laboratoire et d'apreés la littérature

Catalyseurs H,/CO, VVH(h?) T(°C) P(bar) Xcoz-Smeon (%) Productivité
30Cu-Zn-Zr 3,9 25 000 280 50 17,9 - 36 725 gmeon-kgcatat.h 1
CZZge/34
30Cu-Zn-Zr 3,9 25 000 280 50 16,5 - 47 1135 gmeon-kgcata.ht
czzp.F-eau-pHB
63Cu0-Zn-Al-Mg 3,9 25 000 280 50 25,1-34 439 gveon-kgcata 1.t
Catalyseur commercial
50Cu-zn-zr'4 3,0 18 000 250 50 /-] 665 gwieon.kgcata .1
(L.kgcata.h1)
50cu_zn_A|145 3,0 18 000 250 50 / -47 721 gMeQH.kgCata'l.h'l
(L.kgcata2.h1)
63Cu-Zn-zri46 3,0 3300 ht 220 80 21,0 - 68 181 gueon-kgcatah 2
60Cu-Zn-zr'4 3,0 10 000 h' 240 30 18,0 - 51 305 gueon-kgcata L.h?
35Cu-Zn-Zr-0G148 3,0 / 240 20 16,0 -35 274 gnmeon.kgcatal.h1
16Pd-ZnO-CNT#° 3,0 1 800 250 30 6,3-99 37 gmeon-KgcataL.h L
(mL.gcata2.h1)
9In-zn%6 4,0 16 000 h't 300 50 /- 100 300 gueon.kgcataL.h1

Dans ce tableau sont présentés deux catalyseurs synthétisés au laboratoire. Le premier est le
plus performant de la catégorie des coprécipitations en batch, CZZss34, avec une productivité de
725 gueon-kgeata.h 1@ 280 °C, 50 bar et 25 000 h. La conversion de CO; est de 17,9 % et la sélectivité en
méthanol atteint 35 %.

Le second catalyseur, CZZrcau-pHs, Optimisé par le systeme microfluidique a présenté les
meilleures performances avec une productivité record de 1135 gueon.kgcaal.ht dans les mémes
conditions que précédemment. La sélectivité en méthanol atteint 47 % ce qui est supérieur a la
sélectivité en méthanol du catalyseur CZZgg/34.

Le catalyseur commercial, composé de 63 % massique d’oxyde de cuivre a été testé dans les
mémes conditions. Il présente une conversion de CO; plus élevée (25,1 %) que le catalyseur optimisé
CZZr-cau-pHs. Cette augmentation peut étre expliquée par la plus grande teneur massique en oxyde

144 M. Saito, et al., Applied Catalysis A: General, 1996, 138, 311-318.
145 M. Saito, Catal. Surv. from Asia 2.2, 1998, 2, 175-184,.

146 | Stoczynski et al., Appl. Catal. A Gen., 2004, 278, 11-23,.

147.G. Bonura, et al., Appl. Catal. B Environ., 2014, 152-153, 152-161,.
18T, Witoon et al., Chem. Eng. J., 2018, 334, 1781-1791,

149 X. L. Liang, et al., Appl. Catal. B Environ., 2009, 88, 315-322,.
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cuivre dans le catalyseur. Cependant, sa productivité en méthanol de 439 gmeon.kgcata'.h? est
nettement plus faible que le catalyseur optimisé, avec 1135 gueon.kgcaa2.h L.

Saito et al. 14145 ont évalué leurs catalyseurs a une pression identique de 50 bar. Le catalyseur
50Cu-Zn-Zr présente une productivité de 665 gmeon.kgcata*.h™. Aucune information sur la conversion
de CO; et la sélectivité en méthanol n’a été mentionnée. lls ont également étudié un catalyseur de
type 50Cu-Zn-Al. La sélectivité en méthanol est identique a CZZ,r-cau-pHg Mais aucune information sur la
conversion de CO; n’est indiquée. Ce catalyseur présente une productivité en méthanol de 721
gmeon-kgeata 1.hL. Ces deux catalyseurs ont présenté une productivité en méthanol plus faible que le
catalyseur CZZ,r-eau-pns Malgré la teneur massique en cuivre plus élevée.

Sloczynski et al.*® ont étudié des catalyseurs a plus haute pression (80 bar) et notamment le
catalyseur 63Cu-Zn-Zr. Celui-ci a présenté une conversion de CO; de 21,0 % ainsi qu’une sélectivité de
61 % qui sont supérieures a CZZyr-eau-prs, qui peuvent étre expliquées par une plus haute pression et
une VVH plus basse (3 300 h'%). La productivité en méthanol, quant a elle, est beaucoup plus faible avec
seulement 181 gweon.kgcata2.h 2.

Bonura et al.** ont également synthétisé des catalyseurs de type Cu-Zn-Zr avec une teneur
massique en cuivre de 60 %. Ce catalyseur a été testé a 30 bar et présente tout de méme une
conversion de CO, ainsi qu’une sélectivité en méthanol (18,0 % et 51 %) qui sont plus élevées que le
catalyseur CZZ,rcaupHs avec 16,5 % et 47 %. La productivité est cependant plus faible avec 305
gmeon-kgcaat.h™? mais la pression de 30 bar et la VVH de 10000 h?! peut expliquer cette faible
productivité.

Plus récemment, Witoon et al.'® ont préparé un catalyseur 35Cu-Zn-Zr-OG dopé avec de
I’oxyde de graphene (OG) pour permettre d’améliorer les conversions et la sélectivité en méthanol. Ce
catalyseur a été testé a basse pression (20 bar) et présente une conversion en CO; ainsi qu’une
sélectivité en méthanol similaires a des catalyseurs testés a 50 bar.

D’autres métaux ont également été utilisés pour les catalyseurs d’hydrogénation de CO; en

méthanol comme par exemple le palladium. En effet, Liang et al.}*

ont développé un catalyseur au
palladium couplé a I'oxyde de zinc supporté sur des nanotubes de carbone. Ce catalyseur présente une
trés bonne sélectivité (99 %) au détriment de la conversion de CO; (6,3 %). La productivité en méthanol

est trés inférieure au catalyseur CZZs-cau-pns puisqu’elle n’est que de 37 gmeon-kgcata 2.0 ™.

Pour finir, d’autres chercheurs ont récemment développé des catalyseurs non métalliques
pour I’hydrogénation de CO, en MeOH, avec par exemple I'équipe de Martin et al.® qui ont produit un
catalyseur a base d’oxyde d’indium (9 % massique) supporté sur de I'oxyde de zinc. Ce dernier présente
une sélectivité totale a 300 °C qui est largement supérieure au catalyseur CZZyf-eau-pns. Aucune
information sur la conversion en CO, a été indiquée. Le catalyseur non métallique présente une
productivité d’environ 300 guvieon.kgcata*.h™ contre 1135 gueon.kgcatat.h™ pour CZZf-cau-pHs.

Au vu de ces résultats, il apparait évident qu’il est difficile de comparer les différents travaux
entre eux puisque les conditions (rapport H,/CO,, VVH, pression et température) sont rarement
similaires. Cependant, en considérant que les résultats présentés dans les différents travaux sont les
meilleurs résultats obtenus, le catalyseur CZZ,r.ecauprs S'€st largement démarqué par sa meilleure
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productivité et s’avere clairement compétitif avec les catalyseurs actuellement répertoriés pour la
synthese de méthanol par hydrogénation de CO..

4-3) Conclusion

Les catalyseurs de compositions CuO-Zn0O-ZrO, synthétisés en systéeme microfluidique ont été
caractérisés et testés. Ills ont montré de bonnes performances pour |I'hydrogénation de CO; en
méthanol.

Plusieurs parameétres propres au systeme microfluidique ont été modifiés afin d’optimiser
davantage le catalyseur CuO-Zn0O-ZrO,, tels que le fluide vecteur, la nature de I'agent coprécipitant, le
temps de séjour, le débit des réactifs lors de la synthése de catalyseurs et le pH de coprécipitation.

L’eau en fluide vecteur a permis de rendre le catalyseur plus homogéne et performant par
rapport a I'huile en fluide vecteur. Un temps de séjour trop court ou trop long n’est pas bénéfique en
termes de productivité en méthanol. Un débit de réactifs trop important rend la coprécipitation
incompléte avec une perte zinc qui précipite trop lentement. La productivité en méthanol est
également impactée de facon négative.

Finalement, l'augmentation du pH de coprécipitation a conduit a de meilleures
caractéristiques physicochimiques ainsi qu’'une meilleure homogénéité et a permis d’obtenir une
productivité en méthanol record : 1135 gweon.kgcata2.h™t & 25 000 h! et 1530 gmeon.kgcata . h™t @ 39 000
h™ & 50 bar pour le catalyseur CZZs-cau-pns. Ce sont les catalyseurs avec une morphologie en feuillets
qui ont présenté les meilleures performances catalytiques.

Ce catalyseur optimisé en systéeme microfluidique avec un pH de précipitation de 8 sera utilisé
dans la suite de ce projet pour permettre de synthétiser directement le diméthyléther (DME) a partir
de CO; en le couplant avec une zéolithe acide.
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5. Syntheése directe de diméthyléther

Dans ce chapitre, la synthése directe de DME a partir de I’'hydrogénation de CO; est étudiée.
Pour cela, le catalyseur le plus performant dans la synthése de méthanol, CZZf-eau-pHs, Va étre couplé a
une zéolithe type ZSM5 permettant la déshydratation du méthanol en DME.

La synthese directe de DME par I'hydrogénation de CO, permet de déplacer I'équilibre
thermodynamique de la synthese de méthanol et donc augmenter les conversions et la productivité

150

totale™", mais également d’adoucir les conditions de réaction puisque I'équilibre est déplacé.

Cing zéolithes de type ZSMS5, synthétisées par voie fluorure®™ et une zéolithe ZSM5
commerciale (de Clariant®) sont utilisées lors du couplage avec le catalyseur de méthanol optimisé
(CZZyf-caupns). Les zéolithes utilisées sont caractérisées et leurs performances catalytiques sont
évaluées dans le catalyseur bifonctionnel.

5-1) Préparation des zéolithes ZSM5

Chaque zéolithe est caractérisée pour obtenir le rapport Si/Al expérimental. La force et la
qguantité des sites acides, ainsi que la surface spécifique et la porosité, la cristallinité et la densité
apparente seront étudiées. La morphologie de ces zéolithes est également étudiée. Chaque mélange
bifonctionnel est testé dans un montage réactionnel a une pression de 20 bar et 50 bar et entre 220
et 280 °C pour procéder a la synthese de DME a partir de I’hydrogénation de CO,.

