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Introduction générale

Aujourd'hui, l'augmentation du prix du pétrole, sa raréfaction, ainsi que le réchauffement
climatique provoqué par les émissions de gaz a effet de serre (GES) formés a partir de carbone fossile
sont des faits reconnus par la communauté scientifique. Parallélement, la demande mondiale d'énergie
est en forte croissance : d'aprés 'AIE (Agence Internationale de 1'Energie), elle devrait augmenter de
50% d'ici 2030 ; la demande mondiale de pétrole devrait augmenter de 40% dans le méme temps. La
recherche d'alternatives durables aux énergies fossiles devient donc une préoccupation mondiale
importante. Dans le domaine des carburants ces alternatives sont peu nombreuses. Les efforts se

concentrent sur la production de nouveaux carburants a partir de biomasse, appelés biocarburants.

La biomasse végétale est une ressource renouvelable a une échelle de temps humaine,
contrairement au pétrole, au charbon et au gaz qui se sont formés sur des millions d'années. Elle a
I'avantage d'étre bien répartie a la surface du globe et d'avoir un fort potentiel de croissance. Elle peut
étre une source d'énergie tout en limitant les émissions de GES puisque le carbone rejeté dans
I'atmosphére lors de son utilisation est ensuite piégé par photosynthése lors de la croissance des
plantes. C'est aussi la seule source renouvelable de carbone.'

On distingue les biocarburants de premiére génération, issus des organes de réserve de la plante,
déja présents sur le marché, et les biocarburants de seconde génération, issus de la plante enti¢re (dont
la partie lignocellulosique), en cours de développement (définition de 'ADEME). La thése dont il est
question ici s'inscrit dans la thématique des biocarburants de seconde génération.

En effet, depuis quelques années la recherche sur les biocarburants s'intéresse a la
lignocellulose. De nouveaux procédés apparaissent, souvent liés a la chimie verte et a I'émergence de
bioraffineries.”> La lignocellulose est tirée de résidus d'origine agricole (paille, bagasse...), de déchets
forestiers, de sous-produits industriels (de papeterie notamment), ou encore de cultures dédiées a haut
rendement annuel comme le Miscanthus (une herbacée) ou les TCR (taillis a courte rotation).® Elle
présente plusieurs avantages : comme le montre la Figure 1, elle serait disponible a bas coft (son coft
rapporté a son contenu énergétique est inférieur a celui du pétrole brut en 2009) surtout si elle provient
de déchets agricoles ou forestiers ; elle permet de dépasser le conflit alimentation/énergie pour les
productions agricoles, et peut étre produite presque partout, ce qui permet d'envisager I'implantation de
bioraffineries approvisionnées par des ressources locales. En revanche, les composés ex-
lignocellulosiques contiennent beaucoup plus d’oxygeéne que les composés présents dans le pétrole
brut : la teneur massique en oxygeéne de la lignocellulose est proche de 50% tandis que le pétrole
contient moins de 5% d'oxygene.
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Figure 1. Colt des matiéres premiéres et des carburants existants rapporté a leur contenu énergétique
en 2009

Le terme de lignocellulose désigne en fait trois composants formant la paroi cellulaire des
végétaux : la lignine, I'hémicellulose et la cellulose. La lignine est une macromolécule contenant de
nombreux motifs aromatiques et phénoliques ; la cellulose et I'némicellulose sont des polymeéres de
sucres a 5 ou 6 atomes de carbone. Ces trois composants sont présents en proportions variables dans
les végétaux. Les polysaccharides (cellulose et hémicellulose) constituent environ 75% de la biomasse
lignocellulosique.® ° La séparation de la lignine, de I'hémicellulose et de la cellulose est une étape
incontournable du procédé de production de sucres. La lignocellulose subit d'abord un traitement
physique, chimique ou physicochimique (prétraitement) permettant de dégrader la lignine. La cellulose
constitue le résidu solide du prétraitement. Elle est alors davantage accessible au solvant et plus
facilement hydrolysable que la lignocellulose brute."

Les sucres comme le glucose (CsH1,O6) sont ensuite obtenus par hydrolyse de la cellulose.
L'hydrolyse est réalisée soit par voie enzymatique, soit par catalyse acide. La principale difficulté de
I'étape d'hydrolyse consiste a rendre accessible les liaisons glycosidiques de la cellulose, qui n'est pas

soluble dans l'eau.'® !

Le glucose peut étre hydrogéné pour donner le sucre réduit correspondant, le
sorbitol (C¢H140g). Cette étape d'hydrogénation peut se faire par catalyse hétérogene et est parfois
couplée & I'hydrolyse de la cellulose.'> "> Le sorbitol a été sélectionné comme une des 12 molécules
ex-biomasse utilisables pour la production de carburants et/ou de produits chimiques, d'apres le

Département de I'Energie américain.'

La valorisation des sucres en carburants et en produits chimiques est restée longtemps I'apanage
de la catalyse enzymatique : de nombreux procédés de fermentation du glucose en éthanol existent
aujourd'hui industriellement. En revanche, la transformation des sucres et polyols par catalyse
hétérogéne n'est apparue que trés récemment comme un procédé potentiellement industrialisable. En
effet, une nouvelle voie de synthése de carburants a partir de biomasse a été récemment proposée : la
transformation directe du sorbitol en alcanes légers (six atomes de carbone au maximum) en phase

aqueuse par catalyse hétérogéne bifonctionnelle, suivant par exemple la réaction suivante :
CsOgH14 + 6 Hy — CgHy4 + 6 H,O (déshydratation/hydrogénation du sorbitol en hexane)

Cette réaction est mise en ceuvre dans l'eau liquide, en présence d'hydrogéne autogénéré ou
introduit dans le milieu réactionnel, dans des conditions douces de température et de pression (200-
260°C, 20-50 bar).



Le principe de la déshydratation-hydrogénation de composés oxygénés ex-biomasse est
aujourd'hui appliqué au niveau industriel.”” Cependant, les connaissances acquises sur les systémes

catalytiques existants méritent d'étre approfondies.

L'objectif de la these est d'étudier la transformation de sorbitol en phase aqueuse en présence
d'un catalyseur hétérogéne bifonctionnel en vue d’une maximisation du rendement en hydrocarbures a
cing ou six atomes de carbone, ce en travaillant essentiellement sur la nature du catalyseur. Le sorbitol
est ici considéré comme une molécule modele des polyols obtenus par hydrolyse et hydrogénation de
polysaccharides comme la cellulose. C'est une molécule suffisamment complexe pour appréhender la
diversité des mécanismes réactionnels potentiellement mis en jeu.

La thése doit permettre de répondre aux questions suivantes :

e Comment se comporte un catalyseur hétérogéne (métallique, acide ou bifonctionnel) en
phase aqueuse ? Est-il possible de concevoir des catalyseurs stables et actifs dans le

milieu réactionnel ?

e Estil possible d’optimiser la phase métallique, précisément 1’équilibre
décarbonylation / hydrogénation, pour éliminer les réactions de rupture de la liaison
C-C productrices de CO, et orienter sélectivement la réaction de transformation du

sorbitol vers la formation d'alcanes ?

e Est-il possible de concevoir une phase acide suffisamment active pour déshydrater les
six fonctions alcools du sorbitol, sans qu'il y ait décarbonylation sur la phase métallique
? Quels sont les parametres qui régissent l'acidité en milieu aqueux d'un solide ?

e Est-il possible d’optimiser le couple métal/acide en catalyse hétérogéne bifonctionnelle
afin d’orienter sélectivement la transformation de sorbitol vers des alcanes

incorporables au pool carburant ?

e Quels sont les mécanismes réactionnels-clés régissant la sélectivité de la transformation
du sorbitol et dans quelle mesure sont-ils susceptibles d'étre modifiés si le systéme
catalytique est modifié ?

Le sujet de theése est donc centré sur le catalyseur bifonctionnel, son comportement dans I'eau et

I'impact de sa formulation sur la sélectivité de la réaction de transformation du sorbitol.

Aprés une revue bibliographique présentant les principales avancées de ces derniéres années
concernant la transformation de polyols en phase aqueuse par catalyse hétérogene (Chapitre 1), les
détails expérimentaux concernant la préparation et la caractérisation des catalyseurs ainsi que sur la
mise en ceuvre des tests catalytiques sont présentés dans le Chapitre 2.

Nous nous intéressons dans le Chapitre 3 a un catalyseur déja bien décrit dans la littérature, a
base de platine déposé sur silice-alumine. Ce dernier a été utilisé notamment pour la mise au point
de l'unité de test catalytique en lit fixe. L'influence de I'équilibre acide-métal du catalyseur
bifonctionnel est également abordée. Des phases métalliques alternatives déposées sur silice-
alumine sont ensuite présentées dans le Chapitre 4.



L'é¢tude de différentes phases acides a base d'oxydes tungstés puis différentes phases
métalliques (imprégnées sur un support inerte), associées par mélange mécanique de poudre, est
détaillée dans le Chapitre 5.

Enfin, des propositions concernant les mécanismes réactionnels mis en jeu lors de la
transformation du sorbitol sont formulées dans le chapitre 6 sur la base (i) de 1'analyse poussée des
produits de réaction recueillis lors des différents tests catalytiques, (ii) de I'¢tude de la réactivité de

plusieurs intermédiaires réactionnels identifiés au préalable lors de la conversion du sorbitol.
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Introduction

La transformation de polyols a ét€¢ peu abordée dans la littérature jusqu'aux années 2000. Nous
présentons ici les travaux d'intérét majeur pour la transformation de polyols courts, en particulier du
glycérol, ainsi que de polyols plus longs comme le sorbitol, par catalyse hétérogéne en phase aqueuse.

Aprés une présentation du contexte historique et des grands procédés de transformation du
sorbitol (partie I), les mécanismes proposés dans la littérature pour les réactions de rupture de liaison
C-O et C-C seront détaillés (partie 11).

La partie III s'intéressera a la problématique du comportement des catalyseurs en milieu
hydrothermal, c'est-a-dire dans 1'eau liquide a haute température : les problémes de stabilité rencontrés

lors de l'utilisation de catalyseurs hétérogeénes dans I'eau seront détaillés.

La partie I'V est une revue des catalyseurs utilisés pour la transformation du sorbitol en fonction
des applications visées : production de dihydrogéne, d'hydrocarbure ou de molécules d'intérét pour la

chimie.

Les méthodes expérimentales les plus courantes seront ensuite exposées dans la partie V, ot un
intérét particulier sera apporté aux méthodes d'analyse des effluents liquides et gazeux issus de la

transformation du sorbitol.

Enfin, quelques applications potentielles de la transformation des polyols par catalyse

hétérogene seront présentées en partie VI.
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I. Contexte

I.1. Historique

Le sorbitol a été trés tO6t envisagé comme une ressource possible pour la chimie : en 1933,
Zartman et Adkins' tentent de convertir différents sucres et polyols (notamment le mannitol et le
sorbitol) dissous dans I'éthanol sur un catalyseur CuCrOy en présence de dihydrogeéne et observent la
formation d'eau, de diols et de triols (de I'hexanetriol en particulier). Ils observent aussi que la réaction
consomme de I'hydrogéne. En 1958, Clark® propose de synthétiser du glycérol a partir de sorbitol ex-
lignocellulose en utilisant un catalyseur a base de nickel et un milieu basique. Il observe la formation
de polyols plus courts (glycérol, éthyléne glycol, etc.). La premiére référence concernant la formation
d'hydrocarbures a partir de carbohydrates date de 1981. Kawai et al.’ transforment la cellulose en
présence de vapeur d'eau, a 300°C, avec des catalyseurs Pt, Pt/TiO, et Ru/SiO,. Ils observent la
formation de méthane et de dihydrogéne et remarquent 1'impact positif de I'eau sur le rendement en
dihydrogéne.

En 1986, des chercheurs de Mobil tentent de convertir du glucose dissous dans I'eau, a haute
température (510°C) sur des zéolithes acides (H-ZSMS5).* Ils obtiennent 90% de conversion du
glucose, mais 50% au moins du carbone est converti en coke. Dans les 20% de carbone converti en
hydrocarbures, on trouve des alcanes légers et des hydrocarbures liquides (alcénes, alcanes,
aromatiques).

De 1983 a 1996, Montassier et al. étudient la transformation du sorbitol et du glycérol en phase
aqueuse sur des catalyseurs métalliques supportés, sous pression de dihydrogéne.”” Ces travaux ont
notamment permis d'élucider une grande partie des mécanismes présentés en partie II.

Depuis les années 2000, la transformation de polyols en phase aqueuse est orientée vers la
production de dihydrogéne et d’alcanes, via les procédés d’APP (Aqueous Phase Process) : Aqueous
Phase Reforming (APR) et Aqueous Phase Dehydration/Hydrogenation (APD/H).

1.2. Grands principes de I'APR et de I'APD/H

Dumesic et al.® ont d'abord étudié la transformation des sucres et polyols en dihydrogéne, en
phase aqueuse, a basse température (220-260°C), avec un catalyseur hétérogeéne. Ils obtiennent un
mélange de dihydrogéne, de CO, et d'alcanes gazeux, ainsi que des produits en phase aqueuse. Ils
nomment ce procédé de production de dihydrogene a partir de composés ex-biomasse Aqueous Phase
Reforming (APR). En théorie, I'APR est constitué de deux étapes : 1'équation (1) correspond au
reformage du sorbitol en dihydrogene et en CO (ici dans le cas du sorbitol). Le CO produit est
transformé en CO; et en dihydrogéne par la réaction de Water Gas Shift (WGS) comme le montre
I'équation (2). Ces deux réactions sont catalysées par un catalyseur métallique supporté de type
Pt/AL,Os.
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Reformage du sorbitol : COH, s 6 CO+7H, (1)

Water Gas Shift : CO+H,0s CO,+H, (2)

APR (équation-bilan) :  C4qO¢H1s+ 6 H,0Ss 6 CO,+ 13 H, 3)

En 2004, I'APR du sorbitol est orientée vers la production d'alcanes en utilisant un catalyseur
bifonctionnel alliant une phase métallique (platine) et un support acide (silice-alumine).” L'acidité du
support entraine alors des réactions de déshydratation qui éliminent I'oxygéne sous forme H,O ; les
doubles liaisons ainsi créées sont ensuite saturées par hydrogénation. Cette voie de transformation des
polyols en alcanes est nommée par les auteurs Aqueous Phase Dehydration/Hydrogenation (APD/H)."
L'équation (4) représente la réaction d'APD/H avec un apport d'hydrogéne.

APD/H : CeO¢H;s+ 6 Hy s CeHyy + 6 H,O 4)

Dumesic et al."!

envisagent d'utiliser I'hydrogéne fourni par la réaction d'APR pour alimenter in
situ I'étape d'hydrogénation de I'APD/H, proposant ainsi un procédé intégré autonome en hydrogene. Il
serait alors théoriquement possible de produire 1 mole d'hexane pour 1,5 mole de sorbitol par une

succession de cycles de déshydratation/hydrogénation, comme le montre 1'équation (5).
Bilan APD/H + APR : 19 CsO¢H4 — 13 C¢Hy4 + 36 CO, + 42 H,O %)

L'APD/H est donc potentiellement un procédé de bioraffinage permettant de synthétiser des

hydrocarbures liquides a partir de polyols ex-lignocellulose en une seule étape.

L'APD/H est en concurrence avec d'autres voies de production de biocarburants de deuxiéme
génération, notamment la fermentation du glucose ex-cellulose en éthanol et la gazéification de
biomasse qui génére un gaz de synthése converti ensuite en hydrocarbures par la réaction de Fischer-
Tropsch ; 'APD/H posséde cependant de nombreux atouts par rapport aux procédés de conversion de
biomasse déja existants. L'APD/H de polyols permet de produire des hydrocarbures liquides a partir de
lignocellulose dans des conditions de pression et de température douces, donc requérant peu
d'énergie,” avec une demande en hydrogéne faible voire nulle ; I'étape de séparation des produits est
simplifiée puisque les alcanes forment théoriquement une phase hydrophobe distincte du milieu
aqueux.'' Ils peuvent ensuite étre intégrés dans le circuit classique des raffineries et étre distribués par
des infrastructures existantes, et contrairement aux hydrocarbures pétroliers, ils ne contiennent pas de
soufre. Un autre avantage du procédé est qu'il est applicable a une large gamme de polyols, en
particulier les polyols en Cs issus de I'hémicellulose, alors que la fermentation des sucres Cs en éthanol
est encore au stade de la recherche fondamentale.'?

L'APD/H du sorbitol et du glycérol a généré un fort engouement de la part de la communauté
scientifique et entrainé de nombreuses publications depuis 2004. Il faut noter que le glycérol est quatre

fois plus présent que le sorbitol dans ces travaux.

Une grande partie des publications s'appuie sur des réactions alimentées en hydrogéne par une
source extérieure. Or l'approvisionnement en hydrogéne reste un probléme pour de nombreux
procédés de transformation de produits ex-biomasse (HDT des huiles végétales, HDO des huiles de
pyrolyse, etc.'?). En effet, un procédé ne peut étre considéré comme vert que s'il est indépendant des
ressources fossiles, y compris pour l'apport en hydrogéne. De nouveaux procédés de production
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d'hydrogéne "vert" sont a 1'é¢tude, comme I'APR de produits ex-biomasse ou l'utilisation de

photocatalyse."

Le développement de I'APD/H est limité en partie par le manque de connaissances sur la
réactivité du sorbitol. Nous faisons dans la partie suivante le point sur les mécanismes proposés dans
la littérature.
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1. Mécanismes de transformation du
sorbitol par catalyse hétérogene

La littérature sur la transformation du sorbitol par catalyse hétérogéne est pauvre en ce qui
concerne les mécanismes réactionnels. Les hypothéses concernant la réactivité du sorbitol s'inspirent
le plus souvent d'études mécanistiques réalisées sur le glycérol. En effet, plusieurs mécanismes ont été
identifiés dans le cas de la transformation du glycérol en diols (propanediols et éthanediol,
communément appelés glycols). Cette transformation se fait en milieu aqueux, a basse température
(120-150°C), le plus souvent en réacteur fermé, avec un apport d'hydrogéne. Ces mécanismes sont
extrapolés a l'ensemble des polyols, bien que la réactivité du sorbitol et du glycérol ne soit pas
exactement la méme. En effet, la taille de la chalne carbonée du polyol a un impact important sur les
sélectivités : la comparaison des polyols ayant des longueurs de chaine carbonée différentes montre
que la sélectivité en hydrogéne diminue quand la taille de la molécule augmente. La sélectivité en
alcanes évolue inversement.® Cet effet est dii 4 I'augmentation du nombre des liaisons C-O avec la
taille de la molécule entrainant une augmentation des ruptures de liaisons C-O potentielles.'®

Les réactions sont ici classées selon qu'elles conduisent a la rupture des liaisons C-O ou a la
rupture des liaisons C-C.

I1.1. Mécanismes de rupture des liaisons C-O

L'étude de la réactivité du glycérol a engendré plusieurs propositions de mécanismes de rupture
des liaisons C-O, résumées dans les trois sous-parties suivantes : déshydrogénation-déshydratation-
hydrogénation d'une fonction alcool, déshydratation-hydrogénation d'une fonction alcool,
hydrogénolyse directe d'une fonction alcool. Ces mécanismes ont été étendus aux polyols de plus
grande taille (4 & 6 atomes de carbone). A partir de quatre atomes de carbone, le mécanisme de
cyclodéshydratation intervient aussi dans les ruptures de liaisons C-O.

11.1.1. Déshydrogénation-déshydratation-hydrogénation d'une

fonction alcool

Montassier et al. ont proposé en 1989 le premier mécanisme de transformation du glycérol en
phase aqueuse sur un catalyseur Cu Raney, appliqué ensuite a un catalyseur Ru/C puis Ru/C dopé au
soufre, en présence d'hydrogéne.” '’ Ces travaux mettent en évidence une premiére déshydrogénation
du glycérol conduisant au glycéraldéhyde, suivie d'une déshydratation de type E2, catalysée par des
especes OH™ (Figure 1). Ce mécanisme a été repris notamment par Maris et Davis qui l'ont appliqué
aux catalyseurs Pt/C et Ru/C en milieu basique.'® Dumesic et al. proposent un mécanisme similaire
pour la réactivité de I'éthyléne glycol sur Pt/Al,Os."" L'hypothése d'une déshydrogénation initiale est
surtout proposée en conditions basiques.'’ La déshydrogénation permet alors de créer une double

liaison qui stabilise le produit de déshydratation grace a un systéme 7 conjugué.”
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OH OH

-H _

déshydrogénation .> hydrogenatlon

OH"

Figure 1. Mécanisme de déshydrogénation-déshydratation-hydrogénation du glycérol (d'aprés

Montassier et al.>*" ).

L'espéce insaturée produite par déshydratation est ensuite hydrogénée. La réaction
d'hydrogénation a lieu sur des sites de la surface métallique capables de dissocier I'hydrogéne. Elle se
produit sur des insaturations créées par déshydratation (liaisons C=0 ou C=C), ou sur des liaisons
éther C-O-C. D'apres l'analyse des produits de la transformation du sorbitol sur Pt/SiO,-Al,O;, la

vitesse relative d'hydrogénation est la suivante :
C=C>C=0>C-0-C

Ce classement est confirmé par de nombreuses études sur les hydrogénations sélectives.” Les
liaisons les plus difficiles a hydrogéner sont donc les liaisons éther.” L'hydrogénation est parfois
envisagée comme un transfert d'hydrure ayant lieu sur la surface métallique. Le milieu aqueux
protique favorise le transfert de protons (lors de la réaction de déshydratation) ou d'hydrure (lors de la

réaction d'hydrogénation).”***

L'hydrogéne peut venir d'une alimentation externe ou étre produit in Situ par APR : ce

. \ h - 26
phénomene a été mis en évidence dans le cas de Pt/NaY.

11.1.2. Déshydratation-hydrogénation d*une fonction alcool

Il a été observé que pour un catalyseur Ru/C + résine acide (Amberlyst), I'augmentation de la
pression d'hydrogéne entrainait une augmentation de la vitesse de rupture de liaison C-O,” ce qui
contredit I'hypothése de I'étape initiale réversible de déshydrogénation. C'est pourquoi, dans la plupart
des études de systémes catalytiques bifonctionnels métal noble / solide acide, le mécanisme de rupture
C-O proposé est constitué d'une étape de déshydratation selon un mécanisme E1 catalysée par un site
électrophile (site métallique M®" ou site acide de Brensted) (voir Figure 2), suivie d'une
hydrogénation, sans étape initiale de déshydrogénation. Cette succession d'étapes est parfois

. . frnti o 23
contractée sous le nom d'hydrodésoxygénation.

OH

OH OH HO OH

déshydratation H* \/& H
HO\/l\/ \)\9‘0\ —_— HO\JJ\‘—_‘ 2 HO\/l\
) H * 2 hydrogénation
Ho\)J\

Figure 2. Déshydratation-hydrogénation d'une fonction alcool. Inspiré de Ten Dam et al..”°
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Pour obtenir des alcanes a partir de polyols de longue chaine, le mécanisme de
déshydratation/hydrogénation doit étre répété plusieurs fois sans rupture de liaison C-C parasite.
Expérimentalement, la formation de nombreux produits intermédiaires est observée : alcools, cétones,

alcénes, etc.

Pour le mécanisme de déshydratation-hydrogénation, la localisation de la rupture de la liaison
C-O dépend de la stabilité de l'intermédiaire carbocationique formé pendant la déshydratation. Il est
connu que les carbocations secondaires sont plus stables que les carbocations primaires ; par
conséquent, un alcool en bout de chaine sera plus difficile a éliminer qu'un alcool en milieu de chaine.
Par exemple, la déshydratation du 2-butanol est plus rapide que celle du 1-butanol.” Le carbocation
peut aussi &tre stabilisé par un systéme m conjugué s'il existe une double liaison adjacente, ou par la
tautomérie céto-énolique dans le cas de la déshydratation de diols vicinaux.”” Il est admis que la
vitesse de la réaction de déshydratation est corrélée a la force de la liaison C-O, et donc qu'elle
diminue quand le nombre de fonctions alcools dans la molécule diminue.”® Ainsi, au cours de
déshydratations successives de polyols, les mono-alcools seront les plus difficiles a déshydrater car
aucune fonction adjacente ne permet de stabiliser le carbocation formé par la déshydratation.

11.1.3. Hydrogénolyse directe d'une fonction alcool

Le terme hydrogénolyse est souvent utilis€é abusivement pour désigner la réaction de
déshydratation-hydrogénation. L'hydrogénolyse, définie comme I'hydrogénation d'une liaison
covalente conduisant & sa rupture, est un cas particulier, mis en évidence notamment dans le cas des
catalyseurs rhodium-rhénium et iridium-rhénium en présence d'hydrogéne.” Le site actif serait alors
situé a la périphérie d'un cluster de rhénium déposé sur une particule de métal noble (rhodium ou
iridium). Le rhénium adsorberait le polyol sous forme d'un alkoxyde permettant ainsi la rupture de la
liaison C-O adjacente par le site métallique proche (Figure 3)."

HO HO
H
Ho/ﬁ/\OH L

Q

OH - H0 Hy
OH E— —_— H
formation dissociation H
00 d'un alkoxyde @0 de I'hydrogéne 00

hydrogénolyse

/

-

HO

i

Ho > on

o
OH H20
-
hydrolyse
I de I'alkoxyde 00

Figure 3. Hydrogénolyse directe du glycérol sur une particule bimétallique composée d'un métal

noble (M,) et d'un oxyde métallique (M,). D'aprés Nakagawa et al..*



11.1.4. Cyclodéshydratation d'une fonction alcool

Si le nombre d'atomes de la chaine carbonée permet la formation d'un hétérocycle stable
thermodynamiquement, comme pour les polyols a quatre atomes de carbone ou plus, la déshydratation
intramoléculaire est possible (Figure 4).” *° L'isosorbide est synthétisé a partir de sorbitol sur des

catalyseurs bimétalliques a base de cuivre selon ce type de mécanisme.” "'
OH OH OH o HQ OH oHoe OH
" déshydratation
H N O

Figure 4. Mécanisme de cyclodéshydratation du sorbitol (adapté de Montassier et coll.*).

Dans le cas d'une cyclodéshydratation, la localisation de la rupture de la liaison C-O dépend de
la stabilité¢ de 1'hétérocycle formé : les dérivés furaniques possédant quatre atomes de carbone et un
atome d'oxygene sont plus stables que les dérivés pyraniques qui possédent cinq atomes de carbone et
un atome d'oxygene. Les cycles avec moins de quatre atomes de carbone sont défavorisés.

11.2. Mécanismes de rupture des liaisons C-C
11.2.1. Etape préliminaire de déshydrogénation d'une fonction

alcool

L'étape initiale de déshydrogénation est controversée dans le cas des réactions de rupture C-O,
mais elle fait 'unanimité pour les réactions de rupture des liaisons C-C. Elle aurait lieu sur la surface
métallique ; les alcools primaires sont déshydrogénés en aldéhydes, les alcools secondaires en
cétones, chaque réaction de déshydrogénation produisant une mole d'hydrogéne.*® Ces intermédiaires
carbonyles sont adsorbés sur la surface métallique.'” '® Les aldéhydes ne sont pas détectés dans le
milieu réactionnel, cependant une étude théorique de la transformation de 1'éthanol sur le platine
confirme leur existence.*® Des intermédiaires aldéhydes et cétones adsorbés ont aussi été observés par
spectroscopie IR in situ lors de la conversion du glycérol sur un catalyseur au platine, validant
I'hypothése d'une déshydrogénation/adsorption des polyols.™

Une étude DFT récente montre aussi que la déshydrogénation d'une liaison C-H est aussi

théoriquement possible dans le cas du glycérol.*

11.2.2. Décarbonylation d'une fonction aldéhyde

La réaction de décarbonylation correspond a la rupture de la liaison C-C d'aldéhydes adsorbés
sur la surface métallique, conduisant & la formation de CO adsorbé. La décarbonylation conduit a la
perte d'un atome de carbone terminal d'un polyol qui est d'abord adsorbé sous forme CO puis désorbé
sous forme CO, par la réaction de Water Gas Shift (Figure 5).
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] H2 C02 +H,

HO\/\ .
déshydrogénation HO - CzHe @Water Gas Shift
] décarbonylation

Figure 5. Déshydrogénation/décarbonylation de 1-propanol en éthane.®

11.2.3. Dismutation/décarboxylation d'une fonction aldéhyde

Alternativement, Wawrzetz et coll.”’ proposent un mécanisme de rupture de la liaison C-C des
aldéhydes par une réaction de dismutation suivie d'une réaction de décarboxylation (Figure 6). En
effet, ils observent la formation d'acide propionique lors de la conversion du 1-propanol. Cortright et
coll.® avaient déja évoqué la formation d'acides carboxyliques lors de la conversion du sorbitol.
L'analyse des produits de la réaction d'APR du sorbitol sur Pt/Al,O; appuie également ce
mécanisme.”®

HO\/\
HO -Hz o dismutation
— RN — 5
déshydrogénation ®) -CO,

————>  H3C—CH;s
décarboxylation
OH

Figure 6. Dismutation/décarboxylation du 1-propanol en éthane en milieu basique (d'apres Wawretz

et coll.®").

La dismutation s'effectue par une réaction de Cannizzaro (catalyse basique)” *° ou par une

réaction de Tishchenko (catalyse acide). L'acide carboxylique formé subit ensuite une décarboxylation
et produit une molécule de CO,. Cette hypothése de la décarboxylation est corroborée par le fait que
dans le cas de la conversion du glycérol, la pression partielle de CO, est supérieure a la valeur prédite
par I'équilibre de la réaction de Water Gas Shift, ce qui signifie que du CO, est formé en exces par une
autre voie.”’

D'apres les résultats de Wawrzetz et coll., la décarbonylation et la dismutation/décarboxylation
sont deux mécanismes paralléles ayant lieu simultanément.

11.2.4. Rétro-aldolisation

La rupture de la liaison C-C par rétro-aldolisation'” '*

a lieu sur des molécules tres oxygénées
comme le sorbitol. Elle se fait a partir du carbone adjacent au carbonyle formé par une réaction de
déshydrogénation. Le sorbitol est d'abord déshydrogéné, probablement sur un site métallique, et forme
une fonction cétone en position 2 ou 3 ; cette cétone est impliquée dans le mécanisme de rétro-

aldolisation, qui conduit a la formation d'un aldol et d'une cétone (voir Figure 7). Ces deux produits
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sont ensuite hydrogénés sur la surface métallique. Les aldols ne sont pas détectés dans le milieu
réactionnel, leur hydrogénation est donc trés rapide.

OH OH OH

OH  OH OH
-Ha rétro-aldolisation OH
' : . / . H\/
déshydrogénation
OH o

OH O HCO OH

Figure 7. Rétro-aldolisation d'un polyol (d'apreés Li et coll.?®).

11.3. Réactivité du sorbitol : contribution des différents
mécanismes

Seuls Li et Huber ont proposé un schéma réactionnel global de conversion du sorbitol en
alcanes sur un catalyseur Pt/SiO,-Al,0O; détaillant la formation d'intermédiaires réactionnels
partiellement oxygénés (Figure 8).” Ils font I'hypothése de quatre réactions-clés régissant les
processus de transformation des polyols en phase aqueuse, en se basant sur certains des mécanismes
décrits précédemment. Leurs hypothéses s'appuient sur des réactions alimentées en hydrogéne. Les
quatre réactions principales sont consécutives et/ou paralléles, ce qui conduit a de nombreux produits
intermédiaires potentiels lors de la conversion du sorbitol. Li et Huber en représentent une trentaine
sur leur schéma réactionnel. En particulier, la conversion sélective du sorbitol en hexane met en jeu
deux réactions de déshydratation donnant le 1,4-anhydrosorbitol puis l'isosorbide, puis quatre
réactions de déshydratation-hydrogénation donnant successivement le 1,2,6-hexanetriol puis le 1,2-
hexanediol, puis le 1(ou 2)-hexanol puis I'hexane, comme le montre la Figure 8.

OH OH OH Ly /\(\/

RN

— ..\./\]/\/\/"_‘_} ..../\]/\/\ <’ i NN,
O ol
o

\ o 5 -7 m)/\\'/\\/\

-
0

c6

—> Dehydration

= =» Hydrogenation

—> Dehydration and
Hydrogenation

~—3> Retro-Aldol
condensation

— Dehydrogenation

Non —>
/ and
CH,0H —>» CH, c1c3 ¢ decarbonylation

Figure 8. Transformation du sorbitol sur Pt/silice-alumine.?®
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Le sorbitol peut aussi subir une réaction de rétro-aldolisation conduisant a la formation de
glycérol (fleches bleues). Enfin, tous les intermédiaires oxygénés comportant au moins un alcool
terminal sont susceptibles de réagir par des réactions de décarbonylation ou décarboxylation (fleches
vertes) et de former des composés plus courts ainsi que du CO ou du CO, (non représentés ici). Il faut
noter que les auteurs ont assimilé la déshydratation et I'hydrogénation a une seule étape du mécanisme
dans le cas d'un intermédiaire alcéne ou carbonyle, partant de I'hypothése que I'hydrogénation de ces
composés est trés rapide. Le nombre de produits intermédiaires potentiels dépasse donc largement les
32 représentés sur la Figure 8.

11.4. Conclusion sur les mécanismes de transformation du
sorbitol

La réactivit¢ des polyols est complexe et encore mal comprise aujourd'hui. Les études
mécanistiques sont peu nombreuses et parfois contradictoires, ce qui peut étre expliqué par la variété

des conditions expérimentales et des types de catalyseurs utilisés.

Au cours de la transformation de sorbitol en phase aqueuse, la présence de produits de réactions
multiples témoigne de la contribution des différents mécanismes cités. Les études expérimentales
montrent également que la formulation du catalyseur est un levier pour orienter les chemins

réactionnels vers la production sélective de certains produits.
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I11.La catalyse hétérogene en phase
aqueuse

111.1. Introduction

Les procédés de transformation des polyols en phase aqueuse opérent a des conditions
expérimentales trés différentes des procédés de raffinage pétrolier classiques. Ainsi, le diagramme
présenté sur la Figure 9 montre les conditions de pression et de température de plusieurs procédés de
production de carburants ; il est évident que les transformations en phase aqueuse (déshydratation,
hydrolyse, APR, condensation aldolique...) ont lieu dans des conditions "non conventionnelles".

Supercritical water
gasification

4 Liquid phase

2001 Hydrogenation Vapor phase

Hydrogenolysis

1501

platm —

!.-"q”e““m“ Petrochemical

1004
00 Processes

Dehydration
Hydrolysis *}
504
Isomerization
Aldol Vapor-phase Reforming
Condensation |
Onxidati i asifcation
xidation Pyrolysis =

473 673 873 1073 1273
TIK —»

Figure 9. Conditions de pression et de température de différents procédés de production de
carburants : procédés de raffinage pétrolier, gazéification, liquéfaction et pyrolyse de biomasse,
procédés de transformations des sucres en phase liquide.*

Les catalyseurs utilisés pour les transformations de polyols en phase aqueuse doivent donc étre
actifs a basse température et basse pression. De plus, ces réactions ont lieu dans I'eau liquide : ce type
de milieu est peu utilisé en catalyse hétérogéne. Les catalyseurs devront donc en premier lieu étre

adaptés a la phase aqueuse.

D'une manicre générale, I'eau liquide est peu utilisée comme milieu réactionnel en chimie. C'est
pourtant le solvant de toutes les réactions biochimiques se produisant dans la nature. Actuellement, les
réactions de synthése organique dans I'eau se développent sous I'influence de la chimie verte.*' Dans le
domaine de la catalyse hétérogéne, I'emploi d'eau liquide reste anecdotique et souvent cantonné a
I'électrochimie. Cependant, de nombreux composés ex-biomasse ont un point d'ébullition trés haut et
se dégradent avant d'atteindre I'ébullition (par exemple, le sorbitol a un point d'ébullition de 296°C).
Ils doivent donc étre employés en phase aqueuse ; c'est pourquoi beaucoup de procédés de

bioraffinage ont lieu dans I'eau.

—22 —



L'eau posséde de nombreux avantages : c'est un solvant abondant, bon marché (bien qu'il faille
considérer aussi le colt du traitement de I'eau), non toxique et ininflammable. Surtout, utiliser 1'eau a
I'état liquide permet d'économiser |'énergie nécessaire a sa vaporisation. Enfin, I'eau est aussi le réactif
de la réaction de Water Gas Shift.

La nature du solvant a de plus un impact important sur la réactivité des polyols : par exemple,
Chaminand et al. montrent que lors de la transformation du glycérol sur un catalyseur métallique
supporté, 1'eau oriente la réaction vers la production de 1,2-propanediol tandis que le sulfolane oriente
vers la production de 1-propanol et le dioxane vers les composés a 1 ou 2 atomes de carbone.*

I11.2. Les catalyseurs métalliques en phase aqueuse
111.2.1. Généralités

Les interactions entre 1'eau et les métaux ont été étudiées, mais rarement dans des conditions
permettant la présence d'eau liquide. Néanmoins, Heras et coll.*’ proposent un modéle général de

réaction entre l'eau et les métaux qui pourrait étre étendu a I'eau liquide.

L'adsorption d'une molécule d'eau sur la surface métallique se fait par chimisorption par I'atome
d'oxygene, conduisant a une molécule H,O adsorbée, éventuellement chargée positivement. D'autres
molécules d'eau peuvent ensuite s'adsorber par des liaisons hydrogene sur cette premiere couche de
molécules chimisorbées, conduisant a une structure multicouche de molécules d'eau sur la surface
métallique. La Figure 10 illustre ce mode d'adsorption particulier de I'eau. Ce mod¢ele multicouche a
été repris par West et coll. dans le cas de la déshydratation du butanol par catalyse hétérogéne en
milieu eau liquide.*
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Figure 10. Adsorption multicouche de I'eau sur une surface métallique (d'aprés Heras et coll.*®).

La force de l'interaction entre la molécule d'eau adsorbée et la surface métallique est fonction de
la nature du métal utilisé. Ainsi, elle est plutot faible avec Ni ; elle est plus forte avec Ru qu'avec Pt.*?

Les molécules d'eau adsorbées sur la surface métallique peuvent se déformer, voire se dissocier,
pour donner des espéces hydroxyles —OH et hydrogene —H adsorbées. Cette dissociation est possible
notamment avec les métaux suivants : Ru, Ir, Cu, Re, W, Al, Fe, Co.*

Les hydroxyles adsorbés sont plus ou moins stables suivant la nature du métal. Par exemple,
avec Fe, Co et Ni, les hydroxyles sont stables et forment une couche de passivation a la surface du
métal, qui est alors partiellement oxydé ; dans d'autres cas, les hydroxyles réagissent par dismutation
pour donner une molécule d'eau et un atome d'oxygene fortement li¢ au métal. Cette "contamination"
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par l'oxygene affecte les propriétés d'adsorption-désorption de la surface métallique, et en particulier
favorise la dissociation de l'eau. Si l'adsorption d'atomes d'oxygene se poursuit, elle peut mener a

I'oxydation des régions situées sous la surface du métal.

Les atomes d'hydrogene adsorbés peuvent se désorber sous forme d'eau en réagissant avec un
hydroxyle, sous forme de dihydrogéne gazeux en réagissant entre eux comme c'est le cas lors de la
réaction de Water Gas Shift, ou encore participer a des réactions d'hydrogénation.

En résumé, les différentes réactions possibles de l'eau avec la surface métallique sont les
suivantes (équations (6) a (10)) :*

Adsorption d'une molécule d'eau : Hy0 — Hy0 (a5 (6)
Dissociation d'une molécule d'eau adsorbée : H,0 (ags) = OH (aas) + H (aas) @)
Dismutation de deux hydroxyles adsorbés : 2 OH (aa5) = H2O + O (a0 ®)
Dissociation d'un hydroxyle adsorbé : OH sy = O (aasyt H (aats) 9
Désorption de deux atomes d'hydrogene sous forme (10)

. N 2 -H ds) — H
dihydrogeéne : (ads) 2@
Les catalyseurs métalliques interagissent avec I'eau du milieu aqueux, ce qui conduit parfois a

leur désactivation, comme expliqué dans le paragraphe suivant.

111.2.2. Mode d'adsorption des réactifs en phase aqueuse

Il est important de noter que toutes les réactions discutées ici s'opérent sur des especes
adsorbées sur la surface métallique en présence d'eau. Les mécanismes d'adsorption de l'eau et des
réactifs ainsi que la nature de ces especes adsorbées sont difficiles & déterminer en milieu aqueux, tout
comme I'état d'oxydation du métal méme si les catalyseurs sont réduits avant réaction. Montassier et
coll. propose une adsorption dissociative des alcools sur un ion métallique (Figure 13).° Cette
hypothése suggéere que la surface métallique serait partiellement oxydée, ce qui n'a pas pu &tre vérifié
expérimentalement. D'aprés une étude théorique sur la réactivité des alcools en phase gaz, 'adsorption
des alcools sur les sites acides des oxydes se ferait via la formation d'un alkoxyde.*’

\
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Figure 13. Adsorption dissociative des alcools sur la surface métallique. D'aprés Montassier et coll.. °

Suivant 1'équilibre adsorption/désorption, les espéces peuvent se désorber rapidement ou réagir
a nouveau a la surface du catalyseur et subir des clivages C-C ou C-O multiples. Cet équilibre varie en
fonction de la nature du métal. L'adsorption des polyols semble cependant irréversible : Montassier et
coll. n'observent pas d'isomérisation dans le cas des polyols C4 a C6, ce qui signifie que les polyols

adsorbés ne se désorbent pas sous forme polyol.
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111.2.3. Désactivation des catalyseurs métalliques dans I'eau

Granger et coll.*® ont étudié la stabilité du cuivre supporté sur silice en milieu aqueux. Aprés
avoir mis le catalyseur en présence d'eau, ils observent les modifications suivantes :

e l'oxydation superficielle du cuivre
e l'augmentation de la taille des particules métalliques (frittage)

e la diminution de la surface spécifique du support dans le cas de catalyseurs métalliques
supportés (ce point sera abordé dans la partie suivante).

De plus, ils observent une dissolution partielle du cuivre dans 1'eau via I'augmentation de la
concentration en ions Cu”" dans le milieu. Ce phénoméne de dissolution a également été observé lors
de 1'étude d'autres métaux en phase aqueuse, comme le ruthénium (Ru/SiO, en phase aqueuse sous
pression d'hydrogéne),"” le nickel (Ni/ALO; ).*

Les auteurs proposent un mécanisme de désactivation basé sur l'oxydation partielle de la surface
du métal en espéces oxydes ou hydroxydes, les petites particules de métal étant particulierement
réactives.*® Les espéces oxydées ainsi formées se dissolvent dans la phase aqueuse pour donner des
ions métalliques. Ces ions se redéposent ensuite sur les grosses particules de métal. Ce phénoméne de
dissolution-précipitation conduit au frittage des particules métalliques suivant un mécanisme de type
"vieillissement d'Ostwald", qui est communément admis pour le frittage des particules métalliques
supportées en phase liquide.”

Le mécanisme de désactivation des métaux supportés en phase aqueuse est donc lié a des
réactions d'oxydo-réduction ayant lieu sur la surface métallique.

L'oxydation partielle du métal est plus facile sur les petites particules métalliques que sur les
grosses. Les interactions métal-support peuvent inhiber ou favoriser I'oxydation partielle du métal.*’

Enfin, le frittage du métal a la surface du catalyseur peut se faire par migration de petites
particules métalliques sur le support. Ce phénomene dépend de la nature du support : plus les
interactions métal-support sont faibles, plus la migration est facile.® Le support joue donc un réle

important dans la stabilité de la phase métallique.

Sur un méme support, les petites particules sont moins stables que les grosses : en effet, le
rapport atomes de surface/atomes de cceur est plus important pour les petites particules, ce qui entraine
une oxydation partielle globalement plus importante, et donc une diminution des interactions avec le
support conduisant a un frittage des petites particules. C'est le cas par exemple du catalyseur Pt/Al,O3
en phase aqueuse.>

La taille des particules métalliques peut étre modulée par la méthode d'imprégnation du

51,52

support ou par des traitements post-préparatoires comme le vapotraitement.

La nature du support détermine elle aussi la force des interactions métal-support. Par exemple,
les interactions Pt-SiO, sont plus faibles que les interactions Pt-Al,O; d'ou une désactivation plus
rapide du catalyseur Pt/SiO,.” De méme, les catalyseurs Ru/C et Ru/TiO, sont stables en phase
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aqueuse grace a la force des interactions métal-support alors que les catalyseurs Ru/SiO, et Ru/Al,O4

, . 4
se désactivent.*”>>

Le support joue enfin un role important dans le lessivage de la phase métallique : le plus

souvent, le lessivage du support entraine le lessivage du métal.*’

111.3. Les supports acides en phase aqueuse

Les solides acides sont peu utilisés en phase aqueuse. West et coll. ont testé différents
catalyseurs acides : silice-alumine, acide niobique, niobium phosphaté, zéolithes (Beta, USY, H-ZSM-
5), zircones modifiées (WOy/ZrO,, MoO,/ZrO,, et MgO/Zr0O,). Ils ont pris la réaction de
déshydratation du 2-butanol comme référence pour évaluer l'acidité d'un solide.* Les auteurs
proposent le mécanisme suivant : dans un milieu aqueux, les solides sont couverts de couches
multiples d'eau, a la mani¢re de ce qui est proposé pour les interactions eau-surface métallique (voir
partie I11.2.1). La réaction de déshydratation du butanol a lieu sur la surface du solide hydraté, avec
une molécule hydratée-adsorbée.

Concernant la stabilité des solides acides dans 1'eau, Wen et coll. montrent une désactivation
trés rapide des zéolithes en milieu aqueux.* Ravenelle et al. ont étudié la stabilité des zéolithes HY et
HZSM-5 en phase aqueuse de 150 a 200°C. Ils montrent que les zéolithes HY s'amorphisent en
quelques heures en phase aqueuse, via des mécanismes différents de ceux observés en phase gaz. Dans
l'eau, les atomes Si se solubilisent partiellement et sortent du réseau cristallin, contrairement a des
mécanismes de migration d'aluminium généralement admis en phase gaz. En revanche, dans les
conditions de leur étude, la zéolithe HZSM-5 (Si/Al = 15 a 40) semble stable.”® Ce résultat est
contredit par Li et al. qui observent que le catalyseur Pt/HZSM-5 (Si/Al = 60) se désactive en 24 h lors

de la conversion du sorbitol.”

Cette différence s'explique d'une part par la température plus élevée
dans I'étude de Li et al. et d'autre part par le rapport Si/Al, 1a aussi plus élevé dans le dernier cas. En
effet, dans I'exemple de la zéolithe HY, la désactivation est d'autant plus rapide et importante que le

rapport Si/Al augmente.

La silice-alumine est active en phase aqueuse. Elle est cependant modifiée par le milieu
hydrothermal, qui conduit a une hydratation de la surface et a une augmentation de la concentration en
sites acides,” accompagnée d'une diminution de la surface spécifique. En terme d'activité catalytique,
le catalyseur Pt/SiO,-Al,O; (MS-25, 25%Al,0;, Grace Davison) ne se désactive pas apres deux
semaines en conditions APD/H."'

L'alumine gamma en revanche se désactive rapidement en phase aqueuse : elle se réhydrate en
boehmite en quelques heures en conditions hydrothermales (eau liquide, 150-200°C).”” Cette
hydratation est toutefois limitée lorsque des dépdts carbonés se forment a la surface de I'alumine et la
protégent des attaques hydrolytiques, par exemple dans le cas de I'APR du glycérol ou du sorbitol.*® Il
faut noter que le dépdt d'un métal comme le platine accompagné de chlorures (apportés par un
précurseur de type H,PtClg) conduit de plus a un lessivage de I'alumine en phase aqueuse, les espéces
AlOCI et AICI; étant solubles dans I'eau. Les ions Al en solution peuvent de plus jouer le role de
catalyseurs homogénes et perturber 'observation du comportement du catalyseur hétérogéne.”

D'autre part, les supports a base de niobium ont une activité en phase aqueuse intéressante.
L'eau modifie leur acidité (la concentration en sites acides de Brensted augmente). Une étude

—26—



comparative de l'acidit¢é de catalyseurs a base de niobium dans un solvant non protique (le
cyclohexane) et dans I'eau montre que l'eau s'adsorbe sur les sites acides faibles et limite donc

l'activité du catalyseur aux sites acides les plus forts.®

D'autres études sur la silice et la cérine utilisées comme support du platine lors de la conversion
de I'é¢thyléne glycol montrent que ces deux supports ne sont pas stables en milieu aqueux.®’

I11.4. Conclusion sur le comportement des catalyseurs en
phase aqueuse

L'eau liquide n'est pas un milieu conventionnel pour la catalyse hétérogene. De ce fait, il est peu

étudié dans la littérature de la catalyse.

Le modé¢le le plus courant pour décrire les interactions entre I'eau et les solides est celui de
'adsorption multicouche, dans laquelle une premiére couche de molécules d'eau est chimisorbée et les
couches suivantes sont liées entre elles par des liaisons hydrogéne.

Les molécules d'eau chimisorbées sur la surface métallique peuvent se dissocier pour donner
des hydroxyles, des atomes d'hydrogéne et éventuellement des atomes d'oxygeéne chimisorbés. Ces
especes modifient la réactivité de la surface métallique et son état d'oxydation.

Dans I'eau, les métaux se désactivent par un phénomene de dissolution-précipitation provoqué
par l'oxydation et I'hydratation superficielle des particules métalliques, ou par migration des petites
particules métalliques sur la surface du support. Cette désactivation se traduit par un frittage du métal.
Elle peut étre limitée par 1'utilisation de catalyseurs ayant des interactions métal-support fortes.

La désactivation des solides acides dans I'eau se traduit par des changements de structure,
notamment la diminution de la surface spécifique, et des modifications de l'acidité induites par
I'hydratation des sites acides. Il est important de noter que la stabilité du support acide détermine en
partie la stabilité de la phase métallique.

La sélection de catalyseurs hétérogénes pour des réactions en phase aqueuse doit donc tenir
compte de la stabilité dans l'eau du support, des interactions métal-support, et de la stabilité de la
phase métallique.
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V. Les catalyseurs de la transformation du
sorbitol

Ces derniéres années, de nombreuses études présentant de nouveaux catalyseurs pour la
transformation des polyols ont été publiées. Elles s'appuient le plus souvent sur la réactivité du
glycérol, mais on trouve aussi des travaux sur la réactivité de 1'éthyléne glycol en tant que molécule
modele ou sur le sorbitol. Les produits ciblés par ces procédés sont variés : hydrogéne, hydrocarbures
et certains intermédiaires oxygénés. La formulation du catalyseur est donc adaptée a l'application
désirée (voir Tableau 1).

Un catalyseur métallique supporté est généralement utilisé lorsque le produit ciblé est le
dihydrogéne ; pour produire des hydrocarbures, on utilisera plutét un catalyseur bifonctionnel
composé¢ d'une phase métallique et d'une phase acide ; pour l'isosorbide, un catalyseur acide ou
électrophile suffit ; enfin, lorsque la réaction est orientée vers la production de composés oxygénés les
glycols, les catalyseurs utilisés sont métalliques, parfois en complément d'une base utilisée pour
favoriser la réaction de rétro-aldolisation conduisant a des ruptures C-C en milieu de chaine (voir
partie 11.2.4).

Ici, nous nous intéressons a la production d'hydrocarbures liquides, possible uniquement a partir
de polyols longs comme le sorbitol, et nécessitant donc un systéme catalytique bifonctionnel. Nous
présenterons d'abord les solides utilisés comme support du métal, puis les phases métalliques utilisées
dans la transformation du sorbitol, en abordant les catalyseurs employés dans la transformation
d'autres polyols lorsqu'ils sont pertinents.

IV.1. Réle du support

Le support apporte notamment des sites acides permettant la déshydratation et/ou des sites
basiques permettant la rétro-aldolisation. Quelques auteurs ont comparé l'impact de la nature du
support pour les réactions de transformation de polyols en phase aqueuse. Il est évident que le support
a une influence sur l'activité du catalyseur, comme le montre par exemple une étude comparative de la
conversion de I'éthyléne glycol sur des catalyseurs a base de platine déposé sur différents supports en
phase aqueuse.®' Le classement des supports de platine par activité décroissante est le suivant :

charbon actif = TiO, > Al,O3 > Si0,-Al,O3 = ZrO, > noir de platine > CeO, > SiO, > ZnO
Les plus sélectifs en alcanes sont, par sélectivité décroissante :
charbon actif > Si0,-A1,0; > TiO, > ZrO,

Cet effet du support peut étre corrélé en partie avec la dégradation du support en milieu aqueux.
En effet, pendant cette expérience, une dissolution partielle de la silice et de la cérine a été observée.
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Tableau 1. Catalyseurs de la transformation catalytique du sorbitol.

Additif  Type de Produit(s)
Réf.  Phase métallique Support acide/base réacteur P (bar) T°(K) ciblé(s)
8 3%Pt ALO . 29-56 498-538 :
Sn-Ni Raney o ] litfixe 651 49535 rvdrogene
9 4%Pt Si0,-Al,03 = 26-60 498-538
3%Pt ALO; HCl lit fixe 58 538  hydrocarbures
3%Pd Si0,-Al,03 = 58 538
62 1%Pt AL O, i lit fixe 55 538 hydrogene
4%Pt Si0,-Al,03 52 533 hydrocarbures
= 4%Pt Si0,-ALOs ) litfixe 29 SI8 | drocarbures
- Si0,-Al1,05 batch 29 518
4%Pt Si0,-Al,03
: e Nb0s - lit fixe 54 528  hydrocarbures
(2-4)%Pt NbOPO,
4%Pt Nb,05-POy
21 2/oRy S10; Ca(OH),  batch 80-175 453-513  polyols
Ni Raney -
’ 65%Cu Si0, - batch 40 493 polyols
] Cu Raney - 40 513
2255%21;1//5;1 II;;?:;/ ] - batch 40  493-513  isosorbide
31
(0,06’-510,/31):1/;%12?11@ g NaCl  litfixe 40 493-533  polyols
Si0,-Al,03
H-ZSM5
HY
< Z10,-WO4 - "
4%Pt Zr0,-MoO, - litfixe 29 518 YCTOSAIBUIeS
et alcools
Nb,Os
Zr0,-PO,
Ti0,-POy
NbOPO,
> 5%Pt ALO; - litfixe 29 498 hydrogéne
(2-8)%Ni NaY
o 1%Pt NaY Ca(OH),  batch 60 493 glycols
(2-8)%Nil1%Pt NaY
o 3%Ru C (CNF) CaO batch 80 493 glycols
06 10%Ni HZSM-5 - batch 40 513  hydrocarbures
H3PW1,04¢/Si0,
67 H;PW,040/Al,04
lit fixe 1 493 isosorbide

H3PW12040/Ti02 -
H3PW12040/ZI'02
H3PW12040/C302
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1VV.1.1. Solides acides

Dans l'étude de Shabaker et al..*® la silice-alumine (MS-25, 25%Al1,0;, Grace Davison) se
révele étre un des deux supports catalytiques les plus sélectifs en alcanes au cours de la réaction de
transformation de 1'éthyléne glycol (polyol modéle) en phase aqueuse. Les études ultérieures réalisées
dans la thématique de la transformation du sorbitol ont majoritairement porté sur des catalyseurs a
base de silice-alumine.” ** *> > Ce support présente des propriétés acides, mais est sensible aux
conditions hydrothermales de transformation du sorbitol. De plus, il semblerait que son activité acide
dans I'eau soit limitée.”

D'autres catalyseurs acides sont également étudiés dans la littérature. Une étude comparative de
catalyseurs a base de platine sur différents supports acides lors de la transformation du sorbitol donne
le classement suivant a 36 h sous charge, en présence d'hydrogéne (245°C, 29 bar) :

zircone phosphatée > oxyde de niobium > zéolithe HZSM-5 > oxyde de titane phosphaté >
oxyde de niobium phosphaté > silice-alumine > zéolithe HY > zircone tungstée > zircone dopée au
Mo.”

Différents types de solides se retrouvent dans ce classement. Les zéolithes (HZSM-5 et HY)
sont connues pour leurs propriétés acides dans divers procédés de raffinage. Elles se révélent actives

- .. 155,64, 66 34,69, 70
pour la transformation du sorbitol> " |

ou du glycéro en hydrocarbures, mais dans I'ensemble,
peu stables en conditions hydrothermales. L'emploi des zéolithes dans les procédés en phase aqueuse
doit donc étre envisagé avec prudence.

La deuxiéme catégorie de catalyseurs utilisés pour la transformation de polyols est constituée de

l'oxyde de niobium (Nb,Os) et de ses dérivés (phosphatés notamment).** @ L'

oxyde de niobium se
place en deuxiéme position dans le classement des supports de platine pour la transformation du
sorbitol par APD/H. De plus, West et coll. ont comparé 1'activité de Pt/SiO,-Al,O; et de platine sur des
supports a base de niobium (acide niobique, phosphate de niobium, acide niobique phosphaté) pour la
transformation du sorbitol. Ils ont constaté un meilleur rendement en alcanes avec les supports a base
de niobium, qu'ils justifient par la présence de groupes acides forts. Les auteurs font 1'hypothése
d'interactions fortes entre le support et les réactifs (les polyols ou alcools) favorisant la
déshydratation.”” Notons que ce solide est aussi connu pour sa stabilité en phase aqueuse (voir partie

11L3).

Les autres solides étudiés pour I'APD/H du sorbitol sont préparés par une méthode classique qui
consiste a doper un oxyde peu acide (ZrO,, TiO,, etc.) avec un métal de transition (molybdéne ou
tungstene) ou avec du phosphore, afin d'obtenir des sites acides de Lewis. En effet, les acides de Lewis
semblent actifs en milieu aqueux, bien que leur nature exacte (Brensted ou Lewis) ne soit pas
clairement définie.”® Cette stratégie donne de bons résultats avec la zircone phosphatée et l'oxyde de
titane phosphaté dans le classement cité plus haut. Ces résultats sont corroborés par une étude d'acidité
modéle de déshydratation du fructose dans l'eau, montrant une bonne activit¢ de la zircone
phosphatée.”’ Bien entendu, les propriétés du support comme la surface, la porosité, la stabilité en
conditions hydrothermales et la nature des espéces dopantes jouent un role important dans l'activité et

|55

la stabilité de ce type de catalyseur acide. Par exemple, Li et al.”” observent une désactivation de la

zircone tungstée lors de la transformation du sorbitol (réaction en lit fixe a 245°C, sous hydrogéne)
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tandis que Weingarten et al.”

n'observent pas de modification de la méme zircone tungstée lors de
l'analyse post-test de déshydratation du fructose (réaction en réacteur fermé a 160°C, sous inerte). La
différence de température entre les deux études est probablement responsable de cet écart de résultat.

|67

Dans la méme optique, Sun et al.”” ont déposé des particules d'acide phosphotungstique (H;PW,04)

sur différents supports non acides pour convertir du sorbitol en isosorbide.

Le développement de nouveaux solides acides stables et actifs en milieu hydrothermal, pouvant
améliorer la vitesse de la déshydratation, est aujourd'hui un point clé des recherches sur I'APD/H.

IV.1.2. Autres supports

Lorsqu'aucune propriété acide n'est requise (production d'hydrogene, de glycols), les
caractéristiques recherchées pour un support sont la stabilité et la surface spécifique facilitant la

dispersion de la phase métallique. A ce titre, les supports carbonés comme le charbon actif ou les

nanofibres de carbone sont considérés comme de bons candidats.?” 3% 6% 7274 1t

5,21,69,74

oxyde de titane, la
zircone et la silice sont également prisés.

Enfin, l'alumine étant un support conventionnel en catalyse hétérogéne, elle est souvent étudiée
pour la transformation du sorbitol, bien que sa stabilité en phase aqueuse soit discutable : comme
mentionné au paragraphe II1.3, I'alumine gamma se réhydrate en boehmite en quelques heures en
conditions hydrothermales proches de I'APD/H ou de I'APR.”’

La "neutralité" de ces supports doit cependant étre nuancée lorsqu'ils sont placés dans le milieu
réactionnel de transformation des polyols en phase aqueuse. Tian et coll. observent ainsi que 1'alumine
catalyse la formation d'alcanes lors de I'APR du glycérol.”’ De méme, I'alumine montre une activité
forte pour la déshydratation du xylose dans I'eau (c'est une réaction modéle pour I'acidité).”' En effet,
le milieu protique favorise la formation de sites acido-basiques. Il faut rappeler que le pKe de l'eau
diminue lorsque la température augmente, jusqu'a 250°C ou il atteint 11,20 a pression de vapeur
saturante.” La présence de CO, dissous génére également de l'acidité.'® ** Fukuoka et al. font par
ailleurs I'hypothése d'une dissociation hétérolytique de 1'hydrogene (représentée dans 1'équation (11))

sur le métal pour expliquer la formation de sites acides catalysant la déshydratation de polyols : 7
Dissociation hétérolytique de I'hydrogeéne H,—»>H +H (11)
Les espéces H' formées peuvent alors migrer vers le support grace au processus de spillover.

Ces phénomeénes sont probablement a l'origine de la sélectivité en alcanes observées sur un
catalyseur Pt/C par Shabaker et al.”' lors de 'APD/H de I'éthyléne glycol (voir plus haut), le charbon
actif étant par ailleurs réputé pour sa stabilité en phase aqueuse.

11 faut noter que les supports "neutres" sont parfois étudiés en association avec des bases®" ** ¢
2 ou des acides minéraux’ qui permettent d'orienter la réactivité de la méme maniére que les

catalyseurs solides.

Enfin, lorsque les produits ciblés sont des "polyols courts" (glycérol ou glycols) obtenus via des
réactions de rétro-aldolisation, des solides basiques peuvent étre utilisées : NaY,** ** Zn0O,° MgO."
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IV.2. Réle de la phase métallique
IV.2.1. Activité des catalyseurs monométalliques

L'élément déterminant I'activité et la sélectivité du catalyseur métallique est la nature du métal
utilisé. Des métaux du groupe 8 supportés sur silice ont été comparés par Davda et al. pour 'APR de

I'éthyléne glycol.”” Ces métaux sont connus pour étre actifs en catalysant notamment les réactions de
rupture C-C.”® Les données de cette étude peuvent étre utilisées pour classer ces métaux par activité

décroissante pour la transformation de 1'éthyléne glycol en alcanes (suivant le TOF) :
Ru>Pt=Rh>Ni>>Pd=Ir

D'autres auteurs obtiennent des classements différents en considérant la conversion du réactif
lors de réaction alimentées en hydrogéne. Par exemple, lors de la conversion du glycérol sur des
métaux supportés sur silice, sous 100 bar d'hydrogeéne, Montassier et al. obtiennent le classement
d'activité décroissante suivant :

Ru > Rh > Ir > Ni > Cu >> Co et Pt (non actifs)

Une étude de Tomishige et al. sur la transformation du glycérol par des métaux supportés sur
silice promus par ReO donne un classement par conversion décroissante du type :

Rh > Ru > Ir>>Pt > Pd®

De ces trois classements différents, il ressort que le ruthénium, le rhodium et le nickel
présentent une activité intéressante pour I'APD/H ; l'iridium est intéressant uniquement dans le
classement de Montassier et dans celui de Tomishige, ce qui conduit a deux hypothéses
premiérement, le premier classement correspondant a la production d'alcanes, il est possible que
l'iridium soit actif mais ne produise que des mono-oxygénés ; deuxiémement, le deuxiéme classement
correspondant a une réaction alimentée en hydrogéne, il est possible que l'iridium soit actif
uniquement pour l'hydrogénation et pas pour les réactions de type décarbonylation, WGS ou
décarboxylation (voir partie II). Les travaux de Maris et Davis montrent par ailleurs que le platine peut
étre faiblement actif dans leurs conditions de conversion du glycérol (Pt supporté sur charbon).'® Ce
résultat peut s'expliquer par la pression en hydrogéne, qui est de 100 bar dans le test de Montassier et
coll., et de 40 bar seulement dans le test de Maris et Davis. En effet, il a déja été observé que la
pression partielle d'hydrogéne a un effet inhibiteur sur la déshydrogénation/adsorption du glycérol
(voir partie II). Il se pourrait donc que le platine soit faiblement déshydrogénant dans les conditions de
réaction et donc inactif si la pression d'hydrogéne est trop forte.

