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Introduction générale

Dans le contexte actuel d’épuisement des énergies fossiles et 1’augmentation de la
demande globale en énergie, le développement de procédés innovants pour la transformation de
la biomasse lignocellulosique (issue des végétaux comme le bois, les résidus verts, la paille,...)
en composés incorporables au pool carburant ou en produits oxygénés a haute valeur ajoutée est
un axe de recherche majeur. L’utilisation de la biomasse lignocellulosique est intéressante du
fait du faible colt de la matiére premiére, de son abondance, de son caractere renouvelable et de
sa non compétitivité avec les plantes vivrieres. A 1’heure actuelle, les recherches pour le
développement de biocarburants dits de "deuxiéme génération” sont majoritairement orientées
vers la production de bioéthanol par fermentation des carbohydrates issus de la saccharification
de la partie cellulosique des végétaux.

Récemment, une équipe de recherche de I’Universit¢ du Wisconsin a devéloppé un
concept en rupture par rapport aux recherches menées dans le domaine des biocarburants de
deuxiéme génération. Il consiste a transformer les sucres et polyols (en Cg ou Cs) issus de la
partie carbohydrate de la biomasse lignocellulosique en hydrocarbures avec production de
dihydrogene, CO et CO,, en phase aqueuse et sous atmosphere inerte. Ces produits sont le
résultat de réactions paralléles de ruptures de liaisons C-C et C-O. Les ruptures C-C vont
conduire préférentiellement a la production de COy et de dihydrogéne, alors que les ruptures
C-O permettent 1’obtention d’hydrocarbures saturés de méme longueur de chaine carbonée que
la molécule de départ. La nature des hydrocarbures ainsi obtenus est toutefois inhérente a la
structure du sucre ou polyol utilisé. La sélectivité de la réaction peut étre orientée d’une part par
les conditions expérimentales, et d’autre part par la nature du catalyseur utilisé.

Dans ce contexte, I’objectif de ce travail est de réaliser I’hydrogénolyse sélective d’une
molécule modele, le glycérol (polyol a 3 atomes de carbone) plus simple que le sorbitol par
exemple (polyol a 6 atomes de carbone) sur des catalyseurs métalliques bifonctionnels
supportés en vue de maximiser le rendement en hydrocarbures saturés en C3 ou le cas échéant
en produits oxygénés a haute valeur ajoutée (propane-1,2-diol essentiellement) par modification

des conditions opératoires.

Le premier chapitre de ce mémoire est consacré a des rappels bibliographiques concernant
I’hydrogénolyse sélective des polyols en phase aqueuse. Aprés avoir rappelé le contexte de

I’étude, une premiére sous-partie traitant de I’hydrogénolyse de polyols en composés oxygénés
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valorisables en présence de catalyseurs monométalliques et bimétalliques sera développée dans
ce premier chapitre. Une seconde sous-partie traitera de I’hydrogénolyse sélective de polyols en
hydrocarbures reposant sur le procédé en phase agueuse nommé APP (Aqueous Phase Process).
Les données thermodynamiques et théoriques de cette réaction seront présentées. L’influence
des propriétés catalytiques (natures du métal et du support, milieu réactionnel,...) sur la
réaction d’hydrogénolyse et notamment sur sa conversion et sa sélectivité sera présentee. Enfin,

les principales méthodes de préparation des catalyseurs métalliques supportés seront détaillées.

Les différentes méthodes expérimentales utilisées au cours de ce travail, ainsi que les
principaux calculs permettant d’exploiter les données résultantes, seront décrits dans le second

chapitre.

Enfin, les résultats obtenus au cours de cette étude sont regroupés en trois chapitres :

» Chapitre 3 : la préparation et la caractérisation des catalyseurs monométalliques a
base de platine et ruthénium, et bimétalliques a base de ruthénium et d’étain
déposés sur divers supports de surface et d’acidité variables, seront présentées.

> Chapitre 4 : I’hydrogénolyse du glycérol en présence des catalyseurs supportés a
base de platine sera étudiée en réacteur fermé sous pression, et pour mieux
comprendre les étapes de transformation du glycérol, 1’hydrogénolyse de
I’intermédiaire propane-1,2-diol sera réalisée.

» Chapitre 5: dans les mémes conditions opératoires, I’hydrogénolyse sélective du
glycérol sera étudiée en présence des catalyseurs monométalliques a base de
ruthénium. La modification de ce métal par ajout d’étain via différentes méthodes
de préparation sera finalement abordée en vue d’améliorer la sélectivité et la

conversion de ces catalyseurs au ruthénium.

La conclusion dressera les points forts de cette étude, et proposera quelques perspectives

envisageables pour approfondir I’ensemble de ces travaux.
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I Rappels bibliographiques

1.1 Contexte de ’étude

La lignocellulose, qui constitue la plus grande partie de la biomasse végétale, comprend
pour I’essentiel trois polymeéres naturels, en quantités variables selon leur originel - la cellulose,
I’hémicellulose et la lignine. La cellulose et I’hémicellulose sont des polymeéres de sucres en Cs
et Cg alors que la lignine est décrite comme un réseau tridimensionnel d’entités alkylphénol et
alkylbenzene. Cette derniere possede une structure complexe et récalcitrante (la lignine protege
la cellulose et I’hémicellulose) entrainant un codt éleve des procédés de transformation de la
Iignocellulosez.

Crystalline Structure of Cellulose

\ L ,\ L
e N i:\ AN
Gellulose (Grystalline) \ \T’k \(’ Z:,,
wg*’\g r:.ch_ ’\ o -'\q_, o 115::& .A".—— \ gt
T, % Sl n e
Lignin Aqueous Glucose
—| Cellulose Solution
Hemicellulose (Amorphous)
Biomass
(Cellulose 40-80 %, o Lignin Oxygenated
Hemicellulose Polyaromatic
15-30 wit%, Foop B
Lignin 10-25%) ‘v \ ) Lignin Monomers (from left to right):
'ﬁ Coumaryl, Coniferyl (guaiacyl) and
L j [ j\ Sinapyl (syringyl) alcohol
T
Aqueous Xylose,
Hemicellulose Acetic Acid and
Other Sugars

Amorphous Polysaccharide

Figure 1 : Structure des différentes fractions de la biomasse (lignocellulose, cellulose et hémicellulose) avant
o1 . . 3
et aprés réaction” (Structure de la lignocellulose adaptée de Hsu. et al.”).

Dans le contexte actuel de développement de ressources énergétiques alternatives, le
bioéthanol est une cible de choix. Sa production industrielle repose sur des procédés de
saccharification-fermentation. Il apparait alors intéressant d’étudier les possibilités de
développer des procedés en rupture permettant de valoriser la partie carbohydrate
lignocellulosique dans sa quasi intégralité. C’est le cas des procédés de transformation en voie
aqueuse, qui permettent d’envisager la production de dihydrogéne, de composés valorisables, et
d’alcanes contenant au moins 5 atomes de carbone, pouvant étre incorporés au pool carburant.

La transformation des polyols en Cs-Cg conduisant a des mélanges réactionnels extrémement
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complexes, cette thése va reposer sur le cas d’un polyol de chaine carbonée plus courte a savoir
le glycérol (polyol en Cs). Le glycérol est un produit intermédiaire de 1I’hydrogénolyse du
sorbitol (polyol en C6)4, ce qui la rend trés intéressante d’un point de vue mécanistique. En
effet, si un systéme catalytique orientant les sélectivités est maitrisé pour cette molécule
modele, il sera alors possible d’augmenter la longueur de la chaine carbonée initiale pour de

futures applications dans le domaine des bioressources.

Le glycérol fait partie des 12 composés retenus comme matériaux clés par 'USDOE
(U.S. Department of Energy) pour les recherches dans les domaines des carburants, des
produits chimiques a haute valeur ajoutée ou encore de l’énergie5‘6. Le glycérol, produit dérivé
de la biomasse issu de la transestérification des huiles végétales (colza, soja, tournesol) et
graisses animales, est intéressant de par son caractere renouvelable et son abondance. Ainsi
grace a I’industrie du biodiesel, 100 kg de glycérol sont produits par tonne de biodiesel par
jour7‘8. Sa consommation étant en forte croissance (production mondiale de 16 billions de L en

2009, prévision d’augmentation de 45 billions de L pour 2020), le glycérol brut généré en
surplus voit son prix continuellement diminuer. De par son faible co(t, le glycérol brut a un
intérét dans certains domaines comme la production de plastiques renouvelables, résines et
détergents, pour qui la qualité et la pureté ne sont pas nécessaires contrairement aux grands
domaines de 1’alimentaire, de la santé et de la pharmaceutique.

Le glycérol n’est pas seulement intéressant par sa grande production grace a I’industrie
du biodiesel, mais aussi pour sa non-toxicité, son caractere comestible, biodurable et
biodégradableg'lz.

Le glycérol possede une grande réactivité chimique par la présence des 3 groupements
hydroxyles. Les chemins réactionnels les plus importants de sa transformation sont mentionnés
en Figure 2. Il peut étre valorisé en produits chimiques a haute valeur ajoutée par 1’obtention
notamment de propanediols (propane-1,2-diol et propane-1,3-diol). Le propane-1,2-diol est
utilisé dans le secteur des résines polyesters, des antigels, de la pharmacie, et des peintures,
avec une demande globale de 1,6 billions de tonnes en 20072, alors que le propane-1,3-diol est
le matériau de départ dans la production du polytriméthyléne téréphtalate (PTT), utilisé dans le
domaine des fibres et résines’®. Ces deux diols sont obtenus par une déshydratation suivie

d’une hydrogénation du glycérol.
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De plus, I’obtention d’acroléine est également intéressante, notamment pour son

. . . . 1415 . ,
utilisation comme intermédiaire dans la fabrication de 1’acide acrylique . L’intermédiaire clé

est alors commun a celui conduisant au 1,3-PD a savoir le 3-hydroxypropanal (3-HPA)16’17.

Les réactions d’oxydation permettent de produire de 1’acide lactique en utilisant une voie
dite propre et une alternative non enzymatique aux chemins classiques de fermentationlS, en
passant par les intermédiaires glycéraldéhyde et dihydroxyacétone.

Une autre voie valorisable est celle de reformage qui permet de produire du gaz de

synthese et par extension du dihydrogéne (réaction de Water Gas Shift, notée WGS) ou encore
des n-alcanes (voie Fisher-Tropsch, notée F-T).

OH Propane H, Propan-1-ol (1P) Propan-2-ol (2P)
Acide lactique E

-T
CO+H, —»/M/\ H,0
Isomérisation WGS n Ho
————— H2
0 OH

Gaz de synthese

N
oH T H,0 CO, H,
Reformage
OWOH (
Glycéraldéhyde OH H20
y Y Oxydation Q\/ N OH OH
L o )
o "o OH “Déshydratation Acétol ! 1,2-PD
Glycérol fe) 2
HOQj\/OH N
_ ’ - m; \/\ [
Dihydroxyacétone Hydrogénolyse
c-C CH30H OH OH OH
3-HPA
"o on Déshydratation HPD
y i
/ \"HZO
Ethyléne glycol
o
\/\
Acroléine

Figure 2 : Principaux chemins réactionnels en phase aqueuse pour la transformation du glycérol en alcanes
ou produits chimiques & valeurs ajoutées®.

En présence de catalyseurs a base de nickel, ruthénium ou cuivre, a des températures
comprises entre 180 et 260°C, les polyols (Cs a C3) sont transformés en polyols plus simples,
en mono-alcools et méme en hydrocarbures (surtout le méthane). Les réactions impliquees sont
des coupures competitives de liaisons C-C et/ou C-O. Les travaux sur I’hydrogénolyse des
polyols traitant de cette compétition ont pour objectif de comprendre les mécanismes mis en jeu

ainsi que les variations de sélectivités engendrées par différents types de catalyseurs

5
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monomeétalliques ou bimétalliques. Notamment I’utilisation de divers métaux de transition a été
trés étudiée pour I’hydrogénolyse du glycérol en propane-1,2-diol (1,2-PD). Les paramétres de
réaction tels que la température ou la pression sont connus pour avoir un effet sur la réaction
d’hydrogénolyse du glycérol, en modulant la conversion et la sélectivité des produits obtenus.
La littérature recense divers types de réacteurs utilisés (autoclave, continu, semi continu)

engendrant alors des différences au niveau de la réactivité.

1.2 Hydrogénolyse des polyols en composés oxygénes valorisables

1.2.1  Conversion des polyols sur catalyseurs monométalliques

A I’Université de Poitiers, les premiers travaux sur la valorisation des polyols en produits
a haute valeur ajoutée par réaction d’hydrogénolyse en phase aqueuse ont été réalisés par C.

. 19.31
Montassier et coll. )

Le Tableau 1 présente les principaux résultats obtenus par D. Giraud®® lors de
I’hydrogénolyse du glycérol sur divers métaux. Les catalyseurs sont sous forme de Raney pour
Ni et Cu, de métaux déposés sur SiO, a raison de 5% en masse pour Ru, Rh, Pt et Ir, et 10%
pour Co. Les expériences ont été réalisées entre 210-260°C sous dihydrogene a des pressions
totales de 30 & 100 bar avec des solutions aqueuses de 0,44 mol.L™ en glycérol.

Les sélectivités S; sont les fractions de glycérol ayant donné directement le produit i et
sont calculées a partir des vitesses initiales de conversion du glycérol et de la formation de ces

produits.

Tableau 1 : Sélectivités initiales d’apparition des produits lors de I’hydrogénolyse du glycérol (0,44 mol.L™)
sur divers métaux".

Métal | T(°C) | Sizpp Sip Sec Spropane | Séthane | Sméthane
co® 240 - - - - - -
pt®@ 260 - - - - - -
Ir® 240 83 0 5 3,3 1,7 2,5
Ni® 240 30 0 40 0 6 15
Rh® 210 50 0 25 1 3 20
Ru® 240 15 5 34 6 15 32
cu® 240 86 0 14 0 0 0

1,2-PD : propane-1,2-diol ; 1P : propan-1-ol ; EG : éthyléne glycol ;

(1) P+=30 bar, (2) Pt= 100 bar sous H,
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Il apparait que le cobalt et le platine sont inactifs. Tous les autres métaux etudiés
produisent du propane-1,2-diol, de [1’éthyléne glycol, cependant les propriétés
hydrogénolysantes du nickel, du rhodium et surtout du ruthénium conduisent de plus a la
formation d’hydrocarbures contrairement au cuivre. La sélectivité particuliére du cuivre peut

19,22,32
. Avec ce catalyseur, le

étre interprétée a partir de ses propriétés hydro-déshydrogénantes
produit primaire majoritaire obtenu est le 1,2-PD, et un secondaire (en moindre proportion)
1I’éthyléne glycol. Une étude récente en lit fixe a montré I’efficacité du catalyseur Cu de Raney

pour une sélectivité en 1,2-PD importante (94%) avec une conversion totale du glycérol (100%)

. N N . . . . 33
et ceci méme apreés une durée de manipulation de 5 jours™.

L’étude cinétique de la réaction de transformation du glycérol en milieu aqueux sur

X : R : 19,21
catalyseur a base de cuivre de Raney a permis a D. Giraud %

de proposer un mécanisme
représenté sur la Figure 3 qui est applicable aussi aux polyols homologues supérieurs
(érythritol, xylitol, sorbitol).

La déshydrogénation du glycérol 1 en solution aqueuse en phase adsorbée conduit au
glycéraldéhyde 2 en équilibre avec sa forme énolique 3.

Ces intermédiaires déshydrogénés sont fortement adsorbés sur les particules de cuivre®.
lls peuvent alors subir une attaque nucléophile d’hydroxyles adsorbés®® (déshydroxylation)
suivie d’une hydrogénation pour former le propane-1,2-diol 4, ou subir une deuxiéme
déshydrogénation pour former le produit 5. Celui-ci réagit suivant une réaction rétro-Claisen
pour former 1’énediol qui est hydrogéné en éthylene-glycol 6 alors que 1’acide formique est

déshydrogéné en dioxyde de carbone.

Ainsi le schéma réactionnel propose fait intervenir les étapes suivantes :
> adsorption sur le métal,
» déshydrogénation, de préférence en bout de chaine conduisant a des aldéhydes ou
cétones en équilibre avec les tautomeéres énediols,
> déshydratation ou déshydroxylation (coupure C-0),
> réaction de rétro-Claisen (coupure C-C),

» hydrogénation.
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Figure 3 : Produits attendus par coupures C-C et C-O de la molécule de glycérol®.
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1.2.1.1 Catalyseurs a base de Pt

En réacteur fermé, a 200°C et sous 40 bar de pression totale (H,), Maris et Davis** ont
effectué I’hydrogénolyse du glycérol en présence d’un catalyseur 3%Pt/C (% massique). Une
faible conversion du glycérol est obtenue (13%). Néanmoins, une sélectivité importante en
propane-1,2-diol de 79% est observée, accompagnée de 17% d’éthyléne glycol. Ce catalyseur
montre un caractére hydrogénolysant vis-a-vis des liaisons C-O.

Gandarias et al.® ont testé en réacteur fermé I’hydrogénolyse du glycérol avec des
catalyseurs a base de Pt sur alumine-silice amorphe. Ils ont observé que les sites acides du
support étaient responsables de la déshydratation du glycérol en acétol pour conduire au 1,2-PD
en accord avec la littérature®. Par ailleurs, ils ont noté que 1’acétol était formé en quantité plus
importante avec le Pt supporté sur alumine-silice que sur le support seul, ceci montre que les
sites de Pt jouent également un réle lors de la déshydratation du glycérol. 1l est également
intéressant de mentionner que les ruptures de liaisons C-C sont beaucoup plus importantes avec
le Pt supporté que sur le support seul, des ruptures pouvant étre catalysées par le platine, mais
aussi par les sites acides (craquage bifonctionnel). De plus, le catalyseur a base de Pt forme
moins de coke que I’alumine-silice, ce qui entraine logiqguement une meilleure conversion et
montre que la présence des sites métalliques de Pt pourrait réduire la proportion des précurseurs

qui génerent le coke.

Une autre comparaison de la conversion du glycérol sur différents métaux a été réalisée
sur support C. Une tres faible activité a été observée pour les catalyseurs a base de Pt et Pd

(conversion du glycérol < 0,2%), et une légerement plus élevée pour les catalyseurs a base de
Rh (1,9%) et enfin Ru (3,5%)37. Aucun des produits résultant de ruptures C-C n’est observé sur

Pd/C ou Pt/C®,

Le Pt est connu pour étre un métal conduisant a une bonne sélectivité en propane-1,2-diol
lors de ’hydrogénolyse du glycér0135’39. De plus, I’utilisation de I’oxyde de niobium comme
agent dopant ou comme support est intéressant de par sa grande acidité. Rodrigues et al.* ont
compareé des catalyseurs Pt/Al,O3, Pt/Nb,Os et Pt/x%Nb,0s/Al, 03 (avec x= 0, 1, 5, 10, 20 ou
100) en présence d’une résine de type Amberlyst 15 en réacteur fermé, a 140°C et sous 50 bar
(H2). Les résultats obtenus ont suggéré que le dép6t de niobium en surface générait de

nouveaux sites acides de Brgnsted par la présence de liaisons Nb-O, sites plus forts que ceux

9
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présents sur le catalyseur Pt/Al,Os. Le catalyseur au platine supporté sur Nb,Os/Al,O3 présente
de bonnes conversions (entre 70 et 80%) et sélectivités en propane-1,2-diol (95%) en fin de

réaction (10 h) quelle que soit la teneur en niobium (Figure 4).

1 I
100 L 100
e = o — e
Y =]
4 A @ ol
80 - L _ 80
> * [ =
= b < & 0 PVALO, g
Z 60 ® O PVI%Nb,O/ALO, |60 .2
- ‘ * (&)
o . A 4 PY5% Nb,O,/ALO, o
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& 4 . @ Pt/Nb,O, &}
~ ? < a A - i <
| R 2
204 [/ 3 - 20
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/ ~ e e e
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Reaction time (h)

Figure 4 : Sélectivité en propane-1,2-diol et acétol en fonction du temps
pour la réaction d*hydrogénolyse du glycérol®.

Plus récemment, un catalyseur & base de Pt supporté sur un solide mésoporeux WO3 a été
comparé a un catalyseur Pt/\WWO3; commercial et a montré une orientation de I’hydrogénolyse du
glycérol vers la formation de propane-1,3-diol41. La réaction est réalisée a 180°C, sous 55 bar
de pression (H2) pendant 12 h. Les produits obtenus sont : (i) en phase liquide, du propane-1,3-
diol, du propane-1,2-diol, des propanols, et de petites quantités d’éthyléne glycol, éthanol et
méthanol ; (ii) en phase gazeuse, du méthane, éthane et propane. Le catalyseur synthétisé
présente de meilleures activité (18%) et sélectivité en propane-1,3-diol (39,3%) que le
commercial. En effet, le rapport molaire propane-1,3-diol/propane-1,2-diol est 4 fois plus

important sur le solide mésoporeux.