Les zéolithes utilisées lors de ces travaux ont été synthétisées par Pit Losch >3 dans I'équipe
Patrick Pale. (UMR 7177, Institut de Chimie, Strasbourg).

5-2) Caractérisation des zéolithes ZSM5

Dans la suite de ce chapitre, les zéolithes utilisées et caractérisées seront référencées de la
maniére suivante : ZMS5,, avec ZMS5 correspondant a la zéolithe ZSM5 et x le rapport Si/Al
expérimental déterminé par fluorescence X

150 G. Bonura et al., Catal. Today, 2014, 228, 51-57,.

151p Losch, “Synthesis and Characterisation of Zeolites, their Application in Catalysis and Subsequent Rationalisation Methanol-
To-Olefins (MTO) Process with Designed ZSM-5 Zeolites - these de doctorat,” 2016.

152 p Losch et al., Comptes Rendus Chim., 2015, 18, 3, 330-335.

153 ), Arichi et al., Cryst. Growth Des., 2008, 8, 11, 3999-4005.
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5-2-1) Analyse élémentaire

L’analyse élémentaire des zéolithes a été effectuée en fluorescence des rayons X par Elisa Silva
Gomes du Laboratoire de Réactivité de Surface (UMR 7197) a I’'Université Pierre et Marie Curie, a Paris.
Les résultats sont présentés dans le tableau 5-1 suivant.

Tableau 5-1 Teneurs massiques (%) des zéolithes de type ZSM5 obtenues par fluorescence des rayons X (XRF)

ZSM5¢, 45,7 0,7 62
Commercialegg? / / 90
ZSM5;5, 45,5 0,3 151

/ / 169

ZSM5 66 46,3 0,2 266

2 le rapport Si/Al est un rapport théorique indiqué par le fabriquant
b Caractérisée par Pit Losch

Le rapport Si/Al des zéolithes utilisées dans cette section varie de 19 a 266. Les zéolithes
utilisées présentent volontairement une large gamme d’acidité. Un rapport Si/Al faible signifie un
nombre élevé de sites acides. Au contraire, quand le rapport Si/Al est élevé, le nombre de sites acides
est faible, mais la force intrinseque de chaque site acide est plus forte.

5-2-2) Acidité des zéolithes

La mesure des propriétés acides des zéolithes a été réalisée par thermodésorption de NHs avec
un appareil Micromeritics AutoChem I 2920.

Le prétraitement de I’échantillon de zéolithe (env. 50 mg) est réalisé sous un flux de 20 mL.min"
1 d’hélium. L’échantillon est chauffé a 500 °C avec une rampe de 30 °C.min! et maintenu pendant 30
min, puis refroidi a 100 °C toujours sous hélium. Le flux de gaz est ensuite remplacé par un flux
d’ammoniac dans I’hélium (10 % NHs/He) pour permettre I'adsorption de NHs sur les sites acides de la
zéolithe. Aprés une purge, la zéolithe est chauffée jusqu’a 700 °C avec une rampe de 10 °C.min. C’est
la désorption de NH; qui va permettre de déterminer la quantité de sites acides ainsi que leur force.

En général, I'ammoniac peut s’adsorber sur différents sites acides : il peut avoir une interaction
faible avec des acides faibles (acidité de Lewis et de Brgnsted) et il peut avoir une interaction moyenne
a forte avec une acidité de Brgnsted®>*. Dans le cas de I’acidité faible, I'interaction sera faible et donc
I"ammoniac désorbera facilement, a basse température. Pour les acidités plus fortes, I'interaction avec
I"ammoniac sera plus forte et la température de désorption de 'ammoniac sera plus élevée.

154 G. L. Woolery et al.Zeolites, 1997, 19, 4, 288—296.
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La figure 5-1 présente ici les profils de désorption de NHs pour les différentes zéolithes. Vers
150-250 °C, la zone relative a 'acidité faible est observée. Celle-ci n’est généralement pas impliquée
dans la déshydratation du méthanol en DME. Cependant il est admis que ce type de sites acides peut
permettre la mobilité du proton au sein de la zéolithe'>>>¢, A une température plus élevée, vers 450
°C, une acidité de Brgnsted moyenne a forte est observée qui sera l'acteur principal de la
déshydratation du méthanol en DME. Dans le cas de zéolithes superacides, I’acidité extrémement forte
est caractérisée vers 600 °C et plus!'?!5> | cependant dans notre cas, cette acidité extréme n’est pas
mise en jeu.

Température (°C)

100 200 300 400 500 600

Acidité Acidité ZMS5266 Tableau 5-2 Thermodésorption de NH3 des zéolithes ZSM5
faible moyenne
L~ Zéolithes Si/Al  Acidité (mmolnus/gzeolithe)
ZMS5,4, Faible Moyenne Totale
ZSM519 19 0,14 - 0,14
ZSM56; 62 0,02 - 0,02
Commercialego 90 0,11 0,09 0,20
ZMS5,.,
/\ /,_.\ ZSM5;51 151 0,09 0,08 0,17
) ~ 169 0,08 0,06 0,14
ZSM5 66 266 0,03 0,03 0,06

Commercialey,

D700 = s\l

e s ety ———

_/«M\ ZMS5,,4

Figure 5-1 Suivi de la désorption de NH3 des zéolithes
ZSM5 en fonction de la température

Sur le tableau 5-2, plus le rapport Si/Al augmente, plus I'acidité faible diminue. En effet, la
présence d’aluminium provoque la formation de groupement hydroxyles pontés créant une acidité
protonique. De ce fait, puisqu’il y a moins d’aluminium, les protons présents sur les aluminosilicates
permettant d’équilibrer la charge négative sont moins présents (figure 5-2). La zéolithe ZSM5¢; ne
présente aucun site acide et sera par la suite caractérisée plus finement pour éclaircir ce phénomene.

155 G. Bonura, et al., Appl. Catal. B Environ., 2013, 140-141, 16-24.
156 |, Rodriguez-Gonzalez, et al., Appl. Catal. A Gen., 2007, 328, 2, 174-182.
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Bransted acid site Lewis acid site
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Figure 5-2 Schématisation de I’acidité de Brgnsted et de Lewis dans une zéolithe ZSM5 157

5-2-3) Densité apparente

Le tableau 5-3 présente les valeurs de densité apparente obtenues pour les zéolithes.

Tableau 5-3 Densité apparente des zéolithes ZSM5

Zéolithes Aoppera
(100-125 um)

ZSM549 0,30
ZSM5s; 0,17
Commercialegy 0,29
ZSM5;5; 0,36
0,44
ZSM5 66 0,42

La densité apparente des zéolithes passe d’une densité de 0,30 pour ZSM535 a 0,42 pour
ZSM5,66, avec une exception pour la zéolithe ZSM5¢; qui présente une densité apparente de 0,17. La
densité apparente des zéolithes semble augmenter avec le rapport Si/Al.

5-2-4) Surface spécifique et porosité

Dans le tableau 5-4 sont présentés les résultats de physisorption d’azote.

La zéolithe ZSM5e; est différente des autres zéolithes étudiées avec une tres faible surface
spécifique (61 m2.g), aucune surface en micropores et un volume de pores beaucoup plus élevé que
toutes les autres zéolithes (0,194 cm®.g?). Aucune tendance n’est observée au niveau de la surface
spécifique des différentes zéolithes, mis a part I'augmentation du volume des pores lorsque le rapport
Si/Al augmente passant ainsi d’un volume de 0,033 cm3.g™ pour ZSM515a 0,053 cm?®.g™ pour ZSM5 .
La surface spécifique la plus élevée est de 403 m2.g' pour ZSM516s et la surface spécifique en
micropores la plus élevée est de 295 m2.g* pour la zéolithe avec le rapport Si/Al le plus élevé : ZSM5 .

1575, Telalovi¢, et al., J. Mol. Catal. A Chem., 2013, 368—-369, 88—94.
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Tableau 5-4 Résultats de physisorption d’azote des zéolithes ZSM5

Zéolithes Surface spécifique Surface spécifique Volume des pores
totale (m%.g?) en micropores?® (m2.g?) (cm3.g?)

ZSM5;9 287 103 0,033
ZSM5¢, 61 / 0,194
Commercialeg 392 188 0,034
ZSM515; 269 88 0,047
403 90 0,053
ZSMb5 266 365 295 0,053

2 estimimée par méthode t-plot

La figure 5-3 ci-aprés présente les isothermes de physisorption (a) et la distribution de la taille
des pores (b) des zéolithes. Lorsqu’un isotherme est aplati, cela signifie que des micropores (< 2 nm)
sont présents dans le matériau et que plus l'isotherme est haut en quantité de N, adsorbée, plus le

volume de micropores est élevé.

L'isotherme de la zéolithe ZSM5¢, indique qu’il 'y a pas de micropores mais montre la
présence de mésopores (boucle d’hystérésis située a P/Po > 0,8). Les quatre autres zéolithes (ZSM51,
ZSM5151, ZSM5465 €t ZSMb5266) présentent un isotherme similaire qui indique la présence de micropores
sans mésopores et c’est la zéolithe ZSM5.66 qui présente la quantité d’azote adsorbée initialement la
plus élevée, ce quiindique un volume de micropores le plus élevé. Concernant la zéolithe commerciale,
celle-ci présente a la fois des micropores et des mésopores. La figure 5-3(b) est plus présentative de la
micro et mésoporosité et indique I'absence de micropores pour la zéolithe ZSM5e; ainsi que la
présence de la « double » porosité de la zéolithe commerciale, Commercialeg.

350 - 26MS (a) (b)
- 19 2nm
0,04 cm3.gt.nm?
=300  — LSMbg i I 8
e — Commercialeg,
S50  —zsMs,, = ZSM5,
3 ZSM5 E
5 200 — ZSM5,¢¢ "o ZSM5 ¢4
® s
= 150 S ZSM5,¢,;
3 3 .
% 100 % Commercialegy,
s -
s 5 . ZSM5,,
1
e — : ZSM5,,
0 02 04 06 08 1 0 10 20 30 40 50

Pression relative (P/P,) Distribution de la taille des pores (nm)

Figure 5-3 (a) Isotherme d’adsorption-désorption de N; et (b) distribution de la taille des pores des zéolithes ZSM5
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5-2-5) Structure cristalline

Afin de déterminer la structure cristalline des zéolithes, celles-ci ont été analysées par DRX, de
la méme maniere que dans la section 1I-1-2-1-3. La figure 5-4 présente les diffractogrammes obtenus.
La zéolithe ZSM56; est totalement amorphe comme le montre le diffractogramme. En effet, le
driffractogramme ne présente aucune raie caractéristique d’un aluminosilicate de type ZSM5. Les
guatre autres zéolithes ainsi que la zéolithe commerciale, présentent les raies caractéristiques d’un
aluminosilicate de type ZSM5 (fiche JCP2 n° 00-044-0003 : ZSM5).