Concernant le nickel, il présente une activité intéressante dans certains classements mais
plusieurs études sur le nickel supporté montrent qu'il se désactive tres rapidement dans les conditions
d'APR.* 7077 7980 Cette désactivation est attribuée & l'oxydation du métal, au frittage, au cokage des
particules métalliques ou a des interactions fortes entre les sites actifs et 1'eau (ou entre les sites actifs
et les réactifs). L'utilisation de promoteurs comme Ce, Mg, Zr, La ralentirait la désactivation mais ne
permet pas d'atteindre une stabilité suffisante pour I'APR.”
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IV.2.2. Sélectivité des catalyseurs monomeétalliques

La nature du métal a de plus un effet significatif sur la sélectivité en hydrocarbures. D'apres les
résultats de I'APR de I'éthyléne glycol sur différents métaux supportés sur silice, les métaux les plus
sélectifs pour la production d'alcanes sont, par ordre décroissant :

Ru > Rh > Ni > Pt > Pd'¢

Dans le cas de la conversion du glycérol sous pression d'hydrogéne, le classement des métaux
supportés sur silice par sélectivité en alcanes décroissante est le suivant :

Ru>Rh=Ni>Ir>Cu’

Ces résultats sur l'influence de la nature du métal sur la sélectivité sont trés peu expliqués dans
la littérature. L'état du catalyseur, en particulier son degré d'hydratation et d'oxydation pendant la
réaction, est mal connu, en partie a cause du manque de techniques de caractérisations in situ pour les
réactions en phase aqueuse.

1VV.2.3. Effet de la taille des particules metalliques

Une étude de Claus et Lehnert sur 'APR du glycérol sur Pt/Al,0; montre de plus que la taille
des particules métalliques joue un role dans la sélectivité de I'APR.*' En effet, la sélectivité en
hydrogene passe de 78 a 95 % quand la taille des particules de platine augmente de 1,6 a 3 nm, a
isoconversion du glycérol. Les auteurs expliquent cet effet par un clivage C-C réalisé
préférentiellement sur les espéces adsorbées sur les atomes Pt de face, le rapport nombre d'atomes de
face/nombre d'atomes d'arétes et de coin augmentant avec la taille de la particule métallique. Cet effet
a aussi 6té observé sur le ruthénium®’ et le nickel.”® La réaction d'APR serait donc sensible a la
morphologie des particules métalliques. D'aprés Tomishige et coll.,?’ cet effet serait plus prononcé sur
les réactions de clivage C-C que sur les réactions d'hydrogénation.

Lors de la réaction d'APD/H, la sélectivité en alcanes et en intermédiaires oxygénés semble
également sensible 4 la taille des particules, dans le cas de la conversion du glycérol sur Pt/ALO;.”” La
sélectivité en alcanes augmente avec la taille des particules de platine. Il est probable que ce résultat
soit di a une diminution de la concentration en sites de décarbonylation et de décarboxylation, ces
sites étant selon Murata et al. localisés a la limite métal-support.*

La plupart des travaux sur 'APD/H du sorbitol menés a ce jour implique le platine ou le nickel
(voir Tableau 1). Pourtant, dans le cas d'une réaction alimentée en hydrogéne, des métaux
hydrogénants peu actifs pour 'APR pourraient étre évalués, comme le palladium ou l'iridium.

IV.2.4. Effet d'un promoteur

La nature des sites actifs de la surface métallique dépend avant tout des propriétés électroniques

du métal utilisé, mais peut étre modifiée par l'addition d'un second métal ou de soufre.”***

Des catalyseurs bimétalliques NiPt/Al,O3;, CoPt/Al,Os, FePt/ALO;* et RuPt/C, RePt/C,
OsPt/C* ont été préparés a partir de Pt/AL,O; et Pt/C et testés pour I'APR. Les catalyseurs
bimétalliques sont plus actifs et plus sélectifs en hydrogéne que les catalyseurs monométalliques
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parents. Cet effet serait dii a une diminution de I'enthalpie d'adsorption de 'hydrogeéne et du CO sur la
surface métallique, favorisant la désorption de ces produits et laissant plus de sites accessibles pour la
réaction.® De plus, certains co-métaux comme Fe et Re sont aussi des promoteurs de la réaction de
Water Gas Shift. Leur addition sur le platine favoriserait donc cette réaction. Cet effet est visible par
l'augmentation du rapport Hy/CO et la diminution du rapport CO/CO,.*

Enfin, certains co-métaux comme le rhénium peuvent chimisorber des hydroxyles formés a
partir de l'eau, ces hydroxyles pouvant réagir avec un alcool pour former un alkoxyde.” Les
hydroxyles adsorbés joueraient un role dans la réaction de Water Gas Shift en facilitant 'oxydation du
CO adsorbé sur le platine, comme illustré sur la Figure 11 ; ils catalyseraient aussi des clivages C-O
par des réactions de déshydratation ou d'hydrogénolyse directe dans certains cas (voir partie 1I.1.3).
L'amélioration de I'activité du platine serait donc due a des effets combinés de la catalyse bimétallique.

Le nickel est un métal prometteur quand il est utilisé¢ dans des catalyseurs bimétalliques SnNi.
En effet, bien que le catalyseur Ni/SiO, se désactive rapidement, le nickel de Raney est relativement
stable dans les conditions d'APR.*® ***¥ ['addition d'étain sur ce catalyseur améliore la sélectivité en
hydrogéne en inhibant partiellement la réaction de méthanation a partir de CO et CO,.'

Reaction of CO with Re-OH Reaction of adsorbed R-COH
species to form COOH with Re-OH species to form
intermediates for water-gas shift water and cleave C-O bonds

Gt Re\ Pt
/ () oxygen
Weaker adsorption of CO @ carbon

on Pt adjacent to Re-OH
species, leading to higher O hydrogen

formi
reforming rates (R) Organic group

Figure 11. La catalyse bimétallique : effets de I'addition du rhénium sur le catalyseur Pt/C.%°

Un alliage Ni:Pt (33:1) supporté sur alumine montre aussi une bonne activité.*” L'addition de
platine augmente le nombre de sites actifs du nickel en augmentant sa réductibilité. De plus, la
réaction de WGS est favorisée par I'affaiblissement de 1'enthalpie d'adsorption de CO, ce qui libére les
sites actifs du nickel.

L'ajout d'un promoteur platine ou or au catalyseur Ru/C a en revanche peu d'effet sur l'activité
catalytique lors de la transformation du glycérol en milieu neutre ou basique.” Le choix du promoteur
et du catalyseur promu est donc important.
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L'activité¢ des sites de la surface métallique peut donc étre modulée par l'utilisation de
catalyseurs bimétalliques. Ce levier permet de concevoir des catalyseurs plus sélectifs, plus stables et
plus actifs.

IVV.2.5. Interactions entre sites acides et sites métalliques

Davda et coll. ont montré qu'un catalyseur Pt/SiO,-Al,O; et un catalyseur Pt/Al,O; mélangé
avec SiO,-AlLO; ont la méme sélectivité pour le méme rapport Pt/nombre de sites acides.'' La
proximité des sites acides et des sites métalliques ne serait donc pas un élément déterminant du
mécanisme. Ceci signifierait donc que la déshydratation et I'hydrogénation sont deux mécanismes
distincts localisés sur des sites €éloignés du catalyseur, en accord avec les mécanismes discutés dans la
premicre partie. Il y aurait alors adsorption d'une molécule de réactif, puis déshydratation-désorption
d'un intermédiaire insaturé, puis ré-adsorption-hydrogénation-désorption. Ce mécanisme, proposé par
Simonetti et Dumesic, est exposé dans la Figure 12.

Rz

Figure 12. Schéma de la déshydratation/hydrogénation sur un site acide (A) et un site métallique
(B).gl

Suivant ce concept, plusieurs auteurs ont proposé des systémes catalytiques bifonctionnels pour
la transformation de polyols en phase aqueuse constitués d'un catalyseur métallique déposé sur un
support inerte et d'un catalyseur acide : Ru/C + (TPA/ZrO,, CSTPA, CsTPA/ZrO, ou Nb,Os)’* ou (Ru,
Rh, Pt ou Pd)/C + Amberlyst.”

1VV.3.Conclusion

A T'heure actuelle, la littérature de la transformation du sorbitol en phase aqueuse concerne
essentiellement le catalyseur Pt/silice-alumine et comporte trés peu d'études comparatives de
catalyseurs. Cependant, il est possible de tirer quelques conclusions d'une revue attentive des travaux
sur la transformation des polyols.

Premic¢rement, les catalyseurs a base de zéolithe, de cérine, de silice ou d'alumine ne seraient
pas stables en conditions hydrothermales. Bien que certaines zéolithes présentent des propriétés acides
intéressantes, il semblerait donc que ce type de support ne soit pas adapté a la transformation du
sorbitol en phase aqueuse.
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Deuxiémement, les supports présentant une bonne stabilité en milieu aqueux sont les supports
carbonés, TiO, et ZrO,. Les oxydes dopés préparés a partir de TiO, et ZrO, présentent en régle
générale une bonne stabilité et une activité en déshydratation. Enfin, les supports a base d'oxyde de
niobium ont fait I'objet de quelques publications ; il semblerait que ces solides soient stables et que
leur acidité soit exaltée par le milieu aqueux.

Troisiémement, le métal le plus utilisé dans la littérature est le platine, connu pour ses propriétés
hydrogénantes et déshydrogénantes ; il semble de plus actif pour la réaction de Water Gas Shift dans
les conditions opératoires. Cependant, la stabilit¢ du platine dans l'eau est mal connue. D'autres
métaux ont été testés : les plus prometteurs sont le ruthénium et le thodium qui présentent une bonne
activité pour ' APD/H. Des métaux moins actifs comme le palladium ou l'iridium pourraient aussi se
révéler intéressants. Pour des raisons économiques, le nickel a aussi été envisagé comme catalyseur
d'APR, mais il se désactive rapidement dans I'eau en présence de composés oxygeénés. Par ailleurs,
plusieurs publications montrent un effet de la taille des particules métalliques sur la sélectivité de la
réaction d'APD/H, dans le cas du platine, mais aussi du ruthénium et du nickel.
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V. Matériels et méthodes de la littéerature

V.1. Préparation et caractérisation des catalyseurs

La méthodologie utilisée dans la littérature pour la préparation des catalyseurs d'APD/H du
sorbitol est classique. Les catalyseurs sont en général préparés par imprégnation a sec d'un support
commercial par un précurseur métallique (par exemple, imprégnation de SiO,-Al,O; par une solution
de Pt(NH;)4(NO;),)”) puis calcination pour décomposer le précurseur. Le prétraitement du catalyseur
en vue de le stabiliser (vapotraitement par exemple) n'est jamais évoqué. Il faut noter que la quantité

de métal imprégné est importante (de 1 & 4%y, SUivant les auteurs).

V.2. Conditions opératoires

La réaction d'APD/H a lieu entre 200 et 260°C. La pression est ajustée par un apport de gaz
(hydrogéne ou gaz inerte) au-dessus de la pression autogéne de I'eau. L'eau reste donc essentiellement
a 'état liquide. La charge est constitué¢e de sorbitol dissous dans I'eau (concentration variable entre 5 et
30%masse)-

La réaction d'APD/H s'opére le plus souvent dans des réacteurs dynamiques. Selon l'exemple du
montage de Huber et coll.” (réacteur de configuration "upflow"), la charge est amenée au réacteur par
une pompe HPLC. Le réacteur est placé dans un four tubulaire. En sortie de réacteur, un séparateur
équipé d'un systéme de refroidissement permet de dissocier les effluents liquides et gazeux, qui sont
ensuite collectés et analysés.

V.3. Méthodologie analytique

Le Tableau 2 présente des exemples de méthodes analytiques citées dans la littérature de
I'APD/H et de I'APR du sorbitol et du glycérol. Les effluents gazeux sont analysés par des méthodes
classiques de chromatographie en phase gaz (GC) : GC-FID pour les hydrocarbures et GC-TCD pour
le CO, le CO; et I'H,. Pour les effluents liquides, I'analyse est plus complexe, de nombreux composés
intermédiaires étant présents. D'une manicre générale, le dosage du COT (carbone organique total) est
utilisé pour connaitre la concentration en carbone de l'effluent liquide. L'HPLC-RI est également trés
utilisée pour doser le polyol réactif. Pour les autres composés, des méthodes GC et HPLC
(chromatographie en phase liquide a haute performance) diverses ont été rapportées, parfois précédées
d'étapes de séparation (extraction liquide-liquide, SPME) ou de dérivation.

Il faut noter que la description précise des composés présents en phase aqueuse en sortie de
réacteur lors de la transformation du sorbitol en phase aqueuse par catalyse hétérogeéne bifonctionnelle
est trés peu abordée. Les études détaillées de la phase aqueuse sont au nombre de trois. Celle de Li et
Huber” recouvre 60% des espéces carbonées présentes, les espéces non identifiées étant soit des
produits en quantité inférieure a la limite de détection, soit des oligomeéres non détectés par GC-MS.
Kirilin et coll.”® ont identifi¢ 80% des espéces en solution (les 20% restants représentent quand méme
plus de 180 composés différents !) grace a des techniques d'extraction nouvelles. Li et coll.”
identifient entre 90 et 105% du carbone présent, en extrayant la phase organique liquide a l'aide de

cyclohexane.
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Tableau 2. Méthodes d'analyses des effluents d'’APD/H et d'APR.

Analyse des gaz Analyse des liquides
GC-FID TOC
analyse des alcanes* 37> 62-66-94 dosage du carbone’ >3 ¢
GC-TCD HPLC-RI
analyse de CH, et H,” "% analyse des sucres et polyols”**>>
analyse de CO,>**?7>>%
GC-MS HPLC-UV
analyse de CO, et des alcanes’ analyse des composés oxygénés” 2% >
GC-MS GC-MS
analyse qualitative®® analyse qualitative®
micro-GC GC-FID/MS
analyse quantitative™ analyse de la phase organique
SPME+GC-MS
analyse des composés volatils®™
ESI-MS™
Analyse élémentaire®
GC

dérivation des sucres et polyols®*

L'analyse des produits est donc un point-clé de la thése.

V.4. Influence des parametres expérimentaux

Les données thermodynamiques concernant la transformation du sorbitol en hydrocarbures sont
peu nombreuses dans la littérature. D'aprés les équations bilans de I'APR et de I'APD/H du sorbitol
présentées dans la partie [.2, la réaction d'APR (production d'H, et CO,) est endothermique, tandis que

la réaction d'APD/H (production d'alcanes) est exothermique."’

Les principaux paramétres expérimentaux qui influencent la réactivité et la sélectivité de la
transformation des polyols en phase aqueuse sont la présence d'hydrogéne, la température, la pression
et le pH. Cependant, ces paramétres ne sont pas complétement indépendants : I'apport d'hydrogéne
crée une pression dans le milieu ; la température détermine la pression partielle de 1'eau, etc. L'impact

précis de chaque paramétre est donc difficile a évaluer.

V.4.1. Température

La température régule la pression autogéne de l'eau et influence notamment I'équilibre de la
réaction de WGS : pour déplacer 1'équilibre vers la production de CO, et d'hydrogéne, il faut diminuer
les pressions partielles d'hydrogéne et de CO, et augmenter la pression partielle d'eau en augmentant la

température.'®

La température n'influence pas la distribution des alcanes obtenus, dans le cas d'une variation de
température de 225°C 4 265°C."°
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V.4.2. Pression

La pression gere I'équilibre liquide/gaz du milieu réactionnel. C'est pourquoi elle est
normalement supérieure a la pression autogéne de l'eau, afin de s'assurer que la phase aqueuse est
majoritairement a 1'état liquide. Lorsque I'hydrogéne est apporté au milieu réactionnel, la pression
totale gouverne aussi la pression partielle d'hydrogéne.

D'une maniére générale, la pression a une forte influence sur la rupture de la liaison C-C par
décarbonylation/décarboxylation car elle régule 1'équilibre d'adsorption/désorption des intermédiaires
et produits gazeux sur la surface métallique. Lors de la conversion du glycérol en gaz de synthése sur
des catalyseurs PtRe/C, Kunkes et al. ont observé que plus la pression est forte, plus la désorption de
CO est difficile, moins il y a de sites actifs disponibles sur la surface métallique et plus la rupture de la
liaison C-C est défavorisée (dans les cas extrémes la surface métallique est empoisonnée par CO).*

Au contraire, la rupture de la liaison C-O par déshydratation ne dépend pas des sites métalliques
mais des sites acides de Breonsted ou hydroxyles, peu influencés par la pression. C'est pourquoi une
augmentation de la pression d'hydrogéne lors de la conversion de sorbitol sur Pt/SiO,-Al,O; provoque
une augmentation de la sélectivité en hexane (produit qui n'a pas subi de rupture de liaison C-C).'°

V.4.3. Apport d'hydrogéne

Wawrzetz et coll. suggérent qu'un apport de pression d'hydrogéne défavorise les réactions
produisant de I'hydrogéne et favorise 1'hydrogénation des produits de déshydratation, orientant ainsi
I'APD/H vers la production d'alcanes ; la distribution des alcanes est alors modifiée en faveur des

alcanes longs.”’

Le réacteur peut tre co-alimenté en solution aqueuse de sorbitol et en hydrogéne pour éviter
que la réaction d'APD/H ne soit limitée par la quantité d'hydrogéne générée au cours du procédé. Il est
connu que l'apport d'hydrogéne favorise I'hydrogénation des especes insaturées, et libére rapidement

les sites de déshydratation, favorisant la production d'alcanes.**

Il semblerait cependant que la solubilité de I'hydrogéne dans la phase aqueuse soit une
limitation de la réaction d'APD/H, surtout a basse température (la solubilité de I'hydrogéne dans l'eau
augmentant avec la température).” Cette hypothése est appuyée par des calculs de la constante de
Henry dans des mélanges eau-glycérol ou eau-glucose, qui montrent que la solubilité de 1'hydrogéne
dans les conditions d'APD/H du sorbitol est trés faible (voir annexe C).”

V.4.4. Vitesse spatiale

. . a3 - Y
La conversion d'un polyol en phase aqueuse est inversement corrélée a la vitesse spatiale.

La sélectivité en alcanes augmente quand la vitesse spatiale diminue (c'est-a-dire quand le
temps de contact augmente), alors que la sélectivité en composés plus oxygénés suit la tendance
inverse, dans le cas de I'APD/H du sorbitol. Cela vient du fait qu'a forte vitesse spatiale, la compétition
pour les sites de déshydratation est plus forte en raison d'une plus grande proportion de composés

4 r . . . . . 2 2
fortement oxygénés.”’ La conversion est aussi plus faible quand la vitesse spatiale augmente.”"°
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Il faut donc une vitesse spatiale relativement faible pour laisser le temps aux alcanes de se
former. Pour étudier les intermédiaires de réaction, une vitesse spatiale plus élevée sera mieux

adaptée.

V.45, pH

Il faut noter que le pH du milieu réactionnel est mal connu. En effet, a haute pression, la
dissolution du CO, formé par I'APR a tendance a acidifier la solution aqueuse (pH = 4-5).'° Un pH
acide favorise la déshydratation (rupture de la liaison C-O), donc la sélectivité en alcanes.

En ajoutant un acide minéral (HCI) a la solution de réactif, Huber et coll.'® observent des
modifications dans la distribution des alcanes : la quantité¢ d'alcanes C;-C; diminue et la quantité
d'alcanes C4-C¢ augmente, ce qui est significatif d'une sélectivité accrue de la réaction pour la rupture
de liaison C-O par déshydratation.

V.5. Conclusions sur les matériels et méthodes de la
littérature

Les conditions opératoires les plus favorables a la production d'alcanes a 5 ou 6 atomes de

carbone sont donc les suivantes :
- la température doit étre élevée (comprise entre 240 et 270°C) ;

- la pression doit étre forte pour maintenir la phase aqueuse a I'état liquide et défavoriser les
réactions productrices d'hydrogéne. Une pression partielle d'hydrogéne peut étre appliquée pour
favoriser les réactions d'hydrogénation ;

- un pH acide favorise la déshydratation ;

- la vitesse spatiale doit étre suffisamment faible pour permettre la conversion du réactif, dans le
cas d'une réaction orientée vers la production d'alcanes ; a l'inverse, pour observer les intermédiaires

réactionnels de I'APD/H, une vitesse spatiale élevée peut étre utilisée.

—40-—



V1. Applications potentielles de I'APD/H

V1.1.Production d'alcanes C5-C6 comme base essence

Concernant la production de molécules d'intérét pour un pool carburant, le couplage de ' APD/H
de polyols (de préférence sorbitol, xylitol) a différents procédés catalytiques conventionnels de
raffinage permet d'obtenir une large gamme d'hydrocarbures valorisables en carburants.’® * Par
exemple, le n-pentane et le n-hexane sont convertis en base essence par la réaction d'isomérisation. La
conversion s'opére en présence de catalyseurs acides, généralement de type alumine chlorée,
nécessitant un séchage des charges en amont du procédé. Ce procédé permet d'obtenir des essences
exemptes de plomb et d'aromatiques répondant ainsi aux contraintes environnementales actuelles. Le
procédé¢ d'isomérisation permet également de transformer le n-butane en charge pour I'alkylation, pour
alimenter indirectement le pool essence.'”

Une autre voie de valorisation repose sur la transformation d'oléfines en bases carburants par
des procédés d'oligomérisation. Les charges de ces procédés sont des mélanges d'oléfines courtes qui
peuvent étre obtenues, dans le cadre de la valorisation de polyols, par déshydratation d'alcools ou par
déshydrogénation de paraffines. Le procédé d'oligomérisation convertit ces charges en base jet fuel ou
carburants essence en présence de catalyseurs acides de type acide phosphorique supporté (SPA) ou

s - 100, 101
silice alumine amorphe.

Enfin, les réactions d'aromatisation permettent d'obtenir des bases aromatiques pouvant
constituer, par exemple, des carburants automobiles d'excellente qualité. La charge conventionnelle est
constituée d'un mélange d'hydrocarbures aliphatiques 1égers. La réaction, favorisée pour des hautes
températures et basses pressions, est catalysée par des solides acides de type ZSM-5 promus par du
zinc ou du gallium. Dans le cadre de charges issues de la transformation de polyols en phase aqueuse,

, , . / , . 102
une étape d'hydrogénation préalable est nécessaire. '

L'ensemble de ces procédés conventionnels du raffinage peuvent donc convertir des charges
issues de la conversion des polyols. Des étapes de fractionnements, purification et dans certains cas de
transformation (déshydratation, hydrogénation) sont toutefois incontournables et peuvent se révéler
onéreuses sur l'ensemble du procédé.

Cependant, les rendements en hydrocarbures rapportés a I'heure actuelle dans la littérature sont
peu adaptés a une application industrielle (Tableau 3). C'est pourquoi l'optimisation des catalyseurs
d'APD/H est un enjeu important pour la faisabilité des procédés de transformation du sorbitol.

Tableau 3. Exemples de rendements en hydrocarbures donnés dans la littérature.

Réf.  Conc. charge Catalyseur T°/P (°C/bar) Rendement hydrocarbures
(%masse) (%C)
’ 5 4%Pt/S10,-Al,03 225-265/26-60 37-77
63 5 4%Pt/Nb,05-PO; 255/54 25-62
> 5 4%Pt/Z1r0,-WO, 245/29 1117

—41 -



V1.2.Production d'alcanes lourds par "Aqueous Phase
Process™

L'APD/H produit des alcanes dans la gamme C1-C6, qui sont volatils et ne correspondent pas
aux molécules présentes dans les coupes diesel et kéroséne (hydrocarbures ayant un point d'ébullition
compris entre 150 et 360°C). Ces coupes étant en consommation relative croissante par rapport a
l'essence, Huber et coll. ont alors imaginé des procédés pour augmenter la taille des chaines carbonées
selon lesquels les sucres forment des liaisons C-C par condensation aldolique avant I'étape de
I'APD/H, ce qui permet d'obtenir des alcanes C7-C15 a partir de glucose, en phase aqueuse, a basse
température.'® ' 1% Ce procédé s'appelle Aqueous Phase Process (APP) ; il rend possible la synthése
de carburants issus a 100 % de la biomasse, pouvant étre distribués et utilisés dans les systémes
existants.

D'autres voies de production d'alcanes lourds sont envisagées. Ainsi une valorisation multi-
étapes de composés monofonctionnels issus d'une réaction particlle d'APD/H permettrait d'obtenir des
r \ . 9
bases essences, kéroséne et diesel.”’

Une autre voie pour obtenir des alcanes lourds par conversion de polyols en phase aqueuse
consiste a coupler I'APR avec une réaction de Fischer-Tropsch. En effet, I'APR de polyols peut donner
un gaz proche du gaz de synthése (H, + CO) si la réaction de WGS est minimisée. Ce gaz de synthése
peut ensuite étre converti en alcanes par réaction de Fischer-Tropsch et donner une gamme
d'hydrocarbures variable en fonction des conditions opératoires. Ce procédé nécessite I'utilisation de

deux catalyseurs mais d'un seul réacteur ; il est neutre thermiquement.”’

V1.3.Production de molécules pour I'industrie chimique

La production de molécules fonctionnalisées a partir de sorbitol ou de glycérol est envisageable.
En effet, les intermédiaires réactionnels de 'APD/H identifiés par Li et Huber” peuvent étre valorisés
en tant que tels en industrie. A partir de sorbitol, on peut obtenir des alcools, cétones, éthers, etc. qui
peuvent ensuite alimenter toutes les filiéres de l'industrie chimique.”

En particulier, la déshydratation de sorbitol donne des composés furaniques (HMF, furfural)
pouvant étre utilisés comme solvants, ou comme réactifs de réactions de polymérisations pour former
des biopolyméres™. Le sorbitol peut aussi étre transformé en polyols 1égers (désoxyhexitols de quatre
a six atomes de carbone) utilisés dans la synthése d'alkydes® grice a un catalyseur métallique
supporté.'®

La transformation du glycérol en phase aqueuse peut étre orientée vers la production d'éthyléne

73, 106

glycol, de 1,2-propanediol ou de 1,3-propanediol pour l'industrie chimique en utilisant des

catalyseurs bifonctionnels proches de ceux de I'APD/H.

V1.4.Bioraffineries

Le concept de bioraffinerie a été défini par le NREL (laboratoire américain de I'énergie
renouvelable) comme "une infrastructure intégrant des procédés de conversion de biomasse et des

* alkyde : polyester modifié par I'addition d'acides gras et d'autres composés, utilisé comme liant dans les
peintures et vernis. Le terme alkyde est la contraction d'alcool et acide [carboxylique].
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équipements permettant de produire des carburants, des produits chimiques et de 1'énergie a partir de
biomasse".*’

. . o Y, 17 . . 107
Les bioraffineries utilisent de nouveaux procédés issus de la chimie verte

(catalyse
enzymatique, catalyse hétérogeéne, milieu aqueux liquide et supercritique...), amorcant la transition
vers de nouvelles technologies plus efficaces énergétiquement et plus respectueuses de

I'environnement.

Comme pour les raffineries classiques, le développement des bioraffineries doit étre
accompagné d'un effort de recherche fondamentale pour miecux comprendre les procédés et les
réactions mis en ceuvre. Alors que les raffineries pétroliéres ont plus de cinquante ans de recherche et
développement, les bioraffineries en sont encore a un stade trés précoce.

Dans le contexte d'une bioraffinerie, I'APR permet de produire 1'hydrogéne nécessaire aux
procédés d'hydrogénation a partir de biomasse. L'APD/H peut étre calibrée pour permettre une

orientation vers différents produits pour I'industrie chimique ou pour les transports.'® '’

Il existe a I'heure actuelle plusieurs bioraffineries dans le monde, dont celle de Lestrem en
France. La société Virent, exploitante des principaux brevets de I'APR et de I'APD/H, a pour objectif
de démontrer la faisabilité des procédés en phase aqueuse (dont le nom commercial est "bioforming")
a l'échelle industrielle, pour produire des biocarburants (essence, diesel, kéroséne) de 'hydrogéne et

des produits chimiques (en particulier du propyléne glycol).'"
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VII. Conclusions de I'étude
bibliographique et démarche de la these

La réactivit¢ des polyols est complexe et encore mal comprise aujourd’hui. Les études
mécanistiques sont peu nombreuses et parfois contradictoires, ce qui peut étre expliqué par la variété
des conditions expérimentales et des types de catalyseurs utilisés.

Au cours de la transformation du sorbitol en phase aqueuse, la présence de produits de réactions
multiples témoigne de la contribution des différents mécanismes cités dans la littérature. Les études
expérimentales montrent également que la formulation du catalyseur est un levier pour orienter les
chemins réactionnels vers la production sélective de certains produits.

A T'heure actuelle, la littérature de la transformation du sorbitol en phase aqueuse s'appuie
essenticllement sur le catalyseur Pt/SiO,-Al,O; et comporte trés peu d'études comparatives de
catalyseurs. Cependant, il est possible de tirer quelques conclusions d'une revue attentive des travaux
sur la transformation des polyols.

e Les catalyseurs a base de zéolithes, de cérine, de silice ou d'alumine ne seraient pas stables en
conditions hydrothermales. Bien que certaines zéolithes présentent des propriétés acides

intéressantes, il semblerait donc que ce type de support ne soit pas adapté a ' APD/H.

e Les supports présentant une bonne stabilité en milieu aqueux sont les supports carbonés, les
oxydes de titane et les zircones. Les oxydes dopés préparés a partir de ces supports présentent
en régle générale une bonne stabilité et une activité pour la déshydratation. Enfin, les supports
a base de niobium ont fait 1'objet de quelques publications et il semblerait que ces solides
soient stables et que leur acidité soit exaltée par le milieu aqueux.

e Le métal le plus utilis¢é dans la littérature est le platine, connu pour ses propriétés
hydrogénantes et déshydrogénantes ; il semble de plus actif pour la réaction de Water Gas
Shift dans les conditions opératoires. Cependant, la stabilit¢ du platine dans 1l'eau est mal
connue. D'autres métaux ont été testés : les plus prometteurs sont le ruthénium et le rhodium
qui présentent une bonne activité pour I'APD/H. Des métaux moins actifs comme le palladium

ou l'iridium pourraient aussi se révéler intéressants.

La sélection de catalyseurs hétérogénes pour des réactions en phase aqueuse doit également
tenir compte de la stabilité dans I'eau du support, des interactions métal-support, et de la stabilité de la
phase métallique.

Les conditions opératoires de la transformation du sorbitol en phase aqueuse (température,
pression, vitesse spatiale, pH, apport d'hydrogéne) ont un impact important sur l'activité¢ et la
sélectivité. La température doit étre plutoét haute (comprise entre 240 et 270°C). La pression doit étre
forte pour maintenir la phase aqueuse a I'état liquide et défavoriser les réactions productrices
d'hydrogéne, une pression partielle d'hydrogéne peut étre appliquée pour favoriser les réactions
d'hydrogénation. La vitesse spatiale doit étre suffisamment faible pour permettre la conversion du

réactif, dans le cas d'une réaction orientée vers la production d'alcanes ; a l'inverse, pour observer les
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intermédiaires réactionnels de ' APD/H, une vitesse spatiale importante peut étre utilisée. Enfin, un pH
acide favorise la déshydratation.

Les éléments de la littérature ont conduit a I'élaboration d'une démarche méthodologique
pour la thése :

e Choix des réactifs

Le glucose a dans un premier temps été envisagé comme réactif, mais le fait qu'il possede une
insaturation complexifie le schéma réactionnel et diminue la sélectivité en alcanes. De plus, il est
difficile 2 manipuler (réactions de caramélisation a basse température, etc.).

11 a donc été décidé d'utiliser un polyol comme molécule modéle des sucres hydrogénés issus de
la biomasse lignocellulosique. La comparaison des polyols ayant des longueurs de chaine carbonée
différentes montre que la sélectivité en hydrogéne diminue quand Ia taille de la molécule augmente.
La sélectivité en alcanes évolue inversement.® Le sorbitol a donc été choisi comme objet d'étude afin
de permettre la formation d'alcanes longs (6 atomes de carbone au maximum) et de favoriser la
sélectivité en hydrocarbures. Le sorbitol permet de plus des réactions de cyclodéshydratation, ce qui

n'est pas possible avec des molécules plus simples comme le glycérol.

e Choix des outils de test catalytique

Plusieurs tests catalytiques ont été mis au point dans le but de répondre aux objectifs de la thése.
L'é¢tude bibliographique a montré que la sélection de catalyseurs hétérogeénes pour des réactions en
phase aqueuse doit tenir compte de la stabilité dans I'eau du support, des interactions métal-support et
de la stabilité de la phase métallique. Les supports et les catalyseurs sont donc d'abord testés en milieu
hydrothermal neutre (en autoclave, dans de 1'eau liquide) et caractérisés apres test, afin de déterminer
quel est l'impact de I'eau sur leurs propriétés physico-chimiques. Les catalyseurs les moins stables sont

¢éliminés a cette étape.

Ensuite, un test catalytique a été congu pour étudier la réaction de transformation du sorbitol en
phase aqueuse. Des essais préliminaires en autoclave ont montré que ce type de réacteur n'était pas
adapté pour la transformation du sorbitol : l'agitation est insuffisante pour permettre un bon contact
gaz/catalyseur/sorbitol en solution et la charge utilisée est en trop faible quantité et/ou trop peu
concentrée pour permettre l'observation d'une phase organique.

Un test catalytique en lit fixe a donc été mis au point, en s'appuyant sur les essais préliminaires
en autoclave et sur des données de la littérature.”” Ce test permet d'étudier sur plusieurs jours la
transformation du sorbitol avec ou sans apport d'hydrogéne, avec un catalyseur sous forme de poudre
calibrée qui peut étre récupéré en fin de test.

Le test catalytique en lit fixe génére des effluents liquides et gazeux contenant de nombreux
composés, oxygénés ou non. Le développement de méthodes pour l'analyse de ces composés en
utilisant les outils a disposition a IFPEN (GC et HPLC principalement) fait partie intégrante de la
démarche méthodologique de la thése.

Enfin, un test modéle d'acidité en phase aqueuse a été utilisé pour comprendre la réactivité des
sites acides présents en particulier sur les oxydes tungstés. La déshydratation du cyclohexanol a ainsi
été étudiée comme réaction modele. Ce test s'effectue en autoclave et dure quelques heures.
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Toutes ces méthodes sont décrites en détail dans le chapitre 2.

e Choix des catalyseurs

A T'heure actuelle, la littérature sur la transformation du sorbitol en phase aqueuse s'appuie
essenticllement sur le catalyseur Pt/SiO,-Al,O; et comporte trés peu d'études comparatives de
catalyseurs. Comme dit précédemment, le platine est connu pour ses propriétés hydrogénantes et
déshydrogénantes, ainsi que pour son efficacité pour la réaction de Water Gas Shift dans les
conditions opératoires de la transformation du sorbitol.

C'est pourquoi le premier catalyseur étudié dans cette thése est a base de platine supporté sur
silice-alumine, choisi comme le catalyseur de référence pour 'APD/H du sorbitol. 1l a été utilisé
notamment pour la mise au point de 1'unité de test catalytique. L'équilibre acide-métal de ce systéme
catalytique a également été étudié en diluant le catalyseur bifonctionnel dans de la silice-alumine afin
d'augmenter le ratio sites acides/sites métalliques (Chapitre 3).

D'autres phases métalliques déposées sur silice-alumine ont ensuite été étudiées pour observer
l'influence de la nature du métal sur la stabilité et la sélectivité du catalyseur bifonctionnel. Le
ruthénium a ainsi remplacé le platine, puis des catalyseurs bimétalliques ruthénium-platine et rhénium-
platine ont ensuite été préparés et testés (Chapitre 4).

Il a ensuite été décidé de faire varier la composition du systéme catalytique en changeant la
nature des phases acide et métallique afin d'identifier le couple phase acide-métal permettant d'orienter
le plus sélectivement la réaction de transformation du sorbitol vers la production d'alcanes (chapitre
5).

Les performances catalytiques de ces catalyseurs ont été évaluées en utilisant des mélanges
mécaniques ou phase métallique (imprégnée sur un support inerte) et phase acide sont dissociées.

Plusieurs solides acides ont été envisagés. La stabilité en milieu hydrothermal a été un critére de
choix déterminant. Les oxydes mixtes (par exemple ZrO,-TiO, et ZrO,-Al,0;) et les oxydes dopés
avec des métaux de transitions (Mo, W, etc.) sont des solides acides ou acido-basiques qui peuvent se
révéler intéressants. Parmi ceux-ci, les oxydes dopés au tungsténe ont fait I'objet de travaux sur la
valorisation de biomasse en phase aqueuse qui ont montré que ces catalyseurs étaient stables et actifs
en milieu hydrothermal.'"" Ils ont également été étudiés lors d'un stage en appui de la thése. Quatre
oxydes tungstés ont donc été sélectionnés comme des phases acides a fort potentiel a la suite de ces
travaux : ALO;-WOy, TiO-WO,, ZrO,-WO, (ce dernier sous deux formes différentes). Parmi les
métaux autres que le platine présentés comme intéressants dans la littérature (ruthénium, rhodium, trés
actifs, palladium et iridium, peu actifs mais sélectifs), le palladium et l'iridium ont été sélectionnés car
ils présentent une bonne sélectivité pour 'hydrogénation. L'activité de la phase métallique n'est pas
recherchée ici, la conversion étant trés élevée quel que soit le catalyseur utilisé.

Cette étape devrait conduire a l'identification du couple acide-métal optimal. Ce couple sera
ensuit étudié en détail, notamment du point de vue de 1'équilibre acide-métal et de la réactivité. De
nouvelles charges correspondant & des composés intermédiaires de la réaction sorbitol — hexane ont

ainsi été utilisées pour mieux comprendre cette réaction (chapitre 6).
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Introduction

Les expérimentations de la thése ont eu lieu a IFPEN, dans le département R065-Catalyse par
les Métaux et les solides Acido-Basiques de la direction R06-Catalyse et Séparation. Seule la
préparation des catalyseurs bimétalliques (voir partie 1.2) a eu lieu a 'C2MP (Institut de Chimie des
Milieux et Matériaux de Poitiers, ex-LACCO), dans 1'équipe Catalyse par les Métaux.

A TFPEN, les moyens mis a disposition pour la thése sont :

- les équipements classiques de préparation de catalyseurs (verrerie, four a moufle, four
tubulaire, étuve)

- un autoclave de 500 mL pour les traitements hydrothermaux et le test de conversion du

cyclohexanol

- une unité de test catalytique en lit fixe couplée a deux chromatographes en phase gaz (GC)
équipés d'un détecteur a ionisation de flamme (FID) et d'un détecteur a conductivité thermique (TCD)

non connectés a l'unité en lit fixe

- un chromatographe en phase liquide a haute performance (HPLC) équipé d'un détecteur RI
(indice de réfraction).

Le développement d'un test catalytique de transformation du sorbitol en lit fixe a été 1'un des
objectifs de la premiére année de thése. Le développement de méthodes pertinentes d'analyse des
produits de transformation du sorbitol s'est poursuivi tout au long de la thése.

Dans ce chapitre, les méthodes de préparation (partie I) et de caractérisations (partie II) des
catalyseurs utilisés pendant la thése sont présentées, puis les trois tests utilisés pour évaluer la stabilité
en milieu hydrothermal ainsi que les propriétés catalytiques de ces solides sont exposés (partie III), en
détaillant en particulier les méthodes analytiques.
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|. Préparation des catalyseurs

I.1. Catalyseurs monométalliques

Les catalyseurs monométalliques ont été préparés par différentes méthodes de dépdt de
précurseurs métalliques sur des supports commerciaux. Les supports utilisés lors de cette thése sont la
silice-alumine siralox30 (SASOL, 30%passe silice) notée SA par la suite et la zircone ZrO,
monoclinique (MEL Chemicals). La zircone monoclinique a été calcinée avant imprégnation a 400°C
sous flux d'air sec. La silice-alumine a été simplement séchée a I'étuve ventilée (110°C) pendant une
nuit.

Les méthodes de préparation des catalyseurs ont été choisies en suivant des méthodes déja
existantes a IFPEN (préparation de Pt/SiO,-Al,03) ou en s'inspirant de méthodes de la littérature
présentées dans le Tableau 1.

Tableau 1. Méthodes de préparation de catalyseurs de la littérature.

Réf. Catalyseur Imprégnation Séchage Calcination Réduction
1,2
’ Ru(acac); dans o
Ru/SA toluéne, en Sous vide AU 350°C, 10%H,
\ azote, 2h
€XCeES
3-6
| 110-120°C, 400-650°C, 400-500°C, 1 h,
MOy | LI, 63se i 1-4 h, sous air 10-30%H,
7-10 r .
\ o . 400-500°C, Pas de réduction ou
Pd/ZrO, H,PdCl,, a sec 110°C, 1 nuit 3 h, sous air 400°C. 3 h, sous H,
11,12
1t/Z10, Higg; G 120°C, 1 nuit  300-500°C, 4h 500°C, 4h

Les catalyseurs a base de platine, de palladium et d'iridium ont été préparés par imprégnation
a sec. Les précurseurs utilisés sont respectivement : H,PtClg (Alfa Aesar), H,PdCl, obtenu par la
réaction PdCl, (Johnson Mattey Company) + 2 HCI (réalisée au laboratoire), H,IrCls (Strem). La
teneur souhaitée en métal est de 2,4%pass pour le platine, 1,2%yassc pour le palladium et 2,1%pu56 pour
l'iridium, ces trois teneurs massiques correspondant a une teneur molaire de 125 pmolsy). g'l.

La technique de I'imprégnation a sec consiste a préparer une solution contenant la masse exacte
de précurseur correspondant a la teneur voulue en métal rapportée a la masse de support sec, dissoute
dans un volume d'eau correspondant au volume de reprise en eau du support, puis a imprégner le
support sous forme d'extrudés avec cette solution, en plagant les extrudés dans un drageoir en rotation
sous une burette de solution de précurseur réglée au goutte-a-goutte. La masse de support sec est
calculée en tenant compte de la perte au feu (PAF) : la masse perdue par le support lors d'un traitement
en four & moufle a 550°C, 4 h, 10°C.min™" est supposée correspondre a I'eau contenue dans le support.
Pour la silice-alumine, la PAF est d'environ 9% ; pour la zircone, d'environ 3% (la mesure de PAF est
réalisée avant chaque imprégnation). Le volume de reprise en eau (VRE) est mesuré sur le support
pré-traité (séché ou calciné) en imprégnant des extrudés avec une solution d'eau colorée jusqu'a
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I'humidité naissante. Le VRE de la silice-alumine est de 0,8 cm3.g'1 et celui de la zircone de
04 cm’. g"l.
Apres une étape de maturation de quelques heures (3-4h), le catalyseur a ensuite été séché en

étuve ventilée (110°C), calciné sous flux d'air sec et sera réduit in situ lors des tests en lit traversé. Des

réductions ex situ ont aussi été réalisées pour certains échantillons, par exemple avant le test de

stabilité hydrothermale. Le Tableau 2 résume les traitements thermiques des différents catalyseurs.

Tableau 2. Traitements thermiques des catalyseurs monométalliques.

Cat. Réf. Calcination Réduction in situ* Réduction ex situ**
Pt/SA 84856 520°C, 2h 450°C, 2h30 500°C, 2h30
84992 Débit: 2 L.h'.g" Rampe 1,5°C.min”", sous Rampes 5°C.min"', sous
84993 Paliers 1 h a 150°C, N, (0,075 L.min™) N, (10 L.hh
97929 250°C, 350°C Palier : 30 min sous N,,  Palier : 30 min sous N,,
Rampes 5°C.min™" 2 h sous H, (0,2 L.min™") 2 hsous H, (10 L.h™")
Ru/SA 89329 250°C, 2 h (azote) 350°C, 2 h 30
Débit: 2 L.h'.g" Rampe 1,5°C.min"", sous L | : dui
Rampe 1°C.min’" N2 (0,075 L.min™) ” ca;a yseur oS reeut
Palier : 30 min sous N, ors de la preparation
2 h sous H, (0,2 L.min™)
Pt/ZrO, 104179 520°C, 2 h 450°C, 2 h 30 450°C, 2 h 30
107228 Débit : 2 L.h'l.g'1 Rampe 1,5°C.min"", sous Rampe 1,5°C.min"", sous
Paliers 1 h a 150°C, N, (0,075 L.min™) N, (0,075 L.min™)
250°C, 350°C Palier : 30 min sous N, Palier : 30 min sous N,
Rampes 5°C.min™" 2 hsous H, (0,2 L.min™") 2 h sous H, (0,2 L.min™")
Pd/ZrO, 105897 400°C, 3 h 150°C, 2 h 30 150°C, 2 h 30
Débit: 1 L.h'.g" 450°C, 2 h 30 Rampe 1,5°C.min"', sous
Rampe 2°C.min” Rampe 1,5°C.min"", sous N, (0,075 L.min™)
N, (0,075 L.min™) Palier : 30 min sous Ny,
Palier : 30 min sous N, 2 h sous H, (0,2 L.min'l)
2 h sous H, (0,2 L.min™")
It/ZrO, 106414 520°C, 2 h 500°C, 2 h 30 500°C, 2 h 30

Débit: 2 L.h'.g"
Paliers 1h a 150°C,
250°C, 350°C
Rampes 5°C.min™"

Rampe 1,5°C.min"", sous
N, (0,075 L.min™)
Palier : 30 min sous N,
2 h sous H, (0,2 L.min™")

* Réduction réalisée dans l'unité de test catalytique en lit fixe.

Rampe 1,5°C.min"", sous
N, (0,075 L.min™)
Palier : 30 min sous N,
2 h sous H, (0,2 L.min™")

** Réduction réalisée dans un four tubulaire avant tests en autoclave ou avant certaines caractérisations (DRX,
MET, titrage H,-O,, physisorption d'azote).

Le catalyseur Ru/SiO,-Al,O3 a été préparé par imprégnation en excés de siralox30 par une
solution de Ru(acac); (Strem) dissous dans I'acétone. La teneur souhaitée en ruthénium est 1,2%masse

(c'est-a-dire 1'équivalent molaire de 2,5%.sse de platine).

L'imprégnation en excés consiste a préparer une solution de précurseur dissous dans un solvant
(acétone) avec une concentration fixe, soit 0,025 mol.L™". Le rapport volume de solution/masse de
catalyseur est ensuite fixé par la teneur finale en métal souhaitée, en considérant que 10% du métal
introduit ne sera pas déposé. Ici, il est de 6,67 mL.g". Le support silice-alumine est préalablement
broyé et tamisé pour obtenir une granulométrie de 215-355 um puis séché a I'é¢tuve (110°C) pendant

61—



une nuit. Il est ensuite placé dans un erlen avec la solution de précurseur. L'erlen reste 3 jours sur une
table d'agitation (vitesse 90). Le support imprégné est ensuite récupéré en éliminant l'acétone par
évaporation sous vide au rotavapor (bain a 60°C, 556 mbar, 1h).

Le catalyseur a ensuite été séché sous azote puis réduit a 350°C (voir Tableau 2). Le principal
inconvénient de ce catalyseur est la volatilité de 1'oxyde RuO4 (T®, = 40°C) qui interdit tout traitement
thermique en présence d'air.

1.2. Catalyseurs bimetalliques

Trois lots de catalyseurs bimétalliques (PtRu ou PtRe) ont été préparés par la méthode de la
réduction catalytique développée au LACCO." Le catalyseur monométallique parent est le catalyseur
de référence Pt/SA (voir partie 1.1).

Le catalyseur Pt/SA est d'abord pré-réduit a 500°C sous flux d'hydrogéne, puis il est refroidi
jusqu’a température ambiante toujours sous flux d’hydrogéne. La solution acidifiée (HCI, pH = 1)
préalablement dégazée de précurseur métallique (RuCl; (Alfa Aesar) ou NH4ReO, (Aldrich)) est alors
mise au contact du catalyseur. La réaction de réduction catalytique est maintenue durant 1 h sous
agitation permanente assurée par un barbotage dhydrogéne. Apres élimination du liquide, le
catalyseur est séché sous hydrogene a 100°C puis réduit pendant 12 h sous flux d'hydrogene a 350°C.
Les teneurs visées en co-métal sont équimolaires par rapport au platine, soit 1,2%passe pour le
ruthénium et 2,2%masse pour le rhénium, en considérant que tout le métal introduit va étre déposé. Un
lot de catalyseur avec une teneur en ruthénium deux fois plus importante (2,4%masse) @ €galement été
préparé. Enfin, deux blancs ont été préparés pour vérifier le caractére redox du dépdt de ruthénium
ainsi que I’influence de la méthode de réduction catalytique sur les propriétés du catalyseur parent : un
lot ou le monométallique Pt/SA est remplacé par le support SA seul et un lot ou la solution de
précurseur de RuCl; est remplacée par une solution aqueuse de HCl de méme pH. Le Tableau 3
récapitule les préparations de bimétalliques. A l'issue de la préparation, les catalyseurs sont & I'état

réduit.
Tableau 3. Préparation de catalyseurs bimétalliques.
Catalyseur Référence Nature du Steechiomeétrie Teneurs massiques
précurseur molaire visée correspondantes
(%masse)

RuPt/SA 99971 RuCl; Ru=Pt 1,2%Ru2,4%Pt/SA
2RuPt/SA 99972 RuCl; Ru=2 Pt 2,4%Ru2,4%Pt/SA
RePt/SA 99973 NH4ReO4 Re =Pt 2,2%Re2,4%Pt/SA

Blanc Pt/SA 99976 - Pt -

Blanc Ru/SA 99978 RuCl, pas de Pt -

1.3. Oxydes dopés au tungstene

La méthode de préparation des oxydes dopés au tungsténe a été mise au point lors d'un stage
IFPEN." Lors de la thése, les oxydes utilisés comme supports sont la zircone monoclinique (a partir
de Zr(OH); MEL Chemicals), l'alumine gamma (PURAL SB3 Condea) et I'oxyde de titane rutile

—62—



(IFPEN, synthése hydrothermale). Le précurseur de tungsténe choisi est 1'acide tungstique H,WO, qui
permet d'obtenir de bonnes dispersions. "

50 mL d'une solution de H,WO, dissous dans H,O, (30% v/v dans H,O; concentration de
H,WO, 0,25 mol.L™") sont préparés et agités sous atmosphére d'argon pendant 3 h. Cette solution est
ajoutée au goutte-a-goutte (1 mL.min") & une suspension de 10 g de support oxyde ou de précurseur
hydrate dans 75 mL d'eau. Le support est utilisé sans aucun prétraitement. Cette solution est laissée
sous agitation pendant une nuit. La solution est ensuite centrifugée (30 min, 8000 tr/min). Le solide
récupéré est séché a 1'étuve (80°C, une nuit) puis calciné pendant 3 h a une température variable sous
flux d'air (2°C.rnin", 1 L.h".gcamlyseur'l). La réaction d'échange du dimére (W203(02)4(H20)2)2' présent
en solution avec les hydroxyles présents sur le support est exothermique, mais I'échauffement de la
réaction est controlé (AT = 20°C) en plongeant le support dans I'eau des le début de 1'échange et en

ajoutant la solution de précurseur au goutte-a-goutte, grace a un pousse-seringue.

Une zircone dopée au tungsténe a également été préparée par calcination a 700°C d'hydrate de
zircone dopé au tungsténe commercial (MEL Chemicals). Ce catalyseur est appelé ZrO,-W(MEL)
dans la suite du manuscrit.

Dans le cas des zircones et de I'alumine dopées au tungsténe, une mise en forme par extrusion a
été réalisée. Le catalyseur extrudé a été préparé avec 20 g de Zr(OH), commercial (MEL Chemicals)
et 80 g de Zr(OH),~-WO; commercial (MEL Chemicals) pour le premier lot, 50 g de Zr(OH),
commercial (MEL Chemicals) et 50 g de Zr(OH),-WO fait au laboratoire pour le second lot, 50 g de
AIO(OH) commercial (MEL Chemicals) et 50 g de AIO(OH)-WO, commercial (MEL Chemixal) pour
le dernier lot. De I'eau est ajouté au mélange de poudre pour former une pate. Le mélange est pétri
environ 30 min puis extrudé pour former des cylindres de 1,8 mm de diamétre. Les catalyseurs sont
ensuite séchés une nuit a 80°C et calcinés aux températures données dans le Tableau 4.

Le Tableau 4 donne les conditions opératoires de préparation des oxydes dopés au tungsténe.

Tableau 4. Préparation d'oxydes dopés au tungsténe.

Catalyseur n° Support avant Extrusion Calcination  Support apres
CATASEPA imprégnation calcination
102061
105886
Ti0,-WO4 105891 TiO, rutile - 600°C, 3h TiO; rutile
107223
107224
Me¢lange avec o
ALO3-WO, 105079 AlO(OH) AIO(OH) 50/50 650°C, 2h v-AlLOs
Zr(OH), Mélange avec o :
Zr0,-WOy 105308 Zr(OH), 50/50 700°C, 2h  ZrO, tétragonale
Zr0,-WOy Zr(OH), Me¢lange avec o g
(MEL) 104281 Zr(OH); 80/20 700°C, 2h  ZrO, tétragonale
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1.4. Preétraitement du catalyseur Pt/SA

Lors d'un stage précédant la thése,'® il avait été observé que le catalyseur Pt/SA réduit frittait

lors d'un test de transformation du sorbitol en phase aqueuse en autoclave. C'est pourquoi différents

traitements ont été appliqués a ce catalyseur afin de stabiliser la phase métallique et de limiter le

frittage des particules en conditions réactionnelles. Ces traitements sont de deux types :

vapotraitement (ou steaming) consiste & soumettre le catalyseur a un flux de gaz contenant de la

vapeur d'eau, a haute température, et le trempage est une immersion du catalyseur dans de I'eau

dégazée, sous atmosphere inerte. Les conditions de prétraitement sont détaillées dans le Tableau 5.

Le vapotraitement a été réalisé avec différentes teneurs en eau (jusqu'a 40%pmasse), & des

températures n'affectant pas la silice-alumine (450°C au maximum). Le trempage a eu lieu a

température ambiante.

Catalyseur

Pt/SA-VP1
Pt/SA-VP2
Pt/SA-VP3

Pt/SA-T1

Réf.

85549
86023
86024

87987

Réduction
avant
traitement

non
non
non

H,, 2 h, 500°C

Traitement

vapotraitement
vapotraitement
vapotraitement

trempage
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Tableau 5. Conditions opératoires des prétraitements du catalyseur Pt/SA.

a Teneur en
Tempeérature
(°C) eau
(%masse)
450 20
450 40
450 40
21 Eau liquide



1. Caractérisation des catalyseurs

Conformément au fonctionnement IFPEN, les caractérisations de catalyseurs ont été conduites
dans des laboratoires du département RO53-Caractérisation des Matériaux de la direction RO5-
Physique et Analyse par des techniciens expérimentés, selon des méthodes développées par IFPEN. La
plupart de ces méthodes sont des méthodes classiques. Une méthode de minéralisation des catalyseurs
a base de ruthénium pour le dosage par ICP a été développée spécifiquement pour la thése, ainsi
qu'une séquence de titrage H,-O, pour ces mémes catalyseurs. La seule exception concerne le dosage

du carbone sur les catalyseurs usés, réalisé a l'extérieur.

11.1. Analyse élémentaire

Suivant les éléments et la précision de la mesure recherchée, I'analyse élémentaire est réalisée
par plasma a couplage inductif (ICP pour Inductively Coupled Plasma) ou par fluorescence X (FX).
Pour les catalyseurs usés, le coke est mesuré par conductibilit¢ thermique dans un laboratoire

extérieur.

Le Tableau 6 donne les conditions opératoires des analyses élémentaires.

Tableau 6. Conditions opératoires des analyses élémentaires.

Elément recherché Analyse Appareil Précision relative
Si, Al FX sur perle PW2404 (Panalytical) 5%
W% FX sur perle ARL Advantix 3%
Zr, Ti, Ir, Cl, Pt, W* FX sur poudre ARL Advantix 20%
Ru ICP-OES Arcos 10%
Re ICP-OES Arcos 10%
Pd ICP-OES Arcos 10%
C conductibilité Micro VARIO cube -
thermique

*pour les catalyseurs usés, la quantité d'échantillon n'est pas suffisante pour faire une perle.

11.2. Diffraction des rayons X

La diffraction des rayons X est utilisée pour identifier les phases cristallines présentes dans les
catalyseurs et la taille des cristallites de platine lorsque cela est possible. C'est une technique non
destructive. L'échantillon est soumis a un rayonnement X qui diffracte dans le réseau cristallin. L'angle
de diffraction est mesuré par un détecteur qui reléve l'intensité du rayonnement sur une gamme
d'angles. Un diffractogramme composé de pics de diffraction est ainsi obtenu. Les phases cristallines
sont identifiées grace a des pics de référence, a l'aide de la base de données internationale ICDD
(logiciel EVA).

Si un composé est présent sous forme cristalline et donne un ou plusieurs pics de diffraction
isolé, la taille moyenne des cristallites correspondants peut étre calculée grace a la formule de Scherrer

qui relie la largeur des pics de diffraction a la taille des cristallites :
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t= kx4 formule de Scherrer

JH?2 =52 xcos@

avec t la taille du cristallite (son diamétre si on 1'estime sphérique), k un facteur de correction instrumental (k =
0,9 pour une largeur a mi-hauteur), A la longueur d'onde de I'onde incidente, H la largeur a mi-hauteur du pic, s
la largeur minimum due a I'erreur instrumentale (ici, s = 0,007, valeur obtenue avec un échantillon de référence
de LaBy) et 6 la moitié de la déviation de 1'onde (la moiti¢ de la position du pic sur le diagramme).

Le systéme de diffraction des rayons X utilisé¢ est un diffractomeétre de marque X'pert PRO
MPD 0-0 du fournisseur PANalytical.

11.3. Adsorption-désorption d'azote

L'isotherme d'adsorption/désorption d'azote est utilisé pour caractériser la texture (surface,
volume mésoporeux, distribution en taille des pores, etc.) des supports et des solides acides. Les
catalyseurs étudiés dans cette thése sont des matériaux essentiellement mésoporeux, c'est-a-dire que le
diamétre de leurs pores est compris entre 2 et 50 nm. Ils présentent donc des isothermes de type IV.

Formalisés en 1938 par Brunauer, Emmet et Teller,'” les phénoménes d’adsorption sont décrits
comme un remplissage de différentes couches de sites d’adsorption de deux niveaux d’énergie : E1l
pour la premiére couche et E, pour les autres, E, correspondant a I'énergie de liquéfaction de
I'adsorbat. Cette théorie aboutit a I’équation BET :

P/P, 1 C-1P

= + — Equation BET
V.(1-P/B) V,C V,CPR

avec Vg : volume adsorbé par gramme de solide (cm’.g™) ; Vi, : volume adsorbé a la monocouche ; C :
constante dépendante du matériau ; P/P; : pression relative.

Dans le domaine de validité du modéle BET, c’est-a-dire pour des pressions relatives comprises
entre [0,05-0,35], la régression linéaire de la droite V4 = f (P/Py) donne les valeurs expérimentales de
Vi et C. La surface spécifique est alors déterminée selon 1’équation :

Seer (M2g~")=0,2688xa, xV

ol a,, : surface occupée par une molécule d’adsorbat (A%) et a,, (N,) = 16,2 A? ; Vm : Volume a la monocouche
(em’g").

Le volume poreux est calculé d'aprés Vg a P/Py=0,95.

La distribution en taille de pores est obtenue par la méthode BJH (Barret, Joyner, Halenda)
d'aprés l'isotherme de désorption. Cette méthode complexe est basée sur l'analyse de 1'hystérése de
désorption et permet d'obtenir des informations sur les pores d'un solide mésoporeux en s'appuyant sur

, . e i 18
des données thermodynamiques, géométriques et expérimentales.

L'appareil utilisé pour ces analyses est un Micromeritics ASAP 2420. L'échantillon de catalyseur
subit d'abord un prétraitement a 350°C, 3 h (zircones, oxyde de titane, alumines) ou 450°C, 4 h (silice-
alumine) qui permet de désorber les espéces physisorbées sur la surface du solide.
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11.4. Titrage H,-O,

Le titrage H,-O, est utilisé pour mesurer la dispersion d'un métal supporté, c'est-a-dire le rapport
entre atomes de surface accessibles et atomes présents en totalité sur 1’échantillon. L'échantillon est
d'abord pré-réduit puis saturé en hydrogéne. Un flux de gaz inerte le balaye ensuite pour éliminer
I'hydrogéne physisorbé. Enfin, des pulses d'oxygeéne sont envoyés sur I'échantillon pour titrer
I'hydrogeéne chimisorbé suivant les réactions

MsH + 3/4 Oz — Mso + 1/2 HzO
valable pour le platine et l'iridium, ou Mg représente les atomes métalliques de surface ou
RllsH +5/4 02 i Rlls()2 +1/2 HzO

La consommation d'oxygéne est mesurée grace a un TCD en sortie de montage. La Figure 1
résume la séquence utilisée pour le titrage H,-O, sur un appareil Autochem 2920. L'échantillon subit
d'abord un traitement thermique pour éliminer les espéces qui peuvent étre chimisorbées sur la surface

du catalyseur.

Air . : :
530 °C. 2h E H, E
H H . 450 °C. 2h
He Pulses O,
: : ! 3°C 1 3KC
* PURGE" REDUCTION PURGE TITRAGE

PRETRAITEMENT

Figure 1. Séquence utilisée pour le titrage H,-O; sur les catalyseurs monométalliques a base de
platine, d'iridium et de ruthénium. Pour le ruthénium, le prétraitement s'effectue sous hélium a 30°C.

Pour un catalyseur monométallique, la dispersion du métal est définie par :
— MM X Va
V, x%Mx y

avec V, = volume d'oxygéne adsorbé (mL.g"); My = masse molaire du métal (g.mol™); V,, = volume molaire
des gaz parfaits (24666 cm® a 25°C); y, = coefficient steechiométrique O,/M (% pour Pt et Ir, 5/4 pour Ru); % M
= teneur massique en métal déterminée par FX.

Le diamétre moyen d'une particule de métal peut ensuite étre évalué¢ grace a un modéle de
particule sous forme cuboctaédrique qui lie dispersion et diamétre,"® représenté sur la Figure 2.
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Figure 2. Relation dispersion-diametre des particules de platine et de ruthénium d'aprés un modéle de
particule de forme cuboctaédrique.

11.5. Réduction en température programmée (TPR)

La TPR permet de connaitre la réductibilité d'un catalyseur. La technique consiste a balayer
avec un flux de gaz contenant de I'hydrogéne un échantillon de catalyseur sous forme calcinée
(oxydée) tout en appliquant une rampe de température a 1'échantillon. La consommation d'hydrogene
est mesurée grace a un TCD en sortie de montage. Des pics de consommation d'hydrogéne en fonction
de la température sont ainsi obtenus, chaque pic correspondant a la réduction d'une espéce. La
température de réduction d'une espéce permet d'évaluer sa réductibilité, tandis que le nombre de moles
d'hydrogéne consommées pour une espéce donnée (l'aire d'un pic) est corrélé au nombre d'atomes
accessibles et réductibles.

La Figure 3 donne les conditions opératoires utilisées pour les TPR sur un appareil Autochem
112920.

1000°C
20 min

5%H,/Ar

8°C.min!

150°C, 1h

: Ar :
35°C

PRETRAITEMENT TPR- début de I'enregistrement
Débit : 50 mL.min*

Figure 3. Séquence utilisée pour la TPR.
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11.6. Désorption d'ammoniac en tempeérature programmée
(TPDnhsa)

La TPDyu; permet d'analyser l'acidité d'un catalyseur en phase gaz. Cette technique de
chimisorption a été réalisée grace a un appareil de type Autochem II 2920 qui possede une détection
TCD (utilisée pour la quantification des signaux) et un spectrométre de masse Pfeiffer Vacuum. Ce
dernier permet de vérifier la non-désorption d'autres espéces gazeuses (ex : eau, chlore...) pouvant
fausser le dosage de I'ammoniac.

L'échantillon subit d'abord un traitement thermique a 500°C sous flux d'hélium. Puis il est
balayé par un flux d'ammoniac dilu¢ (10%NH;/He) a 150°C. Les molécules d'ammoniac s'adsorbent
alors sur les sites acides suivant une réaction du type :

H'+NH; —» NH," Titrage d'un site acide de Brgnsted
L+ NH; — L«NH; Titrage d'un site acide de Lewis

Un balayage a I'hélium pendant 30 min a la méme température permet ensuite d'éliminer
I'ammoniac physisorbé sur la surface du catalyseur. Enfin, la désorption proprement dite a lieu

pendant une rampe de température de 10°C/min de 150 a 600°C, sous flux d'hélium.

500 °C 1h . ] ]
S 10% NHy/He & : 600° C
H 60 min
o il H H
10°C.min : 150°C, 30 min *
He : : 10°C.min’*
: : :TPD — Début de
PRETRAITEMENT ADSORPTION Fenregistrement
Débit : 50 mL.min~ Débit : 50 mL.min" 9

Débit : 50 mL.min™

Figure 4. Séquence utilisée pour la TPDyps.