Des catalyseurs supportés sur ZrO, a base de Pt et d’hétéropolyacides (HPAs) montrent

également une bonne sélectivité en propane-1,3-diol pour la réaction d’hydrogénolyse du

10
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glycérol en reéacteur dynamique a 180°C, sous 55 bar (H2)42. L’ajout de HPAs (HPW, HPMo,
HSiW) au catalyseur Pt/ZrO, augmente considérablement I’activité catalytique et la sélectivité
en propane-1,3-diol. La meilleure sélectivité est obtenue pour le catalyseur Pt-HSiW,
probablement due d’aprés les auteurs a ses sites acides forts de Brgnsted et sa bonne stabilité
thermique.

La selectivité en 1,3-PD est proportionnelle a la concentration de sites acides de Brgnsted
alors que la sélectivité en 1,2-PD est proportionnelle & celle des sites acides de Lewis. Ces
auteurs ont proposé un schéma réactionnel (Figure 5) montrant que les propanols sont
principalement issus de I’hydrogénolyse du propane-1,2-diol, et que 1’éthylene glycol est formé

a partir de la décarbonylation du glycéraldehyde dans leurs conditions expérimentales.

/I/ oH + O
i +HZ . Py _HZO j +Hz OH
) _OH ———3» \]/ OH—  » . ——> /K e N
H,0 OH \Hzo‘ " 2-propanol /
N 2
1,2-PD O _~~_OH

1

-propanol
HO” ™ “OH  -H0 +Hy _HZ/O' (€]
— 10" N0 —— = Ho” " oH OH
OH \ 1,3-PD _
O \_, ~
) 2 - 0] ©
Hz —0 4 = J\

- OH
N cO
HO/\W OH —mm. HO ~o » HO H,0 _ +H
0 gH ~oH ——= %O—ZI- -~ TOH
Glycéraldéhyde Ethyléne glycol

Figure 5 : Schéma réactionnel proposé par Zhu et al.**

1.2.1.2 Catalyseurs a base de Ru

L.C. Hoang23 a montré que, dans les conditions de conversion du glycérol en solution
aqueuse sous une pression totale de 60 bar (atmosphere H,) a une température de 210°C, les
catalyseurs Ru supportés sur silice ne sont pas stables dans 1’eau (frittage avant 100°C)
contrairement aux catalyseurs Ru supportés sur charbon actif. Ces catalyseurs obtenus par
imprégnation possedant diverses teneurs métalliques et diverses dispersions présentent une
bonne stabilité en cours de réaction en milieu aqueux24.

Il a été montré que la conversion du glycérol ne dépend pas de la dispersion du ruthénium

qui est fortement hydrogénolysant®. Les coupures C-C et C-O sont compétitives, mais de plus,

11
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il existe une compétition entre les coupures simples (une seule coupure C-C ou C-O au cours du
temps de séjour de la molécule sur le catalyseur) et les coupures multiples (plusieurs coupures
C-C ou C-O simultanées). Par exemple, le méthane est un produit initial en présence de
ruthénium.

Toutes les études sur Ru tendent a prouver que ce métal est plus actif en hydrogénolyse
du glycérol que le Pt ou encore le Pd, quelle que soit la concentration de réactif.

Des ¢études sur les sels précurseurs de Ru ont été réalisées et ont montré I’influence de ces

derniers sur la réaction d’hydrogénolyse du glycér0143. En effet, les catalyseurs issus des sels
RUNO(NO3); et RuCls,xH,O déposés sur un support Al,Os; ont montré une différence
importante au niveau de la conversion et de la répartition des produits. Le catalyseur issu du
précurseur chloré présente une activité beaucoup plus importante que son homologue ex-nitrate,
avec une formation importante (45%) de propanols, produits issus d’une seconde
hydrogénolyse C-O sélective du propanediol (-1,2- ou -1,3-). Ce phénomeéne peut étre attribué a
la présence résiduelle d’ions CI'. Il est bien connu dans la littérature que I’alumine y incorpore

. 44 . P . gz
facilement les chlorures dans sa structure ", ceci conférant une plus grande acidité au catalyseur

. S , . : 45 A
et favorisant alors les réactions d’hydrogénolyses successives en propanols . La méme étude
sur SiO, n’a pas montré d’incorporation d’ions chlorures dans la structure, I’effet du sel

précurseur est donc moins notable pour ce support.

Une série de supports a été testée pour la préparation de catalyseurs a base de Ru : SiO,,

NaY, y-Al,03, C et TiOz46 a 180°C, sous 50 bar de pression (atmosphére H;) avec une solution
aqueuse a 20% en masse de glycérol. La meilleure conversion est obtenue pour le catalyseur
supporté sur TiO; (90,1%) avec une sélectivité plus importante en éthyléne glycol qu’en
propane-1,2-diol. Tous les autres supports montrent une conversion plus faible, de 3,1% (SiO,)
a 42,8% (C) mais ils présentent, hormis le C, une meilleure sélectivité en propane-1,2-diol
qu’en éthyléne glycol. Pour le catalyseur supporté sur C, les sélectivités en propane-1,2-diol et
éthyléne glycol sont identiques, cette observation est expliquée par le fait que le carbone est

37,47 . .
", Des etudes récentes ont

connu pour catalyser les deux types de ruptures C-C et C-O
montré les mémes tendances sur le support SiO; et Al,05*.

La tendance a produire plus d’éthyléne glycol sur support TiO, a été attribuée aux
températures de réduction de ce support. Notamment, I’activité du catalyseur a base de Ru sur

ce support diminue quand la température de réduction augmente*®. Des études précédentes sur

12
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I’hydrogénolyse d’hydrocarbures avaient déja fait ce constat*®*

. Il est possible que ce soit
I’effet de deux phénomenes :
» D’augmentation de la taille des particules de Ru sous I’effet de I’augmentation de
la température,
> la forte interaction métal-support (effet SMSI), qui entraine un recouvrement
partiel des particules métalliques de Ru par des espéces Ti,Oz. Ce recouvrement

peut favoriser la rétro-aldolisation du glycérol (production de 1’éthyléne glycol)*.

Des catalyseurs Ru/C ont également été étudiés en co-chargement avec une résine (type

3752

Amberlyst) pour la conversion du glycérol. En présence de résine, la conversion augmente

de 3,5% a 12,9% et le phénomene plus intéressant réside dans 1’augmentation du rendement en
produits d’hydrogénolyse C-O de 2% a 9,7%. Ainsi, 1’ajout de cette résine a contribué a la
diminution de la production de produits de dégradation du glycérol (C;-C,). Ce phénomeéne est
aussi observé sur Rh/C mais dans de moindres proportions. Des conditions douces sont requises
pour cet ajout, car la résine se dégrade en produits soufrés (SO,, H,S) a haute température, qui
empoisonnent alors le catalyseur utilisé. Plusieurs types de résines ont été testés (Amberlyst 15,
70), les conditions les plus séveres sont utilisées uniquement pour une résine de type Amberlyst
70 ajouté au catalyseur Ru/C avec une température de 180°C. Dans ces conditions, le systéme
catalytique présente alors de bonnes conversions lors de I’hydrogénolyse du glycérol, une

bonne sélectivité en propane-1,2-diol et une bonne stabilité>.

La dégradation des résines a haute température a conduit a des recherches de nouveaux
matériaux acides utilisés en co-chargement avec Ru/C et résistants aux conditions de réaction.
Ainsi, ’oxyde de niobium Nb,Os a été choisi. Il présente une forte activité (44,6%) en
hydrogénolyse du glycérol a 180°C sous une pression de 60 bar de H,> avec une sélectivité
importante en propane-1,2-diol. Il résiste a de hautes températures (210°C), mais le Ru de par
ses propriétés hydrogénolysantes conduit, a plus haute température, a la formation de produits

de dégradation par rupture C-C.

L’ajout de base a également été testé. Ainsi en présence de Ru/TiO,, I’ajout de LiOH au
milieu réactionnel a conduit a une augmentation de conversion du glycérol et une augmentation
de la sélectivité en propane-1,2-diol au détriment de 1’éthyléne glycol. Cette base peut
contribuer a la déshydrogénation initiale du glycérol en glycéraldéhyde, et comme la rétro-
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aldolisation du glycéraldéhyde (Figure 6) est difficile en milieu basique, la sélectivité en

éthylene glycol est diminuée®,

2H
04\[() + 2 HO/\(
0

metal OH

- Hy - Hy0
H 0/\(\ OH Tl_ oF OH _d,_ 04\% _
metal aci
OH (+ base) OH or base OH
glyceraldehyde 2-hydroxyacrolein pyruvaldehyde 1,2-PD

Retro-aldol
reaction

RN
= +3H2
O/\l + H,C=0  — Ho/ﬁ + CHy
OH metal OH

glycolaldehyde ethylene glycol
(EG)

Figure 6 : Mécanisme de transformation du glycérol reposant sur ’intermédiaire glycéraldéhyde™.

Maris et al. ont testé 1’ajout de NaOH et CaO a 0,8 mol.L™ dans une solution trés diluée

de glycérol (1% en masse) sur des catalyseurs Ru/C et Pt/C a 200°C3+>*

. Suite a cet ajout, ils
ont observé une augmentation de la conversion sur ces deux catalyseurs, bien meilleure sur le

Pt que le Ru. La présence de base entraine la formation d’acide lactique.

L’ajout d’acides (H,SO4 et HCI)37 a été également testé en présence de catalyseurs a base
de Ru/C. La conversion du glycérol sur catalyseur monomeétallique Ru/C (3,5%) est 1égérement
augmentée en présence d’acide sulfurique (5,1%) alors qu’elle est diminuée en présence
d’acide chlorhydrique (0,9%).

L’ajout d’acide sulfurique conduit a une sélectivité plus importante en propane-1,2-diol
(56,3% contre 26,4% sans ajout). Une analogie a été observée entre 1’ajout de HCI et NaCl,

suggérant un effet poison des ions chlorures (CI°) par adsorption sur la surface du Ru.

1.2.1.3 Catalyseurs a base de cuivre

Le cuivre est un métal intéressant pour I’hydrogénolyse sélective C-O puisqu’il catalyse
peu les réactions de ruptures c-c?02

J. Naja® a montré que les particules de cuivre Raney présentaient des faces planes qui
seraient constituees de cuivre métallique ou les polyols s’adsorberaient et suivraient la réaction

d’hydro-déshydrogénation, alors que les coins et les arétes de ces particules constituées
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d’hydroxyde cuivreux seraient responsables des réactions de dégradation (coupures C-C et C-
0).

Montassier et al.** ont observé en réacteur dynamique que la désactivation du catalyseur
Cu supporté sur charbon était rapide, due au frittage des particules de cuivre (augmentation de
taille et diminution de la surface métallique). De plus, une augmentation de la pression ou de la
température entraine une meilleure activité du catalyseur pour la réaction en phase aqueuse du

glycérol (Tableau 2).

Tableau 2 : Effets de la température et de la pression sur I'activité du catalyseur Cu/C aprés 65 h de
réaction du glycérol en phase aqueusegl.

Température P(H,) Activité
(°C) (bar) (mol.h.g? x10%)
220 10 1,70
220 40 2,40
240 10 3,31
260 10 6,37
260 40 12,4

Dans des conditions similaires sur cuivre de Raney, les produits de conversion de
1”érythritol (C4) sont obtenus par les mémes types de réactions vues précédemment (Figure 3) :
» coupures C-O par déshydratation conduisant initialement aux butanetriols (-1,2,4-
et -1,2,3-) apres hydrogénation puis aux butanediols (-1,2- et -1,3-),
> coupures C-C par rétro-Claisen conduisant au glycérol ou au propane-1,2-diol?’.
Avec un polyol comportant 5 atomes de carbone ou plus (xylitol, sorbitol), une coupure
C-C spécifique en milieu de chaine suivant une réaction de rétro-Michaél peut se produire
(Figure 7).
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o~ N OH 0
H |> OH
" HC——=CH
—>
o~ NG N _OH | |
OH OH
OH OH
3H,

OH
H2C—CH2
HO OH + | |
OH OH
Figure 7 : Réaction de rétro-Michael sur un polyol déshydrogéné en positions 1 et 5 & 5C?’.

. 1 . , . , . . .
D. Giraud™ a mis en évidence une désactivation du cuivre de Raney au cours de la
conversion du sorbitol a 240°C sous 40 bar d’hydrogéne.
27 . T e
P. Granger™ a montré que les catalyseurs monometalliques se désactivaient par deux

processus :
» oxydation du catalyseur,

» frittage des particules de cuivre.

Les catalyseurs les plus dispersés sont les moins stables car les petites particules de Cu
sont les plus facilement oxydables en phase aqueuse. Cette oxydation s’accompagne d’une
dissolution d’une partie du Cu. Ces ions Cu™ s’adsorbent ensuite sur les particules de Cu

métalliques les plus grosses. Ce phénomeéne d’oxydation et dissolution-adsorption est

responsable du frittage27.

1.2.1.4 Catalyseurs a base de nickel de Raney

Les produits obtenus en hydrogénolyse du glycérol (0,44 mol.L™") & 240°C sous une
pression totale de 40 bar (atmosphere Hy) sur nickel de Raney, sont, en phase liquide, le
propane-1,2-diol, I’éthyléne glycol et I’éthanol, et en phase gaz, le méthane, 1’éthane, le
propane et le dioxyde de carbone®.

La principale réaction du glycérol est la coupure d’une liaison C-C pour la formation de
1’éthylene glycol (50% de sélectivité). La réaction de coupure C-O en bout de chaine conduit au
propane-1,2-diol (28% de sélectivité). Les reactions de coupures multiples C-C et C-O qui
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conduisent a des produits tels que 1’éthanol, le propane, 1’éthane sont trés minoritaires. Une
quantité importante de méthane est également observée (14,5% de sélectivite).

P. Benedetti®® a montré que les sélectivités initiales ne varient pas de fagon significative
avec la conversion. Les réactions de degradation du glycérol sont les conséquences de coupures
de liaisons C-C et C-O selon deux types de mécanismes d’aprés ces auteurs :

» coupures C-C par hydrogenolyse. Ces réactions semblent se produire sur des sites
constitués de plusieurs atomes de nickel,

» coupures C-O par deshydroxylation. Ces réactions impliquent la présence de
groupes hydroxyles a la surface du nickel. Cette derniére serait donc partiellement

oxydée.

1.2.2  Conversion des polyols sur catalyseurs bimétalliques

L’ajout d’un second métal crée de nouveaux sites réactionnels. Par exemple, il a été
observé que les catalyseurs bimétalliques Cu/C modifiés par Pt, Au ou Ru sont sélectifs en
cyclodéshydratation (Figure 8) comme les Cu de Raney modifiés lors de 1’hydrogénolyse du
sorbitol”’. La nature exacte des sites responsables de cette réaction n’a pas été déterminée,
cependant les sites les plus actifs contiennent les trois éléments : cuivre, halogéne et second
métal ajouté.

Utilisés en réacteur dynamique, ces catalyseurs se désactivent et perdent leur sélectivité :
des réactions de dégradation apparaissent par coupures C-C (rétro-Claisen et rétro-Michael) et
C-O (déshydratation).

Ces évolutions ont été attribuées a 1’oxydation progressive du cuivre en surface, peut-étre

accompagnée de frittage, et a la perte de chlore du catalyseur, phénomenes qui conduisent a la

réapparition d’hydroxyles de surface”’.

® H
SN, intramoléculaire Ql
H2C|) —> + H Cu
{ \, o |
7 0|\ 'T/ MO
H Cu H

MO

. . . S . . 27
Figure 8 : Mécanisme de la réaction de cyclodéshydratation d’un polyol 24 nombre de C>4 .
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P. Benedetti®® a étudié la modification des catalyseurs a base de Ni de Raney par du
cuivre en hydrogenolyse du glycérol car ces catalyseurs se sont avérés les plus sélectifs en
cyclodéshydratation. 1l a montré que 1’ajout de cuivre (a partir du CuCl,) baisse
considérablement 1’activité du nickel. Les hydrogénolyses multiples disparaissent pour les plus
fortes teneurs en cuivre (> 20% atomique de Cu). Le catalyseur le plus chargé en cuivre (28,8%
atomique) présente une sélectivité voisine de celle d’un cuivre de Raney dans les mémes

19,21

conditions expérimentales “". Le produit majoritairement formé est le propane-1,2-diol

accompagné d’éthyléne glycol et de CO,, aucun autre composé en C; n’est formé.

L’étude de I’effet de la nature du sel précurseur de cuivre (déposé sur Ni de Raney) chloré
(CuCly,) ou non (CuSQy,), a montré que la formation de propane-1,2-diol était favorisée par la
présence de chlore alors qu’en absence de chlore les réactions de coupures multiples C-O
(production de propan-1-ol, propane, éthane) sont prépondérantesgo. Le chlore déposé sur ces
catalyseurs bimétalliques nickel-cuivre entrainerait la substitution des hydroxyles de surface
(sur Ni et Cu), évitant ainsi les réactions de déshydroxylation et rétro-Claisen. Comme il a été
remarqué précédemment (Partie 1.2.1.2.), pour le Ru supporté sur alumine, le phénoméne
opposé est observé. En effet, en présence de chlorure, les réactions d’hydrogénolyse C-O sont
ici favorisées (formation de propan-l-ol)43. Les orientations de la réaction en présence ou non

de chlore sont donc propres au métal utilisé comme au support.

La modification par des ajouts des catalyseurs a base de Ru, trés actifs en hydrogénolyse

C-C mais non seélectifs, a montré de nombreux changements intéressants au niveau des

sélectivités dans différentes appllcatlons555

23-25

. Afin d’utiliser le caractére hydrogénolysant du

Ru, L. C. Hoang et al. ont travaillé sur des catalyseurs a base de Ru modifiés par Cu, Sn,
et Pb par la technique de réduction catalytique®® (réduction des formes oxydées des sels
précurseurs des ajouts par de 1’hydrogene adsorbé sur le Ru). Les sels de ces ajouts ne sont pas
réductibles en phase homogene par le dihydrogéne dans les conditions ambiantes, pour des
raisons thermodynamiques pour Sn et Pb, pour des raisons cinétiques pour Cu. Le catalyseur au
ruthénium en suspension dans 1’eau est capable d’activer le dihydrogéne qui, adsorb¢, réduit
rapidement les sels de Cu, Sn et Pb. Des catalyseurs sont ainsi obtenus sur lesquels le
ruthénium est en forte interaction avec 1’ajout dont la teneur atomique superficielle (0 <

ajout/Rus < 1) est déterminée par la quantité de sel introduite. D’autres modifications ont été

T o : o . 58
réalisées par le soufre par imprégnation d’un sulfure puis réduction
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Tous ces ajouts ont la propriété de desactiver le Ru : les hydrogenolyses multiples sont
alors trés défavorisées par rapport aux hydrogénolyses simples. Cependant les ajouts Cu, Sn, Pb
ne permettent pas d’agir sélectivement sur les coupures simples C-C et C-O et donc d’orienter
les réactions de conversion des polyols. Le cas du soufre® est intéressant : par exemple, dans le
cas de I’hydrogénolyse du sorbitol, le Ru sulfuré présente une bonne sélectivité (64%) de
coupure C-C en milieu de chaine (rétro-MICHAEL). Cependant, 1’activité de ce catalyseur est

faible et voisine de celle du cuivre de Raney.

Par ailleurs, L. C. Hoang23 a montré une grande différence de comportement entre un
catalyseur Cu-Ru (cuivre modifié par ajout de ruthénium) qui donne tres sélectivement des
produits de cyclodéshydratation (dérivés furaniques), et un catalyseur Ru-Cu (ruthénium
modifi¢ par ajout de cuivre). Cette grande différence montre I’impact des techniques de

préparation des catalyseurs bimétalliques sur leurs propriétes.

Par ailleurs, un test de transformation du glycérol a été rapporté dans la littérature avec un

mélange de deux catalyseurs Pt et Ru supportés sur alumine®®, & 220°C sous 14 bar sous
atmosphére de diazote. Un effet de synergie (Figure 9) a été observé. En effet, la conversion du
glycérol augmente nettement sur le mélange Ru-Pt, quant a la sélectivité recherchée, ici en
propane-1,2-diol, elle reste identique a celle observée sur le catalyseur a base de Ru (50%). Le
rendement en ce produit a donc augmenté par rapport a ceux obtenus avec les catalyseurs

monométalliques.