* ZSMS5 (Aluminosilicate)

e 8.8 ****;T*** * ok *k ZSM5,¢.
AMAMAL A J A

_ ZSM5, o
©
=]
> ZSM5;;,
= I\
2
g h : Commercialeg,
o
ZSM5,,
A
ZSM5
_A.LAM_A_‘.JA_.A.M sl A 19
10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60

Déviation de 26 du faisceau (°)

Figure 5-4 Diffractogramme des rayons X des zéolithes ZSM5

Les raies caractéristiques de la zéolithe ZSM5,66 semblent plus larges a mi-hauteur, ce qui

signifie une taille de cristallites plus petite.
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Figure 5-5 Images MEB des zéolithes de type H-ZSM5
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5-2-6) Morphologie

La morphologie des zéolithes a été étudiée en
microscopie électronique a balayage.

Le fait que la zéolithe ZSM5¢; (b) soit amorphe
est bien confirmée par la microscopie électronique a
balayage. Les autres zéolithes caractérisées présentent
des cristaux bien définis.

Les tailles de cristaux ont pu étre déterminées.
Plus le rapport Si/Al est grand, plus la taille de cristaux
diminue pour ZSM519, ZSM51s; et ZSM5,66 (figure 5-5
(a), (c), (e)). Ceci est en accord avec la DRX. Des défauts
amorphes ou granuleux apparaissent et peuvent
correspondre a de l'aluminium extra-réseau (EFAL)
observé sur les images de ZSM51g, ZSM515; et ZSM5266.
Cet aluminium extra-réseau correspond a de
I"'aluminium extrait de la charpente minérale sous
forme d’especes aluminosilicates amorphes.

Pour la zéolithe ZSM54es (figure 5-5 (d)), les
cristaux semblent |égerement « corrodés », mais
aucune explication n’a été faite.

La zéolithe qui ne présente pas de sites acides
est totalement amorphe et sera probablement un
mauvais catalyseur pour la déshydratation du
méthanol en DME.
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5-3) Catalyseurs bifonctionnels

La synthese de catalyseurs bifonctionnels peut étre réalisée de plusieurs facons, telles que la
pulvérisation physique, I'imprégnation, la méthode core-shell et le mélange mécanique. Dans le cas de
ces travaux, c’est uniquement ce dernier qui sera utilisé, comme discuté dans le chapitre 1. Ainsi, le
catalyseur bifonctionnel est ici composé du catalyseur de synthése de méthanol optimisé CZZr-cau-phs
et d’'une zéolithe ZSM5 dans un mélange mécanique massique 50/50.

Les deux catalyseurs préalablement tamisés entre 100-125 um et mélangés vigoureusement
pour obtenir une meilleure homogénéité vont former une poudre grise qui sera utilisée comme
catalyseur bifonctionnel pour la synthése de DME a partir de I’hydrogénation de CO.. Les catalyseurs
bifonctionnels seront répertoriés de la maniére suivante : CZZf-cau-pHstZSM5y avec CZZyr-cau-pHs QUi
correspond au catalyseur optimisé de méthanol, ZSM5, qui correspond a la zéolithe utilisée, x étant le
rapport Si/Al expérimentale de la zéolithe.

5-4) Performances catalytiques

Dans la suite de cette partie, tous les catalyseurs bifonctionnels réalisés par mélange
mécanique entre le catalyseur CZZf-eau-phs pour la synthése de méthanol et les zéolithes de type ZSM5
vont étre testés dans la synthese directe de DME par hydrogénation de CO,. Les performances
catalytiques seront comparées entre elles pour permettre d’observer I'influence de la zéolithe dans le
catalyseur bifonctionnel. Dans un but d’optimisation de catalyseur bifonctionnel, la zéolithe la plus
performante sera testée dans différentes conditions telles que la pression, la VVH et la structure du lit
catalytique.

5-4-1) Etude thermodynamique

La réaction d’hydrogénation a partir de CO, en DME est une réaction limitée
thermodynamiquement par I'étape de synthése de méthanol. Pour permettre de déterminer
I'efficacité des catalyseurs bifonctionnels synthétisés, il faut d’abord s’intéresser a cet équilibre
thermodynamique ainsi qu’aux réactions pouvant se produire dans le systéme.

CO, +3 H, 5 CH;0H + H,0 A H)eor = — 49,8 kj.mol™! (5-1)
2 CH;0H S CH3;0CH; + H,0 A Hor = — 23,4 k].mol™! (5-2)
2C0, + 6 Hy & CH;0CH; + 3 H,0 A H)cor = —122,2 kJ.mol™t (5-3)
CO0, +H, 5 CO + H,0 A HYcor = 41,0 kJ.mol™?! (5-4)

La réaction d’hydrogénation de CO, en méthanol (5-1) et la réaction de déshydratation du
méthanol en DME (5-2) sont des réactions exothermiques ou la variation du nombre de moles en phase
gaz est de O;s.3 = -4 pour la réaction totale (5-3). La réaction inverse du gaz a l'eau (5-4) est
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endothermique ou la variation du nombre de moles en phase gaz est de §5.49 = 0. La synthése de DME
est donc favorisée a basse température et a haute pression.

Les calculs de simulation thermodynamique ont été réalisés a partir de I'effluent d’'un réacteur
a I'équilibre a I'aide d’un logiciel de simulation ProSimPlus3 selon le modéle thermodynamique Soave-
Redlich-Kwong de la méme maniere que dans le chapitre 2.

Les conditions utilisées lors de la simulation sont identiques aux conditions réelles de test
catalytique avec flux réactionnel de H,/CO,/N; (rapport molaire 3,0/1,0/0,2). Les produits formés a
partir de ce mélange réactionnel sont le DME, le méthanol, le monoxyde de carbone et I'eau.
L’ensemble de ces réactifs/produits constitue le systéme thermodynamique. Cette simulation a permis
de déterminer les conversions de CO; et H,, ainsi que les sélectivités en DME, méthanol et CO, basées
sur le bilan carbone, en faisant varier la température du réacteur de Gibbs de 200 °C a 280 °C avec une
pression fixée a 20 bar. Le rendement en DME a également été calculé.

La sélectivité en DME est, quant a elle, calculée de la maniére suivante :

NpME,totale X 2
SDME == 100% X otaze (5‘5)
NpME,totale X 2 + NMeoH, totalet Nco,totale

Avec npyE totale » 1@ quantité totale de DME déterminée selon I'équation 5-6 de la méme
maniere que N¢op ¢orale dans le chapitre 2.

NpuMEtotate = 2o Fome(ti) X At; (5-6)

Dans un premier temps, les calculs thermodynamiques ont été réalisés en faisant varier la
température du réacteur de 200 °C a 280 °C, a une pression de 20 bar, puis a 50 bar dans la méme
gamme de température. Les résultats obtenus sont présentés dans la figure 5-6 et 5-7. A 20 bar, Les
conversions de CO; et H, sont les plus élevées a basse température. La conversion de H, chute assez
rapidement lors de I'augmentation de la température, passant de 31,3 % a 200 °Ca 11,0 % a 280 °C.
Pour le CO,, cette diminution est plus faible, passant de 32,4 % a 200 °Ca 27,0 % a 280 °C. La sélectivité
en DME est la plus élevée a basse température (81 % a 200 °C) pour ensuite diminuer trés rapidement
et atteindre ainsi une sélectivité de 16 % a 280 °C. La sélectivité en méthanol varie faiblement sur cette
gamme de température, passant de 14,8 % a 200 °C a 8,4 % a 280 °C, avec un maximum de 15,3 % a
220 °C. La sélectivité en CO quant a elle augmente tres rapidement avec la température, passant de
4,4 % a 200 °Ca 75,5 % a 280 °C. Le rendement en DME diminue ainsi fortement avec I’'augmentation
de la température, passant ainsi de 26,3 % a 200 °C a 3,5 % a 280 °C.
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— Conversion de H,

100% - P =20 bar Conversion de CO,
Sélectivité en CO
90% - Sélectivité en MeOH
80% — Sélectivité en DME
— Rendement en DME o

200 220 240 260 280
Température (°C)

Figure 5-6 Conversions et sélectivités a I'équilibre thermodynamique en fonction de la température pour I'hydrogénation de
CO, en DME

Dans un second temps, la simulation thermodynamique a été réalisée a 50 bar, dans la méme
gamme de température. Les résultats obtenus sont présentés dans la figure 5-7. A 50 bar, les
conversions de CO; et H, sont plus élevées qu’a 20 bar et diminuent de facon moins rapide. En effet, a
50 bar, la conversion de H; passe de 52,0 % a 25,2 % de 200 °C a 280 °C et la conversion de CO; passe
de 52,5 % a 30,8 %, pour les mémes températures. La sélectivité en DME, est également plus élevée a
50 bar et diminue moins rapidement qu’a 20 bar, passant de 84 % a 56 % de 200 a 280 °C. La sélectivité
en méthanol est quasiment constante sur cette gamme de température a 50 bar, passant de 15 % a
200°Ca 16 % a 280 °C, avec un maximum de 18 % a 260 °C. La sélectivité en CO quant a elle augmente
moins rapidement qu’a 20 bar passant de 1 % a 200 °C jusqu’a 27 % a 280 °C. Le rendement en DME
diminue avec I'augmentation de la température, passant ainsi de 44,0 % a 200 °Ca 17,3 % a 280 °C.
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— Conversion de H,
P =50 bar Conversion de CO,
Sélectivité en CO
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90% — Sélectivité en DME
80% —— — Rendement en DME

70%

60%

50%

40%

30%

20%

10% o
0% @ : ¥ ‘ ‘ ‘ ‘ : ‘

200 210 220 230 240 250 260 270 280
Température (°C)

€

9 o

&<

Figure 5-7 Conversions et sélectivités a I’équilibre thermodynamique en fonction de la température pour I'hydrogénation de
CO, en DME

La simulation thermodynamique réalisée 20 bar et 50 bar en fonction de la température a
permis de montrer clairement que les meilleures conditions pour I’hydrogénation de CO, en DME se
situent a basse température. Cependant, pour avoir un catalyseur suffisamment actif, il ne faut pas
travailler a de trop faibles températures afin d’avoir une cinétique suffisante. C'est pourquoi, dans la
suite des travaux, les températures de réaction seront comprises entre 220 et 280 °C.

5-4-2) Conditions opératoires

Les tests catalytiques pour la synthése de DME a partir de CO; ont été effectués avec le méme
montage et dans les mémes conditions que dans le chapitre 2. La composition volumique du mélange
gazeux est 72,3 % d'Hy, 23,9 % de CO; et 3,8 % de Na.