L'intégration de l'aire sous la courbe de consommation de I'ammoniac donne la quantité de
molécules NH; désorbées. L'aire sous la courbe peut également étre découpée en différentes zones
permettant de distinguer la force des sites acides dosés : lors de la thése, 1'aire sous la courbe a ainsi
été divisée en quatre zones (150-250°C, 250-350°C, 350-450°C, 450-550°C).

11.7. Spectroscopie Raman

La spectrométric Raman est, comme la spectrométrie infrarouge, une technique analytique
sensible aux variations géométriques du réseau™ qui permet de mesurer 1'énergie de vibration des
liaisons des molécules. Alors que la spectrométrie infrarouge est basée sur la variation du moment

dipolaire d'une molécule, la spectrométrie Raman mesure la variation de la polarisabilité grace au

— 69 —



phénomeéne de diffusion inélastique, ou effet Raman. A titre de rappel, la polarisabilité d'une molécule
exprime la faculté d'un nuage ¢électronique a acquérir un moment dipolaire électrique induit sous 1'effet
d'un champ électrique.”’ De plus, elle permet des analyses localisées sur des points de la surface du

catalyseur (1 um? environ), avec une profondeur trés limitée.

Dans le cas présent, cette technique a permis de différencier les espéces tungsténe tétraé¢driques,
et des especes tungsténe octaédriques. Elle permet aussi d'évaluer, de fagon relative, la force de
l'interaction entre le support et I'espéce déposée (ici le tungsténe). En effet plus une bande est large,
plus linteraction est forte entre le tungsténe et la surface. L'interaction tungsténe-support peut
également étre matérialisée par des bandes du spectre Raman (cas de l'interaction W-Zr). Enfin il est
possible de différencier les espéces tétraédriques monotungstates ou polytungstates, le nombre d'onde
étant d'autant plus grand que I'espéce est condensée. '

Les spectres Raman ont été acquis sur un spectrométre LabRam ARAMIS (HORIBA Jobin-
Yvon) équipé d’un détecteur CCD et d'un laser Nd-YAG de longueur d’onde 532 nm. La focalisation
a été réalisée via un objectif de grossissement x50 LWD (long working distance) ce qui conduit & un
point focal sur 1’échantillon de I’ordre d’environ 2 pum. Le domaine maximum observé s’étend de 100
a4 1100 cm-1 avec un réseau de 1800 mm-1 permettant d’obtenir une résolution spectrale de 1 cm™.

11.8. Microscopie électronique (MEB et MET)

La microscopie électronique a transmission (MET) permet d'observer les particules métalliques
déposées sur un support, d'évaluer leur homogénéité (diameétre et répartition) et de mesurer leur taille.
Elle a été utilisée pour le platine, le ruthénium et le palladium.

L'avantage de la MET est de donner des informations localisées et non pas des valeurs
moyennes comme la DRX ou la chimisorption. Elle est donc trés utile pour avoir des données sur la
distribution en taille des particules métalliques. Grace a I'analyse EDS, la nature chimique d'un point
localisé de I'échantillon peut étre connue. Ceci permet de savoir par exemple si une particule observée
est mono- ou bi-métallique et dans le dernier cas quelle est la proportion de chaque métal. Le pointé

EDS donne en fait la composition de toute I'épaisseur de I'échantillon sur une zone donnée.

La microscopie électronique a balayage (MEB) donne quant a elle des images de la surface d'un
solide, avec un contraste topologique ou chimique. Elle est utile pour connaitre la morphologie des
catalyseurs. Dans le microscope électronique a balayage, le faisceau d'électrons balaye la surface de
I'échantillon qui réémet des électrons secondaires, qui sont captés par des détecteurs. Une cartographie
de la surface du catalyseur est ainsi obtenue. Dans le cas du contraste chimique, la répartition d'un

¢élément sur la surface du catalyseur est observée.

Ici, la MEB a été utilisée pour observer la répartition des amas d'oxyde de tungsténe qui se

forment sur les oxydes.

—70 —



I11.Evaluation de la stabilité et des
propriéetés catalytiques

La stabilité des catalyseurs en milieu hydrothermal est une des problématiques de la thése. C'est
pourquoi un test de stabilit¢é hydrothermale a été mis en place afin de mieux comprendre le

comportement des catalyseurs métalliques et bifonctionnels en présence d'eau.

Pour les catalyseurs acides, la question du devenir des sites acides dans le milieu réactionnel
s'est posée. Afin d'évaluer l'acidité des catalyseurs dans 1'eau, un test sur une réaction acide modele, la
déshydratation du cyclohexanol, a été développé.

Enfin, un test de transformation du sorbitol en lit fixe a été mis au point. Il permet de mesurer
les performances des catalyseurs (activité et sélectivité) et de mieux comprendre la réactivité du
sorbitol grace a l'analyse des produits formés. Des caractérisations post-test des catalyseurs donnent

aussi des informations sur I'impact du milieu réactionnel sur les solides catalytiques.

I11.1. Test de stabilité hydrothermale

Ce test consiste a immerger le catalyseur sous forme extrudée (2,5 g) a 225°C dans 250 mL
d'eau dégazée pendant 2 h, dans un autoclave de 500 mL, sous atmosphére azote (la pression autogene
de l'eau est alors de 25 bar) et sous agitation (800 rpm). Ce test vise a observer les modifications
subies par le catalyseur lorsqu'il est mis en contact avec de 1'eau liquide.

En sortie de test, les catalyseurs sont séchés a 1'étuve ventilée (110°C) pendant une nuit et
caractérisés. L'eau utilisée pendant le test peut éventuellement étre analysée par ICP-OES pour
détecter la présence d'éléments dissous par le lessivage du catalyseur. Aucun lessivage n'a été détecté
sur ce type de test pendant la thése.

I11.2. Test de déshydratation du cyclohexanol : mesure de I'acidité
dans I'eau

Pour évaluer l'acidité en phase aqueuse, une nouvelle réaction modele a été mise au point lors
du stage de Master 2 de Régis Koerin."* Le but est de suivre la disparition du cyclohexanol due a la
réaction acide de déshydratation provoquée par le catalyseur dans des conditions proches du test de
transformation du sorbitol en phase aqueuse (voir Figure 5).

OH
catalyseur

acide
— + H,O

Figure 5. Réaction de déshydratation du cyclohexanol en cyclohexene.
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Le catalyseur sous forme de poudre de granulométrie contrélée (150-355 pum, 2,5 g) est placé
dans un panier en métal suspendu dans un autoclave de 500 mL équipé de pales auto-aspirantes au-
dessus de 250 mL d'une solution aqueuse de cyclohexanol a 10 g.kg™'. L'autoclave est ensuite purgé a
l'azote, puis mis en température (240°C), sous agitation faible (100 rpm). Lorsque les conditions de
température et de pression sont stables (pression autogéne de I'eau : 34 bar), le panier contenant le
catalyseur est laché dans la solution de cyclohexanol et 'agitation est fixée a 800 rpm. Apres 2 h, le
test est arrété en refroidissant l'autoclave (refroidissement a air comprimé). Le catalyseur est récupéré

et mis a I'étuve (110°C) pour une nuit.

Expérimentalement, la concentration en cyclohexanol, Cecyclo(t), est suivie au cours du temps.
Des échantillons prélevés a intervalles réguliers (0,5-0,7 g) sont analysés par chromatographie en

phase gazeuse. Il est considéré que le volume prélevé ne perturbe pas le déroulement du test.

La conversion du cyclohexanol est calculée grace a 1'équation :

C t
_ (1 . cyclohexanol ( ) ) £100

X cyclohexanol C 0
cyclohexanol ( )

ou Xyclohexanol €St 1a conversion du cyclohexanol en % et Ceyclohexanol(0) est la concentration en cyclohexanol a t
=0 (mol.L'™).

En considérant la réaction d'ordre 1, les constantes cinétiques k peuvent étre déterminées en
calculant le coefficient directeur de la droite In(1/(1-X/100)) en fonction du temps. La comparaison de

ces constantes cinétiques permettra de comparer l'activité des solides acides.
111.3. Test de transformation du sorbitol en lit fixe

111.3.1. Présentation de I'unité

Le schéma de principe de 1'unité en lit traversé TO05 est présenté en Figure 6. La charge de
sorbitol dissous dans I'eau est placée dans un flacon sous bullage d'argon afin d'éliminer 1'oxygéne
dissous. Elle est ensuite envoyée vers le réacteur grace a une pompe d'alimentation de type HPLC.
Avant d'arriver dans le réacteur elle est mélangée au gaz vecteur (I'unité comporte deux bouteilles de
gaz H; et N, dont le débit est régulé par des débimétres Brooks). Le mélange gaz-liquide traverse le
réacteur de bas en haut (configuration "upflow"). Un four tubulaire maintient le réacteur a une
température homogene (AT < 2°C) a l'aide de trois zones de chauffe. En sortie de réacteur, le mélange
liquide-gaz remplit un séparateur refroidi par un circuit a eau perdue, en sortie duquel les effluents
liquides sont récupérés. En aval du séparateur, un régulateur de pression détend l'effluent gaz a
pression atmosphérique. Un dispositif permet de collecter 1'effluent gazeux (ampoule a gaz) et de
mesurer le débit gazeux (compteur gaz).

La question de la diffusion de I'hydrogéne dans la phase aqueuse s'est posée, ce gaz étant connu
pour étre trés peu soluble dans I'eau. D'apres les données thermodynamiques fournies par la direction
Chimie et Physico-Chimie Appliquées d'TFPEN,* la solubilit¢ de I'hydrogéne dans nos conditions,
c'est-a-dire entre 200 et 240°C, 22 et 37 bar, en présence de composés oxygénés, serait inférieure a la
stoechiométrie de la réaction d'APD/H du sorbitol (voir annexe C). L'hydrogéne est donc toujours en
défaut dans la phase liquide.

.
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échantillonnage
liquide

flacon de charge

Figure 6. Schéma de principe de I'unité T0O05.

111.3.2. Chargement du réacteur

Un chargement optimal a été déterminé par I'étude des limitations diffusionnelles pour le
catalyseur de référence Pt/SA, en se basant sur le rendement en hydrocarbures a 240°C. Il est
représenté sur la Figure 7. Le catalyseur est dilué dans du SiC de granulométrie 500 um afin d'obtenir
un lit catalytique de volume constant (12,6 cm®). Le lit catalytique est placé entre deux couches de
SiC. Cette configuration permet d'avoir un préchauffage et un mélange des réactifs avant le lit
catalytique, d'avoir une température homogene dans le lit (AT < 2°C) et de récupérer le catalyseur a la

fin du test en tamisant le contenu du réacteur.

o

8 cm’ SiC

granulométrie 500 um

12,6 cm’ de lit catalytique

(4-6 g catalyseur, granulométrie
150-355 um + SiC,
granulométrie 500 pm)

16 cm

8 cm’ SiC

> granulométrie 500 pm

15

Figure 7. Chargement du réacteur de I'unité TO05.
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Certains tests ont été réalisés sur des mélanges mécaniques de plusieurs catalyseurs (voir
chapitre 3, partie IV, chapitre 4, parties 1.3 et I1.3 et chapitre 5).

Dans le cas de mélanges mécaniques Pt/SiO,-Al,O; et SiO,-Al,Os, des extrudés de chaque

catalyseur ont été broyés ensemble. La fraction 150-355 um a été récupérée par tamisage.

Pour les autres, le mélange mécanique est réalisé par mélange de deux poudres de méme
granulométrie dans un pilulier. Dans tous les cas, le mélange mécanique des catalyseurs A et B
donnent des grains constitués soit de 100% A soit de 100% B. Ce mélange mécanique est ensuite dilué
dans du SiC pour atteindre le volume de lit catalytique souhaité, soit 12 cm’. Par exemple, pour le
mélange Pt/ZrO, + SA, 2 g de Pt/ZrO, en poudre 150-350 um et 4 g de SA en poudre 150-350 um
sont mélangés pour préparer le mélange catalytique, ce qui représente un volume de 11 cm®. 1 cm® de
SiC est ensuite ajouté pour que le lit catalytique ait le volume souhaité. Les mélanges mécaniques sont
notés M/ZrO, + AC (M = Pt, Pd, Ir ; AC = Si0,-AL,O5 ou oxyde tungsté). Sauf indication contraire,
les proportions de mélange sont 1:2 soit 4 g de solide acide + 250 pmol de métal.

111.3.3. Déroulement d'un test

Le déroulement d'un test catalytique standard est le suivant : le catalyseur broy¢ et tamisé a la
granulométrie voulue est chargé dans le réacteur. Le catalyseur est ensuite séché et réduit sous
hydrogéne pur, comme cela a été dit partie I.1. La température de réduction dépend du métal utilisé
(voir Tableau 2). Aprés refroidissement a 50°C, de 1'eau dégazée est envoyée dans le réacteur par la
pompe HPLC 2 un débit de 0,5 mL.min™' et se mélange a un flux d'azote ; puis la pression est montée
progressivement jusqu'a la valeur attendue (22-37 bar), grace a un régulateur de pression ; le réacteur

est ensuite chauffé a la température voulue (200-240°C).

Quand les conditions de pression et de température sont stabilisées, la charge de sorbitol dissous
dans 1'eau (10%masse) remplace l'eau pure et I'hydrogéne remplace 1'azote. La concentration de la
charge et le rapport débit d'hydrogéne/débit de charge ont été optimisés : le rapport molaire H,/sorbitol
est fixé a 25.

Lors d'un test standard, différentes températures et vitesses spatiales sont étudiées, comme le
montre le Tableau 7. La pression est toujours supérieure de 5 bar a la pression autogene de I'eau a une
température donnée afin de s'assurer que la phase aqueuse reste liquide. Pour chaque jeu de conditions,
plusieurs bilans gaz et liquides sont réalisés, espacés d'une heure au minimum : a t = 0, le volume de
gaz donné par le compteur gaz en sortie d'unité est relevé et un vial taré est installé en sortie de
séparateur ; a t = 10 min, le volume de gaz est relevé afin de calculer le débit gaz, puis I'ampoule de
gaz est isolé et les prélévements gaz sont effectués a la seringue pour analyse GC ; a t = 30 min, le vial
est récupéré, pesé pour vérifier le débit liquide et stocké au congélateur pour les analyses ultérieures
(TOC, HPLC, GC). Le passage d'un jeu de conditions a l'autre s'effectue de maniére progressive : la
rampe de température est de 3°C.min™' et la pression augmente par serrage manuel du déverseur
(Grove) ; les débits de gaz et de liquide sont augmentés par trois paliers de 4 min entre deux

conditions. Un test dure environ une semaine.
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Tableau 7. Conditions opératoires d'un test standard.

Jeu de conditions 1 2 3 4
Température (°C) 200 220 240 240
Pression (bar) 22 29 37 37
PPH (h™)* 2 2 2 4
Concentration de la charge (Gsorbito-Kg™) 100 100 100 100
Débit d'hydrogéne (NmL.min™) 40 40 40 80
Débit de charge (mL.min™) 0,13 0,13 0,13 0,13
* PPH = Qcharge/Mcat aVEC Qcharge = débit massique de la charge.
111.3.4. Fin du test et récupération du catalyseur usé

A la fin du test, la charge est remplacée par de I'eau dégazée pendant 3 h afin de laver le
catalyseur et d'éliminer les éventuels cristaux de sorbitol formés dans les lignes, puis l'unité est
balayée par un flux d'azote a 240°C, pendant une nuit, sans eau, afin de sécher le catalyseur. Le
réacteur est ensuite placé une nuit a 1'étuve ventilée (110°C) pour terminer le séchage.

Le catalyseur est ensuite récupéré par broyage-tamisage : le SiC est suffisamment dur pour
conserver sa granulométrie lors d'un broyage manuel. La fraction inférieure a 80 pum est donc

récupérée pour analyse.

Avant certaines analyses, notamment le titrage H,-O, et la TPR, un post-traitement par
combustion controlée est réalisé afin d'éliminer les dépots carbonés présents sur le catalyseur. Le
principe de la combustion contrélée est de calciner le catalyseur en contrdlant I'exothermicité de la
combustion des dépots carbonés. Ce traitement a lieu sur 1 g de catalyseur placé dans un réacteur en
quartz, dans un four tubulaire. L'échantillon est soumis a une montée en température composée de 4
paliers (150°C, 350°C, 450°C, 500°C) de 40 min, ou un flux d'air dilué¢ a 25% dans 1'azote est envoy¢é
sur le catalyseur pendant 10 min puis un flux d'air dilué¢ a 50% pendant 30 min. Entre deux paliers, la
montée en température se fait sous azote, a 5°C.min"". Enfin, un palier de 2 h & 530°C a lieu sous air
pur pour terminer la calcination. En cas d'échauffement dans le réacteur lors d'un palier, I'air est coupé
pour stopper la combustion.

111.3.5. Calculs des conversions, des rendements et du bilan
carbone

Le premier critére envisagé pour I'évaluation des catalyseurs bifonctionnels est la conversion
(X%) du sorbitol, définie comme suit :

Csor ito
Xsorbitol = (1 - ﬁ) x100

charge

avec Ceparge : concentration du sorbitol dans la charge (g.kg'l) 5 Coombitol - concentration du sorbitol en sortie d'unité
(gke™").

La concentration du sorbitol en entrée est celle de la charge ; en sortie, la concentration du
sorbitol est mesurée par HPLC, en faisant I'hypothése que la variation de débit liquide est négligeable
entre I'entrée et la sortie de l'unité. D'apres les pesées de liquide collectées en sortie de séparateur,
cette hypothese est réaliste.
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D'apres la littérature de la réactivité du sorbitol, les premicres étapes de la transformation du
sorbitol sont deux réactions de cyclodéshydratation, catalysées uniquement par des sites acides.” En
premicre approximation, la conversion du sorbitol représente donc principalement I'activité de la phase
acide du catalyseur. L'activité du catalyseur bifonctionnel serait donc mieux représentée par la
conversion globale du sorbitol, de I'anhydrosorbitol et de l'isosorbide, calculée comme suit :

- Csorbitol + Canhydrosorbitol + Cisosorbide
sorbitol+anhydrosorbitol+isosorbide _( - C

X

)x100

charge

avec Ceparge concentratlon du sorbitol dans la charge (Zcarbone-Kg ) Csomitol - cOncentration du sorbltol en sortie
d'unité (Zearbone-Kg ) Canhydrosorbitol - cONcentration de l'anhydrosorb1t01 en sortie d'unité (Zearbone-Kg ) Cisosorbide
concentration de l'isosorbide en sortie d'unité (Zcarbone-Kg’ )

Le deuxieme critére d'évaluation des catalyseurs est la structure des rendements par famille de
produits (alcanes, CO,, composés mono-oxygénés, composés poly-oxygénés). Les rendements sont
exprimés en fonction du %camone €t sont calculés de la maniére suivante :

Yocarbone; x C; x Qg,, X
x100
 xC /1000 x Q

Rdt, (gaz) B %carbone

sorbito charge charge

%carbone; x C; /1000x Q
1 xC

effluent %100
/1000 % Q

Rdt (liquide)=

%carbone

sorbito charge charge

_ nombre d'atomes C dansiou jx M
iouj M.

1

x100

et %carbone.

avec C; : concentratlon du composé i dans la phase gaz (%mol) ; C; : concentration du composé j dans la phase
aqueuse (g kg ; Ceharge : concentration du sorbitol dans la charge (g kgl ; Qg : débit de gaz en sortie d'unité
(mol.min’ ) Qcharge deblt de charge en entrée d'unité (g.min’ ) Qcfriuene - débit de liquide en sortie d'unité,
as51mlle 4 Qcharge (g-min’ ") ; Mc : masse atomique du carbone (soit 12,01 g.mol™) ; M; : masse molaire de i

(g.mol™).
Les concentrations des produits cibles doivent étre mesurées en sortie de séparateur dans la
phase gaz et dans la phase liquide. L'analyse des produits de réaction est donc un élément essentiel de

I'étude des catalyseurs.

Comme tous les composés oxygénés dissous dans la phase aqueuse n'ont pas été identifiés, le
bilan carbone est basé¢ sur I'analyse COT (dosage du carbone organique total dans I'eau). Sa formule
est donnée ci-dessous :

Bilan C = 2(%ocarbone; x C; x Q,, X M) + Ceor X Q

V)
Vocarbone o piion X Conarge X Qeharge

effluent

><,0/1OOO><

avec C; : concentration du composé i dans la phase gaz (%mo1) ; Ccor : concentration en carbone de la phase
aqueuse donnée par 1'analyse COT (gcarbone LY Ceharge : concentration du sorbitol dans la charge (gkg™); Qgaz :
débit de gaz en sortie d'unité (mol.min™) ; Qcharge : débit de charge en entrée d'unité (g.min™) ; Qefruen : débit de
hqulde en sortie d'unité, assimilé a Qcharge (g.min™") ; %carbone; : voir plus haut ; M; : masse molaire de i (g.mol
" ; p : masse volumique de I'eau (g.mL™).
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111.3.6. Calcul de la distribution du carbone au sein d'une
famille

Pour étudier la compétition rupture de liaison C-C/rupture de liaison C-O, la distribution du
carbone en fonction du nombre d'atomes de carbone a été calculée. Le plus souvent, cette distribution
est donnée au sein d'une famille : la famille des hydrocarbures, la famille des alcools, etc. Par

exemple, la distribution au sein de la famille des hydrocarbures est calculée par la formule ci-dessous :

Z Rdt(hydrocarbures a n atomes de carbone)
= X

n 100
Z Rdt(hydrocarbures)

avec Dn : distribution du carbone des composés hydrocarbures a n atomes de carbone (%carbone, 1 < n < 6) ;
Rdt : voir plus haut (%carbone).

111.3.7. Meéthodologie analytique

Un milieu réactionnel multiphasique entraine automatiquement un systéme analytique
complexe. La réaction de transformation du sorbitol forme de nombreux produits oxygénés en phase
aqueuse qui ne sont pas tous identifiés (il faut rappeler qu'au début de la thése, il n'existait, dans la
littérature, aucune description détaillée de la phase aqueuse provenant de la transformation des polyols
a 6 atomes de carbone). De plus, les méthodes d'analyse de ce type de produits sont peu répandues a
IFPEN pour l'instant. C'est pourquoi l'un des objectifs de la thése était de développer des méthodes
analytiques pour pouvoir caractériser I'ensemble des effluents recueillis lors des tests catalytiques. Le
Tableau 8 rassemble les différentes méthodes utilisées lors de la thése.

Tableau 8. Méthodes analytiques utilisées pendant la thése.

Effluer]t Méthode Type Qe composes Commentaires
analysé détectes
GC-FID g . o
Gaz colonne PONA hydrocarbures C; a Cq méthode quantitative
GC-TCD méthode quantitative,
= colonne PPQ CO; développée lors de la thése

mono-alcools C; a Cq
cétones C; a C¢

Phase aqueuse GC-FID dérivés furaniaues méthode semi-quantitative,
d colonne PONA e q développée lors de la these
dérivés pyraniques
diols
Phase adueuse HPLC-RI sorbitol méthode quantitative
d colonne Rezex Ca®" développée lors de la these
Phase aqueuse HPLC-RI composés poly- méthode semi-quantitative
4 colonne Rezex Ca*" oxygénés développée par IFPEN
Phase aqueuse o acides carboxyliques R B
4 colonne Dionex AS18 yid développée par IFPEN
P AgeTss COT carbone présent dans la method@ quantltatlve,
phase aqueuse externalisée chez SGS
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Une partie des analyses des produits de transformation du sorbitol a également été réalisée par
le laboratoire de chromatographie en phase liquide du département R052 (Caractérisation des
Produits) d'TFPEN, par des méthodes développées spécialement pour ce type d'effluent.

Enfin, les analyses COT (carbone organique total) ont été externalisées chez SGS (société
privée dont les laboratoires d'analyse sont basés a Rouen).

11.3.7.1. Analyse de la phase gaz : GC-TCD et GC-FID

L'effluent gazeux est composé d'hydrocarbures, de CO (cas tres rare) et de CO, en mélange dans
I'hydrogene qui est a la fois le gaz vecteur, un réactif de la réaction d'APD/H et un produit de la
réaction d'APR. La phase gaz est analysée grace a deux GC délocalisées. Un échantillon de gaz est
prélevé dans 'ampoule de 'unité TOOS et injecté dans l'insert de chaque GC a l'aide d'une seringue gaz
de 500 pL. Pour les deux méthodes d'analyse, le méthane est utilis¢é comme standard. Un étalon
externe 5%CH,4/He (Air Liquide) est injecté tous les jours a la seringue.

Le CO,, le CO et I'hydrogene ne sont pas détectés par le détecteur FID. Le CO, est analysé sur
un GC-TCD équipé d'une colonne Porapak Q (Varian), avec I'hélium comme gaz vecteur, et d'un
détecteur a conductivité thermique (TCD). La méthode d'analyse dure 43 min, comme le montre la
Figure 8.
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Figure 8. Exemple de chromatogramme obtenu avec la méthode GC-TCD.
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Les coefficients de réponse utilisés sont ceux reportés dans la littérature,”* en accord avec les
valeurs obtenues lors de I'analyse de mélanges étalons (voir Tableau 9). La valeur retenue pour le
facteur de réponse du CO, est 0,66.

Le CO est analysé ponctuellement sur une GC-TCD d'un autre laboratoire d'IFPEN. Il n'est pas
pris en compte dans les bilans de I'unité T005. L'hydrogéne, qui représente la majeure partie de
'effluent gaz, n'est pas quantifié : il est impossible de déterminer quelle quantit¢ d'hydrogéne est
consommeée et produite pendant la réaction.

Tableau 9. Facteurs de réponse de la méthode GC-TCD.

Composé  Facteur de réponse* Facteur de réponse* Facteur de réponse*
massique théorique  massique expérimental (gaz massique expérimental (gaz
étalon 01**) étalon 02***)
Méthane 1 1 1
CO, 0,72 0,673 0,626

* facteur de réponse relatif au méthane. RF = (%; x Aire(CHy))/(Y%cha X Aire(i))

** gaz étalon 01 : mélange de 2%CH, ; 1%C,Hs ; 0,1%C,H, ; 1%CsHs ; 0,1%CsHg ; 1%C4H;o ; 10%CO, ;
30%He dans N..

*** gaz étalon 02 : mélange de 1%CH, ; 0,5%C;Hs ; 0,05%C,H, ; 0,5%CsHs ; 0,05%CsHs ; 0,5%CaHyo :
5%CO, ; 30%N, dans He.

Les hydrocarbures sont analysés par GC-FID. La GC-FID est équipée d'une colonne HP-PONA
(Agilent), avec I'hélium comme gaz vecteur, et d'un détecteur a ionisation de flamme (FID). La
méthode d'analyse dure 45 min (Figure 9).

Les hydrocarbures analysés sont principalement les n-alcanes de Cl1 a C6. Quelques
cycloalcanes comme le cyclopentane et le méthylcyclopentane sont parfois détectés, ainsi que des
alcénes en trés petites quantités. Les n-alcanes ont été identifiés par injection de mélanges étalons. Les
composés minoritaires ont été identifiés a l'aide d'analyses GC-MS.
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Figure 9. Exemple de chromatogramme obtenu avec la méthode GC-FID.

Les coefficients de réponse utilisés sont ceux reportés dans la littérature,”* en accord avec les
valeurs obtenues lors de I'analyse de mélanges étalons (voir Tableau 10).

Tableau 10. Facteurs de réponse de la méthode GC-FID.

Composé  Facteur de réponse* Facteur de réponse* Facteur de réponse*
massique théorique molaire expérimental (gaz =~ molaire expérimental (gaz
étalon 01**) étalon 02***)
Méthane 1 1 1
Ethane 0,533 0,518 0,524
n-Propane 0,367 0,362 0,358
n-Butane 0,309 0,297 0,279
n-Pentane 0,238 - -
n-Hexane 0,198 - -

* facteur de réponse relatif au méthane. RF = (%; x Aire(CHy))/(Yocha X Aire(i))

** gaz étalon 01 : mélange de 2%CH, ; 1%C,H¢ ; 0,1%C,H, ; 1%C3Hsg ; 0,1%CsHg ; 1%C,4Hyo ; 10%CO; ;
30%He dans N..

*** gaz étalon 02 : mélange de 1%CH, ; 0,5%C,H¢ ; 0,05%C,H, ; 0,5%C;Hg ; 0,05%C3Hg ; 0,5%C4Hyy ;
5%CO, ; 30%N, dans He.
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111.3.7.2. Analyse de la phase aqueuse par GC-FID

L'effluent liquide est composé principalement de molécules oxygénées dissoutes dans l'eau.
Malheureusement, les composés organiques ne sont pas présents en quantité suffisante pour former
une phase organique. De plus, ils sont suffisamment légers pour étre entrainés par le gaz vecteur et
sont donc analysés uniquement dans la phase gazeuse.

Les composés peu oxygénés (1 ou 2 atomes d'oxygene) sont analysés par une méthode de GC-
FID, sur le méme appareillage que la phase gaz (colonne PONA), grace a un injecteur automatique. La
méthode d'analyse dure 115 min (Figure 10). Entre deux échantillons, un mélange eau/méthanol est

injecté dans la colonne afin d'éliminer les résidus présents.

Les composés détectés par cette méthode ont été identifiés et semi-quantifiés par injection de
solutions aqueuses de composés commerciaux. Les composés ayant plus d'un atome d'oxygeéne sont
cependant difficiles a quantifier par des méthodes GC car ils donnent des pics de chromatogramme
larges et de forme irréguli¢re. Certains composés ont été identifiés par spectrométrie de masse. Leur

facteur de réponse est alors attribué arbitrairement en se basant sur les composés proches.
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Tableau 11. Composés oxygénés analysés par la méthode GC-FID.

Composé
méthanol
éthyléne glycol
éthanol
acétone
1,2-propanediol
1-propanol
iso-propanol
2,3-butanedione
butanone
1,2-butanediol
2,3-butanediol
1,2,4-butanetriol
1-butanol
2-butanol
tetrahydrofurane
2,3-pentanedione
2-pentanone
3-pentanone
1,2-pentanediol
1-pentanol
2-pentanol
2-méthyltétrahydrofurane
3-méthyltétrahydrofurane
2-méthylfurane
tétrahydropyrane
n-pentane
cyclopentane
3,4-hexanedione
2-hexanone
3-hexanone
1,2-hexanediol
1,2,6-hexanetriol
1-hexanol
2-hexanol
3-hexanol
2,5-diméthyltétrahydrofurane
2,4-diméthyltétrahydrofurane
2,5-diméthylfurane
2-méthyltétrahydropyrane
n-hexane
5-méthyltétrahydrofuran-2-
méthanol
tétrahydropyran-2-methanol
2,4-diméthylbutyrolactone
3-méthylcyclopentanone
2-méthylcyclopentanone
2-méthylpentanol
4-méthylpentanol
2-méthylcyclopentanol
2-acétylfurane
isosorbide

Mode d'identification

étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
SM
SM
étalonnage
SM
SM
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
étalonnage
SM
étalonnage
SM
SM
SM

étalonnage
SM
SM
SM
SM
SM
SM

étalonnage

étalonnage

* facteur de réponse absolu. RF = conc(i)/Aire(i).
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Facteur de
réponse*
1,03E-02
2,79E-03
7,97E-03
4,91E-03
2,19E-03
6,25E-03
3,33E-03
4,08E-03
4,17E-03

1,5E-03
1,20E-03
2,08E-03
5,64E-03
2,78E-03
4,55E-03
3,37E-03
3,83E-03
4,92E-03
1,43E-03
5,17E-03
2,54E-03
3,95E-03
3,95E-03
3,95E-03
4,55E-03
3,57E-03
3,57E-03
2,94E-03
3,66E-03
4,82E-03
1,66E-03
1,82E-03
4,86E-03
2,41E-03
2,36E-03
3,5E-03
3,5E-03
2,51E-03
3,5E-03
3,55E-03

2,36E-03

2,36E-03

2,4E-03
3E-03
3E-03
3E-03
3E-03
3E-03

2,43E-03

Commentaire

semi-quantitatif
qualitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
qualitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
qualitatif
qualitatif
qualitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
qualitatif, analysé en HPLC
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
qualitatif, analysé¢ en HPLC
qualitatif, analysé¢ en HPLC
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif

semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
semi-quantitatif
qualitatif
qualitatif, analysé en HPLC
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Figure 10. Exemple de chromatogramme obtenu avec la méthode GC-FID sur un effluent liquide.

111.3.7.3. Dosage du sorbitol par HPLC-RI

Le dosage du sorbitol est nécessaire pour déterminer la conversion du sorbitol. Il est réalisé
grace a I'HPLC. L'échantillon subit une dilution pour obtenir une concentration en sorbitol entrant
dans le domaine d'application de la méthode. L'échantillon dilué dans I'eau est injecté en HPLC. La
solution obtenue est éluée a l'aide d'une phase mobile contenant 100% d'eau a travers un ensemble
précolonne/colonne de séparation jusqu'au détecteur. La détection se fait par réfractométric. Un
étalonnage externe a partir de solutions de sorbitol préparées au laboratoire permet la quantification.
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Figure 11. Exemple de chromatogramme obtenu avec la méthode HPLC-RI.

111.3.7.4. Dosage du carbone de la phase aqueuse

Un dosage global du carbone présent dans la phase aqueuse sous différentes formes est réalisé
par une société extérieure (SGS). Les échantillons sont dilués a I'lFPEN afin d'atteindre une gamme de
concentration de 10 & 100 mgearpone. L. La méthode utilisée par SGS consiste a oxyder tout le carbone
présent dans 1'échantillon en CO, a 800°C, en présence d'un catalyseur, puis a doser le CO, formé
grace a un détecteur infrarouge. Les résultats sont donnés avec une incertitude relative de 23%.
L'appareil utilisé est un Ol Analytical 1010 .

111.3.7.5. Analyse des poly-oxygénés par HPLC

Les produits poly-oxygénés sont détectés par GC-FID mais leur identification et leur
quantification est compliquée du fait de la forme irréguliére de leur chromatogramme (voir Figure 12).
C'est pourquoi une méthode d'identification et de quantification des poly-oxygénés par HPLC a été
développée par le laboratoire d'HPLC d'IFPEN (Direction Physique et Analyses, Département
Caractérisation des Produits).
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Figure 12. Exemple d'un pic d'isosorbide sur un chromatogramme GC-FID d'effluent aqueux.

Cette méthode permet d'identifier et de quantifier les composés suivants : 1,4-anhydrosorbitol,
isosorbide, 1,2,6-hexanetriol, 1,2-hexanediol, 1,2-pentanediol. Les formules des deux premiers
produits sont représentées ci-dessous :

OH
OH
HO. HO.
OH
OH
O e}

1,4-anhydrosorbitol = sorbitan Isosorbide

La méthode est réalisée sur une colonne Monosaccharide Rezex Ca®', avec de l'eau ultrapure
comme phase mobile. Le détecteur est un réfractométre. De nombreux pics apparaissent en plus de
ceux qui sont recherchés, ce qui peut parfois rendre I'intégration impossible (voir Figure 13).

Figure 13. Exemples de chromatogrammes obtenus par HPLC. Les temps de rétention correspondent
aux composés analysés.
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111.3.7.6. Analyse des acides carboxyliques par ClI

De la méme maniére que les composés poly-oxygénés non ioniques, les acides carboxyliques
sont détectés en GC-FID mais non identifiables (voir Figure 14). La encore, une méthode
d'identification et de quantification des acides carboxyliques linéaires par chromatographie ionique a

été développée par le laboratoire dHPLC d'TFPEN (Direction Physique et Analyses, Département
Caractérisation des Produits).

acide \ \
carboxylique

\ ‘ |
l ~ Al
3 | | NI
WL AL

Figure 14. Exemple d'un pic d'acide carboxylique sur un chromatogramme GC-FID d'effluent aqueux.

Cette méthode permet d'identifier et de quantifier les composés suivants : acide formique, acide
acétique, acide propionique, acide butyrique, acide valérique, acide hexanoique. Les acides
carboxyliques sont en fait présents sous forme anioniques (déprotonés). Elle est réalisée sur une
colonne Dionex AS18 suivie d'un détecteur a conductimétrie. Des pics correspondant a des especes
ioniques différentes de celles citées ci-dessus apparaissent parfois.

— 86 —



10

11

Références

Bond G.C., Coq B., Dutartre R., Ruiz J.G., Hooper A.D., Proietti M.G., Sierra M.C.S. et Slaa
J.C., Effect of Various Pretreatments on the Structure and Properties of Ruthenium Catalysts,
Journal of Catalysis, 1996, 161, pp.480-494

Coq B., Crabb E., Warawdekar M., Bond G.C., Slaa J.C., Galvagno S., Mercadante L., Ruiz J.G.
et Sanchez Sierra M.C., Catalytic and structural properties of ruthenium bimetallic catalysts:
Preparation and characterization, Journal of Molecular Catalysis, 1994, 92, pp.107-121

Lin Y.C., Hohn K.L. et Stagg-Williams S.M., Hydrogen generation from methanol oxidation on
supported Cu and Pt catalysts: Effects of active phases and supports, Applied Catalysis A:
General, 2007, 327, pp.164-172

Shafiei M. et Richardson J.T., Dechlorination of chlorinated hydrocarbons by catalytic steam
reforming, Applied Catalysis B: Environmental, 2004, 54, pp.251-259

Stagg-Williams S.M., Soares R., Romero E., Alvarez W.E. et Resasco D.E., Metal-support
interaction on Pt/ZrO, catalysts for the CO, reforming of CHy,, in Studies in Surface Science and
Catalysis - 12th International Congress on Catalysis Proceedings of the 12th ICC, F.V.M.
Avelino Corma, 2000, p. 3663-3668.

Nanba T., Sugawara K., Masukawa S., Uchisawa J. et Obuchi A., Optimization of Physical
Mixtures of Pt/ZrO, and H-Form Zeolites for Catalysis of the NO-H,-O, Reaction, Industrial &
Engineering Chemistry Research, 2005, 44, pp.3426-3431

Menegazzo F., Burti P., Signoretto M., Manzoli M., Vankova S., Boccuzzi F., Pinna F. et
Strukul G., Effect of the addition of Au in zirconia and ceria supported Pd catalysts for the direct
synthesis of hydrogen peroxide, Journal of Catalysis, 2008, 257, pp.369-381

Melada S., Rioda R., Menegazzo F., Pinna F. et Strukul G., Direct synthesis of hydrogen
peroxide on zirconia-supported catalysts under mild conditions, Journal of Catalysis, 2006, 239,
pp.-422-430

Josefina Pérez-Zurita M., Cifarelli M., Luisa Cubeiro M., Alvarez J., Goldwasser M., Pietri E.,
Garcia L., Aboukais A. et Lamonier J.F., Palladium-based catalysts for the synthesis of alcohols,
Journal of Molecular Catalysis A: Chemical, 2003, 206, pp.339-351

Toebes M.L., van Dillen J.A. et de Jong K.P., Synthesis of supported palladium catalysts,
Journal of Molecular Catalysis A: Chemical, 2001, 173, pp.75-98

Samoila P., Boutzeloit M., Benitez V., D'Ippolito S.A., Especel C., Epron F., Vera C.R.,
Marécot P. et Pieck C.L., Influence of the pretreatment method on the properties of trimetallic
Pt-Ir-Ge/Al,O; prepared by catalytic reduction, Applied Catalysis A: General, 2007, 332, pp.37-
45

— 87 —



12

13

14

15

16

17

18

19

20

21

22

23

24

Wilde M., Stolz T., Feldhaus R. et Anders K., The influence of sulfur on activity and selectivity
of reforming catalysts in the conversion of individual hydrocarbons, Applied Catalysis, 1987,
31, pp.99-111

Pieck C.L., Marécot P., Barbier J., Preparation of Pt-Re/Al,O; catalysts by surface redox
reactions I. Influence of operating variables on Re deposit in the presence of hydrochloric acid,
Applied Catalysis A, 1996, 134, pp.319-329

Koerin R. Recherche de nouvelles phases acides a base d'oxydes dopés au tungsténe pour la
transformation du sorbitol en phase aqueuse. Rapport de stage master 2 IFPEN,2012, référence
62040

Loridant S., Feche C., Essayem N. et Figueras F., WO,/ZrO, Catalysts Prepared by Anionic
Exchange: In Situ Raman Investigation from the Precursor Solutions to the Calcined Catalysts,
The Journal of Physical Chemistry B, 2005, 109, pp.5631-5637

Marie-Laure Daigniéres. Développement d'une méthodologie analytique pour I'identification des
produits du reformage catalytique en phase aqueuse (APR) du sorbitol. 2009. Rapport de stage
master 2 IFPEN, référence 61080

Brunauer S., Emmett P.H. et Teller E., Adsorption of Gases in Multimolecular Layers, Journal
of the American Chemical Society, 1938, 60, pp.309-319

Barrett E.P., Joyner L.G. et Halenda P.P., The Determination of Pore Volume and Area
Distributions in Porous Substances. I. Computations from Nitrogen Isotherms, Journal of the
American Chemical Society, 1951, 73, pp.373-380

Van Hardeveld R. et Hartog F., The statistics of surface atoms and surface sites on metal
crystals, Surface Science, 1969, 15, pp.189-230

Jiménez Sandoval S., Yang D., Frindt R.F., Irwin J.C., Raman study and lattice dynamics of
single molecular layers on MoS,, Physical Review B, 1991, 44, 3955-3962

J. Barbillat et al., Spectrométrie Raman, Techniques de l'ingénieur, P2 865

de Hemptinne J.C. Effet de la présence de molécules d'oxygénés pour la solubilité de
I'hydrogéne dans I'eau. Note technique IFPEN, 2011, réf NT R0740R-JCDH/mj-154/11

Li N., Huber G.W., Aqueous-phase hydrodeoxygenation of sorbitol with Pt/SiO,-Al,0s:
Identification of reaction intermediates, Journal of Catalysis, 2010, 207, pp.48-59

Dietz W.A., Response factor for Gas Chromatographic Analyses, Journal of Gas
Chromatography, 1967, 5, pp.68-71

— 88 —



CHAPITRE 3

ETUDE DU CATALYSEUR DE
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Introduction

Dans ce chapitre, nous nous intéressons en premier lieu a un catalyseur déja décrit dans la
littérature, Pt/SiOZ-A1203,1'4 qui est le catalyseur de référence pour la réaction de transformation du

sorbitol.

Bien que sa réactivité soit souvent étudiée, 1'évolution du catalyseur dans le milieu réactionnel
est peu abordée dans la littérature de la transformation du sorbitol. Apres avoir décrit les propriétés de
ce catalyseur de référence fraichement préparé (partie I), nous nous intéresserons dans une seconde
partie (partie I1) a l'effet des conditions hydrothermales (eau liquide a 200-240°C) et du milieu

réactionnel sur ses propriétés physico-chimiques.

Nous aborderons ensuite la mise au point du test catalytique de transformation du sorbitol en
s'appuyant sur des tests catalytiques réalisés avec le catalyseur de référence. L'influence des différents
paramétres expérimentaux sera étudiée (partie 111).

Enfin, dans la derniére partie (partie 1V), nous étudierons l'impact du rapport sites acides/sites
métalliques du catalyseur de référence sur la sélectivité de la réaction de transformation du sorbitol et

particulierement sur le rendement en hydrocarbures.
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. Propriétés du catalyseur de référence

Le catalyseur de référence Pt/SiO,-Al,O; (Pt/SA) a été préparé par des méthodes classiques
d'imprégnation de H,PtClg (voir chapitre 2, partie 1.1). La teneur souhaitée en platine est de 2,4%masses
ce qui correspond a une teneur moyenne dans la littérature sur les catalyseurs de la transformation du
sorbitol en phase aqueuse (voir chapitre 1, Tableau 1). Ce catalyseur ayant été utilisé de nombreuses
fois au cours de la thése, plusieurs lots ont été préparés. Comme cette préparation est bien connue et

maitrisée a [FPEN, il n'a pas été nécessaire de refaire toutes les caractérisations sur chaque lot.

Le Tableau 1 présente les propriétés physico-chimiques des catalyseurs SA et Pt/SA.
L'imprégnation de H,PtCls entraine le dépot de 2,1 a 2,4%masse de platine sur le catalyseur Pt/SA mais
également de chlore (0,6 a 0,8%masse), qui peut alors générer de l'acidité, ce qui explique
I'augmentation de l'acidité observée en TPDyy3 (Tableau 1, dernicre ligne et Figure 1). Par ailleurs,
lors de 1'étape d'imprégnation, la texture du support est conservée : la surface spécifique se maintient a
320 m2.g”" environ, la taille moyenne des pores est de 7,1 nm, le volume poreux se situe aux alentours
de 0,6 cm’.g”". Les isothermes d'adsorption-désorption d'azote sont pratiquement superposables (voir
Figure 2), de méme que les distributions des tailles de pores (voir Figure 3). La seule phase cristalline
observable en DRX dans le support et dans le catalyseur imprégné est l'alumine gamma.

Le platine déposé sur la silice-alumine est bien dispersé : la dispersion mesurée par titrage H,-
O, se situe entre 72 et 81%, ce qui correspond a une taille moyenne de particules de 1,2 nm d'apres le

modele cuboctaédre. Les particules de platine sont alors trop petites pour étre visibles par DRX.

Les particules de platine bien dispersées sont facilement réductibles, comme le montre la Figure
4. La température au maximum du pic de réduction du platine est de 230°C. Une faible consommation
d'hydrogéne est observée apres 600°C sur le catalyseur Pt/SA : ce phénoméne a déja été décrit sur des
catalyseurs de platine déposés sur alumine contenant du chlore, la réduction a haute température étant
alors attribuée a des espéces platiniques chlorées. La silice-alumine n'est pas réductible.

Tableau 1. Propriétés physico-chimiques des catalyseurs SA et Pt/SA.

Catalyseur SA (siralox30) Pt/SA Pt/SA Pt/SA Pt/SA
(lotn°1a)® (lotn°1b)® (lotn°1c)® (lot n°2)
Référence 43586 84856 84992 84993 97929
Teneur en Pt (Yomasse) - 2,1 2,1 23 2,4
Teneur en Cl (Yomass) - 0,6 0,8 0,8 0,6
Dispersion (%0) - - 81 - 72
Phases cristallines 7-Al,O4 - - - 1-AlO;
Surface BET (m2.g™) 318 5 : : 325
Volume poreux (cm*.g™) 0,66 - - - 0,61
Diamétre de pores moyen (nm) 7,1 - - - 7,2
Acidité totale 308 - - - 428

-1
(HMOl\Hz.g™)

* Acidité totale mesurée par TPDyyy; (intégration de I'aire sous la courbe entre 150 et 550°C).

® Les lots n°la, 1b, Ic ont été préparés en un seul lot d'imprégnation puis séparés en trois lots pour la calcination.
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Chapitre 3. Etude du catalyseur de référence platine/silice-alumine
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Figure 1.Profils de TPDyn3 des catalyseurs SA et Pt/SA (lot n°2). Aprés 540°C, de I'eau se désorbe et
perturbe le signal TCD.
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Figure 2. Isotherme d'adsorption-désorption d'azote des catalyseurs SA et Pt/SA (lot n°2).
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Figure 3. Distribution en taille de pores des catalyseurs SA et Pt/SA (lot n°2) (méthode BJH-
désorption).
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Figure 4. Profils de TPR des catalyseurs SA et Pt/SA (lot n°2).

—96 —



1. Impact du milieu réactionnel

Dans la littérature de la transformation du sorbitol, la stabilit¢é du catalyseur bifonctionnel

Pt/Si0,-Al,0;5 dans le milieu réactionnel n'est pas rapportée. Le milieu peut étre défini comme une
combinaison d’eau surchauffée (200-240°C) liquide et de composés organiques aux propriétés acides.
Nous étudions dans ce chapitre les deux effets de maniére dissociée sur les propriétés physico-
chimiques et catalytiques du catalyseur de référence Pt/Si0,-Al,0;.

Ainsi, nous étudions dans un premier temps 1'impact du milieu hydrothermal puis du milieu
réactionnel réel sur le catalyseur de référence Pt/SA. Dans un deuxiéme temps, des essais de
vapotraitement et de trempage sont réalisés pour vieillir le catalyseur avant le contact avec le milieu
hydrothermal. Enfin, I'impact de ce type de prétraitement sur la stabilité en milieu hydrothermal puis
en milieu réactionnel est évalué. La Figure 5 résume les différentes étapes de cette étude. Cette partie
retrace les travaux que nous avons publiés dans un article paru en 2011 dans la revue Catalysis
Communications.’

Impact de I'eau liquide

Test de stabilité R .
a haute température

hydrothermale

Test de
transformation

ﬁ du sorbitol
Catalyse
Pt/SA

% Trempage

N\

Impact du milieu réactionnel

Impact de I'eau liquide
a basse température

I

T Test de
. Test de stabilité .
Vapotraitement —» hydrothermale - transform_anon
ﬂ du sorbitol
Impact de I'eau vapeur Influence du vapotraitement

sur la stabilité du catalyseur

Figure 5. Etude de I'impact du milieu hydrothermal et du milieu réactionnel sur le catalyseur Pt/SA.

11.1. Impact du milieu hydrothermal sur un catalyseur non
pré-traité
Un test de stabilité hydrothermale a ét¢ mis au point pendant la thése pour observer les
modifications subies par le catalyseur lorsqu'il est mis en contact avec de I'eau liquide. Il consiste a
immerger le catalyseur réduit a 225°C dans de 1'eau dégazée pendant 2 h, dans un autoclave, sous
atmosphere d'azote (la pression autogéne de l'eau est alors de 25 bar) et sous agitation. Ici, la
dispersion du platine mesurée par titrage H,-O, a été utilisée comme un indicateur de la stabilité de la
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phase métallique tandis que la surface BET, le volume poreux et la distribution en taille de pores ont
été utilisés comme indicateurs de la stabilité du support.

Tableau 2. Propriétés physico-chimiques du catalyseur Pt/SA frais, aprés un test de stabilité
hydrothermale (Pt/SA-THT) ou aprés un test de transformation du sorbitol (Pt/SA-TSorb).

Teneur Dispersion Taille moyenne Surface Volume Diametre
Catalyseur en Pt (%) des particules BET poreux moyen des
(Yormasse) (nm) (m2g™) (cm®.g®)  pores (nm)
Pt/SA 2,1 81 1,2 326 0,62 7,2
Pt/SA-THT - 15 8,7 303 0,69 7,1
Pt/SA-
TSorb 1,8 15 8,7 265 0,51 6,7

Le catalyseur Pt/SA non pré-traité a subi le test de stabilité¢ hydrothermale. Comme le montre le
Tableau 2, la dispersion du platine diminue de 81 a 15% aprés le test de stabilité hydrothermale,
indiquant un frittage des particules de platine. Cette diminution brutale de la dispersion a été
confirmée par MET. Sur la Figure 7, il est évident que le frittage du platine est hétérogéne, conduisant
a un ¢largissement de la distribution en taille de particules : alors que le catalyseur frais contient des
particules de taille homogéne (1 a 2 nm), le catalyseur apres test de stabilité hydrothermale comporte

des particules de 1,5 a 20 nm de diametre (voir Figure 6). La phase métallique est donc modifiée par le
milieu hydrothermal.
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Figure 6. Distribution en taille des particules d'aprés clichés MET pour le catalyseur Pt/SA aprés test
de stabilité hydrothermale.
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Chapitre 3. Etude du catalyseur de référence platine/silice-alumine

(2)fBumss

Figure 7. Clichés MET du catalyseur Pt/SA frais (a), aprés test de stabilité hydrothermale (b) et aprés

Concernant la phase acide, la texture du support est affectée par le milieu hydrothermal : la
surface BET diminue tandis que le volume poreux augmente. La comparaison des isothermes
d'adsorption-désorption d'azote montre que le support est modifi¢ par le milieu hydrothermal : un
¢largissement de la boucle d'hystérésis est notamment observé sur l'isotherme d'adsorption-désorption
d'azote (Figure 8). La taille moyenne des pores n'évolue pas, ainsi que la largeur de la distribution en

test de transformation du sorbitol (c).

taille de pores malgré I'augmentation du volume poreux (Figure 9).
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Figure 8. Isothermes d'adsorption-désorption d'azote sur le catalyseur Pt/SA frais (Pt/SA), aprés test
de stabilité hydrothermale (Pt/SA-THT) et apreés test de transformation du sorbitol (Pt/SA-TSorb).
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Figure 9. Distribution en taille de pores (méthode BJH-désorption) pour le catalyseur Pt/SA frais
(Pt/SA), apreés test de stabilité hydrothermale (Pt/SA-THT) et aprés test de transformation du sorbitol
(Pt/SA-TSorb).

11.2. Impact du milieu réactionnel sur un catalyseur non pré-
traite

Le catalyseur de référence Pt/SA a ensuite été caractérisé aprés un test de transformation du
sorbitol en lit fixe d'une durée d'une semaine. Aprés test, le catalyseur a été séché et caractérisé tel
quel par FX et DRX, ou calciné par combustion contr6lée a 520°C (calcination par palier avec maitrise
de I'exothermie engendrée par la combustion du coke) avant le titrage H,-O, et 1'adsorption-désorption
d'azote.

Concernant I'évolution de la phase métallique, la dispersion mesurée par titrage H,-O, aprés un
test de transformation du sorbitol pour le catalyseur Pt/SA est équivalente a celle du méme catalyseur
apres un test de stabilité hydrothermale de 2 h, soit 15% environ (voir Tableau 2). Ceci indiquerait que
la migration des particules de platine dans I'eau est trés rapide : aprés au maximum 2 h en conditions
réactionnelles, la phase métallique se stabiliserait aux alentours de 15% de dispersion. Ces valeurs de
dispersion ont été confirmées par des analyses DRX et MET (voir Figure 7). La encore, la distribution
en taille des particules de platine est trés large (de 1,5 a 15 nm). La dispersion de la phase métallique
est donc similaire aprés 2 h en conditions hydrothermales et apreés 72 h en conditions réactionnelles.
Enfin, la teneur en platine diminue 1égérement ; un lessivage du platine est donc possible.

Par ailleurs, concernant l'analyse élémentaire du catalyseur Pt/SA usé, il est intéressant de
constater que la teneur en carbone est trés faible, voire indétectable (la limite de détection est
0,3%masse)- 11 n'y donc pas eu de dépot de coke lors de la réaction de transformation du sorbitol. Cette
observation est en accord avec l'absence de désactivation observée tout au long du test de
transformation du sorbitol : aucune évolution de la sélectivité n'est observée entre deux points réalisés
a iso-conditions opératoires a 60 h et a 160 h de test, la conversion se maintenant par ailleurs a 100%.
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Il est possible que le flux d'eau liquide entraine les composés formés a la surface du catalyseur et
empéche la formation de coke ; la présence d'hydrogéne limite aussi la formation de composés
insaturés précurseurs de coke a la surface du catalyseur.

Concernant I'évolution du support, la texture de la silice-alumine est modifiée de manicre
différente dans le milieu réactionnel et dans le milieu hydrothermal. Ainsi, comparé au catalyseur
frais, la surface spécifique a diminué, de 326 m2.g™ 4 265 m2.g™ tandis que la distribution en taille de
pores reste centrée sur un diameétre moyen proche de 7 nm. Le volume poreux a quant a lui diminué,
passant de 0,62 cm’.g" 40,51 cm’.g™.

Ces évolutions texturales sont liées & des modifications structurales de la silice-alumine. En
effet, il est connu qu'en présence d'eau I'alumine peut s’hydrater pour donner de nouvelles phases, par
exemple la boehmite (AIO(OH)).” ® Des analyses DRX ont donc été réalisées afin d'observer
d'éventuels changements de phases. Les diffractogrammes des catalyseurs frais et usés sont présentés
sur la Figure 10. La présence de kaolinite (Al,Si;0s5(OH)4) est observée, probablement formée par
hydratation de la silice-alumine.
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Figure 10. Diffractogrammes obtenus par DRX du catalyseur Pt/SA frais (en bas), apres test de
stabilité hydrothermale (au milieu) et aprés test de transformation du sorbitol (en haut).

Les différences entre les résultats aprés le test de stabilité hydrothermale et aprés le test
catalytique indiquent que l'eau n'est pas le seul facteur de modification du catalyseur dans le milieu
réactionnel. Des produits formés lors de la réaction de transformation du sorbitol peuvent aussi
favoriser le frittage de la phase métallique et 1'hydratation du support. Ainsi, plusieurs composés
identifiés en sortie du test catalytique de transformation du sorbitol entrainent une diminution du pH,
comme par exemple le CO, ou les acides carboxyliques. Le pH mesuré dans I'effluent liquide est de
I’ordre de 3 a 4 tandis que le pH de la charge est situé entre 5 a 6. Rappelons que le pKa du CO,
dissous sous forme H,CO; est de 6,37 (acide simple a 10,32, et que les pKa des acides carboxyliques

linéaires analysés va de 3,7 (acide formique) a 4,9 (acide hexanoique), ce qui représente une acidité
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suffisamment forte pour entrainer une baisse significative du pH de la phase aqueuse. L'importance du
pH sur le comportement de I'alumine gamma a déja été étudiée par Ketchie et al..” L'accroissement du
phénomene de frittage avec la diminution du pH pour le catalyseur Pt/AL,O; a également été

rapporté. "

Ainsi, les modifications du catalyseur dans le milieu réactionnel s'expliquent d'une part par la
présence d'eau liquide en température qui favorise la migration du platine, et d'autre part par l'acidité
créée par certains produits de la réaction qui favorise elle aussi le frittage du platine et entraine des

modifications importantes du support silice-alumine.

11.3. Evolution du support dans le milieu hydrothermal et
dans le milieu réactionnel

L'évolution de la silice-alumine dans I'eau est trés complexe et dépend de la nature du milieu
(milieu hydrothermal neutre ou milieu réactionnel acide) et de la présence ou non de platine (Tableau
3). La texture du solide est affectée comme vu précédemment, mais également 1'acidité mesurée par
TPDyps3-

Tableau 3. Propriétés physico-chimiques de la silice-alumine imprégnée ou non de platine avant et
apreés test de stabilité hydrothermale ou test de transformation catalytique du sorbitol.

Catalyseur pH du Surface  Volume Diametre Acidité Acidité
milieu moyen des globale globale

réactionnel (rEEng) (Eﬁq?;.)f) pores (nm) (umolt,m,g-l) (HMOlyz.M?)

SA frais - 318 0,66 7,1 308 0,97
Pt/SA-THT neutre 303 0,69 7,1 - -
Pt/SA- Acide 6.7 378 1,42
TSorb (pH 3-4) A Ul

SA-THT neutre 288 0,69 5,9 290 -
SA-TSorb 4-5 302 0,58 6,0 320 1,06

¢ Titrage des sites acides par TPDyy; (intégration de l'aire sous la courbe entre 150 et 550°C)

L'évolution de l'acidité mesurée par TPDyy; est intéressante. 11 semblerait que le traitement en
milieu hydrothermal entraine une perte d'acidité tandis que celui en milieu réactionnel semble protéger
ou créer des sites acides. La perte d'acidité en milieu hydrothermal a déja été rapportée pour
l'alumine."" Elle est alors attribuée a la perte de sites acides de Lewis lors de 'hydratation de I'alumine-
gamma en boehmite. Le rdle « protecteur » du milieu réactionnel est également évoqué dans la
littérature.'” 11 est suggéré que des dépdts carbonés se formant & la surface du catalyseur sur les sites
acides forts limitent les modifications dues au milieu hydrothermal. Cette hypothése est plausible dans
le cas de la silice-alumine seule ou le pourcentage de carbone sur le catalyseur usé s'éléve a 4%masse-
Par contre, sur le catalyseur Pt/SA, le cokage est nul avec un pourcentage de carbone en fin de test

inférieur a 0,3%masse-

Il semblerait que les modifications structurales et texturales soient différentes pour le catalyseur
bifonctionnel et pour la silice-alumine seule. En effet, la diminution de surface spécifique et la perte
de volume poreux lors du test de transformation du sorbitol sont plus faibles en absence de platine. En
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revanche, la taille moyenne des pores diminue davantage en absence de platine. La disparité des
modifications de la silice-alumine en fonction de la nature du systéme catalytique (mono- ou
bifonctionnel) pourrait provenir de la disparité des milieux réactionnels (especes présentes, pH). En
effet, les deux systémes catalytiques conduisent a la formation de produits de natures trés différentes
(voir partie IV).

Il est possible aussi que les particules de métal jouent un réle dans la stabilité du support.
Ravenelle et al."" ont par exemple observé que lors du trempage d'un catalyseur Pt/Al,O; dans I'eau a
200°C, les espéces de surface (platine ou chlore) freinent la croissance des cristaux de boehmite et
stabilisent 1'alumine. Ici, 1'effet semble inverse : le support est moins stable en présence des particules

métalliques.

11.4. Influence des pré-traitements sur la stabilité en milieu
hydrothermal

Le catalyseur de référence Pt/SA a été pré-traité par vapotraitement (phase gaz) et par trempage
dans l'eau liquide. L'objectif était d'augmenter la taille des particules de platine par un frittage controlé
afin de limiter la migration hétérogene des particules observée en milieu hydrothermal.

En effet, d'aprés les résultats obtenus par Douidah et al.'’ sur les catalyseurs Pt/ALO; et Pt/SiO,
dans l'eau, le frittage du platine serait di a une dissolution partielle de particules de platine supporté
suivie d'une re-précipitation immédiate. Les espéces dissoutes se formeraient suite & 1’oxydation
d’atomes de platine de surface au contact de 1’air, entrainant un affaiblissement des interactions métal-
support. Les particules de petites tailles seraient alors plus sensibles a ce processus de frittage.'’ Le
pré-traitement pourrait donc limiter le frittage en milieu hydrothermal en augmentant la taille des

particules de maniére controlée.

D'aprés les valeurs de dispersion données dans le Tableau 4, il est évident que les deux types de
pré-traitements pratiqués sur le catalyseur Pt/SA conduisent a un frittage des particules. Pour le
vapotraitement, plus les conditions opératoires sont séveres en terme de teneur en eau ou de durée,
plus le frittage est important. Il faut noter que la chute de dispersion est équivalente aprés un
vapotraitement de 6 h a 450°C et 40%.sc d'cau et aprés un trempage de 3 h dans I'eau a température

ambiante.
Tableau 4 : Pré-traitements appliqués au catalyseur Pt/SA.
Pré-traitement Pré- T° Teneureneau Durée Dispersion Taille moyenne
réduction (°C) (Yomasse) (h) (%) des particules
(nm)
aucun - - - - 81 1,2
vapotraitement 1 (VP1) Non 450 20 2 69 1,3
vapotraitement 2 (VP2) Non 450 40 2 58 1,8
vapotraitement 3 (VP3) non 450 40 6 52 2,1
trempage Ho, 2, 21 eau liquide 3 56 2,0

500°C
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Un test de stabilité hydrothermal a ensuite été réalisé sur le catalyseur Pt/SA-VP2, pré-traité par
vapotraitement (2 h, 450°C, 40%masse d'eau), afin d'évaluer l'impact du pré-traitement sur la stabilité
de la phase métallique. Les Tableaux 2 et 5 permettent de comparer les résultats du test de stabilité

hydrothermale sur les catalyseurs Pt/SA non pré-traité et pré-traité.

Tableau 5 : Propriétés physico-chimiques du catalyseur Pt/SA vapotraité a 450°C pendant 2 h,
40%pmasse d'eau (Pt/SA-VP2), aprés un test de stabilité hydrothermale (Pt/SA-VP2-THT) ou apreés un
test de transformation du sorbitol (Pt/SA-VP2-TSorb).

C Dispersion vells MOYENNE g\ rface BET ViEIlIis Diametre moyen

atalyseur (%) des particules (m2g) poreux des pores (nm)
(nm) ' (cm®.g™?)

Pt/SA-VP2 58 1,8 308 0,57 8,3

Pt/SA -VP2-THT 17 7,1 314 0,73 7,4

Pt/SA-VP2-TSorb 13 10,8 213 0,51 8,1

La baisse de dispersion est moins importante en relatif pour le catalyseur pré-traité, de 58% a
17%, que pour le catalyseur non-prétraité, de 81% a 15% (cf. Tableau 2). Cependant, Il semblerait que
quel que soit I'état initial du catalyseur, la dispersion finale est la méme aprés 2 h d'exposition a un
milieu hydrothermal.