801

B Glycerol conv.
21,2-PDO Sel.
01,2-PDO Yield

50

40

% 30

204

10

Ru Pt Ru-Pt (1:1)

Figure 9 : Effet du Ru, Pt et d'un mélange Ru-Pt sur I'hydrogénolyse du glycérol en absence de
dihydrogéne. Conditions opératoires : glycérol 3 g ; masse de catalyseur 0,25 g ; 220°C ; 14 bar N, ; solvant
H,O ; volume initial : 30 mL ; réacteur fermé : 6 h*.
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Plusieurs rapports Ru : Pt ont été étudiés, le mélange 1 : 1 parait étre le plus intéressant en
termes de sélectivité en propane-1,2-diol. En effet, I’augmentation du rapport Ru: Pta 4: 1
augmente nettement la conversion du glycérol (65%) mais en faveur de la méthanation.

Il a été souligné que ces mélanges de catalyseurs ne subissaient pas de modification,
notamment de la surface BET, et étaient réutilisables plusieurs fois avec les mémes résultats en
termes de conversion et de sélectivités, ce qui leur confere une tres grande stabilité et un

caractére recyclable intéressant.

La réaction de conversion du glycérol' a 275°C sur catalyseur Pt-Re/C sous pression

60,61

partielle de H; a permis de suggérer que le maintien de la stabilité du catalyseur était

dépendant de I’atmosphere utilisée (Hy), et ce, peut-étre a cause des précurseurs de coke, qui

60-62

sont alors hydrogénés dans ces conditions®. Dumesic et coll. ont observé que I’utilisation

des clusters Pt-Re/C permettait d’obtenir une meilleure conversion en hydrogénolyse du
glycérol que les catalyseurs monometalliques correspondants. De plus, la sélectivité est
modifiée : le propane-1,3-diol est préférentiellement formé par rapport au propane-1,2-diol,
généralement obtenu. Les meilleures performances catalytiques sont obtenues suite au frittage
des particules a hautes températures (réduction a 700°C), conduisant a un meilleur mélange
atomique du Pt et du Re sans pour autant diminuer trop fortement la dispersion des métaux
utilisés. Une conversion de 45% est alors observée contre 34% en présence des particules non
33% de propane-1,2-diol, alors que sur son homologue n’ayant pas subi de traitement
thermique a haute température, les sélectivités sont de 26% et 41% respectivement en 1,3-PD et
1,2-PD.

Plus récemment, Nakagawa et coll.#*%°

ont travaillé sur I’hydrogénolyse du glycérol en
propane-1,3-diol avec un catalyseur bimétallique Ir-ReO,/SiO,. Le choix du catalyseur a été
réalisé aprés avoir écarté des catalyseurs a base de Rh, Pt et Pd modifiés ou non par du Re
supportés sur silice, du fait de leur faible activité ou de leur faible sélectivité en propane-1,3-
diol. 11 en est de méme concernant 1’ajout choisi sur le catalyseur Ir parent, en effet, divers
ajouts (Mo, W, V, Cr, Mn, Ag) ont été testés, mais n’ont pas été concluants par rapport a I’ajout
de Re.

La conversion du glycérol augmente avec la quantité de Re jusqu’au rapport Re/Ir = 2.

Les catalyseurs monométalliques a base de Ir ou Re supportés sur silice ne sont pas actifs en
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hydrogénolyse du glycérol, ainsi I’activité est générée par un effet de synergie entre les deux
métaux. De plus, tous ces catalyseurs bimétalligues montrent une sélectivité importante en
propane-1,3-diol (entre 56 et 65%). Toutefois, aucune relation entre la sélectivité et la quantité
de Re n’a été décelée. Ces catalyseurs sont efficaces pour 1’hydrogénolyse de composés ayant
des groupements hydroxyles en positions 1 et 2 comme le glycérol ou le propane-1,2-diol,
contrairement a d’autres polyols ou monoalcools. Le mécanisme proposé consiste en une
adsorption du glycérol a la surface d’un cluster ReOy en position terminale pour former le 2,3-
dihydroxypropoxyde. Ensuite, I’hydrogéne activé sur les particules d’iridium attaque la position
2 du 2,3-dihydroxypropoxyde pour former le 3-hydroxypropoxyde. L hydrolyse de ce dernier
libere le propane-1,3-diol (Figure 10).

e VL

HO ‘

H. / 0\
Ir Ir

Ir

Figure 10 : Modéle d’un état de transition d’un intermédiaire adsorbé sur un catalyseur Ir-Re faisant
intervenir une attaque par un hydrure lors de I'hydrogénolyse du egcéroI64.

66,67
Ma et al.”

ont comparé des catalyseurs monométalliques Ru supportés sur SiO,,
Al,O3, C et ZrO,, et des catalyseurs bimétalliques Ru-Re sur silice en hydrogénolyse du
glycérol. Quel que soit le support, le catalyseur monométallique en co-chargement avec un
précurseur de Re (Re,(CO)10) montre comme le catalyseur bimétallique une plus grande activité
et une plus grande sélectivité en propanediols que le catalyseur monométallique. Les différents
types de prétraitement des catalyseurs influent sur les performances des catalyseurs
monométallique Ru/SiO, et bimétallique Ru-Re/SiO,. La pré-réduction a haute température
(450°C) accélere 1’agrégation des particules et diminue donc la dispersion métallique sur le
support, tout en diminuant les performances catalytiques. Les auteurs ont suggéré que les
particules de Ru ont un état d’oxydation 0 alors que le Re serait sous forme oxydée lors de
I’hydrogénolyse du glycérol. L’utilisation de plus faibles températures de réduction (< 300°C)
ou une réduction in-situ (pouvant prévenir de la sur-réduction des especes Ru et du
grossissement de ces particules) entrainerait des interactions entre 1’oxyde de rhénium et le

métal Ru conduisant alors a une meilleure conversion du glycérol.
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Yu et al.?® ont étudié Ieffet promoteur du cérium sur un catalyseur Ni/AC sur
I’hydrogénolyse du glycérol. L’ajout du cérium a augmenté notablement les performances
catalytiques du nickel comparées a celles observées en présence d’autres métaux comme le
cuivre, le zinc, I’aluminium, le fer ou encore le cobalt. lls ont pu déterminer que le cérium était

a I’origine de I’accélération de I’hydrogénation de 1’acétol.

1.3 Hydrogénolyse sélective des polyols en hydrocarbures
1.3.1 Concept de ’APP (Aqueous Phase Process)

Le concept du « procedé de valorisation en phase aqueuse » (APP : Aqueous Phase

69-83

Process), développé en 2002 par I’équipe de Dumesic permet de valoriser les sucres Cs/Cg

issus de la saccharification.

L’objectif recherché dans I’APP est la transformation en phase aqueuse des sucres et/ou
polyols en dihydrogene et hydrocarbures. Les conditions opératoires conventionnelles sont :
» température dans la gamme 200-260°C,
» pression de 10 a 50 bar,
» catalyseur métallique ou bifonctionnel métallique/acide.

Les mécanismes régissant les réactions de 1’APP résultent de ruptures compétitives entre

les liaisons C-C et C-O, dans le cas de 1’éthyléne glycol, polyol possédant deux atomes de

carbone (Figure 11).
1 + H,0
RUPTURECC — > CO+H, ——> CO,+H, %, CHa, Hy0
Métal
OH OH Rupture C-O
/" 4 RUPTUREC-O ——> /4,40 ———> CHg+H0
Metal + H, Métal + H,
HO
Déshydratation OH Hydrogénation
L RUPTURE C-O —_— :/ + HZO _— > C2H6 + HZO
Sites acides H* Métal + H,

Figure 11 : Schémas réactionnels de rupture C-O/C-C par catalyse métallique ou bifonctionnelle.
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En présence d’un catalyseur métallique adapté, la rupture C-C de I’éthyléne glycol
conduit & la production de H, et CO, ce dernier pouvant ensuite produire une mole
supplémentaire de H, ainsi qu’une mole de CO, (réaction de Water Gas Shift). Par souci
d’économie de H,, les hydrogénations catalytiques de CO ou CO;, en méthane doivent étre
minimisées (réaction de méthanation et Fischer-Tropsch). L’orientation des réactions pour la
production sélective de H, via les mécanismes de rupture C-C porte le nom d’APR : "Aqueous

Phase Reforming".

Les travaux de Dumesic ont montré que le procédé APR assure un avenir prometteur
pour générer du dihydrogéne comme valeur chimique ajoutée des carbohydrates en phase
aqueuse trouvés dans les eaux usées provenant notamment :

> des traitements de la biomasse (eaux usées des brasseries de bieres, traitement du
sucre,...),

» des carbohydrates extraits des produits de I’agriculture comme le mais et les
betteraves a sucre,

» des carbohydrates aqueux extraits par fractionnement de I’hémicellulose de

. 84
moindre valeur .

En paralléle a la rupture C-C, la rupture C-O peut étre réalisée selon deux voies: un
mécanisme purement métallique (monofonctionnel) ou un mécanisme métallique assisté par
une catalyse acide (bifonctionnel) (Figure 11). Dans le cas de 1’éthyléne glycol, ces deux voies
permettent de synthétiser une mole d’éthane en consommant deux moles de H,. Par
extrapolation, 1’obtention d’une mole d’alcane possédant n atomes de carbone hydroxylés par
hydrogénolyse C-O sélective de polyols requiert dans ce modéle n moles de H,.

Une voie paralléle reposant sur une catalyse bifonctionnelle comporte un enchainement
de deux étapes de déshydratation de chaque fonction alcool sur un site acide, et
d’hydrogénation sur la fonction métallique de I’intermédiaire monoinsaturé, pour conduire a
1’éthane (toujours dans le cas de 1’éthyléne glycol). Cette voie est nommée par Dumesic et coll.
I’APD/H : « Aqueous Phase Dehydration/Hydrogenation ».

Jusqu’a présent, les différents travaux menés par Dumesic et coll. ont surtout été réalisés

pour la production de H,, peu pour la voie alcane. Les molécules utilisees comme modéles sont

I’éthyléne glycol, le glycérol et le sorbitol ™,
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L’hydrogénolyse sélective de polyols est un réel challenge, car la sélectivité de la
réaction dépend de plusieurs paramétres : la nature du catalyseur (métal et support), la nature du

milieu réactionnel et du réactif, les conditions opératoires et le type de réacteur utilisé.

1.3.2  Données thermodynamiques

La production de CO et H; a partir d’alcools (tels que le méthanol, 1’éthyléne glycol, le
glycérol et le sorbitol) est thermodynamiquement favorisée a plus basses températures par

rapport a celle a partir d’alcanes ayant le méme nombre de carbone (Figure 12). Il est a noter

que la réaction de Water Gas Shift est également plus favorisée a basse température78.
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Figure 12 : Données thermodynamiques (AG°/RT=f(T)) pour la production de CO et H, par reformage de
CHy,, C,Hg, CsHg et CgH1a4, CH3(OH), C2H4(OH)2, C3H5(OH)3 et CeHg(OH)e et Water Gas Shift (WGS)

Lignes en pointillées, In (P) = f(T) pour CHy(OH), C;Ha(OH)s, CsHs(OH)s et CoH(OH)q (P en atm).’

Dans la gamme de température 180-330°C et dans des conditions anaérobiques, la voie la
plus favorisée thermodynamiquement est la conversion des sucres et polyols en alcanes par
déshydratation/réduction compléte. Les composés modeéles choisis pour cette étude™ sont e

glycérol (polyol) et le glycéraldéhyde (sucre).

Sans apport extérieur de Hy, les alcanes peuvent uniquement étre produits si une partie du
sucre est dans un premier temps reformée en H, et CO,. Avec le dihydrogéne produit, la
formation de propane peut avoir lieu par déshydratation/hydrogénation successives jusqu’a

réduction compléte du glycérol. Les steechiométries de ces réactions sont donnees par les
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équations (1) et (2). En combinant ces deux derniéres, une réaction (3) peut étre écrite
traduisant la conversion du glycérol en propane sans apport extérieur de dihydrogene.

C303Hg + 3H,O—» 3CO, + 7H, (1)
C3;03Hg + 3H, —» C3Hg + 3H,0 (2
C3;03Hg — 7/10 C3Hg + 9/10 CO, + 6/5 H,0 (3)

Dans un domaine de tempeératures de 175-330°C, et sous conditions anaérobiques, le
chemin réactionnel thermodynamiquement le plus favorable est la conversion des polyols en
alcanes par déshydratation/hydrogénation compleéte.

La Figure 13 montre une série de réactions possibles et d’intermédiaires de réaction pour

la conversion du glycérol en propane. Les valeurs thermodynamiques (a 250°C) indiquées sur

la Figure 13 se trouvent dans des tables ou sont estimées par calculs théoriques (outil DFT)87

Glycérol §"

321
I15(5
/ “\: ’/i Dlhydrox,.f- Glyceraldehyde
llly

4/3 H, acetone
24 (-24)
27 (- "\1

H,0[-5(-9)
3(-18)
Acetol oH A1 (-13)

Co,+Hy, 1 QF'/\ /
0
: 2H, -H;O

27¢6)) O wl 1 Acide lactique
: -H,0 OH

Hy LT YR
H0| .11 (42) 0 o
/{\},/\ -7(13)
. Acétone 3¢9 P '”‘”\\/\
-22(-18}
l ;/\ 19 (-33) ™, i,
_ --‘\ v -15(-31)
Propane P
Fropane

Figure 13 : Données thermodynamiques associées a la conversion du glycérol et intermédiaires en alcanes a
250°C. AG® (kcal.mol™) et AH® (kcal.mol™) (entre parenthéses)87.
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D’un point de vue thermodynamique, la formation d’alcanes est favorable a partir de ces

séries de réactions a 250°C (etapes préférentielles en pointillé)87.

1.3.3  Etudes théoriques

Des études théoriques sur la décomposition de 1’éthanol sur des monocristaux de
Pt (1 1 1) ont montré que la rupture de liaison C-O (entrainant la formation d’hydrocarbures)
avait lieu via des états de transition de plus grande énergie et plus hydrogénés comparés aux
ruptures de liaisons C-C (entrainant la formation de H; et C02)88. Par conséquent, les pressions
partielles élevées en dihydrogéne entrainent la formation importante d’intermédiaires
hydrogénés, ainsi la proportion de ruptures de liaisons C-O augmente au détriment des ruptures
c-c™.

Pour des conditions de réaction appropriées, beaucoup d’intermédiaires de réaction
oxygeénés s’adsorbent a la surface du catalyseur et engendrent les scissions successives C-O
jusqu’a ce que I’énergie de liaison devienne suffisamment basse pour la désorption. La ré-
adsorption possible d’espéces mono-fonctionnelles est inhibée par la présence en surface
d’especes liées plus fortement, ceci empéchant d’autres réactions et limitant la conversion en

alcanes.

Une étude théorique sur I’hydrogénolyse de I’acide acétique en éthanol® sur catalyseurs
Pd, Re et bimétallique Pd-Re a montré I’utilité de ces deux métaux. En effet, les calculs DFT
suggerent que I’activation des liaisons C-O est plus favorisée par les métaux a gauche dans la
classification périodiqgue comme le Re, que ceux a droite. Les produits formés au cours de
I’hydrogénolyse de ’acide acétique sont stabilisés sur le Re, ce phénoméne est di aux plus
grandes énergies de liaisons des intermédiaires avec le Re. Ainsi, le Re fournit une barriere
minimale pour I’activation des liaisons C-O de D’acide acétique. Malheureusement, le
catalyseur monomeétallique au Re n’est pas optimal car il engendre des réactions de dégradation
de I’acide acétique. Il est alors nécessaire d’utiliser un métal du groupe 8, comme le Pd, qui
présente une barriere d’activation moindre pour I’hydrogénation et réduit les réactions de
dégradation du réactif. Le catalyseur monométallique au Pd montre une faible activité en

dissociation des liaisons C-O (hydrogénolyse).

L’addition de Re au catalyseur a base de Pt favorise les réactions d’hydrogénolyse du
glycérol sous des conditions séveres de réaction. Les effets du Re sur les proprietés catalytiques
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du catalyseur bimétalllique Pt-Re peuvent étre causés par la présence d’espéces oxygénées
(groupes hydroxyles), associées avec les atomes de Re en surface des particules de Pt-Re

favorisant ainsi les réactions de Water Gas Shift (WGS) et les réactions d’hydrogénolyses des

- 5 .90
liaisons C-O a plus fortes pressions™.

1.3.4 Etude des propriétés catalytiques

1.3.4.1 Influence de la nature du métal

71,78

Les études menées par Davda et al. sur différents catalyseurs métalliques supportés

ont permis d’établir le classement suivant des métaux sélectifs en production d’alcanes :
Ru~Rh> Ni>Pt~Pd.

Ils ont noté que les catalyseurs a base de Ni supportés sont sélectifs en production
d’alcanes mais présentent une désactivation au cours du temps, peut-étre due au frittage des
particules de métal en milieu aqueux dans les conditions opératoires. Avec les catalyseurs a
base de Ru et Rh, une formation importante d’alcanes est observée mais de tres faible quantité
de H, sont produites. Ainsi les quantités d’hydrogene nécessaires a la réaction ne sont pas

suffisantes pour travailler sans apport de H; en phase gaz.

Les catalyseurs a base de Pt, tres peu sélectifs en alcanes, sont quant a eux plus
performants pour les réactions &APR™ : ils sont les plus sélectifs en dihydrogéne. La taille de
particules de Pt a également un effet sur la sélectivité en H,. En effet, plus les tailles de

particules augmentent, plus cette sélectivité augmentegl.

Les catalyseurs de Raney NiSn/Al,Oz; ont été utilisés pour les réactions de reformage
(APR) de I’éthyléne glycol77'79. Cette étude montre que ce catalyseur peut étre utilisé pour une
production stable et a long terme de H, par APR. Ce matériel peu colteux a les mémes
propriétés catalytiques que celles obtenues par le catalyseur Pt/Al,O3; pour la production de
dihydrogene a partir de composés oxygénés de petites chaines carbonées (éthylene glycol,
glycérol). L’addition de Sn au Ni de Raney réduit significativement la formation de méthane en

faveur d’une meilleure sélectivité en Hy.
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1.3.4.2 Influence de la nature des supports

Le support joue un rdle important sur la sélectivité du procédé APD/H par son acidité
nécessaire a la rupture C-O par déshydratation. Dumesic et coll.” ont rapporté que les supports
acides comme SiO,-Al,O3 étaient plus sélectifs en alcanes, compares aux supports plutot
neutres comme Al,O3, ces derniers favorisant davantage la production de H, par la voie
APR74, le Pt supporté sur Al,O3; présentant des selectivités en H, supérieures a 90%.
Cependant, le support y-Al,O3 n’est pas stable dans les conditions usuelles de réaction d’APP,

il se transforme en boehmite (AIO(OH))QZ'97

. Ravenelle et al. ont constaté que 1’alumine
présente alors d’importants changements en termes de surface spécifique et d’acidité.
Toutefois, ils ont remarqué que la présence d’un métal a la surface de 1’alumine réduit
considérablement la formation de boehmitegs, et que la nature du sel précurseur utilisé favorise
ou non sa formation®’. En effet, aprés 10 h en milieu aqueux & 200°C, 60% et 93% de formation
de boehmite sont observées sur des catalyseurs supportés sur Al,Os issus respectivement des
sels précurseurs H,PtClg et H,Pt(OH)s®'. La surface spécifique du matériau décroit avec une
diminution des sites acides de Lewis™®. Toutefois, la boehmite catalyse la déshydratation du
glycérol en acétol, qui est ensuite hydrogéné en propane-1,2-diol en présence de Pt. Des
données de la littérature® montrent que D’interaction entre le Pt et la boehmite conduit a un
systeme catalytique plus actif en hydrogénation de I’acétol en 1,2-PD et en déshydrogénation

du glycérol en glycéraldéhyde que des catalyseurs au Pt supportés sur alumine ou silice.