Dans cette partie, la vitesse volumétrique horaire (VVH) est fixée a 10 000 h* pour chaque test
catalytique, a une pression de 20 bar. Apres une quarantaine d’heures de réaction, les composés
condensables sont récupérés dans le piege chauffé a 50 °C. A la fin du test catalytique, un autre blanc
a 100 °C est réalisé pour controler les débits réactionnels et ainsi valider le test catalytique.

5-4-3) Conditions analytiques

L'effluent gazeux circule dans une ligne inox %" jusqu’au micro-chromatographe en phase
gazeuse SRA T-3000 (Inficon), équipé de deux modules : d’abord un module MS5A avec un backflush,
une précolonne Poraplot U (3 m x 320 um x 30 um) et une colonne Molsieve (10 m x 320 um x 30 um)
a 110 °C pour la séparation de I'hydrogéne, azote, méthane et monoxyde de carbone (gaz vercteur :
argon- 99,999 %, 40 psi). Puis un module PPU avec un backflush, une précolonne poraplot Q (1 m x 320
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pm x 10 um) et une colonne poraplot Q (8 m x 320 um x 10 um) a 60 °C et pour la séparation des gaz
légers (N2, Oz, CO, CH4, Ar), du CO,, MeOH et le DME (gaz vecteur : hélium - 99,999 %, 40 psi). La
détection se fait par conductivité thermique (TCD). Les temps de rétention sont: H» 73,9's, N, 91,8 s,
CH,112,65,C0O 122,35 ; gaz légers 6,15, CO, 8,6 s, MeOH 143,6 s et DME 169,5 s.

La phase condensable est analysée de la méme maniére que dans le chapitre 2.

5-4-4) Résultats catalytiques

Les résultats des tests catalytiques sont présentés dans le tableau 5-5 suivant qui résume les
différentes valeurs de conversions, de sélectivités en DME, méthanol et CO, ainsi que le rendement et
la productivité en DME par masse de catalyseur et par nombre de sites acides. Toutes ces données
seront détaillées dans les graphes suivants.

Tableau 5-5 Résultats des tests catalytiques pour les catalyseurs bifonctionnels (CZZyr-eau-prs + ZSM5x)

Catalyseur (CZZ + T Conversions (%) Seléctivités (%) Rendement Prod DME Prod DME
ZSM5) (§9) DME (%) (g.kgcata2.hY)  (g.mmolns2.hY)
(Masse de cata) Hz CO; DME MeOH
ZSM519 220 16 1,8 34 42 22 0,6 32 463
(114'7 mg) 240 2,3 3,1 35 26 39 1,1 57 817
260 3,3 51 27 17 55 1,4 73 1045
280 4,6 8,6 16 12 72 1,4 72 1040
ZSM5e2 220 11 1,3 0 65 35 0 1 46
(53’1 mg) 240 1,5 2,3 0 45 55 0 1 41
260 2,6 4,7 0 29 71 0 1 44
280 4,3 8,7 0 20 80 0 1 38
Commercialesp” 220 / / / / / / / /
(81,8 mg) 240 3,6 4,3 39 30 32 1,7 128 1251
260 5,2 7,3 30 21 49 2,2 165 1610
280 / / / / / / / /
ZSM51s1 220 25 2,9 43 32 25 1,2 73 839
(100'2 mg) 240 3,6 51 38 17 45 1,9 113 1292
260 5,5 8,8 26 11 64 2,3 134 1528
280 7,3 14,5 15 9 76 2,2 127 1457
220 2,1 2,8 46 14 40 1,3 71 1040
(111'3 mg) 240 3,9 6,2 34 10 57 2,1 112 1650
260 5,5 11,1 21 9 70 2,3 123 1811
280 7,0 16,8 11 12 77 1,8 98 1447
ZSM5265 220 25 2,7 35 47 18 0,9 58 1717
(100,8 mg) 240 3,8 4,4 37 32 31 1,7 103 3076
260 5,4 7,6 30 21 49 2,3 140 4173
280 7,3 12,3 20 14 66 2,5 151 4520
Thermo 220 248 27,0 73 15 11 19,7 / /
240 19,2 23,3 59 15 26 13,7 / /
260 14,4 21,7 37 12 50 8,1 / /
280 11,0 22,1 16 8 76 3,5 / /

La figure 5-8 ci-aprés présente les conversions de CO; et de H; en fonction de la température
de réaction. Les catalyseurs bifonctionnels composés de zéolithe avec un rapport Si/Al plus bas (ZSM519
et ZSM5g;) présentent une conversion plus basse de CO, et H, par rapport aux catalyseurs
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bifonctionnels composés de zéolithes avec un rapport Si/Al plus élevé (ZSM5151 ZSM5160 et ZSM52¢6). Le
catalyseur composé de la zéolithe commerciale, qui présente un rapport Si/Al théorique de 90,
présente des conversions de CO; et H; similaires a celles obtenues avec la ZSM566. Les conversions
sont trés éloignées des valeurs thermodynamiques a basse température et, a plus haute température,
tendent toutes vers les valeurs thermodynamiques.

30 (a) 30 - —Z5M5,,  (b)
Iy — ZSM5,,
- Sa - Commercialeg,
Tl * — ZSM5,,
-~ N
S __--® ZSM5
—Z5M5,, o hN 169
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g ZSM549 g T~o
> —— ZSM5, g ~ <o
S , o ,
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Température (°C) Température (°C)

Figure 5-8 Conversion de (a) CO; et de (b) H, a 20 bar et 10 000 h™* pour les catalyseurs bifonctionnels CZZyr-cau-pHs + ZSM5x

Les sélectivités en fonction de la conversion de CO; sont tracées en figure 5-9. Les trois
catalyseurs composés des zéolithes avec le rapport Si/Al le plus élevé, ainsi que la zéolithe
commerciale, présentent le méme comportement, avec une sélectivité en DME a isoconversion de CO;
identique. Cependant, lorsque le rapport Si/Al diminue, avec ZSM5y, la sélectivité en DME a
isoconversion de CO; est plus basse (figure 5-9(a)). Plusieurs hypothéses peuvent étre émises telles
que l'acidité trop faible de la zéolithe qui ne permet pas la déshydratation du méthanol en DME, mais
il est aussi probable que la quantité plus importante d’aluminium présent dans la zéolithe soit
hydrophile et I’eau ainsi formée lors de la réaction désactive la zéolithe en bloquant les sites acides et
empéche la déshydratation. Concernant la zéolithe ZSM5¢,, amorphe et sans sites acides, elle n’a pas
permis la déshydratation du méthanol en DME. Le catalyseur bifonctionnel composé de la zéolithe
ZSMb5¢; présente une sélectivité en méthanol a isoconversion de CO, similaire aux catalyseurs
bifonctionnels composés de la zéolithe Commercialess et ZSM536¢ (figure5-9(b)). Concernant la
sélectivité en CO a isoconversion de CO; pour le catalyseur CZZ,f-eau-prs+ZSMb5e;, celle-ci est largement
supérieur aux autres sélectivités des catalyseurs (figure 5-9(c)). Dans tous les cas, les catalyseurs

bifonctionnels permettent de produire du méthanol, mais celui-ci n’est pas totalement déshydraté lors
des réactions.
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Figure 5-9 Sélectivité en DME en fonction de la conversion de CO, a 20 bar et 10 000 h-1 pour les catalyseurs bifonctionnels
CZZuF—eau-pH8 + ZSM.SX

Finalement, la productivité en DME des catalyseurs bifonctionnels est présentée dans la figure
5-10. Deux différentes productivités en DME sont montrées, d’abord la productivité en DME par masse
de catalyseur et par heure (figure 5-10(a)) et la productivité en DME par nombre total de sites acides
du catalyseur bifonctionnel par heure (figure 5-10 (b)).

Dans la premiére figure, le catalyseur composé de la zéolithe ZSM519 présente une productivité
en DME inférieure aux autres catalyseurs bifonctionnels. Comme discuté en thermodésorption de NHs,
la zéolithe ZSM515 ne présente pas de sites acides forts mais uniqguement des sites acides faibles. Cela
montre qu’il est nécessaire d’avoir des sites acides forts dans les zéolithes pour augmenter la
productivité en DME. Mais également que les sites acides faibles permettent la déshydratation du
méthanol en DME, en plus petite proportion.

Les trois catalyseurs composés des zéolithes avec un rapport Si/Al de 151, 169 et 266,
présentent tous une productivité en DME par masse de catalyseur similaire atteignant environ 135
gome.-kgcata2.h7L. Le catalyseur composé de la zéolithe commerciale présente une productivité en DME
par masse de catalyseur légérement plus élevée que les autres catalyseurs, avec 165 gpme.kgcata*.h 2.
Cependant, une tendance est observée lorsque la productivité en DME est calculée par nombre de
sites acides total du catalyseur bifonctionnel en (figure 5-10 (b)). En effet, plus le rapport Si/Al
augmente, plus le nombre de sites acides diminue (en mmol de H*) et plus la productivité en DME par
nombre de sites acides augmente. La productivité passe de 1040 a 4520 gpme.mmoly.™1.h'1 3 280 °C pour
les catalyseurs bifonctionnels composés de ZSM5;5 a ZSMb5xe. La tendance est vraie a chaque
température de réaction.
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Figure 5-10 Productivité en DME par (a) masse de catalyseur et par (b) nombre de sites acides total & 20 bar et 10 000 h-!
pour les catalyseurs bifonctionnels CZZyr-equ-prs + ZSM5x

5-4-5) Changement de conditions

Dans la suite de cette section, c’est le catalyseur bifonctionnel CZZ,r-cay-prs-ZSM5266 présentant
les meilleures performances catalytiques qui sera étudié, cette fois-ci dans différentes conditions de

test catalytique, notamment en faisant varier la VVH, la pression de réaction et la structure du lit
catalytique.

5-4-5-1) Vitesse volumique horaire (VVH)

La premiere condition qui a été modifiée est la vitesse volumique horaire (VVH) durant le test
catalytique. Un nouveau test a été réalisé, cette fois-ci avec une VVH de 25 000 h. Les données sont
présentées dans le tableau 5-6 suivant.
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Tableau 5-6 Résultats des tests catalytiques a différentes VVH a 20 bar pour le catalyseur bifonctionnel CZZr-eau-prs +

Catalyseur (CZZ + T
ZSM5)

Conversions (%)

ZSM 5266

Seléctivités (%)

Rendement

DME (%)  (g-kgeatah)

Prod DME

Prod DME

(g.mmolu:t.h?)