Les modifications du support sont minimes lors du test de stabilité hydrothermale pour le
catalyseur Pt/SA pré-traité : une légeére augmentation du volume poreux est observée (voir les
isothermes sur la Figure 11), mais la surface BET n'évolue pas. Comme pour le catalyseur Pt/SA frais,
I'augmentation du volume poreux ne se traduit pas par un ¢largissement de la distribution des tailles de
pores (Figure 12). Il faut noter que des modifications du support ont lieu lors du vapotraitement,
notamment une diminution de la surface spécifique de 326 m2.g” a 308 m2g”, en accord avec de
précédentes études montrant un effondrement des cristallites de silice-alumine lors de vapotraitement
a haute température.” Le catalyseur Pt/SA a donc subi des modifications lors du vapotraitement, ce
qui conduit a un matériau moins sensible au milieu hydrothermal.
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Figure 11. Isothermes d'adsorption-désorption d'azote sur le catalyseur Pt/SA vapotraité (Pt/SA-VP2),
apreés un test de stabilité hydrothermale (Pt/SA-VP2-THT) ou aprés un test de transformation du
sorbitol (Pt/SA-VP2-TSorb).
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Figure 12. Distribution en taille de pores (méthode BJH-désorption) pour le catalyseur Pt/SA (Pt/SA-
VP2), aprés un test de stabilité hydrothermale (Pt/SA-VP2-THT) ou aprés un test de transformation du
sorbitol (Pt/SA-VP2-TSorb).

Ainsi, le vapotraitement du catalyseur Pt/SA induit un vieillissement de ce catalyseur, lequel

devient moins sensible aux conditions hydrothermales que le catalyseur frais, surtout pour ce qui
concerne le support.
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11.5. Influence d’un pré-traitement sur la stabilite en milieu
réactionnel

Le catalyseur Pt/SA-VP2 vapotraité a été testé en transformation du sorbitol en phase aqueuse,
en lit fixe, puis caractérisé apres test. Les résultats de caractérisations sont résumés dans le Tableau 5.

La dispersion finale du platine apres un test de transformation du sorbitol (13%) est proche de
celle obtenue aprées un test de stabilité hydrothermale (17%), comme c'était le cas pour le catalyseur
Pt/SA non pré-traité (Tableau 2).

En revanche, I'évolution du support est différente : alors que pendant le test de stabilité
hydrothermale, la surface BET était stable et le volume poreux augmentait, lors du test de
transformation du sorbitol, la surface BET et le volume poreux diminuent, le diamétre moyen des
pores évoluant peu (Tableau 5 et Figure 12).

Finalement, les modifications subies par le catalyseur lors du test de transformation du sorbitol
pour un catalyseur pré-traité suivent les mémes tendances que pour un catalyseur non pré-traité. Ici, le
pré-traitement sert donc uniquement a vieillir prématurément le catalyseur et a limiter I'étendue de son

évolution dans le milieu réactionnel.

11.6. Influence d’un pré-traitement sur la réactivité

La composition des effluents de test de transformation du sorbitol sur les catalyseurs Pt/SiO,-
Al O; pré-traité et non pré-traité est présentée dans le Tableau 6. Aucune désactivation n'est observée
sur 50 h de test (200-240°C, 22-37 bar, PPH = 2-4h™), 4 100% de conversion du sorbitol. Les deux
catalyseurs conduisent a un rendement en hydrocarbures d'environ 28%capone €t @ un rendement en
CO, denviron 35%caone: Le CO, est un produit de la réaction d'APR, catalysée par les sites
métalliques. L'importante production de CO, observée ici quel que soit le catalyseur est donc un

indicateur de la sur-activité de la phase métallique par rapport a la phase acide.

De méme, la distribution du carbone dans les hydrocarbures en fonction du nombre d'atomes de
carbone présentée sur la Figure 13 ne change pas significativement aprés le pré-traitement.

Le vapotraitement du catalyseur Pt/SA ne conduit donc pas & une amélioration durable de la
stabilit¢ en milieu réactionnel et ne modifie pas la sélectivité de la transformation du sorbitol. Ce
résultat concorde avec les observations formulées lors du test de stabilité hydrothermale : le pré-
traitement entraine un vieillissement du catalyseur et conduit a un matériau moins sensible au milieu
hydrothermal. Mais 1'état du catalyseur usé ne dépend pas du pré-traitement, ce qui explique que les
performances catalytiques soient similaires pour un catalyseur pré-traité ou non. Les modifications
induites par le milieu sont en effet rapides (voir les résultats du test de stabilité hydrothermal sur 2 h),
tandis que les premiers points d'analyse des effluents lors du test de transformation du sorbitol ne sont
réalisés qu'au bout de 12 h.
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Tableau 6. Rendements obtenus lors du test de transformation du sorbitol pour les catalyseurs Pt/SA
frais et Pt/SA-VP2 vapotraité, apres 50 h de test, & 240°C, 37 bar, PPH = 2 ht charge 10%masse
sorbitol.

Rendement (Yocarhone) Pt/SAfrais Pt/SA-VP2 vapotraité

Hydrocarbures 27 31
CO, 35 35
Composés oxygénés 26 29
30
¢ Pt/SA-VP2
sl Lo PU/SA o
S
> X3
20 - .
2 o 23 .
E (€]
o P
'g 157 o :
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L
2 10 Q
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0 : ; ; : : :
0 1 2 3 4 5 6 7

Nombre d'atomes de carbone

Figure 13. Distribution du carbone dans les hydrocarbures pour les catalyseurs Pt/SA frais et Pt/SA-
VP2 vapotraité, aprés 50 h de test, & 240°C, PPH =2 h™",

I1.7. Conclusions sur le comportement du catalyseur Pt/SA
en conditions hydrothermales

Dans cette partie, les effets comparatifs de l'eau, sous forme gazeuse ou liquide, et du milieu
réactionnel de transformation du sorbitol en phase aqueuse sur le catalyseur Pt/SA ont été étudiés.
Nous observons en premier lieu qu'un frittage du platine se produit lorsque le catalyseur est en
présence d'eau sous forme liquide ou vapeur ; I'eau liquide conduit en particulier & une diminution
sévére de la dispersion du métal méme & température ambiante. Des conditions hydrothermales
(225°C, 25 bar, eau liquide) affectent ¢galement les propriétés du support silice-alumine : une
diminution notable de la surface BET est observée au bout de 2 h d'exposition.

En second lieu, il a été montré que le vapotraitement du catalyseur Pt/SA permet un
vieillissement du catalyseur qui limite 1'¢tendue des modifications engendrées par le milieu
hydrothermal, tant du point de vue de la dispersion du métal que du point de vue de la texture du
support. De plus, il est clair que I'évolution du catalyseur pré-traité ou non est différente en milieu
hydrothermal neutre et en milieu réactionnel acide.
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Enfin, le pré-traitement n'a aucun effet sur 1'état final du catalyseur apres test de transformation

du sorbitol. De méme, aucun impact sur les structures de rendement n'est visible.

En perspective, le test de stabilité hydrothermale pourrait étre amélioré en utilisant une solution
aqueuse acide (contenant de l'acide propionique par exemple) afin de simuler l'acidité générée in situ.
Le test serait alors plus prédictif. Cette amélioration n'a pas été réalisée pendant la thése faute de cuve
d'autoclave suffisamment résistante a la corrosion pour mettre en ceuvre ce type de test.
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I11. Performances catalytiques :
transformation du sorbitol

I11.1. Etude préliminaire

111.1.1. Mise au point du test

Les conditions opératoires ont été¢ déterminées en s'appuyant sur les données de la littérature et

sur l'expérimentation. Les points suivant ont été étudiés :

e La concentration de la charge

Le sorbitol est théoriquement soluble jusqu'a 60%y,sse dans 1'eau pure a 25°C. Plus la charge est
concentrée, plus les produits de la réaction sont concentrés, ce qui facilite leur analyse. L'apparition
d'une phase organique séparée de la phase aqueuse est elle aussi déterminée par la concentration en
composé€s organiques non miscibles avec l'eau en sortie de test, donc par la concentration de la charge.
D'un autre c6té, le sorbitol peut subir des réactions thermiques qui conduisent a des composés
polycondensés de type "caramel” et qui sont favorisées par la concentration.

Dans nos conditions, du caramel (des produits trés bruns et visqueux) se forme a partir de
20%masse €N concentration de charge.

Il a donc été décidé de travailler avec une concentration de charge de 10%masse-

e Les conditions de pression et de température

Les conditions de pression et de température ont été choisies suivant plusieurs critéres. La
température minimum (200°C) a été définie d'aprés les données de la littérature (voir chapitre 1, partie
V). 1l faut rappeler que pour I'APD/H du sorbitol sur Pt/Al,Os, le rendement en alcanes est favorisé par
des températures plutdt hautes (jusqu'a 265°C). La pression a été fixée a 5 bar au-dessus de la pression
autogéne de I'eau pour une température donnée afin de garantir que 1'eau soit a I'état liquide dans les
conditions opératoires (voir Tableau 7). La température maximale a ensuite été définie en tenant
compte des limitations de pression de l'unité en lit traversé : la pression limite étant de 40 bar, la
température maximale a été fixée a 240°C pour une pression maximale de 37 bar.

Tableau 7. Pression autogene de I'eau et pression choisie pour I'unité de transformation du sorbitol a
différentes températures (mesures expérimentales).

Température (°C) Pression autogéne de Pression fixée par le
I'eau (bar) Grove (bar)
200 16 22
225 24 29
240 32 37
250 39 44
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e La conversion a 240°C

D'aprés la littérature, une température haute favorise la production d'hydrocarbures. Cependant,
a 240°C, la conversion est totale en présence de catalyseur quelle que soit la vitesse spatiale (I'unité ne
permet pas de dépasser 6 h™"). En effet, le sorbitol est trés réactif et il est difficile de diminuer la
conversion, sauf en diminuant la température. De plus, quand la conversion diminue, les produits
gazeux sont difficiles a quantifier avec précision car trés peu concentrés.

Il a donc été décidé d'étudier les catalyseurs entre 200 et 240°C, en utilisant les résultats a
240°C pour comparer les catalyseurs entre eux, méme a 100% de conversion du sorbitol.

Dans certains cas, la conversion globale sorbitol+anhydrosorbitol+isosorbide a été utilisée pour

comparer l'activité des catalyseurs.

e Le bilan carbone

L'analyse des produits de réaction a demandé un développement analytique long et complexe
(voir chapitre 2, partie I11.3.7). Les méthodes d'analyse de la phase aqueuse ont été mises au point et
améliorées tout au long de la theése. Pour les premiers tests, les analyses ont parfois été réalisées en fin

de thése sur des échantillons congelés depuis plusieurs mois.

Afin de simplifier le calcul du bilan carbone, le TOC (carbone organique dans la phase aqueuse)
a ¢ét¢ additionné au carbone des hydrocarbures et du CO, de la phase gaz. Cependant, dans ces
conditions, le bilan carbone ne boucle pas toujours : sur un test normal, le bilan carbone se situe entre
80 et 110%.

Plusieurs hypothéses ont été avancées pour expliquer cette "perte" de carbone : dissolution du
CO, dans la phase aqueuse, formation d'hydrocarbures liquides volatils non dosés, etc. Des essais de
dosage du CO, dissous a l'aide de bouteilles étalons ont été réalisés (voir annexe D). II est raisonnable
de considérer que le CO, dissous et non analysé représente 0,5 & 4%.amone dans le bilan carbone suivant
les conditions opératoires (ces valeurs sont cohérentes avec la valeur théorique de la concentration en
CO, dissous prédite par la loi de Henry). Des essais de captage des composés volatils par du n-heptane
liquide en sortie de séparateur ont également été réalisés. Malheureusement les composés piégés dans
le n-heptane sont présents a des concentrations trop faibles pour étre quantifiés avec précision.

Finalement, la perte de carbone dans le bilan est probablement due a une somme de pertes a
I'échantillonnage et d'erreurs analytiques. Il a donc été décidé de normaliser la distribution du
carbone & 100% lorsque le bilan carbone est au moins de 80%.

Des conditions opératoires de test catalytique de transformation du sorbitol ont donc été
fixées et conservées tout au long de la thése :

- la concentration de la charge de sorbitol est de 10%omasse

- la température et la pression sont de 200°C, 21 bar au minimum et 240°C, 37 bar au

maximum

- 4 240°C, la conversion du sorbitol est totale

- le bilan carbone est considéré comme juste a partir de 80%.

* La vitesse spatiale (PPH) est calculée par rapport a la charge globale, sans tenir compte de la concentration.
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I11.1.2. Influence de la nature du gaz vecteur

Dans un premier temps, l'influence de la nature du gaz vecteur sur la distribution du carbone
dans les produits obtenus avec le catalyseur de référence Pt/SA a été étudiée. Il s'agit ici des premiers
tests réalisés sur l'unité ; les analyses de la phase aqueuse sont donc sommaires.

Dans les premiers tests, I'azote a été utilisé comme gaz vecteur a la place de I'hydrogéne, afin
d'étudier la possibilité d'une réaction autonome en hydrogene (cf. chapitre 1, partie II). La Figure 14

présente la composition de I'effluent obtenu lors de ces tests (en noir), a 100% de conversion du
sorbitol.

La forte quantité de CO, formé indique que de I'hydrogéne a été produit in situ par APR. Les
alcanes présents dans les produits de réaction montrent que 1'hydrogéne a ensuite réagi : il est donc
évident que la réaction d'APD/H a eu lieu. La réaction d'APD/H du sorbitol sans apport d'hydrogene
est donc envisageable. Elle se produit avec génération in situ d’hydrogeéne a partir du sorbitol lui-
méme (ou de ses premiers produits de transformation).

Cependant, l'objectif de la thése n'est pas la production d'hydrogéne mais la compréhension des
mécanismes de formation des alcanes. La suite de I'é¢tude de la réactivité du sorbitol en présence du
catalyseur Pt/SA a été conduite avec un apport d'hydrogeéne afin de limiter la réaction d'APR, c'est-a-
dire la production de CO, et d'H,. L'apport d'hydrogéne tend a défavoriser la réaction d'APR : en effet,
la part du CO, dans la distribution carbone passe de 49%capone (SOUS azote) & 35%cabone (SOUS
hydrogéne).

60
M sous azote
50 sous hydrogéne

Distribution du carbone (%)

TOC hydrocarbures CO2

Figure 14. Distribution du carbone dans I'effluent global de transformation du sorbitol sur le
catalyseur de référence Pt/SA sous gaz vecteur N, ou H,.

Par ailleurs, la part des hydrocarbures diminue aussi de 26 a 19%camone €0 remplagant 1'azote par
I'hydrogeéne, au profit du rendement en composés oxygénés de la phase aqueuse, ce qui laisse supposer
que la transformation des composés oxygénés (principalement monofonctionnels) est moins favorable
sous débit d'hydrogeéne. Or l’inverse pouvait étre attendu, c’est-a-dire que l'apport d'hydrogéne
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améliore le rendement en alcanes et non en monofonctionnels (alcools, cétones, dérivés furaniques et
pyraniques). Ce résultat étonnant pourrait s'expliquer par des problémes de diffusion de I'hydrogéne
apporté. En effet, I'hydrogéne formé par la réaction d'APR est présent a la surface du catalyseur tandis
que I'hydrogene fourni en co-alimentation doit diffuser de la phase gaz a la surface du catalyseur en

passant par la phase liquide pour pouvoir réagir.

Enfin, 1'é¢tude détaillée de la répartition des produits oxygénés formés sous azote et sous
hydrogéene, présentée dans le Tableau 8, révéle que lors du test de transformation du sorbitol sur le
catalyseur Pt/SA sous azote, les composés insaturés (cétones et furanes) sont majoritaires, tandis que
sous hydrogene, les alcools sont majoritaires. Ceci indique que la réaction limitante pour conduire aux
alcanes est 1'hydrogénation des cétones sous azote, et la déshydratation des mono-alcools sous
hydrogéne. Pour I’étude d’une catalyse APD/H, I’approche sous gaz vecteur H, semble la plus

appropriée.

Tableau 8. Distribution du carbone dans les mono-oxygénés lors du test de transformation du sorbitol
sur le catalyseur de référence Pt/SA sous gaz vecteur azote ou hydrogéne

Gaz Rendement en composés Distribution du carbone dans les composés mono-
MONO0-0Xygénés oxygenés (%)
vecteur . (o
alcools cétones hétérocycles
N, 18 22 69 9
H, 30 72 16 12

111.1.3. Conclusion sur le choix des conditions opératoires

L'unité¢ de test catalytique mise au point lors de la thése est un outil limité par certaines
contraintes : la concentration de la charge doit rester faible pour éviter les réactions thermiques de
dégradation du sorbitol, la température maximale de test est de 240°C, les méthodes d'échantillonnage

et d'analyse des effluents ne permettent pas toujours de boucler le bilan carbone a 100%.

Néanmoins, des tests préliminaires avec deux gaz vecteurs différents, 1'un inerte (I'azote), 1'autre
orientant la réaction vers les mécanismes de rupture C-O (I'hydrogéne), montrent que l'outil est
suffisamment performant pour obtenir des informations sur le mécanisme réactionnel. Il semblerait
aussi que la diffusion de I'hydrogéne soit un paramétre limitant de la réaction. 11 a été décidé de
conduire les tests suivants sous gaz vecteur hydrogene.

111.2. Résultats du test catalytique avec le catalyseur de
référence Pt/SA

La Figure 15 montre la distribution du carbone dans 1'effluent global du test catalytique de
transformation du sorbitol avec le catalyseur Pt/SA, a différentes températures et vitesses spatiales. La
distribution du carbone est calculée a partir de données GC-TCD (rendement CO,), de données GC-
FID (rendement hydrocarbures), de TOC (composés oxygénés) et de HPLC-RI (sorbitol).
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Figure 15. Distribution du carbone dans I'effluent global du test de transformation du sorbitol avec le
catalyseur de référence Pt/SA en fonction de la température, &8 PPH = 2 h™* (en haut) et en fonction de
la vitesse spatiale, a 240°C (en bas).

A basse température (200°C), la conversion du sorbitol s'éléve a 65%. La majeure partie du
carbone est alors dans la phase aqueuse sous forme de composés oxygénés. Cependant, des
rendements faibles en hydrocarbures et en CO, sont observés. Quand la température atteint 220°C, le
sorbitol est presque enti¢rement converti. Les rendements en composés oxygénés, en hydrocarbures et
en CO, augmentent. A 240°C, le rendement en composés oxygénés diminue tandis que les rendements
en hydrocarbures et en CO, continuent d'augmenter. A cette méme température, quand la vitesse
spatiale augmente de 2 h™ a 4 h™' puis & 6 h”', le rendement en hydrocarbures diminue au profit du
rendement en composés oxygénés. Le rendement en CO, demeure élevé.
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Ces résultats concordent avec les mécanismes réactionnels proposés dans la littérature et
résumés dans le chapitre I (cf Figure 18). La température et la vitesse spatiale déterminent
l'avancement de la réaction : quand la température augmente, la conversion du sorbitol en
intermédiaires oxygénés augmente. Ces intermédiaires sont ensuite transformés en hydrocarbures et en
CO; et sont donc présents en concentration maximale vers 220°C. La tendance est la méme quand la
vitesse spatiale diminue.

Le rendement important en CO, méme a basse température indique que les mécanismes de
décarboxylation/décarbonylation ont lieu dés les premiéres étapes de la réaction. Le CO n'est jamais
détecté ici, ce qui signifie que 1'équilibre de la réaction de WGS est trés favorable a la production de
CO, dans les conditions opératoires utilisées, ce qui semble logique car le milieu réactionnel est

constitu¢ d'eau principalement.

La Figure 16 présente la distribution du carbone en fonction du nombre d'atomes de carbone au
sein des hydrocarbures. La présence de molécules de 1 & 6 atomes de carbone montre que le catalyseur
Pt/SA n'est pas sélectif pour les réactions de déshydratation-hydrogénation et catalyse aussi des
réactions de rupture de liaison C-C. La vitesse spatiale n'influence pas significativement la distribution
au sein des hydrocarbures, mais la température a un impact important sur la proportion
d'hydrocarbures a 5 ou 6 atomes de carbone. Les hydrocarbures présentés ici sont principalement des
n-alcanes, mais de petites quantités de cyclopentane et de méthylcyclopentane sont également
détectées.

La composition détaillée de I'effluent aqueux est donnée dans le Tableau 9. A 200°C, peu de
composés mono-oxygénés sont détectés. Le carbone de la phase aqueuse est alors présent sous forme
de sorbitol majoritairement et de poly-oxygénés, premiers intermédiaires de la transformation du
sorbitol. Quand la température est augmentée a 220°C puis a 240°C, le carbone de la phase aqueuse
est présent majoritairement sous forme de composés mono-oxygénés, principalement des alcools
primaires. Des cétones et des hétérocycles (dérivés furaniques ou pyraniques) sont également présents
en petites quantités. La présence importante d'alcools peut étre vue ici comme la marque d'un déficit
d'acidité dans le systeme catalytique. C'est pourquoi, pour améliorer la sélectivité en hydrocarbures
C5-Ce6, I'équilibre acide-métal du systéme catalytique sera modifié par la suite en diluant le catalyseur
de référence Pt/SA dans le catalyseur acide SA. Comme pour la distribution dans les hydrocarbures, la
vitesse spatiale n'a pas d'effet significatif sur la distribution du carbone dans la phase aqueuse.
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Figure 16 : Distribution du carbone dans les hydrocarbures en fonction du nombre d'atomes de
carbone, a différentes températures, PPH = 2 h™ (en haut) et & différentes vitesses spatiales, T =
240°C (en bas).

Tableau 9 (page suivante). Distribution du carbone dans les composés oxygénés de la phase aqueuse
lors du test de transformation du sorbitol sur le catalyseur de référence Pt/SA.
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Distribution du carbone dans les composés oxygénés

CRIEEs de la phase aqueuse (%)

Conditions opératoires  200°C 220°C 240°C 4h 6h*

méthanol 0,5 2,8 4,1 3,6 3,1
éthanol 2,6 15,6 26,3 21,5 20.7
l-propanol 2.1 16.1 25.5 2300 2ok

2-propanol <0,1 0,5 1,3 0,8 0,8

1-butanol 0,7 8,2 16,3 16,8 16,8

2-butanol <0,1 0,5 2,0 1,6 1,8

1-pentanol 0,5 5,7 7,1 9,6 10,6

2-pentanol 0,1 0,7 1,9 1,8 2.2

1-hexanol 0,3 1,8 1,9 3,3 3,8

2-hexanol n.d. 0,9 1,2 1,7 1,9

3-hexanol 0,1 0,6 1,2 1,6 1,7

2-méthylpentanol 0,5 1,2 0,9 0,7 0,7

TOTAL ALCOOLS 7,5 54,7 89,6 86,8 87,4
acétone <0,1 0,5 0,5 0,5 0,4

butanone <0,1 0,7 0,6 0,9 0,8

2-pentanone <0,1 0.9 0,7 1,0 0,9

3-pentanone <0,1 04 0,2 0,6 0,6

2-hexanone 0,3 0.9 0,8 1.1 1,0

3-hexanone 0,2 1.9 1,2 2.4 1.9

2-méthylcyclopentanone  <0,1 0,2 n.d. n.d. n.d.

TOTAL CETONES 0,8 5,4 3.9 6,5 5,7
tétrahydrofurane <0,1 1.2 2,0 1.9 1,8
2-méthyltétrahydrofurane 0,1 1.2 1,8 1.9 1,5
tétrahydropyrane n.d. 1,0 2.7 1,4 n.d.

2-méthylfurane <0,1 n.d. 0,8 0,4 n.d.
2,5-diméthyltétrahydrofurane 0,3 1,0 0,6 1,7 3.8
2-méthyltétrahydropyrane <0,1 0,8 2.6 2.0 2.3

TOTAL HETEROCYCLES 0,6 5,2 10,4 9,2 9,5
sorbitol 41.5 2.9 n.d. n.d. n.d.

anhydrosorbitol - - <0,1 <0,1 <0,1

isosorbide - - <0,1 <0,1 <0,1

1,2,6-hexanetriol n.d. n.d. n.d. n.d. n.d.

1,2-hexanediol 0,9 - 2.5 34 3.5

1,2-pentanediol 0,8 - 34 3.8 5.0

¢thylene glycol n.d. n.d. n.d. n.d. n.d.

1,2-propanediol <0,1 0.9 n.d. n.d. n.d.

1,2-butanediol <0,1 n.d. 0,2 <0,1 n.d.
5-méthyltétrahydrofuran-2-méthanol n.d. 0,3 n.d. 0,6 n.d.
tétrahydropyran-2-méthanol 0,2 1.1 0,7 1,7 1,6

TOTAL POLY-OXYGENES 43,4 5,1 6,8 9,5 10,1
TOTAL ACIDES CARBOXYLIQUES n.d. 3,1 9,0 5,4 4,1
taux d'identification* 52 73 100 100 100
Rendement en oxygénés (Yocarbone) 92,2 65,7 26,4 35,4 40,8

n.d. : non détectable : indique qu'aucun pic n'est visible au temps de rétention attendu.

<0,1 : le composé a été identifié mais n'est pas quantifiable.

Les valeurs soulignées correspondent aux deux composés majoritaires de chaque famille.

* taux d'identification = X(composés identifiés)/TOC x 100. La méthode de quantification des composés
oxygeénés de la phase aqueuse étant semi-quantitative, il peut arriver que le taux d'identification soit supérieur a
100%, il est alors noté 100.

- 116 -



La Figure 17 donne la distribution du carbone en fonction du nombre d'atomes de carbone dans
les alcools primaires qui sont les composés majoritaires identifiés dans la phase aqueuse. Il est
intéressant de noter que la distribution suit une courbe en cloche assez différente de celle tracée pour
les hydrocarbures, avec I'éthanol et le 1-propanol comme produits principaux. Cette répartition des
produits peut avoir plusieurs explications : il est possible que les alcools a longue chaine soient peu
présents car leur conversion par déshydratation-hydrogénation est plus rapide que pour les alcools a
courte chaine. Il est possible aussi que les composés a deux ou trois atomes de carbone soient issus de
réaction de rupture C-C en milieu de chaine, de type rétro-aldolisation. Cette réaction pourrait &tre
catalysée par les sites acido-basiques de parties aluminiques de la silice alumine de référence.
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Figure 17. Distribution du carbone dans les alcools en fonction du nombre d'atomes de carbone, a
différentes températures, PPH = 2 h™ (en haut) et a différentes vitesses spatiales, T = 240°C (en bas).

111.3. Conclusion sur le test catalytique de transformation du
sorbitol

La Figure 18 donne un schéma réactionnel simplifi¢ de la transformation du sorbitol construit
d'aprés la littérature et d'aprés les résultats présentés dans la premicre partie de ce chapitre. Dans ce
mécanisme, le sorbitol (6 atomes d'oxygéne) est d'abord transformé en composés poly-oxygénés
comprenant moins de 6 atomes d'oxygéne par les réactions-clés décrites dans le chapitre I (étape 1).
Les composés poly-oxygénés sont ensuite désoxygénés jusqu'a former des mono-oxygénés (étape 2).
Les mono-oxygénés perdent leur dernier atome d'oxygéne et forment des alcanes (étape 3). Dans le
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cas de la transformation du sorbitol en présence du catalyseur Pt/SA, la conversion est totale a 240°C,
2h"! et la quantité de poly-oxygénés trés faible (<7%carbonc), C€ qui laisse supposer que I'étape la plus
lente du mécanisme serait 1'étape 3. Dans le cas d'une réaction alimentée en hydrogéne, les composés
mono-oxygénés sont principalement des alcools. L'étape limitante est alors la déshydratation des
mono-alcools. Sachant que la déshydratation est une réaction équilibrée, il est possible que I'étape
limitante soit en fait I'hydrogénation des alcénes formés a partir de mono-alcools, qui pourrait alors
étre limitée en partie par la diffusion de I'hydrogéne dans le milieu réactionnel. A toutes les étapes de
la réaction du CO, est formé par des réactions de décarbonylation-WGS ou de décarboxylation.

L'é¢tude de l'influence de la température sur la réactivité du sorbitol en présence du catalyseur
Pt/SA confirme les hypothéses émises sur le mécanisme de transformation du sorbitol. En effet,
I'augmentation de la température entraine la transformation des composés poly-oxygénés de la phase
aqueuse en mono-oxygeénés puis en alcanes, ce qui correspond a I'augmentation de l'avancement de la

réaction.
Mono-oxygénés
L Alcanes
f x R OO g
AL oo Y| 1T
OH Pl
:H : o N
W Rk/ C,Hg i CH,

o

Sorbitol

R=C, C, C,ou-H;R, =C,ou-H;
R,=C,,C,ouH

Co,

Figure 18. Schéma réactionnel simplifié de la transformation du sorbitol sur le catalyseur Pt/SA.

-119-



V. Etude de I'équilibre acide-métal pour le
catalyseur Pt/SA par meéelange
mecanique

L'objectif de cette partie est d'étudier I'impact de I'équilibre acide/métal du systéme catalytique
platine + silice-alumine, dans le but de favoriser les réactions de déshydratation et d'hydrogénation et
de défavoriser les réactions de rupture C-C (déshydrogénation-décarbonylation-WGS ou
déshydrogénation-dismutation-décarboxylation). Pour cela, des mélanges mécaniques des catalyseurs
Pt/SA et SA dans différentes proportions ont été utilisés. Cette partie reprend largement les travaux
que nous avons publi¢s dans un article paru dans la revue Catalysis Today en 2012."*

IVV.1. Mélanges mécaniques de catalyseurs Pt/SA et SA

Quatre mélanges mécaniques du catalyseur bifonctionnel 2,4%Pt/Si0,-Al,O; (Pt/SA) et du
catalyseur monofonctionnel acide SiO,-Al,O; (SA) ont été préparés dans les proportions massiques
suivantes : 100:0 ; 50:50 ; 25:75 ; 0:100. Par cette méthode, les grains de catalyseur sont constitués
soit de 100% Pt/SA soit de 100%SA.

Dans la littérature, la distance sites acides-sites métalliques n'est pas présentée comme un
élément déterminant pour la réactivité du sorbitol.'>"”

IV.2. Influence de I'équilibre acide/métal sur les
performances catalytiques

Les mélanges mécaniques des catalyseurs 2,4%Pt/SA et SA ont été testés dans les méme
conditions que le catalyseur Pt/SA seul. Les conditions opératoires optimales pour le rendement en
hydrocarbures pour le catalyseur Pt/SA (240°C, 2h™") sont également optimales pour les mélanges
mécaniques 50:50 et 25:75. Elles ont donc été utilisées pour comparer tous les mélanges mécaniques.
Dans ces conditions, la conversion du sorbitol est totale pour tous les systémes catalytiques.

La Figure 19 donne la distribution du carbone dans l'effluent de test catalytique de
transformation du sorbitol pour les quatre mélanges mécaniques Pt/SA:SA (100:0; 50:50; 25:75;
0:100) 2 240°C, 2 h™".

En l'absence de platine (mélange mécanique 0:100), les rendements en CO; et en hydrocarbures
sont nuls, ce qui montre d'une part que les mécanismes de déshydrogénation/décarbonylation ou
décarboxylation ne sont pas catalysés par la phase acide, et d'autre part que le mécanisme de
déshydratation/hydrogénation est un mécanisme bifonctionnel qui nécessite des sites acides et
métalliques. Ces résultats concordent avec les mécanismes décrits dans la partie bibliographique (voir
chapitre 1, partie II) et repris dans la Figure 18.
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Figure 19. Distribution du carbone dans I'effluent global de transformation du sorbitol pour les
quatre mélanges mécaniques Pt/SA:SA & 240°C, PPH =2 h',

Quand le platine est présent, la part des intermédiaires oxygénés est inversement corrélée a la
proportion de platine : pour le mélange 25:75, la majeure partiec du carbone est présente au sein
d’intermédiaires oxygénés dans la phase aqueuse (73%cabone), €€ qui indique que le degré
d'avancement de la réaction est bas. Au contraire, la part du CO, augmente quand la proportion de
platine dans le systéme catalytique augmente. Ce résultat montre que le CO, est formé par des
mécanismes impliquant des sites métalliques. La part des hydrocarbures varie avec I'équilibre
acide/métal avec un maximum atteint pour le mélange mécanique 50:50 (33%carbone). Pour ce mélange,
le rendement en CO, est limité (20%c.pone). Cependant, cette production de CO, indésirable représente
quand méme une perte non négligeable de carbone.

La distribution du carbone dans les hydrocarbures en fonction du nombre d'atomes de carbone
pour les mélanges mécaniques 100:0, 50:50 et 25:75 est présentée sur la Figure 20. La proportion
d'hydrocarbures a 5 ou 6 atomes de carbone est plus importante pour le mélange 25:75 comparé aux
deux autres. Ceci montre que lorsque le rapport sites acides/sites métalliques est optimisé, le
mécanisme de déshydratation/hydrogénation est favoris€ par rapport a celui de
déshydrogénation/rupture des liaisons C-C, conduisant a une sélectivit¢é en nombre d'atomes de
carbone orientée vers les longues chaines.
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Figure 20. Distribution du carbone dans les hydrocarbures pour les quatre mélanges mécaniques
Pt/SA:SA & 240°C, PPH = 2 h™.

Il est intéressant de constater que pour les mélanges 50:50 et 25:75, la part de cycloalcanes
(cyclopentane et méthylcyclopentane) augmente : 18% et 44% des hydrocarbures C5-C6 sont sous
forme cyclisée pour les mélanges 50:50 et 25:75, respectivement. Ces composés cycliques pourraient
provenir de mécanismes de cyclisation intramoléculaire,' qui seraient favorisés par rapport a
I'hydrogénation lorsque les sites métalliques sont en défaut.

La composition détaillée de la phase aqueuse est présentée dans le Tableau 10. En I'absence de
platine, le principal composé¢ formé est l'isosorbide, produit de la réaction de déshydratation du

sorbitol. La phase acide seule n'est donc pas capable d'éliminer plus de deux fonctions alcools de la
molécule de sorbitol.

Quand le platine est présent dans le systéme catalytique, les composés majoritaires dans la
phase aqueuse sont les alcools. Les cétones et les hétérocycles sont également analysés. Les molécules
poly-oxygénées comme l'isosorbide sont a 1'état de traces. La répartition du carbone entre alcools,
cétones et hétérocycles varie avec 1'équilibre acide/métal du mélange catalytique : la proportion
d'alcools dans la famille des composés mono-oxygénés augmente avec la proportion de platine dans le
systéme catalytique jusqu'au ratio 50:50 puis diminue, tandis que la proportion de cétones suit la
tendance inverse a la teneur en platine. La part des hétérocycles est plus importante pour le mélange
25:75 mais est similaire pour les mélanges 50:50 et 100:0.
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Tableau 10. Distribution du carbone dans I'effluent aqueux de transformation du pour les quatre
mélanges mécaniques a 240°C, PPH =2 h™.
Distribution du carbone dans les composés

S0 oxygénés de la phase aqueuse (%)
Ratio massique Pt/SA:SA 0:100 25:75 50:50 100:0
méthanol 0,5 1,7 3,0 3,6
éthanol <0,1 134 18,7 23.1
1-propanol <0,1 21.0 214 22.5
2-propanol <0,1 0,7 1,3 1,1
1-butanol <0,1 6,4 9,5 10,0
2-butanol n.d. 0,5 1,2 1,2
1-pentanol <0,1 9,7 8,5 6,3
2-pentanol <0,1 3,8 1,9 1,7
1-hexanol <0,1 5,1 2.5 1,7
2-hexanol n.d. 0,9 1,8 1,0
3-hexanol <0,1 0,7 1,7 1,1
2-méthylpentanol n.d. 0,3 0,9 0,8
TOTAL ALCOOLS 0,6 63,9 72,5 74,1
acétone 0.3 1,6 0,6 0,4
butanone 0.2 1,0 0,8 0,6
2-pentanone <0,1 1,5 n.d. 0,6
3-pentanone <0,1 0,6 0,6 0,2
2-hexanone <0,1 2.5 1,6 0,7
3-hexanone n.d. 3.9 24 1,0
2-méthylcyclopentanone <0,1 1,1 n.d. n.d.
TOTAL CETONES 0,4 12,2 6,0 3,4
tétrahydrofurane n.d. 0.4 1,7 1,7
2-méthyltétrahydrofurane <0,1 4.0 3.1 1,6
tétrahydropyrane n.d. n.d. 0,8 2.4
2-méthylfurane n.d. n.d. n.d. 0,7
2,5-diméthyltétrahydrofurane <0,1 1,5 3.1 0,6
2-méthyltétrahydropyrane n.d. 1.8 3.1 2.3
TOTAL HETEROCYCLES 0,1 7,7 11,8 9,2
anhydrosorbitol  #:6:19.6 04n.d. n.d. n.d.
isosorbide  #-€:73.2 n.d.}:0 n.d.02 n.d.9:6
1,2,6-hexanetriol  19;6n.d. n.d. n.d. n.d.
1,2-hexanediol  84-6n.d. ac:1.8 n.d. 1.5
1,2-pentanediol n.d. a-4,2 60,2 ad2,1
éthyléne glycol  n-6-<0.1 n.d. -8 n.d.n-€: n.d.:5
1,2-propanediol n.d. 42n.d. 0.2 24n.d.
1,2-butanediol  n.d.<6;} <0,1n-6- a-c-0,1 10,1
5-méthyltétrahydrofuran-2-méthanol n.d. 0.4 02n.d. n.d.
tétrahydropyran-2-méthanol n.d. <0,1 0,2+ 0,6+
TOTAL POLY-OXYGENES 104;192.8 7,3 0,7 4,4
TOTAL ACIDES CARBOXYLIQUES 0,8 5,2 9,3 9,0
taux d'identification* 100 100 100 100
Rendement en 0xygénés (Yocarbone) 85,0 58,0 42.8 26,4

n.d. : non détectable : indique qu'aucun pic n'est visible au temps de rétention attendu.

<0,1 : le composé a ét¢ identifié mais n'est pas quantifiable.

Les valeurs soulignées correspondent aux deux composés majoritaires de chaque famille.

* taux d'identification = X(composés identifiés)/TOC x 100. La méthode de quantification des composés
oxygeénés de la phase aqueuse étant semi-quantitative, il peut arriver que le taux d'identification soit supérieur a
100%, il est alors noté 100.
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IVV.3. Discussion sur |'effet de I'équilibre acide-métal sur la
réactivité
Les résultats détaillés ci-dessus prouvent que 1'équilibre acide/métal a un fort impact sur les
performances catalytiques du systéme bifonctionnel. La combinaison du platine et de la silice-alumine
est capable de catalyser les réactions de déshydratation-hydrogénation du sorbitol. La silice-alumine
seule catalyse la réaction de déshydratation et conduit a l'isosorbide, tandis que le mélange mécanique
des catalyseurs Pt/SA et SA a un comportement qui varie avec les proportions du mélange.

Une faible teneur en platine conduit a une amélioration de la sélectivité en cétones et en
hétérocycles : les intermédiaires oxygénés ne sont pas completement hydrogénés. Ceci indique que le
systéme catalytique est actif mais déficient en sites d'hydrogénation. Bien qu'il y ait un déficit de sites
métalliques hydrogénants, une production importante de CO, est observée, montrant que dans les
conditions  opératoires de I'étude le  platine favorise la  voie  réactionnelle
déshydrogénation/décarbonylation ou décarboxylation plutét que celle de I'hydrogénation.

Une forte teneur en platine entraine un fort rendement en CO,, ainsi qu'une sélectivité en alcools
importante dans la phase aqueuse. Le systéme catalytique est alors déficient en sites acides : la
déshydratation des alcools n'a pas lieu faute d’un nombre de sites acides suffisants (ou suffisamment

forts) et les mécanismes de rupture des liaisons C-C sont favorisés, conduisant a une forte production
de CO,.

Quand la teneur en platine est optimale, c'est-a-dire pour le mélange mécanique 50:50
équivalent a un catalyseur 1,2%Pt/Si0,-Al,0s3, le rendement en CO, est encore important. Ceci montre
les limites du systéme catalytique de référence, bien qu‘optimisé. La voie réactionnelle de rupture des
liaisons C-C ne peut pas étre complétement éliminée dans le cas du systéme platine + silice-alumine.
De plus, le rendement en alcools est toujours important (28%cabone), €€ qui indique que la fonction
acide ne peut pas complétement déshydrater les alcools.
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V. Conclusion

Les effets comparatifs de I'eau, sous forme gazeuse ou liquide, et du milieu réactionnel de
transformation du sorbitol en phase aqueuse sur le catalyseur Pt/SA ont été étudiés.

Nous observons en premier lieu qu'un frittage du platine se produit lorsque le catalyseur est en
présence d'eau sous forme liquide ou vapeur ; l'eau liquide conduit en particulier a une diminution
sévére de la dispersion du métal méme a température ambiante. Des conditions hydrothermales
(225°C, 25 bar, eau liquide) affectent également les propriétés du support silice-alumine.

En second lieu, il a ét¢ montré que le vapotraitement du catalyseur Pt/SA permet un
vieillissement préalable du catalyseur qui limite I'étendue des modifications engendrées par le milieu
hydrothermal, tant du point de vue de la dispersion du métal que du point de vue de la texture du
support. De plus, il est clair que 1'évolution du catalyseur pré-traité ou non est différente en milieu
hydrothermal neutre et en milieu réactionnel acide en ce qui concerne la texture du support.

Enfin, le pré-traitement n'a aucun effet sur I'état final du catalyseur aprés test de transformation
du sorbitol. De méme, aucun impact sur les structures de rendement lors de la transformation du

sorbitol n'est visible.

Le catalyseur Pt/SA a ensuite été utilis€ pour mettre au point les conditions opératoires du test
catalytique de transformation du sorbitol en lit fixe. Les limites techniques de l'unité ont été
déterminées : la concentration de la charge doit rester faible pour éviter les réactions thermiques de
dégradation du sorbitol, la température maximale de test est de 240°C, les méthodes d'échantillonnage
et d'analyse des effluents ne permettent pas toujours de boucler le bilan carbone a 100%.

L'é¢tude du catalyseur Pt/SA sous flux d’azote ou d’hydrogéne a par ailleurs montré que la
réaction de transformation du sorbitol en alcanes sans apport dhydrogéne est envisageable
(I'hydrogéne est alors produit in situ par APR du sorbitol). De plus, elle a conduit a proposer un
mécanisme général de transformation du sorbitol : il semble que 1'étape limitante de la réaction de
transformation du sorbitol soit la déshydratation des mono-alcools dans le cas d'une réaction alimentée
en hydrogene, ce qui indique un déséquilibre sites métalliques/sites acides en faveur des sites
métalliques. Sachant que la déshydratation est une réaction équilibrée, il est possible que I'étape
limitante soit en fait I'hydrogénation des alcénes formés a partir de mono-alcools, qui pourrait alors
étre limitée en partie par la diffusion de I'hydrogéne dans le milieu réactionnel. La quantité importante
de produits de réactions secondaires catalysées par des sites métalliques comme le CO; ou le méthane
confirme ce déséquilibre. Dans le cas d'une réaction non alimentée en hydrogéne, I'étape limitante est
I'hydrogénation des composés mono-oxygénés insaturés (cétones et hétérocycles), ce qui met en
évidence un manque d'hydrogéne dans le systéme. Les tests catalytiques présentés par la suite seront
donc réalisés en présence d'hydrogéne afin de faciliter les réactions de rupture C-O par déshydratation-

hydrogénation.

Dans la partie IV, il est démontré que I'équilibre acide/métal a un impact important sur la
réactivité du sorbitol. Le rendement en hydrocarbures dépend de deux facteurs principaux : d'abord, le
métal doit étre trés hydrogénant et ne doit pas favoriser les réactions de rupture C-C ; ensuite, la phase
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acide doit étre suffisamment forte pour catalyser la déshydratation des alcools primaires et limiter les
réactions indésirables de rupture C-C. Cependant, les propriétés de décarbonylation-décarboxylation

du platine ne permettent pas d'éliminer la production de CO,.

Il est donc nécessaire de modifier le systeme catalytique afin de surmonter le probléme des

ruptures C-C indésirables pour espérer obtenir un fort rendement en alcanes a longue chaine.
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Introduction

Dans le chapitre précédent, I'é¢tude détaillée du catalyseur de référence Pt/SA* a mis en
évidence plusieurs inconvénients liés a la phase métallique de ce systéme catalytique. En premier lieu,
le platine subit un frittage important lorsqu'il est en contact avec le milieu réactionnel, ce qui engendre
une perte de sites catalytiques et conduit a préparer des catalyseurs avec de fortes teneurs en platine.
En second lieu, le platine entraine des réactions de rupture C-C de type décarbonylation ou
décarboxylation conduisant a la formation de CO..

Dans ce chapitre, nous décrivons plusieurs alternatives envisagées pour modifier la phase

métallique et pallier a ces inconvénients.

La premiére piste est la substitution du platine par le ruthénium, qui est potentiellement plus
stable en phase aqueuse et oriente différemment la réactivité en transformation du sorbitol. La
premiére partie du chapitre présente les propriétés physico-chimiques du catalyseur Ru/SA et leur
évolution dans le milieu réactionnel. Les distributions obtenues lors de la transformation du sorbitol

sont également analysées.

Afin d'orienter la réaction de transformation du sorbitol vers la production d'hydrocarbures a
longue chaine, la deuxiéme piste envisagée est la préparation de catalyseurs bimétalliques RuPt/SA et
RePt/SA. La bimétallicité des particules métalliques pourrait avoir un impact positif sur la réaction
d'hydrogénation au détriment des réactions indésirables de rupture C-C. Aprés avoir caractérisé ces
nouvelles phases métalliques, nous verrons comment ces catalyseurs se comportent lors de la réaction
de transformation du sorbitol.

* SA désigne dans tout le chapitre la silice-alumine siralox30
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. Catalyseurs monomeétalliques a base de
ruthénium

I.1. Propriétés des catalyseurs frais

Le catalyseur Ru/SA a été préparé par imprégnation en exces de la silice-alumine siralox30
(SA) en prenant comme précurseur Ru(acac); dissous dans I'acétone. Le catalyseur a ensuite été séché
et réduit. Cette méthode permet, d'aprés la littérature, d'obtenir des particules de ruthénium

relativement bien dispersées.'*

Le Tableau 1 présente les propriétés physico-chimiques des catalyseurs SA, Pt/SA (catalyseur
de référence) et Ru/SA. L'imprégnation de Ru(acac); entraine le dépot de ruthénium et de résidus
carbonés. Le premier lot préparé a une teneur en ruthénium de 2,8%,sse, alors que la teneur théorique
visée était 2,4%masse- En effet, lors de la préparation par imprégnation en exces, I'hypothéese a été faite
que 10% du métal introduit sous forme de précurseur était perdu. Ici, cette hypothese s'avere
pessimiste. Ce premier lot a été préparé pour valider la méthode d'imprégnation en excés. Le deuxiéme
lot préparé a une teneur de 1,3%passe, SOIt Une teneur molaire en métal similaire au catalyseur de
référence 2,4%Pt/SA.

L'étape d'imprégnation du précurseur de ruthénium dans 'acétone conduit a une dégradation de
la texture du support : les isothermes d'adsorption-désorption d'azote ne sont pas superposables
(Figure 1), de méme que les distributions en taille de pores (Figure 2). La surface spécifique diminue
de 320 m2g"' a 265 m2.g”, le volume poreux diminue légérement. Il est connu que l'acétone et
l'acétylacétone peuvent dissoudre l'alumine. Une dissolution partielle du support pourrait donc

expliquer ces modifications.

La seule phase cristalline observable en DRX sur le support et sur le catalyseur imprégné est
l'alumine gamma, sauf dans le cas du catalyseur 2,8%Ru/SA ou des raies correspondant a des
cristallites Ru® de petite taille (moins de 5 nm) sont observables (Figure 3).

Le ruthénium déposé sur la silice-alumine est plutot bien dispersé : la dispersion mesurée par
titrage H»-O, est de 37 a 59%, ce qui correspond a une taille moyenne de particules de 1,8 nm dans le
dernier cas d'aprés le modele cuboctaédre. Cette taille de particules a été confirmée par MET (voir

clichés sur la Figure 6).

Il faut noter que le ruthénium présente un certain nombre d'inconvénients lors des
caractérisations. En particulier, tout pré-traitement sous air est a éviter car I'oxyde de ruthénium RuO,
est volatil (T, = 40°C), ce qui ne permet pas d'appliquer les mémes conditions de titrage H»-O, que
pour le platine, pour lequel un pré-traitement par calcination est appliqué. Un nouveau chainage a

donc été mis au point avec un pré-traitement sous gaz inerte.
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Tableau 1. Propriétés physico-chimiques des catalyseurs monométalliques a base de Pt ou Ru déposé
sur silice-alumine.

Catalyseur SA Pt/SA RU/SA Ru/SA
(siralox30) (lot n°4) (lot n°1) (lot n°2)
Référence 43586 97929 88307 89329
Teneur en Ru ou Pt (Y%omasse) - 2,4 2,8 1,3
Teneur en carbone (%omasse) - - 0,8 0,3
Dispersion (%)* - 70 37 59
Phases cristallines 1-Al,O; v-AlLO; v-AlL,O;, Ru® v-ALLO;
Surface BET (m2.g™") 318 325 283 265
Volume poreux (mL.g") 0,66 0,61 0,57 0,56
Diamétre de pores moyen (nm) 7,1 7,2 6,5 7,3
Acidité totale (umolxys.g") b 308 428 - 330

* Dispersion calculée a partir des valeurs de titrage H,-O,.
b Titrage des sites acides par TPDyy; : intégration de 1'aire sous la courbe entre 150 et 550°C.
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Figure 1. Isothermes d'adsorption-désorption d'azote des catalyseurs SA, 2,8%Ru/SA (lot n°1) et
1,3%Ru/SA (lot n°2).
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Figure 3. DRX des catalyseurs SA (en noir) et 2,8%Ru/SA (en gris).

L'acidité globale mesurée par TPDyy; montre une augmentation légére du nombre de sites

acides lors de la préparation, qui n'est cependant pas comparable a celle observée lors de la préparation
du catalyseur de référence Pt/SA.

- 136 -



1.2. Impact du milieu réactionnel sur le catalyseur Ru/SA

Le catalyseur 1,3%Ru/SA a été testé pour la transformation du sorbitol puis caractérisé apres
test. A la différence du catalyseur Pt/SA, le catalyseur 1,3%Ru/SA n'a pas subi de post-traitement par
combustion controlée pour éliminer les dépots carbonés avant le titrage H,-O,, a cause de la volatilité
de I'oxyde de ruthénium RuQy. Le titrage n'a donc pas eu lieu et la dispersion a été évaluée sur la base
de clichés MET sur le catalyseur récupéré tel quel aprés test. Le Tableau 2 présente les caractérisations

du catalyseur usé en comparaison avec le catalyseur neuf.

Tableau 2. Propriétés physico-chimiques du catalyseur Ru/SA frais et aprés un test de transformation
du sorbitol (Ru/SA-TSorb).

Taille L
’ Teneur Dispersion moyenne des Surface Volume Diametre
Catalyseur Réf. enRu . BET poreux  moyen des
o (%0) particules 5 1 1
(Yorase) (nm) (m2g?)  (mLg?) pores (nm)
Ru/SA 89329 1,3 59° 1,7° 265 0,56 7,3
distribution
RTuS/(S);t— 94524 1,1 - large 267 0,56 7,0
1-> 100 nm"

* valeurs obtenues par titrage H2-Ox.
® valeurs obtenues par MET.

Il est intéressant de noter que la texture du support a trés peu évolué lors du test de
transformation du sorbitol. La Figure 4 montre que les isothermes d'adsorption-désorption d'azote sont
superposables, ainsi que les distributions en taille de pores (Figure 5). Ainsi, la silice-alumine qui avait
subi des modifications importantes lors de I'imprégnation du ruthénium par I'immersion dans l'acétone
suivie d'un séchage a 250°C sous gaz inerte semble avoir été stabilisée.

Concernant la phase métallique ruthénium, les clichés MET (Figure 6) montrent que les
particules de ruthénium ont fritté. Sur le catalyseur frais, la majorité des particules métalliques sont de
petite taille (1 nm environ), en accord avec la valeur moyenne donnée par le titrage H»-O,. Quelques
trés grosses particules (15 nm environ) sont présentes trés minoritairement. Sur le catalyseur usé, si les
petites particules sont toujours présentes, les grosses particules semblent plus nombreuses. La
présence de gros amas de ruthénium (40 nm de largeur) atteste d'un frittage au moins partiel de la
phase métallique. La distribution des tailles de particules est trop large pour autoriser une estimation
de la dispersion a partir de la taille moyenne. Le mécanisme de frittage semble différent de celui
observé sur le platine. En effet, dans le cas du platine, la morphologie des particules métalliques du
catalyseur usé semblait indiquer un mécanisme de type vieillissement d'Ostwald. Dans le cas du
ruthénium, les grosses particules supérieures a 20 nm de diamétre ont des formes irrégulicres

indiquant plutot un agrégat de particules de taille moyenne.

Enfin, comme pour le catalyseur de référence Pt/SA, aucune trace de coke n'est détectée sur le
catalyseur Ru/SA usé.
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Chapitre 4. Phases métalliques alternatives

1,3%Ru/SA frais. A gauche : les petites particules de ruthénium sont & peine visibles. A droite :
quelques grosses particules de ruthénium sont présentes.

1,3%Ru/SA usé. A gauche : les petites particules de ruthénium sont toujours présentes. A droite : des
amas de particules de grande taille (jusqu'a 20 nm) se sont formés, composés de particules de taille
moyenne (entourées en rouge).

Figure 6. Clichés MET du catalyseur 1,3%Ru/SA frais (en haut) et usé (en bas).
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1.3. Performances catalytiques : transformation du sorbitol

Le catalyseur 1,3%Ru/SA a été testé pour la réaction de transformation du sorbitol. Un premier
test a montré que ce catalyseur était trés actif : a 200°C, la majeure partie du carbone se trouve dans la
phase gaz sous forme de méthane. Dans ces conditions, il est difficile de mesurer l'activité du
catalyseur et de faire des comparaisons pertinentes avec d'autres systémes catalytiques.

Afin de diminuer le degré d'avancement de la réaction, le catalyseur 1,3%Ru/SA a été mélangé
avec de la silice-alumine siralox30 selon un rapport Ru/SA:SA égal a 25:75. Le catalyseur a été testé
dans les conditions standard avec une PPH rapportée au systéme catalytique dans son ensemble
(Ru/SA + SA), avec un apport d'hydrogéne de 200°C a 240°C puis sans hydrogéne, en utilisant I'azote
comme gaz vecteur, a 240°C.
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Figure 7. Distribution du carbone dans I'effluent global du test de transformation du sorbitol avec le
mélange catalytique Ru/SA:SA (25:75) en fonction de la température, 8 PPH = 2 h*

La Figure 7 présente la distribution du carbone dans l'effluent global de transformation du
sorbitol de 200°C a 240°C, avec un apport d'hydrogeéne. Lorsque la température augmente, la
proportion d'hydrocarbures augmente au détriment de la proportion d'intermédiaires oxygénés dans la
phase aqueuse, indiquant que l'avancement de la réaction progresse. La proportion de CO, augmente
aussi avec la température. Par contre, dans le cas du catalyseur Ru/SA, la proportion de CO, est trés
faible, contrairement au catalyseur de référence Pt/SA, ce qui indique que les réactions de
décarbonylation/WGS ou de décarboxylation sont trés minoritaires, ou bien que le CO ou le CO,
produits par ces réactions sont transformés & leur tour par d'autres réactions. A teneur molaire en métal
équivalente, le systéme catalytique Ru/SA:SA (25:75) conduit a un rendement en hydrocarbures de
26%carbone contre 10%camone pour le systéme catalytique Pt/SA:SA (25:75) a 240°C, 2 h'l, ce qui indique
que le ruthénium est bien plus actif que le platine pour la formation d'hydrocarbures.
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La distribution du carbone dans les hydrocarbures (Figure 8) montre cependant que le principal
hydrocarbure est le méthane, qui représente 70 & 85% des hydrocarbures formés.
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Figure 8. Distribution du carbone dans les hydrocarbures lors du test de transformation du sorbitol
avec le mélange catalytique Ru/SA:SA (25:75) en fonction de la température, 8 PPH = 2 h'*,

Le ruthénium catalyse donc des réactions de rupture C-C ne conduisant pas a la production de
CO ou de CO,, mais a du méthane. Ces réactions peuvent étre des réactions d'hydrogénolyses
multiples convertissant les alcanes longs en alcanes courts puis en méthane : en effet, le rendement en
hydrocarbures C6 est pratiquement nul, méme a 240°C. Le ruthénium est en effet connu pour son
comportement hydrogénolysant.> Un mécanisme de méthanation du CO formé par décarbonylation est
également possible,* étant donné que la production de méthane est importante méme a 200°C ou trés
peu d'hydrocarbures sont formés. Ces deux types de réactions peuvent tre présents simultanément.

La composition détaillée de I'effluent aqueux est donnée dans le Tableau 3. A 200°C, peu de
composés mono-oxygénés sont détectés. Le carbone de la phase aqueuse est alors présent sous forme
de sorbitol majoritairement et de poly-oxygénés qui sont les premiers intermédiaires de la
transformation du sorbitol. Les diols sont également présents quelle que soit la température en quantité
non négligeable. Quand la température augmente jusqu'a 220°C puis 240°C, le carbone de la phase
aqueuse se transforme progressivement en composés mono-oxygénés constitués d'alcools primaires
majoritairement ainsi que de cétones. Les hétérocycles sont présents en trés faible concentration,
contrairement aux tests en présence de platine ou ils sont présents en quantité équivalente voire
supérieure aux cétones. La présence de poly-oxygénés comme l'anhydrosorbitol et l'isosorbide reste
importante méme a 220°C, ce qui montre que l'avancement de la réaction reste faible malgré la
production d'hydrocarbures.
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Tableau 3. Distribution du carbone dans les composés oxygéneés de la phase aqueuse pour le mélange
catalytique Ru/SA:SA (25:75).

Composé Distribution du carbone dans la phase aqueuse (%6)
Conditions opératoires  200°C 220°C 240°C 240°C (Np)

méthanol 0.8 14 3,3 14

éthanol 0,7 14 2,1 <0,1

1-propanol 0,7 1.5 8.1 n.d.

2-propanol <0,1 <0,1 <0,1 <0,1

1-butanol 0,5 0,8 3,3 n.d.

2-butanol <0,1 <0,1 0,2 n.d.

1-pentanol 0,3 1,0 3.8 0,1

2-pentanol <0,1 <0,1 0,3 n.d.

1-hexanol 0,3 0,2 1,5 n.d.

2-hexanol 0,1 0,2 0,1 n.d.

3-hexanol <0,1 0,2 0,3 n.d.

2-méthylpentanol <0,1 0,3 0,4 n.d.

TOTAL ALCOOLS 3,7 7,2 23,3 1,6
acétone <0,1 0,3 1,7 0,3

butanone 0.1 0,3 1,6 0,3

2-pentanone <0,1 <0,1 0,7 n.d.

3-pentanone <0,1 0,1 2.0 0,5

2-hexanone <0,1 0,2 0,6 n.d.

3-hexanone 0.1 0,1 0,5 n.d.

2-méthylcyclopentanone 0.3 0.5 2.3 n.d.

TOTAL CETONES 0,9 1,6 9,2 1,1
tétrahydrofurane <0,1 0,1 0,2 n.d.
2-méthyltétrahydrofurane <0,1 0,2 0,6 n.d.
tétrahydropyrane n.d. n.d. n.d. n.d.

2-méthylfurane n.d. n.d. n.d. n.d.
2,5-diméthyltétrahydrofurane <0,1 <0,1 0,2 0.4
2-méthyltétrahydropyrane <0,1 n.d. <0,1 n.d.

TOTAL HETEROCYCLES 0,2 0,3 1,1 0,4
anhydrosorbitol 3,6 42.1 - 42.8
isosorbide 0,9 6.9 - 53.5

1,2,6-hexanetriol 0,1 0,3 n.d. n.d.

1,2-hexanediol 0,7 1,3 1.4 n.d.

1,2-pentanediol 0,5 n.d. n.d. 0,3

¢thyléne glycol 0,9 2,3 1,0 0,2

1,2-propanediol 2.7 6,4 3.6 <0,1

1,2-butanediol 1,0 2,2 1,0 n.d.
5-méthyltétrahydrofuran-2-méthanol n.d. <0,1 0,2 <0,1
tétrahydropyran-2-méthanol 0,2 0,5 1,2 n.d.
TOTAL POLY-OXYGENES 10,7 62,0 8,4 96,8
TOTAL ACIDES CARBOXYLIQUES 0,2 1,9 4,1 0,6
taux d'identification 90 100 46 100
Rendement en oxygénés (Yocarbone) 96,4 63,0 58,5 85,2

n.d. : non détectable : indique qu'aucun pic n'est visible au temps de rétention attendu.

<0,1 : le composé a été identifié mais n'est pas quantifiable.

Les valeurs soulignées correspondent aux deux composés majoritaires de chaque famille.

* taux d'identification = X(composés identifiés)/TOC x 100. La méthode de quantification des composés
oxygénés de la phase aqueuse étant semi-quantitative, il peut arriver que le taux d'identification soit supérieur a
100%, il est alors noté 100.
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La distribution du carbone dans les alcools (Figure 9) montre une sélectivité du ruthénium pour
les alcools courts (C1-C3). Ce résultat indique que des ruptures C-C ont lieu avant la formation
d'hydrocarbures ; I'hypothése d'une hydrogénolyse des hydrocarbures est donc affaiblie. La cinétique
(et donc la sélectivité) des réactions de rupture C-C est donc trés différente en fonction du métal
utilisé.
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Figure 9. Distribution du carbone dans les alcools lors du test de transformation du sorbitol avec le
mélange catalytique Ru/SA:SA (25:75) en fonction de la température, a PPH = 2 h™.

Il est important de noter que dans le cas du ruthénium, les réactions de rupture C-C sont des
réactions consommatrices d'hydrogéne (équations (1) a (4)), contrairement au platine qui entraine des
ruptures C-C par des réactions de type APR productrices d'hydrogéne (équation (5)).

APD/H du sorbitol CeOeHis+6 Hy s CgHyy + 6 H,O (1)
Hydrogénolyse multiple de CsHis+5H, — 6 CHy (2)
I'hexane
Reformage du sorbitol CiOsHiss 6CO+7H, 3)
Meéthanation du CO 6 CO + 18 H, — 6 CH4 + 6 H,O 4
APR CsOsHis + 6 H,0S 6 CO, + 13 H, )

Afin de limiter ces réactions consommatrices d'hydrogéne, le test catalytique s'est poursuivi
sans apport d'hydrogéne, sous azote. La Figure 10 présente la distribution du carbone dans I'effluent
global de transformation du sorbitol en présence et en I'absence d'hydrogéne.
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Figure 10. Distribution du carbone dans I'effluent global du test de transformation du sorbitol avec le
mélange catalytique Ru/SA:SA (25:75) en fonction de la nature du gaz vecteur, & 240°C, PPH =2 h™*.

Le comportement du ruthénium est ici trés différent de celui du platine (voir chapitre 3, partie
II) : I'apport d'hydrogéne favorise la production d'’hydrocarbures notamment de méthane mais aussi
des C2-C6 issus de réactions de déshydratation-hydrogénation. En 1'absence d'hydrogene en entrée de
réacteur, le ruthénium catalyse des réactions d'APR produisant du CO, et de I'hydrogéne. Dans ce
dernier cas, le systeme 1,3%Ru/SA:SA (25:75) est moins actif que le systéme 2,4%Pt/SA:SA (100:0).
La distribution du carbone dans les hydrocarbures (Figure 11) montre en revanche une amélioration
notable de la sélectivit¢ en hydrocarbures a 5 ou 6 atomes de carbone, qui représentent 50% des
hydrocarbures présents. Cette sélectivité est proche de celle du platine dans un systéme Pt/SA
équilibré, avec un apport d'hydrogéene.

En présence d'azote, le rendement en alcools est si faible (1,4%cabone) que 1'étude de la
distribution du carbone dans les alcools ne donne aucun résultat significatif. En effet, l'analyse de la
phase aqueuse (Tableau 3, derniere colonne) montre que 1'avancement de la réaction est tres faible : les
produits majoritaires sont les premiers intermédiaires de réaction, c'est-a-dire 1'anhydrosorbitol et
l'isosorbide. Il semblerait donc qu'en l'absence d'hydrogéne, I'activité du ruthénium soit trés réduite.
Ceci contredit donc un mécanisme de rupture C-C par décarbonylation : en effet, le ruthénium étant
connu comme un bon catalyseur de WGS, une forte activité décarbonylation-WGS serait alors
attendue dans ces conditions.