Bien que le mécanisme mis en jeu pour la production d’alcanes par le procédé APD/H
requiére une catalyse acide et métallique, Huber et al.” montrent qu’il ne s’agit pas d’une
catalyse bifonctionnelle classique. Dans le cas de la transformation du sorbitol, un mélange
mécanique de Pt/SiO, et de SiO,-Al,03; conduit en effet au méme résultat que 1’emploi d’un
catalyseur de type Pt/SiO,-Al,Os3 : le sorbitol peut étre déshydraté sur les sites acides de la
silice-alumine et hydrogéné sur les sites métalliques du platine, sans nécessité d’une proximité

de ces sites.
. , 99 A L
Plus récemment, Dumesic et coll.” ont comparé 1’activité de catalyseurs au Pt déposé sur

différents supports acides a base de niobium. En effet, le niobium présente une activité lors de

la déshydratation du 2-butanol (molécule test) dans des conditions hydrothermalesgz.
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La Figure 14 permet d’observer que le rendement en alcanes est plus important en
présence des supports a base de niobium (acide niobique, phosphate de niobium et acide
niobique phosphatée) qu’en présence de silice-alumine : 50 a 65% de rendements en alcanes
contre moins de 20% respectivement, pour une vitesse spatiale, WHSV, comprise entre 0,2 et
0,8 h™l. Cette différence d’activité serait due a I’interaction des molécules avec la liaison Nb=0
et des groupes hydroxyles adjacents, suivant un mécanisme comparable a celui déja observé en
présence d’oxyde de vanadium™®. Ce mécanisme fait intervenir des étapes au cours desquelles
des transferts d’hydrogéne ont lieu a partir de la surface du catalyseur impliquant des groupes
M=0 et M-OH vers les especes adsorbées (M =V ou Nb).

—&— 2wi% Pt Niobium Phosphate
v, ---o--- 4wi% Pt Niobium Phosphate
80% 7 N\ |-a- 4wt9% Pt Niobic Acid

. |-—w- 4wi% Pt Phosphated Niobic Acid
m— % |——4wt% Pt Silica Alumina

50%

40% -}

30% - A e g

Yield to Alkanes

20% &

10% T

H’
T T T T T T T T T T T T T T 1

0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 12 14 1.6
WHSV (h)

Figure 14 : Rendements en alcanes avec une augmentation de la charge en sorbitol pour 2,0-2,5 g de
catalyseurs bifonctionnels & 255°C et 54 bar™.

101 ont comparé différents supports pour les

Dans un autre contexte, Chen et al.
catalyseurs a base de Ru afin de former des alcools ou des alcanes par hydrodésoxygénation
d’acides carboxyliques en réacteur dynamique. Ils ont observé que pour le catalyseur 1%Ru/C
(% en masse), les produits obtenus a partir de 1’acide propanoique étaient du propanol et des
alcanes (C;-C3) et des traces de produits oxygénés dégradés (éthanol, acide acétique). Sur ce
catalyseur, la conversion atteint 93,5%, pour une sélectivité en alcanes intéressante (= 80%),
alors qu’avec les supports ZrO; et Al,03 a 190°C les conversions sont respectivement de 72,1%
et 47,9%, et les sélectivités en alcanes de 67,8% et 11,5% respectivement. La plus faible

conversion observée sur le support alumine est due au changement de structure a haute pression

et en milieu aqueux de ce support ce qui induit la chute dactivite.
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A une conversion comparable (47-52%) pour ces catalyseurs supportés a base de Ru, la
sélectivité en produits en C3 (propanol et propane), correspondant & la conservation de la chaine
carbonee, varie dans le sens Al,03 (90,3%) > ZrO, (46,4%) > C (22,8%). Ceci montre que les
réactions de ruptures C-C sont inhibées sur le catalyseur Ru/Al,Os. 1l est a noter que les
interactions métal-support et 1’acidité de surface caractérisée par différentes méthodes
(Réduction en Température Programmée, Thermodésorption de NHs, Spectroscopie infrarouge

a Transformées de Fourier, IRTF de CO adsorbé), diminuent dans le méme sens'®.,

Trés récemment, Hamza et al. 1% ont étudié des catalyseurs a base de Ru supportés sur un
mélange TiO,-bentonite avec différents rapports. Le catalyseur avec un rapport 1: 2
(bentonite : TiO,) présente les meilleures activité (69,8%) et sélectivité (80,6%) en propane-
1,2-diol, alors que les performances catalytiques (conversions) des catalyseurs

monomeétalliques Ru/TiO, (38,8%) et Ru/bentonite (61,2%) sont moins bonnes.

1.3.4.3 Effets d’ajout dans le milieu réactionnel

L’acidité du milieu réactionnel joue également un grand rdle dans ce procedé. Cette
acidité varie selon la nature des produits intermédiaires formés dans le réacteur. Par exemple, le
CO, dissous dans la solution a des hautes pressions crée une légére acidité de la solution
(pH=4-5).

De plus, I’acidification du milieu par un acide minéral peut également favoriser les

75,78,81

réactions de déshydratation. Lors de la transformation du sorbitol, Huber et coll. ont

montré que 1’acidité apportée par la solution aqueuse conduit a des résultats équivalents a ceux
obtenus en utilisant un catalyseur bifonctionnel (Figure 15). Comme I’indique la Figure 15A,
lorsqu’un acide minéral (HCI) est ajouté dans la solution aqueuse de sorbitol, la sélectivité en
alcanes les plus lourds augmente pour un catalyseur Pt/Al,O3; avec la diminution du pH de la
solution. Similairement, la Figure 15B montre que lorsqu’un solide acide (SiO2-Al,O3, & 25%
en masse d’Al,O3) est mélangé a ce méme catalyseur Pt/Al,Os, la sélectivité en alcanes les plus

lourds augmente d’autant plus que le nombre de sites acides augmente.
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Figure 15 : Sélectivités en alcanes lors de I’hydrogénolyse de 5% (en masse) de sorbitol
N 75,78,81
a 300°C et 57,6 bar .

A) Addition d’un acide minéral (HCI) dans la charge avec un catalyseur 3%Pt/Al,O; [pH=7 (en blanc) ;
pH=3 (en gris) et pH=2 (en noir)].

B) Addition d’un solide acide (SiO,-Al,O3) a un catalyseur 3%Pt/Al,O3; [Pt/Al,O3 (en blanc) ; mélange
Pt/Al,O; (3,30 g) et SiO,-Al,O3 (0,83 g) (en gris) ; mélange Pt/Al,O; (1,43 g) et SiO,-Al,O5 (1,11 g) (en noir)].

Ainsi, ces résultats traduisent que lors de 1’hydrogénolyse du sorbitol, les alcanes aux

chaines les plus longues sont formés par une combinaison de mécanismes métalliques et acides.

Toutefois la sélectivité en ces alcanes reste faible sur le catalyseur Pt/Al,O3 seul.

1.3.4.4 Effet de la nature du réactif et de sa concentration

La nature du réactif de départ a également une grande influence. En effet, il a été observé
que les polyols (comme le sorbitol) ont une plus forte sélectivité en dihydrogene tandis que les
sucres associés (glucose) favorisent la formation d’alcanes.

Pour les polyols, la sélectivité en alcanes croit avec le nombre d’atomes de carbone de
leur chaine : sorbitol (6C) > glycérol (3C) > éthyléne glycol (2C). Toutefois, contrairement a
I’éthylene glycol, I'utilisation de réactifs comportant six atomes de carbone conduit a la
formation de nombreux produits intermédiaires (mono-, di-, tri-, tétrahydroxyhexane, ...), ce
qui constitue une difficulté analytique importante a prendre en considération.

Des expériences avec des intermédiaires de réaction de 1’hydrogénolyse du glycérol ont
été réalisées afin de déterminer les mécanismes de formation de chacun des composés
obtenus™®,

La concentration en réactif est également un paramétre important. Ainsi, il a été montré
que ’augmentation de la concentration en sucre conduit a de plus grandes sélectivités en

alcanes. Ainsi, lorsque la concentration en glucose dans la charge passe de 1 a 10% en masse, la

sélectivité en alcanes augmente de 30 a 50%, tandis que la sélectivité en H, diminue®.
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1.3.4.5 Effet des conditions opératoires

D’autres parameétres expérimentaux vont €galement conditionner la répartition des
produits de la réaction, comme la température, la pression totale et la pression partielle de Ho.

Dumesic et coll. ont montré que I’effet de la température sur la sélectivité en H, et en
alcanes est plus ou moins notable suivant la nature du réactif étudié’.

Dans les premiers travaux publiés par I’équipe de Dumesic, la pression totale dans le
réacteur était imposée par addition de N,. Dans le cas d’un catalyseur Pt/SiO,-Al,O3 testé en
hydrogénolyse du sorbitol (5% en masse) a 225°C, ils ont constaté qu’une augmentation de la
pression totale de 25,8 a 39,6 bar entrainait une augmentation de la sélectivité en hexane de 21
240%". La pression partielle en dihydrogene est aussi un parametre important qui va influer
sur les réactions compétitives d’hydrogénolyse et d’hydrogénation.

Dumesic et coll.”> ont étudié Ieffet de introduction de dihydrogeéne dans le réacteur
avec la charge aqueuse. Ainsi lors de I’hydrogénolyse d’une solution aqueuse a 5% en masse de
sorbitol sur un catalyseur Pt/SiO,-Al,03 & 225°C et sous 34,8 bar, I’introduction dans la charge

de H; fait augmenter la sélectivité en alcanes Cs/Cg de 55 a 78%.

L’introduction de H, directement dans le réacteur a un intérét particulier pour les
catalyseurs a base de Ru. En effet, il a été remarqué que les catalyseurs a base de Ru pouvaient

étre directement utilisés en test catalytique sans pré-réduction préalable. Ainsi 1’oxyde de

-~ . e ey 104
ruthénium RuO, présent sur le catalyseurs avant test est réduit in-situ en Ru métallique™ .

1.3.4.6 Autre procédé pour ['obtention d’alcanes plus lonQgs

105,106

Dumesic et coll. ont développé un procédé de conversion des carbohydrates dérives

de la biomasse, combinant des étapes de formation de composés carbonylés (cétone, aldéhydes
et furfurals), de condensation aldolique, d’hydrogénation et d’APD/H (Figure 16) et conduisant
a des alcanes avec des longueurs de chaine plus importantes (C; & Cys). L’étape d’APD/H se
réalise en présence d’un catalyseur bifonctionnel contenant des sites acides (Nb,POs) et

métalliques (Pt) afin de favoriser la déshydratation et I’hydrogénation respectivement.
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Figure 16 : Réactions impliquées dans la conversion de la partie carbohydrate de la biomasse en alcanes
L N .o 106
liquides par synthéses ciblées.

A partir de I’hydroxyméthylfurfural (HMF, Figure 17), le procédé nécessite une molécule
carbonylée extérieure (typiquement I’acétone) pour I’étape de condensation, qui a lieu
usuellement dans des solvants polaires comme 1’eau en présence de catalyseurs homogenes
basiquesz. L’aldol généré peut réagir de nouveau via une seconde condensation avec la
molécule furanique initiale et augmente ainsi la longueur de la chaine carbonée. Les aldols
intermédiaires sont alors convertis en produits solubles dans 1’eau afin de les stabiliser, puis

sont transformés en alcanes liquides par APD/H sur un catalyseur bifonctionnel.
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Figure 17 : HMF, molécule de base pour la production de produits a hautes valeurs ajoutées et de
biocarburants.2

1.3.5 Etude sur catalyseurs bimétalliques

Sur un catalyseur 10% Pt-Re/C (% massique), Dumesic et coll.®"*7 ont montré que la

production de composés monofonctionnels (cétone, alcool, acide) ou alcanes a partir de sucres
et polyols était observée quand la température de réaction, la pression totale et la vitesse
spatiale (WHSV) étaient ajustées pour deux solutions respectivement a 60% de sorbitol et a
40% de glucose (pourcentages massiques).

Une seconde étape consiste a convertir ces dérivés organiques en alcanes, oléfines et/ou
aromatiques avec des poids moléculaires et des structures appropriés au domaine des
carburants, en présence de conditions expérimentales différentes.

Ainsi, la production d’alcanes augmente quand :
> la pression augmente a température constante,

> latempérature augmente a pression constante,

> lavitesse spatiale (WHSV) diminue a température et pression constantes™".
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Barbelli et al.'%® ont déposé de 1’étain sur un catalyseur parent a base de Pt (1% en
masse) avec des taux de charge en étain allant de 0,1 a 1% en masse. lls ont observé une
augmentation de la conversion du glycérol notable, de 1% a 54% sous N, et de 0,6% a 16%
sous H, a 200°C, et sous une pression totale de 4 bar, avec une solution de glycérol a 10% en
masse en réacteur fermé. La meilleure performance a été obtenue pour le catalyseur 1%Pt-
0,2%Sn qui, en plus de sa grande activité, est le plus sélectif en propane-1,2-diol (59% sous N,
et 84% sous Hy). Néanmoins, pour la production d’alcanes, cette voie parait peu probante car
seulement 5% maximum de conversion en hydrocarbure sont obtenus avec les catalyseurs
bimétalliques contre 1% avec le monométallique. Pour des charges trop importantes en étain,
I’activité diminue de par I’inaccessibilité du Pt. La présence de 1’étain sous forme ionique agit
comme des sites acides de Lewis, qui favorisent 1’adsorption des groupes C-OH et par
consequent les ruptures C-O, étape initiale pour la production de propane-1,2-diol.

1.3.6  Conclusion sur le procédé de valorisation en phase aqueuse (procédé
APP)

En conclusion, lors de I’hydrogénolyse sélective de polyols pour la valorisation en
dihydrogene et hydrocarbures, les sélectivités en produits peuvent étre modulées par un certain
nombre de parametres : choix du catalyseur, choix du milieu réactionnel, choix des conditions
opératoires. Le dihydrogéne nécessaire pour les étapes d’hydrogénation peut étre produit in-
situ par la voie APR par rupture des liaisons C-C et la réaction de Water Gas Shift.

7
.78

Dumesic et coll.”™ ont établi un classement de divers métaux, supports, et conditions

opératoires permettant de moduler les sélectivités en alcanes et dihydrogéne (Figure 18).
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Figure 18 : Facteurs contr6lant la sélectivité du procédé APP.

1.4 Préparation de catalyseurs métalliques supportes

1.4.1 Introduction

Les catalyseurs monometalliques supportés impliqués dans les études concernant
I’hydrogénolyse de polyols se composent généralement d’un métal appartenant aux colonnes 8,
9, 10 ou 11 de la classification périodique, déposé sur un support (alumine, silice, alumine-
silice, charbon, ...). Ce type de métal a la particularité de posséder des orbitales d au-dessus et
en-dessous du niveau de Fermi, c'est-a-dire des niveaux a la fois donneurs et accepteurs. De ce
fait, les électrons se déplacent librement dans ces orbitales, permettant de créer, soit des liaisons
avec des molécules déficitaires en électrons, soit des «trous » ou les molécules riches en
¢électrons peuvent s’adsorber facilement. Le métal peut donc chimisorber et par conséquent
activer des molécules tres diverses.

La méthode de préparation des catalyseurs métalliques supportés est essentielle. Elle
conditionne a la fois le degré de dispersion des agents actifs du catalyseur, la forme, la structure

poreuse et par conséquent 1’activité du catalyseur.

1.4.2  Généralités sur les supports

1.4.2.1 Propriétés des supports

Les supports des catalyseurs sont définis comme des matériaux neutres offrant la

possibilité de disperser 1’agent actif du systeme tel que le platine, pour augmenter son
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.. .109 . . " . : N
efficacité™ . Toutefois, dans certaines conditions, le support peut éventuellement contribuer a

I’activité catalytique.

Le choix du support est souvent basé sur un certain nombre de propriétés nécessaires
commel101L .
» laneutralité chimique,
les bonnes propriétés mécaniques : résistance a ’attrition, dureté,
la stabilité dans les conditions de la réaction et de la régénération,
une grande aire spécifique,

une porosité convenable (taille moyenne des pores),

YV V. V VYV V

un faible col(t.

1.4.2.2 Nature des supports

Dans le domaine de la catalyse hétérogene, trois types de support sont le plus souvent
rencontres :
» les grains d’un oxyde ou de plusieurs oxydes mélangés, de forme sphérique ou
cylindrique (alumine, silice, cérine...),
> les monolithes céramiques, a base de cordiérite, ou métalliques, comportant une
multitude de petits canaux paralléles généralement de section carrée (structure nid
d’abeilles),
> les charbons et principalement les charbons actifs, appelés ainsi parce qu’ils

subissent un traitement thermique qui leur confére une porosité trés développée.

Dans cette étude, la premiére catégorie de support sera utilisée, a savoir des oxydes de

type silice-alumine, alumine et dioxyde de titane.

1.4.3  Préparation des catalyseurs monométalliques

D’une facon générale, les catalyseurs monométalliques supportés sont préparés a partir
d’un sel métallique ou d’un composé organométallique. Dans ce travail, les catalyseurs ont été
préparés uniquement a partir de sels métalliques en milieu aqueux. Deux techniques sont
couramment utilisees pour deposer les sels métalliques sur un support : I’imprégnation dite

simple et I’imprégnation par échange.
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1.4.3.1 Imprégnation simple

Cette technique d’imprégnation est la plus fréquente. Deux méthodes sont possibles :
» D’imprégnation a sec, pour laquelle le volume de la solution de sel métallique
correspond au volume poreux du support,
» I’imprégnation avec exces, ou le volume de la solution de sel est supérieur au
volume poreux du support.
Par imprégnation simple, la solution de sel précurseur est mise au contact avec le support,
le tout est agité puis la solution est simplement évaporée, laissant ainsi le métal se déposer dans

la porosité du support.

1.4.3.2 Imprégnation par échange ionique

Les supports comme [’alumine ou la silice sont des solides qui présentent des
groupements hydroxyles (OH) en surface. Ces supports peuvent se charger positivement ou
négativement lors de la mise en contact avec une solution aqueuse. La nature et la densité de
ces charges sont fonction principalement du type de support et du pH de la solution. Ainsi, en
milieu acide, la surface du solide se charge positivement et attire les espéces anioniques. Au
contraire, en milieu basique, la surface chargée négativement adsorbera les cations. Le pH, pour
lequel la densité de charge en surface est nulle, est appelé « point de zéro charge » (pzc) ou
« point isoélectrique » (PIE).

Dans le cas des solides amphotéres comme 1’alumine, pour des pH supérieurs au pzc, le
solide échange des cations, 1’échange devient anionique pour des pH inférieurs au pzc. Les

réactions de surface du support suivant le milieu dans lequel il est introduit, sont schématisées

sur la Figure 192,
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pH ACIDE pH BASIQUE
+H -oH
S-OH," S-OH S-0° + H,0
—_— -
H + OH

Figure 19 : Représentation de la polarisation d'un oxyde en fonction du pHm.

Plus on s’¢loigne du pzc, plus la charge du solide et donc sa capacité d’échange
augmente. L’avantage de cette technique est de permettre une forte adsorption des especes
métalliques a la surface du support. Toutefois, la détermination des conditions de pH optimales

est requise, de méme que 1’application de ces derniéres au cours de 1I’imprégnation.

1.4.3.3 Activation des catalyseurs

Le support imprégné du précurseur métallique subit ensuite divers traitements
d’activation thermique ; en général il s’agit d’une calcination suivie d’une réduction. Une
calcination sous air permet d’éliminer les traces d’humidité qui favorisent géneéralement le
frittage du précurseur métallique. Elle permet également de décomposer le sel précurseur en
une forme plus facilement réductible (généralement sous forme oxyde, composé facile a
réduire). Puis le catalyseur subit un traitement en milieu réducteur dans le but d’amener le
meétal introduit a 1’état métallique (degré d’oxydation zéro).

Barbier et al.'** ont montré I’importance des étapes de séchage et de calcination afin
d’¢éliminer les derniéres traces d’humidité présentes sur les catalyseurs. Ces différents
traitements thermiques génerent la décomposition des précurseurs métalliques échangés et

conditionnent souvent la dispersion du métal sur le catalyseut.

Ainsi, la structure du catalyseur métallique supporté obtenu est fonction d’un grand
nombre de parametres : morphologie du support, impuretés (S, Cl, ...), prétraitement chimique,
précurseur métallique, pH, prétraitement gazeux, température de traitement, interaction

support-précurseur,....
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1.4.4  Préparation de catalyseurs bimétalliques

Un certain nombre d’études portant sur la transformation de polyols a été réalisé sur des
catalyseurs bimétalliques ou plurimétalliques®*®®"""9821% ' Ajnsi, des changements intéressants
d’activité et de sélectivité sont observés par addition d’un second métal a un catalyseur
monométallique. Ceux-ci dépendent fortement des modes de préparation et d’activation qui

influencent le degré d’interaction entre les deux métaux.

1.4.4.1 Technigues classigues de préparation

Les méthodes les plus souvent reportées dans la littérature sont les préparations par

114,115
. La

coimprégnation ou par imprégnations successives de deux sels métalliques
coimprégnation consiste a remplir simultanément les pores du support par une solution
contenant les deux sels des métaux a déposer. En revanche, les imprégnations successives
consistent a mettre en contact avec le support les sels métalliques 1’un aprés ’autre, avec ou
sans traitement thermique entre chaque imprégnation. Généralement, ces méthodes permettent
d’obtenir des catalyseurs dont la distribution en taille des particules peut étre plus ou moins
large. Leur diamétre moyen se situe le plus souvent entre 0,5 et 5 nm. La gamme de la
répartition dépend de la nature et de la teneur des métaux engagés, ainsi que de 1’atmosphere et
de la température d’activation.