(Masse de cata)

10 000 ht 220

(100,8 mg) 240
260

280
25000 h't 220

240
40,3 m
( g) 260

280
Thermo 220
240

260

280

H2
2,5
3,8
5,4
7.3
1,4
2,6
4,2
5,8

24,8
19,2
14,4
11,0

CO;
2,7
4,4
7,6
12,3
1,5
2,9
51
8,0
27,0
23,3
21,7
22,1

DME
35
37
30
20
42
46
44
36
73
59
37
16

MeOH
42
26
17
12
42
30
21
18

30
21

22
39
55
72
16
24
35
46

32
49
/

0,9
1,7
2,3
2,5
0,6
1,4
2,3
2,9
19,7
13,7
8,1
3,5

58
103
140
151

99
210
349
450

~ S~~~

1717
3076
4173
4520
2940
6256

10429

13443

~ ~ ~

Le tableau résume les différentes valeurs de conversions, des sélectivités ainsi que le
rendement et la productivité en DME par masse de catalyseur et par nombre de sites acides.

Lorsque la VVH augmente de 10 000 a 25 000 h', (figure 5-11), la conversion de CO; diminue
de maniére importante de 220 a 280 °C passant de 2,7 a 12,3 % pour une VVH de 10 000 h'! et de 1,5
a 8,0 % pour une VVH de 25 000 h.La conversion de H, passe de 2,03 6,8 % a 10000 h'l et de 1,4 a
5,8 % a 25 000 h™* dans la méme gamme de température.
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Figure 5-11 Conversions de (a) CO; et de (b) H; a différentes VVH a 20 bar pour le catalyseur bifonctionnel CZZyr-equ-pHs +

ZSM5 566

La figure 5-12 présente les sélectivités en DME, MeOH et CO en fonction de la conversion de
CO,. Lorsque la VVH augmente, la sélectivité en DME a isoconversion de CO; en figure 5-12(a) est
supérieure, passant de 37 a 45 % de sélectivité en DME a 5 % de conversion de CO; au détriment de la
sélectivité en méthanol, en figure 5-12(b). La sélectivité de CO en fonction de la conversion de CO;
n’est pas impactée par le change de VVH (figure 5-12(c)).
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Figure 5-12 Sélectivité en DME en fonction de la conversion de CO; a différentes VVH a 20 bar pour le catalyseur
bifonctionnel CZZf-equ-prs + ZSM5 266

Finalement, la productivité maximale en DME par masse de catalyseur en figure 5-13(a) est de
151 gpme.kgeata2.h™t @ 10 000 h! et passe a 450 gowme.Kgeata 2.t & 25 000 h! & une température de 280
°C. La productivité en DME par nombre de sites acides (figure 5-13(b)) est de 3,7 kgome.mmoly.1.ht 3
10 000 h? et atteint 13,4 kgome.mmolx:1.h"t & 25000 h! & 280 °C. Les productivités sont largement
augmentées lorsque la VVH passe de 10 000 a 25 000 h.
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Figure 5-13 Productivité en DME par (a) masse de catalyseur et par (b) nombre de sites acides total a différentes VVH a 20
bar pour le catalyseur bifonctionnel CZZr.equ-ptis + ZSM5 266
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5-4-5-2) Pression de réaction

La deuxieme condition qui a été modifiée est la pression durant le test catalytique. Un nouveau
test a été réalisé, cette fois-ci avec une pression de 50 bar (contre 20 bar initialement), les deux
présentent une VVH de 10 000 h. Les données sont présentées dans le tableau 5-7 suivant.

Tableau 5-7 Résultats des tests catalytiques a différentes pression a 10 000 h* pour le catalyseur bifonctionnel CZZyr-eau-pts +
ZSM5 366

Catalyseur (CZZ + Conversions (%) Seléctivités (%) Rendement Prod DME Prod DME
ZSM5) DME (%) (g.kgcata.h") (g.mmolx:t.h?)

(Masse de cata)

20 bar 220 2,5 2,7 35 42 22 0,9 58 1717
(100,8 mg) 240 3,8 4,4 37 26 39 1,7 103 3076
260 5,4 7,6 30 17 55 2,3 140 4173
280 73 12,3 20 12 72 2,5 151 4520
50 bar 220 46 5,4 56 15 30 3,0 186 5545
(100,8 mg) 20 7,7 10,3 43 13 43 4,5 273 8158
260 10,9 16,3 32 12 56 5,3 323 9639
280 129 20,5 28 11 61 5,7 353 10533
Thermo 20 bar 220 24,8 27,0 73 15 12 19,7 / /
240 19,2 23,3 59 15 26 13,7 / /
260 14,4 21,7 37 13 50 8,1 / /
280 11,0 22,1 16 8 76 3,5 / /
Thermo 50 bar 220 44,7 45,5 81 16 3 36,9 / /
240 37,7 39,3 77 17 6 30,1 / /
260 315 34,5 69 18 13 23,9 / /
280 252 30,8 56 17 27 17,3 / /

Le tableau 5-7 résume les différentes valeurs de conversions, de sélectivité en DME ainsi que
le rendement et la productivité en DME par masse de catalyseur et par nombre de sites acides. Les
valeurs thermodynamiques a 20 et 50 bar sont également présentées.

Les conversions de CO; présentées en figure 5-14, passent de 2,5 a 15,1 % a une pression de
20 bar et de 5,4 a 20,5 % a une pression de 50 bar lorsque la température augmente de 220 a 280 °C.
Les conversions de H, augmentent également, passant ainsi de 2,03 6,8 % (20 bar) et de 4,6 2 12,9 %
(50 bar) dans la méme gamme de température.
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Figure 5-14 Conversion de (a) CO; et de (b) H; a différentes pressions a 10 000 h™* pour le catalyseur bifonctionnel CZZyr.equ-
pH8 + ZSM5255

Les sélectivités de DME, MeOH et CO en fonction de la conversion de CO; sont présentées dans
la figure 5-15. La réaction réalisée a 50 bar est toujours plus sélective en DME a isoconversion que la
réaction a 20 bar aux détriments des sélectivités en MeOH et CO en Figure 5-15(b) et (c). En effet, a
une conversion de CO; de 5,5 %, la sélectivité en DME a 20 bar est de 34 % contre 56 % a 50 bar. L’écart
reste constant a plus haute conversion avec une différence d’environ 20 points.
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Figure 5-15 Sélectivité en DME en fonction de la conversion de CO, a 20 et 50 bar a 10 000 h'! pour le catalyseur
bifonctionnel CZZf-equ-pts + ZSM5 266

Finalement, en figure 5-16 sont présentées les productivités en DME par (a) masse de
catalyseur et par (b) nombre de sites acides lorsque la pression de réaction augmente. Comme indiqué
dans I’étude thermodynamique, I'augmentation de la pression lors de la réaction favorise la synthése
de DME. En effet, la productivité par masse de catalyseur est plus que doublée et passe de 151 a 353
gome.kgeata 1.h"t pour une pression allant de 20 a 50 bar, a 280 °C pour une méme VVH de 10 000 ht.
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Figure 5-16 Productivité en DME (a) par masse de catalyseur et par (b) nombre total de sites acides a différentes pressions a
10000 h* pour le catalyseur bifonctionnel CZZyr-equ-prs + ZSM5 266

5-4-5-3) Structure du lit

Mélange mécanique Structure en couches

(a) l l (b)

e\
— ZSM5

CZZ +ZSM5

co, co,
H;
DME
MeOH
o
H0 H0

Figure 5-17 Schéma du mélange mécanique et de la
structure en « couches »

La troisieme condition qui a été modifiée
est la structure du lit catalytique durant le test. Un
nouveau test a été réalisé, cette fois-ci avec une
structure en « couches » (figure 5-17) a 20 bar et
10 000 h. Les données sont présentées dans le
tableau 5-8 suivant.

Le mélange mécanique directement placé
dans le réacteur figure 5-17(a). La structure en «
couches » est, comme son nom lindique, le
placement des deux catalyseurs (CZZ et ZSM5) sous
forme de couches. Une série de quatre couches
successives alternées (figure 5-17(b)) a été réalisée
pour ce test catalytique. Le tableau 5-8 résume les

différentes valeurs de conversions, de sélectivités ainsi que le rendement et les productivités en DME

par masse de catalyseur et par nombre de sites acides.
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Tableau 5-8 Résultats des tests catalytiques a différentes structures de lit catalytique a 20 bar et 10 000 h™! pour le
catalyseur bifonctionnel CZZyr-eau-prs + ZSM5 266

Catalyseur (Cz2z T(°C) Conversions (%) Seléctivités (%) Rendement Prod DME Prod DME
+ZSM5) DME (%) (g-kgeata2.h?)  (g.mmolu:t.h?Y)
(Masse de cata)
H2 CO2
Mélange 220 2,5 2,7 35 42 22 0,9 58 1717
mécanique 240 3,8 4,4 37 26 39 1,7 103 3076
(100,8 mg) 260 5,4 7,6 30 17 55 2,3 140 4173
280 7,3 12,3 20 2 7 2,5 151 4520
Structure en 220 1,7 1,9 35 47 18 1,0 60 1793
couches 240 3,0 3,5 37 32 31 1,7 104 3101
260 4,2 6,0 30 21 49 2,3 143 4275
(4x252mg) 55 5,9 9,3 20 14 66 2,4 148 4429
Thermo 220 24,8 27,0 73 15 12 19,7 / /
240 19,2 23,3 59 15 26 13,7 / /
260 14,4 21,7 37 13 50 8,1 / /
280 11,0 22,1 16 8 76 3,5 / /

Les différentes conversions de CO; et de H, sont présentées dans la figure 5-18. Concernant
les conversions de CO,, une différence est observée. En effet, la conversion de CO, durant le test avec
le lit catalytique structuré en « couches » est plus basse qu’avec le mélange mécanique, passant de 1,9
39,3 % pour le test catalytique en « couches », contre 2,7 a 12,3 % pour le mélange mécanique quand
la température augmente de 220 a 280 °C. Les conversions de H; sont également plus basses passant
de 1,7 a5,9 % pour la structure en couches et augmentent de 2,5 % a 7,3 % pour le mélange mécanique
dans la méme gamme de température (220-280 °C).