Par extrapolation, nous suggérons donc que le principal mécanisme de rupture C-C en présence
de ruthénium lorsque I'hydrogeéne est présent est I'hydrogénolyse.
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Figure 11. Distribution du carbone dans les hydrocarbures lors du test de transformation du sorbitol
avec le mélange catalytique Ru/SA:SA (25:75) en fonction de la nature du gaz vecteur, a 240°C,
PPH=2h"

En conclusion, le ruthénium est un métal trés actif pour la transformation du sorbitol en
présence d'hydrogene, mais il catalyse des réactions de rupture C-C productrices de méthane. En
I'absence d'hydrogene, la sélectivité en hydrocarbures a 5 ou 6 atomes de carbone augmente mais les
rendements sont beaucoup moins bons qu'en présence d'hydrogeéne.

Les deux métaux étudiés, le platine et le ruthénium, présentent une activité intéressante pour la
transformation du sorbitol : ils conduisent tous les deux a la formation d'hydrocarbures.
Malheureusement, ils conduisent aussi a un certain nombre de produits indésirables comme le CO, ou
le méthane. Une association de ces deux métaux dans un catalyseur bimétallique a donc été envisagée,
en vue de créer des effets de synergie favorisant la réaction d'hydrogénation et défavorisant les
réactions de rupture C-C par décarbonylation ou hydrogénolyse. Les deux métaux ayant des propriétés

antagonistes, leur présence au sein d'une méme particule pourrait moduler les propriétés finales du
catalyseur.
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1. Catalyseurs bimétalliques a base de
platine

11.1. Propriétés des catalyseurs frais

11.1.1.Catalyseurs RuPt/SA

Des catalyseurs bimétalliques ruthénium-platine ont été préparés par réduction catalytique : sur
un catalyseur monométallique Pt/SA, du ruthénium est déposé par réaction redox avec des atomes
d'hydrogeéne chimisorbés sur la surface du platine. La surface des particules de platine est ainsi
modifiée par dépot de ruthénium. En théorie il n'y a pas de dépdt de ruthénium sur la surface de la
silice-alumine. Le catalyseur monométallique parent est le catalyseur de référence 2,4%Pt/SA décrit
dans le chapitre III. Le précurseur de ruthénium utilisé est le chlorure de ruthénium RuCl;, qui est
dissous dans une solution aqueuse de HCI. Les teneurs en ruthénium visées sont 1,2%masse €t 2,2%masse
pour les lots n°1 et n°2, respectivement, soit une teneur molaire équivalent au platine pour le premier
lot et deux fois plus grande que le platine pour le deuxiéme lot. La préparation des bimétalliques est
détaillée dans le chapitre II, partie X. Rappelons simplement qu'elle se termine par une étape de
réduction a 350°C sous flux d'hydrogéne pendant 12 h.

Deux catalyseurs bimétalliques ruthénium-platine ont ainsi été préparés a partir du catalyseur de
référence. Ils contiennent respectivement 0,5 et 1,1%passe de ruthénium. Afin de vérifier l'efficacité de
la méthode de préparation des bimétalliques, deux blancs ont également été préparés : le premier en
remplacant la solution de RuCl; par une solution aqueuse de HC1 de pH équivalent (blanc Pt/SA) ; le
second en remplacant le catalyseur monométallique Pt/SA par le support seul SA pour vérifier que le
ruthénium ne se dépose pas sur le support (blanc Ru/SA). Le Tableau 4 résume les caractérisations

effectuées sur les catalyseurs bimétalliques et sur les blancs.

D'apres les analyses élémentaires du platine et du ruthénium, tout le ruthénium présent dans la
solution ne s'est pas déposé sur le catalyseur. Environ 50% du précurseur introduit a effectivement été
déposé sur le platine.

L'évolution des caractéristiques physico-chimiques entre le catalyseur parent, le blanc Pt/SA et
les bimétalliques montre que la préparation par réduction catalytique provoque un frittage du platine et
des modifications de la texture du support, en accord avec ce qui a été décrit dans le chapitre 3, partie I
sur le comportement du catalyseur Pt/SA dans l'eau liquide : frittage des particules de platine,
diminution de la surface spécifique, augmentation du diamétre de pores moyen. Le dépot du
ruthénium semble limiter le frittage du platine : sur le blanc Pt/SA, la taille moyenne des particules de
platine aprés la préparation est de 3,7 nm tandis que pour les bimétalliques 0,5%RuPt/SA et
1,1%RuPt/SA, la taille moyenne des particules est 2,3 et 2,9 nm, respectivement (voir clichés MET
sur la Figure 12). Cependant, ces tailles moyennes de particules sont obtenues par deux techniques
différentes (titrage H,-O, pour les catalyseurs monométalliques et MET pour les catalyseurs
bimétalliques), les différences observées peuvent donc étre dues a l'erreur expérimentale.
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Chapitre 4. Phases métalliques alternatives

Tableau 4. Propriétés physico-chimiques des catalyseurs bimétalliques RuPt/SA.

Catalyseur Pt/SA RuPt/SA RuPt/SA Blanc Blanc
(lot n°4) (lot n°1) (lot n°2) Pt/SA RU/SA
Référence 97929 99971 99972 99976 99978
Teneur en Pt (Y%omasse) 2.4 2.4 2,1 2,3 -
Teneur en Ru (Yomasse) - 0,5 1,1 - 0,02
Dispersion (%) 72° 48° 40° 34*° -
Taille moyenne des 1,2° 2,3° 2,9° 3,7° -
particules (nm)
Surface BET (m2.g™") 325 266 276 274 270
Volume poreux (mL.g'l) 0,61 0,62 0,65 0,68 0,65
Diamétre de pores 7,2 8,2 8,2 8,3 8,3
moyen (nm)

* Dispersion et taille moyenne des particules calculée a partir de la dispersion mesurée par titrage H,-O, (Pt/SA
et Blanc Pt/SA)

® Dispersion et taille moyenne des particules calculée a partir d'histogrammes de tailles de particules réalisés a
partir de clichés MET (solides contenant du ruthénium)

La caractérisation par TEM-EDS des catalyseurs frais montrent une bimétallicité réelle des
particules : le ruthénium s'est déposé sur les particules de platine. La Figure 13 présente les résultats
des analyses élémentaires réalisées par analyse EDS sur des zones de Inm de diamétre, en fonction de
la taille des particules analysées. Le catalyseur le moins chargé en ruthénium, 0,5%RuPt/SA, contient
quelques particules monométalliques de platine, mais est constitué majoritairement de particules
bimétalliques. La teneur moyenne en ruthénium d'une particule est de 35%y,. Pour le catalyseur
1,1%RuPt/SA, toutes les particules observées sont bimétalliques, avec une teneur moyenne en
ruthénium de 68%y,.5se. 11 n'existe pas de corrélation claire entre taille de particule et teneur massique
en ruthénium.
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Figure 12. Clichés MET des catalyseurs 0,5%RuPt/SA (& gauche) et 1,1%RuPt/SA (a droite).
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Figure 13. Diagramme de bimétallicité des particules métalliques réalisé a partir de mesures EDS sur
des particules observées en MET. En abscisse, la teneur en ruthénium de la particule : a 100%, la
particule est constituée uniquement de ruthénium ; a 0%, la particule est constituée uniquement de

platine.

La préparation de catalyseurs bimétalliques "vrais" a donc réussi. La préparation a blanc Ru/SA
n'a pas permis de déposer du ruthénium sur le support (Tableau 4), ce qui prouve que le ruthénium
s'est bien déposé uniquement par réaction redox sur les particules de platine, limitant ainsi le frittage

de ce dernier.

11.1.2.Catalyseur RePt/SA

Un catalyseur RePt/SA a également été préparé par la méthode de réduction catalytique. Le
choix du rhénium a été guidé par des résultats publiés récemment sur des catalyseurs RePt/C.>* Le
rhénium est connu pour étre un promoteur intéressant pour les ruptures de liaison C-O des alcools.” "
Le précurseur de rhénium utilisé est le perrhénate d'ammonium NH4ReO,. La teneur visée en rhénium
est 2,1%masse, SOIt 1'équivalent molaire de 2,4%p,.se de platine. Aprés la préparation décrite dans la
partie 1.2 du chapitre 2, le catalyseur RePt/SA a été calciné 2 h a 550°C pour éliminer les traces de

précurseur.

Le dépot de rhénium par réduction catalytique est ici total puisque la teneur visée de 2,1%masse
de rhénium est atteinte. Concernant le support, les modifications de texture observées sont les mémes
que pour les catalyseurs bimétalliques RuPt/SA : diminution de la surface spécifique et augmentation
du diamétre de pores moyen. Ces modifications sont attribuées au milieu aqueux et acide de

préparation des catalyseurs bimétalliques par réduction catalytique.
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Chapitre 4. Phases métalliques alternatives

Tableau 5. Propriétés physico-chimiques du catalyseur RePt/SA.

Catalyseur Pt/SA RePt/SA
(lot n°4)
Référence 97929 99973
Teneur en Pt (Yomasse) 2,4 2,2
Teneur en Re (Yomasse) - 2,0
Dispersion (%) 70° e
Taille moyenne des particules (nm) 1,2° 1-16°
Surface BET (m2.g™) 325 273
Volume poreux (mL.g™") 0,61 0,57
Diameétre de pores moyen (nm) 7,2 8,1

a Dispersion et taille moyenne des particules calculées a partir de la dispersion mesurée par titrage H,-O,

® Dispersion et taille moyenne des particules calculées a partir de particules observées par MET. Compte tenu de
la disparité des tailles de particules, il n'a pas été possible de construire un histogramme représentatif ou de
calculer une taille moyenne de particules.

Figure 14. Cliché MET du catalyseur RePt/SA.

Contrairement a ce qui était observé avec le ruthénium, le dépo6t de rhénium a conduit & un
frittage important des particules métalliques qui a probablement eu lieu lors de I'étape finale de
calcination. Les particules métalliques du catalyseur RePt/SA sont hétérogénes en terme de taille, avec
une distribution bimodale comprenant de petites particules de 1 a 3 nm et des grosses particules de 7 a
16 nm (voir clich¢ MET sur la Figure 14). Ces particules sont toutes bimétalliques, avec une teneur

moyenne en rhénium de 37%masse.
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11.2. Impact du milieu réactionnel

Les catalyseurs bimétalliques ont été testés en transformation du sorbitol en mélange mécanique
avec de la silice-alumine afin de se placer dans les conditions optimales de rendement en
hydrocarbures définies dans le chapitre 3, partie I11. Le rapport massique est de 50-50.

Le Tableau 6 présente les résultats de caractérisations réalisées aprés test sur les mélanges
mécaniques. Les résultats d'analyse se rapportant au support (isotherme d'adsorption-désorption
d'azote et surface BET) sont donnés pour I'ensemble du mélange mécanique et les teneurs en éléments

métalliques ont été multipliées par deux afin de se rapporter au catalyseur non dilué.

D'aprés les résultats d'analyse élémentaire, il semblerait que les catalyseurs RuPt/SA ne soient
pas lessivés lors du test catalytique tandis que le catalyseur RePt/SA perd une partie importante de son
platine : la teneur en platine passe de 2,2%masse @ 1,1%masse apres test dans ce dernier cas.

Tableau 6. Propriétés physico-chimiques des catalyseurs bimétalliques aprés test de transformation
du sorbitol en phase aqueuse.

Catalyseur RUPt/SA RUPt/SA RePt{SA
(lot n°1) usé (lot n°2) usé use
Référence 101445 101880 104149
Teneur en Pt (Y%omasse) 2,2 2,2 1,1
Teneur en Ru ou Re (Y%omasse) 0,4 1,4 1,9
Surface BET (m2.g") 250 225 260
Volume poreux (mL.g'l) 0,54 0,56 0,56
Diamétre de pores moyen (nm) 7,5 8,3 7,1
Coke (Yomasse de carbone) 0,4 0,4 0,7

Sur les profils TPR présentés en Figure 15, le catalyseur monométallique Pt/SA présente un pic
de réduction du platine en une seule étape centré autour de 235°C, en accord avec la littérature.'' Lors
de I'ajout du rhénium, ce pic de réduction est décalé de 35°C vers les hautes températures et son aire
est multipliée par 2,7. Ce pic correspond alors a la réduction simultanée du platine et du rhénium et

indique donc une interaction forte entre ces deux métaux au sein de la particule métallique.'*

Enfin, aprés test de transformation du sorbitol et régénération du catalyseur par combustion
contrdlée, trois pics sont présents avec des maxima a 280°C, 370°C et 550°C, attribués respectivement
a la réduction de particules riches en platine, a la réduction de particules riches en rhénium et a la
réduction du rhénium seul. Le fait que le premier pic de réduction soit présent a plus haute
température sur le catalyseur bimétallique usé comparé au catalyseur monométallique frais peut étre
li¢ a un effet d'interaction avec le rhénium ou encore aux modifications du support silice-alumine lors
du test catalytique. Le décalage du pic principal de co-réduction des particules bimétalliques de 100°C
vers les hautes températures est corrélé avec la perte de platine par lessivage : la proportion de
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rhénium s'accroit dans le systéme platine-rhénium et conduit a une réduction a un enrichissement en

rhénium des particules bimétalliques et donc a une réduction a plus haute température.

Ainsi, des interactions platine-rhénium se sont créées lors de la préparation du catalyseur
bimétallique puis ont été partiellement détruites pour le catalyseur bimétallique usé. Cependant, il n'est
pas possible de déterminer si les modifications observées sur le catalyseur usé ont eu lieu lors du test
ou lors du post-traitement par combustion controlée. Le lessivage du platine met tout de méme en
évidence une évolution importante de la phase métallique lors du test. Il est donc raisonnable de faire
I'hypothése d'une diminution des interactions platine-rhénium pendant le test catalytique.

0,6
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Figure 15. Profil TPR du catalyseur de référence Pt/SA et du catalyseur bimétallique 2%RePt/SA frais
et usé.

I1 est intéressant de noter que la teneur en carbone des catalyseurs bimétalliques usés est plus
importante que celle des monométalliques, notamment dans le cas de RePt/SA, indiquant que des
especes intermédiaires sont restées adsorbées sur le catalyseur. Il est connu que le rhénium adsorbe les
alcools en formant des alkoxydes, qui peuvent rester sur la surface métallique et devenir des

précurseurs de coke.

Concernant le support silice-alumine, peu de modifications sont observées entre la texture des
bimétalliques frais et usés, les modifications ayant plut6t eu lieu lors de la préparation par réduction
catalytique. Sur le catalyseur RePt/SA, le changement de phase silice-alumine — kaolinite est bien
visible sur le diffractogramme (Figure 16).

Ainsi les catalyseurs bimétalliques RuPt/SA sont peu affectés par le milieu réactionnel et
présentent une stabilité supérieure a celle du monométallique Pt/SA.

Concernant le bimétallique RePt/SA, le catalyseur initial présentait une bonne interaction
platine-rthénium mais un lessivage de platine s'est produit pendant le test, accompagné d'une

diminution de cette interaction.
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Figure 16. Diffractogramme du catalyseur RePt/SA usé aprés un test de transformation du sorbitol.
Les pics non attribués sur le graphe sont dus a une pollution au SiC (diluant).

11.3. Performances catalytiques : transformation du sorbitol

Les catalyseurs bimétalliques RuPt/SA et RePt/SA ont été testés en transformation catalytique
du sorbitol dans les conditions opératoires qui avaient été définies comme optimales pour le catalyseur
monométallique de référence Pt/SA, c'est-a-dire en mélange mécanique 50:50 avec la silice-alumine.

11.3.1. Catalyseurs bimetalliques RuPt/SA

Les Figure 17 et 18 donnent la distribution globale du carbone dans 'effluent de transformation
du sorbitol lors du test des mélanges catalytiques 0,5%RuPt/SA:SA (50:50) et 1,1%RuPt/SA:SA
(50:50), respectivement. Les catalyseurs bimétalliques conduisent a une proportion de CO,
relativement importante (de 5 a 33%camone SUivant les catalyseurs et les conditions opératoires), ce qui
n'était pas le cas avec le catalyseur monométallique Ru/SA. La proportion dhydrocarbures est
également importante, indiquant un haut degré d'avancement de la réaction. Cependant, I'évolution de
la distribution du carbone en fonction de la température et de la vitesse spatiale reste la méme que
pour les catalyseurs monométalliques Pt/SA et Ru/SA : I'augmentation de la température favorise la
formation d'hydrocarbures et de CO,, l'augmentation de la vitesse spatiale défavorise la production
d'hydrocarbures et a peu d'effet sur la sélectivité en CO,.

- 152 -



90 A
80 4
70 A

60 - m CO,

50 4 @ hydrocarbures
COmMpOsés oxygenes
40 W sorbitol

30 A

Distribution du carbone (%)

20

10 A

0 — L
200°C, 2ht 220°C, 2h*t 240°C, 2h* 240°C, 4h™*

Figure 17. Distribution du carbone dans I'effluent global du test de transformation du sorbitol avec le
mélange catalytique 0,5%RuPt/SA:SA (50:50) en fonction de la température et de la vitesse spatiale.
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Figure 18. Distribution du carbone dans I'effluent global du test de transformation du sorbitol avec le
mélange catalytique 1,1%RuPt/SA:SA (50:50) en fonction de la température et de la vitesse
spatiale.(sans dosage du sorbitol)

La distribution du carbone dans les hydrocarbures en fonction de la longueur de chaine pour les
mélanges catalytiques 0,5%RuPt/SA:SA (50:50) et 1,1%RuPt/SA:SA (50:50) (Figure 19 et 20)
montre que le méthane reste un hydrocarbure majoritaire de la réaction, notamment lorsque le
ruthénium est présent en grande quantité (cas du mélange catalytique 1,1%RuPt/SA:SA (50:50)). Il est
évident que l'augmentation de la teneur en ruthénium tend a défavoriser la sélectivité en hydrocarbures
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a longue chaine (5 ou 6 atomes de carbone) et donc favorise les réactions de rupture C-C productrices
de méthane.

En revanche, l'augmentation de la température entraine une diminution de la sélectivité en
méthane, ce qui est en accord avec I'hypothése d'un mécanisme de rupture C-C du type hydrogénolyse
multiple ou méthanation, ces deux réactions étant exothermiques. La vitesse spatiale quant a elle n'a
pas d'effet significatif sur la distribution des hydrocarbures en fonction du nombre d'atomes de
carbone.
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Figure 19. Distribution du carbone dans les hydrocarbures lors du test de transformation du sorbitol
avec le mélange catalytique 0,5%RuPt/SA:SA (50:50) en fonction de la température et de la vitesse

spatiale.
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Figure 20. Distribution du carbone dans les hydrocarbures lors du test de transformation du sorbitol
avec le mélange catalytique 1,1%RuPt/SA:SA (50:50) en fonction de la température et de la vitesse

spatiale.
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La composition détaillée de I'effluent aqueux pour les deux systémes catalytiques
0,5%RuPt/SA:SA et 1,1%RuPt/SA:SA est donnée dans lesTableau 7 et 8. A 200°C, quelques mono-
alcools sont détectés. Le carbone de la phase aqueuse est alors présent sous forme de sorbitol
majoritairement et de poly-oxygénés qui sont les premiers intermédiaires de la transformation du
sorbitol. Quand la température augmente a 220°C puis a 240°C, le carbone de la phase aqueuse se
transforme progressivement en composés mono-oxygénés, des alcools primaires majoritairement ainsi
que des cétones. Les hétérocycles sont présents en forte concentration, contrairement aux tests en
présence de ruthénium seul ou ils sont quasiment absents. Les deux bimétalliques présentent les
mémes tendances concernant la composition de la phase aqueuse.

La distribution du carbone dans les alcools (Figure 21 et 22) montre une forte sélectivité des
bimétalliques pour les alcools C2-C3 et surtout C3 a plus haute température. Pour les alcools de 4 a4 6
atomes de carbone, la sélectivité ne varie pas avec la longueur de chaine, ce qui représente un
comportement médian entre le catalyseur Pt/SA (la sélectivité décroit quand la longueur de chaine
augmente) et le catalyseur Ru/SA (la sélectivité croit quand la longueur de chaine augmente). Les
ruptures C-C semblent donc ici étre gouvernées conjointement par le platine et le ruthénium, le platine
catalysant des réactions de déshydrogénation, décarbonylation et Water Gas Shift et le ruthénium
catalysant des réactions de déshydrogénation, décarbonylation et méthanation.
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Tableau 7. Distribution du carbone dans les composés oxygéneés de la phase aqueuse pour le mélange
catalytique 0,5%RuPt/SA:SA (50:50).

Composé Distribution du carbone dans la phase aqueuse (%6)
Conditions opératoires 200°C,2h* 220°C,2h* 240°C,2h™ 240°C,4h*

méthanol 1,3 2,3 3,2 3,1
éthanol 2.1 6.4 114 12.3
1-propanol 1.8 7.1 18.5 17.5

2-propanol <0,1 0,2 0,9 0,3

1-butanol 0,8 3,6 10,1 8,5

2-butanol <0,1 0,2 1,4 0,4

1-pentanol 0,7 3,2 7,5 8,2

2-pentanol <0,1 0,4 2,6 0,8

1-hexanol 0,3 1,6 1,9 3,1

2-hexanol 0,2 0,4 2,2 0,8

3-hexanol 0,2 0,6 2.3 0,6

2-méthylpentanol 0,1 0,6 0,9 0,6

TOTAL ALCOOLS 7,6 26,7 62,9 56,2
acétone <0,1 0,3 0,5 0,9

butanone <0,1 0,3 0,8 1,3

2-pentanone <0,1 0,5 0,8 n.d.

3-pentanone <0,1 0,5 0,7 0,8

2-hexanone 0,3 0,8 1.6 2.2

3-hexanone 0.4 14 29 4.3

2-méthylcyclopentanone 0,1 0,4 <0,1 0,9

TOTAL CETONES 1,1 4,3 7,4 10,4
tétrahydrofurane 0,1 0,4 2,0 1,2
2-méthyltétrahydrofurane 0,3 1,1 54 34
tétrahydropyrane n.d. n.d. 1,6 0,7

2-méthylfurane n.d. n.d. n.d. n.d.
2,5-diméthyltétrahydrofurane 0.6 1.0 5.8 3.9
2-méthyltétrahydropyrane 0,2 0,4 3,7 1,2

TOTAL HETEROCYCLES 1,1 2,9 18,5 10,4
anhydrosorbitol 43 12,5 n.d. n.d.

isosorbide 24 n.d. n.d. 0,5

1,2,6-hexanetriol 0,7 n.d. n.d. n.d.

1,2-hexanediol 1,3 3,9 1.3 1,6

1,2-pentanediol 1,3 6,6 1.9 3.9

¢thyléne glycol 1,1 1,9 n.d. 0,3

1,2-propanediol 2.4 7.1 n.d. 3,2

1,2-butanediol 1,0 2,8 0,1 1,4
5-méthyltétrahydrofuran-2-méthanol 0,7 0,3 0,4 39
tétrahydropyran-2-méthanol 0,9 2,3 0,9 0,9

TOTAL POLY-OXYGENES 16,1 37,4 4,7 15,8
TOTAL ACIDES CARBOXYLIQUES 0,2 4,7 5,2 3,2
taux d'identification 69 57 100 100
Rendement en oxygénés (Yocarbone) 84,7 84,9 27,0 55,0

n.d. : non détectable : indique qu'aucun pic n'est visible au temps de rétention attendu.

<0,1 : le composé a été identifié mais n'est pas quantifiable.

Les valeurs soulignées correspondent aux deux composés majoritaires de chaque famille.

* taux d'identification = X(composés identifiés)/TOC x 100. La méthode de quantification des composés
oxygénés de la phase aqueuse étant semi-quantitative, il peut arriver que le taux d'identification soit supérieur a
100%, il est alors noté 100.
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Tableau 8. Distribution du carbone dans les composés oxygéneés de la phase aqueuse pour le mélange
catalytique 1,1%RuPt/SA:SA (50:50).

Composé Distribution du carbone dans la phase aqueuse (%6)
Conditions opératoires 200°C,2h* 220°C,2h* 240°C,2h™ 240°C,4h*
méthanol 0,3 2,6 2,1 3,0
éthanol 1.5 12,7 7.4 10.9
1-propanol 1.8 129 14.5 204
2-propanol <0,1 0,9 0,8 0,3
1-butanol 1,1 4.9 8,9 14,8
2-butanol <0,1 0,8 1,9 1,2
1-pentanol 0,7 2,7 6,5 9.4
2-pentanol 0,2 1,3 3,7 2,1
1-hexanol 0,5 1,9 5,5 4.6
2-hexanol 0,1 1,2 2,3 1,7
3-hexanol 0,2 1,3 2,3 1,8
2-méthylpentanol n.d. n.d. n.d. n.d.
TOTAL ALCOOLS 6,5 43,1 55,9 70,0
acétone <0,1 1,5 0,5 0,8
butanone <0,1 0,9 1,4 1,3
2-pentanone <0,1 1,0 2,2 1,5
3-pentanone <0,1 1,7 1,0 0,8
2-hexanone 0,3 1.5 4.2 1.8
3-hexanone 0.3 2.2 3.7 3.7
2-méthylcyclopentanone n.d. n.d. n.d. n.d.
TOTAL CETONES 0,8 8,8 13,1 9,8
tétrahydrofurane n.d. 1,0 2.8 2,1
2-méthyltétrahydrofurane 0.2 2.3 6.2 3.9
tétrahydropyrane <0,1 1,6 4.4 1,4
2-méthylfurane n.d. n.d. n.d. n.d.
2,5-diméthyltétrahydrofurane n.d. 2.2 5.7 53
2-méthyltétrahydropyrane n.d. n.d. n.d. n.d.
TOTAL HETEROCYCLES 0,2 7,1 19,0 12,7
anhydrosorbitol 3.8 1,2 - n.d.
isosorbide 3.0 1,7 - 0,6
1,2,6-hexanetriol n.d. n.d. n.d. n.d.
1,2-hexanediol 1,2 3.1 2.7 1.3
1,2-pentanediol 1,6 6,7 3.7 3.6
¢thyléne glycol n.d. <0,1 0,2 n.d.
1,2-propanediol n.d. 1,1 n.d. n.d.
1,2-butanediol 0,8 2,2 0,1 <0,1
5-méthyltétrahydrofuran-2-méthanol n.d. n.d. n.d. n.d.
tétrahydropyran-2-méthanol 0,2 0,7 2,6 1,0
TOTAL POLY-OXYGENES 10,7 16,9 10,0 6,5
TOTAL ACIDES CARBOXYLIQUES - - = =
taux d'identification 17 70 100 100
Rendement en oxygénés (Yocarbone) 91,0 51,0 15,9 39,7

n.d. : non détectable : indique qu'aucun pic n'est visible au temps de rétention attendu.

<0,1 : le composé a été identifié mais n'est pas quantifiable.

Les valeurs soulignées correspondent aux deux composés majoritaires de chaque famille.

* taux d'identification = X(composés identifiés)/TOC x 100. La méthode de quantification des composés
oxygénés de la phase aqueuse étant semi-quantitative, il peut arriver que le taux d'identification soit supérieur a
100%, il est alors noté 100.
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Figure 21. Distribution du carbone dans les alcools lors du test de transformation du sorbitol avec le
mélange catalytique 0,5%RuPt/SA:SA (50:50) en fonction de la température et de la vitesse spatiale.
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Figure 22. Distribution du carbone dans les alcools lors du test de transformation du sorbitol avec le
mélange catalytique 1,1%RuPt/SA:SA (50:50) en fonction de la température et de la vitesse spatiale.

11.3.2.Comparaison catalyseurs monométalliques/bimétalliques

La Figure 23 permet de comparer la distribution du carbone dans I'effluent global de
transformation du sorbitol pour les catalyseurs Pt/SA, Ru/SA, 0,5%RuPt/SA et 1,1%RuPt/SA, en
mélange mécanique 50:50 avec la silice-alumine. Ces données ont déja été présentées dans les parties
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correspondant & chaque catalyseur, mais il est intéressant de les comparer a iso-conditions. Le

ruthénium seul est plus dilué que les autres catalyseurs avec un rapport Ru/SA:SA égal a 25:75.
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Figure 23. Distribution du carbone dans I'effluent global du test de transformation du sorbitol pour
les catalyseurs monométalliques Ru/SA et Pt/SA et pour les catalyseurs bimétalliques RuPt/SA, a
240°C, PPH = 2 h%, sous flux d'hydrogéne, en mélange mécanique avec la silice-alumine.

Il est évident que I'ajout de ruthénium au platine favorise I'avancement de la réaction (le ratio
hydrocarbures/composés oxygénés augmente). Le comportement des catalyseurs bimétalliques dépend
de la proportion de platine et de ruthénium dans le systéme catalytique : pour la plus faible teneur en
ruthénium, les réactions de rupture C-C productrices de CO, sont favorisées ; pour la plus forte teneur
en ruthénium, les réactions de rupture C-C productrices de méthane sont favorisées, ce qui conduit a la
formulation d'un schéma réactionnel simplifié présenté sur la Figure 24.
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Figure 24. Schéma réactionnel simplifié de la transformation du sorbitol sur le platine et sur le
ruthénium supportés sur silice-alumine. R, R' : chaines alkyles ou hydrogeéne.
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Dans ce schéma réactionnel, le sorbitol subit des réactions de déshydratation-hydrogénation
permettant d'éliminer successivement les fonctions alcools et conduisant donc a des composés poly-
oxygénés dans un premier temps, mono-oxygénés dans un second temps et enfin a des alcanes. Les
composé€s intermédiaires oxygénés peuvent subir des réactions de décarbonylation, productrices de
CO, ou de décarboxylation, productrices de CO,. Dans le cas du platine, le CO est converti en CO, par
la réaction de Water Gas Shift. Dans le cas du ruthénium, le CO et/ou le CO, formés sont transformés
en méthane. Le ruthénium peut également catalyser des réactions d'hydrogénolyses multiples
conduisant a la formation de méthane a partir d'hydrocarbures a longue chaine.

En effet, le platine présente une activité moyenne pour la réaction de Water Gas Shift mais
surtout une activité nulle en hydrogénation de CO et en hydrogénolyse. Au contraire, le ruthénium est
connu pour étre trés actif en WGS' mais aussi en hydrogénolyse et hydrogénation de CO. Ici, ces
deux dernic¢res réactions productrices de méthane I'emportent sur le WGS producteur de CO,.

De plus, d'aprés la distribution du carbone dans les hydrocarbures (Figure 25), la présence de
ruthénium dans le systéme catalytique tend a défavoriser la sélectivité en hydrocarbures a 5 ou 6
atomes de carbone.

40 S
A .
35 ' Pt/SA:SA (50:50)
;\:; ! B 0,5%RuPt/SA:SA (50:50)
o 30 . A- 1,1%RuPt/SA:SA (50:50)
< ' - @ RU/SA:SA (25:75)
'?5 25 1 méthane: '
3 1,1%RuPt/SA:SA :'36'%carbone m
_g 20 |1 RU/SA:SA : 72 %carbone | -
g Al
g 15 A a A A
o [ B
= L A A
‘Z 10 @
o @ -
Bf-----mmmm—mm——m oo Smms ®- b
0 ‘ °
0 1 2 3 4 5 6

Nombre d'atomes de carbone

Figure 25. Distribution du carbone dans les hydrocarbures lors du test de transformation du sorbitol
pour les catalyseurs monométalliques Ru/SA et Pt/SA et pour les catalyseurs bimétalliques RuPt/SA, a
240°C, PPH = 2 h™, sous flux d'hydrogéne, en mélange mécanique avec la silice-alumine.

Ainsi, les catalyseurs RuPt/SA présentent une répartition du carbone intermédiaire entre les
monométalliques Pt/SA et Ru/SA : une forte production de CO, due au caractere
décarbonylant/décarboxylant du platine, ainsi qu'une forte production de méthane, notamment dans le
cas de 1,1%RuPt/SA, due au caractére hydrogénolysant/méthanisant du ruthénium. La sélectivité en
C5-C6 obtenue avec le mélange Pt/SA:SA (50:50) n'est pas maintenue, et ce pour tous les
bimétalliques. Aucun effet de synergie n'est observé, le comportement des bimétalliques étant plutot
intermédiaire entre les deux monométalliques.
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11.3.3. Catalyseur bimeétallique RePt/SA

Le test en présence du catalyseur RePt/SA s'est déroulé dans les mémes conditions opératoires
que les autres catalyseurs bimétalliques, c'est-a-dire en mélange mécanique avec de la silice-alumine.
Une panne de compteur gaz est cependant survenue au cours du test : le débit de gaz en sortie de
réaction n'a pas pu étre mesuré. Ce test n'a pas été reproduit car les résultats n'ont pas montré d'effet
d'apport du rhénium suffisamment intéressant (voir plus loin). Les variations de débit gaz entre I'entrée
et la sortie du réacteur étant minimes pour tous les autres catalyseurs a base de silice-alumine,
I'hypothése a été faite que le débit de gaz était constant au cours de la réaction. Les bilans carbone
mesurés sont parfois en dessous de la limite de 80%, ce qui est di en partie aux problémes techniques
cités plus haut et éventuellement a la formation de produits non analysés comme le CO.

La Figure 26 montre la distribution du carbone dans I'effluent global du test de transformation
du sorbitol réalis¢ avec le mélange catalytique 2%RePt/SA:SA (50:50). La conversion du sorbitol a
200°C est similaire a celle du catalyseur monométallique parent. La encore, I'évolution de la
distribution du carbone en fonction de la température montre que l'augmentation de la température
favorise la formation d'hydrocarbures et de CO,, indiquant que des réactions de décarbonylation ou de
décarboxylation ont lieu. Les distributions globales sont sensiblement les mémes que celles observées
sur le catalyseur monométallique Pt/SA dans les mémes conditions, avec une proportion
d'hydrocarbures maximale a 240°C de 36%cabone pour RePt/SA et 33%cabone pour Pt/SA. Le rhénium
ne limite pas les réactions de rupture C-C productrices de CO, catalysées par le platine.
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Figure 26. Distribution du carbone dans I'effluent global du test de transformation du sorbitol avec le
mélange catalytique 2%RePt/SA:SA (50:50) en fonction de la température.

Concernant la sélectivité en hydrocarbures, 1'ajout de rhénium au platine n'entraine pas d'effet
positif sur la distribution du carbone en fonction du nombre d'atomes de carbone dans les
hydrocarbures. A 240°C (Figure 27), la sélectivité en C5-C6 est légérement en baisse lorsque le
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rhénium est présent (elle passe de 51% pour le systéme catalytique Pt/SA:SA (50:50) a 43% pour le
systéme catalytique RePt/SA:SA (50:50), dans les hydrocarbures).
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Figure 27. Distribution du carbone dans les hydrocarbures lors du test de transformation du sorbitol
avec le mélange catalytique 2%RePt/SA:SA (50:50) en fonction de la température.

Dans la famille des alcools, la distribution en cloche avec une sélectivité forte pour les alcools
courts (C2-C3) déja observée dans le cas du catalyseur monométallique Pt/SA se retrouve dans le cas
du bimétallique RePt/SA (Figure 28). La sélectivité en propanols est ici légérement plus importante.
Les rendements en composés oxygénés ne présentent pas de différences majeures avec ceux observés
dans le cas du monométallique.

La composition détaillée de I'effluent aqueux est donnée dans le Tableau 9. A 200°C, peu de
composés mono-oxygénés sont détectés. Le carbone de la phase aqueuse est alors présent sous forme
de sorbitol majoritairement et de poly-oxygénés qui sont les premiers intermédiaires de la
transformation du sorbitol. Quand la température augmente a 220°C puis a 240°C, le carbone de la
phase aqueuse est présent majoritairement sous forme de composés mono-oxygénés, principalement
des alcools primaires. Des cétones et des hétérocycles (dérivés furaniques ou pyraniques) sont
également présents en petites quantités. La vitesse spatiale n'a pas d'effet significatif sur la distribution
du carbone dans la phase aqueuse.

Il semblerait donc que l'ajout de rhénium n'ait que peu d'effet sur le catalyseur Pt/SA,
conduisant a des rendements et des sélectivités proches de ceux obtenus avec le catalyseur de
référence Pt/SA, bien qu'une partie du platine soit lessivé lors de la réaction.
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B
o

w w
o (&}
L L

N
(6]
I

=
(4]
L

Distribution du carbone (%)
= N
o o

(4]
L

200°C
= 220°C ,'gx
- 4 240°C
o 4h1 K S
u .
o /) “‘
K Y A
o m
. o 8
6.
0 1 2 3 4 5 6

Distribution du carbone dans les alcools lors du test de transformation du sorbitol avec le

Nombre d'atomes de carbone

mélange catalytique 2%RePt/SA:SA (50:50) en fonction de la température.

-163 -




Tableau 9. Distribution du carbone dans les composés oxygéneés de la phase aqueuse pour le mélange
catalytique 2%RePt/SA:SA (50:50).

Composé Distribution du carbone dans la phase aqueuse (%6)
Conditions opératoires 200°C,2h* 220°C,2h* 240°C,2h™ 240°C,4h*
méthanol 0,3 1,7 1,4 1,7
éthanol 1.8 133 10.7 15,7
1-propanol 1,7 163 20.6 20.8
2-propanol 0,3 1,8 3,2 2,1
1-butanol 0,4 5,1 8,7 8,6
2-butanol <0,1 0,5 1,6 0,8
1-pentanol 0,4 6,3 10,0 11,0
2-pentanol <0,1 0,6 2,6 1,2
1-hexanol 0,6 4.7 5,2 5,5
2-hexanol 0,2 0,8 1,8 1,2
3-hexanol <0,1 0,2 1,1 0,6
2-méthylpentanol n.d. n.d. n.d. n.d.
TOTAL ALCOOLS 59 51,3 66,9 69,1
acétone 0,4 3.0 2,6 3.3
butanone 0,2 1,5 2,1 1,7
2-pentanone 0,1 1,0 2,8 1,6
3-pentanone n.d. 0,7 1,2 0,9
2-hexanone 0.4 2.5 34 2.9
3-hexanone 0,5 3.5 4.8 4.4
2-méthylcyclopentanone n.d. n.d. n.d. n.d.
TOTAL CETONES 1,6 12,2 16,8 14,7
tétrahydrofurane n.d. 0,5 1,0 0,8
2-méthyltétrahydrofurane 0.2 2.8 4.8 34
tétrahydropyrane n.d. 2.1 n.d. n.d.
2-méthylfurane n.d. n.d. n.d. n.d.
2,5-diméthyltétrahydrofurane 0.5 1,5 7.5 6.0
2-méthyltétrahydropyrane n.d. n.d. n.d. n.d.
TOTAL HETEROCYCLES 0,7 6,9 13,3 10,1
anhydrosorbitol - - - -
isosorbide - = - =

1,2,6-hexanetriol = - - _
1,2-hexanediol = - - -
1,2-pentanediol - = - -

¢thyléne glycol 0,7 0,3 n.d. n.d.

1,2-propanediol 2.5 5.4 n.d. 1.3

1,2-butanediol 0.9 2.5 0.3 1,1

5-méthyltétrahydrofuran-2-méthanol n.d. n.d. n.d. n.d.

tétrahydropyran-2-méthanol 0,5 1,4 1.3 2.4

TOTAL POLY-OXYGENES 4,6 9,5 1,7 4,8
TOTAL ACIDES CARBOXYLIQUES - - - -

taux d'identification 51 68 100 100

Rendement en oxygénés (Yocarbone) 83,0 48,7 34,0 52,1

n.d. : non détectable : indique qu'aucun pic n'est visible au temps de rétention attendu.

<0,1 : le composé a été identifié mais n'est pas quantifiable.

Les valeurs soulignées correspondent aux deux composés majoritaires de chaque famille.

* taux d'identification = X(composés identifiés)/TOC x 100. La méthode de quantification des composés
oxygénés de la phase aqueuse étant semi-quantitative, il peut arriver que le taux d'identification soit supérieur a
100%, il est alors noté 100.
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Conclusion

Des catalyseurs a base de ruthénium ont été préparés et caractérisés avant et aprés test de
transformation du sorbitol. Les résultats de ces caractérisations montrent que le catalyseur Ru/SA subit
un frittage important dans le milieu réactionnel. Le mécanisme de frittage semble cependant différent
de celui observé sur le catalyseur Pt/SA (mécanisme de type vieillissement d'Ostwald dans le cas du
platine, et plutdt agrégation de particules de taille moyenne dans le cas du ruthénium).

D'autre part, les résultats de test catalytique montrent que le ruthénium est un métal tres actif
pour la transformation du sorbitol en présence d'hydrogéne, mais il catalyse des réactions de rupture
C-C productrices de méthane. En l'absence d'hydrogene, la sélectivité en hydrocarbures a 5 ou 6
atomes de carbone augmente mais les rendements sont beaucoup moins bons, l'avancement de la
réaction étant alors trés limité. Ces observations permettent de compléter le schéma réactionnel
simplifié construit dans le chapitre précédent, en ajoutant deux mécanismes réactionnels propres au
ruthénium : la méthanation de CO, qui semble malgré tout minoritaire si on extrapole les résultats

obtenus sous azote, et I'hydrogénolyse multiple de liaisons C-C.

Il faut donc retenir que le ruthénium, s'il semble effectivement tres actif et non décarbonylant,

entraine comme le platine de nombreuses réactions de ruptures C-C indésirables.

Pour conserver l'activité intéressante observée sur le platine et le ruthénium tout en améliorant
la sélectivité pour les hydrocarbures longs, le catalyseur de référence Pt/SA a été promu avec des
éléments métalliques déposés par réduction catalytique. Des catalyseurs bimétalliques ruthénium-

platine et thénium-platine ont ainsi été préparés.

Ces catalyseurs comportent des particules bimétalliques bien dispersées avant test. La
bimétallicité a été€ prouvée par des analyses TEM-EDS et par TPR dans le cas du catalyseur RePt/SA.
Les catalyseurs bimétalliques RuPt/SA ne sont pas lessivés lors du test de transformation du sorbitol.
Concernant le bimétallique RePt/SA, des interactions Re-Pt sont formées lors de la préparation du
catalyseur mais un lessivage d'une partie du platine se produit pendant le test catalytique de
transformation du sorbitol et conduit a la destruction partielle de ces interactions.

Concernant les performances catalytiques, les catalyseurs RuPt/SA présentent une répartition du
carbone intermédiaire entre les monométalliques Pt/SA et Ru/SA : une forte production de CO, due au
caractére décarbonylant/décarboxylant du platine est observée, ainsi qu'une forte production de
méthane, notamment dans le cas du systéme catalytique le plus chargé en ruthénium 1,1%RuPt/SA,
due au caractére hydrogénolysant/méthanisant du ruthénium. La sélectivité en C5-C6 obtenue avec le
mélange Pt/SA:SA (50:50) n'est pas maintenue, et ce pour tous les bimétalliques. Aucun effet de
synergie n'est observe, le comportement des bimétalliques étant plutdt intermédiaire entre les deux
monométalliques correspondants. Les propriétés antagonistes des deux métaux ne conduisent pas a
une réactivité nouvelle mais plutot a différents mécanismes de rupture C-C simultanés.

Enfin, il semblerait que l'ajout de rhénium n'ait que peu d'effet sur le catalyseur Pt/SA,
conduisant a des rendements et des sélectivités proches de ceux obtenus avec le catalyseur de

—-165-



référence Pt/SA. La forte interaction Pt-Re observée sur le catalyseur neuf ne se traduit donc pas par

un effet de synergie au cours du test.

La modification de la phase métallique du catalyseur de référence Pt/SA n'a donc pas permis de
compenser les inconvénients de ce systéme catalytique. Les catalyseurs préparés sont affectés par le
milieu réactionnel, alors qu'un gain de stabilité était attendu en présence de ruthénium. La réactivité
est modifiée par la nature de la phase métallique mais de nouveaux mécanismes de rupture C-C
apparaissent, qui entrainent une production de méthane indésirable et ne conduisent pas a une

amélioration de la sélectivité en alcanes longs.
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Introduction

Dans le chapitre 3, nous avons identifié les limites du catalyseur Pt/SA : ses propriétés physico-
chimiques sont fortement affectées par le milieu hydrothermal, son comportement décarbonylant
entraine une forte production de CO, et une sélectivité moyenne en hydrocarbures a longue chaine.
L'étude comparative de catalyseurs a base de platine et de ruthénium supportés sur silice-alumine a
ensuite montré que le ruthénium conduit a une forte production de méthane par des réactions de
rupture C-C non désirées. Le choix du métal a donc un impact considérable sur l'activité et la
sélectivité de la transformation du sorbitol (chapitre 4).

Dans ce chapitre, de nouvelles compositions du systéme catalytique sont élaborées en modifiant
d'abord la nature de la phase acide puis celle de la phase métallique. L'objectif est d'identifier un
couple acide/métal optimal permettant d'orienter sélectivement la réaction de transformation du
sorbitol vers la production d'alcanes.

Pour cette étude, des mélanges mécaniques sont réalisés afin de dissocier la phase métallique
(déposée sur un support neutre) de la phase acide, ce qui garantit que la phase métallique reste la
méme lorsque la phase acide varie (taille de particules, distance site acide-site métallique, etc.) et vice
versa.

Plusieurs solides acides ont été envisagés. La stabilité¢ en milieu hydrothermal a été un critere de
choix déterminant. Pour cette raison, les zéolithes' et les silices-alumines® ont été éliminées. Les
oxydes mixtes (par exemple ZrO,-TiO, et ZrO,-Al,0;3) et les oxydes dopés avec des métaux de
transitions (Mo, W, etc.) sont des solides acides ou acido-basiques qui peuvent se révéler intéressants
pour la catalyse acide en phase aqueuse.®” Parmi ceux-ci, les oxydes dopés au tungsténe ont fait I'objet
de travaux sur la valorisation de biomasse en phase aqueuse qui ont montré que ces catalyseurs étaient
stables et actifs en milieu hydrothermal.’ Ils ont également été étudiés lors d'un stage en appui de la
thése.” Quatre oxydes tungstés ont donc été sélectionnés comme des phases acides a fort potentiel :
ALO3;-WO,, TiO,-WO,, ZrO,-WO, (ce dernier sous deux formes différentes).

Le solide utilisé comme support inerte de la phase métallique doit étre stable en milieu aqueux.
D'apres la littérature, les supports présentant une bonne stabilité en milieu aqueux seraient le charbon,
TiO,, 7r0,.51° Le charbon a été éliminé car il est difficile 2 mettre en forme (I'unité en lit fixe exige
des catalyseurs de granulométrie 100-500 um environ). L’oxyde de titane n'a pas été sélectionné car il
a tendance a créer des interactions métal-support particuliéres (Strong Metal Support Interaction'') et
son caractére inerte peut donc étre mis en doute. La zircone a donc été choisie comme support de la
phase métallique. Une étude préliminaire a montré que son acidité dans l'eau peut étre considérée
comme nulle : sur le test de conversion du cyclohexanol décrit dans ce chapitre a la partie 1.3.1, la
zircone monoclinique a une activité pratiquement nulle.

Parmi les métaux autres que le platine présentés comme intéressants dans la littérature
(ruthénium et rhodium trés actifs, nickel assez actif, palladium et iridium peu actifs mais sélectifs),'* "
le palladium et l'iridium ont été sélectionnés car ils présentent une sélectivité pour 1'hydrogénation en
phase gaz, que nous espérons retrouver en phase aqueuse.'* Le ruthénium a par ailleurs déja été étudié
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pour la transformation du sorbitol (chapitre 4) et posséde un caractére méthanisant/hydrogénolysant
entrainant un fort rendement en méthane non compatible avec les sélectivités voulues. Le nickel a été
¢éliminé car il est connu qu'il se lessive facilement en phase aqueuse, ce qui pose de nombreux

problémes techniques.

Dans un premier temps, un catalyseur monométallique Pt/ZrO, a été préparé et testé en mélange
avec la silice-alumine pour évaluer l'efficacité d'un mélange mécanique de grains, par comparaison
avec le catalyseur de référence Pt/SA qui assure une meilleure proximité entre sites. Dans un
deuxiéme temps le catalyseur monométallique Pt/ZrO, a été associé aux oxydes tungstés. Les autres
métaux supportés sur zircone ont ensuite été testés avec la phase acide la plus intéressante. L'influence
de 1'équilibre métal/acide du systéme a ensuite été étudice.

La Figure 1 résume cette stratégie.

Pt/ZrO, Pt/ZrO, Pt/zrO, || Pt/ZrO, Pt/ZrO,
+ + + + +

Si0,-AL0, | | Z10W (MEL) || ZI02-W | | ALO;W | | TIO,-W

identification
d'une phase

étude de la phase acide acide AC
optimale
Mélange mécanique : g
Q.
Pd/iZrO, | | ®
Q.
. + ®
. . mel_ange de AC g
‘ grains de =]
4 gcat. 2 g cat. catalyseur o
acide Métal/ZrO, Ir/Zro, | | ®
(125pmOlera-g™) + %\
AC &
=
c
0]
identification
équilibre métal/acide du d'une phase
systeme M/AC me_tal M
optimale

Figure 1. Stratégie de test de systemes catalytiques bifonctionnels par mélange mécanique.

Le chapitre est découpé en trois grandes parties. Dans la premiére, les nouveaux catalyseurs
acides sont caractérisés en détail (partie I.1), et leur comportement en milieu hydrothermal est étudié
(partie 1.2). Leurs performances catalytiques sont ensuite évaluées sur la réaction modele de
déshydratation du cyclohexanol (partie 1.3.1) puis sur la réaction de transformation du sorbitol, en
mélange avec un catalyseur a base de platine (partie 1.3.2). Ces résultats conduisent a 1'identification
d'un solide acide optimal (partie 1.4). Dans la deuxiéme partie, les catalyseurs métalliques déposés sur
zircone sont a leur tour caractérisés (partie I1.1) puis leur stabilité en milieu hydrothermal et en milieu
réactionnel est évaluée (partie 11.2). Leurs performances catalytiques sont ensuite étudiées en mélange
mécanique avec le solide acide optimal défini précédemment (partie 11.3). Enfin, l'influence du ratio
sites métalliques/sites acides du catalyseur optimal est détaillée (partie III).
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I. Nouvelles phases acides

I.1. Synthése d'oxydes tungstés

1.1.1. Etude préliminaire (stage R. Koerin, IFPEN, 2011)

La préparation d'oxydes tungstés a d'abord été étudiée lors d'un stage de master 2.” Les résultats

obtenus montrent :

- qu'il est possible de déposer du tungsténe sur un oxyde en réalisant un échange
anionique entre une solution aqueuse d'acide tungstique et d'eau oxygénée, qui
contient alors des espéces (W,05(0,)s(H,0),)", et des espéces OH™ présentes sur la

surface d'un oxyde ou d'un hydrate d'aluminium, de zirconium ou de titane.

- que les conditions opératoires déterminent la quantité et le type d'espéces tungstées
déposées sur le support et influent également sur la texture et la phase cristalline
(cas de ZrO,) du support, (Tableau 1).

- que les oxydes tungstés ne sont pas modifiés lors d'un test de stabilité
hydrothermale en autoclave (200°C, 2h, eau liquide).

Tableau 1. Influence des conditions opératoires sur les caractéristiques des oxydes tungstés préparés.

Conditions opératoires Caractéristiques des catalyseurs préparés
Support  Concentrati T %W Espéces W Surface Phase cristalline
parent on HWO, calcination (Ymasse) ¢ BET
o b o
(mol.LY)? (°C) (m2.g™)
Zr(OH),* 0,25 600 26 tétraédrique 142 Z1r0O, amorphe
Zr(OH),4 0,25 700 26 octaédrique 61 710, tétragonale
Z1(OH)4 0,05 700 14 tétraédrique 100 71O, tétragonale
710, ¢ 0,25 700 8 octaédrique 71 710,
monoclinique
AlO(OH)® 0,25 600 19 tétraédrique 261 v-AlL, O3
ALO;" 0,25 600 12 tétraédrique 209 v-AlL O3
TiO, 8 0,25 600 12 tétraédrique 106 TiO; rutile

a Concentration de la solution d'échange d'acide tungstique + eau oxygénée.

b Calcination aprés échange, centrifugation et séchage, sous flux d'air sec (voir chapitre II, partie 1.3 pour plus de
détails)

c Espéces tungstées identifiées par spectroscopie Raman

d Provenance : MEL Chemicals

e Provenance : Pural SB3 Condéa

f Provenance : Axens

g Provenance : synthése IFPEN

Ainsi, la surface spécifique du catalyseur final dépend de la température de calcination et de la

nature du support parent. Dans le cas de la zircone, la nature de la phase cristalline dépend de la nature
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et du taux d'hydratation du support parent ainsi que de la température de calcination. La teneur en
tungsténe finale est plus importante lorsque (i) le support parent est sous forme hydratée (cas de
Zr(OH), et de AIO(OH)), (ii) la concentration de la solution d'échange est plus élevée.

La caractérisation du tungsténe par spectroscopie Raman permet de déterminer si les espéces
tungstées de surface sont de configuration octaédrique ou tétraédrique (Figure 2) et éventuellement
d'observer des interactions entre especes tungstées et entre tungsténe et support.

\| \T

0
Oy, | 20 =
N W, /
W, iy
o |\O/ \0/ o0
(o]
‘ ™~ /

Figure 2. Représentation de Cram du tungsténe octaédrique (a gauche)
et du tungsténe tétraédrique (a droite)

Le type d'espéce tungstée est déterminé par la concentration en tungsténe de la solution
d'imprégnation et par la surface spécifique qui conditionnent tous deux I'état de dispersion du
tungsténe : les especes tétraédriques sont observables dans le cas d'une bonne dispersion du tungsténe
tandis que les espéces octaédriques sont présentes dans des particules de WO; observées en MEB,
mesurant de 30 a 300 nm.

1.1.2. Préparation de ZrO,-WO,, Al,O3-WO, et TiO,-WO

Lors de I'¢tude préliminaire, les différents oxydes tungstés étaient préparés sous forme de
poudre fine. Or le test de transformation du sorbitol en lit fixe nécessite des poudres de granulométrie
contrdlée (150-355 um). Des essais de mise en forme par pastillage-broyage-tamisage ont montré que
la cohésion des grains de catalyseur pastillé n'était pas suffisante pour une application en lit fixe en
phase aqueuse. Une mise en forme par extrusion a donc été réalisée sur des hydrates de zirconium et
d'aluminium tungstés, en utilisant les hydrates correspondants comme liants (Zr(OH), et AIO(OH),
respectivement). Un hydrate de zircone tungsté commercial a également été¢ extrudé, calciné et testé :
il sera nommé ZrO,-WO, (MEL) dans la suite du chapitre. Dans le cas du titane, I'oxyde tungsté a été
préparé a partir d'un oxyde de titane sous forme de poudre de granulométrie suffisamment grossiére
pour donner une fraction conséquente de la granulométric voulue. Le Tableau 2 présente les
conditions opératoires de préparation des oxydes dopés au tungsténe.

Les extrudés préparés ont ensuite ¢té utilisés sous forme de poudre calibrée pour les

caractérisations et les tests catalytiques.
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Catalyseur

TiO,-W*

AlL,Os;-W

ZI'Oz -W

ZI’Oz-W
(MEL)

Tableau 2. Préparation des oxydes dopés au tungsténe.

Référence

102061
105886
105891
107223
107224
105079

105308

104281

Précurseur
oxyde ou
hydrate

TiO, rutile

AlO(OH)

Zr(OH),

Zr(OH),

Conc. en Maturation Extrusion Calcination
H,WO,

0,25 1 nuit - 600°C, 3h
mol.L"
0,25 1 nuit Mélange avec 650°C, 2h
1’1’101.L_l 50(%)masse
AIO(OH)
0,25 1 nuit Me¢élange avec 700°C, 2h
mol.L" 50%masse Zr(OH),
- - Me¢lange avec  700°C, 2h
20%masse Z1(OH)4

* La méthode de préparation par échange ionique n'a été validée que sur des lots de 10 g maximum. Le
catalyseur TiO,-WOj a donc été préparé en plusieurs lots.

Le Tableau 3 résume les résultats des caractérisations réalisées sur les oxydes tungstés, qui

seront détaillés dans les paragraphes ultérieurs. Les caractérisations de la silice-alumine (solide acide

de référence) sont rappelées dans la premiére colonne.

La méthode de préparation par échange ionique ne permet pas de contrdler précisément la

teneur en tungsténe du catalyseur final. Les teneurs en tungsténe sont donc comprises entre 8,6%ya5se &

1497%masse~
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Catalyseur
Référence

Teneur en W (%masse)
Espéce W *

Phase W observée en MEB®
Phases cristallines

Surface BET (m2.g™")
Volume poreux
(mL.g")
Diamétre de pores moyen
(nm)

Acidité totale (umolyys.g ™) °

Tableau 3. Propriétés physico-chimiques des solides acides préparés pendant la thése
(nd : non déterming).

SiO,-
A|203
43586

’Y-A1203

318
0,66

7,1

290

ZrO,-WO,

(MEL)
104281

9,7+£0,2

tétraédrique

condensée

homogene
ZI‘OZ
tétragon. +
monoclin.
73
0,21

6,3

238

* Espéces tungstées identifiées par spectroscopie Raman
® Analyse MEB avec contraste chimique
¢ Acidité mesurée par TPDyy; sur les catalyseurs aprés calcination (intégration de 1'aire sous la courbe entre 150 et 550°C)

Zr0O,-WOy
105308

13,9+0,3

tétraédrique

peu
condensée
+ trés
condensée
homogene
ZI'OQ
tétragon. +
monoclin.
84
0,21

4,9

201

Al,Oz- TiO-WOy TiO,-WO, TiO-WOy TiO,-WO, TiO,-WOy
WO, (lot n°1) (lot n°2) (lot n°3) (lot n°4) (lot n°5)
105079 102061 105886 105891 107223 107224
8,6£0,2 11,7£0,3 122+£03 134+03 14,7+£0,3 14,7+0,3
tétraédrique tétraédrique nd nd nd nd
peu peu
condensée  condensée
+
octaédrique
hétérogene nd hétérogene nd nd nd
v-AlLO; Rutile, Rutile, Rutile, Rutile, Rutile,
WO3 WO3 WO3 WO3 W03
237 106 114 125 119 137
0,50 0,37 0,37 0,37 0,38 0,39
6,5 12,0 11,0 10,4 11,4 10,3
349 320 343 376 nd nd
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1.1.2.1. Spectroscopie Raman

La Figure 3 présente les spectres Raman obtenus sur la zircone tungstée préparée a partir d'un
hydrate de zircone tungsté commercial (ZrO,-WO, (MEL)), sur différentes zones de l'échantillon.
Toutes les bandes inférieures a 700 cm™ sont attribuables au signal du support ZrO,. Sur la majorité
des spectres, un signal important & 975 cm™ est attribuable au mode de vibration d'élongation v(W=0)
d'espéces poly-tungstates en environnement tétraédrique.”” Celles-ci sont plutdt condensées. Deux
bandes a 898 cm” et 830 cm” sont également visibles notamment sur le spectre bleu et sont
attribuables respectivement aux modes de vibrations v(W-O-W) et v(W-O-Zr)."> Ceci confirme la

condensation importante du tungsténe et permet également de mettre en évidence des interactions
fortes avec le support.

Intensité (u.a.)

—T— L
200 300 400 500 600 700 800 900 1000
Déplacement Raman (cm™Y)

Figure 3. Spectres Raman de la zircone tungstée ZrO,-WO, (MEL), sans réduction. Chaque spectre
correspond & une zone différente de I'échantillon.

Les spectres obtenus sur la zircone tungstée préparée au laboratoire (ZrO,-WO,) sont similaires
(Figure 4). Les bandes inférieures a 700 cm™ sont attribuables au support. Sur la majorité des spectres,
deux signaux importants a 960 cm™ et 990 cm™ sont observés, attribuables au mode de vibration
d'¢longation v(W=0) d'espéces poly-tungstates en environnement tétraédrique : le premier signal
correspond a des espéces peu condensées ; le deuxiéme signal correspond a des espéces fortement
condensées, plus que dans le cas de I'échantillon ZrO,-WO, (MEL), la bande a 975 cm™ ayant subi un
déplacement de 15 cm™. Les deux bandes a 898 cm™ et 830 cm™ sont attribuables aux modes de
vibration v(W-0-W) et v(W-O-Zr).

Les deux zircones tungstées se distinguent donc par la dispersion des espéces tungstées
tétraédriques : ZrO,-WO, (MEL) comporte des espéces moyennement dispersées tandis que ZrO,-
WO, comporte a la fois des especes bien dispersées et des especes trés condensées. Dans les deux cas
des interactions tungsténe-support sont mises en évidence.
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Intensité (u.a.)

830 898

960

L1

200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Déplacement Raman (cm )

990

Figure 4. Spectres Raman de la zircone tungstée ZrO,-WO,, sans réduction. Chaque spectre
correspond a une zone différente de I'échantillon.

Dans le cas de I'alumine tungstée (Figure 5), les spectres sont majoritairement composés d'un

signal important 3 960 cm™ attribuable au mode de vibration d'élongation v(W=0) d'espéces poly-

tungstates en environnement tétraédrique. Celles-ci semblent étre peu condensées.

Intensité (u.a.)

960

200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Déplacement Raman (cm™!)

Figure 5. Spectres Raman de I'alumine tungstée, sans réduction. Chaque spectre correspond a une
zone différente de I'échantillon.
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La Figure 6 présente les spectres obtenus en spectroscopie Raman sur 'oxyde de titane tungsté.
Les bandes a 235, 440 et 610 cm™ sont attribuables au support. Sur tous les spectres Raman, une
bande peu intense & 960 cm™ est attribuable au mode de vibration d'élongation v(W=0) d'espéces
poly-tungstates en environnement tétraédrique plus ou moins condensées. Sur un spectre (en rose) la
présence d'une bande a 803 cm™ peut étre attribuable au tungsténe en environnement octaédrique dans
des cristallites de WO;. Le tungsténe présent sur I'oxyde de titane serait donc du tungsténe tétraédrique

et localement également sous forme de cristallites de WOs;.

440 610

235

Intensité (u.a.)

803
960
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Figure 6. Spectres Raman de I'oxyde de titane tungsté (lot n°1), sans réduction. Chaque spectre
correspond & une zone différente de I'échantillon.

En conclusion, des espéces tungstées de type tétraédrique sont observées sur tous les
échantillons, mais le déplacement de la bande d'élongation W=O vers les grands nombres d'onde
montrent que la condensation des espéces tétraédriques est plus ou moins importante suivant la nature
de I’oxyde support. Un ordre croissant de condensation des espéces tungstées peut donc étre établi :

Ti0,-WO, = AL,O3-WO, < ZrO,-WO, (MEL) < ZrO,-WOj.

Dans le cas du catalyseur TiO,-WOx, des espéces WO; correspondant au tungsténe octaédrique

identifié en spectroscopie Raman sont aussi observées.

1.1.2.2. Microscopie électronique a balayage

Les oxydes tungstés ont été caractérisés par MEB en contraste chimique. Cette technique
permet de visualiser la répartition d'un élément (ici, le tungsténe) sur un support. Sur les clichés

suivants, le tungsténe apparait en clair.
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Les deux zircones tungstées présentent une répartition homogene du tungsténe (Figure 7 et
Figure 8). Une phase composée de W, Zr, O est répartic de maniére homogene sur l'ensemble des

grains.

Figure 8. Clichés MEB de la zircone tungstée ZrO,-WO, apreés réduction.

En revanche, les clichés MEB de 'oxyde de titane tungsté mettent en évidence une répartition
hétérogéne du tungsténe (Figure 9). Les analyses EDS (non représentées ici) prouvent la présence
d'une phase, répartie de maniére hétérogéne, apparaissant en blanc sur les clichés, riche en W. Cette
phase se présente majoritairement sous forme de couches compactes pouvant atteindre jusqu'a 100 pum
(sur les deux clichés).
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Figure 9. Clichés MEB de I'oxyde de titane tungsté apreés réduction.

L'alumine tungstée présente également une répartition hétérogene du tungsténe (Figure 10). Une
phase riche en W apparait en gris clair sur les clichés. Cette phase se présente sous la forme
d'inclusions sphériques compactes, dont la taille peut atteindre jusqu'a 80 um (cliché de gauche) et tres
rarement sous forme de particules isolées facettées (cliché de droite).

Figure 10. Clichés MEB de I'alumine tungstée aprés réduction.

La répartition du W sur la surface de l'oxyde varie donc en fonction du catalyseur : pour les
zircones tungstées, une répartition homogéne du tungsténe est observée, tandis que I'oxyde de titane
tungsté comporte des couches de tungsténe réparties de maniére hétérogene sur le support. L'alumine
tungstée représente un cas a part : le tungsténe semble s'étre inséré dans l'alumine sous forme
d'inclusions sphériques lors de l'extrusion.

Les particules facettées typiques de WO; ne sont observées sur aucun catalyseur en contraste
topographique, ce qui est relativement cohérent avec les analyses Raman qui mettent en évidence
l'existence de tungsténe octaédrique uniquement sur 1'échantillon a base de titane.