Comme dans le cas des catalyseurs monomeétalliques, les traitements thermiques
représentent une étape déterminante lors de la préparation d’un catalyseur bimétallique. Des
études de I’effet de la température de calcination sur les propriétés d’un catalyseur bimétallique

Pt-1r/Al,O3 ont montré que ce systeme présente une dispersion comprise entre 70 et 100% si la

116

température de calcination ne dépasse pas 260°C™ ", alors que des tailles bien supérieures

(diametre de 2 a 4,5 nm) sont observées pour une température de 500°C.
Toutefois, ces méthodes classiques de synthese conduisent généralement a des
préparations « aléatoires » des catalyseurs bimétalliques supportés au sein desquels la formation

des entités bimétalliques n’est pas controlée.

1.4.4.2 Technigues optimisées de préparation

La preparation de catalyseurs bimétalliques peut également mettre en ceuvre une chimie
fine de surface permettant de controler et d’orienter sélectivement le dépot d’un second métal

sur les particules d’un catalyseur parent monométallique, et ainsi créer une interaction forte
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entre le métal de base et 1’ajout. L.’ajout métallique peut étre introduit sous forme d’un composé
organométallique117 dont la décomposition est catalysée par le métal de base. Ce type de
préparation permet 1’obtention d’un bon degré d’alliage entre deux métaux (Pt-Re, Pt-Mo, Pt-

W, Pt-Sn, ...) et confére une bonne stabilité thermique et une dispersion élevée™®

Pour controler la préparation de catalyseurs bimétalliques, une autre technique consiste a

provoquer une réaction rédox de surface entre un catalyseur monométallique préréduit, ou un

. ’ . . . . . 119
réducteur adsorbé sur ce métal de base, et un modificateur introduit sous forme oxydée .

Cette technique correspond aux méthodes dites d’oxydo-réduction de surface.

Selon ce principe, Szabo et coll. ont étudié la préparation de catalyseurs au platine
modifié par adsorption de métaux'?°. Une étude électrochimique leur a permis de quantifier
I’adsorption d’un métal sur le Pt massif et de définir des conditions expérimentales pour obtenir
le degré de couverture en ajout désiré.

Par la suite, les réactions rédox de surface ont été développées dans notre laboratoire
essentiellement dans le cas de catalyseurs métalliques M1-M, supportészs’lzl’lzz.

Ces réactions reposent sur la loi de Nernst, qui définit la valeur du potentiel rédox pour un
couple oxydoréducteur donné :

Ox+nhe —» Red

nF ﬂ';"a d

Ou aox et areg SONt les activités des especes oxydées et réduites, respectivement.

La comparaison des potentiels rédox des deux couples mis en jeu détermine si une
réaction rédox est thermodynamiquement envisageable, et permet le dépdt d’un second métal

introduit sous forme oxydée sur un catalyseur parent monométallique préréduit.

Cinq variantes possibles sont distinguées selon la nature du réducteur, mais dans tous les
cas, la méthode commence par une préparation d’un Systeme monométallique M; sur un
support. Ces cing variantes sont les suivantes :

» la réaction d’oxydoréduction directe, dans ce cas le reducteur est le metal de base.

Toutefois, cette technique présente deux inconvénients majeurs : le potentiel du
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couple rédox de I’ajout M, doit étre supérieur a celui du métal parent, et des
cations formés a partir du premier métal M; se retrouvent en solution,

la réaction de recharge qui utilise un réducteur préadsorbé, le plus souvent le
dihydrogéne adsorbé sur le métal de base. Le potentiel rédox du couple M,"/M;
doit alors étre supérieur a celui du couple H*/H, dans les conditions opératoires, ce
qui élargit considérablement le champ de possibilites. Cependant, il n’est pas
possible de préparer un catalyseur bimétallique trés chargé en M, car le dép6t
maximal en ajout sera limité par le taux de recouvrement en hydrogene et par le
degré d’oxydation du précurseur M,"",

la réaction de réduction catalytique pour laquelle les propriétés catalytiques du
métal de base servent a activer la réduction du modificateur en présence du
réducteur (H, généralement). Par rapport a la recharge, le réducteur est ici
introduit en continu, afin de renouveler ces espéces adsorbées a la surface du
métal parent, et permettre par conséquent un dépbt plus important en ajout
métallique,

la réaction d’oxydoréduction du support qui utilise la réductibilité du support afin
de déposer I’ajout en couronne autour des particules métalliques du catalyseur
parent,

le dépdt en sous-tension qui permet de déposer des adatomes (ou

submonocouches) du modificateur sur le métal de base.

Conclusion sur I’étude bibliographique

Au regard des travaux de la littérature, la transformation par catalyse hétérogéne de

polyols en composés chimiques valorisables, intermédiaires oxygénés, alcanes et H,, se révéle

étre un procédé complexe.

Ainsi, la valorisation du glycérol en composés chimiques (principalement le propane-1,2-

diol et le propane-1,3-diol) a été réalisée sur de nombreux métaux (Pt, Ru, Cu, Ni...) et divers

supports conventionnels (Al,O3, SiO;) ou synthétisés (WOs, mésoporeux). Les conditions

expérimentales sont trés variables : type de réacteur, charge en réactif, pression, atmospheére,

température, ajouts d’acide ou de base. Les premiers mécanismes ont été proposés par C.

Montassier et coll.

19.31 . . . ,
dans les années 1980 et ont évolué avec les moyens d’analyses plus

: i..:35,42
performants aujourd’hui
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Une autre voie de valorisation intéressante repose sur le procédé APD/H (voir Figure 11
dans le cas de I’éthyléne glycol) qui nécessite de travailler en présence d’une phase acide pour
réaliser la déshydratation des fonctions alcools, et d’un métal hydrogénant pour saturer les
doubles liaisons ainsi créées. Elle permet de valoriser les polyols en produits de type alcanes.
Ce procédé alors appliqué a des molécules issues de la biomasse lignocellulosique (sorbitol
notamment) génere des alcanes valorisables dans le domaine des carburants en tant que

bioressources.

En paralléle du procéde APD/H, des réactions de reformage (voie APR) permettent de
produire du dihydrogéne, qui peut alors alimenter le procédé de transformation en continu sans

apport extérieur de réducteur.

Comme pour les polyols ex-biomasse lignocellulosique (en Cs ou Cs) peuvent conduire a
de nombreux produits de transformation selon le procédé APD/H, I’objectif de ce travail a
consisté a étudier le cas d’un polyol plus simple, a savoir le glycérol (triol en Cs).

L hydrogénolyse sélective du glycérol a été réalisée en phase aqueuse sur différents
catalyseurs, a savoir des systemes monométalliques a base de Pt ou de Ru, déposés sur supports
alumine-silice, alumine ou oxyde de titane, ainsi que des systemes bimétalliques Ru-Sn

supportes.
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Il Technigues expérimentales

Dans ce chapitre, seront présentées d’une part les différentes méthodes de préparation des
catalyseurs monométalliques et bimétalliques supportés et d’autre part les principales
techniques utilisées pour leur caractérisation. Les conditions expérimentales dans lesquelles les

catalyseurs ont été testés en hydrogénolyse sélective du glycérol seront également détaillées.

1.1 Préparation des catalyseurs supportés

La méthode employée pour la préparation des catalyseurs comporte trois étapes :
» broyage, tamisage et activation du support,
» imprégnation par voie humide du sel métallique,

» activation du catalyseur par des traitements thermiques spécifiques.

I1.L1.1 Préparation des supports

Le choix du support est un parametre essentiel selon les spécificités recherchées pour le
catalyseur.

Ainsi, le choix dans cette étude s’est basé sur les critéres liés a ses propriétés intrinseques
(porosité, résistance mécanique, surface spécifique) et sur les contraintes liées a la nature de la
réaction mise en ceuvre en se basant sur 1’étude bibliographique. Les supports retenus sont des
supports alumine-silice avec différentes teneurs en silice [Al,03-5,5%Si0,, Akzo Chemie ;
Al,03-SiO; SIRAL 20 et SIRAL 40 (S20 et S40), SASOL], un support alumine y (Puralox) et
du dioxyde de titane (P25, Sigma-Aldrich) dont les principales caractéristiques sont résumées
dans le Tableau 3.

Tableau 3 : Caractéristiques des supports.

o . Surface Volume .
Fournisseur omassique BET poreux Gra_nqlpmetne
SiO ) . initiale
? (m2g™) (cm’.g™)
Al,O3 Puralox - 140 0,44 Poudre
Al,03-5,5%Si0, | Akzo Chemie 5,5 274 0,61 Extrudés
Al,03-Si0, S20 SASOL 20 420 0,74 Poudre fine
Al,O3-Si0;, S40 SASOL 40 522 1,00 Poudre fine
TiO; (P25)
20%rutile, 80% | Sigma-Aldrich - 55 0,11 Poudre
anatase

Exceptés les SIRAL, ces supports sont broyés puis tamises afin de retenir les particules de

diamétre compris entre 0,04 et 0,10 mm. Les supports ainsi préparés sont ensuite calcinés sous
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air sec (mélange O, + Ny), afin d’éliminer d’éventuelles impuretés. Ayant noté la présence de
composés soufrés dans le support silice-alumine a 5,5% en masse de silice, ce dernier a subi
une réduction sous dihydrogene a 700°C apres calcination. Les conditions sont repertoriées

dans le Tableau 4.

Tableau 4 : Conditions d'activation des supports.

Calcination Réduction (Al,03-5,5%Si0, uniguement)
Température (°C) 500 | Température (°C) 700
Durée de traitement (h) 4 | Durée de traitement (h) 4
Débit d’air (mL.min™) 60 |Débit d’H, (mL.min™) 60
Montée en température (°C.min™") 10 |Montée en température (°C.min™") 10

11.1.2 Préparation des catalyseurs monométalliques

Au cours de I’imprégnation, la solution de sel précurseur est mise en contact avec le
support solide. Il interagit avec le support par différents types de liaisons comme celles de Van
der Waals, covalentes, ou encore ioniques. Le précurseur se partage entre la solution et
I’interface solide-liquide selon sa concentration en solution, sa nature et celle du support, la
surface spécifique du support, la température, le pH, etc.

Le précurseur est choisi en fonction de 1’état métallique qu’il permettra d’atteindre. Il faut
dans la mesure du possible éviter :

> les précurseurs qui se décomposent a haute température (risque de frittage du
métal),

> les précurseurs contenant certains ions qui peuvent se comporter comme des
poisons du catalyseur (sulfates par exemple),

> les précurseurs organiques qui laissent du coke apres calcination.

Les catalyseurs monométalliques utilisés lors de cette étude, a base de Pt ou de Ru, sont
préparés par imprégnation des supports par les sels précurseurs métalliques H,PtClg,6H,0 et

RuCl3,2H,0 respectivement, dont les caractéristiques sont répertoriées dans le Tableau 5.

Tableau 5 : Caractéristiques des précurseurs de métaux nobles.

Métal Platine Ruthénium
Fournisseur Alfa Aesar Sigma-Aldrich
Sel précurseur H,PtCls,6H,0 RuCl;3,2H,0
Aspect physique Poudre Poudre

pH de la solution de sel 1-2 1-2

% massique de métal 40,01 41,40
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I1.1.2.1Imprégnation
Une quantité connue de sel métallique est introduite sur une suspension aqueuse du
support de facon a avoir un taux de charge massique en metal de 3%. Le pH de la solution est
ajusté a 1 par I’ajout d’une solution d’acide chlorhydrique (HCI) concentrée. L’ensemble est
agité régulicrement sur bain de sable jusqu’a évaporation totale du solvant. Le support

imprégné est séché ensuite une nuit a I’étuve a 120°C afin d’éliminer le reste du solvant.

11.1.2.2 Activation des especes métalliques

Le catalyseur subit ensuite divers traitements d’activation thermique : une calcination
sous air sec (permettant d’éliminer en partie les espéces chlorées du sel précurseur sous forme
de Cl,), suivie d’une réduction sous Hj, suivant les conditions opératoires reportées dans le
Tableau 6.

Tableau 6 : Conditions opératoires d’activation des catalyseurs monométalliques.

Calcination Réduction
Débit de gaz (mL.min™) 60 [Air] 60 [H.]
Température de chauffage (°C) 450 (Pt) et 350 (Ru) 500 et 300 (/TiO,)
Montée en température (°C.min™) 10 10
Durée du traitement (h) 2 2

Lors de I’étape de calcination sous air, les sels métalliques précurseurs sont transformés
en oxydes meétalliques. La calcination doit étre bien maitrisée car la porosité finale et la
dispersion du métal dépendent des conditions opératoires suivies. Une température trop élevée
conduit a un frittage du métal et/ou du support, ce qui a pour conséquence une diminution de la

surface spécifique et en général une baisse de I’activité.

Le catalyseur est déposeé sur le fritté d’un réacteur dynamique a lit fixe (Figure 20).
L’ensemble est mis dans un four tubulaire commandé par un programmateur linéaire de
température. L’air reconstitué (20% O, + 80% N;) est ensuite admis dans le réacteur a
température ambiante & un débit de 60 mL.min™ et le four est chauffé progressivement jusqu’a
la température de calcination souhaitée. Celle-ci est maintenue constante grace a un régulateur
pendant le temps nécessaire. Puis le réacteur est refroidi sous air jusqu’a température ambiante.
Il est ensuite purgeé sous N, pendant 10 minutes afin d’éliminer toute trace de dioxygeéne avant

de passer a la réduction.
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L’activation par réduction est la derniére étape du procédé de préparation des catalyseurs
métalliques supportés. Elle consiste a mettre le solide dans un courant gazeux de dihydrogene, a
haute température. L’objectif est la réduction de 1’oxyde métallique (de type MO par exemple)
en métal (degré d’oxydation zéro) selon la réaction suivante :

MO +H, —— M+ H,0
Ou MO symbolise I’oxyde métallique et M le métal

Cette étape dépend d’un nombre important de paramétres tels que la vitesse de montée en
température du solide (rampe), la température finale, la durée de I’opération et la composition
de I’atmosphére gazeuse. Il faut préciser que le choix de ces paramétres dépend du type de

systeme catalytique choisi (support/métal) et de la nature du précurseur.

La réduction a lieu sous un flux de dihydrogene, et selon un programme de température
choisi. A la fin de la réduction, le catalyseur est purgé sous N, pendant 10 minutes a

température ambiante avant d’étre récupéré dans un flacon fermé hermétiquement.

N, — Régulateur de T

Réacteur

Thermocouple

Fritté
Porosité 2

Catalyseur

I— — Event

Figure 20 : Schéma du montage d'activation des catalyseurs.

11.1.2.3Stabilité de la phase métallique des catalyseurs en milieu aqueux

La stabilité de la phase métallique des catalyseurs en milieu aqueux a été étudiée en

effectuant un trempage sous N3 dans I’eau ultra pure (UP).
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Les catalyseurs sont réactivés par une réduction in-situ a 500°C (ou 300°C) pendant 2 h
(2°C.min™). Le réacteur est refroidi sous air jusqu’a température ambiante. Les catalyseurs sont
ensuite mis en solution dans de I’cau UP dégazée au préalable sous N,. Un bullage sous N est
alors effectué durant 45 minutes.

Le catalyseur est ensuite séché & 100°C sous H, (60 mL.min™) durant une nuit avant
d’étre réduit de nouveau & 500°C (ou 300°C) pendant 2 h (2°C.min™).

11.1.3 Préparation des catalyseurs bimétalliques

La préparation des catalyseurs bimétalliques a été réalisée par coimprégnation,
imprégnations successives et réaction d’oxydoréduction de surface. Les différentes méthodes
d’oxydoréduction de surface ont été détaillées dans le chapitre I. Elles ont pour objectif de
déposer préférentiellement le second métal introduit sous forme de sel sur un premier métal
réduit dans le but de favoriser 1’interaction entre ces deux métaux. Parmi les techniques rédox,
seule la réaction de réduction catalytique a été utilisée dans ce travail pour modifier les
catalyseurs a base de Ru.

11.1.3.1Préparation par coimprégnation

Des catalyseurs bimétalligues 3%Ru-0,2%Sn supportés ont été préparés par
coimprégnation. Les sels précurseurs de ruthénium (RuCl3,xH,0) et d’étain (SnCly) sont
imprégnés simultanément sur le support acidifié a pH=1 avec une solution d’acide
chlorhydrique concentrée. Le catalyseur est séché lentement sur bain de sable sous une

agitation constante, puis est placé a I’étuve a 120°C pendant 12 heures.

11.1.3.2Préparation par imprégnations successives

Les mémes formulations de catalyseurs bimétalliques 3%Ru-0,2%Sn supportés ont été
préparées par imprégnations successives. Le sel précurseur SnCl, est introduit au contact du
catalyseur parent a base de Ru activé (par calcination-réduction) préalablement mis en
suspension aqueuse acidifiée a pH=1 avec une solution d’acide chlorhydrique concentrée. Le
catalyseur est séché lentement sur bain de sable sous une agitation constante, puis est placé a

I’étuve a 120°C pendant 12 heures.
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11.1.3.3Préparation par réduction catalytigue

Par cette technique, la réaction a lieu sous flux de H; entre I’hydrogéne sélectivement

adsorbé sur le catalyseur parent a base de Ru et le sel SnCl, introduit en solution (Figure 21).

- gHH HHH
Ru Ho fgﬁ\ﬁ
Support sncl, ] Support

4P : Sn

Figure 21 : Préparation des catalyseurs bimétalliques par la réaction de réduction catalytique.

Le montage de réduction catalytique est représenté sur la Figure 22. Les deux parties
principales sont :
> le réacteur dynamique a lit fixe,

» I’ampoule d’addition et de dégazage des réactifs.

Un systeme de vannes permet de faire circuler sélectivement les gaz N, et H, dans les

deux parties du montage.
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Figure 22 : Montage de préparation des catalyseurs bimétalliques par la réaction de réduction catalytique.

Une quantité connue de catalyseur parent a base de Ru est placée dans le réacteur et
purgée sous azote. Le catalyseur est ensuite réduit sous hydrogéne (60 mL.min™) & 500°C ou
300°C (2°C.min™) pendant 1 heure. Aprés refroidissement & température ambiante, 10 mL
d’eau ultra pure dégazée a 1’azote pendant 10 minutes sont introduits dans le réacteur. L’eau
ultra pure est ensuite recueillie par une vanne située en bas du réacteur.

Une solution de sel de Sn (dans HCI, pH=1) préalablement dégazée sous azote dans
I’ampoule est alors introduite sur le catalyseur parent. La réaction est maintenue durant 15
minutes sous H, (300 mL.min™) puis la solution est éliminée. Enfin, le catalyseur est séché
pendant 45 minutes & température ambiante sous flux de H, (60 mL.min™), puis pendant 12
heures & 100°C (2°C.min™) sous le méme flux de Hs.
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11.1.3.4Activation des catalyseurs bimétalligues

Les conditions d’activation des catalyseurs bimétalliques sont présentées dans le Tableau

1.
Tableau 7 : Conditions d'activation des catalyseurs bimétalliques
(débit d’air ou de H, : 60 mL.min™).
Calcination (air) Réduction (Hy)
Meéthode de
, : T(°C) . T(°C) ,
préparation Durée (h) Durée (h)
[rampe] [rampe]
_ _ 350 300 ou 500
Coimprégnation (CI) - 2 - 2
[10°C.min™] [10°C. min™]
Imprégnation 350 5 300 ou 500 5
successive (1S) [10°C. min] [10°C. min™]
Réduction catalytique 300 ou 500 .
(RC) [2°C.min™]

1.2 Techniques physico-chimiques de caractérisation des catalyseurs

Dans cette partie, seront présentées les principales techniques utilisées pour la
caractérisation des catalyseurs.

L’étude des propriétés physico-chimiques des catalyseurs est indispensable pour une
bonne compréhension des parametres influencant son activité. Ainsi, les catalyseurs frais (apres
préparation), traités en milieu aqueux a température ambiante et usés (récupérés apres le test

d’hydrogénolyse du glycérol) sont caractérisés par diverses techniques.