30 l (a) 30 - (b)
~ -~ 7 s .
25 ~< 25 @ — Mélange mécanique
\* ~
. S e —--9 S o — Structure en couches
&£ 20 - £ 20 - \\,.---Thermo
Q . N = N
© — Mélange mécanique p S o
S 15 h O 15 A ~
0 — Structure en couches & oS
g 5 S<
-—-- -~
o Thermo > ~ <
S 10 o 10 -
O (&)
5 5 4
0 0
220 240 260 280 220 240 260 280
Température (°C) Température (°C)

Figure 5-18 Conversion de (a) CO; et de (b) H a différentes structures de lit catalytique a 20 bar et 10 000 h! du catalyseur
bifonctionnel CZZ,r-equ-prs + ZSM5 266

La sélectivité en DME diminue rapidement pour ce dernier test passant de 37 a 20 %, alors
gu’avec la structure en « couches », cette sélectivité est plus élevée initialement, passant de 52 a 25
% lors d’une augmentation de la température de 220 a 280 °C.
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La figure 5-19 présente la sélectivité en DME, MeOH et CO en fonction de la conversion de CO,.
Le test avec le lit catalytique structuré en couches présente une sélectivité en DME (a) plus haute que
la structure en couches a isoconversion de CO,, au détriment de la sélectivité en MeOH (figure 5-19(b)).
Vers 9 % de conversion de CO,, les sélectivités en DME sont similaires pour les deux tests catalytiques,
environ 27 %. La sélectivité de CO a isoconversion de CO; est plus basse lors du test avec le mélange
mécanique contrairement a la structure en couches (figure 5-19(c)).
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Figure 5-19 Sélectivité en DME en fonction de la conversion de CO; a différentes structures de lit catalytique a 20 bar et
10 000 h* du catalyseur bifonctionnel CZZyf.equ-prg + ZSM5 266

Les rendements en DME sont quant a eux quasiment identiques (tableau 5-8) ainsi que les
différentes productivités en DME présentées en figure 5-20. En effet, la productivité en DME par masse
de catalyseur (a) est similaire, atteignant pour la structure en « couches » une productivité 148
gome-Kgeata2.ht contre 151 gpme.kgeata2.h™t pour le mélange mécanique. Concernant la productivité en
DME par nombre de sites acides, les productivités a 280 °C atteignent 4,5 kgome.mmolu.2.h pour le
mélange mécanique et 4,4 kgome.mmoly..h ™ pour la structure en « couches ».
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Figure 5-20 Productivité en DME par (a) masse de catalyseur et par (b) nombre de sites acides total avec différentes
structures de lit catalytique a 20 bar et 10 000 h™* du catalyseur bifonctionnel CZZ,r-equ-pHg + ZSM5 266

Finalement, une autre caractéristique qui permet de voir une différence sur les structures des
lits catalytiques, est la stabilité des catalyseurs dans le temps. La figure 5-21 présente les rapports des
aires de CO et de DME par rapport a l'aire de N, issues du micro-chromatographe pour chaque
température de réaction durant I'analyse. Sur cette figure, la formation de CO diminue a haute
température pour la structure en couches, contrairement au mélange mécanique en figure 5-21(a).
Cette sorte de désactivation peut indiquer que le catalyseur métallique (CZZ,f-eau-prs) S€ désactive au
cours du temps lorsqu’il n’est pas mélangé a la zéolithe. Cependant, d’apres la figure 5-21(b), la
synthése de DME n’est pas impactée et les deux rapports des aires de DME par rapport a N, sont
équivalents.
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Figure 5-21 Stabilité flux (a) de CO et (b) de DME par rapport au flux d’azote en fonction du temps durant les tests
catalytiques a 20 bar et 10 000 h* selon la structure du lit catalytique du catalyseur bifonctionnel CZZyr-eau-pts + ZSM5 266

Dans I'étude expérimentale, les deux structures de lit catalytique n’ont pas présenté de
différences en productivité de DME. La seule différence observée est la désactivation plus rapide du
catalyseur bifonctionnel a haute température lorsque le lit catalytique est sous forme de « couches ».

Ces résultats de productivités contredisent les résultats de McBridge et al.**® qui ont indiqué
gue le mélange mécanique était apparenté a un nombre infini de couches et de ce fait, la productivité
en DME était améliorée par rapport a un systéme avec uniquement quatre couches. Leurs recherches
ont été réalisées a I'aide de simulations pour la synthese de DME a partir de CO.

5-4-5-4) Méthanol vs diméthyléther

La synthése directe de DME a partir de CO, devrait permettre de déplacer I'équilibre
thermodynamique de la synthése de méthanol a partir de CO,?, qui est I’étape limitante de ce systéme,
et donc améliorer les performances tout en adoucissant les conditions. C'est dans ce but que la

158 K. McBride, et al., AIChE J., 2012.
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synthése de méthanol a été réalisés, dans les mémes conditions que la synthése de DME, afin
d’observer ce déplacement d’équilibre.

Pour cela, deux tests catalytiques ont été réalisés. Le premier avec uniqguement le catalyseur
optimisé pour la synthése de méthanol CZZs.cau-pns €t le second test catalytique avec le catalyseur
bifonctionnel CZZf-cau-pns + ZSM5266. Pour avoir une hauteur de lit catalytique identique, le catalyseur
CZZf-cau-ps €st dilué dans du SiC dans le premier test. Les deux tests catalytiques ont été réalisés a 20
bar, entre 220 et 280 °C, avec une VVH de 20 000 h. Pour le calcul de la VVH, seul le catalyseur CZZ.
cau-pHs €St pris en compte dans les 2 tests catalytiques. Ainsi, chaque test catalytique contient
exactement la méme masse de catalyseur de synthese de méthanol, pour faciliter la comparaison.

Les résultats de ces deux tests catalytiques sont présentés dans le tableau 5-9 suivant. Une
nouvelle productivité sera présentée dans ce tableau, la productivité en MeOH totale par masse de
catalyseur. Celle-ci est calculée d’apres I’équation 5-7 suivante :

_ Mpeon
Preot,ppqre = Pmeon 2 X Ppyg X Moz (5-7)

Avec Py.opet Ppyi, les productivités en méthanol et en DME en g.kgeata 2.0, Mp s la masse
molaire de DME (46 g.mol?) et My;eon la masse molaire du méthanol (32 g.mol™).

Tableau 5-9 Résultats des tests catalytiques a 20 bar et 20 000 h*? pour le catalyseur CZZyf.cqu-pns €t pour le catalyseur
bifonctionnel CZZ,f.cqu-prs + ZSM5 266

Catalyseur Conversions (%) Seléctivités (%) Prod. MeOH Prod. DME Prod. MeOH
(Masse de cata CZZ) (8.kgcata2.h%) (g.kgcata.h%) totale

(g-kgeata™.h?)

CZZpF-eau-pHs 220 1,6 1,9 0 70 30 232 0 232
(50,4 mg) 240 2,4 3,5 0 50 50 295 0 205
260 3,7 6,5 0 30 70 . B e
280 5,7 11,6 0 20 80 388 0 388
CZZyt-canps+ 220 2,5 2,7 35 47 18 215 115 375
240 3,8 4,4 37 32 31 246 206 533
Z5M5a2s5 260 5,4 7,6 30 21 49 275 280 664
(50,4 mg) 280 7,3 12,3 20 14 66 286 303 708
Thermo 220 24,8 27,0 73 15 12 / / /
240 19,2 23,3 59 15 26 / / /
260 14,4 21,7 37 12 50 / / /
280 11,0 22,1 16 8 76 / / /

Le tableau résume les différentes valeurs de conversions, de sélectivité en MeOH et DME ainsi
qgue la productivité en DME par masse de catalyseur. La productivité en méthanol par masse de
catalyseur et la productivité de méthanol totale par masse de catalyseur sont également présentées.
Ces données sont présentées sous forme de graphes ci-apreés.

La figure 5-22 présente les conversions de CO; et d’H, issue de ces deux tests catalytiques. La
conversion de CO; est supérieure lors de I'ajout de zéolithes. Elle passe de 1,9 a 11,6 % pour CZZf-cau-
ohg Seul et augmente de 2,7 a 12,3 % avec CZZr-cau-pns + ZSM5266. La tendance est identique pour la
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conversion de H,. En effet, celle-ci passe de 1,6 a 5,7 % pour CZZ,f-cau-pns, €t augmente de 2,5a 7,3 %
pour le catalyseur bifonctionnel lorsque la température augmente de 220 a 280 °C.

30 30 -
l (a) (b)
-~
51 T~< 25 & _
§ .‘~~__._____. g \\\
ON 20 - s 20 4 e -
(@] ~
c — CZZ ¢ cauomis c ~<
S 15 - WF-eau-p S 15 - ~e
— -~
o — CZZ ik cau-pg + ZSMS 6 g —C7Z S~o
S 10 ---Thermo 2 10 4 WF-eau-pH8 -9
5 S — CZZ ¢ cay-pns + ZSMDS¢6
(@] - - .
5 5 Thermp
0 - 0 -
220 240 260 280 220 240 260 280
Température (°C) Température (°C)

Figure 5-22 Conversion de (a) CO; et de (b) H» a 20 bar et 20 000 h- pour le catalyseur CZZyr-equ-prs (Violet) et CZZyr-eau-prs +
ZSM5255 (vert)

Dans la figure 5-23(a), la sélectivité en DME du catalyseur CZZ¢-cau-pns Seul est nulle a chaque
température. Le catalyseur bifonctionnel présente une sélectivité en DME optimale de 37 % a 240 °C.
La sélectivité en méthanol en figure 5-23(b) en fonction de la conversion est supérieure pour le
catalyseur CZZ,f-eau-prs SeUl. L'ajout de la zéolithe ZSM5,66 dans le catalyseur CZZf-eau-pns permet de

diminuer la sélectivité de CO (figure 5-23(b)), ce qui augmentera directement les sélectivités en DME
et MeOH.
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Figure 5-23 Sélectivité en DME en fonction de la conversion de CO; a différentes structures de lit catalytique a 20 bar et
20000 h* pour le catalyseur CZZyr-equ-pns (violet) et CZZyr-eau-prg + ZSM5 266 (vert)

Aucune trace de DME n’est détectée pour le catalyseur métallique seul alors que la
productivité maximale en DME pour le catalyseur bifonctionnel est de 303 gowme.kgcata 2.0 (tableau 5-
9). Concernant la productivité en méthanol, celle-ci est naturellement plus élevée pour le catalyseur
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métallique seul avec un maximum de 387 gweon.kgcata2.h™t @ 280 °C contre 286 gmeon.kgcata 2.h! pour le
catalyseur bifonctionnel.

Finalement, en tracant la productivité totale (qui comptabilise le diméthyléther et le méthanol)
présentée dans la figure 5-24, le catalyseur bifonctionnel composé de CZZ,-cau-phs + ZSM5266 présente
une productivité totale largement supérieure au catalyseur CZZ,-cau-prs S€ul. La productivité totale en
méthanol atteint 708 gueon.kgeata *.h™* pour le catalyseur bifonctionnel contre 387 gueon.kgeata >.h™* pour
le catalyseur CZZyf-cau-pns seul. Le déplacement de I’équilibre thermodynamique est confirmé lorsque la
synthése directe de DME est réalisée a partir de CO,.