1.1.2.3. Diffraction des rayons X

Les phases cristallines identifiées par DRX correspondent aux phases attendues : rutile dans le
cas de I’oxyde de titane tungsté, alumine gamma dans le cas de la boehmite tungstée calcinée. Pour les
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zircones tungstées, les diffractogrammes montrent la présence de deux types de zircone : (i)
majoritairement une zircone tétragonale, qui correspond a la phase obtenue aprés calcination de
I'hydrate de zircone tungsté, (ii) une zircone monoclinique, qui correspond a la phase obtenue apres
calcination de I'hydrate de zircone sans tungsténe utilisé comme liant lors de l'extrusion. La proportion
de zircone monoclinique augmente avec la proportion de liant Zr(OH), lors de la préparation (Figure
11) : la zircone ZrO,-WO, contient plus de liant, ce qui entraine une augmentation de la taille des pics
de diffraction de la phase monoclinique. Ceci confirme que la phase monoclinique est bien issue de la

calcination du liant Zr(OH)4 et donc que la phase tétragonale est formée lors de la calcination de
I'hydrate de zircone tungsté.
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Figure 11. Diffractogrammes des catalyseurs ZrO,-WOy (MEL) (en gris) et ZrO,-WOy (en noir). ZrO,-
WO, (MEL) : extrusion avec 20%masse Zr(OH)4. ZrO,-WO, : extrusion avec 50%masse Zr(OH)s.

1.1.2.4. Réduction en température programmeée

Les solides acides sont destinés a étre testés en mélange mécanique avec un catalyseur
métallique pour la transformation du sorbitol. Le test catalytique comporte une étape de réduction in
situ a 450°C sous flux d'hydrogéne pur. Il est donc important de connaitre le comportement des

oxydes tungstés en conditions réductrices, ce qui a été étudié par réduction en température
programmee.

Les profils TPR (Figure 12) des oxydes tungstés présentent plusieurs pics de réduction qui
différent d'un support a l'autre.

Les deux catalyseurs a base de zircone présentent des profils 1égérement différents : un premier
pic a 460°C est visible dans les deux cas, un deuxiéme pic large centré sur 930°C apparait pour le
catalyseur ZrO,-WOx, et est décalé vers les hautes températures (sommet aprés 1000°C) pour le
catalyseur ZrO,-WO, (MEL). Le premier pic est attribué¢ dans la littérature a une premicre étape de
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réduction de WO5 en WO;.,,'® ce qui signifierait que des espéces WO; seraient présentes de maniére
localisée et minoritaire sur la zircone, puisqu'elles n'ont pas été détectées ni en Raman (analyse de
surface localisée) ni en DRX. Le deuxiéme pic correspond a la réduction WO3-, — W*" et surtout & la
réduction : W* — W, sa largeur pouvant étre corrélée a I'hétérogénéité des espéces en termes de
condensation. Ces espéces W*" correspondent a des espéces W tétraédriques observées précédemment
en Raman. Des interactions métal-support plus fortes pour ZrO,-WO, (MEL) pourraient causer ce
décalage du pic de réduction, en accord avec le degré de condensation plus faible observé en Raman.

L'oxyde de titane non tungsté présente un petit pic de réduction a 580°C. Pour le catalyseur
Ti0,-WOy, un premier pic apparait autour de 480°C, qui correspondrait soit a la réduction de TiO,
facilitée par l'interaction tungsténe-support, soit a la réduction de WO; en WOs déja observée sur des
catalyseurs WO,/Ti0,.'* '™ ' Un deuxiéme pic centré sur 790°C est présent, avec un épaulement a
975°C ; il correspond 4 la réduction d'espéces différentes des cristallites de WOs,'® donc probablement
d'especes W tétraédriques dispersées sur la surface de TiO,, observées précédemment en spectroscopie

Raman.

Pour le catalyseur Al,O3;-WOy un petit pic apparait a 770°C, qui correspondrait a la réduction de
tungsténe tétraédrique monomérique ou dimérique.”® Enfin, un pic large commengant aprés 900°C
correspondrait a la réduction d'espéces tétraédriques plus condensées comme cela a déja été rapporté
dans la littérature pour des catalyseurs WO;/Al,03, toutefois préparés par des méthodes différentes des
nétres.'’ La quantité d'hydrogéne consommée est trés faible par rapport aux autres oxydes tungstés. II

y a donc peu d'especes réductibles a la surface de l'alumine.
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Figure 12. TPR sur les oxydes dopés au tungstene apres calcination.

La TPR met donc en évidence la présence d'espéces W et W*' sur les différents supports avant
réduction. Aprés réduction a 450°C, il est trés probable que les espéces W' en faible interaction avec
le support, c'est-a-dire les espéces WO; sous forme d'agrégats, soient réduites dans le cas des
catalyseurs TiO,-WOx et éventuellement pour les zircones tungstées. Ceci expliquerait pourquoi aucun
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cristallite de WOj3; n'est observé en MEB apreés réduction. En revanche le degré d'oxydation les espéces
tétraédriques ne devraient pas ou trés peu évoluer lors de la réduction.

1.1.2.5. Désorption d'ammoniac en température programmee

La caractérisation par TPDyy; permet d'évaluer l'acidité en phase gaz des oxydes dopés au
tungsténe. La TPDyy; ne permet pas de distinguer les sites acides de Bronsted ou de Lewis mais
permet en revanche de distinguer acidité faible et acidité forte.

Tous les catalyseurs acides présentent un large pic de désorption d'ammoniac en-dessous de
350°C, attribué aux sites acides faibles (Figure 13). La concentration en sites acides faibles par
gramme de catalyseur sur la gamme [150-350°C] donne le classement suivant par ordre décroissant :

AL O3;-WOy > Si0,-Al,0; > Ti0,-WO, > ZrO,-WOy = ZrO,-WOy (MEL).

Les catalyseurs présentent de plus un pic de désorption d'ammoniac a une température
supérieure a 350°C, attribué aux sites acides forts. La concentration en sites acides forts par gramme
de catalyseur donne le classement suivant :

TiOZ-WOx > Aleg,-WOx ~ Si02-A1203 > ZI'Oz-WOX (MEL) > ZI'Oz-WOX.

Il est important de noter qu'une partie de 1'acidité mesurée par TPDyy; provient du support :

21, 22
> “ Dans nos

l'oxyde de titane (anatase) et la zircone sont connus pour étre faiblement acides.
conditions de TPDyys, I'alumine gamma a ¢galement une acidité d'environ 200 pmolyys. g'1 pour une

surface de 150 mz.g'l, soit 1,3 umole.mz, contre 1,5 umolNH3.m2 pour le catalyseur Al,O3-WOx.
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Figure 13. TPD d'ammoniac sur les oxydes dopés au tungsténe et sur la silice-alumine de référence
aprés calcination.

En découpant l'aire sous la courbe en quatre zones, un classement des sites acides est possible
entre sites acides trés faibles (zone 150-250°C), sites acides faibles (zone 250-350°C), sites acides
forts (zone 350-450°C), sites acides tres forts (zone 450-550°C) (Figure 14).
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Figure 14. Résultats de I'intégration de I'aire sous la courbe de désorption d'ammoniac pour les
catalyseurs acides. De I'eau se désorbe en méme temps que I'ammoniac a partir de 500°C pour la
silice-alumine et I'alumine tungstée.

Plusieurs profils d'acidité se dessinent alors :
- la silice-alumine et I'alumine tungstées ont majoritairement des sites acides faibles a forts ;

- la zircone tungstée commerciale a majoritairement des sites acides faibles et forts, mais

également une proportion importante de sites acides tres forts ;

- la zircone tungstée préparée au laboratoire a des sites acides plutot faibles, en quantité moins
importante que les autres solides ;

- I'oxyde de titane tungsté posséde des sites acides faibles a trés fort : c'est le solide acide qui a
le plus grand nombre de sites acides trés forts.

1.1.2.6. Physisorption d'azote

La texture des catalyseurs dopés au tungsténe varie en fonction de la nature des supports
(Tableau 3, Figure 15 et Figure 16). Ainsi, les zircones ont des surfaces spécifiques (autour de 80
m”.g") et des volumes poreux (autour de 0,2 mL.g™") assez faibles avec des mésopores de petite taille
(5-6 nm de diamétre moyen). L'alumine tungstée a la plus grande surface spécifique (237 m>.g”) et le
plus grand volume poreux (0,50 mL.g™"), avec une distribution en taille de pores assez large centré sur
8 nm). L'oxyde de titane présente une surface spécifique plutot faible (114 m*.g"), un volume poreux
intermédiaire (0,37 mL.g"), et des pores de grande taille (11-12 nm de diamétre moyen).
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Figure 15. Isothermes d'adsorption-désorption d'azote des oxydes dopés au tungstene apres

calcination
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Figure 16. Distribution en taille de pores calculée par la méthode BJH-désorption pour les oxydes
dopés au tungstene apres calcination.

1.1.3. Conclusion

Les quatre oxydes tungstés préparés présentent des propriétés physico-chimiques différentes :

- la zircone tungstée commerciale (ZrO,-WO, (MEL)) contient majoritairement du tungsténe
bien dispersé, de configuration tétraédrique (W*"), en forte interaction avec le support. La présence de
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WO; est possible, mais de maniére trés localisée. Le support zircone est sous forme tétragonale
principalement. Les sites acides dosés par TPDyy; sont majoritairement des sites acides faibles, mais
quelques sites acides forts sont également présents.

- la zircone tungstée préparée au laboratoire (ZrO,-WOy) a des caractéristiques proches de la
zircone tungstée commerciale. Elle différe cependant sur plusieurs points : sa teneur en tungsténe est
plus élevée (14%passe cOntre 10%pmasse), les especes W* sont globalement plus condensées, la part de
zircone monoclinique dans le support est plus importante, et les sites acides forts sont moins
nombreux.

- loxyde de titane tungsté comporte du tungsténe sous forme W*" majoritairement mais
également sous forme WOs. La répartition du tungsténe est hétérogéne a la surface du catalyseur. Les
especes tungstées sont plus facilement réductibles que dans le cas des zircones tungstées, les
interactions tungsténe-support étant différentes, mais elles devraient étre peu modifiées apres
réduction a 450°C. Ce catalyseur comporte beaucoup de sites acides forts a tres forts.

- l'alumine tungstée posséde peu de tungsténe accessible en surface. Cependant, quelques
espéces W' bien dispersées sont présentes. Ce solide a une quantité importante de sites acides trés
faibles et faibles, ainsi que des sites acides forts. Du tungsténe semble également s'étre inséré sous la
surface de l'alumine d'aprés l'analyse MEB. Ces inclusions de tungsténe ne sont pas détectées en
Raman, soit parce qu'elles sont trop ¢éloignées de la surface du catalyseur, soit parce qu'elles sont

localisées et que les zones analysées par le microscope en Raman n'en contenait pas.

Le lien entre especes tungstées et acidité mesurée par TPDyy; en phase gaz est complexe a
établir. Il semblerait cependant que les fortes interactions tungsténe-support observées sur les zircones
tungstées ne favorisent pas la formation de sites acides forts. De méme, la forte condensation du
tungsténe observée sur le catalyseur ZrO,-WO, comparée au catalyseur ZrO,-WO, (MEL) est associé¢e
a une quantit¢é moins importante de sites acides trés forts. L'oxyde de titane tungsté posséde en
revanche des espéces de tungsténe tétraédrique moins condensées, plus facilement réductibles, et
également des sites acides trés forts. Ceci conduit a suggérer que les sites acides trés forts
correspondent & des atomes de tungsténe en environnement tétraédrique, isolés ou en tout cas peu

condensés, avec des interactions métal-support moyennes a faibles.

1.2. Comportement en milieu aqueux

1.2.1. En milieu neutre

Lors de I'étude préliminaire sur la préparation des oxydes tungstés, les catalyseurs préparés sous
forme de poudre avaient été soumis a un test de stabilité hydrothermale a 200°C, pendant 2 h, dans
I’eau liquide. Aucune modification n'avait alors été observée en termes de texture du support et de
teneur en tungsténe.

Afin d'évaluer les modifications subies par les oxydes tungstés du Tableau 3 en milieu
hydrothermal neutre, des caractérisations ont été réalisées apres le test de déshydratation du
cyclohexanol en autoclave qui sera abordé dans la partie suivante. Les catalyseurs acides ont été
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réduits avant test dans des conditions similaires a la réduction in situ réalisée lors du test de
transformation du sorbitol, puis testés en autoclave a 240°C, pendant 2 h, dans une solution aqueuse de
cyclohexanol a 1%;,e. Les conditions opératoires sont donc proches de celles du test de stabilité
hydrothermale effectué sur le catalyseur de référence Pt/SA, si ce n'est que la température est ici de
240°C alors qu'elle était de 225°C précédemment. Le Tableau 4 présente les résultats des
caractérisations physico-chimiques réalisées aprés test de déshydratation du cyclohexanol puis
séchage a 110°C. Les modifications observées peuvent donc étre causées par la réduction aussi bien
que par I'exposition au milieu hydrothermal.

Tableau 4. Propriétés physico-chimiques des oxydes dopés au tungsténe apres un test de
déshydratation du cyclohexanol en autoclave, a 240°C, pendant 2 h, en phase aqueuse. Entre
parentheéses, les valeurs mesurées pour les catalyseurs frais.

Catalyseur Zr0,-WO, Zr0O,-WO, AlL,Os-WO,  TiO,-WOy (lot
(MEL) n°3)
Référence 108311 108317 108304 108314
Teneur en W (%masse) 8,2+0,2 11,9 +0,3 8,0+£0,2 12,1 £0,3
Phases cristallines ZrO, tétragon  ZrO, tétragon 7—Al, 03 TiO; rutile
+ monoclin + monoclin
(+) (++), WO;
Surface BET (m2.g™") 80 92 267 127
Volume poreux 0,28 0,25 0,46 0,38
(mL.g")
Diamétre de pores moyen 6,4 49 6,1 11,1
(nm)
Acidité totale (umolyys.g") * 227 232 371 378

* Acidité mesurée par TPDyy; sur les catalyseurs aprés calcination (intégration de 1'aire sous la courbe entre 150
et 550°C)

L'analyse ¢élémentaire des catalyseurs usés montre un lessivage non négligeable du tungsténe :
les catalyseurs a base de zircone perdent 15% de tungsteéne, I'alumine tungstée 7%, 1’oxyde de titane
tungsté 10%. Ces résultats contrastent avec ceux de la littérature, ou ces catalyseurs sont connus pour
étre résistants au lessivage en conditions hydrothermales.® La présence de cyclohexanol peut
éventuellement favoriser le lessivage du tungsténe en chélatant les espéces tungstées, bien qu'aucun
effet chélatant ne soit ensuite observé en présence de polyol.

Les supports sont en revanche peu ou pas modifiés par le milieu hydrothermal. Les
changements les plus importants sont observés sur l'alumine tungstée, pour laquelle la surface
spécifique a augmenté, tandis que le volume poreux a légérement diminué. Ces changements sont
cependant mineurs et aucune phase hydratée de type boehmite n'est visible en DRX. Il est intéressant
de constater par ailleurs que I’oxyde de titane tungsté a gardé une texture de support parfaitement
stable et une acidité constante.
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Les profils TPR réalisés sur les oxydes tungstés aprés réduction puis test de déshydratation du
cyclohexanol sont présentés sur la Figure 17 (a comparer a la Figure 12 correspondant aux catalyseurs

frais).
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Figure 17. TPR sur les oxydes dopés au tungsténe apres test de déshydratation du cyclohexanol.

Concernant I’oxyde de titane tungsté, le pic autour de 500°C est toujours présent et s'est
légérement élargi vers les hautes températures (520°C), indiquant que de nouvelles espéces réductibles
se sont formées ou qu’une part plus importante d’oxyde de titane accessible se réduit dans cette zone.
Le pic de réduction des especes tétraédriques est toujours présent a 790°C avec un épaulement a peine
discernable a 950°C. Le profil TPR de l'oxyde de titane a donc peu évolué, ce qui permet de vérifier

que la réduction avant test a eu un impact négligeable sur la nature des espéces.

Concernant I'alumine tungstée, les pics observés avant test (mineurs et essentiellement au-
dessus de 900°C) ont pratiquement disparu. Il semblerait donc que les espéces tungstées réductibles
soient restées réduites lors du test de déshydratation du cyclohexanol ou aient disparu de la surface de
I'alumine : le tungsténe a pu se lessiver, comme le montre I'analyse élémentaire du catalyseur usé
(8,0% du tungsténe au lieu de 8,6% avant traitement), ou s'intégrer dans la structure de l'alumine

gamma, ce qui empécherait sa réduction.

Concernant les zircones tungstées, les deux catalyseurs étudiés évoluent différemment. La
zircone tungstée préparée a partir d'un hydrate commercial (ZrO,-WOy (MEL)) voit son premier pic de
réduction correspondant aux espéces WO; diminuer en intensité et se décaler de 20°C vers les hautes
températures (480°C), indiquant une liaison WOj3-support 1égérement plus forte pour les espéces WO;
restantes. Les especes disparues peuvent correspondre a des espéces réduites lors du traitement a
450°C sous hydrogéne et qui le sont restées en milieu aqueux, ou bien peut &tre corrélée au lessivage
du tungsténe. De méme, le pic au-dela de 900°C correspondant & la réduction de W*" en W° a
fortement diminué. Une partie du tungsténe a été lessivée mais une grande partie a été stabilisée.
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Pour le catalyseur préparé a partir d'acide tungstique au laboratoire (ZrO,-WOy), le pic a 460°C
n'a pas bougé mais son aire a également diminu¢, indiquant une disparition pratiquement compléte des
especes WO; lors de la réduction. Le pic initialement centré sur 930°C voit son maximum déplacé a
plus haute température : des interactions fortes se sont créées entre la surface de la zircone et les
espéces W*'. Cependant un certain type d'espéces reste réductible a 730°C, ce qui n'était pas le cas
avec l'échantillon ZrO,-WO, (MEL).

L'évaluation de l'acidité par TPDyy; montre des changements dans la répartition de l'acidité sur
les différents oxydes tungstés par rapport aux catalyseurs frais (Figure 18 et Figure 19 a comparer a
Figure 13 et Figure 14). Ainsi, les deux zircones tungstées qui présentaient des profils de TPDyy;
différents avant immersion en milieu hydrothermal semblent maintenant évoluer vers des profils
semblables, car l'acidité forte de 1'oxyde ZrO,-WOy a augmenté de 78 umol.Nm.g'1 all8 umolNHg.g'1
et ainsi rejoint celle de l'oxyde ZrO,-WO, (MEL). L'alumine tungstée quant a elle gagne un peu
d'acidité faible et forte. L'acidit¢ de I’oxyde de titane tungsté semble peu modifiée par le milieu
hydrothermal, en cohérence avec le faible changement du profil TPR.
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Figure 18. TPD d'ammoniac sur les oxydes dopés au tungsténe apres test de déshydratation du
cyclohexanol et sur la silice-alumine de référence fraiche.
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Figure 19. Résultats de I'intégration de I'aire sous la courbe de désorption d'ammoniac pour les
oxydes dopés au tungstene apres un test de déshydratation du cyclohexanol en autoclave. De I'eau se
désorbe en méme temps que I'ammoniac a partir de 510°C pour la silice-alumine et I'alumine
tungstée.

En conclusion, quatre comportements différents en phase aqueuse sont observés en fonction de

la nature du support et du type d'especes tungstées présentes :

- 'oxyde de titane tungsté a trés peu évolué lors du test de conversion du cyclohexanol. Bien
qu'un léger lessivage du tungsténe ait été¢ mesuré (-10%), le profil TPR est trés peu modifi¢ et aucune
modification significative de l'acidité n'est observée.

- la zircone tungstée commerciale a elle aussi subi un léger lessivage du tungsténe (-15%),
éventuellement associé a une perte de WO; d'aprés le profil TPR. Les interactions W*'-support
semblent s'étre renforcées puisque le pic TPR correspondant a ces espéces s'est décalé vers les hautes
températures. L'acidité reste cependant la méme.

- la zircone tungstée préparée au laboratoire a également perdu un peu de tungstene (-15%). La
majeure partic des espéces W® ont disparu, probablement pendant la réduction, et de nouvelles
espéces de surface sont apparues, liées a une augmentation du nombre de sites acides trés forts. Les
deux zircones tungstées ont maintenant des propriétés physico-chimiques trés semblables.

- le tungsténe présent en surface de l'alumine, déja peu réductible sur catalyseur frais, ne 1'est
quasiment plus apres réduction et test de déshydratation. Il est possible qu'il se soit inséré dans le
support. Le profil d'acidité de l'alumine a cependant peu évolué, ce qui signifie que la majorité des
sites acides mesurés ne sont pas liés a la présence de tungsténe réductible. Il est important de noter que
l'acidité de l'alumine tungstée devient alors proche de celle d'une alumine gamma : 1,4 pmolyy;.m?

pour Al,O3-WO,-ST contre 1,3 umolyys.m? pour une alumine gamma classique.
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1.2.2. En milieu réactionnel acide

Les oxydes tungstés ont été testés en mélange mécanique avec le catalyseur métallique
2,2%Pt/ZrO, (voir partie 1.3). La zircone sur laquelle a été déposé le platine a été fournie par MEL
Chemicals sous forme extrudée. Elle est de structure monoclinique et présente une surface BET de 79
m”.g", un volume poreux de 0,22 mL.g"' et un diamétre de mésopores centré sur 8,3 nm. Il n'était pas
possible de séparer les deux catalyseurs apres test de transformation du sorbitol. Le Tableau 5 présente
donc les caractérisations des mélanges mécaniques usés. Les valeurs théoriques des mélanges
mécaniques frais sont notées entre parenthéses ; elles ont été calculées a partir des caractérisations des

catalyseurs monofonctionnels analysés séparément.

Tableau 5. Propriétés physico-chimiques des mélanges mécaniques apres test de transformation du

sorbitol.
Meélange Pt/ZrO, + Pt/ZrO, + Pt/ZrO, + Pt/ZrO, + Pt/ZrO, +
mécanique SiO,-Al, O3 Zr0,-WO, Zr0,-WO, Al,O3-WO, TiO,-WO,
(MEL) (lot n°1)
Référence 106476 105077 105573 105523 105078
Analyse 0,57 % Pt 0.70 % Pt 0.76 % Pt 0,67 % Pt 0,69 % Pt
¢élémentaire (0,73) ,(() 73) ,(() 73) (0,73) (0,73)
1) 0 >0 >0 o o
(Yomasse) 19 % Zr (25) 62% Zr (69) 64 % Zr (69) 24% Zr (25) 23 % Zr (25)
27 % Al (25) 5% W (5) 7.6 % W (5) 5% W (6) 7,1 % W (6)
14 % Si (9) 005<y c ’040(V C 35% Al (32) 35 % Ti(35)
nd %C = 0 e 0,4 % C <0,3%C
Dispersion du
Pt (%)* 17 (58) 25 (58) 23 (58) 31 (58) 25 (58)
CriP;}tl:ISlieljeS 1'(‘{'1411.291:3 d:_ ZI'OZ ZI'Oz '}/-A1203 + T102 rutile +
aozlr(1)1 c monoclin. + monoclin. + V4{0)) V4{0))
! tétragon. tétragon. monoclin. monoclin.
monoclin.
S“Eﬁfeg_%ET 185 (238) 70 (74) 85 (75) 174 (183) 92 (96)
Volume
poreux 0,45 0,22 0,21 0,36 0,31
(mL.g")

* déterminée par titrage H,-O,

L'analyse élémentaire des mélanges mécaniques usés ne permet pas de mettre en évidence un
lessivage des phases métalliques. En particulier, les teneurs en platine et en tungsténe n'ont pas
diminué de maniére significative au cours du test. La teneur en carbone a la fin du test est faible pour
tous les systémes catalytiques

La dispersion du platine diminue de moitié dans tous les cas. Ce frittage de la phase métallique
sera abord¢ dans la partie sur les catalyseurs métalliques (11.2.).

Il semblerait que les modifications texturales et structurales subies par les oxydes tungstés
soient minimes, contrairement aux effets observés sur la silice-alumine déja décrits précédemment
(voir chapitre 3, partie I). Les phases cristallines identifiées par DRX correspondent a celles observées
sur les catalyseurs frais. Les caractéristiques texturales (surfaces BET, volumes poreux, diamétres de
pores moyens) évoluent peu Sur la Figure 20, la superposition des distributions en taille de pores des
catalyseurs monofonctionnels frais et des mélanges mécaniques usés montre que la porosité des
oxydes tungstés est conservée au cours du test.
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Figure 20. Distribution en taille de pores calculée par la méthode BJH-désorption pour les mélanges
mécaniques oxyde tungsté + Pt/ZrO,, ainsi que pour les catalyseurs frais correspondants.
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Les oxydes tungstés présentent donc une stabilité satisfaisante en milieu hydrothermal sur des
temps sous charge de plusieurs dizaines dheures. Contrairement a ce qui était attendu, les
modifications les plus importantes (lessivage du tungsténe) se produisent en milieu neutre. Un effet
protecteur du pH acide ou encore des especes en solution, notamment des polyols, est possible. Ce
phénomeéne de stabilisation par le milieu réactionnel de la transformation du sorbitol a déja été
rapporté dans le cas de catalyseurs Pt/Al,05.%" Il faut noter que certaines caractérisations n'ont pas été
réalisées faute de pouvoir séparer les composants du mélange mécanique. Il n'est donc pas possible de
déterminer avec précision 1'état du tungsténe aprés test, notamment du point de vue de sa dispersion,
de son état d'oxydation ou de la force des interactions avec le support.

1.2.3. Cas particulier : Evolution de TiO,-WOy en milieu
réactionnel

L'oxyde de titane tungsté a été testé seul pour la transformation du sorbitol (voir partie III). Des
caractérisations ont donc été réalisées sur le solide acide seul aprés une exposition prolongée au milieu
réactionnel. Cependant, ces résultats ne sont pas représentatifs de 1'évolution de la phase acide dans un
test classique en présence d'un catalyseur métallique car les composés présents dans le milieu
réactionnel ne sont pas les mémes, comme le montre le Tableau 14 détaillant la composition de la
phase aqueuse pour ce catalyseur acide seul ou en mélange avec Pt/ZrO,. Le Tableau 6 rassemble les
résultats obtenus aprés test, comparés aux caractérisations du catalyseur frais et aprés test de
conversion du cyclohexanol en autoclave.

Tableau 6. Propriétés physico-chimiques des oxydes de titane tungstés frais, apres test de conversion
du cyclohexanol (-ST) et apreés test de transformation du sorbitol(-TSorb).

Catalyseur TiO,-WO, TiO,-WO, -ST TiO,-WOy-Tsorb
(lot n°3)
Référence 105891 108314 107238
Teneur en W (%masse) 13,4+0,3 12,1+0,3 14,7+ 0,3 *
Phases cristallines TiO, rutile, WO; TiO, rutile TiO, rutile
Surface BET (m2.g™") 125 127 127
Volume poreux 0,37 0,38 0,35
(mL.g")
Diameétre de pores moyen (nm) 10,4 11,1 11,4
Acidité totale (umolyys.g™") * 376 378 355
Coke (Yomasse) - - 15
Durée du test - 2h 70 h
pH - 5-6 2-3
Post-traitement - Séchage (110°C) Combustion
(530°C)

* Le test a été effectué sur le catalyseur TiO,-WOy (lot n°4) qui contenait 14,7%,sc de W a 'origine.

Les propriétés physico-chimiques de I'oxyde de titane tungsté sont conservées au cours du test
de transformation du sorbitol. La teneur en tungsténe qui avait 1égérement diminué au cours du test de
conversion du cyclohexanol est ici maintenue ; aucun lessivage du tungsténe n'a donc eu lieu. Les
caractéristiques du support oxyde de titane sont également préservées. Une teneur importante en

carbone est mesurée a la fin du test, causée par la formation d'espéces poly-insaturées.
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Concernant les espéces réductibles présentes sur le support, un épaulement apparait a 400°C sur
le profil TPR de I'oxyde de titane dopé au tungsténe apres le test de transformation du sorbitol (Figure
21), indiquant une modification de la réductibilit¢ du tungsténe de surface. Une modification des

interactions tungsténe-support pourrait par exemple avoir eu lieu pendant le test.

0,9
+ TiO,-WO, frais

—— TiO,-WO,-ST

— TiO,-WO,-TSorb

o o o o o o
w IS 2] [ ~ ©
. . \ , |

Consommation H, (mL.min.g™)
o
Y

o
i
|

o

100 200 300 400 500 600 700 800 900

o

Température (°C)

Figure 21. Profils TPR des oxydes de titane tungstés frais, aprés test de conversion du cyclohexanol et
apreés test de transformation du sorbitol.

Ces modifications mineures du tungsténe de surface se traduisent par une évolution du profil
TPDyp; de 'oxyde de titane tungsté apres test de transformation du sorbitol (Figure 22, courbes TiO,-
WOx (lot n°4) et TiO,-WO,-TSorb). Une 1égere diminution de 'acidité forte est observée.

Ainsi, I'oxyde de titane dopé au tungsténe se montre plutdt stable lors de la transformation du
sorbitol en phase aqueuse. Des modifications mineures du tungsténe de surface se produisent, mais
aucun élément ne permet de déterminer si elles sont liées a 'exposition au milieu réactionnel ou au
post-traitement par combustion contrdlée. La formation de WO; a partir de W*" lors de la combustion
pourrait ainsi expliquer la petite perte de sites acides forts et la modification du profil TPR.
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Figure 22. Profils TPDyys des oxydes de titane tungstés frais, aprés test de conversion du
cyclohexanol et aprés test de transformation du sorbitol.

1.3. Performances catalytiques

1.3.1. Caractérisation de I'acidité dans I'eau (déshydratation du
cyclohexanol)

L'acidité en conditions hydrothermales des oxydes tungstés a été évaluée grace a une réaction
catalytique modele : la déshydratation du cyclohexanol en phase aqueuse en autoclave (voir Figure
23). Le cyclohexanol a été¢ choisi comme molécule modéle des alcools a 6 atomes de carbone,
préférentiellement a I'hexanol qui est trés peu soluble dans I'eau (6 g.L™' contre 40 g.L™"). Le test se
déroule dans I'eau liquide, a 240°C, sous pression autogeéne de I'eau, avec une charge de cyclohexanol
dans I'eau (1%masse) €t un ratio massique charge/catalyseur de 100. Les conditions de test sont décrites
en détail dans le chapitre 2, partie I11.2.

OH
catalyseur

acide

— + H,0

Figure 23. Réaction de déshydratation du cyclohexanol en cyclohexene.

Dans un premier temps, les catalyseurs acides ont été testés tels quels aprés calcination. Par la
suite, les résultats de TPR ayant montré que les oxydes tungstés étaient partiellement réductibles, ces
derniers ont donc été testés apres réduction a 450°C sous flux d'hydrogéne pur, c'est-a-dire dans les
mémes conditions que pour le test de transformation du sorbitol. La Figure 25 présente les résultats de
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test de déshydratation du cyclohexanol sur les catalyseurs avec ou sans réduction préalable. Les
résultats sont exprimés en terme de conversion ou de In(1/(1-conversion)) en fonction du temps, ce qui
permet de mesurer la constante cinétique (pente de la droite) de la réaction de déshydratation,

supposée d'ordre 1.

Sans réduction, les oxydes tungstés présentent tous une activité acide nettement supérieure a
celle de la silice-alumine, a l'exception de I'alumine tungstée qui a une activité trés faible. Dans ce cas,
le fait qu'une partie du tungsténe soit insérée dans l'alumine est probablement responsable de ce
manque d'activité acide. L'activité acide différe donc suivant la nature du support ou des espéces de
surface. Le classement des oxydes par activité acide décroissante dans 1'eau est le suivant :

Z10,-WO4 > Ti0,-WO, > ZrO,-WO, (MEL) >> S10,-A1,0; >> ALO5;-WOy .

Pour ce qui concerne la zircone et I'oxyde de titane, cet ordre d'activité est corrélé a la teneur en
tungsténe, comme le montre la Figure 24. La condensation du tungsténe tétraédrique a également un
faible impact sur l'activité acide : ZrO,-WO, contient des espéces tungstés trés condensées et se situe
légérement au-dessus de la tendance, tandis que TiO,-WOy qui contient des espéces tétraédriques

moyennement condensées se situ 1égérement en-dessous.
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Figure 24. Corrélation entre teneur en tungsténe et activité acide en phase aqueuse pour les oxydes
tungstés a base de zircone et de titane non réduits.

Il est important de noter que I'ordre d'acidité établi en phase aqueuse est trés différent de celui
observé en phase gaz par la TPDyys. En effet, la silice-alumine et l'alumine tungstée possédent de
nombreux sites acides détectés par TPDyy; mais leur activité en phase aqueuse est faible voire nulle
dans le cas de I'alumine tungstée. Une adsorption trop forte de 1'eau pourrait modifier la quantité et la
force des centres acides et/ou géner 1'adsorption du réactif comme cela a été montré dans le cas de la
déshydratation du fructose.”*

Apreés réduction, un nivellement de 1'acidité se produit : les zircones tungstées et ’oxyde de
titane tungsté ont une forte activité acide assez comparable tandis que l'alumine tungstée voit son

activité acide encore s’affaiblir.
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Figure 25. Résultats du test de déshydratation du cyclohexanol dans I'eau. En haut : conversion en
fonction du temps pour tous les catalyseurs acides. En bas, a gauche : In(1/(1-conversion)) en fonction
du temps pour les catalyseurs acides sans réduction. En bas, a droite : In(1/(1-conversion)) en
fonction du temps pour les oxydes tungstés réduits a 450°C. L'équation de la droite de régression
linéaire ainsi que le coefficient de corrélation R sont notés sur les graphes.
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La comparaison entre catalyseurs pré-réduits ou non montre que la réduction a un impact sur
l'acidité dans I'eau et conduit a un nivellement des différentes activités acides : les zircones tungstées
et ’oxyde de titane tungsté réduits se retrouvent au méme niveau de forte activité acide tandis que
I'alumine tungstée maintient sa faible activité acide. Dans le cas de TiO,-WOy, ZrO,-WOy et ZrO,-
WO, (MEL), l'augmentation de l'acidité acide peut étre corrélée avec la réduction des espéces W'
observée en TPR aux alentours de 400-500°C ou avec le renforcement des interactions W* -support
observé également en TPR sur les zircones tungstées. Les sites acides les plus actifs en phase aqueuse
pourraient donc étre ces sites W tétraédriques, présents en grande quantité. Dans le cas d' ALL,O;-WO,,
I'absence d'effet promoteur de l'acidité par la réduction est liée a 'absence d'espéces réductibles a la
surface du catalyseur.

En conclusion, le test de déshydratation du cyclohexanol apporte des éléments de

compréhension importants sur l'acidité en phase aqueuse des oxydes dopés au tungsteéne :

e L'acidité dans I'eau n'est pas corrélée a I'acidité en phase gaz mesurée par
TPDyps.

En effet, les catalyseurs présentant l'acidité globale la plus importante en phase gaz apres le test
de déshydratation du cyclohexanol (voir partie 1.2.1) sont l'alumine tungstée et l'oxyde de titane
tungsté. Or l'alumine tungstée est celle qui conduit & l'activité acide la plus faible en phase aqueuse.
Une inhibition de l'acidité de I'alumine tungstée par 1'eau est donc probable.

e L'acidité dans I'eau des oxydes tungstés est meilleure que celle de la silice-
alumine de référence.

Les oxydes dopés au tungsténe présentent une acidité forte en phase aqueuse, a I'exception de
I'alumine tungstée. De plus, les supports zircones et oxydes de titane sont relativement stables en
conditions hydrothermales. La méthode consistant a doper un oxyde stable en phase aqueuse par le

tungsténe pour créer des sites acides est donc validée.
e L’'acidité dans I'eau des oxydes tungstés augmente apres réduction

. . . | . 4 A .
La réduction d'une partie des espéces W en especes W " entraine une augmentation de
l'activité acide en phase aqueuse, ce qui signifie que les sites les plus actifs sont créés par des especes

W tétraédriques, considérées comme des acides de Lewis en phase gaz.

e L'acidité dans I'eau des oxydes tungstés est liée a la teneur et a la dispersion du
tungsténe.

Une corrélation existe entre teneur en tungsténe et activité acide en phase aqueuse. Il faut noter
que le catalyseur le plus actif présente également une bonne dispersion homogéne du W sur la surface
du catalyseur.

1.3.2. Transformation du sorbitol sur mélanges mécaniques

Les oxydes tungstés ont ensuite été testés en mélange mécanique avec le catalyseur métallique
Pt/ZrO, (décrit dans la partie 11.1) suivant le protocole expérimental défini pour le catalyseur de
référence Pt/SA. Le mélange mécanique est réalisé en mélangeant manuellement des poudres de

granulométrie contrdlée de chaque catalyseur monofonctionnel dans un pilulier. Ce mélange
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mécanique est ensuite dilué dans du SiC pour atteindre le volume de lit catalytique souhaité, soit 12
cm’ (voir chapitre 2, partie I11.3).

La zircone monoclinique utilisée comme support du catalyseur métallique est supposée non
acide et inactive pour la réaction étudi¢e. L'absence d'activité acide en phase aqueuse a été vérifiée par
le test de conversion du cyclohexanol décrit plus haut. En conséquence, elle n'est pas prise en compte
dans le calcul de la PPH. Par exemple, le mélange catalytique Pt/ZrO, + SA précédemment décrit
d'une masse réelle de 6 g est rapporté a une masse de catalyseur actif de 4 g dans le calcul de la PPH
car les 2 g de ZrO, sont considérés comme inertes.

Enfin, la comparaison des oxydes dopés au tungstene a été effectuée a masse de catalyseur acide
égale, a iso-température et a iso-PPH. Ces conditions permettent d'évaluer l'effet de la surface
spécifique et de la dispersion du tungsténe sur la réactivité. Les solides étudiés étant tous mésoporeux,

il est supposé que la diffusion intra-granulaire varie peu d'un solide a 'autre.

Les mélanges mécaniques sont notés M/ZrO, + AC (M = Pt, Pd, Ir ; AC = SiO,-Al,05 ou oxyde
tungsté). Sauf indication contraire, les proportions de mélange sont 1:2 soit 4 g de solide acide + 250
pmol de métal.

1.3.2.1. Validation du protocole de mélange mécanique

Afin de valider le protocole de mélange mécanique et de vérifier que la proximité sites acides -
sites métalliques n'est pas déterminante pour la réaction, le catalyseur de référence 2,4%Pt/SA:SA
(50:50) a été comparé au mélange mécanique 2,2%Pt/ZrO, + SA (33:67) qui contient la méme
quantité de platine et de silice-alumine.

La Figure 26 présente la distribution globale du carbone en sortie de test pour ces deux systemes
catalytiques. Le mélange Pt/ZrO, + SA est légérement moins actif que le mélange Pt/SA:SA, mais les
distributions restent proches. A 240°C, PPH =2 h™' la proportion d'hydrocarbures diminue au profit de
la proportion de mono-oxygénés et surtout de CO, pour le systéme catalytique Pt/ZrO, + SA. La
derniére étape de transformation du sorbitol consistant a déshydrater-hydrogéner les alcools en
hydrocarbures est donc sensible a la proximité site acide-site métallique : les alcools sont décarbonylés
plus rapidement qu'ils ne sont déshydratés lorsque les sites métalliques et acides sont éloignés. En
effet, I'étape finale de formation des alcools ayant lieu sur le métal (hydrogénation), la déshydratation
requiert un nouveau transfert vers les sites acides ce qui n'est pas le cas de la décarbonylation.
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Figure 26. Distribution du carbone dans I'effluent global du test de transformation du sorbitol avec le
mélange catalytique 2,4%Pt/SA:SA (50:50) (en haut) et le mélange catalytique 2,2%Pt/ZrO,:SA (en
bas) en fonction de la température et de la vitesse spatiale.

Il est intéressant d'observer que la distribution du carbone au sein des hydrocarbures (Figure 27)

subit le méme phénoméne :

les distributions sont trés proches pour les deux systémes catalytiques,

sauf a 240°C, PPH =2 h™', ou la sélectivité en hydrocarbures C5-C6 est plus faible pour Pt/ZrO, + SA.
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Figure 27. Distribution du carbone dans les hydrocarbures lors du test de transformation du sorbitol
avec le mélange catalytique 2,4%Pt/SA:SA (50:50) (en haut) et le mélange catalytique
2,2%Pt/Zr0O,:SA (en bas) en fonction de la température et de la vitesse spatiale.

Concernant la distribution du carbone dans les alcools (Figure 28) et plus généralement dans la
phase aqueuse, aucune différence notable n'est observée entre les deux systémes catalytiques.
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Figure 28. Distribution du carbone dans les alcools lors du test de transformation du sorbitol avec le
mélange catalytique 2,4%Pt/SA:SA (50:50) (en haut) et le mélange catalytique 2,2%Pt/ZrO,:SA (en
bas) en fonction de la température et de la vitesse spatiale.

La comparaison des systemes catalytiques Pt/SA:SA (50:50) et Pt/ZrO, + SA montre que le
protocole de mélange mécanique est pertinent pour la réaction de transformation du sorbitol, pour
laquelle la proximité site acide-site métallique n'est pas déterminante. Cependant, lorsque
l'avancement de la réaction est maximal, c'est-a-dire a 240°C, PPH = 2 h'! dans nos conditions, la
compétition déshydratation (catalyse acide)/décarbonylation (catalyse métallique) est modifiée par la
distance site acide - site métallique : 1'¢loignement de ces sites favorise la rupture C-C par
décarbonylation au détriment de la rupture C-O par déshydratation et entraine par conséquence un
rendement CO, légérement plus important et une sélectivité en hydrocarbures C5-C6 1égérement plus
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faible. Ceci ne devrait pas fondamentalement perturber le classement en activité et en sélectivité des
solides étudiés.

1.3.2.2. Etude des nouvelles phases acides

Les oxydes tungstés mélangés au catalyseur métallique Pt/ZrO, ont été testés en transformation
du sorbitol. La Figure 29 présente la distribution du carbone dans l'effluent global pour différents
mélanges mécaniques a base de Pt/ZrO, et d'un solide acide, a différentes températures et vitesses
spatiales.

La premiére différence notable est que la conversion du sorbitol & 200°C varie en fonction du
solide acide utilisé. Or il a ét¢ montré dans la littérature que les premicres étapes de la transformation
du sorbitol étaient deux réactions de déshydratation successives formant l'isosorbide a partir de
sorbitol.”” La conversion du sorbitol est donc liée a l'activité acide du systéme catalytique
bifonctionnel, bien que la cinétique des étapes suivantes du mécanisme influence aussi ce résultat. Le
classement des solides acides par conversion décroissante a 200°C est le suivant :

TiOZ‘WOX > SiOZ-A1203 > ZTOZ-WOX > A1203-WOX

Ce classement est quelque peu différent de celui obtenu lors du test d'acidité sur molécule
modele en phase aqueuse en autoclave, qui était, par ordre d'activité décroissante apres réduction :

Ti0,-WO4 = ZrO,-WO, >> Si0,-A1,05 >> Al,05-WO, .
La phase ZrO,-WOx n'est donc pas aussi active qu'attendu.

La principale différence entre ces deux tests est la durée d'exposition au milieu hydrothermal :
le test d'acidité modele mesure l'activité dans les premicres dizaines de minutes apres le contact eau-
catalyseur tandis que le test de transformation du sorbitol donne des résultats apres plusieurs heures en
milieu eau liquide. Une désactivation du catalyseur ZrO,-WOy est donc envisagée. Bien que les
caractérisations post-test ne montrent aucune modification flagrante, des modifications de I'oxydation
du tungsténe ou encore de sa dispersion pourraient avoir lieu.

Dans le cas de l'alumine tungstée, l'activité était trés faible lors du test d'acidité modele. Lors de
la transformation du sorbitol, la conversion est plus faible que pour les autres solides acides (32%)
mais elle est loin d'étre négligeable, ce qui montre que les polyols sont plus faciles a déshydrater que
les mono-alcools, comme cela avait été avancé dans I'étude bibliographique (voir chapitre 1, partie II).

Figure 29. Page suivante : distribution du carbone dans I'effluent global du test de transformation du

sorbitol avec les mélanges catalytiques Pt/ZrO, + SiO,-Al,O3 (noté SA), Pt/ZrO, + ZrO,-WO, (MEL)

(noté ZrwW (MEL)), Pt/ZrO, + ZrO,-WOy (noté ZrW), Pt/ZrO, + Al,03-WO, (noté AIW) et Pt/ZrO, +
TiO,-WO, (noté TiW).
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La répartition du carbone entre composés oxygénés, hydrocarbures et CO, varie en fonction de
la nature du solide acide.

De maniére générale, la proportion de CO, est peu influencée par la nature du solide acide, ce
qui confirme que le CO, est issu de réactions de décarbonylation/décarboxylation catalysées par le
platine. Cependant, dans le cas de 1’oxyde de titane tungsté, la proportion de CO, produit est toujours
plus faible que pour les autres systémes catalytiques et le ratio hydrocarbures/CO, est toujours le
meilleur quelles que soient les conditions opératoires, ce qui met en évidence un effet positif de
I’oxyde de titane tungsté sur la compétition rupture C-C/rupture C-O.

A PPH =2 h™', 200°C, trés peu de produits gazeux sont formés. La part des composés mono-
oxygénés est corrélée a la conversion du sorbitol déja décrite plus haut. L'augmentation de la
température entraine une augmentation de la part du CO, et des hydrocarbures et une diminution de la
part des composés oxygénés pour les oxydes tungstés comme pour la silice-alumine. La part des
hydrocarbures croit différemment suivant les oxydes tungstés et l'ordre de rendement en
hydrocarbures croissant suivant peut étre établi a 240°C :

AlL,O3;-WO, < Si0,-Al,0; = ZrO,-WOy (MEL) = ZrO,-WO, < TiO,-WO.

L'effet de la vitesse spatiale est plus ou moins important suivant la nature du solide acide utilisé
: l'augmentation de la vitesse spatiale entraine une diminution de la part des hydrocarbures au profit
des composés oxygénés dans tous les cas, sans effet sur le CO, pour la silice-alumine et pour ZrO,-
WO, (MEL), tandis que pour les solides ZrO,-WOy, ALO;-WOy et TiO,-WOy une diminution de la
part du CO, est observée. Par ailleurs, les solides acides ZrO,-WOy et Al,0;-WOy voient leur part

d'hydrocarbures et de CO, diminuer significativement plus que les autres.

La comparaison des distributions globales de carbone met donc en avant le comportement de
I’oxyde de titane tungsté, qui est le solide acide menant au degré d'avancement le plus haut et
influengant positivement la compétition rupture C-O/rupture C-C.

La Figure 30 représente les distributions du carbone dans les hydrocarbures pour les mélanges
catalytiques Pt/ZrO, + solide acide, a différentes conditions opératoires. Plusieurs profils de sélectivité
se dessinent : I’oxyde de titane tungsté conduit a une sélectivité forte pour les composés a 6 atomes de
carbone, cette sélectivité diminuant quand la température augmente. Dans ce cas, la compétition
rupture C-O par déshydratation exothermique/rupture C-C endothermique est claire. Le catalyseur
acide favorise les ruptures C-O mais l'augmentation de température a un effet négatif sur cette
compétition. A 240°C, PPH = 2 h", la sélectivité C5-C6 diminue comme cela a déja été observé pour
le mélange mécanique Pt/ZrO,+SA (voir partie 1.3.2.1). Les zircones tungstées sont sélectives pour les
composés de 4 a 6 atomes de carbone, en particulier pour les C4 a haute température. L'alumine
tungstée présente plutét une sélectivité en C1-C2 a basse température, et C1-C2 et C6 a haute

température.
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Figure 30. Distribution du carbone dans les hydrocarbures lors du test de transformation du sorbitol avec les mélanges catalytiques Pt/ZrO, + SiO,-Al,O3

Nombre d'atomes de carbone

Nombre d'atomes de carbone

, Pt/ZrO, + ZrO,-WOy (MEL), Pt/ZrO, + ZrO,-WOy, Pt/ZrO, + Al,O3-WOy et Pt/ZrO, + TiO,-WO.
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La Figure 31 présente les distributions du carbone dans les alcools pour les mélanges
catalytiques Pt/ZrO, + solide acide, a différentes conditions opératoires. Les composés a 2 ou 3 atomes
de carbone et les composés a 5 ou 6 atomes de carbone sont les plus représentés. L.’oxyde de titane
tungsté est le solide acide le plus sélectif en alcools C5-C6, bien que cette sélectivité diminue lorsque
la température augmente, comme pour les hydrocarbures. L'alumine tungstée est le composé le plus
sélectif en C2-C3 et cette sélectivité se maintient quelles que soient les conditions opératoires. Les
zircones tungstées conduisent a une sélectivité moyenne, avec notamment a basse température une

forte proportion d'alcools en C2 pour la zircone ZrO,-WOx. La silice-alumine est peu sélective.

La description compléte des composés oxygénés de la phase aqueuse varie elle aussi avec la
nature du solide acide présent dans le systéme catalytique (Tableau 7). L'alumine tungstée est le solide
qui conduit a la plus forte proportion d'alcools, notamment d'éthanol et de n-propanol. L’oxyde de
titane tungsté est le catalyseur entrainant la proportion d'alcools la plus faible. Il produit en revanche
des cétones et des hétérocycles a 6 atomes de carbone en quantité importante, ce qui met en évidence
une déficience en site d'hydrogénation. Ces composés représentent donc un réservoir d'hydrocarbures
C6 potentiels qui pourraient étre produits si la phase métallique du catalyseur était suffisamment
hydrogénante, ou par exemple si la réaction d'hydrogénation était facilitée en réduisant la distance
sites métalliques-sites acides par l'imprégnation du platine directement sur I'oxyde de titane tungsté.
Les zircones tungstées entrainent aussi la formation de composés insaturés, notamment de cétones a
longue chaine. Leur faible rendement en hydrocarbures C5-C6 pourrait donc provenir d'un probléme

au niveau de I'hydrogénation des cétones.
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Figure 31. Distribution du carbone dans les alcools lors du test de transformation du sorbitol avec les mélanges catalytiques Pt/ZrO, + SiO,-Al,03,
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Nombre d'atomes de carbone

Nombre d'atomes de carbone

Pt/ZrOz + ZI’OZ-WOX (MEL), Pt/ZrOz + Zr02-WOX, Pt/ZrOz + A|203-WOX et Pt/erQ + TiOg'WOX.
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Tableau 7. Distribution du carbone dans la phase aqueuse & 240°C, 2 h™.

Composé Distribution du carbone dans la phase aqueuse (%)
Phase acide SiO,-Al,O, ZrO,-WO, ZrO,-WO, Al,03-WO, TiO,-WO,
(MEL)

méthanol 1,8 2.5 3,7 2.5 2,6

éthanol 143 10,6 10,2 27.1 5,3
l-propanol  20.2 pIESHE) A 24.5 11.1

2-propanol 1,1 1,3 0,3 1,7 0,6

1-butanol 9,0 8,4 4,7 5,7 4,7

2-butanol 0,9 1,3 0,3 0,7 0,7

1-pentanol 9,2 10,0 7,8 6,7 7.4

2-pentanol 1,3 2,0 0,4 0,7 1,2

1-hexanol 2.9 2,6 3,0 2.2 42

2-hexanol 1,1 1,8 0,4 1,0 1,5

3-hexanol 0,9 1,5 0,3 0,7 1,1

2-méthylpentanol 0,2 0,2 0,4 0,2 0,3

TOTAL ALCOOLS 63,0 57,7 45,3 73,6 40,7
acétone 1,3 1,3 3,1 1,9 1,4

butanone 1,4 1,6 3,1 0,9 2.5

2-pentanone 1,8 2,4 3,7 0,9 2,9

3-pentanone 1,0 1,1 1,9 0,2 2,5

2-hexanone 2.3 3.6 4.3 1,8 6.3
3-hexanone 3.8 5.6 4,7 2.9 10,0

2-méthylcyclopentanone 0,7 1,3 5,2 0,8 1,8

TOTAL CETONES 12,3 16,9 26,0 9,3 27,5
tétrahydrofurane 0,8 0,9 0,6 0,3 0,7
2-méthyltétrahydrofurane 3.2 4,1 4,7 2.2 4.0
tétrahydropyrane 2.4 1,3 n.d. 1,2 n.d.

2-méthylfurane n.d. n.d. n.d. n.d. 0,2
2,5-diméthyltétrahydrofurane 2,3 4,7 5.0 2.5 7.5
2-méthyltétrahydropyrane 1,4 2,3 1,1 1,1 3,6

TOTAL HETEROCYCLES 10,2 13,2 114 7,3 16,0
anhydrosorbitol n.d. n.d. n.d. n.d. n.d.

isosorbide n.d. n.d. n.d. n.d. n.d.

1,2,6-hexanetriol n.d. n.d. n.d. n.d. n.d.

1,2-hexanediol n.d. 0,7 2.7 0,3 2.9

1,2-pentanediol n.d. n.d. n.d. n.d. n.d.

éthyléne glycol 0,1 n.d. 0,3 n.d. n.d.

1,2-propanediol 0,6 n.d. 2.8 0,2 <0,1

1,2-butanediol 0,4 0,5 1,1 0,6 0,3
5-méthyltétrahydrofuran-2-méthanol 2.3 n.d. 2.9 1.8 1.8
tétrahydropyran-2-méthanol 1,2 1,7 0,6 0,7 1,0

TOTAL POLY-OXYGENES 4,8 2,9 10,3 3,6 6,0
TOTAL ACIDES CARBOXYLIQUES 10,2 9,3 8,7 6,8 11,3
taux d'identification* 100 100 100 100 100
Rendement en oxygénés (Yocarbone) 44,6 44,3 47,0 45,4 30,5

n.d. : non détectable : indique qu'aucun pic n'est visible au temps de rétention attendu.

<0,1 : le composé a été identifié mais n'est pas quantifiable.

Les valeurs soulignées correspondent aux deux composés majoritaires de chaque famille.

* taux d'identification = X(composés identifiés)/TOC x 100. La méthode de quantification des composés
oxygénés de la phase aqueuse étant semi-quantitative, il peut arriver que le taux d'identification soit supérieur a
100%, il est alors noté 100.
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1.4. Conclusion

Les quatre oxydes tungstés préparés présentent des propriétés physico-chimiques différentes :

La zircone tungstée commerciale contient majoritairement du tungsténe bien dispersé, de
configuration tétraédrique (W*"), en forte interaction avec le support. Le support zircone est sous
forme tétragonale principalement. Les sites acides dosés par TPDyy; sont majoritairement des sites
acides faibles et forts.

La zircone tungstée préparée au laboratoire (ZrO,-WOy) a des caractéristiques proches de la
zircone tungstée commerciale. Elle différe cependant sur plusieurs points : sa teneur en tungsténe est
plus élevée (14%masse contre 10%pmasse), les especes W* sont globalement plus condensées, la part de
zircone monoclinique dans le support est plus importante, et les sites acides forts sont moins

nombreux.

Apres réduction et exposition au milieu hydrothermal, les deux zircones tungstées ont des
caractéristiques similaires. En particulier, la zircone tungstée préparée au laboratoire gagne des sites
acides forts et trés forts. Ce phénomeéne pourrait étre lié & la réduction des espéces W®" en W*, qui
forment des sites acides forts. Un effet du milieu aqueux est également possible. Les zircones
tungstées sont trés actives lors du test d'acidit¢é modele de déshydratation du cyclohexanol,
probablement grace au tungsténe tétraédrique, réparti de maniere homogene et bien dispersé. En
revanche, leur activité lors du test de transformation du sorbitol est plus faible que ce qui était espéré.
Le rendement en hydrocarbures, en particulier en hydrocarbures a longue chaine, n'est pas meilleur
que pour la silice-alumine de référence. Cependant, contrairement a la silice-alumine, la proportion
d'especes insaturées et spécialement de cétones a longue chaine est importante, ce qui indique que
I'étape limitante pourrait étre ici 'hydrogénation des cétones.

L'oxyde de titane tungsté comporte du tungsténe sous forme W*" majoritairement mais
également sous forme WO;. La répartition du tungsténe sur la surface du catalyseur est hétérogene.
Les espéces tungstées sont plus accessibles a la réduction que dans le cas des zircones tungstées, les
interactions tungsteéne-support étant différentes. Ce catalyseur comporte beaucoup de sites acides forts
a tres forts. Il est également trés stable en phase aqueuse. Sa forte activité lors du test d'acidité modéle
conduit a de bons résultats en transformation du sorbitol, avec notamment un rendement en
hydrocarbures a longue chaine amélioré par rapport a la silice-alumine de référence. Il entraine une
faible production de mono-alcool, ce qui signifie que 1'étape de déshydratation des mono-alcools n'est
plus aussi limitante que pour le systéme catalytique de référence.

L'alumine tungstée posséde peu de tungsténe accessible en surface. Cependant, quelques
espéces W** bien dispersées sont présentes. Ce solide présente une quantité importante de sites acides
trés faibles et faibles, ainsi que des sites acides forts. Du tungsténe semble également s'étre inséré sous
la surface de I'alumine. Elle est trés peu active lors du test d'acidité modéle, probablement a cause de
l'insertion du tungsténe dans l'alumine rendant inaccessibles les espéces tungstées. Lors du test de
transformation du sorbitol, ce solide est également peu actif mais conduit a des sélectivités originales
(alcools C2-C3) qui pourraient étre liées a la présence de sites basiques fournis par l'alumine.
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Le lien entre espéces tungstées et acidité mesurée par TPDyy; en phase gaz est complexe a
établir. Les caractérisations des catalyseurs frais permettent cependant de proposer que les sites acides
trés forts correspondent a des atomes de tungsténe en environnement tétraédrique, isolés ou en tous

cas peu condensés, avec des interactions métal-support moyennes a faibles.

La comparaison des différents oxydes tungstés (ZrO,-WO,, AlLO3;-WO,, TiO,-WO,) testés en
mélange avec Pt/ZrO, montre que la nature du solide acide modifie les rendements et les sélectivités
obtenus lors du test de transformation du sorbitol. Deux solides montrent des comportements trés
différents de la silice-alumine de référence : I'alumine tungstée entraine une forte production d'alcools
courts tandis que l'oxyde de titane tungsté conduit a des rendements importants en hydrocarbures
longs. TiO,-WOy sera donc utilisé comme phase acide optimale pour les tests de nouveaux
métaux déposés sur zircone (Pd et Ir).

Ces propriétés nouvelles ont fait l'objet de deux brevets d'invention.**
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1. Nouvelles phases métalliques

11.1. Préparation de catalyseurs métalliques supportés sur zircone

Comme mentionné dans la partie précédente, le support choisi est une zircone monoclinique
fournie par MEL Chemicals sous forme extrudée. La préparation des catalyseurs et le test de stabilité
hydrothermale sont effectués sur les extrudés. Le test catalytique en lit fixe de conversion du sorbitol
s'effectue sur de la poudre calibrée obtenue par broyage-tamisage des extrudés.

Les catalyseurs métalliques supportés sur zircone ont été¢ préparés par des méthodes classiques
d'imprégnation a sec de précurseurs métalliques chlorés en solution aqueuse (voir chapitre 2, partie
1.3). La teneur en métal visée est de 125 umolmétal.g'l. Avant 'imprégnation, la zircone est calcinée a
400°C pour activer la surface du support. Apres I'imprégnation et une étape de maturation de quelques
heures, les catalyseurs sont séchés, calcinés sous flux d'air sec et réduits sous hydrogéne (Tableau 8).

Tableau 8. Traitements thermiques des catalyseurs monométalliques.

Catalyseur Référence  Précurseur Calcination Réduction
Pt/ZxO, 104179 H,PtClg 520°C, 2h 450°C, 2h30
107228
Pd/ZrO, 105897 PdCl, + 400°C, 3h 150°C, 2h30
HCI 450°C, 2h30
Ir/ZxO, 106414 H,IrClg 520°C, 2h 500°C, 2h30

Le Tableau 9 présente les résultats des caractérisations physico-chimiques réalisées sur les
catalyseurs métalliques frais. Comme déja mentionné dans la partie 1.2.2, l'isotherme d'adsorption-
désorption d'azote de la zircone monoclinique montre que ce support est de type mésoporeux, avec
une surface spécifique relativement faible (moins de 100 m2.g™") et des pores de 8,3 nm de diamétre en
moyenne. L'imprégnation d'un métal n'affecte pas la texture du support : les isothermes d'adsorption-
désorption d'azote sont parfaitement superposables (Figure 32), tout comme les distributions en taille
de pores (Figure 33). Les diffractogrammes obtenus par DRX montrent que le support zircone est trés

majoritairement sous forme monoclinique ; une phase minoritaire tétragonale est cependant présente.
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Tableau 9. Propriétés physico-chimiques des catalyseurs métalliques supportés sur zircone.

Catalyseur ZrO;
Référence 97188
Teneur Pt, Pd ou Ir )
(Yomasse)

Teneur CI (%omasse) -

Dispersion (%) * -
Phases cristallines 710,
monoclin.
Surface BET (m2.g™") 79
Volume poreux (mL.g™") 0,22
Diameétre de pores moyen 2.3

(nm)

Pt/ZrO, Pt/ZrO, Pd/ZrO, Ir/ZrO,
(lot n°1) (lot n°2)

104179 107228 105897 106414
2,2 2,1 1,2 1,9
2,1 1,2 nd 1,0
65 63 - 41

710, 710, 70, Z10,
: . . monoclin.,
monoclin. monoclin. monoclin. I
75 74 68 72
0,22 0,21 0,21 0,20
8,9 8,6 8,8 8.9

*Dispersion calculée a partir des valeurs de titrage H,-O, en utilisant I'équation : MH +% O, — MO + % H,0

Les teneurs réelles en métal représentent 80 % (cas de l'iridium) & 90% (cas du platine et du

palladium) du métal introduit sous forme de solution de précurseur, du fait qu'une petite partie de la

solution soit restée fixée aux parois du drageoir. La dispersion du métal a été évaluée par titrage H,-O,

pour le platine et l'iridium et par MET pour le palladium. Elle varie suivant la nature du métal : les

catalyseurs a base de platine sont plutdt bien dispersés (63-65%) avec une taille moyenne de particules

de 1,8 nm tandis que les catalyseurs a base d'iridium sont moyennement dispersés (41%) avec une

taille moyenne de particules de 3,2 nm. Les particules de palladium sont difficiles a observer en MET

du fait du faible contraste électronique (les masses atomiques du palladium et du zirconium sont

proches, 106,42 et 91,22 g.mol”' respectivement), comme le montre la Figure 34. Des particules de Pd

de 0,5 a 2 nm sont néanmoins visibles, tandis qu'aucune particule de plus de 5 nm n'a été détectée, ce

qui laisse supposer une dispersion proche de celle du platine (60-70%).

L'imprégnation a sec a également conduit au dépdt de chlorures sur la surface de la zircone.
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Figure 33. Distribution en taille de pores des catalyseurs métalliques supportés sur zircone.
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Figure 34. Cliché MET du catalyseur Pd/ZrO..

11.2. Comportement en milieu aqueux

11.2.1. En milieu neutre

Les catalyseurs monométalliques déposés sur zircone ont été soumis a un test de stabilité
hydrothermale en phase aqueuse, en autoclave (225°C, 2h, eau liquide). Les résultats de
caractérisations post-test sont présentés dans le Tableau 10. Les catalyseurs ont été simplement séchés

apres le test.

La teneur en métal est la méme avant et apres test pour le platine et 1'iridium. Pour le palladium,
une légere diminution de la teneur est mesurée mais elle est probablement due a l'erreur
expérimentale : la minéralisation du catalyseur avant le dosage par ICP-OES n'était pas compléte.

Tableau 10. Propriétés physico-chimiques des catalyseurs métalliques supportés sur zircone apres test
de stabilité hydrothermale en autoclave (225°C, 2h, eau liquide).

Catalyseur Pt/ZrO,-ST Pd/ZrO,-ST Ir/ZrO,-ST
(lot n°1)

Référence 104234 106039 108318

Teneur Pt, Pd ou Ir (Yomasse) 2,1 0,9 1,8

Dispersion (%)* 53 - 19

Phases cristallines ZrO, monoclin., Pt°® ZrO, monoclin., Pd® ZrO, monoclin., Ir°

Surface BET (m2.g™") 76 81 77

Volume poreux (mL.g™") 0,20 0,21 0,20

Diamétre de pores moyen 8,9 8,2 8,2

(nm)

a Dispersion calculée a partir des valeurs de titrage H,-O, en utilisant I'équation : MH +34 O, — MO+ H,0O
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La dispersion de la phase métallique n'a pas été modifiée de maniére significative par le milieu
hydrothermal dans le cas du platine. Dans le cas de l'iridium, une diminution de la dispersion est
observée, qui correspond a un frittage des particules d'iridium : la taille moyenne des particules passe
alors de 3,2 nm a 6,5 nm. Dans tous les cas, les diffractogrammes obtenus par DRX post-test
présentent des petits épaulements attribuables a des cristallites de Pt° (épaulement de trés faible
intensité), Pd®, Ir°, respectivement (Figure 35).