11.2.1 Mesure de la surface spécifique (BET)

Les surfaces spécifiques des supports et des catalyseurs sont mesurées par la technique
BET (Brunauer Emmet Teller, 1938) sur un appareil Micromeritics TriStar 3000. Dans un
premier temps, une masse connue de solide, de I’ordre de 0,1 a 0,2 g, est placée dans une
cellule spécifique et pretraitée sous vide pendant 120 min & 250°C pour retirer les molécules
adsorbées. Un flux de H./N, (70/30) est ensuite envoyé dans la cellule, laquelle est alors
plongée dans un bain d’azote liquide (-196°C) afin de permettre 1’adsorption du diazote sur le
matériau. Il en résulte une modification de la composition du mélange gazeux qui, détectée au
moyen d’un catharométre, se traduit par un pic d’adsorption. Par la suite, le bain d’azote est

retiré et 1’augmentation de la température provoque un pic de désorption d’azote. Ce cycle
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adsorption/désorption est réalisé a 5 ou 6 reprises. La surface spécifique du matériau (Sger en
m2.g™%) est calculée automatiquement par le logiciel TriStar 3000, sur la base des hypothéses

associées a la méthode BET.

11.2.2 Diffraction des Rayons X

Les caractérisations par Diffraction des Rayons X (DRX) sont réalisées sur un
diffractométre PANalytical « Empyrean » équipé d’un détecteur rapide Xcelerator et d’un
passeur d’échantillons 45 positions, piloté par ordinateur. Le porte-échantillon utilisé pour les

catalyseurs sous forme de poudre est un wafer (911). La radiation Cu( K ), de longueur d’onde

A =1,54186 A, est obtenue en soumettant une anode de cuivre a une tension de 40 kV et une
intensité de 30 mA. Un monochromateur arriéere en graphite est utilisé pour éliminer le
rayonnement Cu(Kg) (A = 1,5186 A) et la fluorescence éventuelle. L’analyse est effectuée sur
I’intervalle 10 °© <26 < 90 ° avec un pas A20 de 0,06 ° et un temps d’accumulation de 2 s. Les
diffractogrammes sont exploités avec le logiciel HighScore Plus, I’identification des phases
cristallines se faisant par comparaison avec les diffractogrammes de la base de données ICDD.

11.2.3 Analyse élémentaire des teneurs métalliques par spectrométrie

d’émission optique a plasma inductif (ICP-OES)

11.2.3.1Principe

La spectrométrie d’émission optique a plasma inductif (Inductive Couple Plasma-Optical
Emission Spectroscopy) est utilisée pour analyser un grand nombre d’¢éléments avec de tres
bonnes limites de détection. Cette technique permet de déterminer les teneurs métalliques des
catalyseurs monométalliques et bimétalliques.

Le plasma inductif peut étre généré en dirigeant I’énergie d’un générateur haute
fréquence vers un gaz approprié, généralement 1’argon. L’hélium et le diazote peuvent aussi

étre utilisés comme gaz plasma.
Les catalyseurs sont mis en solution dans un premier temps par attaque a ’eau régale

(mélange d’acides nitrique et chlorhydrique concentrés). Les solutions obtenues sont ensuite

pulvérisées dans le plasma.
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11.2.3.2Appareillage

L’équipement d’un ICP-OES consiste en une source de lumiére, un spectrometre, un
détecteur et un ordinateur pour le traitement des données. Cette analyse est réalisée sur un
appareil Perkin Elmer Optima 2000 DV. Le plasma utilisé est un plasma d’argon dont la
température s’étend de 6 000 a 10 000 K.

Les catalyseurs dissous en solution aqueuse sont nébulisés et séchés sous flux d’argon.
L’échantillon est alors transporté au centre de la torche a plasma ou ses éléments sont atomises
et ionisés a forte température. Des photons sont émis a des longueurs d’ondes spécifiques
analysées par un spectrométre UV-visible. L’énergie de rayonnement est alors convertie a
I’aide d’un photomultiplicateur. L’exploitation des résultats est réalisée a 1’aide du logiciel

Winlab 32.

11.2.4 Analyse élémentaire de la teneur en carbone

Aprés test de transformation du glycérol, les échantillons de catalyseurs usés sont
récupéres et séchés. L’analyse ¢lémentaire de la teneur en carbone (%C) des catalyseurs est
réalisée sur un appareil NA 2100 PROTEIN de Thermoquest. La technique consiste en une
combustion compléte de I’échantillon a 1020°C catalysée par de I’oxyde de tungsténe et du
cuivre. Les gaz produits sont séparés sur une colonne de charbon actif et quantifiés a 1’aide
d’un catharometre. L’exploitation des résultats est réalisée a 1’aide du logiciel Eager 2000.

L’incertitude relative associée a cette mesure est de 5%.

11.2.5 Microscopie électronique a transmission (MET)

La microscopie électronique, technique de caractérisation incontournable dans le domaine
de la chimie du solide, permet d’obtenir une cartographie de la texture et de la structure et

d’accéder a la composition des catalyseurs hétérogenes.

11.2.5.1Principe
Le microscope électronique est constitué d’un canon a électrons et d’un ensemble de
lentilles. Le canon comprend une source d’¢lectrons qui est généralement une cathode (filament
de LaBg chauffé par courant électrique). Les électrons extraits du filament sont accélérés par le
potentiel de I’anode. Le systeme d’illumination est composé de deux condenseurs, d’un objectif

et d’un systéme d’agrandissement d’image.
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Le faisceau d’¢électrons émergeant du systetme de condenseurs et le faisceau incident
résultant sur I’objet sont quasi parall¢les. L objet est une lame mince placée a la face d’entrée
de T’objectif. Les électrons traversent alors I’échantillon et sont recueillis sur un écran

fluorescent.

11.2.5.2Préparation des échantillons

La préparation des échantillons est une étape determinante qui conditionne la qualité
finale des images et des analyses. Les tres fines particules sont incluses dans une résine. Une
pyramide est alors taillée dans le bloc de résine. Des coupes d’une épaisseur de 40 nm environ
sont effectuées au sommet de cette pyramide a 1’aide d’un couteau en diamant, a une vitesse
d’environ 1 mm par seconde. Ces coupes sont ensuite recueillies sur une grille porte objet,
constituée d’un tamis métallique en cuivre recouvert d’un film de carbone trés fin, transparent

aux électrons.

11.2.5.3Appareillage
Cette étude a été réalisée sur un microscope électronique a transmission JEOL 2100 UHR

de 'UMR 7285 de I’Université de Poitiers.
Les clichés réalisés en fond clair permettent de visualiser et de compter les particules
métalliques afin d’estimer la taille moyenne sur I’ensemble du catalyseur. Le microscope est
également équipé d’un systéme d’analyse par spectroscopie en dispersion d’énergie (EDX), qui

permet de Vérifier la nature chimique des particules examinées.

11.2.6 Mesure de I’accessibilité métallique par chimisorption

La propriété de certains métaux d’adsorber sélectivement des gaz tels que H,, O, et CO, a
permis de développer les techniques de détermination de la surface métallique d’un catalyseur
par chimisorption de ces gaz. Pour cette étude, le dihydrogéne est utilisé comme adsorbat pour
les catalyseurs a base de Pt et le dioxygene pour ceux a base de Ru.

11.2.6.1Mode opératoire

La chimisorption de H, et O, est réalisée par une technique pulsée suivie par
chromatographie. L’échantillon de catalyseur aprés traitement d’activation thermique (120 mg)
est introduit dans le réacteur ou il est dégazé sous argon pendant quelques minutes puis reactive

in-situ sous H, (30 mL.min™) & sa température de réduction initiale durant 1 h. Il est ensuite
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dégazé sous argon (30 mL.min™) & cette méme température pendant 2 h et enfin refroidi a
température ambiante pour les mesures de chimisorption. Des « pulses » de H, ou de O, (12
mL.min™%) sont alors injectés sur le catalyseur et la quantité de gaz résiduel est analysée par

chromatographie.

11.2.6.2 Détermination de ['accessibilité du Pt

L’injection des pulses de H, pur (toutes les 2 minutes) est réalisée jusqu’a saturation de
1’échantillon (Hcz). Aprés 30 minutes de dégazage sous argon, une deuxieme série de pulses est
effectuée afin de determiner la quantité d’atomes d’hydrogéne chimisorbé réversiblement
(Hc2). La quantité d’hydrogéne chimisorbé (Hc) est alors déterminée par la différence Hei-Heo.
La chimisorption d’hydrogéne sur les métaux des colonnes 8, 9 et 10 de la classification
périodique est supposée obéir a 1’équation de réaction suivante :

x
lll'f_[;_ E H: — EIL'IEHI

ou Ms représente un atome de métal de surface, d’ou Hc/Ms = X.

Dans le cas du Pt, la valeur de x est considérée égale a 1, selon 1’équation suivante :
1

A partir de la quantité d’hydrogéne chimisorbé (Hc), I’accessibilité métallique ou

dispersion (D(%)) peut étre calculée selon I’équation :

H
D(%) = N—“ X 100

T

ou Nt représente le nombre total d’atomes de métal dans 1’échantillon.

11.2.6.3Détermination de |’accessibilité du Ru

123-125

Le ruthénium est oxydé facilement par le dioxygene a température ambiante selon

I’équation de réaction suivante :
Ru.+ 0, = Rud,

ou Rus représente un atome de Ru de surface.

Il a été démontré que seuls les atomes de ruthénium en surface ne sont oxydés a cette

; 127
temperature™ .
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A partir des valeurs de chimisorption de O, (Oc) et en admettant la stoechiométrie
d’adsorption gaz-métal pour le ruthénium Oc/Rus= 1, le nombre d’atomes de ruthénium en

surface et par conséquent la dispersion peuvent étre calculées selon 1’équation :

N
D(%) = N—“‘ % 100%

T

avec :
» Na: quantité molaire de ruthénium en surface = quantit¢ molaire Oc de O;
adsorbé (mol.g™* de catalyseur),
» Nr : quantité molaire de ruthénium total (mol.g™ de catalyseur).

11.2.6.4Calcul de la taille moyenne des particules métalliques

La taille moyenne des particules métalliques (d) peut étre calculée a partir de la

. . , . 12 . T
dispersion. En reprenant I’hypothése de Hugues et al. ® selon laquelle la particule, assimilée a
un cube, a une face en contact avec le support et les cing autres faces exposées, le diamétre des

particules est donné par :

5.105%X M ..,
DS p

d(A) =

avec :
»  Mpeta : masse molaire du métal (g.mol'l),
> p:masse volumique du métal (g.cm™),
» D : dispersion (%),
> S surface développée par une mole de métal (m2.mol™). Les valeurs de S sont

respectivement égales & 53 626 m2.mol™ pour le Pt et 36 951 m2.mol™ pour le Ru.

11.2.7 Réduction en Température Programmée (RTP)

La réduction des différentes espéces réductibles présentes sur le catalyseur est mesurée en

. . 127,128
fonction de la température™"

réducteur (1%H; dans Ar).

, par suivi chromatographique de la consommation du

11.2.7.1Principe
Cette technique consiste a chauffer 1’échantillon de facon linéaire depuis la température
ambiante dans un flux gazeux, et de suivre la variation de composition apres adsorption et

réaction sur 1’échantillon par la mesure de la conductibilité thermique (catharometre).
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11.2.7.2Description du montage et mode opératoire

Le réacteur en forme de U est inséré dans un four dont le chauffage est piloté par un
programmateur de température. L’appareil est de marque Micromeritics et le logiciel utilisé est
AutoChem.

Le catalyseur préalablement activé est d’abord pré-oxydé a la température de calcination
utilisée lors de la préparation (rampe de température : 10°C.min™*) pendant 30 minutes. Aprés
refroidissement jusqu’a température ambiante sous dioxygéne, le catalyseur est purgé a I’argon
pendant 45 minutes, avant de réaliser la réduction en température programmée. Le catalyseur
pré-oxydé est alors porté & 500°C (rampe : 5°C.min™) sous le mélange 1%H./Ar (30 mL.min™).
Une vanne d’injection automatique préléve un échantillon d’effluent et I’introduit sur le

catharometre dont les conditions d’analyse sont spécifiées dans le Tableau 8.

Tableau 8 : Conditions d'analyse de réduction en température programmee.

- Débit gaz Température
vgzisatrqa;r réactionnel : détecteur
. 1%H,/Ar (°C)
30 mL.min* 30 mL.min* 100

11.2.7.3Exploitation des résultats

Les signaux enregistrés donnent directement la consommation de H; en fonction de la
température ou du temps. La simple intégration des pics observés permet d’obtenir les

consommations de H,.

11.2.8 Caractérisation par réaction modele en phase gaz : déshydrogénation

du cyclohexane

11.2.8.1Principe
Les catalyseurs sont caractérisés par la mesure de leur activité pour la réaction de
déshydrogénation du cyclohexane en benzene réalisée sous pression atmosphérique. Cette
réaction endothermique est catalysée par la fonction métallique des catalyseurs supportés. Elle
présente la particularité d’étre considérée comme insensible a la structure dans le cas des

et (129,132
catalyseurs métalliques supportés™"

. En conséquence, le nombre de rotation qui mesure le
nombre de molécules de cyclohexane transformées par site actif et par unité de temps est
indépendant de la taille des particules et de la nature de la face cristalline pour un métal donné.

Ainsi, la vitesse est proportionnelle au nombre d’atomes métalliques actifs superficiels.
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11.2.8.2Mode opératoire

Le dispositif expérimental utilisé pour la réaction est schématisé sur la Figure 23. Le
catalyseur (20 mg) est déposé sur le verre fritt¢ d’un réacteur a lit fixe, lequel est précédé d’une
spirale de préchauffage. L’ensemble est placé dans un four tubulaire. L’échantillon de
catalyseur pré-réduit est alors balayé sous Ny, puis réactivé sous H, (60 mL.min?) & la
température de la réduction initiale pendant 1 heure avant d’étre amené a la température de la
réaction (270°C pour les catalyseurs & base de Pt, 300°C pour ceux a base de Ru). Un perfuseur
Dosimat 725 permet d’injecter le cyclohexane en amont du réacteur. Les debits des réactifs

gazeux sont réglés par des vannes a aiguille et mesurés en sortie de réacteur.

PL
(5 —1— VR : Vanne régulation débit
D: Débimeétre
T PL : Pompe injection liquide
//— VE : Vanne échantiflonnage
CG : Chromatographie gazeuse
77 7/ $ %éaear‘r:;?é;uple
% % F: Fourtubulaire
: n
ak
VR VR / /
H> N2 / A

VE |—» CG

Figure 23 : Montage de la réaction de déshydrogénation du cyclohexane.

11.2.8.3Conditions opératoires

Le cyclohexane, fourni par Aldrich, a une pureté supérieure & 99%. Les conditions

opératoires pour la réaction sont regroupées dans le Tableau 9.
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Tableau 9 : Conditions expérimentales pour la réaction de déshydrogénation du cyclohexane.

Conditions operatoires Déshydrogénation du cyclohexane
Température de réaction 270°C ou 300°C
Pression partielle de CgH: [débit] 0,03 bar [2 cm®h™]
Pression partielle de H, [débit] 0,97 bar [6dm°.h™]
Masse de catalyseur 20 mg

11.2.8.4Exploitation des résultats

Les effluents gazeux, a la sortie du réacteur, sont analysés par chromatographie en phase
gazeuse sur un appareil VARIAN 3400X avec détecteur a ionisation de flamme, muni d’une
vanne d’injection automatique permettant un échantillonnage a intervalles de temps réguliers.
Les pics chromatographiques sont enregistrés sur un intégrateur Shimadzu C-R6A
Chromatopac.

Les conditions chromatographiques pour la réaction sont :

» colonne capillaire : PLOT/AI,O3 de longueur 50 m, de diamétre intérieur 0,53
mm,
» température du four (°C) : 160,

A\

température de I’injecteur (°C) : 250,

» température du détecteur (°C) : 250.

11.2.8.5Calcul de I'activité spécifique (4s) et du TOF

L’extrapolation a temps de travail nul de la partie linéaire de la courbe donnant
I’évolution du taux de conversion du cyclohexane en benzene, permet de déterminer le taux de

conversion initial to qui conduit au calcul suivant de 1’activité spécifique As:

n

m. @

As = Ty (mol. h™"griear)

avec :
» 1p: taux de transformation extrapolé a t=0 (en %),
> n:quantité molaire de cyclohexane injectée par heure,
» m: masse de catalyseur testé en gramme,

> Q : teneur métallique du catalyseur (en %).

60




Il — Techniques expérimentales

A partir de cette activité spécifique, la valeur du TOF ("Turn Over Frequency" ou Activité

intrinséque) du catalyseur est directement déterminée par la formule suivante :

Mrmé:‘u!

TOF (temps™1) = AS.T x 100

avec
» Mg : masse molaire du métal (g.mol™),

> D : dispersion du métal (en %).

11.2.9 Adsorption de pyridine suivie par infrarouge

11.2.9.1Principe
L’acidité d’un support peut étre caractérisée par 1’adsorption d’une molécule sonde
basique (comme la pyridine) a sa surface. Le suivi du phénoméne peut se faire par
spectroscopie infrarouge dans la région des bandes de vibration de valence des molécules
adsorbées.
Dans certains cas, I’adsorption de pyridine peut permettre de différencier les sites acides

de Bronsted et les sites acides de Lewis.

11.2.9.2Mode opératoire

L’analyse infrarouge s’effectue sur une pastille de 16 mm de diamétre et de 2 cm? de
surface (la masse variant de 20 a 25 mg), réalisée a la presse hydraulique sous une pression de 2
t.cm™. La pastille est prétraitée sous vide & 450°C pendant 12 heures. Aprés refroidissement de
I’échantillon, la pyridine est injectée sous une pression de 2 mbar pendant 5 minutes.
L’¢limination de la totalité de la pyridine faiblement adsorbée est obtenue apres traitement sous
vide secondaire (6.10° mbar) pendant 1 heure & 150°C.

Les spectres dans la région 1100-4000 cm™ sont enregistrés & la température ambiante
avec un spectrophotométre Nicolet Nexus & Transformées de Fourier (résolution 2 cm™). Le
nombre total de sites acides est déterminé a partir du spectre enregistré aprés désorption a
150°C.

Afin de juger de la force des sites acides, des mesures de thermodésorption de la pyridine
sont effectuées a 250 et 350°C. Un site fort retiendra la sonde basique jusqu’a haute

température. Inversement, un site acide faible ne retient cette base qu’a basse température.
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11.2.9.3Exploitation des résultats

Les coefficients d’extinction molaire & des bandes PyH" et PyL ont été déterminés au

laboratoire™ & partir de la surface des bandes correspondantes (bande pyridinium PyH™ a 1540
cm™ et bande pyridine-Lewis PyL & 1455 cm™). Ils sont respectivement de 1,13 et 1,28
cm.umol ™. Les quantités de sites acides exprimées en umol par gramme de catalyseur peuvent

étre calculées a ’aide de la relation suivante :

A.S
Q =——.1000
£. T

Ou A : aire intégrée de la bande infrarouge en unité d’absorbance (cm'l),
S : surface de la pastille (cm?),
& : coefficient d’extinction molaire (cm.pumol™),

m : masse de la pastille (mg).

11.2.10 Isomérisation du 3,3-diméthyl-1-butene (33DMB1)

11.2.10.1 Principe

La réaction mod¢le d’isomérisation de squelette du 3,3-diméthyl-1-buténe (33DMBL) est

134135

utilisée pour caractériser les sites acides de Brensted. Kemball et al. a montré que les

sites acides de Lewis ne sont pas impliqués dans cette réaction et que I’isomérisation du

33DMB1 est favorisée par un mécanisme purement protonique136'137.

11.2.10.2 Mode opératoire

L’¢échantillon (100 mg) est chargé dans un réacteur en verre, et calciné in-situ pendant 1 h
a 450°C (débit d’air = 60 mL.min™), puis purgé sous N, pendant 15 min. Ensuite, il est réduit
sous un débit de H, (60 mL.min™) pendant 1 h. Aprés traitement, la température est réduite a
150°C ou 300°C (température de réaction) sous N, (30 mL.min™). La réaction est réalisée sous
pression atmosphérique avec un débit de réactif de 15,2 mmol.h™ et une pression partielle de
réactif de 20 kPa.

Les produits de réaction sont analyses par chromatographie en phase gazeuse munie d’un
détecteur a ionisation de flamme (AlphaMos PR2100) et d’une colonne Rtx-1 (Restek) (105 m
x 0,53 mm x 3,00 um). Les produits détectés sont les deux isoméres 2,3-diméthyl-1-buténe et
2,3-diméthyl-2-butene.
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11.2.10.3 Exploitation des résultats

Le taux de conversion (X%) est calculé a partir de la relation suivante :

2 produits
X% = : %100
2 produits + réactif

L’activité globale du catalyseur Ag (mmol.h™:.m?) est donnée par la relation suivante :
D X% 1

f= —X—X—
m 100 5§
avec : D : débit de réactif en mmol.h™

m : masse de catalyseur en g

S : surface spécifique m2.g™

1.3 Tests catalytiques : hydrogénolyse sélective du glycérol

Les catalyseurs préparés sont testés en hydrogénolyse du glycérol réalisée en solution

aqueuse dans un réacteur ferme.