800 -+

- CZZuF—eau—pHS 708
700 | — CZZ ¢ cauphs + ZSM5.46 664
600 -

533

Productivité totale en MeOH

220 240 260 280

Température (°C)

Figure 5-24 Productivité totale en MeOH (gneor.kGcata™-h2) @ 20 bar et 20 000 h* de CZZyr-cau-prs (violet) et CZZf-eau-pHs +
ZSM5 566 (vert)

La forte augmentation de la productivité totale en méthanol par masse de catalyseur est
expliquée d’une part par 'augmentation de la conversion de CO; avec le catalyseur bifonctionnel et
d’autre part, la diminution de la sélectivité en CO durant la réaction.

5-5) Comparaison avec la littérature

Le catalyseur bifonctionnel le plus performant, CZZ-cau-pHs+ZSM5266, @ été comparé a des
catalyseurs relatés dans la littérature pour I’"hydrogénation de CO, en DME. Le tableau 5-10 présente
les données nécessaires a cette comparaison.
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Tableau 5-10 Récapitulatif des résultats catalytiques obtenus en laboratoire et d'apres la littérature

Catalyseurs H)/CO, VVH(h?!) T(°C) P(bar) Xcoz-Some(%) Productivité
CZZ,¢-cau-pHs+ZSM5 566 3,0 25 000 280 20 8,0-36 450 gowme.kgcaa.ht
17Cu-Zn-Zr/H-ZSM5 3,0 9600 240 30 14,7 - 33 225 gowme.kgcaa .t

NL.kgca(ailhfl
38Cu0-Zn-Zr- 3,0 4333 260 30 21,5-/ 271 gome.kgcata .2
WOx/Zr0,15° mL.gear L.h71
60Cu-Zn-Zr-FER160 3,0 8800 280 50 30-62 750 gome.kgcata .1
Nl_.kgcalta-lh_1

Le catalyseur bifonctionnel développé au laboratoire et testé dans les conditions optimales. Le
(20 bar et 25 000 h* & 280 °C est le catalyseur CZZ,f-eau-pns+ZSM5266 @ présenté une conversion de CO,
de 8,0 % ainsi qu’une sélectivité en DME de 36 % avec une productivité maximale 450 gpwe.kgcata 2.0 L.

Frusteri et al.*? ont évalué leurs catalyseurs a une pression suppérieure de 30 bar. Le
catalyseur le plus performant de leurs travaux est le catalyseur 17Cu-Zn-Zr/H-ZSM5, composé de 17 %
massique de cuivre sur un support ZnO-ZrO, et le catalyseur acide employé est une zéolithe ZSM5.
Leur catalyseur bifonctionnel présente une meilleure conversion de CO; avec 14,7 %, mais la sélectivité
en DME est légérement plus basse avec 33 %. La productivité du catalyseur atteint 225 gpme.kgcata .0
1, qui est inférieure a la productivité du catalyseur bifonctionnel optimisé, CZZr-eau-pHs+ZSM5266 avec
450 gome.kgcata 2. ht pourtant la pression est plus élevée. La faible teneur en cuivre peut expliquer cette
plus faible productivité.

Récemment, Witoon et al.*>®

ont étudié des catalyseurs bifonctionnels sans zéolithe. Ces
catalyseurs ont été testés a la méme pression que I'équipe précédente (30 bar). Le catalyseur le plus
performant issu de leurs travaux est le catalyseur bifonctionnel 38Cu0O-Zn-Zr-WOx/ZrO,, composé de
38 % massique d’oxyde de cuivre pour le catalyseur métallique et d’une zircone dopée au tungsténe
pour le catalyseur acide. Il présente une trés bonne conversion de CO; (21,5 %) mais aucune
information sur la sélectivité en DME n’a été donnée. La productivité atteint 271 gpme.kgcaa2.h? et
celle-ci est plus basse que la productivité du catalyseur 30CZZ,-eau-pHs+ZSM5266. La faible VVH de 4333

mL.geat 2.h7! peut expliquer la faible productivité.

Bonura et al.'®° ont également synthétisé des catalyseurs de type Cu-Zn-Zr avec une teneur
massique en cuivre de 60 % couplé a une zéolithe de type ferrierite (FER). Ce catalyseur bifonctionnel
présente une bonne conversion de CO,de 30 % ainsi qu’une sélectivité en DME de 62 %. La productivité
en DME est également supérieure au catalyseur 30CZZ,r-eau-pHs+ZSM5266 avec 750 gome.kgcata.h? qui
est expliqué par une pression beaucoup plus élevée (50 bar) lors des tests catalytiques et explique ces
performances.

19T, Witoon, et al., Chem. Eng. J., 2018, 348, 713-722.
160 G, Bonura et al., Catal. Today, 2016, 277, 48-54.
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De la méme maniére que dans la comparaison avec la littérature du chapitre 4, il est difficile
de comparer les différents travaux entre eux de facons identiques puisque les conditions (VVH,
pression et température) sont rarement similaires. Cependant, le catalyseur bifonctionnel, 30CZZ¢-cau-
phs+ZSM5,66, développé dans ces travaux s’est démarqué par sa productivité a basse pression et s’avere
compétitif avec les catalyseurs actuellement répertoriés pour la synthese directe de DME a partir de
CO,.

5-6) Conclusion

Dans le but de développer des catalyseurs bifonctionnels pour la synthése directe de DME a
partir de CO,, le catalyseur optimisé pour la synthése de méthanol, CZZf-cau-pHs, @ été couplé par
mélange mécanique avec un catalyseur acide de type ZSM5 permettant la déshydratation du méthanol
en DME.

Au total, six zéolithes ZSM5 (dont une commerciale) ont été caractérisées puis couplées avec
le catalyseur métallique. Ces catalyseurs bifonctionnels ont ensuite été testés pour la synthése directe
de DME a partir de CO,. Les zéolithes étudiées ont présenté un rapport Si/Al trés varié allant de 19 a
266. Lorsque ce rapport augmente, la taille des cristaux ainsi que le nombre de sites acides diminuent.

Dans le lot de ces six zéolithes, I'une d’entre elle, ZSM5¢, n’a concordé avec aucune des
tendances. En effet, cette zéolithe est totalement amorphe et ne présente aucun site acide.

Du c6té des performances catalytiques, les catalyseurs bifonctionnels réalisés par mélange
mécanique ont été testés a 20 bar et 10 000 h. D’aprés les résultats obtenus, quand la zéolithe ne
présente pas de sites acides, aucune trace de DME n’est détectée. Lorsque la zéolithe présente
uniqguement de I’acidité faible (ZSM515) la formation du DME est possible mais en faible quantité alors
gu’avec les zéolithes qui présentent également une acidité moyenne en plus de I'acidité faible, la
productivité en DME est plus élevée.

Plus le rapport Si/Al augmente, plus la productivité par nombre de sites acides augmente,
passant de 1040 gpme.mmoly.t.h™ pour le catalyseur bifonctionnel composé de la zéolithe ZSM545 a
4520 gome.mmolu:t.h? pour le catalyseur bifonctionnel composé de la zéolithe ZSM5,66, le plus
performant a 280 °C.

Différentes conditions de test catalytique ont été réalisées pour le catalyseur bifonctionnel
optimisé contenant la zéolithe ZSM526¢ ont permis d’améliorer les performances. A 50 bar et 10 000 h
! la productivité en DME est ainsi passée de 4,5 a 10,5 kgome.mmolu.2.h?. ’augmentation de la VVH a
20 bar a permis d’obtenir une productivité record de 13,4 kgome.mmoly.1.h1 3 280 °C et 20 bar.

Le changement de structure du lit catalytique n’a pas affecté la productivité en DME par masse
de catalyseur (environ 4,5 kgome.mmolu,.h"* & 10 000 h' et 280 °C).

Finalement, le déplacement de I’équilibre thermodynamique a été confirmé. Les résultats ont
montré que la formation directe de DME a partir de CO,, a permis d’augmenter les conversions de CO,
et d’H,, tout en abaissant la sélectivité en CO. La productivité totale en méthanol est passée de 388 a
708 gmeon-Kgcata2.h™* & 20 bar, 20 000 h™ et 280 °C.
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Les principaux objectifs de cette these étaient le développement de systemes catalytiques
performants et compétitifs par rapport a la littérature, pour la synthése de méthanol et de
diméthyléther a partir de I’hydrogénation de CO..

Des catalyseurs de composition CuO-Zn0O-ZrO; permettant la synthese de méthanol a partir de
CO, efficace ont été synthétisés par une méthode de chimie douce, la coprécipitation a partir de
différents sels de départ.

Dans un premier temps, I'effet de la composition du couple ZnO/ZrO, dans le support du
catalyseur a été étudié. Ces catalyseurs ont été réalisés en coprécipitation classique en batch en
substituant progressivement ZnO par ZrO; dans le support du catalyseur a base de cuivre. Les résultats
ont montré que le support du catalyseur joue un réle majeur dans la réaction et qu’il est nécessaire
d’avoir la présence conjointe de CuO, ZnO et ZrO; pour acquérir les meilleures performances
catalytiques grace a cette synergie.

Le catalyseur qui a montré les meilleures performances catalytiques est composé de 30 %
massique de cuivre métallique et d’un support de ZnO et ZrO,, ayant un rapport massique de 66/34. ||
permet d’avoir une productivité en méthanol de 435 gmeon.kgcata2.h™1a 10 000 h et 725 gmeon.kgcata™
1hta 25000 h* 350 bar.

Par la suite, ce méme catalyseur a par la suite été synthétisé a plus grande échelle dans le but
de le tester a I'avenir sur un montage pilote semi-industriel mais également pour étudier I'influence
de la taille de I’échelle de synthése. Cette étude a permis d’établir le fait qu’il n’y avait pas de différence
au niveau des caractérisations ni concernant les performances catalytiques, ainsi 'augmentation de la
taille de la synthese n’influence pas les performances catalytiques.

Cependant, méme si 'augmentation de I'échelle de synthése ne modifie pas les caractéristiques
du catalyseur, la synthése en coprécipitation classique n’a pas permis d’avoir un catalyseur homogene
comme I'a montré la microscopie électronique a transmission. Ce gradient de composition est di au
gradient de concentration et de pH lors de la synthése en batch. Or, une meilleure homogénéité entre
trois oxydes est nécessaire dans le catalyseur pour cette réaction.

La taille de I'échelle de production de catalyseur a ensuite été réduite afin de restreindre la
taille de la zone de coprécipitation, pour diminuer ces gradients de concentration et de pH. Un nouveau
type de synthese a été développé, ou la taille de la zone de coprécipitation a mieux été gérée. Il a donc
été possible de modifier de facon contrélée les parametres de synthése et les effets n’ont pas été
« dissimulés » derriére I'hétérogénéité du catalyseur grace a la coprécipitation en continu assistée par
un systéme microfluidique.