Concernant le support zircone, aucune modification de la texture n'est observée : les isothermes
d'adsorption-désorption d'azote des catalyseurs monométalliques aprés test de stabilité hydrothermale
sont superposables a celle du support frais (Figure 36), de méme pour les distributions en taille de
pores (Figure 37).

200 { 4 palladium (Pd°)
# iridium (Ir°)

B platine (Pt°)
150 - ‘

Intensité (u.a.)
3

Ir/ZrO, -ST

50 1pPd/zr0, -ST

u

Pt/ZrO, -S

0 : ‘ ‘ ‘ ‘ :
10 20 30 40 50 60 70
Echelle 2-Theta

Figure 35. Diffractogrammes des catalyseurs Pt/ZrO,, Pd/ZrO, et Ir/ZrO, apres test de stabilité
hydrothermale.

Le support zircone est donc stable en milieu hydrothermal. La stabilité du support conduit & une
stabilisation de la phase métallique dans le cas du platine : pratiquement aucun frittage n'est observé
contrairement au cas du platine supporté sur silice-alumine (voir chapitre 3, partie II). Les interactions
métal-support jouent donc un réle important dans le frittage du platine en phase aqueuse. Le caractere
hydrophile du support peut également avoir un impact sur la stabilisation des particules métalliques.
Dans le cas du palladium, la dispersion apres test de stabilité hydrothermale n'a pas pu étre évaluée
faute de particules métalliques visibles en MET. Les particules métalliques sont donc probablement de
petite taille. Dans le cas de l'iridium, un frittage s'est produit, conduisant a la formation de particules
de taille moyenne proche de 6 nm.

En comparaison avec les catalyseurs a base de platine et/ou de ruthénium sur silice-alumine
précédemment étudiés en milieu hydrothermal, les modifications provoquées par l'eau sont limitées
dans le cas des catalyseurs métalliques a base de zircone. La méthode consistant a utiliser un support
stable pour stabiliser la phase métallique s'avére donc pertinente.
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Figure 36. Isothermes d'adsorption-désorption d'azote des catalyseurs monométalliques supportés sur
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Figure 37. Distribution en taille de pores des catalyseurs monométalliques supportés sur zircone
apreés un test de stabilité hydrothermale.

11.2.2. En milieu réactionnel acide

Les catalyseurs monométalliques supportés sur zircone ont été testés en transformation du
sorbitol en phase aqueuse en mélange mécanique avec 1’oxyde de titane tungsté, qui a été identifié
comme la phase acide la plus intéressante (voir partie I de ce méme chapitre). Malheureusement, il
n'est pas possible de séparer les composants du mélange mécanique en sortic de réacteur. Les
caractérisations de catalyseurs usés ont donc été effectuées sur I'ensemble du mélange.
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Cependant, il est possible de calculer la contribution de chaque catalyseur dans le mélange
mécanique pour la plupart des caractérisations. Ainsi, dans le Tableau 11, la teneur en métal et la
dispersion ont été rapportées au seul catalyseur métallique. Pour la surface spécifique et le volume
poreux, la contribution de 1’oxyde de titane tungsté, calculée d'apres les valeurs mesurées sur 1’oxyde
de titane tungsté seul aprés test de transformation du sorbitol, est soustraite. Ces valeurs sont données
a titre indicatif et n'ont pas la précision des caractérisations réelles correspondantes. Le test de
transformation du sorbitol sur I’oxyde de titane tungsté seul sera détaillé dans la partie suivante.

Tableau 11. Propriétés physico-chimiques des catalyseurs métalliques supportés sur zircone apres un
test de transformation du sorbitol en mélange mécanique avec I’oxyde de titane tungsté. Valeurs
recalculées a partir des caractérisations de mélange mécanique M/ZrO, + TiO,-WO, (M = Pt, Pd, Ir)

Catalyseur TiO-WO,- Pt/ZrO,-TSorb Pd/ZrO,- Ir/ZrO,-TSorb
TSorb (lot n°1) TSorb

Référence 107238 105078 106475 106960

Teneur Pt, Pd ou Ir - 2,1 1,0 2,0

(Yomasse)

Dispersion (%)* - 25 - 21

Phases cristallines - ZrO, monoclin.  ZrO, monoclin.  ZrO, monoclin.

Surface BET (m2.g™") 127 64 84 49

Volume poreux 0,35 0,19 0,19 0,16

(mL.g")

Carbone (Y%omasse) - <0,3 <0,3 1,1

* Dispersion calculée a partir des valeurs de titrage H,-O, en utilisant I'équation : MH +% O, — MO + % H,0

Le dosage du métal sur les catalyseurs en sortie de test montre qu'aucun lessivage de la phase
métallique ne s'est produit en milieu réactionnel, quelle que soit la nature du métal. En revanche, une
diminution de la dispersion par rapport au catalyseur frais est observée dans le cas du platine et de
l'iridium. Pour le catalyseur Pt/ZrO,, un frittage des particules métalliques se produit donc en milieu
réactionnel alors que le catalyseur était stable en milieu hydrothermal neutre. Il est donc probable que
l'acidité du milieu réactionnel, la présence d'especes polyols chélatantes ou la durée d'exposition aient
joué un role dans la migration du platine sur la surface de la zircone. Pour le catalyseur Ir/ZrO,, le
frittage de la phase métallique est le méme en milieu hydrothermal neutre et en milieu réactionnel, ce
qui indique que c'est I'eau qui est le principal agent de déstabilisation. Enfin, dans le cas du palladium,
la dispersion en sortie de test n'a pas pu étre évaluée par MET, faute d'un nombre représentatif
suffisant de particules de palladium observées.

Concernant la texture du support, en tenant compte de la grande incertitude sur le calcul de la
contribution de chaque catalyseur dans le mélange mécanique, les données du Tableau 11 montrent
que le support est peu modifié¢ en terme de surface BET et de taille de pores. Lors de la désorption
d'azote, les mélanges mécaniques présentent des distributions en taille de pores bimodales, résultant de
la superposition des distributions obtenues sur le support zircone frais et sur I’oxyde de titane tungsté
frais (Figure 38).
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Figure 38. Distributions en taille de pores calculées par la méthode BJH-désorption pour les
catalyseurs ZrO, (support) et TiO,-WOx frais, et pour les mélanges mécaniques apres test de
transformation du sorbitol Pt/ZrO, + TiO,-WOy, Pd/ZrO, + TiO,-WO,, Ir/ZrO, + TiO,-WO,.

Enfin, les diffractogrammes obtenus par DRX des mélanges mécaniques usés ne montrent pas
d'évolution des pics de diffraction correspondant aux catalyseurs métalliques supportés sur zircone : la
phase monoclinique reste majoritaire, aucun nouveau pic n'apparait.

En conclusion, lors du test de transformation du sorbitol, les particules métalliques frittent mais
ce frittage est moins important que pour les catalyseurs a base de silice-alumine. Le support zircone

n'est pas affecté par le milieu hydrothermal, méme en présence de nombreux produits réactionnels.
11.3. Transformation du sorbitol sur mélanges mécaniques

Les catalyseurs métalliques déposés sur zircone ont été testés en mélange mécanique avec
I’oxyde de titane tungsté, identifié comme le solide acide optimal pour la transformation du sorbitol.
La Figure 39 présente la distribution globale du carbone en sortie de test pour différents mélanges
mécaniques a base de TiO,-WOy et d'un catalyseur métallique, a différentes températures et vitesses
spatiales.

La conversion du sorbitol est modérément influencée par le métal car les premiéres étapes de la
réaction sont catalysées uniquement par des sites acides. C'est pourquoi a 200°C la conversion du
sorbitol varie entre 85% (en présence de Pt) et 65% (en présence de Pd). L'activité des sites
métalliques entre en jeu a partir de la troisiéme étape de la réaction, c'est-a-dire lors de la
transformation de l'isosorbide. La conversion globale sorbitol + anhydrosorbitol + isosorbide a donc
été choisie comme indicateur de l'activité métal + acide du systéme catalytique. Le classement des
métaux par ordre d'activité croissante est alors le suivant :

Pt>Pd>1Ira200°C
Pt >> Ir > Pd a partir de 220°C.
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Le platine se révele beaucoup plus actif que le palladium et l'iridium dés que la température
atteint 220°C. Les deux derniers conduisent principalement a la formation de composés oxygénés, ce
qui indique que les sites métalliques sont trés peu actifs. Parallelement, les réactions non désirées de
rupture C-C entrainant la formation de CO; sont trés limitées. Une forte production de CO a cependant
été observée sur un mélange catalytique Pd/ZrO, + TiO,-WO, contenant plus de palladium que les
mélanges dont il est question dans ce chapitre. Ce résultat indique que la formation de CO est probable
dans le cas du palladium et fortement suspectée dans le cas de l'iridium.

A 240°C, la conversion globale sorbitol+anhydrosorbitol+isosorbide atteint seulement 16%carbone
en présence de palladium et 53%camone €n présence d'iridium contre 100% lorsque le platine est
présent. Le palladium et l'iridium conduisent cependant a de faibles rendements en hydrocarbures
(1,5%carvone €NViron) et en composés mono-oxygeénés (6%camone pour le palladium et 14%;,pone pour
l'iridium).

Les rendements en hydrocarbures et en composés mono-oxygénés sont si faibles que la
comparaison des distributions du carbone a l'intérieur de ces familles (2 base de Pd et Ir) a 200 et
220°C n'est pas possible. La distribution du carbone dans les hydrocarbures et les alcools a 240°C, 2 h’
! est présentée sur les Figure 40 et Figure 41. Les distributions obtenues avec le platine sont également
présentées, mais étant donnés les écarts de rendements, la comparaison entre ce métal et le palladium

et l'iridium n'est pas vraiment pertinente.

Le palladium conduit a une forte proportion d’hydrocarbures C5-C6. L'iridium quant a lui
conduit a une treés forte sélectivité en n-pentane, ce qui indique un comportement mono-clivant déja
connu pour ce métal.”® Concernant les alcools, le palladium comme l'iridium entrainent une forte
production de pentanols.

Figure 39. Page suivante : distribution du carbone dans I'effluent global du test de transformation du
sorbitol avec les mélanges catalytiques Pt/ZrO, + TiO,-WOy (noté Pt), Pd/ZrO, + TiO,-WOy (noté
Pd), Ir/ZrO, + TiO»-WO, (noté Ir).
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Le Tableau 12 présente la distribution du carbone dans la phase aqueuse a 240°C, 2 h™'. Hormis
l'isosorbide et I'anhydrosorbitol, les composés oxygénés majoritaires sont le pentanol quand 1'iridium
est présent, ce qui confirme sa forte sélectivité pour les composés en C5, et les composés insaturés de
type cétones et hétérocycles dans le cas du palladium. De plus, dans le cas de l'iridium, le taux
d'identification n'est que de 64%.
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Figure 40. Distribution du carbone dans les hydrocarbures lors du test de transformation du sorbitol
avec les mélanges catalytiques Pt/ZrO, + TiO,-WOy (noté Pt), Pd/ZrO, + TiO,-WO, (noté Pd),
Ir/ZrO, + TiO,-WOy (noté Ir).
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Figure 41. Distribution du carbone dans les alcools lors du test de transformation du sorbitol avec
les mélanges catalytiques Pt/ZrO, + TiO,-WO, (noté Pt), Pd/ZrO, + TiO,-WO, (noté Pd), Ir/ZrO, +
TiO,-WOy (noté Ir).
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Tableau 12. Distribution du carbone dans la phase aqueuse a 240°C, 2 h™ lors du test de
transformation du sorbitol avec les mélanges catalytiques M/ZrO, + TiO,-WOy.

Composé Distribution du carbone dans la phase aqueuse (%)
Phase métallique Pt/Zro, Pd/ZrO, Ir/ZrO,

méthanol 2,6 1,0 0,3

éthanol 5,3 0,7 0,3

1-propanol 11.1 0,1 0,8

2-propanol 0,6 <0,1 0,3

1-butanol 4,7 <0,1 <0,1

2-butanol 0,7 n.d. <0,1

1-pentanol 7.4 2.4 5,0

2-pentanol 1,2 n.d. n.d.

1-hexanol 4.2 0,1 0,4

2-hexanol 1,5 n.d. n.d.

3-hexanol 1,1 <0,1 n.d.

2-méthylpentanol 0,3 0,2 n.d.

TOTAL ALCOOLS 40,7 4,7 7,2
acétone 1,4 0,4 0,6

butanone 2,5 0,3 0,2

2-pentanone 2,9 0,3 0,2

3-pentanone 2,5 1,6 04

2-hexanone 6.3 0,5 0,3

3-hexanone 10,0 2.3 0,5

2-méthylcyclopentanone 1,8 3.1 3.8

TOTAL CETONES 27,5 8,6 6,0
tétrahydrofurane 0,7 0.4 0,2
2-méthyltétrahydrofurane 4,0 0,2 0,4
tétrahydropyrane n.d. 0,2 0.5

2-méthylfurane 0,2 n.d. n.d.
2,5-diméthyltétrahydrofurane 7.5 0,6 1.4
2-méthyltétrahydropyrane 3,6 <0,1 0,1

TOTAL HETEROCYCLES 16,0 1,5 2,5
anhydrosorbitol n.d. 6.5 4.6
isosorbide n.d. 79.8 43.5

1,2,6-hexanetriol n.d. n.d. n.d.

1,2-hexanediol 1.5 n.d. n.d.

1,2-pentanediol n.d. n.d. n.d.

éthyléne glycol n.d. n.d. <0,1

1,2-propanediol <0,1 <0,1 <0,1

1,2-butanediol 0,1 n.d. n.d.
5-méthyltétrahydrofuran-2-méthanol 1.8 n.d. n.d.
tétrahydropyran-2-méthanol 1,0 0,1 0,1
TOTAL POLY-OXYGENES 45 86,4 48,3
TOTAL ACIDES CARBOXYLIQUES 11,3 1,1 0,1
taux d'identification* 100 100 64
Rendement en oxygénes (Yocarbone) 30,5 84,1 88,8

n.d. : non détectable : indique qu'aucun pic n'est visible au temps de rétention attendu.

<0,1 : le composé a été identifié mais n'est pas quantifiable.

Les valeurs soulignées correspondent aux deux composés majoritaires de chaque famille.

* taux d'identification = X(composés identifiés)/TOC x 100. La méthode de quantification des composés
oxygeénés de la phase aqueuse étant semi-quantitative, il peut arriver que le taux d'identification soit supérieur a
100%, il est alors noté 100.
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Finalement, les catalyseurs a base d’Ir et Pd sont trés peu actifs par rapport au Pt : le rendement
en hydrocarbures est pratiquement nul quelles que soient les conditions opératoires. Dans le cas du
palladium, il semblerait que ce soit surtout la phase acide qui soit active (sélectivité en isosorbide).

Néanmoins, la sélectivité est trés bonne pour ces deux métaux : sélectivité C6 pour le Pd et C5 pour Ir.
I1.4. Conclusion

Les catalyseurs métalliques préparés sont plus stables en milieu hydrothermal que le catalyseur
Pt/Si0,-Al,0; de référence : aucun lessivage de métal ne se produit, le frittage des particules
métalliques est limité et le support n'est pas modifié¢ par les conditions hydrothermales. La méthode

consistant a utiliser un support stable pour stabiliser la phase métallique est donc validée.

Concernant les performances catalytiques lors de la transformation du sorbitol, 1'iridium et le
palladium sont trés peu actifs comparés au platine. Cette faible activité est cohérente avec ce qui a déja
été rapporté dans la littérature sur la transformation de polyols courts (voir chapitre 1, partie II).
Cependant, on aurait pu espérer que la phase acide trés active ait un effet positif sur les étapes de
déshydrogénation et permette de dépasser ce manque d'activité, ce qui ne s'est pas produit. Ils
conduisent cependant a des sélectivités en composés C5-C6 intéressantes, mais les rendements sont
trés faibles.

La recherche de phase métalliques hydrogénantes actives et sélectives pour les réactions
d'hydrogénation par rapport aux réactions de rupture C-C est donc toujours un défi pour la
transformation du sorbitol la modification de phases actives comme le platine, le ruthénium ou le
rhodium par des promoteurs modifiant les sites des réactions de rupture C-C pourrait &tre une voie
d'amélioration.

C'est donc le systéme Pt/ZrO,:TiO,-WOy qui a été choisi pour une étude plus détaillée de
I'impact de 1'équilibre phase acide-phase hydrogénante sur les performances catalytiques et pour
I'étude mécanistique abordée dans le chapitre VI.
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I11.Etude détaillée du mélange mécanique
Pt/ZrO, + TiO,-WO,

I11.1.Préparation des mélanges mécaniques

Le catalyseur métallique le plus actif (2,2%Pt/ZrO,) a été test¢ en mélange avec la phase acide
la plus active et la plus sélective (TiO,-WOy). Pour évaluer l'impact du ratio métal/acide sur les
performances catalytiques, trois mélanges mécaniques avec trois ratios différents ont été préparés et
testés. La phase acide seule a également été testée pour mieux comprendre le role de 1’oxyde de titane

tungsté sur la réaction de transformation du sorbitol.

Les mélanges mécaniques ont été préparés en faisant varier la masse de Pt/ZrO, a iso-masse de
Ti0,-WO,. Le Tableau 13 présente les ratios massiques des mélanges préparés ainsi que la teneur
massique globale en platine du mélange et la teneur en platine rapportée a la masse de catalyseur

acide. Par la suite, les systémes catalytiques seront désignés par leur ratio massique.

Tableau 13. Mélanges mécaniques de Pt/ZrO, et TiO,-WO, avec différents ratios.

Systéme Masse de Masse de Ratio Teneur Teneur en Pt
catalytique Pt/ZrO, TiO,-WO,  massique  globale en rapportée au
) (9) Pt (Yomasse) catalyseur acide
(%masse)

Pt/ZI'OzZTiOz-WOX .

(0:100) 0 4 0:100 = -
Pt/Z1O,:TiO,-WO, .

(11:89) 0,5 4 11:89 0,24 0,27
Pt/ZI'OzZTiOz-WOX .

(20:80) 1 4 20:80 0,44 0,55
Pt/Z1O,:TiO,-WO, .

(33:67) 2 4 33:67 0,73 1,10

111.2. Transformation du sorbitol

La Figure 42 présente la distribution globale du carbone dans I'effluent de transformation du
sorbitol avec les mélanges mécaniques Pt/ZrO,:TiO,-WOy avec différents ratios massiques, classés par

teneur en platine croissante.

Figure 42. Page suivante : distribution du carbone dans I'effluent global du test de transformation du
sorbitol avec les mélanges catalytiques Pt/ZrO,: TiO,-WOx avec différents ratios massiques.
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En absence de catalyseur métallique, 1’oxyde de titane tungsté conduit principalement a des
produits en phase aqueuse et notamment a 1'isosorbide. Une faible production de CO, est également
observée notamment a 240°C, ce qui montre que des réactions de décarbonylation ou plus

probablement de décarboxylation sont possibles sur le catalyseur acide seul.

Lorsque la proportion de Pt/ZrO, augmente dans le systéme catalytique, la proportion
d'hydrocarbures augmente, ce qui indique un degré d'avancement de la réaction plus haut ; la
proportion de CO, augmente également , ce qui signifie que les réactions de rupture C-C sont
favorisées par rapport aux réactions de rupture C-O. Finalement, en présence de platine, le rapport
hydrocarbures/CO,, qui est un indicateur de la compétition rupture C-C/rupture C-O, diminue quand la
teneur en platine augmente. Par ailleurs, la proportion de compos€s oxygénés diminue au profit des
hydrocarbures et du CO, lorsque la température augmente ou lorsque la vitesse spatiale diminue, quel
que soit le ratio du mélange mécanique. A 240°C et 2 h”', les rendements en hydrocarbures sont
proches pour les mélanges Pt/ZrO,:Ti0,-WOy (20:80) et (33:67).

La teneur en platine a également un fort impact sur la distribution du carbone dans les
hydrocarbures (Figure 43). La sélectivité en C6 diminue quand la charge en platine augmente : elle est
maximale pour le systeéme (Pt/ZrO,:TiO,-WOy (11:89)). Lorsque la teneur en platine est élevée
(Pt/Zr0,:Ti0,-WOx (33:67)), la sélectivité évolue avec la température. Jusqu'a 220°C, la distribution
est proche de celle obtenue avec le systéme de charge intermédiaire en platine (Pt/ZrO,:TiO,-WOy
(20:80)). A 240°C, la sélectivité en C6 reste importante pour une teneur en platine intermédiaire,
tandis qu'elle a tendance a s'effondrer a plus forte teneur. Cette perte de sélectivité avait été attribuce a
I'¢loignement des sites acides et des sites métalliques dans la partie 1.3.2.1 sur la validation du
protocole de mélange mécanique.

La distribution du carbone dans les alcools (Figure 44) montre que jusqu'a 20% de Pt/ZrO,, le
systéme catalytique produit principalement des pentanols et des hexanols, ce qui indique une bonne
sélectivité pour le mécanisme de déshydratation-hydrogénation, quelles que soient les conditions
opératoires. Lorsque la proportion de Pt/ZrO, atteint 33%, les alcools en C3 occupent une part
importante de la distribution, indiquant que des ruptures C-C indésirables se produisent.
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Figure 43. Distribution du carbone dans les hydrocarbures lors du test de transformation du sorbitol avec les systémes catalytiques Pt/ZrO,:TiO,-WO, a
différents ratios massiques.
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Figure 44. Distribution du carbone dans les alcools lors du test de transformation du sorbitol avec les systemes catalytiques Pt/ZrO,:TiO,-WOy a différents
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Le Tableau 14 présente la distribution détaillée du carbone dans I'ensemble de la phase aqueuse.
Les composés insaturés comme les cétones et les dérivés furaniques et pyraniques sont toujours
présents en proportions importantes dans les mono-oxygénés, ce qui met en évidence une déficience
en site d'hydrogénation. La composition de la phase aqueuse évolue avec la teneur en platine du
systéme catalytique : plus il y a de platine, plus il y a de composés mono-oxygénés, ce qui indique que
le degré d'avancement de la réaction est plus haut. La proportion d'alcools dans les mono-oxygénés
suit 'ordre suivant :

Pt/ZrO»:TiO»-WOy (33:67) > P/ZrO5: TiO,-WO (11:89) > Pt/ZrO,: TiO,- WOy (20:80)

Ceci montre que l'étape de déshydratation des alcools est moins limitante pour le systeme
Pt/ZrO,:Ti0,-WOy (20:80) que pour les autres.

Les composés C6 cétones et hétérocycles représentent donc un réservoir d'hydrocarbures C6
potentiels qui pourraient étre produits si la phase métallique était suffisamment hydrogénante. Ainsi,
les composés C6 insaturés ont un rendement de 12%capone @ 240°C, 2h’! qui pourrait théoriquement
conduire a une hausse équivalente du rendement en hexane.

En conclusion, la modification de la proportion phase métallique-phase acide permet de
modifier la sélectivité du systéme. Le ratio massique optimal pour le systéme catalytique
Pt/ZrO,:TiO,-WOx est le ratio 20:80, qui représente un compromis entre sélectivité pour les composés
C6 et rendement en hydrocarbures. Le rendement carbone en pentane et hexane obtenu a 240°C, 2 h™!
est alors de 13%carbone contre 7%carbone pour le systéme catalytique de référence Pt/ZrO, + SA. Ce
systéme est toutefois limité par la réaction d'hydrogénation des hétérocycles. Le rendement en
hydrocarbures obtenu ici pourrait donc étre encore amélioré en augmentant l'activité hydrogénante du
systéme catalytique, par exemple en favorisant la diffusion de I'hydrogéne dans le réacteur ou encore
en ajoutant un promoteur a la surface du platine qui favoriserait la dissociation de 1'hydrogéne en
phase aqueuse. Le dépot du platine directement sur l'oxyde de titane tungsté pourrait également
améliorer la cinétique de la réaction d'hydrogénation des composés insaturés.
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Tableau 14. Distribution du carbone dans la phase aqueuse & 240°C, 4 h™lors du test de
transformation du sorbitol avec les systémes Pt/ZrO,:TiO,-WO a différents ratios massiques.

Composé Distribution du carbone dans la phase aqueuse (%)
Ratio massique Pt/ZrO,: TiO,-WO, 0:100 11:89 20:80 33:67

méthanol 0,2 1,3 0,3 2,5

éthanol n.d. 0.8 0,5 4.6

1-propanol n.d. 1,2 0,9 9,1

2-propanol 0,1 0,2 <0,1 0,2

1-butanol n.d. 0,5 0,5 43

2-butanol <0,1 <0,1 <0,1 0,3

1-pentanol <0,1 5.8 4.8 7.7

2-pentanol n.d. <0,1 0,2 0,8

1-hexanol n.d. 2.6 2.4 54

2-hexanol n.d. <0,1 n.d. 1,1

3-hexanol n.d. <0,1 0,2 1,0

2-méthylpentanol <0,1 <0,1 <0,1 0,7
TOTAL ALCOOLS 0,4 12,7 10,0 37,9
acétone 0,2 1,1 0,6 2,1

butanone <0,1 0,4 1,1 1,9

2-pentanone <0,1 0,5 1,6 2,6

3-pentanone n.d. 1,6 32 2,7

2-hexanone n.d. 2,0 3.5 6,7

3-hexanone n.d. 4.3 6.0 9.7

2-méthylcyclopentanone <0,1 3.3 2,4 1,7
TOTAL CETONES 0,3 13,1 18,5 27,5
tétrahydrofurane n.d. 0,2 0,1 0,6
2-méthyltétrahydrofurane n.d. 0,4 0,6 2.9
tétrahydropyrane n.d. n.d. n.d. n.d.

2-méthylfurane n.d. <0,1 n.d. <0,1
2,5-diméthyltétrahydrofurane 0,1 2.1 2.0 6.2
2-méthyltétrahydropyrane n.d. 0.8 0,8 2,5
TOTAL HETEROCYCLES 0,1 3,6 3,5 12,3
anhydrosorbitol 12,8 4.9 4.9 n.d.

isosorbide 86.0 64.8 49.7 n.d.

1,2,6-hexanetriol n.d. n.d. n.d. n.d.

1,2-hexanediol n.d. 0,3 0,9 6,0

1,2-pentanediol n.d. n.d. n.d. n.d.

éthylene glycol <0,1 <0,1 n.d. 0,2

1,2-propanediol n.d. <0,1 <0,1 1,4

1,2-butanediol n.d. <0,1 <0,1 0,5
5-méthyltétrahydrofuran-2-méthanol n.d. <0,1 <0,1 4.6
tétrahydropyran-2-méthanol n.d. <0,1 <0,1 2.7
TOTAL POLY-OXYGENES 98,8 70,1 55,8 15,4
TOTAL ACIDES CARBOXYLIQUES 0,4 0,5 3,0 7,0
taux d'identification* 100 100 90 100
Rendement en oxygénes (Yocarbone) 101,5 93,5 87,7 40,6

n.d. : non détectable : indique qu'aucun pic n'est visible au temps de rétention attendu.

<0,1 : le composé a été identifié mais n'est pas quantifiable.

Les valeurs soulignées correspondent aux deux composés majoritaires de chaque famille.

* taux d'identification = X(composés identifiés)/TOC x 100. La méthode de quantification des composés
oxygeénés de la phase aqueuse étant semi-quantitative, il peut arriver que le taux d'identification soit supérieur a
100%, il est alors noté 100.
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V. Conclusion

De nouveaux solides acides (Al,O3-WOy, TiO,-WOy, ZrO,-WOy) ont été préparés pour pallier
au manque d'acidité observé précédemment sur la silice-alumine en phase aqueuse. Ces solides sont
constitués d'un support oxyde sur lequel du tungsténe a été déposé par échange ionique, créant ainsi de
nouveaux sites acides a la surface du catalyseur. En particulier, les sites W tétraédriques en faible
interaction avec le support seraient responsables de l'apparition de sites acides trés forts identifiés par
TPD d'ammoniac en phase gazeuse.

Le catalyseur Al,O5-WOy représente un cas particulier. Il contient un peu moins de tungsténe
que les autres oxydes tungstés et ce tungsténe est trés peu réductible. De l'acidité faible est bien
observée par TPDyy; mais ne se traduit pas par une véritable activité acide en milieu aqueux. Ces sites
acides semblent étre majoritairement ceux de l'alumine, le tungsténe apportant peu d'acidité au final.

Lorsque ces différents catalyseurs acides sont réduits puis mis en contact avec un milieu
hydrothermal neutre, des modifications mineures de la surface sont observées : les quelques espéces
WO, disparaissent, de nouvelles espéces W** apparaissent notamment dans le cas de la zircone
tungstée préparée au laboratoire. Les supports oxydes ne sont pas modifiés, contrairement a la silice-

alumine de référence.

Ces catalyseurs acides ont été testés en mélange mécanique avec un catalyseur a base de platine
supporté. Les caractérisations des mélanges mécaniques aprés test montrent que, en comparaison avec
la silice-alumine siralox30 qui n'est pas adaptée a la transformation du sorbitol du fait de son manque
de stabilit¢ en milieu hydrothermal, les oxydes tungstés présentent une stabilité satisfaisante.
Contrairement & ce qui était attendu, les modifications les plus importantes se produisent en milieu

neutre.

L'activité acide en phase aqueuse des oxydes dopés au tungsténe a été évaluée grace a une
réaction mode¢le de déshydratation du cyclohexanol qui permet d'établir le classement suivant apres

réduction, par acidité croissante :
AL O;-WO, < SA <ZrO,-WOx (MEL) = TiO,-WOx = ZrO,-WOx.

Ce classement n'est pas lié au nombre total de sites acides mesuré par TPDyy;. Comme on
pouvait s'y attendre, l'acidité caractérisée en phase gazeuse n'est pas représentative de l'acidité
observée en phase aqueuse. La TPDyy3, comme la TPR, a cependant permis de mettre en évidence une
évolution des espéces tungstées au cours de la réduction et du test de déshydratation du cyclohexanol.

Cependant les résultats de test catalytique en transformation du sorbitol a phase métallique égale
(Pt/Zr0O,) ne sont pas directement corrélés a l'acidité en phase aqueuse déterminée par déshydratation
du cyclohexanol. L’oxyde de titane tungsté présente bien une activité et une sélectivité accrue pour les
hydrocarbures a longue chaine, ce qui témoigne d'une bonne capacité du catalyseur a éliminer
successivement les différentes fonctions alcools par déshydratation sur la fonction acide. En revanche
les zircones tungstées ont une activité comparable a celle de la silice-alumine, ce qui est décevant par
rapport aux bonnes performances observées sur le test d'acidité modéle. Un effet de l'immersion
prolongée dans le milieu réactionnel est possible : par exemple, l'oxydation des sites W*" par l'eau
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entrainant une perte d'acidité ou encore un frittage du tungsténe en surface du catalyseur conduisant a

une diminution du nombre de sites catalytiques.

Le systeme TiO,-WO, montre des rendements plus importants en hydrocarbures par rapport a la
silice-alumine de référence. La sélectivité en nombre de carbone est améliorée significativement.
Ti0,-WOy a donc été utilisé comme phase acide optimale pour les tests de nouveaux métaux déposés
sur zircone. Notons que I'alumine tungstée conduit & une sélectivité inattendue en alcools courts.

De nouveaux catalyseurs métalliques déposés sur un support zircone monoclinique ont été
préparés et caractérisés, notamment du point de vue de leur comportement en milieu hydrothermal. En
comparaison avec les catalyseurs a base de platine et/ou de ruthénium sur silice-alumine
précédemment étudiés en milieu hydrothermal, les modifications provoquées par l'eau sont limitées
dans le cas des catalyseurs métalliques déposés sur des oxydes a base de zircone. La méthode
consistant a utiliser un support stable pour stabiliser la phase métallique s'avére donc pertinente.

En revanche, en ce qui concerne la transformation du sorbitol, les systémes a base d’Ir et Pd
sont trés peu actifs par rapport au Pt : le rendement en hydrocarbures est pratiquement nul quelles que
soient les conditions opératoires. Dans le cas du palladium, il semblerait que ce soit surtout la phase
acide qui soit active (sélectivité en isosorbide). Néanmoins, la sélectivité est trés bonne pour les deux
métaux Ir et Pd : sélectivité C6 pour le Pd et C5 pour Ir.

Le mélange catalytique optimal est donc celui constitué de platine supporté sur zircone et de
I’oxyde de titane tungsté. L'impact de l'équilibre acide-métal dans ce mélange sur la réactivité du
sorbitol a été¢ étudié en faisant varier le ratio massique des deux composants du mélange. Le ratio
massique optimal pour le systéme catalytique Pt/ZrO,:TiO,-WOy est le ratio 20:80, qui permet de
maximiser le rendement en hydrocarbures avec une bonne sélectivité pour les composés a 5 ou 6
atomes de carbone dans les hydrocarbures comme dans la phase aqueuse. Ce systéme est toutefois
limité par la réaction d'hydrogénation des hétérocycles. Il est probable que si la distance sites
métalliques-sites acides était réduite par l'imprégnation directe de platine sur I’oxyde de titane tungsté,
la réaction d'hydrogénation pourrait étre plus rapide.

-236—



Références

1 Ravenelle R.M., Schuber,F., D'Amico A., Danilina N., van Bokhoven J.A., Lercher
J.A., Jones,C.W. et Sievers,C., Stability of Zeolites in Hot Liquid Water, The Journal of Physical
Chemistry C, 2010, 114, pp.19582-19595

2 Vilcocq L., Cabiac A., Especel C, Lacombe S. et Duprez D., Study of the stability of
Pt/SiO,—ALO; catalysts in aqueous medium: Application for sorbitol transformation, Catalysis
Communications, 2011, 15, pp.18-22

3 West R.M., Braden D.J. et Dumesic J.A., Dehydration of butanol to butene over solid
acid catalysts in high water environments, Journal of Catalysis, 2009, 262, pp.134-143

4 Li N., Tompsett G.A. et Huber G.W., Renewable high-octane gasoline by aqueous-
phase hydrodeoxygenation of C5 and C6 carbohydrates over Pt/zirconium phosphate catalysts,
Chemsuschem, 2010, 3, pp.1154-1157

5 Weingarten R., Tompsett G.A., Conner Jr et Huber G.W., Design of solid acid
catalysts for aqueous-phase dehydration of carbohydrates: The role of Lewis and Bronsted acid sites,
Journal of Catalysis, 2011, 279, pp.174-182

6 Chambon F., Rataboul F., Pinel C., Cabiac A., Guillon E. et Essayem N., Cellulose
hydrothermal conversion promoted by heterogeneous Bronsted and Lewis acids: Remarkable
efficiency of solid Lewis acids to produce lactic acid, Applied Catalysis B: Environmental, 2011, 105,
pp-171-181

7 Koerin R. Recherche de nouvelles phases acides a base d'oxydes dopés au tungstene
pour la transformation du sorbitol en phase aqueuse. 2012. Rapport de stage master IFPEN réf 62040.

8 Montassier C., Giraud D., Barbier J., Boitiaux J.P., Polyol transformation by liquid-
phase heterogeneous catalysis over metals, Bulletin de la Société Chimique de France, 1989, 2,
pp.148-155

9 Sohounloue D.K., Montassier C. et Barbier J., Catalytic Hydrogenolysis of Sorbitol,
Reaction Kinetics and Catalysis Letters, 1983, 22, pp.391-397

10 Gong L., Lu Y., Ding Y., Lin R., Li J.,, Dong W., Wang T., Chen W., Selective
hydrogenolysis of glycerol to 1,3-propanediol over a Pt/'WO;/Ti0,/Si0, catalyst in aqueous media,
Applied Catalysis A: General, 2010, 390, pp.119-126

11 Tauster S.J., Fung S.C. et Garten R.L., Strong metal-support interactions. Group 8
noble metals supported on titanium dioxide, Journal of the American Chemical Society, 1978, 100,
pp.170-175

12 Amada Y., Shinmi Y., Koso S., Kubota T., Nakagawa Y. et Tomishige K., Reaction
mechanism of the glycerol hydrogenolysis to 1,3-propanediol over Ir—ReO,/SiO, catalyst, Applied
Catalysis B: Environmental, 2011, 105, pp.117-127

13 Davda R.R., Shabaker J.W., Huber G.W., Cortright R.D. et Dumesic J.A., Aqueous-

phase reforming of ethylene glycol on silica-supported metal catalysts, Applied Catalysis B-
Environmental, 2003, 43, pp.13-26

-237-



14 Somorjai G.A., Introduction to Surface Chemistry and Catalysis, New York, éd. Wiley
(1" ed.), 1994

15 Loridant S., Feche C., Essayem N. et Figueras F., WO,/ZrO, Catalysts Prepared by
Anionic Exchange: In Situ Raman Investigation from the Precursor Solutions to the Calcined
Catalysts, The Journal of Physical Chemistry B, 2005, 109, pp.5631-5637

16 Eibl S., Gates B.C. et Knozinger H., Structure of WOx/TiO, Catalysts Prepared from
Hydrous Titanium Oxide Hydroxide: Influence of Preparation Parameters, Langmuir, 2000, 17,
pp.107-115

17 Barton D.G., Soled S.L., Meitzner G.D., Fuentes G.A., Iglesia E., Structural and
Catalytic Characterization of Solid Acids Based on Zirconia Modified by Tungsten Oxide, Journal of
Catalysis, 1999, 181, pp.57-72

18 Iglesia E., Barton D.G., Soled S.L., Miseo S., Baumgartner J.E., Gates W.E. et
Fuentes,Gustavo A.; Meitzner,George D., Selective isomerization of alkanes on supported tungsten
oxide acids, in Studies in Surface Science and Catalysis-11th International Congress On Catalysis -
40th Anniversary Proceedings of the 11th ICC, W.H. Joe, 1996, p. 533-542.

19 Vermaire D.C. et van Berge P.C., The preparation of WO5/TiO, and WO3Al,05; and
characterization by temperature-programmed reduction, Journal of Catalysis, 1989, 116, pp.309-317

20 Benitez V.M., Querini C.A. et Figoli N.S., Characterization of WO,/Al,O; and
MoO,/Al,O5 catalysts and their activity and deactivation during skeletal isomerization of 1-butene,
Applied Catalysis A: General, 2003, 252, pp.427-436

21 Manriquez M.E., Lopez T., Gomez R. et Navarrete J., Preparation of TiO,-ZrO, mixed
oxides with controlled acido-basic properties, Journal of Molecular Catalysis A: Chemical, 2004, 220,
229-237

22 Reddy B.M., Sreekanth P.M., et Reddy V.R., Modified zirconia solid acid catalysts for
organic synthesis and transformations, Journal of Molecular Catalysis A: Chemical, 2005, 225, 71-78

23 Ravenelle R., Copeland J., Van Pelt A., Crittenden J. et Sievers C., Stability of
Pt/Al,O; Catalysts in Model Biomass Solutions, Topics in Catalysis, 2012, 55, pp.162-174

24 Carniti P., Gervasini A. et Marzo M., Silica-niobia oxides as viable acid catalysts in
water: Effective vs. intrinsic acidity, Catalysis Today, 2010, 152, pp.42-47

25 Vilcocq L., Cabiac A., Especel C, Lacombe S. et Duprez D., Procédé de
transformation sélective de polyols en alcools courts utilisant un catalyseur a base d'alumine et
d'oxyde de tungsténe, FR.12/01.545

26 Vilcocq L., Cabiac A., Especel C, Lacombe S. et Duprez D., Procédé de
transformation sélective de polyols utilisant un catalyseur a base d'oxyde de titane tungsté,

FR.12/01.546

27 Li N. et Huber G.W., Aqueous-phase hydrodeoxygenation of sorbitol with Pt/SiO,-
Al,Oj3: Identification of reaction intermediates, Journal of Catalysis, 2010, 207, pp.48-59

28 Goodman D.W., Structure/reactivity relationships for alkane dissociation and
Hydrogenolysis using single crystal kinetics, Catalysis Today, 1992, 12, pp.189-199

-238—



CHAPITRE 6
ETUDE MECANISTIQUE






SOMMAIRE

LR O 1510 L O I 1] R 243
I. RUPTURES DE LIAISONS C-C...cooeteettee ettt ettt e s eebbaen e e e e s s b 244
1.1. COMPARAISON DE PHASES ACIDES EN MELANGE AVEC PT/ZROg ...cooovvveiiieiie e veieeea 245
[.1.1. LOCALISATION DES RUPTURES C-C....oootiiiiiiiieiiieeee ettt e te e e e e e seeeaeeneeeeesseenannees 245
I.1.2.  SOUS-PRODUITS DES REACTIONS DE RUPTURE C-C....oueeeieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 247
1.2. COMPARAISON DE PHASES METALLIQUES M/ZRO, EN MELANGE AVEC T10,-WOx.......... 249
[.2.1. LOCALISATION DES RUPTURES CoC....oootiiiiiieieeeieeeee et eeeeeeeeee e e e e s eeeeeaeeaeeeeeseaesanees 249
1.2.2.  SOUS-PRODUITS DES REACTIONS DE RUPTURE C-C...uuvviiiieieeeeeee e 251
1.3. UNCASPARTICULIER : LE RUTHENIUM .....cooitiiiiiieee ettt 252
[.3.1. LOCALISATION DES RUPTURES C-C...coooiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee 252
1.3.2.  SOUS-PRODUITS DES REACTIONS DE RUPTURE C-C...uuviiiieeeeeeeeee e eeeeeee e 254
1.4, CONCLUSION SUR LES RUPTURES C-C..ooooeiiiiciteiiieee ettt ettt n e s e s sttt e s e e e s s nesbabeees 256
Il. RUPTURES DE LIAISONS CrO oottt ettt ettt n ettt enen et enenanennaanen e eneees 257
11.1. COMPARAISON DE PHASES ACIDES EN MELANGE AVEC PT/ZRO:...ccooiiiiiieieiiieeee e 257
11.2. COMPARAISON DE PHASES METALLIQUES M/ZRO, EN MELANGE AVEC T10,-WOx......... 259
11.3. CONCLUSION SUR LES MECANISMES DE RUPTURE DE LIAISONS C-O .....oooevvviiiieeeee i, 261

I1l. REACTIVITE DU SYSTEME CATALYTIQUE OPTIMAL : PT/ZRO, +T10,-WOx... 262

111.1. REACTIVITE D'INTERMEDIAIRES REACTIONNELS ... ovvtiiiiiiieeiiteieessreeeessreneessraneessraeeesans 262
II1.1.1. CONVERSION D'UN ALCOOL PRIMATIRE .......uvttiiiitieeeiiiieeeeeteeeeseeeeesseaseesseaseessssaseessennneessans 262
II1.1.2. CONVERSION D'UN ALCOOL SECONDAIRE ......uuuvttiiiiiiiiiieeeeeeeeeeieiinrereeeeeesessnneeeeeseessennenneees 263
II1.1.3.  CONVERSION D'UNE CETONE ........ccciiutiiitiieeteeeitteeeteeesteeeeseeeeseseeseeessesesssessnsessnsesesnsessnsessnnes 264
II1.1.4. CONVERSION D'UN HETEROCYCLE .....ouvtiiiitiieiiieieeeeeeeeeeeeeeteeeseaeeesseaaeesseaseesssnsseessenaseessans 264
III.1.5. CONVERSION D'UN DIOL......cccciiiiiiuieirieeeeeeieiiiteeeeeeeeeeesasseeeeeeessesssanseseesesssssssnssesesssssmssssseees 265
II1.1.6.  CONVERSION D'UN TRIOL ....uveiiiiuiiiiiiitiiieeeiieeeeeesteeeeeesteeeseesseeesessseesssssseeessssnesssssseeesssssseessnns 267
1.2, REACTIVITE DU SORBITOL .uvviiiiitiiiieiitiieeeiitteeeesitteeessstteeeesstbeeessssbesessssbessssssbesessssesesssssesesssns 271
IV,  CONCLUSTON ...ttt e s st e e e s st e e e e s st e e e e s sab e e e e s sabasesssabasesssabanessssbanessses 273
REFERENCES ...ttt ettt ettt e et et et et et e et ettt ettt ettt et e ettt et et et et et et et et et et et et e e eee et eeneene 276

—241 -



Chapitre 6. Etude mécanistique

—242-



Introduction

Dans les chapitres précédents, nous avons étudié des systémes catalytiques bifonctionnels de
composition variée pour la réaction de transformation du sorbitol. Des activités et des sélectivités
diverses ont été observées. Etant donné la complexité du schéma réactionnel de la transformation du
sorbitol (voir par exemple le schéma proposé par Li & Huber sur le catalyseur Pt/Si0,-Al,03, chapitre
1, figure 8) et le foisonnement de produits formés, le lien entre sélectivité et mécanisme est difficile a
établir.

Nous allons voir dans ce chapitre comment la composition du catalyseur entraine une voie
réactionnelle préférentielle. Pour cela, nous allons tout d'abord déterminer la localisation des ruptures
C-C et le type de mécanisme mis en jeu (partie ). Les ruptures de liaison C-O seront ensuite étudiées
dans l'objectif d'identifier les ruptures C-O limitant cinétiquement la réaction (partie II). Dans une
derniére partie, la réactivité particuliere du systéme catalytique optimal Pt/ZrO,:TiO,-WO, (20:80)
sera détaillée en s'appuyant sur les résultats de tests catalytiques réalisés sur des molécules modéles.

Ce type d'étude passe classiquement par trois phases: (i) cinétique, qui permet d'établir les
étapes déterminantes (adsorption ou désorption, réaction en phase adsorbée ou entre phases), (ii)
proposition de mécanisme pour (au moins) le(s) étape(s) déterminante(s) en s'aidant généralement de
ce qui est connu en chimie organique, (iii) éventuellement étude théorique des étapes par DFT ou autre
méthodes. Ici, compte tenu de la complexité de la réaction, I'étude cinétique n'a pas pu étre détaillée.
Mais en s'appuyant sur les "tendances" cinétiques, notamment avec des molécules modéeles issues de la
transformation du sorbitol, il est possible d'établir un schéma réactionnel et de passer a la phase (ii) a
l'aide de mécanismes connus de la chimie organique (milieu homogene) permettant de faire des
propositions adaptées a la catalyse hétérogéne.

Dans tout le chapitre, les données expérimentales seront exprimées en moles afin de
comprendre quelles réactions participent a la transformation du sorbitol. Les distributions et
sélectivités seront donc différentes des chapitres précédents ou les données étaient exprimées en

o
A)(:arbone-
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. Ruptures de liaisons C-C

Pour étudier les mécanismes de rupture de liaisons C-C, nous nous intéressons aux produits de
ces réactions, c'est-a-dire aux composés comportant 1 & 5 atomes de carbone. Le profil de répartition
de ces produits en fonction de leur nombre d'atomes de carbone donne des indications sur la
localisation des ruptures de liaison C-C.

Par exemple, sur le modéle (1) de la Figure 1, les produits de réaction sont des composés a 1 et
a 5 atomes de carbone (C1 et C5), ce qui met en évidence une rupture entre les atomes de carbone en
position 1 et 2, c'est-a-dire en bout de chaine. Sur le modéle (2), les produits de 2 a 5 atomes de
carbone sont observés en quantité égale, tandis que les composés C1 sont beaucoup plus concentrés.
Ceci est caractéristique de ruptures en bout de chaine successives : le réactif a 6 atomes de carbone
donne d'abord deux produits a 1 atome et a 5 atomes de carbone, puis le produit a 5 atomes de carbone
subit & son tour une rupture en bout de chaine et donne un produit C1 + un produit C4, etc. Si la
rupture se produit en milieu de chaine, les composés formés ont 2, 3 ou 4 atomes de carbone, comme
c'est le cas sur le modéle (3). Enfin, si les ruptures de liaison se produisent sans sélectivité particuliére,
les produits de réaction seront distribués statistiquement en fonction de leur nombre d'atomes de

carbone, comme sur le modéle (4).

1 2 3 4 5 1 2 3 4 5

(1) Nombre d'atomes de carbone (2) Nombre d'atomes de carbone
® L L L L J
1 2 3 4 5 1 2 3 4 5

(3) Nombre d'atomes de carbone ( 4) Nombre d'atomes de carbone

Figure 1. Modéles de distribution des produits de rupture C-C. (1) : mono-rupture en bout de chaine.
(2) : ruptures successives en bout de chaine. (3) : mono-rupture en milieu de chaine. (4).: ruptures
statistiques.
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I.1. Comparaison de phases acides en mélange avec Pt/ZrO,

I.1.1. Localisation des ruptures C-C

La Figure 2 représente la production en moles de composés C1-C5 pour une mole de sorbitol
convertie, c'est-a-dire les produits de rupture C-C. Pour tous les systémes catalytiques de type Pt/ZrO,
en mélange a un solide acide, les composés C1 sont trés majoritaires, ce qui indique des ruptures C-C
successives et localisées en bout de chaine. Le profil des courbes varie légérement en fonction de la
phase acide présente dans le systéme catalytique. En particulier, en présence d'alumine tungstée, la
production de composés en C2 et C3 est plus importante, ce qui montre qu'en plus des ruptures C-C
localisées en bout de chaine, des ruptures C-C se produisent en milieu de chaine. La production de
composés C2-C3 est faible pour les autres catalyseurs, notamment pour 1’oxyde de titane tungsté.
Dans ce dernier cas, la quantité de composés C5 est [égeérement plus importante que celle de composés

C2-C4, ce qui met en évidence des mono-ruptures C-C en bout de chaine.

Pour l'alumine tungstée la production de composés C2 est plus importante que pour les autres
solides acides. Ces composés pourraient étre issus de ruptures C-C entre les positions 2 et 3 de la
chaine carbonée du sorbitol, mais cette hypothése est contredite par la trés faible production de
composés C4 qui seraient aussi formés par cette réaction. Il est donc vraisemblable que les C2 soient
issus d’une rupture de liaison C-C sur des composés C3. En effet, la production de composés C2 est
toujours accompagnée d'une production de composés C3. Il est possible aussi que le C4
éventuellement produit ait réagi rapidement et subisse a son tour une rupture de liaison C-C entrainant
la formation de composés C1, C2, ou C3.
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Figure 2. Produits de rupture C-C pour une mole de sorbitol convertie, regroupés par nombre d'atomes de carbone pour les mélanges mécaniques Pt/ZrO,
+ solide acide. Tous les produits CI1-C5 sont représentés (poly-oxygénés, mono-oxygenés, hydrocarbures, CO,). Les composés C6 ne sont pas représentés.
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1.1.2. Sous-produits des réactions de rupture C-C

La décarbonylation et la décarboxylation sont des mécanismes de rupture C-C proposés dans la
littérature, qui conduisent a la formation d'une mole de CO ou de CO, pour chaque rupture de liaison
C-C. Dans le chapitre 5, nous avons montré qu'en présence de platine, le CO était transformé en CO,
par la réaction de WGS. Si toutes les ruptures C-C conduisaient a la formation de CO,, le nombre de
moles de CO, produites serait donc €gal au nombre de ruptures C-C, c'est-a-dire qu’a partir d’une
mole de composé a 6 atomes de carbone, 6-n moles de CO, seraient produites, n correspondant au

nombre d'atomes de carbone restant dans le produit aprés décarbonylation/décarboxylation, soit n
compris entre 1 et 5.

La Figure 3 montre ainsi le ratio molaire entre la somme des (6-n) moles de carbone perdues
d'aprés l'analyse des produits de réaction C1 a C5 et le CO, produit pour les mélanges mécaniques
étudiés a base de Pt/ZrO, et d'un solide acide, a différentes conditions opératoires. Dans tous les cas,

ce rapport est bien supérieur a 1, ce qui montre qu'une partie au moins des ruptures C-C ne conduit pas
a la formation de CO,.

200°C, 2 h!
m220°C, 2 h™
m 240°C, 2 h™
m240°C, 4 h™

)]
I

rapport molaire $(6-n)/nCO;

Pt/ZrO, + SA PUZrO, + ZrO,-WO, Pt/ZrO; + ZrO,-WO,  Pt/ZrO; + Al,03-WO,  Pt/ZrO; + TiO,-WO,
(MEL)

mélange mécanique

Figure 3. Rapport molaire entre la somme des (6-n) moles de carbone perdues (soit X(6-n)) et nombre
de moles de CO, produites(nCQO,) pour les mélanges mécaniques Pt/ZrO, + solide acide.

Dans un cas particulier, celui du mélange mécanique Pt/ZrO, + ALOs;-WOy, le ratio Z(6-
n)/nCO, est trés haut (compris entre 4,2 et 6 suivant les conditions), ce qui signifie qu'un autre
mécanisme de rupture C-C est en jeu. De plus, comme vu précédemment, ce solide conduit a des
ruptures C-C en milieu de chaine (forte quantité de produits en C2-C3). Des réactions de type rétro-
aldolisation pourraient donc avoir lieu. Cette hypothése est appuyée par le fait que 1'alumine tungstée
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Chapitre 6. Etude mécanistique

est trés peu acide en phase aqueuse, comme cela a été montré dans le chapitre 5, partie I ; il est alors
possible que les sites basiques du support aluminique catalysent des réactions de rétro-aldolisation.

Pour les autres solides acides, le fait que le ratio Z(6-n)/nCO, soit plus faible, compris entre 1,9
et 3,8, peut s'expliquer de la manicre suivante : si seuls les composés C2 a C5 sont pris en compte, la
somme des (6-n) moles de carbone perdues se rapproche du nombre de moles de composés Cl
produites, CO, compris (Figure 4). Une partie au moins des composés C1 serait alors des sous-
produits de rupture C-C, par exemple des molécules de CO désorbées sous forme CH;OH ou
CH;COOH par hydrogénation, ou encore des molécules de méthane produites par méthanation du CO
ou du CO,. Cette hypothése s'applique particulierement aux solides acides ZrO,-WOy et TiO,-WOy,
qui ont un ratio Z(6-n)/nCO, compris entre 2,2 et 3,5 mais une production faible en composés C2 ou
C3, ce qui exclut un mécanisme de rupture C-C en milieu de chaine.

4,5

41 m200°c,2h"
® 220°C,2 h"'
N 240°C,2 h*!
¥ 240°C,4h

w
o
I

w
I

N
[¢)]
I

N
I

=
(53}
L

rapport molaire 3(6-n)c2-cs/n(C1)

o
[¢)]
I

Pt/iZrO, + SA Pt/ZrO, + ZrO,-WO, . PUZrO; + ZrO-WO, Pt/ZrO; + Al,03-WO,  Pt/ZrO; + TiO-WOy
(MEL)

mélange mécanique

Figure 4. Rapport molaire entre la somme des (6-n) moles de carbone perdues (soit X(6-n)) pour les
composes C2 a C5 (soit X(6-n)co.cs) et nombre de moles de Cl produites (soit CO, + CH, +
CH;CH,0H + CH;COOH) (n(C1)) pour les mélanges mécaniques Pt/ZrO, + solide acide.

Finalement, la nature du solide acide influence les mécanismes de rupture C-C en fournissant ou
pas des sites acido-basiques catalysant la rétro-aldolisation. Lorsque ces sites sont absents, les ruptures
C-C ont lieu en bout de chaine, principalement par décarbonylation ou décarboxylation.
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1.2. Comparaison de phases métalliques M/ZrO, en mélange
avec TiO»-WO,

D'aprés la littérature, les réactions de décarbonylation et de Water Gas Shift sont catalysées par
des sites métalliques, avec l'assistance du support.' La nature du métal présent dans le systéme
catalytique bifonctionnel devrait donc avoir une grande importance pour la fréquence et la localisation
des ruptures C-C. Dans le cas des mélanges mécaniques a base d’oxyde de titane tungsté, les
comparaisons entre les différentes phases métalliques testées supportées sur zircone peuvent apporter
des informations sur ce point, mais elles sont cependant a prendre avec précaution car le degré
d'avancement de la réaction est trés différent entre le platine (haut degré d'avancement) et le palladium
et I'iridium (faible degré d'avancement).

1.2.1. Localisation des ruptures C-C

La quantité¢ de produits de rupture C-C (contenant 1 a 5 atomes de carbone) pour une mole de
sorbitol convertie est représentée sur la Figure 5 pour les mélanges mécaniques M/ZrO, + TiO,-WOy
(M = Pt, Ir ou Pd) a iso-teneur molaire en métal, ainsi que pour le mélange plus chargé en palladium.
L'allure de la courbe est fortement modifiée en fonction de la nature du métal.

Ainsi, comme vu précédemment, le platine entraine une forte production de composé C1, puis
une production moyenne de composés C2 a C5, avec un peu plus de C5 que de C2, C3 ou C4, ce qui
indique des ruptures C-C multiples et majoritairement en bout de chaine. Pour le palladium, a basse
température (200°C), la production de C1 et de C2 est importante comparée aux autres produits de
rupture C-C. A partir de 220°C, une courbe en U se dessine qui met en évidence des mono-ruptures C-
C en bout de chaine, chaque rupture d'une mole de composé C6 entrainant la formation d'l mole de C1
et d'l mole de C5. Les composés C2 a C4 sont présents en trés faible quantité. Enfin, I'iridium, et dans
une moindre mesure le palladium, présentent une courbe en W, c'est a dire une forte production
relative de C1 et de C5, issus de mono-ruptures C-C en bout de chaine, et une production moyenne de
C3, issus de ruptures C-C en milieu de chaine. Les C2 et C4 sont quasi-absents quelles que soient les

conditions opératoires.
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Figure 5. Produits de rupture C-C pour une mole de sorbitol convertie, regroupés par nombre d'atomes de carbone pour les mélanges mécaniques M/ZrO,
+ TiO-WO, (M = Pt, Ir ou Pd). Tous les produits sont représentes (poly-oxygénés, mono-oxygenés, hydrocarbures, CO,).
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1.2.2. Sous-produits des réactions de rupture C-C

Lorsque l'iridium ou le palladium sont présents dans le systéme catalytique, la production de
CO, est trés faible (voir chapitre 5, partie II). La Figure 6 présente le rapport molaire Z(6-n)/nCO,
pour les mélanges mécaniques a base d’oxyde de titane tungsté et de platine, de palladium ou
d'iridium. Dans le cas du platine, ce rapport évolue entre 2,9 et 5,2 suivant les conditions opératoires
(voir Figure 3).

Dans le cas du palladium et de l'iridium en teneur molaire égale a celle du platine, aucune
production de CO, n'est observée a 200°C ; puis le rapport molaire £(6-n)/nCO, monte au-dela de 35 a
220°C puis redescend entre 5 et 18 a 240°C. Pour ces mélanges mécaniques, il est probable que le
sous-produit des ruptures C-C soit un autre composé¢ que le CO,, par exemple CO, qui n'est pas
analysé ici, ce qui conduit donc a un rapport X(6-n)/nCO, trés élevé. Lorsque l'avancement de la
réaction est maximal, c'est-a-dire a 240°C, 2 h™', le rapport £(6-n)/nCO, est plutot bas, ce qui signifie
que la réaction de Water Gas Shift (CO — CO,) a lieu.

Enfin, lorsque la teneur en palladium est multipliée par 3 (mélange 3xPd/ZrO, + TiO,-WOy), le
rapport X(6-n)/nCO, se situe entre 30 et 78. Ici, le CO, n'est plus le sous-produit majoritaire des
ruptures de liaisons C-C. Dans ce dernier cas, une analyse ponctuelle du CO par GC-TCD a montré
qu’a 240°C, 4 h'l, le rendement en CO est de 2%carbone, S0it 10 fois celui en CO,, ce qui montre que si
les réactions de décarbonylation ont lieu, la réaction de Water Gas Shift est probablement trop lente
pour convertir tout le CO en CO,. Dans la littérature, le palladium est effectivement moins actif que le
platine en phase gaz.'

45

40 4 m200°C, 2 h!
m220°C, 2 h'!
m240°C, 2 h'!
m240°C,4 h"!

w
o
I

w
o
I

N
(&3}
I

20 +

15 4

10 A

rapport molaire 3(6-n)/nCO;

0 I

Pt/ZrO, + TiO2-WO Pd/ZrO; + TiO2-WOx Ir/iZrO; + TiO2-WOx
mélange mécanique

Figure 6. Rapport molaire entre nombre de ruptures C-C (soit 2(6-n)) et nombre de moles de CO,
produites pour les mélanges mécaniques M/ZrO, + TiO,-WO, (M = Pt, Pd, Ir).

Dans le cas du platine, comme vu précédemment, la somme des (6-n) moles de carbone perdues

correspondant a la quantité de composés C2-C5 formés est proche du nombre de composés C1 formés
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Chapitre 6. Etude mécanistique

(Figure 7). Ce phénomeéne se produit aussi pour l'iridium a basse température (200°C). Par contre, a
partir de 220°C et surtout a 240°C, ce rapport molaire devient élevé, probablement en raison de la
formation de CO non analysé. Pour le palladium, curieusement, le rapport molaire X(6-n)/nC1 varie
beaucoup en fonction de la teneur en palladium. A faible teneur, il est élevé a 200°C, moyen & 220 et
240°C puis a nouveau élevé a 240°C, 4 h™'. A forte teneur en palladium, il est faible a 200 et 220°C
puis fort & 240°C, quelle que soit la vitesse spatiale. Ceci montre qu'a basse température et a faible
teneur en palladium, les ruptures en milieu de chaine sont présentes (voir Figure 5), tandis qu'a forte
teneur en Pd et & haute température les réactions de rupture C-C se font plutoét en bout de chaine et
produisent du CO.

[©200°C, 2 h!
m220°C,2 h™
m240°C,2 h!
H240°C, 4 h™

(&)
I

I
I

N
I

rapport molaire $(6-n)c2.cs/n(C1)
= w

Pt/ZrO, + TiO,-WO, Pd/ZrO; + TiO,-WO, Ir/ZrO; + TiO2-WO,

mélange mécanique

Figure 7. Rapport molaire entre la somme des (6-n) moles de carbone perdues pour la formation des
composes C2 a C5 (soit 2(6-n)co.cs) et nombre de moles de CI produites pour les mélanges
mécaniques M/ZrO, + TiO,-WO, (M = Pt, Pd, Ir).

1.3.  Un cas particulier : le ruthénium

Dans le chapitre 4, nous avons présenté des catalyseurs contenant du ruthénium avec un support
silice-alumine : un catalyseur 1,3%Ru/SA s'est révélé trés actif pour la transformation du sorbitol en
mélange mécanique avec la silice-alumine (rapport Ru/SA:SA 25:75) mais en conduisant a un fort
rendement en méthane ; deux catalyseurs bimétalliques 0,5%Ru2,4%Pt/SA et 1,1%Ru2,4%Pt/SA, en
mélange mécanique avec la silice-alumine (rapport RuPt/SA:SA 50:50), ont conduit a la fois a une
forte production de CO, et a une forte production de CH,. Ces catalyseurs semblent donc entrainer de
nouveaux mécanismes de ruptures C-C. Nous les présentons ici en comparaison avec le systéme
catalytique 2,4%Pt/SA:SA 50:50.
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1.3.1. Localisation des ruptures C-C

La Figure 8 montre la production de composés C1-C5 pour les catalyseurs a base de ruthénium.
Comme pour le catalyseur monométallique a base de platine, la forte production de composés C1

montre que des ruptures C-C successives se produisent en bout de chaine.
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Figure 8. Produits de rupture C-C pour une mole de sorbitol convertie, regroupés par nombre
d'atomes de carbone, pour les systemes catalytiques Ru/SA:SA (25:75), 1%RuPt/SA:SA (50:50),
0,5%RuPt/SA:SA (50:50), 2,4%Pt/SA:SA (50:50). Tous les produits sont représentés (poly-oxygénés,
mono-oxygénés, hydrocarbures, CO,).