Afin de pouvoir comparer de facon significative les propriétés intrinseques des
catalyseurs, 1’ensemble des tests est conduit de facon rigoureusement identique, en
s’affranchissant des problémes de diffusion des réactifs inhérents a la réaction. Dans le systeme
étudié, trois phases sont en présence : les phases gazeuse, liquide et solide. Les processus qui
vont régir la réaction catalytique sont de deux sortes : d’une part les transferts des réactifs et des
produits au sein de la phase liquide, et d’autre part les phénomenes de surface (adsorption,

réaction, désorption).

L’agitation de la suspension de catalyseur permet de disperser le catalyseur et
d’homogénéiser la solution en limitant les gradients de concentration. Pour s’affranchir des
phénomenes de diffusion, il faut se placer dans des conditions ou la vitesse de réaction est
indépendante de la vitesse d’agitation et proportionnelle a la masse de catalyseur (régime

cinétique). Ceci ayant été vérifié pour des vitesses d’agitation entre 1 100 et 1 900 tours.min™

138 PPN - L
, elle a été fixée a 1 500 tours.min™ dans nos expériences.
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11.3.1 Description du montage

Le montage d’hydrogénolyse en phase liquide est représenté sur la Figure 24. Le réacteur
est un autoclave, en acier inoxydable, d’une contenance de 300 mL. Un four en collier contrdlé
par un regulateur-programmateur Minicor assure le chauffage du réacteur. Un puits
thermomeétrique contenant un thermocouple (Ti) descendant permet de mesurer la température
du milieu réactionnel. La pression est mesurée par une sonde (Pi) dont le domaine d’application
va de 0 & 100 bar. Le dispositif expérimental est protégé d’une éventuelle surpression par une
soupape de sécurité. Le cylindre de chargement, également en acier inoxydable, a une
contenance de 10 mL. Un tube, plongeant au fond du cylindre, permet, par augmentation de la
pression interne, d’expulser les liquides vers 1’autoclave par 1’ouverture de la vanne V3.

L’analyse de la phase gazeuse se fait par 1’intermédiaire des vannes Vg, Vg et V1o, quant

aux prelevements liquides par les vannes Vs et V.

Légendes Systéme d'agitation
T Vanned'arrét
Ti Lecture de température
Pi Lecture de pression VH VA

VH Arrivée de H2
VA Arrivéede N2
g Arrivée des gaz

b 4
Prelevements liguides V5 @
l
H

* CLHP v
*CPG
* COT-métre V6 f v

vii B ' vy 2 Hv,

10 _Yg_ Yo | A -
Prelevemetns gazeux I Event 4 |
* CPG en ligne | -~ | 4— Chargeur
Event Four —P
Réacteur

Figure 24 : Schéma du réacteur fermé utilisé pour I'"hydrogénolyse du glycérol.

11.3.2 Protocole expérimental

1 g de catalyseur pré-réduit 1 h a 500°C ou 300°C, est transféré in-situ dans une boite a
gant sous atmosphére N, puis immergé dans 140 mL d’eau ultra-pure et placé a I’intérieur de
I’autoclave. Le glycérol (6,8 g soit 4,5% en masse de glycérol en solution) dilué dans 10 mL
d’eau ultra-pure est introduit dans le chargeur a 1’aide d’une seringue. L’ensemble est tout

d’abord purgé a 1’azote, puis ’autoclave est porté a 210°C sous une pression totale de gaz de 20
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bar (atmosphére H, ou N5), et sous agitation (1500 tours.min™'). Une augmentation de pression
est visible lors de la montée en température du systeme, ce phénomene (pression de vapeur

saturante) étant régi par les lois thermodynamiques (équation d’Antoine).

Une fois la température retenue stabilisée, 1’agitation est arrétée et la solution aqueuse de
glycérol (10 mL) contenue dans le chargeur est introduite dans 1’autoclave grace a un systéme
de vannes (volume total dans le réacteur : 150 mL). Le tout est aussitot ajusté a la pression
totale de 60 bar (sous atmosphere de H; ou N,). L’instant correspondant au temps zéro (tp) de la
réaction est le moment méme ou I’agitation est relancée et la durée totale du test est de 6 h. A

différents temps de réaction, des prélévements liquides et gazeux sont réalisés.

1.4 Suivi de la réaction d’hydrogénolyse et analyse des produits

L’avancement de la réaction d’hydrogénolyse est suivi par 1’analyse chromatographique
en phase liquide haute performance (CLHP) et en phase gazeuse (CPG) des échantillons du
mélange réactionnel prélevés a des temps précis au cours de la réaction.

L’hydrogénolyse du glycérol peut conduire a la formation de nombreux produits
intermédiaires en phase gazeuse et liquide. L’analyse chromatographique des prélévements
permet de déterminer 1’évolution de la conversion du glycérol au cours du temps ainsi que la

concentration des principaux composés liquides et gazeux du mélange réactionnel.

Le taux de conversion X du glycérol et la sélectivité en produits sont calculés de la
maniére suivante :
» Le taux de conversion X(%) est calculé a partir de la concentration en glycérol

suivant 1’équation :

CE,_C':.

X (%) = X 100

Co
Ou C, est la concentration initiale en glycérol et C, la concentration en glycérol a un temps t.

> La sélectivitée en produit Sproquits €St calculée suivant 1’équation :

[ .
_ produit
S;J:I'Dd:.':':' - Z X 100
c,‘.::"od:.':'rs

OU Chproquit €St la concentration en un produit donné.
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11.4.1 Prise d’échantillons

Aux temps désirés (10, 15, 60, 120, 240, 300 et 360 min), I’agitation est arrétée. Apres
décantation de la suspension pendant quelques secondes, le prélévement de la phase liquide est
réalisé en deux étapes : un premier prélevement permet de purger la canalisation et le second
est recueilli dans un flacon afin de I’analyser en CLHP. Les échantillons liquides prélevés au
cours de la réaction sont filtrés (membrane Durapore : porosité : 0,45 pum - @ = 13 mm) avant
d’étre analysés. Cette opération permet d’éliminer toute trace de catalyseur et de composés
insolubles qui peuvent étre préjudiciables au bon fonctionnement des appareils d’analyse.

Aux temps t de prélévements fixés (10, 60, 120, 240, 300, 360 min), par I’intermédiaire
d’une boucle et d’une vanne millimétrique en sortie de réacteur, les injections en

chromatographie phase gazeuse en ligne sont actionnées manuellement.

11.4.2 Chromatographie en phase liquide (CLHP)

La chaine analytique, schématisée en Figure 25, est composée d’un dégazeur d’éluant,
d’une pompe a gradients, d’un passeur d’échantillons, d’une colonne de séparation spécifique
aux acides organiques (L= 30 cm — @ = 7,8 mm), d’un détecteur a barrettes de diodes (longueur
de cellule : 6 mm) et d’un réfractométre différentiel. L’injection automatisée (volume injecté :
20 pL) et I’exploitation des chromatogrammes sont gérées par ordinateur, au moyen du logiciel
ChromQuest.

Bnitier Interface Ordinateur
dacquisition | eqpny — Logisiel
SH4000 Thermofinnigan ChromCuest 5.0
D,eigazeur Blie , ’PHSSE_U«T Four (30 ‘:'C_]l + Détectenr Drétecteur
d’ élnant || || d’échantillons || ~onne Amines — L 21
SCM1000 PlO00EER AS1000%R HP27H Biorad addoLE

. , S N 1
Figure 25 : EIéments constitutifs de la chaine CLHP 39

Les conditions d’analyse chromatographique en phase liquide sont les suivantes :
» chromatographe équipé d’un détecteur a réfractometre différentiel (RI) et UV,
» colonne : Aminex HPX-87H,

» température de la colonne : 30°C,
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> éluant H,SO, en solution aqueuse (4.10°° mol.L™?),
> débit de 1’éluant : 0,7 mL.min™,

Les produits sont identifiés par comparaison de leur temps de rétention avec celui des

composés purs (Tableau 10). Leur concentration est déterminée par étalonnage interne avec le
butan-1-ol.

Tableau 10 : Temps de rétention a 30°C de quelques composés dans I'eau ultra-pure par CLHP.

Temps de rétention (min) en CLHP
Produits
RI UV (200 ou 265 nm)

Glycéraldéhyde 9,1 8,8
Glycérol 11,1 X

Acide acétique 12,9 12,7
Ethyléne glycol 13,5 X
Propane-1,2-diol 14,0 X
Propane-1,3-diol 14,5 X

Acétol 15,1 14,8

Propanal 15,1 15,2
Méthanol 15,9 X
Ethanol 17,7 X
Propan-2-ol 19,0 X
Propan-1-ol 22,3 X
Butanol (étalon) 31,0 X

X : ne répond pas

Les calculs des concentrations des produits sont effectués a 1’aide d’un étalonnage
interne. La solution analysée en chromatographie liquide est obtenue par 1’ajout a un certain
volume de la solution prélevée et filtrée d’une solution étalon d’un produit autre que ceux de la
réaction étudiée (butan-1-ol). Le facteur de dilution recherché est de 3 pour les produits et de 10
pour le glycérol (détermination de la conversion). Une série d’étalonnage a permis de
déterminer les coefficients de réponse des produits i obtenus, par rapport a 1’étalon interne,

Sire. Les coefficients sont obtenus par la relation :

A
R —_ w ﬁ
] Ai CRE

Ou Age et Aj sont les aires respectives des pics chromatographiques de la référence
interne et du produit i. Cre et Cj sont les concentrations respectives des produits de référence

interne et i.
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Dans les échantillons, la concentration de chacun des produits est déterminée par la
relation :

c. .
i
Age

Ou j est le numéro de 1’échantillon et i le nom du produit considéré.

11.4.3 Chromatographie en phase gaz (CPG)

L’analyse de la phase gaz est réalisée en ligne a ’aide d’un systéme chromatographique
(CP-3800 RGA) muni de différentes chaines afin d’analyser simultanément les gaz suivants :
» H; produit [détecteur TCD (Front)],
» gaz permanents [détecteur TCD (Middle)],
» hydrocarbures légers [détecteur FID (Rear)].

Les caractéristiques du systéme chromatographique ainsi que les parametres d’analyse de

la phase gazeuse sont décrits dans le Tableau 11.

Tableau 11: Paramétres d’analyse de la phase gazeuse.

Marque/ Modéle Varian 450-GC
Logiciel d’exploitation Galaxie Chromatography Data System
Nom de la chaine Front - TCD Middle - TCD Rear - FID
Colonne (Dimension) Type Packed (30 m) | Type WCOT (60 m) | Type WCOT (50 m)
Gaz vecteur \P) He He
(débit) (20 mL.min™) (20 mL.min™") (15 mL.min™%)
Température du four (°C) 175 175 175

Les temps de rétention de quelques composés caractéristiques, déterminés au préalable a

partir de mélanges de produits de compositions connues, sont reportés dans le Tableau 12.

Tableau 12 : Temps de rétention de quelques composés observés en phase gaz.

FID (Rear) TCD (Middle) TCD (Front)

t (min) Produit t (min) Produit t (min) Produit
3,74 Méthane 2,89 CO, 1,67 H,
4,24 Ethane 3,35 Ethyléne
5,10 Ethyléne 4,19 Ethane
7,13 Propane 11,09 N,

13,66 Propéne 12,07 Méthane
13,23 CO
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Les calculs des concentrations des produits sont effectués a I’aide d’un étalonnage des
produits gazeux en mélange a des concentrations connues. Des quantités connues sont injectées
a I’aide d’une seringue au niveau de 1’injecteur de la chromatographie en phase gazeuse. Les
concentrations initiales des produits gazeux sont exprimées en pourcentage molaire. Ainsi, il est
obtenu une relation directe entre 1’aire et la concentration en pourcentage molaire des différents
produits gazeux.

La concentration en %mol du produit i est calculée de la maniere suivante :

bgmol = —
8

avec :
» %mol : la concentration obtenue pour un produit i en %mol,
» A : I’aire obtenue pour un produit i,

» a: le coefficient de la droite d’étalonnage pour un produit i,

La loi des gaz parfaits est alors utilisée pour transformer ces concentrations en moles.
_ %mol; x P XV,

gaz

100 X RXT

n : la quantité molaire de produit i,

%mol : la concentration obtenue pour un produit i en %mol,

P : la pression totale dans I’autoclave en Pa,

Vgaz : le volume gazeux dans I’autoclave en m® (1,50. 10 m3),
R : la constante des gaz parfaits (8,314 S. I.),

T : la température en K.

11.4.4 Détermination du carbone organique total

La réaction d’hydrogénolyse produit de nombreux intermédiaires solubles, parmi lesquels
certains sont difficilement détectables ou identifiables & partir des analyses CLHP. Afin
d’estimer la quantité totale de produits organiques présents dans les échantillons liquides, une
technique d’analyse globale est mise en ceuvre.

Le Carbone Organique Total (COT), parametre tres largement employé en traitement des
eaux, est une mesure de la masse totale de carbone, exprimée en ppm (C), représentée par les

différents composes organiques présents en solution. Son expression est :
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COT = M(C) X Z[C(L‘J X N(i)]

Dans cette équation,
» (i) est la concentration en composé i dans 1’échantillon considéré (mmol.L‘l),
» N(i) est le nombre d’atomes de carbone contenus dans la molécule i,

» M(C) est la masse molaire du carbone (12 g.mol™).

En raison de la présence en solution d’espéces carbonées inorganiques (CO, dissous,
anions carbonates COs*” ou hydrogénocarbonates HCOs), la détermination de la valeur du COT
se fait en deux étapes. Dans un premier temps, la combustion catalytique totale de 1’échantillon
est réalisée sur un catalyseur 2%Pt/Al,O; a une température de 680°C et dans un
environnement riche en dioxygene. Le CO; libéré par la réaction est détecté et quantifié par une
cellule infrarouge, donnant ainsi acces a la masse de Carbone Total (CT), qui représente la
masse de carbone organique et inorganique. Dans un second temps, la perte de masse en
Carbone Inorganique Total (CIT) est mesurée suite a 1’ajout d’une solution concentrée d’acide
orthophosphorique (5%vol. H3POy) a 1’échantillon analysé : cette acidification du milieu a pour
conséquence de déplacer 1’équilibre acido-basique existant entre le dioxyde de carbone, les
carbonates et les hydrogénocarbonates vers la formation de CO, gazeux détectable par la
cellule infrarouge. Le COT est alors calculé par différence du CT et du CIT :

COT=CT-CIT

Dans notre cas, le CIT n’a jamais été détecté dans I’analyse de nos produits.

L’appareil utilisé est un Total Organic Carbon-L Series de la société Shimadzu. Il est
équipé d’un passeur d’échantillons et I’injection automatique (volume injecté : 100 uL) est
pilotée par ordinateur, au moyen du logiciel TOC-Control L software. La valeur du COT est

déterminée a partir d’une relation d’étalonnage similaire a celle utilisée en CLHP.

Pour obtenir des %C en valeur de COT, la formule suivante est utilisée :

COT(ppm) fa 100
COT (%C) = X X Vs ige X ————
(%) 1000~ M(C)  rewds T Trgactif],

Dans cette équation,
» fqest le facteur de dilution de 1’échantillon,
» M(C) est la masse molaire du carbone (12 g.mol™),

> Viiquide st le volume de liquide dans 1’autoclave (en L),
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» [réactif]o est la concentration en mol de C de glycérol au temps to.

11.4.5 Produits chimiques

Acétol, 100%, Sigma Aldrich

Acétone, +99% (extra pur), ACROS Organics

Acide acétique, 96% (pour analyse), ACROS Organics
Acide formique, +98%, ACROS Organics

Acide DL lactique, <85%, Sigma Aldrich

Acide propanoique, 99% (pur), ACROS Organics
Acroléine, 90%, Sigma Aldrich

Alcool allylique, +98%, ACROS Organics
Butan-1-ol, >99%, ACROS Organics

Ethanol, >95%, Carlo Erba

Ethylene glycol, +99% (pur), ACROS Organics

DL Glycéraldéhyde, >90%, Sigma Aldrich

Glycérol, +99%, ACROS Organics

Méthanol, +99% (extra pur), ACROS Organics
Propanal, +99%, ACROS Organics

Propane-1,2-diol, 99% (extra pur), ACROS Organics
Propane-1,3-diol, 98%, ACROS Organics
Propan-1-ol, 99,5% (analyse ACS), ACROS Organics
Propan-2-ol, 99%, Alfa Aesar
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111 Préparation et caractérisation des catalyseurs

Comme indiqué précédemment, ce travail a pour objectif principal d’étudier le
comportement des catalyseurs mono et bimétalliques en hydrogénolyse du glycérol en phase
aqueuse. Ainsi, des catalyseurs monomeétalliques bifonctionnels a base de Pt et Ru déposés sur
différents types de supports ont été préparés afin d’étudier I’influence des phases meétallique et
acide sur les performances en hydrogénolyse sélective du glycérol.

Dans ce chapitre, une premiére partie sera consacrée a la préparation des catalyseurs
supportés (mono et bimétalliques). Les seconde et troisieme parties traiteront respectivement
des caracteérisations de la phase métallique, et des résultats des mesures d’acidité de Lewis et de

Bragnsted des catalyseurs.

1.1 Préparation des catalyseurs

I11.1.1 Préparation des catalyseurs monométallliques

Des catalyseurs monométalliques a base de platine et ruthénium supportés sur alumine,
alumine-silice et oxyde de titane ont été préparés par imprégnation a partir de sels précurseurs

chlorés (H,PtCls et RuCls, respectivement) avec une teneur massique en métal de 3%.

Trois supports alumine-silice différents ont été utilisés : Al,03-5,5%SiO,, SIRAL 20 noté
aussi S20 (teneur en SiO, de 20%) et SIRAL 40 ou S40 (40% SiO,), le taux de silice étant

connu pour avoir une influence sur 1’acidité de ce type de support.

Aprés imprégnation du sel précurseur, tous les catalyseurs monométalliques synthétisés
subissent un séchage puis une activation thermigue a savoir une calcination sous air (a 350°C
pour le Ru, a 450°C pour le Pt), suivie d’une réduction sous H, a 500°C (ou 300°C dans le cas
du support TiO,).

Les caractéristiques des différents supports et catalyseurs monométalliques sont reportées
dans les Tableaux 13 et 14, a savoir d’une part les propriétés texturales (surface specifique,
volume poreux et diamétre des pores) et d’autre part les résultats d’accessibilité métallique
(%Ms/M+) déterminée par chimisorption de H, dans le cas des catalyseurs a base de Pt, et de O,

dans le cas de ceux a base de Ru. Le taux de chlore des catalyseurs a été également analysé
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(Tableau 14), ce chlore étant apporté par le sel précurseur mais aussi par I’ajout de HCI lors de

I’acidification du milieu a pH = 1 lors de I’imprégnation par échange anionique.

Tableau 13 : Propriétés texturales des supports et des catalyseurs monométalliques utilisés
(charge en métal : 3% en masse).

Surface v d
Catalyseurs BET poren poreLx
megly | CmgY) | (hm)
TiO, 55 0,11 8,1
Pt/TiO, (300) 52 0,32 24,2
Ru/TiO; (300) 48 0,21 17,6
Pt/TiO, (500) 50 0,27 21,3
Ru/TiO; (500) 44 0,13 11,7
Al,03 140 0,44 12,5
Pt/Al;,05 140 0,42 12,0
Ru/Al;0s 170 0,46 10,8
Al;03-5,5%Si0, 274 0,61 8,7
Pt/Al;03-5,5%Si0, 248 0,49 7.9
Ru/Al;03-5,5%Si0, 271 0,46 6,8
SIRAL 20 420 0,74 7,0
Pt/SIRAL 20 314 0,46 58
Ru/SIRAL 20 303 0,36 4,7
SIRAL 40 522 1,00 7,6
Pt/SIRAL 40 373 0,69 7,4
Ru/SIRAL 40 372 0,66 7,1

Les valeurs des surfaces spécifiques déterminées par mesure BET sur les supports seuls
conduisent au classement suivant : Ss, (TiO2) < Ssp (Al2O3) < Ssp (Alx03-5,5%Si10,) < Sy
(SIRAL 20) < Ssp (SIRAL 40). Sur les silices-alumines, la surface spécifique est d’autant plus
importante que la proportion massique de silice est forte : SIRAL 40 a 40%SiO; (S, = 522
m2.g™) > SIRAL 20 & 20%SiO; (Sg = 420 m2.g™) > Al,03-5,5%Si0; (Ssp = 274 m2.g™). Les
plus faibles surfaces spécifiques sont observées pour le support Al,O; (140 m2g™?) et
finalement pour le support TiO, (55 m2g™?). De facon logique, sur tous ces supports, les
volumes poreux évoluent de facon similaire aux surfaces BET : plus la surface BET est
importante, plus le volume poreux est élevé. Apres dépot de métal (Pt ou Ru), la surface BET et
le volume poreux des catalyseurs supportes sur SIRAL chutent, accompagné d’une diminution

plus ou moins importante du diameétre des pores. Sur les supports alumine et dioxyde de titane,
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la chute de surface spécifique n’est pas observée. Par ailleurs, le volume poreux aprés dépot de

métal sur support TiO, augmente, ce phénomeéne est li¢ a I’augmentation du diamétre des pores.