Les différentes interactions entre le cuivre, le zinc et le zirconium, ainsi que I'influence du
type de synthese durant la coprécipitation, ont été étudiés. Pour cela, des matériaux simples, binaires
et ternaires ont été synthétisés par coprécipitation classique et par coprécipitation en continu a 'aide
du systeme microfluidique. Les précurseurs ont été analysés directement apres synthese, il en a été
de méme pour les oxydes générés apres I'étape de calcination.
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Les différentes caractérisations structurelles ont permis de montrer que les précurseurs a
base de cuivre cristallisent sous forme de malachite Cu,(COs)(OH), et que les précurseurs a base de
zinc étaient sous la forme hydrozincite Zns(COs),(OH)s. Quand le cuivre et le zinc sont coprécipités
ensemble, le précurseur précipite sous la forme d’aurichalcite (Zn,Cu)s(COs)2(OH)s. Ce précurseur
mixte implique de fortes interactions entre le cuivre et le zinc permettant la formation d’un oxyde
mixte de type CuxZn(1xO apres calcination.

L'ajout de zinc ou de zirconium dans un matériau a base de cuivre a permis d’abaisser la
température de réduction de I'oxyde de cuivre. La présence conjointe de zinc et de zirconium dans le
catalyseur a base de cuivre a permis d’augmenter la surface spécifique ainsi que la surface de cuivre
métallique. La synergie entre le cuivre, le zinc et le zirconium a été confirmée pour le matériau ternaire.
La présence de ces trois oxydes a permis de former de nouvelles interactions entre la partie de cuivre
métallique et le support du catalyseur lors de la synthése microfluidique.

En générale, la synthése microfluidique, développée au laboratoire, a permis de diminuer et
de contrbler la taille de la zone de coprécipitation. Le systéme microfluidique a rendu possible
I"augmentation générale de la surface spécifique des catalyseurs et une amélioration des interactions
entre cuivre, le zinc et le zirconium. Ces interactions ont généré des matériaux plus homogénes que
leurs homologues synthétisés par coprécipitation classique en batch.

La suite du travail avait pour but d’optimiser la synthese microfluidique afin de générer des
catalyseurs plus performants que la coprécipitation classique. Plusieurs paramétres propres au
systeme microfluidique ont été modifiés afin d’optimiser davantage le catalyseur CuO-ZnO-ZrO,, tels
que le fluide vecteur, la nature de I'agent coprécipitant, le temps de séjour, le débit des réactifs lors
de la synthése de catalyseurs et le pH de précipitation.

L'eau en fluide vecteur a permis de rendre le catalyseur plus homogéne et performant par
rapport a I'huile en fluide vecteur. Un temps de séjour trop court ou trop long n’est pas bénéfique en
termes de productivité en méthanol. Un débit de réactifs trop important rend la coprécipitation
incomplete avec une perte zinc qui précipite trop lentement. La productivité en méthanol a également
été impactée de fagon négative.

Finalement, l'augmentation du pH de coprécipitation a conduit a de meilleures
caractéristiques physicochimiques des matériaux catalytiques ainsi qu’a une meilleure homogénéité
légitimant une productivité en méthanol record de 1135 gmeon.kgcata2.h? @ 25000 h?! et 1530
gwveon-kgcatal.h @ 39 000 h™ 4 50 bar. Ce sont les catalyseurs présentant une morphologie en feuillets,
avec les meilleures interactions entre le cuivre, le zinc et le zirconium qui ont présenté les meilleures
performances catalytiques.

Le catalyseur optimisé en systéme microfluidique présentant la meilleure performance a, par
la suite, été couplé des zéolithes acides de type ZSM5 permettant de synthétiser directement le
diméthyléther a partir de CO; et permettre de déplacer I'équilibre thermodynamique de la réaction et
de travailler dans des conditions de réaction plus douces.

Au total, six zéolithes ont été couplées avec le catalyseur métallique. Ces catalyseurs
bifonctionnels ont ensuite été testés pour la synthése directe de DME a partir de CO,. Les zéolithes
étudiées présentaient un rapport Si/Al trés varié allant de 19 a 266 pour étudier une large gamme
d’acidité dans les catalyseurs bifonctionnels. Lorsque ce rapport augmente, la taille des cristaux ainsi
gue le nombre de sites acides diminuent.
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Du coté des performances catalytiques, les catalyseurs bifonctionnels réalisés par mélange
mécanique ont été testés a 20 bar et 10 000 h''. D’apreés les résultats obtenus, quand la zéolithe ne
présente pas de sites acides, aucune trace de DME n’est détectée. Lorsque la zéolithe présente
uniquement de I'acidité faible la formation du DME est possible mais en faible quantité alors qu’avec
les zéolithes qui présentent également une acidité moyenne en plus de I'acidité faible, la productivité
en DME est améliorée.

Plus le rapport Si/Al augmente, plus la productivité par nombre de sites acides augmente,
atteignant 4,5 kgome.mmolu: 2. h ™t pour le catalyseur bifonctionnel composé de la zéolithe présentant le
rapport Si/Al le plus élevé.

Les différentes conditions de test catalytique ont été utilisées pour ce catalyseur bifonctionnel
optimisé ont permis d’améliorer les performances catalytiques. A 50 bar et 10 000 h? la productivité
en DME est ainsi passée de 4,5 a 10,5 kgome.mmoly.t.ht. L'augmentation de la VVH a 25 000 h™ et 20
bar a permis d’obtenir une productivité record de 13,4 kgome.mmolu. 2. ht. Le changement de structure
du lit catalytique n’a pas affecté la productivité en DME par masse de catalyseur (environ 4,5
kgome.mmolu,t.h™ 3 10 000 ht et 280 °C).

Finalement, le déplacement de I'équilibre thermodynamique a été confirmé. Les résultats ont
montré que la formation directe de DME a partir de CO,, a permis d’augmenter les conversions de CO,
et d’Hy, tout en abaissant la sélectivité en CO. La productivité totale en méthanol est passée de 388 a
708 gmeon.Kgcata*.h™t & 20 bar et 20 000 h.

En perspective, la modification de la composition chimique du catalyseur sera réalisée, avec
des especes plus récemment étudiées telles que I'oxyde d’indium (In,03) et 'oxyde de cérium (CeO,)
qui ont présentés des résultats tres prometteurs dans les catalyseurs de synthése de méthanol.

Le développement de la synthése microfluidique pourra étre poursuivi afin d’augmenter la
guantité de catalyseur synthétisé par unité de temps pour une futur application industrielle. Pour cela,
il sera envisagé de mettre plusieurs systemes microfluidiques en paralléle, ce qui permettra de
préserver la petite taille de la zone de précipitation et ainsi garder les caractéristiques propres a ce
type de synthese. Dans ce but, des multi-réacteurs microfluidiques réalisés par impression 3D ont
d’ores et déja été développés au laboratoire et sont en phase de test.

Il sera également intéressant de réduire davantage la zone de coprécipitation pour la synthése
de catalyseur, en utilisant un systeme de microémulsion développé par I'équipe de Christophe Serra
(ICS, Strasbourg, France). La taille de la zone de coprécipitation devrait étre alors de I'ordre du
micromeétre voire du nanometre. D’intéressants résultats pourront certainement en découler.

Le catalyseur réalisé a grande échelle sera trés prochainement testé a I'échelle pilote
(Université de Mons, Belgique). Cela ameénerait pourra permettre d’avoir une vision plus
« industrielle » pour ces catalyseurs a base de CuO-ZnO-ZrO,.

Concernant la synthése de diméthyléther, il sera intéressant d’étudier d’autres compositions
de catalyseurs bifonctionnels, en modifiant par exemple la proportion de catalyseur de méthanol et
de zéolithe. Il sera également intéressant d’étudier d’autres catalyseurs acides que la zéolithe ZSMS5.
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Finalement, il serait intéressant de voir si les catalyseurs bifonctionnels développés au
laboratoire sont également performants durant les tests catalytiques avec un flux de gaz composé de
CO,, CO, CHs et H;0, similaire aux émissions de gaz obtenues lors de la gazéification de la biomasse.
Cette étude, en plus de nourrir un intérét scientifique pourrait aussi bien permettre, a terme, un
développement des unités de production décentralisées de DME, facilement transportables, a
proximité des sources de biomasse (par exemple : le bois).
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- Développement et optimisation
de catalyseurs a base de
cuivre pour la synthése de
méthanol et de diméthyléther a
partir de CO:

Résumé

Diminuer les émissions de COg, principal gaz a effet de serre, constitue un des enjeux majeurs de
notre ére actuelle. De nombreuses mesures existent déja mais sont encore insuffisantes. C'est dans
ce cadre que le projet ANR DIGAS a vu le jour. Durant ces travaux, des matériaux catalytiques
composés de CuO/ZnO/ZrO2 ont été développés par coprécipitation classique et ont été testés sous
une pression de 50 bar pour la synthése de méthanol a partir de I'hydrogénation de CO2. Ces
catalyseurs ont ensuite été optimisés a I'aide d’'un systéme développé au laboratoire : la synthése
microfluidique en continu. Elle a permis de rendre les catalyseurs plus homogénes et ainsi plus
efficaces. Le catalyseur le plus performant a, par la suite, été couplé a un catalyseur acide, une
zéolithe ZSM5, pour permettre la synthése directe de diméthyléther (DME) a partir de ’hydrogénation
de CO2. Dans le cas de la synthése de méthanol ainsi que pour la synthése de DME, les catalyseurs
développés sont compétitifs et plus performants que les catalyseurs actuellement sur le marché.

Mots clés : catalyse hétérogene, COz2, hydrogénation, méthanol, diméthyléther

Résumé en anglais

Reducing CO2 emissions, the main greenhouse gas, is one of the major challenges of our current era.
Many measures already exist but are still insufficient. It is in this context that the ANR project called
DIGAS was funded. During this work, catalytic materials composed of CuO/ZnO/ZrO2 were developed
by classical coprecipitation and tested under a pressure of 50 bar for the methanol synthesis from CO2
hydrogenation. Then, these catalysts were optimized using a system developed in the laboratory:
microfluidic continuous synthesis. It has made the catalysts more homogeneous and thus more
efficient. The most efficient catalyst was subsequently coupled to a ZSM5 zeolite to allow direct
dimethyl ether (DME) synthesis from the CO2 hydrogenation. In the case of methanol as well as for
DME synthesis, the developed catalysts are competitive and more efficient than the catalysts currently
on the market.

Key words: heterogeneous catalysis, CO2, hydrogenation, methanol, dimethyl ether