1.3.2. Sous-produits des réactions de rupture C-C

Le rapport Z(6-n)/quantité de CO, (Figure 9) est supérieur a 80 dans le cas du ruthénium seul,
ce qui montre que le CO, n'est clairement pas le produit des ruptures C-C dans ce cas. Pour les
catalyseurs bimétalliques, ce rapport diminue quand la proportion de ruthénium diminue, tandis que
pour le catalyseur monomeétallique au platine, ce rapport est compris entre 1 et 3. Il est donc évident
que le ruthénium catalyse d'autres mécanismes que le platine, lequel conduit a des ruptures C-C par

décarbonylation puis WGS, produisant du CO,.
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Chapitre 6. Etude mécanistique

En revanche, le nombre de moles X(6-n) perdues rapporté a la quantité de méthane (Figure 10)
met en évidence le fait que le méthane est le produit principal des réactions de rupture C-C. Ce
mécanisme se produit également dans le cas des catalyseurs bimétalliques, proportionnellement a la
part de ruthénium dans la phase métallique. Des réactions d'hydrogénolyse multiple et/ou de
méthanation sont donc probablement mises en jeu.
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Figure 9. Rapport molaire entre la somme des (6-n) moles de carbone perdues (soit X(6-n)) et nombre
de moles de CO; produites pour les systémes catalytiques Ru/SA:SA (25:75), 1%RuPt/SA:SA4 (50:50),
0,5%RuPt/SA:SA (50:50), 2,4%Pt/SA:SA (50:50). Tous les produits sont représentés (poly-oxygénés,

mono-oxygenés, hydrocarbures, CO,).
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Figure 10. Rapport molaire entre la somme des (6-n) moles de carbone perdues (soit 2(6-n)) et
nombre de moles de CH,produites pour les systemes catalytiques Ru/SA:SA (25:75), 1%RuPt/SA:SA
(50:50), 0,5%RuPt/SA:SA (50:50), 2,4%Pt/SA:SA (50:50). Tous les produits sont représentés (poly-

oxygénés, mono-oxygeénés, hydrocarbures, CO,).
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I.4. Conclusion sur les ruptures C-C

L'analyse des produits de réaction sur les différents systémes catalytiques étudiés permet de
localiser les ruptures C-C et de déterminer quels types de mécanismes sont mis en jeu.

Lorsque le métal est le platine, les ruptures C-C ont lieu en bout de chaine par des mécanismes
de type décarbonylationtWGS ou dismutation+décarboxylation. Les ruptures C-C peuvent étre
multiples ou pas suivant 'activité de la phase acide. Les réactions mises en jeu correspondent donc a
celles décrites pour I'APR des polyols en phase aqueuse.

La seule exception concerne I'alumine tungstée. Lorsque ce solide joue le role de la phase acide,
des ruptures C-C en milieu de chaine ont lieu et forment des composés a deux ou trois atomes de

carbone. Des mécanismes de type rétro-aldolisation sont probablement impliqués.

Lorsque le platine est remplacé par un métal moins actif comme le palladium ou l'iridium, les
ruptures C-C sont alors des mono-ruptures en bout de chaine conduisant principalement a des produits
en C5. Ces ruptures sont probablement des réactions de décarbonylation formant du CO. La réaction
de WGS est alors beaucoup plus lente que sur le platine et toutes les molécules de CO ne sont pas

converties en CO,.

Enfin, le ruthénium, trés actif, entraine de nombreuses ruptures C-C successives en bout de
chaine qui forment du méthane. Les réactions peuvent étre des réactions d'hydrogénolyse ou de
décarbonylation-méthanation. Cependant le ruthénium est connu pour étre un bon catalyseur de la
réaction de WGS. Si du CO était formé, cela conduirait donc a une production de CO,, méme
minoritaire. L'hypothése de ruptures C-C par hydrogénolyse multiple est donc la plus réaliste.

Pour résumer, l'activité de la phase métallique gouverne le rythme de ruptures de liaison C-C en
bout de chaine : plus le métal est actif, plus il y a de ruptures. Pour les métaux étudiés au cours de la
thése, le classement par activité pour les ruptures C-C est le suivant :

Ru>Pt>Ir="Pd.

L'activité de la phase acide joue le rdle inverse : plus la phase acide est active, moins le rythme
de ruptures C-C est important. Pour les solides acides étudiés au cours de la thése, le classement par

activité pour les ruptures C-C est le suivant :

AL O3-WOy > SA = ZrO,-WOy = ZrO,-WOy (MEL) > TiO,-WOx.
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1. Ruptures de liaisons C-O

D'aprés les données de la littérature, les ruptures de liaison C-O se font généralement par des
réactions de déshydratation acide (élimination d'une fonction alcool) ou d'hydrogénation
(hydrogénation d'une fonction éther). Les ruptures de liaison C-O entrainent donc I'élimination
successive de tous les atomes d'oxygene de la molécule de sorbitol. Ainsi, I'nydrodésoxygénation du
sorbitol entraine successivement la formation d'anhydrosorbitol, d'isosorbide, de tri-oxygénés, de diols
puis de mono-oxygénés (alcools, cétones, dérivés furaniques ou pyraniques). L'analyse des produits en
fonction de leur nombre d'atomes d'oxygeéne est donc un indicateur de I'avancement de la
transformation du sorbitol en hydrocarbure. Pour simplifier la nomenclature, nous désignerons par

"On" les composés oxygénés a n atomes d'oxygene.
11.1. Comparaison de phases acides en mélange avec Pt/ZrO,

La Figure 11 représente les composés formés par la transformation du sorbitol ainsi que le
sorbitol non converti dans le cas des mélanges mécaniques Pt/ZrO, avec divers solides acides.
L'oxygéne éliminé sous forme H,O ou CO, n'est pas représenté ici. Le déplacement de la maticre
carbonée contenant initialement 6 atomes d’oxygene dans les molécules de réactif, vers des nombres

d'atomes d'oxygene de plus en plus petits représente donc la désoxygénation progressive du systéme.

La comparaison des différentes phases acides en mélange mécanique avec le catalyseur
métallique Pt/ZrO, met en évidence un impact important de la nature de la phase acide sur la vitesse
de désoxygénation du sorbitol. A 200°C, c'est-a-dire quand la conversion du sorbitol n'est pas totale,
des composés oxygénés contenant des nombres d'atomes d'oxygéne compris entre 6 et 0 sont présents
sauf ceux a trois atomes d'oxygeéne. Dans le cas de ’oxyde de titane tungsté, la quantité de sorbitol
(06) est plus faible que pour les autres solides acides tandis que la production d'O5 et O4 est plus
importante. Ceci montre une meilleure activité désoxygénante de 1’oxyde de titane tungsté.

Quand la température augmente de 200 a 240°C, la présence de composés a plus de 3 atomes
d'oxygene décroit trés rapidement puis devient nulle a 240°C. Lorsque la vitesse spatiale augmente a
température constante, la production de composés poly-oxygénés (02 et O4 essentiellement) remonte
légérement dans le cas de I'alumine tungstée et de la zircone tungstée ZrO,-WOj.

Ces résultats montrent une désoxygénation trés rapide du sorbitol jusqu'aux espéces mono-
oxygénées. Deux étapes-clés se distinguent : a 200°C, la désoxygénation des composés a 4 atomes
d'oxygene (I'isosorbide) semble lente (des composés O4 sont encore présents tandis que les composés
O1 ont commencé a se former), puis la désoxygénation des mono-oxygénés a plus forte température
semble limitante pour l'ensemble de la réaction. La phase acide modifie I'avancement de la
désoxygénation : ’oxyde de titane tungsté est le solide acide conduisant a la désoxygénation la plus

rapide.
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Figure 11. Produits de transformation du sorbitol pour une mole de sorbitol introduite pour les mélanges mécaniques Pt/ZrO; + solide acide. Le sorbitol

non converti est représenté a l'abscisse 6. L'eau et le CO; ne sont pas représentés.
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11.2. Comparaison de phases métalliques M/ZrO, en mélange
avec TiO»-WO,

La phase métallique a une influence sur la réaction de déshydratation qui est une réaction
équilibrée : plus les produits de déshydratation sont hydrogénés facilement, plus I'équilibre se déplace
vers la déshydratation. Si la réaction d'hydrogénation est trop lente, la déshydratation n'est pas
favorisée puisque I'eau du milieu réactionnel déplace 1'équilibre vers I'hydratation (Figure 12).

-H,0 H
RN R X 2, pN

R OH

+ H,O

Figure 12. Réaction de déshydratation-hydrogénation d'un alcool.

La comparaison de I'état de désoxygénation du systéme en présence d’oxyde de titane tungsté et
de platine, de palladium ou d'iridium déposés sur zircone montre en effet des changements dans
I'avancement de la désoxygénation en fonction du métal utilis¢ (Figure 13).

A 200°C, le platine et l'iridium ont un comportement similaire : une partie significative des
produits de transformation du sorbitol sont des poly-oxygénés & 5 ou 6 atomes d'oxygeéne ; des
composés oxygénés O4 et O1 sont également présents, ainsi que des produits totalement désoxygénés
(0O0) dans le cas du platine. Dans le cas du palladium, a iso-teneur atomique en métal, le systéme
catalytique est beaucoup moins actif et 'anhydrosorbitol reste le produit principal.

A partir de 220°C, le palladium et l'iridium conduisent principalement a des produits a 5 (a
220°C en particulier) ou 4 atomes d'oxygene. Des produits a 1 atome d'oxygéne sont également
présents en forte quantité. La réaction limitante semble donc étre I'hydrogénation de l'isosorbide (O4).
Lorsque la quantité de palladium est multipliée par 3, le rapport O1/04 est plus ¢élevé, il semblerait
alors que les deux désoxygénations les plus lentes soient la 3°™ (04 — 03) et la sixiéme (01 — 00).
Le platine en revanche conduit principalement a des produits O1 et O0 dés 220°C. La désoxygénation

la plus lente ici est la sixi¢me.

Finalement, comme mentionné précédemment, le métal joue un rdle important dans les
réactions de rupture C-O : I'hydrogénation des produits de déshydratation est une étape-clé qui permet
de favoriser la désoxygénation du systéme. Les étapes de désoxygénation les plus lentes sont la
transformation de 1'isosorbide (composé O4), notamment dans le cas du palladium et de l'iridium, et la

transformation des mono-oxygénés (composés O1).
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Figure 13. Produits de transformation du sorbitol pour une mole de sorbitol introduite pour les mélanges mécaniques M/ZrO, + TiO»-WO, (M = Pd, Pd,

Nombre d'atomes d'oxygéne

Nombre d'atomes d'oxygéne

Ir). Le sorbitol non converti est représenté a l'abscisse 6. L'eau et le CO, ne sont pas représentés.
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11.3. Conclusion sur les mécanismes de rupture de liaisons C-O

Les ruptures de liaisons C-O se font par des réactions de déshydratation successives permettant
d'¢liminer les fonctions alcools. La composition du catalyseur influence la vitesse de désoxygénation
selon les paramétres suivants :

- plus la phase acide est active, plus la désoxygénation est rapide, la réaction de
déshydratation étant accélérée ;

- plus la phase métallique est active, plus la désoxygénation est rapide, soit parce que la
réaction de déshydratation est favorisée par I'hydrogénation des produits déshydratés,
soit parce que la décarbonylation conduit aussi a I'élimination d'oxygene sous forme CO
ou CO,.

Les étapes limitantes de désoxygénation semblent étre 1'étape O4 — O3, notamment & basse
température, et 1'étape O1 — OO0, soit la déshydratation des mono-alcools. Dans le premier cas, la
réaction concernée est la transformation de l'isosorbide, qui implique une rupture C-O-C. Or les
ruptures de liaison C-O-C se font en plusieurs étapes qui impliquent des réactions d'hydrogénation ou
d'hydrogénolyse. La lenteur de la transformation de ces composés est donc liée d'une part a la
multiplicité des étapes du mécanisme réactionnel mais peut-étre également a une limitation de la
réaction d'hydrogénation.
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I11.Reéactivité du systeme catalytique
optimal : Pt/ZrO, +TiO,-WO,

I11.1.Réactivité d'intermédiaires réactionnels

Comme montré précédemment, 1'étape limitante de la transformation du sorbitol sur le systeme
catalytique Pt/ZrO, + TiO,-WOy est la transformation des mono-oxygénés en hydrocarbures. Pour
mieux comprendre les mécanismes réactionnels mis en jeu a cette étape, des tests catalytiques ont été
réalisés en remplagant la charge de sorbitol par des intermédiaires réactionnels identifiés dans
I'effluent du test de transformation du sorbitol.

Les composés choisis comme intermédiaires réactionnels "modeles” sont les suivants :
- un alcool primaire : le 1-hexanol
- un alcool secondaire : le 2-hexanol
- une cétone : la 2-hexanone
- un hétérocycle : le 2,5-diméthyltétrahydrofurane
- undiol : le 1,2-hexanediol
- untriol : le 1,2,6-hexanetriol.

Les conditions opératoires choisies sont celles qui conduisent au meilleur rendement en n-
hexane : le systéme catalytique est composé de 4 g de TiO,-WOy et de 1 g de 2,2%Pt/ZrO,, la
température est de 240°C et la vitesse spatiale est de 2 h™.

La concentration de la charge est inférieure a la concentration classique du sorbitol (10%asse)-
La concentration des mono-oxygénés est fixée a 0,5%masse par la solubilité du 1-hexanol, qui est le
composé le moins soluble (5,9 g.L"). La concentration du diol est fixée & 2,5%asse €t celle du triol a

o
5 A’masse-

Toutes les charges ont été testées les unes a la suite des autres, lors du méme test, sans ringage
du catalyseur et sans redescente en température. La précision des analyses est moins bonne que sur un
test classique. Tous les résultats ont donc été normalisés pour faciliter la compréhension. Les

conditions de normalisations sont précisées sur chaque graphe.

11.1.1. Conversion d'un alcool primaire

La transformation du I-hexanol en présence du systéme catalytique Pt/ZrO, + TiO,-WOy
conduit a la conversion totale du réactif et a la formation de n-hexane, produit de la réaction de
déshydratation-hydrogénation, de n-pentane et de CO,, produits de la réaction de décarbonylation-
WGS (Figure 14). Le rapport molaire n-hexane/n-pentane obtenu est de 0,44, ce qui signifie que la
réaction de déshydratation-hydrogénation est l1égerement défavorisée dans ces conditions par rapport a

la réaction de décarbonylation.
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Chapitre 6. Etude mécanistique

La quantité de CO, produite devrait normalement étre égale a la quantité de n-pentane. Or elle
est inférieure de 30% a ce qui était attendu. Cet écart est attribué¢ a l'erreur expérimentale. En effet,
aucun autre sous-produit de rupture de liaison C-C n'a été observé (méthane, méthanol ou acide
formique). Le CO n'a pas été analysé.

1,0

0.9 1 1-hexanol
0,8
0,7 -
0,6

0,5

0,4

0,3 -

production pour 1 mole de 1-hexanol converti (mol)

n-hexane n-pentane Cc0o2

Figure 14. Produits de transformation du 1-hexanol avec Pt/ZrO, + TiO-WO,. Les valeurs sont
normalisées pour les alcanes (n-hexane + n-pentane = 1).

La transformation des alcools primaires se fait donc par des réactions de déshydratation-
hydrogénation (rupture de liaison C-O) et simultanément par des réactions de décarbonylation-WGS
(rupture de liaison C-C).

11.1.2. Conversion d'un alcool secondaire

La transformation du 2-hexanol est totale dans nos conditions et conduit exclusivement au n-
hexane (Figure 15). Ce résultat montre que 1'étape alcool secondaire — alcane est rapide et n'entraine
pas de réaction secondaire de type "craquage". La formation d'hétérocycle qui serait théoriquement
possible lors de la déshydratation du 2-hexanol n'est pas observée.

=
o

o
©

o
@

3

2-hexanol

)

S o o ©
o

o
w s

o <
N

production pour 1 mole de 2-hexanol converti (mol)
B

e o
o

n-hexane

Figure 15. Produits de transformation du 2-hexanol avec Pt/ZrO, + TiO-WO.,. Les valeurs sont
normalisées.
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11.1.3. Conversion d'une cétone

La transformation de la 2-hexanone semble étre beaucoup plus lente (Figure 17), ceci pourrait
étre li¢ a la présence d'eau : des travaux sur l'hydrogénation de la butanone sur Pt/Al,O; en phase
liquide montrent un effet négatif de l'eau sur la cinétique de la réaction, di selon les auteurs a une
adsorption compétitive de I'eau sur les sites catalytiques.’ En effet, dans nos conditions, la charge n'est
convertie qu'a 40%. Le produit principal de réaction est le n-hexane, ce qui suggere que le mécanisme
réactionnel se compose d'une étape dhydrogénation produisant du 2-hexanol suivie d’étapes
successives de déshydratation et d'hydrogénation conduisant au n-hexane (Figure 16). La premicre
étape est la plus lente car le 2-hexanol n'est observé qu'a I'état de traces.

)CJ)\/\/L)\/\/

Figure 16. Transformation de la 2-hexanone en n-hexane.
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0,3 1
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2-hexanone 2-hexanol n-hexane

Figure 17. Produits de transformation de la 2-hexanone avec Pt/ZrO, + TiO,-WO,. Les valeurs sont
normalisées (2-hexanone +2-hexanol + n-hexane = 1).

111.1.4. Conversion d'un hétérocycle

La transformation du 2,5-diméthyltétrahydrofurane est également lente. En effet, dans nos
conditions, la charge est convertie a moins de 60% (Figure 19). Le produit majoritaire de réaction est
le n-hexane, ce qui suggere que le mécanisme réactionnel se compose d'une étape de rupture de liaison
C-O-C hydrogénante produisant du 2-hexanol puis preduisant-deta2-hexanone,—puis—dune—€tape
d'hydrogénationproduisant-du2-hexanolet-d’étapes successives de déshydratation et d'hydrogénation
conduisant au n-hexane (Figure 18). La présence de 2-hexanene-et-de-2-hexanol en trés faible quantité
indique que la premiére étape, c’est-a-dire la rupture de liaison C-O-C, est la plus lente._ Nous
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observons également une faible quantité de 2-hexanone qui peut difficilement étre un intermédiaire de

la formation du 2-hexanol car nous avons montré précédemment que la réduction de la 2-hexanone en

2-hexanol était trés lente. Il est donc suggéré que la 2-hexanone soit formée par rupture de liaison

C-0O-C de I'hétérocycle, en paralléle de la formation du 2-hexanol.

(0} o OH

— N I H, | - H0 Ha
\ / - /\/\/ /\/\/ +Hy0 P N\ PN

o i, OH H,0 i,
\Q/ )\/\/ P Vg NN

N

Figure 18. Transformation du 2,5-diméthyltétrahydrofurane en n-hexane.
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production pour 1 mole de 2,5-diméthylITHF (mol)

2,5- 2-hexanone 2-hexanol n-hexane
diméthyltétrahydrofurane

Figure 19. Produits de transformation du 2,5-diméthyltétrahydrofurane avec Pt/ZrO; + TiO,-WO..
Les valeurs sont normalisées (2,5-diméethyltétrahydrofurane + 2-hexanone + 2-hexanol + n-
hexane = 1).

111.1.5. Conversion d'un diol

La transformation du 1,2-hexanediol sur le catalyseur Pt/ZrO, + TiO,-WO, entraine une
conversion totale de la charge dans nos conditions (Figure 20). Les produits observés sont des alcools
primaires (1-hexanol et 1-pentanol), formés par déshydratation-hydrogénation des fonctions alcools en
position 2 ou par décarbonylation (cas du 1-pentanol), des alcanes formés par deux réactions de
déshydratation-hydrogénation successives (n-hexane), par deux décarbonylations successives (n-
butane) ou par une déshydratation-hydrogénation et une décarbonylation (n-pentane). Aucun produit

—265-



cyclique n'est observé. Le CO, produit par les réactions de décarbonylation-WGS est présent mais, la
encore, en quantité inférieure a ce qui était attendu.

Les alcools secondaires ne sont pas observés. Il est possible qu'ils ne se forment pas, les
fonctions alcools en bout de chaine seraient alors plus difficiles & déshydrater lors de la transformation
d’un diol. II est plus probable qu'ils soient formés et déshydratés trés rapidement.

Le rapport molaire n-hexane/n-pentane est de 0,41, soit trés proche de ce qui avait été mesuré
lors de la transformation du 1-hexanol. Le rapport molaire n-pentane/n-butane est de 2,4.

1,0

0,9 - 1,2-hexanediol

OH

0,8 -

0,7 A

0,6 -

0,5

0,4 -

0,3 A

0,2

0,14
0,0

production pour 1 mole de 1,2-hexanediol (mol)

AMMimemy

N

1-hexanol 1-pentanol n-hexane n-pentane n-butane co

Figure 20. Produits de transformation du 1,2-hexanediol avec Pt/ZrO, + TiO»-WO.,. Les valeurs sont
normalisées (1-hexanol + I-pentanol + n-hexane + n-pentane + n-butane = 1).

L'analyse des produits conduit a I'élaboration d'un schéma réactionnel complexe (Figure 21)
selon lequel le 1,2-hexanediol peut subir deux réactions de déshydratation-hydrogénation et conduire
au n-hexane, ou encore une réaction de déshydrogénation-décarbonylation suivie d’une réaction de
déshydratation-hydrogénation et donner du n-pentane, ou deux réactions de déshydrogénation-
décarbonylation conduisant au n-butane.

A Tlissue de la transformation du 1,2-hexanediol, le 1-hexanol et le n-pentane étant
respectivement l'alcool et l'alcane les plus représentés, la voie réactionnelle entourée en vert semble
majoritaire : elle consiste en une réaction de déshydratation-hydrogénation d'un alcool secondaire
suivie de la déshydrogénation-décarbonylation de I'alcool primaire restant. Il semble logique que la
réaction de déshydrogénation-décarbonylation soit favorisée apres 1'étape d'hydrogénation puisque ces
deux réactions ont lieu sur des sites métalliques proches, tandis que la déshydratation a lieu sur des
sites acides éloignés.

Nous proposons par ailleurs un mécanisme alternatif a celui de la littérature’ selon lequel la
désoxygénation du composé & 6 atomes de carbone et 1 atome d’oxygéne se produit non pas sur un
alcool mais directement sur le produit de déshydratation insaturé. Ainsi, par tautomérie, 1’alcéne formé
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par élimination d’une des deux fonctions alcools du diol peut se trouver sous forme aldéhyde qui
subirait alors une décarbonylation. Ce mécanisme représente une alternative plausible a la réaction
d’hydrogénation-déshydrogénation-décarbonylation. Il conduit a une voie réactionnelle selon laquelle
le 1-hexanol n’est pas un intermédiaire réactionnel. Cet alcool étant cependant présent en quantité
importante dans les produits de réaction, la voie alternative proposée semble donc minoritaire.

OH
OH -H,0 Hy
)\/\/ +H-0 SN N
o | | s 2 Hy 7
M N
-H,0 +H,0 + H,0

OH / HO A~ _~_~ L HOM’\Tz

-H,0 !
HOM o *W/ &°
>

o J—
1,2-hexanediol +H20 NN
Hy ~O~o "~

-H2 OH S~

\ (o]
-Hy \ -CO

Figure 21. Schéma réactionnel de la transformation du 1,2-hexanediol. En présence de platine, le CO
est transformé en CO, par la réaction de WGS (non représentée ici). Les molécules en rouge ont été
analysées dans l'effluent de transformation du 1,2-hexanediol. En bleu : mécanisme alternatif de
formation du n-pentane.

111.1.6. Conversion d'un triol

La transformation du 1,2,6-hexanetriol conduit aux mémes produits majoritaires que celle du
1,2-hexanediol : 1-hexanol et 1-pentanol, n-hexane, n-pentane et n-butane (Figure 22). Les réactions
mises en jeu sont donc similaires. Cependant, le 1-pentanol est présent en quantité nettement
supérieure au 1-hexanol, ce qui n'était pas le cas lors de la transformation du diol. Le rapport molaire
n-hexane/n-pentane reste du méme ordre (0,42) tandis que le rapport n-pentane/n-butane est plus
faible (1,5).

Contrairement aux autres tests sur molécule modéle, de nombreux produits minoritaires (moins
de 0,05 mol produite pour 1 mole de 1,2,6-hexanetriol convertie) sont observés (Figure 23). Des
composés variés sont identifiés : des di-oxygénés (tétrahydropyran-2-méthanol), des mono-oxygénés
(3-méthylcyclopentanone, 2-méthyltétrahydropyrane, tétrahydropyrane, 1-butanol, méthanol), un
alcane (méthane), des cycloalcanes (cyclohexane et méthylcyclohexane) et des acides carboxyliques
(Ce, C5, C3).
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Figure 22. Produits majoritaires de transformation du 1,2,6-hexanetriol avec Pt/ZrO, + TiO»-WO.,.
Les valeurs sont normalisées (1-hexanol + 1-pentanol + n-hexane + n-pentane + n-butane = 1).
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Figure 23. Produits minoritaires de transformation du 1,2,6-hexanetriol avec Pt/ZrO, + TiO,-WO..
Les valeurs sont normalisées.

L'analyse des produits permet de construire un schéma réactionnel de la transformation du
1,2,6-hexanetriol (Figure 27). Dans ce schéma, I'hexanetriol est transformé en composés di-oxygénés
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par déshydrogénation-décarbonylation (produits surlignés en vert), ou par déshydratation suivie d'une
hydrogénation, déshydratation décarbonylation (produits surlignés en orange), ce qui entraine la
formation d'un diol a cinq ou six atomes de carbone, ou par cyclodéshydratation, ce qui conduit au
tétrahydropyran-2-méthanol qui a été identifié dans les produits de réaction. Ce composé conduit
ensuite a des dérivés pyraniques qui peuvent étre hydrogénés en mono-alcools a cing ou six atomes de
carbone.

Ces composés di-oxygénés conduisent ensuite a des alcools primaires ou secondaires
comportant théoriquement 4 a 6 atomes de carbone par des mécanismes déja décrit pour 1’hexanediol
(Figure 21). Ces alcools peuvent ensuite étre transformés en alcanes par déshydratation-hydrogénation
ou par déshydrogénation-décarboxylation.

D'aprés 'analyse des produits de réaction, la voie réactionnelle qui conduit au propane via la
décarbonylation du 1-butanol n'existe pas dans le cas du systéme catalytique Pt/ZrO, + TiO,-WOy
(zone grisée sur la Figure 27). Par ailleurs la concentration en butanol dans 1'effluent est trés faible. 11
est donc probable que la voie de formation du 1-butanol soit trés minoritaire ici, et donc que la
premicére étape de transformation du 1,2,6-hexanetriol soit préférentiellement une déshydratation.

Ensuite, les conclusions tirées des résultats de la transformation du 1,2-hexanediol
semblent s'appliquer a tous les hexanediols et pentanediols : la voie réactionnelle préférentielle
serait celle comportant une rupture C-C et une rupture C-O, permettant de former
sélectivement des alcanes a n-1 atomes de carbone a partir de diols a n atomes de carbone.

Enfin, des acides carboxyliques sont analysés dans 1’effluent de transformation de 1’hexanetriol,
ce qui n’était pas le cas pour ’hexanediol. Cette observation conduit a formuler plusieurs hypothéses :
les acides carboxyliques se forment dés les premicres étapes de la réaction, ils comportent alors
plusieurs fonctions oxygénées qui sont éliminées par la suite. Ou alors ils se sont formés lors de la
transformation de I’hexanetriol & partir d’aldéhydes car la complexité du mécanisme réactionnel
entraine une compétition accrue pour les sites catalytiques de décarbonylation (métalliques), ce qui
permet a la dismutation des aldéhydes en alcools et acides carboxyliques de se produire sur des sites
acides de Lewis (réaction de Tischenko). Cette derniére hypothése est représentée en bleu sur la
Figure 27.

Figure 24 (page suivante). Schéma réactionnel de la transformation du 1,2,6-hexanetriol sur le
systeme catalytique Pt/ZrO, + TiO»-WO,. Légende : fleche bleue . équilibre déshydratation-
hydratation ; fleche rose : hydrogénation ; fleche verte : déshydrogénation ; fleche rouge :
décarbonylation ; fleche noire : dismutation ; fleche bleu clair : décarboxylation. Les composés
identifiés dans l'effluent de transformation du 1,2,6-hexanetriol sont en rouge.

-269 —



1

s

N

:

?g

A

{2

OO Or
oy
W/\/\

R
=




111.2. Réactivité du sorbitol

Nous nous intéressons maintenant a la transformation du sorbitol sur le systéme catalytique
Pt/ZrO,:Ti0,-WO, (20:80). Nous avons vu dans le chapitre 5 qu'a 200°C, lorsque I'avancement de la
réaction est faible, le 1,4-anhydrosorbitol et I'isosorbide sont détectés en quantités importantes, ce qui
signifie que ces deux composés sont tres probablement les premiers intermédiaires réactionnels.

Ensuite, lors de la transformation du sorbitol, le rapport n-hexane/n-pentane est toujours
supérieur a 1, quelles que soient les conditions opératoires, alors que lors de la transformation du
1,2,6-hexanetriol il est proche de 0,4. Le 1,2,6-hexanetriol n'est donc pas forcément ici l'intermédiaire
préférentiel entre l'isosorbide et le n-hexane, contrairement a ce qui avait été proposé pour le
catalyseur Pt/Si0,-Al,O; par Li & Huber.! D'autres hexanetriols sont susceptibles en effet de se former
a partir de l'isosorbide, comme le montre la Figure 25, qui peuvent permettre une meilleure sélectivité
en C6 : en effet, si aucun alcool terminal n'est présent, comme c'est le cas pour le 2,3,5-hexanetriol ou
le 2,3,4-hexanetriol, la sélectivité en composés C6 devrait étre maximisée. Avec deux alcools
terminaux, le 1,2,6-hexanetriol représente donc l'isomére conduisant potentiellement a la plus faible
sélectivité en Co6.
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OH O
2,3,5-hexanetriol Ho 0 OH OH
OH OH H,0 /K(V

W‘/ o &Hz
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1,2,5-hexanetriol H OH
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\o ~> o) 0. — =

Figure 25. Formation d'hexanetriols a partir d'isosorbide.

Enfin, comme cela a été montré dans la partie 1.1, les étapes limitantes de la transformation du
sorbitol sont la transformation des composés O4 en O3 et la transformation des composés O1 en OO0.
La transformation des O3 en O2 serait donc plutét rapide, ce qui explique pourquoi les intermédiaires
03 ne sont pas identifiés.

Nous avons vu de plus que la transformation d'un hexanetriol comportant deux alcools
primaires et un alcool secondaire conduisait principalement au n-pentane, n-butane et n-hexane, avec
une sélectivité nulle pour le propane. Si ce résultat est extrapolé a l'isosorbide qui contient
potentiellement deux alcools primaires et deux alcools secondaires, il est probable que la
transformation de l'isosorbide conduise aussi préférentiellement a la formation d'hydrocarbures C4-C6

via des mécanismes similaires.
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Ainsi, les composés CI1-C3 seraient issus de voies réactionnelles minoritaires impliquant
éventuellement des ruptures C-C en milieu de chaine.

Finalement, 1'¢tude des produits de transformation du sorbitol sur le systéme catalytique
Pt/ZrO,:TiO,-WO4 (20:80) montre que cette réaction se fait par deux séquences : d'abord la
désoxygénation du sorbitol C6,06 en isosorbide C6,04, impliquant uniquement des réactions de
cyclodéshydratation, puis la transformation C6,04 — C(4-6),0(1-0) qui a lieu via des mécanismes
complexes de déshydratation-hydrogénation, déshydrogénation-décarbonylation et déshydrogénation-
dismutation-décarboxylation. Les mécanismes de transformation des mono-oxygénés et des diols sont

identifiés. L'étape de transformation de l'isosorbide en composés tri-oxygénés reste a élucider (Figure
26).

isosorbide : 0,68

0,200
0,180

0,160

production pour 1 mol de sorbitol (mol)

Figure 26. Produits de la transformation du sorbitol représentés en fonction de leur nombre d'atomes
de carbone et d'oxygene, pour une mole de sorbitol convertie, pour le systeme catalytique
Pt/ZrO,:TiO WO (20:80), a 220°C, 2h”. Le CO, n'est pas représenté (valeur : 0,29).
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V. Conclusion

L'étude détaillée des produits de réaction de la transformation du sorbitol et de la transformation
de molécules modéles permet d'apporter des éléments de compréhension des mécanismes réactionnels
mis en jeu avec des catalyseurs bifonctionnels.

Ainsi, la nature de la phase acide influence les mécanismes de ruptures de liaisons C-C. Dans la
majorité des cas, ces ruptures ont lieu en bout de chaine par décarbonylation. Dans le cas particulier de
I'alumine tungstée, des ruptures C-C en milieu de chaine probablement par des réactions de rétro-
aldolisation sont mises en évidence par la présence de composés C2 et C3.

Une forte activité de la phase acide permet de limiter le nombre de rupture de liaison C-C en
bout de chaine. Au contraire, I'activité de la phase métallique favorise la multiplicité des ruptures C-C
pour les métaux étudiés (Pt, Pd, Ir, Ru). La nature du métal gouverne également le mécanisme de
rupture C-C : décarbonylation/décarboxylation pour Pt, Pd, Ir et hydrogénolyse pour Ru. La phase
métallique influence de plus la transformation du CO par la réaction de Water Gas Shift : le palladium
et l'iridium ne sont pas de bons catalyseurs de WGS dans nos conditions opératoires, ce qui entraine
une production de CO et parallélement une trés faible production de CO,.

Les ruptures de liaisons C-O se produisent grace a des réactions de déshydratation catalysées
par des sites acides. Les étapes les plus lentes sont la transformation de l'isosorbide, qui nécessite
plusieurs étapes d'hydrogénation-déshydratation-hydrogénation impliquant des sites acides, des sites

métalliques et de I'hydrogene, et la déshydratation des alcools.

Par ailleurs, 1'étude de composés modéles mono-oxygénés sur le systéme catalytique Pt/ZrO, +
Ti0,-WO, permet de mieux comprendre certaines étapes de la transformation du sorbitol.

e Les mono-alcools sont transformés en alcanes linéaires par déshydratation-
hydrogénation. Cette réaction est trés rapide.

e Dans le cas d'un alcool primaire, le carbone supportant la fonction alcool peut étre
¢liminé par décarbonylation-WGS. La dismutation-décarboxylation ne semble pas
intervenir a ce stade.

e L'hydrogénation des cétones et des hétérocycles en alcools est une étape lente sur le
systéme catalytique Pt/ZrO, + TiO,-WO,.

e L’ordre cinétique de rupture des liaisons C-O est le suivant : C-OH > C=0 > C-O-C

La transformation d’un diol identifié comme un intermédiaire réactionnel de la transformation
du sorbitol apporte des ¢léments de réponse concernant les mécanismes réactionnels des poly-
oxygénés : la voie préférentielle de transformation du 1,2-hexanediol est la déshydratation-
hydrogénation de la fonction alcool en position 2 suivie de la déshydrogénation-décarbonylation de la
fonction alcool en position 1, ce qui conduit a la formation du n-pentane. Nous suggérons que la
proximité des sites catalytiques d’hydrogénation-déshydrogénation et de décarbonylation sur la
phase métallique est responsable de cette orientation de la sélectivité.
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La transformation d’un hexanetriol entraine par ailleurs la formation de nombreux produits de
réaction, parmi lesquels les alcools a 5 ou 6 atomes de carbone et les alcanes de 4 a 6 atomes de
carbone sont majoritaires. Trés peu de composés a deux atomes d’oxygene sot détectés. Nous
proposons un certain nombre de pentanediols et d’hexanediols comme intermédiaires réactionnels,
ainsi que le tétrahydropyran-2-méthanol. Ces produits sont ensuite transformés suivant les
mécanismes décrits pour le 1,2-hexanediol : la voie réactionnelle préférentielle serait celle comportant
une rupture C-C et une rupture C-O, permettant de former sélectivement des alcanes a n-1 atomes de
carbone a partir de diols a n atomes de carbone.

Par ailleurs, la répartition des produits de transformation du sorbitol sur le systéme catalytique
Pt/ZrO, + TiO,-WO, différe de celle des produits de transformation du 1,2,6-hexanetriol, qui n’est
donc probablement pas le seul intermédiaire tri-oxygéné. Les autres hexanetriols potentiellement

formés a partir d’isosorbide conduisent théoriquement a une meilleure sélectivité en n-hexane.

Les intermédiaires hexanetriols conduisent donc a des produits comportant 4 a 6 atomes de
carbone. Nous faisons 1’hypothése que les produits plus courts (1 a 3 atomes de carbone) sont formés
par des réactions de rupture C-C en milieu de chaine. Ceci permet d'élaborer un schéma réactionnel
global simplifié pour la transformation du sorbitol sur ce catalyseur (Figure 27).

D’apres ce schéma, il existe deux principales voies d’amélioration de la sélectivité en alcanes

longs :

e La limitation des réactions de ruptures C-C en milieu de chaine par la suppression des
sites catalytiques correspondants, qui sont probablement des sites basiques.

e La transformation sélective de ’isosorbide en intermédiaires tri-oxygénés ne comportant
pas (ou peu) d’alcools terminaux. Pour ce faire, il est important d’étudier cette réaction en
détail, c’est-a-dire en utilisant 1’isosorbide comme charge et des conditions opératoires

permettant I’observation des intermédiaires tri-oxygénés.

L’étude de la sélectivité de la transformation du sorbitol en alcanes se résume en définitive a
I’étude de la sélectivité de la transformation de I’isosorbide en hexanetriol.

Figure 27 (page suivante). Schéma réactionnel global simplifié de la transformation du sorbitol.
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Chapitre 6. Etude mécanistique
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Conclusion géneérale

Le sujet de ce travail de these était centré sur le catalyseur bifonctionnel, son comportement
dans l'eau et I'impact de sa formulation sur la sélectivité de la réaction de transformation du sorbitol.
En introduction, nous avions défini plusieurs problématiques de recherche qui ont été explorées tout
au long de la these.

Pour répondre a ces problématiques, des méthodes expérimentales ont été développées pour
préparer des systemes catalytiques bifonctionnels et évaluer leur stabilité et leurs performances
catalytiques.

Ainsi, un test de stabilité hydrothermale en autoclave (eau liquide, pH neutre, 225°C, 25 bar,
azote) a été mis au point pour étudier la stabilité des catalyseurs en présence d'eau. Ce test a permis de
démontrer que certains systemes n'étaient pas adaptés au milieu réactionnel, notamment le catalyseur
de référence Pt/SA. Ce test pourrait étre amélioré en utilisant un milieu plus proche du milieu
réactionnel, en particulier concernant I'acidité.

Un second test en autoclave a été développé pour évaluer l'acidité en phase aqueuse des oxydes
tungstes. Il consiste a suivre la déshydratation du cyclohexanol dans une solution aqueuse, a 240°C, 33
bar, sous azote. Ce test a montré que les caractérisations de I'acidité en phase gaz ne correspondent pas
aux performances mesurées en phase aqueuse.

Enfin, un test de transformation catalytique du sorbitol en lit fixe a été mis au point. La
principale difficulté de ce test réside dans la complexité des analyses des produits de réactions qui se
répartissent entre phase gaz et phase aqueuse. Plusieurs méthodes chromatographiques ont été
développées pour identifier et quantifier les nombreux composés oxygénés de la phase aqueuse. La
combinaison des différentes méthodes d'analyse conduit a un bilan carbone compris entre 80 et 110%.
La principale limitation de ce test catalytique est la diffusion de I'hydrogéne dans la phase aqueuse, qui
pourrait étre améliorée en modifiant la pression totale de test ou encore en modifiant le mode de
mélange liquide-gaz.

La méthodologie mise au point a permis d'apporter de nombreux éléments de compréhension
aux problématiques définies en introduction.

¢ Comment se comporte un catalyseur hétérogéne (métallique, acide ou bifonctionnel) en
phase aqueuse ? Est-il possible de concevoir des catalyseurs stables et actifs dans le
milieu réactionnel ?

Dans le chapitre 3, I'étude détaillée du systéme catalytique Pt/SA a montré que I'eau du milieu
réactionnel est un facteur de modification du catalyseur. Le support silice-alumine est hydraté au
contact de I'eau, ce qui entraine des modifications texturales. Le platine déposé sur ce support subit un
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frittage important qui conduit a la perte de nombreux sites catalytiques. Lorsque le ruthénium
remplace le platine, les mémes modifications se produisent (chapitre 4).

En revanche, il a été démontré dans le chapitre 5 que I'utilisation d'un support stable en milieu
hydrothermal comme la zircone monoclinique permet de stabiliser la phase métallique et de limiter le
frittage en milieu réactionnel dans le cas du platine. De plus, les solides acides constitués d'oxydes
dopés au tungsténe présentent globalement une bonne stabilité en phase agqueuse. La stabilité du
catalyseur dépend donc avant tout de la stabilité du support en milieu hydrothermal.

A l'avenir, les oxydes stables en milieu aqueux comme I'oxyde de titane et la zircone devraient
donc étre largement utilisés pour les réactions en phase aqueuse. Les supports carbonés non étudiés
dans ce travail (charbon actif, nanotubes de carbone) sont également prometteurs en terme de stabiliteé.

e Est-il possible d’optimiser la phase métallique, précisément I’équilibre
décarbonylation / hydrogénation, pour éliminer les réactions de rupture de liaisons C-C
productrices de CO, et orienter sélectivement la réaction de transformation du sorbitol
vers la formation d'alcanes ?

Dans le chapitre 3, il a été montré que le catalyseur Pt/SA conduit & une forte production de CO,
par des réactions de décarbonylation-WGS ou dismutation-décarboxylation. Ce comportement peut
étre limité par l'optimisation de I'équilibre phase acide/phase métallique, mais reste tout de méme
important méme pour un catalyseur optimisé.

Dans le chapitre 4, des phases métalliques alternatives a base de ruthénium et de rhénium ont
été évaluées. L ajout de rhénium au platine ne modifie pas significativement la réactivité du catalyseur
de base dans nos conditions. Le ruthénium en revanche semble conduire & d'autres mécanismes que la
décarbonylation comme par exemple I'hydrogénolyse multiple. Cependant, cette nouvelle réactivité
entraine toujours des ruptures C-C non désirées qui produisent du méthane.

Dans le chapitre 5, le platine a été remplacé par I'iridium ou le palladium. Ces deux métaux sont
sélectifs pour la production de composés a 5 ou 6 atomes de carbone et catalysent trés peu les ruptures
C-C. Cependant, ils sont trop peu actifs pour étre utilisés comme catalyseurs d'hydrogénation dans les
conditions opératoires souhaitées.

En perspective, I'amélioration de la phase métallique pour limiter les réactions de rupture de
liaisons C-C reste un défi pour la transformation du sorbitol. L'utilisation de conditions opératoires
facilitant la diffusion de I'hydrogéne (pression d'hydrogene accrue, température du réacteur plus
élevée, etc.) pourrait dans un premier temps améliorer la sélectivité pour I'hydrogénation. La
modification du platine par des promoteurs ou par l'utilisation de nouveaux supports pourrait
également permettre de limiter les réactions de décarbonylation.

e Est-il possible de concevoir une phase acide suffisamment active pour déshydrater les
six fonctions alcools du sorbitol, avant décarbonylation sur la phase métallique ? Quels
sont les paramétres qui régissent l'acidité en milieu aqueux d'un solide ?

Dans le chapitre 3, il a été démontré que la silice-alumine n'est pas adaptée a la réaction de
transformation du sorbitol en phase aqueuse. C'est pourquoi de nouvelles phases acides ont été
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préparées en dopant des oxydes simples avec du tungsténe (chapitre 5). Ces nouveaux catalyseurs ont
été caractérisés notamment du point de vue de l'acidité en phase aqueuse. Il apparait que cette derniére
est liée a la présence de tungsténe sous forme tétraédrique en surface de I'oxyde, créant des sites acides
forts, voire trés forts. Lors de la transformation du sorbitol, cette acidité n'entraine un gain de
sélectivité pour les ruptures de liaisons C-O par déshydratation que dans le cas de I'oxyde de titane
tungsté. Concernant les zircones tungstées, une bonne acidité en phase aqueuse est observée au cours
d’un test d'acidité modéle de deux heures mais elle ne se maintient pas sur un test de transformation du
sorbitol de plusieurs heures. La désactivation des sites acides par des modifications du tungsténe de
surface (oxydation par l'eau, frittage, etc.) est suspectée. Enfin, I'alumine tungstée présente un
comportement particulier : le tungstene semble étre inclus dans le support et ne pas étre actif en
surface, ce qui conduit a une réactivité non acide originale formant des alcools courts.

En résumé, l'activité d'un solide acide en phase aqueuse est liée a plusieurs parametres. En
premier lieu, la stabilité en conditions hydrothermales est importante. Les catalyseurs de type silice-
alumine ou zéolithes sont donc a proscrire. Ensuite, I'acidité dépend non pas du nombre total de sites
acides mais plutét du nombre de sites acides forts et trés forts qui resteront actifs en phase aqueuse.
L'acidité dans I'eau n'est donc pas directement corrélée a I'acidité en phase gaz.

Des caractérisations fines de l'acidité en présence d'eau liquide seraient intéressantes pour
mieux comprendre la nature exacte des sites catalytiques de l'oxyde de titane tungsté. Ainsi, des
méthodes de spectroscopie (Raman, IR) in situ, de calorimétrie, de chimisorption, etc. dans I'eau sont a
imaginer.

e Est-il possible d’optimiser le couple métal/acide en catalyse hétérogene bifonctionnelle
afin d’orienter sélectivement la transformation de sorbitol vers des alcanes
incorporables au pool carburant ?

Dans la derniére partie du chapitre 5, I'étude de I'équilibre acide/métal d'un systéme catalytique
Pt/ZrO, + TiO,-WO, a conduit a la formulation d'un catalyseur idéal issu d’un mélange Pt/ZrO, :
TiO,-WO, (20:80), qui minimise la production de CO; (rdtco, max. = 18%carmone) tout en maximisant la
sélectivité en alcanes longs (rdtcs.ce maxX. = 14 Y%carbone)-

Nous avons montré que le rendement en hexane pourrait étre amélioré en favorisant
I'nydrogénation des composes mono-oxygénés insaturés (cétones et hétérocycles). Une autre piste
d'amélioration serait le dép6t de la phase métallique directement sur la phase acide qui permettrait de
réduire la distance sites acides-sites métalliques et éventuellement de favoriser I'nydrogénation des
produits insaturés formés par déshydratation.

e Quels sont les mécanismes réactionnels-clés régissant la sélectivité de la transformation
du sorbitol et dans quelle mesure sont-ils susceptibles d'étre modifiés si le systéme
catalytique est modifié ?

Dans le chapitre 6, I'étude détaillée des produits de réaction de la transformation du sorbitol et
l'utilisation de molécules modeéles identifiées comme des intermédiaires réactionnels en conversion du
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sorbitol ont permis d'apporter des éléments de compréhension des mécanismes mis en jeu avec des
catalyseurs bifonctionnels.

Ainsi, les ruptures C-C ont lieu en bout de chaine par des mécanismes de décarbonylation ou
décarboxylation pour la majorité des systémes étudiés, a deux exceptions prés : (i) pour l'alumine
tungstée, des ruptures en milieu de chaine sont également observées ; (ii) lorsque le ruthénium est
présent, les ruptures se font bien en bout de chaine mais plutdt par des réactions d'hydrogénolyses
multiples. L'activité de la phase acide permet de limiter ces ruptures C-C, tandis que l'activité de la
phase métallique a I'effet inverse. Les ruptures de liaisons C-O se produisent grace a des réactions de
déshydratation catalysées par des sites acides. Les étapes les plus lentes sont la transformation de
I'isosorbide, qui nécessite plusieurs étapes d'hydrogénation-déshydratation-hydrogénation impliquant
des sites acides, des sites métalliques et de I'hydrogene, et la déshydratation des alcools.

Par ailleurs, I'étude de composés modeéles sur le systéme catalytique Pt/ZrO, + TiO,-WOy a
permis de mieux comprendre certaines étapes de la transformation du sorbitol et d'élaborer un schéma
réactionnel global simplifié pour la transformation du sorbitol sur ce catalyseur.

D’aprés ce schéma, il existe deux principales voies d’amélioration de la sélectivité en alcanes
longs :

- La limitation des réactions de ruptures C-C en milieu de chaine par la suppression
des sites catalytiques correspondants, qui sont probablement des sites basiques.

- La transformation sélective de I’isosorbide en intermédiaires tri-oxygénés ne
comportant pas (ou peu) d’alcools terminaux. Pour ce faire, il est important
d’étudier cette réaction en détail, c’est-a-dire en utilisant I’isosorbide comme
charge et des conditions opératoires permettant I’observation des intermédiaires
tri-oxygénés.

L’étude de la sélectivité de la transformation du sorbitol en alcanes se résume en définitive a
I’étude de la sélectivité de la transformation de I’isosorbide en hexanetriol.
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I. Annexe A. Liste des abréviations

Abréviations utilisées pour les catalyseurs :

SA : silice-alumine siralox30
Pt/SA : sauf mention contraire, catalyseur de référence 2,3%massePt/SA
-ST : suffixe des catalyseurs ayant subi un test de stabilité hydrothermale

-TSorb : suffixe des catalyseurs ayant subi un test de transformation du sorbitol

Notation des mélanges mécanigues de catalyseurs :

A : B (x:y) : mélange des catalyseurs A et B suivant le rapport massique X:y

M/ZrO, + A (chapitre 5) : mélange du catalyseur métalliqgue M/ZrO2 et du catalyseur acide A
dans les proportions suivantes : 4 g de catalyseur acide + 250 pumol de métal pur.

Autres abréviations :

FX : Fluorescence X

ICP-OES : Spectroscopie d’émission au plasma

DRX : Diffraction des rayons X

BET : Surface spécifique d’un catalyseur par la méthode Brunauer Emett et Teller
TPR : Réduction en température programmée

TPDnns : Désorption d'ammoniac en température programmée

MEB : Microscopie électronique a balayage

MET : Microscopie électronique a transmission

COT ou TOC : Carbone organique total

GC-FID : Chromatographie en phase gazeuse couplée a un détecteur a ionisation de flamme
GC-TCD : Chromatographie en phase gazeuse couplée a un catharomeétre

GC-MS : Chromatographie en phase gazeuse couplée & un spectrométre de masse
HPLC-RI : Chromatographie liquide a haute performance couplée a un réfractometre
ClI : Chromatographie ionique

PPH : Vitesse spatiale massique par heure.



Annexe B. Molécules ex-biomasse

composés C6

composés C4-C5

composés C2-C3

Nom(s)

glucose, glucopyranose, dextrose

sorbitol, glucitol, alcool
hexahydrique

1,4-anhydrosorbitol, sorbitan

isosorbide, 1,4:3,6-dianhydro-D-
sorbitol

1,2,6-hexanetriol, 1,2,6-
trihydroxyhexane

1,2-hexanediol

xylitol, 1,2,3,4,5-
pentahydroxypentane

érythritol, tétrahydroxybutane,
(2R,3S)-butane-1,2,3,4-tétraol

2,3-butanediol, 2,3-butylene glycol

glycérol, 1,2,3-propanetriol,
glycérine
glycéraldéhyde

hydroxyacétone, acétol

acide lactique, acide
hydroxypropionique

1,2-propanediol, propylene glycol

éthylene glycol, éthanediol

formule
brute
C6H1206

CGH14OG

CsH1205

C6H1004

CeH1404

CGH1402

CSHIZOS

C4H1004

C4H100,

CsHgOs

C3H603

CsHqO2

CsHeOs

CsHsO2

CzHeOz

formule semi-
développée
H

-VI-

masse
moléculaire
180,16

182,17

164,16

146,14

134,17

118,17

152,15

122,12

90,12

92,09

90,08

74,08

90,08

76,09

62,07

n°® CAS

50-99-7

50-70-4

12441-09-7

652-67-5

106-69-4

6920-22-5

87-99-0

149-32-6

513-85-9

56-81-5

453-17-8

116-09-6

10326-41-7

57-55-6

107-21-1



Annexe C. Solubilité de I"hydrogene

Les informations ci-dessous (excepté la partie 3) ) sont extraites de la note IFPEN référencée
RO740R-JCDH/mj-154/11 du 18/05/2011 rédigée par J.-C. de Hemptinne et intitulée "Effet de la
présence de molécules d'oxygénés pour la solubilité de I'hydrogéne dans I'eau”.

La solubilité de I'nydrogene dans des solutions modéles a été déterminée grace a des modéles
thermodynamiques. La solubilité est calculée grace a la constante de Henry, que nous considérons
égale a la constante de proportionnalité de la pression partielle d'un gaz et de sa fraction molaire dans
un solvant.

1) Constante de Henry de I'hydrogéne dans I'eau

L'eau est un solvant particulier qui a fait I'objet de nombreux travaux, que nous ne reprendrons
pas ici. Retenons simplement que la solubilit¢ de I'nydrogéne augmente puis diminue avec la
température, comme le montre la Figure 1.

9.E+09

-+ ; =
BEx0 # données haute température | |

7.E+09
e | \ m lissage basse température
5.E+09 L 3

T° du test
catalytique

250 300 350 400 450 500 550 600
Température (K)

Figure 1. Evolution de la constante de Henry de I'hydrogéne dans I'eau avec la température, en
partant de la corrélation établie dans .

2) Constante de Henry de I'hydrogene dans les mélanges

Aucune référence a la solubilité de I'nydrogene dans des solutions de sorbitol n'a été rapportée
dans la littérature. En revanche, on trouve des informations sur les mélanges ternaires eau + hydrogéne
+ alcool (2-propanol ou éthanol), eau + hydrogene + glycérol et eau + hydrogene + glucose rapportées
dans les Figures 3, 4, 5, 6.
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Figure 2. Evolution de la constante de Henry & 323 K, en fonction de la composition massique du
mélange 2-propanol + eau (données issues de *%).
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Figure 3. Evolution de la constante de Henry a 343K pour le binaire eau + éthanol
(données issues de *).
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Figure 4.Influence de la teneur en glycérol sur la constante de Henry,
d’aprés ® (2 15 °C) et ® (2 25 °C)
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8.00E+08
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0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7

fraction masse sucre

Figure 5. Constante de Henry dans une solution d’eau et de Saccharose.” Ces données sont obtenues a
285K

Toutes ces données montrent une faible influence des alcools, polyols et sucres sur la constante
de Henry dans nos conditions, c'est-a-dire a faible concentration. Rappelons en effet que la
concentration de sorbitol initiale est de 10%masse, SOIt Une fraction massique de 0,1. La concentration
en produits de réaction (plus Iégers) sera donc toujours inférieure a cette limite.

Nous faisons donc I'nypothése que la solubilité de I'nydrogéne dans le milieu réactionnel sera
similaire a celle dans I'eau pure.

-I1X-



3) Calcul de la solubilité de I'hydrogene dans les conditions opératoires

Dans nos conditions opératoires, la température varie entre 200°C et 240°C, soit 473 K et 513
K. D'aprés la Figure 1, la constante de Henry de I'hydrogéne dans I'eau varie alors de 4.10° Pa & 473 K
a 2,5.10° Pa a 513 K. La fraction molaire d'hydrogéne dissous dans I'eau est donc égale & la pression
partielle d'hydrogeéne divisée par la constante de Henry. A 200°C, la pression totale est de 22 bar, nous
supposerons que la phase gaz est entiérement constituée d'hydrogéne, soit Py, = 22 bar = 22.10° Pa. La
fraction molaire d’hydrogeéne dissous est alors égale a :
sk Pyp  22.10°

XK — TH2 =55.10"*
"2 T H,  4.10°

soit, si on considere que la phase aqueuse est constituée uniquement d'eau :
Pour 1 mole : 5,5.10 mol d'hydrogéne

(1-5,5.10%) = 0,99945 mol d'eau, soit 0,99945 x 18 = 17,9901 g d'eau soit
17,9901 mL d'eau.

La solubilité de I'hydrogéne dans I'eau & 200°C est donc de 5,5.10/17,9901 = 3,06.10 mol.L™.

A 240°C, la pression totale est de 37 bar, nous supposerons que la phase gaz est entiérement
constituée d'hydrogéne, soit Py, = 37 bar = 37.10° Pa. La fraction molaire d'hydrogéne dissous est
alors égale a :

513k _ Php 37.10°

xB3K = =148.1073
"2 TH,, 25.10°

soit, si on considere que la phase aqueuse est constituée uniquement d'eau :
Pour 1 mole : 1,48.10° mol d'hydrogéne

(1-1,48.10°) = 0,99852 mol d'eau, soit 0,99945 x 18 = 17,97336 g d'eau soit
17,97336 mL d'eau.

La solubilit¢ de I'hydrogéne dans I'eau a 240°C est donc de 1,48.10°/17,97336 = 8,2.10°
mol.L™,

Rappelons que la charge de sorbitol a une concentration de 10%masse, soit 100 gsorbim..L'l, soit
100/182,17 = 5,5.10™ molgmiro.L~. Or la réaction de transformation du sorbitol en hexane nécessite 6
mol de dihydrogéne pour 1 mol de sorbitol, soit 55.101 x 6 = 3,3 moly,. LY, ce qui est 40 fois
supérieur a la solubilité de I'nydrogéne a 240°C !

A I'équilibre, la quantité d'hydrogéne dissous n'est donc pas suffisante pour hydrogéner toutes
les insaturations formées par I'élimination des fonctions alcools. La vitesse de transfert entre la phase
gaz et la la phase aqueuse ainsi que la présence d'hydrogéne sur la surface du catalyseur, formé soit
par la réaction d'APR soit par dissociation de molécules d'eau, peut cependant compenser la faible
solubilité de I'nydrogéne dans I'eau.
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Annexe D. Solubilité du CO, : mesures
expéerimentales

Des mesures de CO, dissous ont été réalisées. Elles sont basées sur un montage expérimental
semblable a celui utilisé pour les tests catalytiques en lit fixe, mais la bouteille d’hydrogéne est
remplacée par une bouteille étalon contenant du CO, et des hydrocarbures dilués dans I'hélium. La
guantité de CO, dissous est déduite de la concentration de CO, mesurée en sortie et de la
concentration de CO, dans les bouteilles étalons.

Deux mélanges étalons ont ainsi été testés :

- bouteille étalon 01 : mélange de 2%CH, ; 1%C,Hg ; 0,1%C,H,; ; 1%CsHg ; 0,1%CsHs ;
1%C,4H10 ; 10%CO, ; 30%He dans N..

- bouteille étalon 02 : mélange de 1%CHjy ; 0,5%C;H; ; 0,05%C,H, ; 0,5%C;3Hs ; 0,05%C3Hs ;
0,5%C4H1q ; 5%CO, ; 30%N, dans He.

Les conditions opératoires de température, de pression et de débit sont celles utilisées pour les
tests catalytiques standard de transformation du sorbitol (voir chapitre 2, partie 111.3.3). La charge est
dans un premier temps de I'eau pure (pH = 7) puis dans un deuxiéme temps une solution d'acide
acétique a pH = 4.

Finalement, dans les conditions opératoires de test catalytique, le CO, dissous représenterait au
maximum 3,5%camone du bilan carbone (voir Figure 6). Ce résultat permet d'améliorer un peu le
bouclage du bilan mais n'explique pas les 10 a 15%carbone manquants sur certains tests. Il est
probable que cette "perte" soit liée a une somme d'incertitudes multiples sur les débits, les
prélevements, les analyses. A I'heure actuelle, on peut donc considérer qu'un bouclage a 80% du bilan
carbone est correct.

3,0E-05 -
2,5E-05 - W 200°C, 22 bar
O 220°C, 28 bar
e [ 240°C, 37 bar
= 2,0E-05 1 g PH=7
g 1 & pH=4
S
3 156051
[%)]
2
©
~ 1,0E-05 -
@]
O
5,0E-06 - ﬂ g m H
0,0E+00 ‘ ‘ ‘ : :
bouteille 1 (10%,, CO,) bouteille 2 (5%, CO,)

Figure 6. Mesures de CO, dissous sur I'unité en lit fixe.
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Annexe E. Liste des catalyseurs préepares
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Annexe F. Liste des tests catalytiques en i
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. 200 21 .
T005_E027 | 05/08/2011 | 101711 PYZIO,-W Sic 220 28 hydrogéne 10 300 2 essal nouveau support
500 pm 240 36 4 (mise en forme ratée)
T005_E028 | 19/09/2011 |  blanc sic 240 37 hydrogéne 10 300 blanc
500 ym trop rapide
TO05_EO030 | 19/09/2011 blanc mow_wa 240 37 hydrogéne 10 300 blanc
104179 . 200 21
T005_E031 | 16/11/2011 + PUZIO, + SA mow_ma 220 28 hydrogéne 10 300 M q&mqmghmn_wmmﬂw_mzmmm
43586 240 36
104179 sic 200 21 >
TOO05_E032 | 28/11/2011 + PU/ZrO, + ZrO,-W 500 um 220 28 hydrogéne 10 300 4 screening oxydes tungstés
104281 240 36
104179 sic 200 21 2
T005_E033 | 05/12/2011 + PUZrO, + TiO,-W 500 pm 220 28 hydrogéne 10 300 2 screening oxydes tungstés
102061 240 36
104179 sic 200 21 >
T005_E034 | 12/12/2011 + Pt/ZrO; + Al,O5-W| 500 pm 220 28 hydrogéne 10 300 2 screening oxydes tungstés
105079 240 36
104179 sic 200 21 >
T005_E035 | 03/01/2012 + PUZrO, + ZrO-W 500 pm 220 28 hydrogéne 10 300 2 screening oxydes tungstés
105308 240 36
XA SiC 200 2L 2 référence pour mélanges
TO05_EO036 | 16/01/2012 + Pt/ZrO, + SA 500 pm 220 28 hydrogéne 10 300 4 mécaniques (2)
43586 240 36
TO05_EO037 | 30/01/2012 blanc mow_oa 240 37 hydrogéne 10 300 blanc
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Transformation de polyols en phase aqueuse par catalyse hétérogéne bifonctionnelle

Une nouvelle voie de synthése de carburants a partir de biomasse a été récemment
proposée : la transformation directe du sorbitol (sucre hydrogéné d'origine lignocellulosique)
en alcanes légers (six atomes de carbone au maximum) en phase aqueuse par catalyse
hétérogéne bifonctionnelle métal/acide, suivant la réaction :

CeOeH14 + 6 Hy — CgHiy + 6 H,O (déshydratation/hydrogénation du sorbitol en
hexane).

L'enjeu de la thése est d'identifier des systémes catalytiques bifonctionnels stables,
actifs et sélectifs pour les hydrocarbures a 5 ou 6 atomes de carbone, valorisables dans le
pool essence.

Les premiers systémes étudiés sont des catalyseurs a base de platine et de
ruthénium supportés sur silice-alumine. Ces catalyseurs ne sont pas stables en milieu
hydrothermal et catalysent des réactions indésirables de rupture C-C : la décarbonylation
dans le cas du platine (conduisant au CO5) et I'hydrogénolyse ou la méthanation dans le cas
du ruthénium.

C'est pourquoi de nouveaux systeémes catalytiques sont préparés par des mélanges
mécaniques de catalyseurs métalliques (Pt, Pd, Ir) déposés sur zircone et d'oxydes tungstés
(ZrO-WOy, Al,O3-WO,, TiO,-WO,). Ces systémes catalytiques présentent une stabilité en
phase aqueuse meilleure que celle des catalyseurs a base de silice-alumine. Les sélectivités
varient en fonction de la nature de I'oxyde et de la nature du métal utilisés. En particulier, un
nouveau systeme catalytique, Pt/ZrO, + TiO,-WO,, (brevet 12/01.546) se révele actif et trés
sélectif pour les composés en C6.

Enfin, les mécanismes réactionnels mis en jeu sont discutés en s'appuyant sur des
tests de réactivité sur des molécules modeéles identifiées comme des intermédiaires
réactionnels en conversion du sorbitol.

Polyols transformation in aqueous phase by bifunctional heterogeneous catalysis

A new way of biofuels synthesis was recently proposed: the direct transformation of
sorbitol (ex-lignocellulose hydrogenated sugar) into light hydrocarbons (maximum six carbon
atoms) in aqueous phase by metal/acid bifunctional heterogeneous catalysis, following the
reaction:

CsOeH14 + 6 H» — CgH14 + 6 H,O (dehydration/hydrogenation of sorbitol into hexane)

The aim of the PhD work is to identify stable and active bifunctional catalytic systems
with selectivity to 5-6 carbon atoms hydrocarbons, which can be further upgraded into
gasoline.

The first studied systems are platinum and ruthenium catalysts supported on silica-
alumina. These catalysts are not stable in hydrothermal medium and catalyse undesired C-C
cleavage reactions such as decarbonylation for platinum (leading to CO,) and hydrogenolysis
or methanation for ruthenium.

That is why new catalytic systems are prepared by mechanical mixing of metallic
catalysts (Pt, Pd, Ir) supported on zirconia and tungstated oxides (ZrO,-WO,, Al,O3-WO,
TiO,-WO,). These catalytic systems present an improved hydrothermal stability compared to
the silica-alumina based catalysts. Various selectivities are obtained depending on the oxide
and metal natures. Particularly, a new catalytic system, Pt/ZrO, + TiO,-WO, (patent
12/01.546), is found to be active and very selective to C6 compounds.

Finally, the reaction mechanisms involved in the sorbitol transformation reaction are
discussed, referring to model reactivity tests using as feed several identified reaction
intermediates of the sorbitol transformation.