Tableau 14 : Accessibilité métallique et taux de chlore des catalyseurs monométalliques supportés
(charge en métal : 3% en masse).

Catalyseurs M(Sé/'(\)/l)Ta (r?r:) %CI°
Pt/TiO, (300) 35 2,4 0,5
Pt/TiO, (500) 27 3,1 0,2
Pt/Al;O3 69 1,2 2,4
Pt/Al,03-5,5%Si0, 59 1,4 1,3
Pt/SIRAL 20 68 1,3 0,1
Pt/SIRAL 40 61 14 0,6
RU/TiO, (300) 5 223 0,5
RU/TiO, (500) 4 28.4 0,5
Ru/Al;O3 9 12,1 2,7
Ru/Al,03-5,5%Si0, 5 23,7 1,8
RU/SIRAL 20 7 17,0 0,5
RU/SIRAL 40 4 29,0 0,4

# déterminé par chimisorption d’hydrogéne (Pt) ou d’oxygéne (Ru). Ms : nombre
d’atome de métal de surface, Mt : nombre total d’atome de métal.

° taille moyenne des particules déduite des valeurs d’accessibilité métallique.

® analyse élémentaire réalisée au centre d’analyse du CNRS de Solaize.

Les catalyseurs a base de Pt présentent des accessibilités métalliques différentes en
fonction de la nature du support (Tableau 14) :

» sur I’alumine et les trois alumines-silices, les valeurs sont élevées, comprises
entre 59 et 69%, ce qui correspond a des tailles moyennes de particules de Pt
del2aldnm;

» sur le dioxyde de titane, les valeurs d’accessibilités métalliques sont
nettement plus faibles a savoir 35 et 27% pour les deux catalyseurs Pt/TiO,
réduits respectivement a basse température (300°C) et haute température
(500°C).

Sur ce dernier catalyseur Pt/TiO,, I’augmentation de la température de réduction de

300°C a 500°C diminue donc I’accessibilité a 1’hydrogéne de la phase métallique. Sur cet

oxyde connu pour ses propriétés réductiblesm, des espéces de support partiellement réduites
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(TiOy, X < 2) sont probablement générées apres réduction a 500°C, et recouvrent en partie la
surface métallique (effet SMSI, Strong Metal Support Interaction). Par conséquent, la taille
moyenne des particules de Pt déterminée par calcul pour le catalyseur Pt/TiO, (500) (3,1 nm)

est surestimée puisqu’il n’est pas tenu compte du recouvrement partiel de la surface accessible.

Une observation des catalyseurs par microscopie électronique en transmission (MET)
couplée a une analyse EDS a été réalisée afin de valider les résultats obtenus par chimisorption.

Les Figures 26, 27 et 28 illustrent des exemples représentatifs de clichés de microscopie,
ainsi que les répartitions de tailles correspondantes pour trois catalyseurs monométalliques a
base de Pt.

Sur le support silice-alumine a 5,5%SiO, (Figure 26), les particules observées sont
réparties de facon homogeéne et présentent des tailles majoritairement inférieures a 2,0 nm.
L’observation de plus grosses particules, et la non détection probable d’un certain nombre de
particules de taille inférieure au nanomeétre, conduisent finalement a des tailles moyennes
estimées égales a 1,7 nm, soient plus importantes que celles déduites des mesures de
chimisorption (1,4 nm sur le support Al,03-5,5%Si0;). Les mémes observations ont été faites

sur les autres supports silices-alumines et sur 1’alumine.
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Figure 26 : Cliché MET représentatif et distribution de taille de
particules du catalyseur 3%Pt/Al,03-5,5%Si0,.
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Figure 27 : Cliché MET représentatif et distribution de taille de
particules du catalyseur 3%Pt/TiO, (300).
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Figure 28 : Cliché MET représentatif et distribution de taille de
particules du catalyseur 3%Pt/TiO, (500).

Sur le support TiO, (Figures 27 et 28), quelle que soit la température de réduction du
catalyseur (300 ou 500°C), les clichés MET sont assez similaires, et montrent bien la présence
de particules en moyenne plus grosses que sur les supports précédents. Ceci confirme les plus
faibles valeurs d’accessibilités métalliques obtenues sur les catalyseurs Pt/TiO, comparés aux
autres échantillons, et 1’absence de frittage des particules sous 1’effet de I’augmentation de la

température de réduction (de 300 a 500°C) sur le support TiO,. La baisse d’accessibilité
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métallique de 35% a 27% entre les catalyseurs Pt/TiO, (300) et Pt/TiO, (500) est donc bien liée
a un effet SMSI, comme annoncé précédemment.

Pour les catalyseurs au Ru, les valeurs d’accessibilités métalliques sont tres faibles
(< 10%) quel que soit le support, d’ou des tailles moyennes de particules relativement
importantes (> 12 nm) (Tableau 14). Comparés aux systemes & base de Pt, les particules
métalliques sont donc tres mal dispersées dans le cas du Ru. Avec le support TiO,,
I’augmentation de la température de réduction de 300°C a 500°C conduit comme
précédemment a une baisse de 1’accessibilité métallique (de ’ordre de 20%) due a la présence

de I’effet SMSI.

La Figure 29 présente un exemple de cliché MET obtenu sur le catalyseur 3%Ru/TiO,
(300), ou des particules de Ru sont observées avec des tailles tres différentes. Sur cet
échantillon, une estimation du diametre moyen des particules conduit a une taille de 20,5 nm,
soit une valeur assez proche de celle déterminée par chimisorption (22,3 nm), validant ainsi la

méthode de mesure de 1’accessibilité métallique par 1’oxygene.
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Figure 29 : Cliché MET représentatif et distribution de taille de
particules du catalyseur 3%Ru/TiO, (300).

La Figure 30 montre les clichés MET de deux autres catalyseurs au ruthénium, supportés
sur Al,O3 et Al,03-5,5%Si0,. De nouveau, une grande hétérogénéité de taille de particules est
observée sur ces échantillons. Le comptage des particules métalliques s’avere méme difficile
(voire impossible), avec une phase métallique répartie de facon assez hétérogéne sur le support

sous deux formes majoritaires :
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» Figure 30 (a): une phase hyperdispersée (particules inférieures a 1 nm).
L’analyse EDS de zones de support sans particules visibles montre en effet la
présence de Ru.

» Figure 30 (b) de gros cristaux micrométriques de Ru.

Figure 30 : Clichés MET et spectres EDS des catalyseurs métalliques
(a) 3%RUu/AlLO; et (b) 3%RU/AlL03-5,5%Si0,.

En ce qui concerne le taux de chlore (Tableau 14), il peut étre observé qu’il est plus
important dans le cas des supports alumine et alumine-silice (a 5,5% SiO,) que pour les
catalyseurs supportés sur SIRAL et TiO,, et cela quel que soit le métal déposé. Ces tendances

sont en accord avec la faible capacité connue des oxydes SiO, et TiO, a fixer les ions

141,142
chlorures™ —°.
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I11.1.2 Préparation des catalyseurs bimétalliques

Des catalyseurs bimétalliques Ru-Sn (& 0,2%Sn) supportés sur SIRAL 20 et TiO, ont été
préparés par les techniques classiques de coimprégnation, d’imprégnations successives et par
réaction d’oxydoréduction de surface (réduction catalytique) dont le principe est détaillé au
chapitre I.

Aprés imprégnation, les catalyseurs bimétalliques préparés par les deux premieres
méthodes sont calcinés sous air & 350°C pendant 2 heures, puis réduits sous H, & 300°C ou a
500°C pendant 2 heures. Les catalyseurs préparés par méthode rédox sont uniqguement réduits a

300°C ou a 500°C pendant 1 h, sans calcination préalable.

Un catalyseur monométallique 0,2%Sn/TiO, (300) a également été synthétisé et activé
par calcination (350°C) et réduction (300°C). Sur cet échantillon, aucune consommation
d’oxygeéne n’a été décelée lors du test de chimisorption de O, réalisé dans les mémes conditions

que celles utilisées pour les catalyseurs monométalliques a base de Ru.

Comparés aux deux catalyseurs monométalliques 3%Ru/SIRAL 20 et 3%Ru/TiO; (300),
les caracteéristiques texturales des systemes bimétalliques (surface BET, volume poreux) sont
peu modifiées, ce qui reste logique compte tenu de la faible quantité d’ajout (0,2%Sn)

introduite.

La Figure 31 présente 1I’évolution des accessibilités métalliques entre les catalyseurs
monométalliques et bimétalliques associés, suivant la technique de préparation retenue :
» CI: coimprégnation,
» IS : imprégnations successives,

» RC : réduction catalytique.
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Figure 31 : Accessibilité métallique des catalyseurs bimétalliques Ru-Sn supportés sur
(a) SIRAL 20 et (b) TiO, préparés par coimprégnation (Cl), imprégnations successives (IS) et réduction
catalytique (RC), et actives a deux températures de réduction (300°C ou 500°C).

Sur SIRAL 20, I’ajout du second métal fait chuter I’accessibilité métallique du catalyseur
monométallique déja relativement faible, comme vu précédemment (7%). Cette tendance est
vraie pour tous les catalyseurs bimétalliques, quels que soient le mode de préparation (Cl, IS ou
RC) et la température de réduction finale (300°C ou 500°C).

Sur TiO,, I’ajout du second métal n’entraine pas de chute de la valeur de I’accessibilité
métallique du catalyseur monométallique 3%Ru/TiO, (300). Avec les méthodes de préparation
IS et ClI une chute est observée avec I’augmentation de la température de réduction, pouvant
étre attribuée a 1’effet SMSI.

Sachant que seuls les atomes de Ru de surface chimisorbent 1’oxygene, ces résultats

permettent de conclure a un dépot d’étain au contact du Ru uniquement dans le cas du support
SIRAL 20.

1.2 Caractérisation de la phase métallique des catalyseurs

I11.2.1 Caractérisation des catalyseurs monométalliques

111.2.1.1 Réduction en température programmée (RTP)

.2.1.1.1 Catalyseurs a base de Pt
La Figure 32 présente les profils RTP des catalyseurs actives a base de Pt préalablement

oxydés a 450°C. La réduction de la phase métallique a lieu dans une gamme de températures

comprises entre 50 et 300°C pour les catalyseurs supportés sur alumine et alumine-silice, le
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maximum du pic de consommation est localisé légerement a plus haute température sur
Pt/Al,03-5,5%Si0; et Pt/S20. Un profil de réduction moins large et a plus faibles températures
est obtenu pour les échantillons supportés sur TiO,. Les évolutions observées selon les supports
sont en accord avec les valeurs moyennes de taille de particules de Pt (d : Pt/Al,O3 = Pt/Al,O3-
SiO; (& 5,5%, 20% et 40% SiO;) < Pt/TiO,), sachant que ces derniéres sont d’autant plus faciles
a réduire que leur taille est plus importante (i.e. en plus faible interaction avec le support). 1l est
a noter que dans le cas du support TiO,, aucune consommation d’hydrogeéne n’est observée a
haute température (> 300°C), montrant I’existence du phénoméne de réduction partielle de ce
support (effet SMSI).

1u.a.

Pt/TiO, (300)

Pt/Al,0,

Consommation de H, (u.a)

/\ Pt/S40

20 80 140 200 260 320 380 440 500 >
Température ("C) 1h ¢ 500°C

Figure 32 : Profils RTP des catalyseurs a base de Pt supportés
(protocole : 1 h O, 450°C - 15 min Ar T - 1%H,/Ar 500°C 5°C.mint-1ha 500°C).

Les consommations de H, déterminées par intégration de I’enveloppe sous les profils
RTP sont regroupées dans le Tableau 15. Pour presque tous les catalyseurs, ces consommations
sont plus faibles que la quantité nécessaire pour réduire tout le métal (153 pmolp.g ™ ca) Si
celui-ci est considéré sous forme oxydée PtO,, apres le traitement d’oxydation précédant la
RTP. Si tel était le cas, 2 moles de H;, seraient nécessaires pour réduire 1 mole d’oxyde PtOy,
impliquant un rapport H,/Pt = 2. Cette observation montre que le prétraitement d’oxydation a
450°C est insuffisant pour oxyder les particules de Pt a cceur sous une forme PtO,, et cela

notamment pour les catalyseurs supportés sur les trois alumines-silices et I’oxyde de titane pour
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lesquels le rapport H,/Pt est compris entre 0,2 et 1,3 (Tableau 15). Par ailleurs, la formation
d’une autre phase oxyde de plus faible stecechiométrie (PtO) ne peut pas étre exclue sur ces
systemes.

Finalement, les résultats de RTP confirment que la phase métallique de tous les
catalyseurs au Pt est totalement réduite apreés le traitement thermique réducteur subi a la fin de
leur préparation [réduction a 300°C (minimum) pour I’échantillon Pt/TiO,, et a 500°C pour

tous les autres].

Tableau 15 : Résultats de I'analyse par réduction en température programmée des catalyseurs a base de Pt.

Catalyseurs Consommat_lf) nde H H,/Pt
(Umol.g ™ cata)
PYTIO, (300) 86 0,6
PYTIO, (500) 26 0,2
Pt/Al,O4 287 19
Pt/Al,03-5,5%Si0, 206 1,3
Pt/S20 206 1,3
Pt/S40 190 1,2

111.2.1.1.2 Catalyseurs a base de Ru
La Figure 33 présente les profils RTP des catalyseurs a base de Ru préalablement oxydés

sous O, a 350°C. La réduction de la phase métallique a lieu dans un intervalle de températures
comprises entre 40 et 220°C pour tous les catalyseurs étudiés. Les maximums des pics de
consommations sont situés a plus haute température pour les deux échantillons supportés sur
TiO, (maximum autour de 140°C) montrant ainsi un comportement différent de celui observé
précédemment avec le Pt. D’apres la littérature, la réduction de systémes catalytiques a base de

ruthénium supportés préparés a partir du précurseur RuCls a lieu a des températures inférieures

N 143 144 101
a 400°c* 0

. Chen et al.™™ ont pu observer que le pic de réduction de ’oxyde RuO;

massique est centré autour de 102°C avec un domaine de consommation de H, trés fin entre 90

et 130°C. Tout pic de réduction a plus basses températures serait attribué a la réduction

145146

d’espéces RuO, bien dispersées sur le support , alors qu’a plus haute température, il

s’agirait de particules RuO, bien cristallisées.
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Figure 33 : Profils RTP des catalyseurs a base de Ru supportés
(protocole : 1 h O, 350°C - 15 min Ar T, - 1%H,/Ar 500°C 5°C.mint-1ha 500°C).

Les consommations de H, déterminées par intégration de I’enveloppe sous les profils
RTP sont regroupées dans le Tableau 16. Les valeurs obtenues sont Iégérement a beaucoup plus
faibles que la quantité nécessaire pour réduire tout le métal (297 pmolgy.g ™ caw) Si celui-ci est
considéré avant réduction en température programmée sous forme oxydée RuO, (rapport Ho/Ru
correspondant = 2). Ceci est particuliérement flagrant sur les trois supports alumines-silices
pour lesquels le rapport Hy/Ru est inférieur ou égal a 1,0. De plus, une diminution de la
consommation de dihydrogéne est observée avec 1’augmentation de la proportion de silice dans
le support.

Comme dans le cas des systemes catalytiques a base de Pt, les résultats de RTP
confirment que la phase métallique de tous les catalyseurs au Ru est totalement réduite apres

leur activation par réduction a la fin de leur préparation.
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Tableau 16 : Résultats de I'analyse par réduction en température programmeée des catalyseurs a base de Ru.

Catalyseurs Consommat_lf {IlCEhi> H,/Ru
(umol.g " cata)
Ru/TiO, (300) 567 1,9
RU/TiO, (500) 567 1,9
RU/A|203 494 1,7
Ru/Al,03-5,5%Si0, 292 1,0
Ru/S20 177 0,6
Ru/S40 168 0,6

111.2.1.2 Caractérisation par déshydrogénation du cyclohexane

La déshydrogénation du cyclohexane en benzene réalisée a pression atmosphérique est
une réaction catalysée uniquement par la fonction métallique. Elle est réputée insensible a la
structure du catalyseur dans un trés grand nombre de cas. Ainsi, I’activité est directement

129,131

proportionnelle au nombre d’atomes de métal actifs de surface . Les valeurs des activités

specifiques obtenues a 270°C dans le cas des catalyseurs au Pt sont reportées dans le Tableau
17. Une plus grande activité est obtenue pour les catalyseurs a base de platine par rapport aux

catalyseurs a base de ruthénium (activité négligeable) pour cette réaction quel que soit le

e . 147,148
support utilisé, résultat en accord avec la littérature™ "~ .

Tableau 17: Activité spécifique et TOF des catalyseurs monométalliques a base de Pt supportés en
déshydrogénation du cyclohexane a 270°C.

AS TOF | Nombre d’atomes accessible. '1meta|
Catalyseurs (mol.h™.g meta) | (s | déterminé par chimisorption i
Pt/TiO, (300) 45 0,70 1,08.10"
Pt/TiO, (500) 1,8 0,36 0,83.10°
Pt/Al,O4 3,9 0,31 2,13.104
Pt/Al,03-5,5%Si0, 3,9 0,36 1,82.10%
Pt/S20 31 0,25 2,10.104
Pt/S40 34 0,30 1,88.10%

Pour les systémes catalytiques au Pt, suivant la nature du support (alumine, alumine-silice
et TiOy), les activités spécifiques varient de 1,8 a 4,5 mol de cyclohexane converties par heure
et par gramme de platine. Les valeurs d’activités Ags de ces catalyseurs se classent comme suit
(en considérant une erreur d’environ 10% sur la détermination de la conversion du cyclohexane
en benzéne) : Pt/TiO, (500) <<< Pt/S20 =~ Pt/S40 < Pt/Al,03 = Pt/Al,03-5,5%Si0, < Pt/TiO,
(300).
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Sachant que ces catalyseurs ne présentent pas le méme nombre d’atomes de platine
accessibles par gramme de métal (voir Tableau 14, valeurs Ms/My), les activités intrinséques ou
TOF (turnover frequency) sont plus appropriées pour comparer les performances
déshydrogénantes de ces systéemes. Ainsi, les valeurs de TOF reportées dans le Tableau 17
conduisent au classement suivant : Pt/S20 < Pt/S40 < Pt/Al,03 < Pt/Al;03-5,5%S10, =~ Pt/TiO;
(500) < Pt/TiO, (300). Ainsi, un atome de platine accessible est plus actif pour cette réaction
quand le support utilisé est I’oxyde de titane (avec une réduction a 300°C) comparé aux
alumine et alumines-silices. Ce comportement peut résulter de différentes interactions métal-
support entre les échantillons, conduisant ainsi a différents enrichissements électroniques des
particules métalliques, et par conséquent a diverses forces d’adsorption du réactif (cyclohexane)
et du produit (benzene) a la surface du Pt. En effet, les expériences précédentes de RTP ont
montré que les particules de Pt préoxydées sont réduites a plus basses températures sur le
support TiO, que sur les autres supports (Figure 32). Ainsi, les plus fortes interactions métal-
support obtenues avec les oxydes Al,O3 et Al,03-SiO, peuvent induire un transfert électronique
des particules métalliques vers les supports, impliquant alors des modifications des propriétés
de la phase métallique. Ces modifications, correspondant a une déficience électronique,
conduisent a une meilleure interaction entre les particules de Pt et le produit de réaction
(benzéne), et par conséquent a de plus faibles valeurs de TOF pour les catalyseurs Pt/Al,O3 et
Pt/Al,03-SiO;.

Par ailleurs, dans le cas du support TiO,, I’augmentation de la température de réduction
du catalyseur de 300°C a 500°C a un fort impact sur son activité spécifique, qui passe de 4,5 a
1,8 mol.ht.g%. Comme déja évoqué auparavant, ce phénomeéne est lié & la présence de
particules de support partiellement réduites, qui migrent a I’interface Pt-support apres reduction
4 500°C**. Ces especes TiOx (X < 2) empoisonnent alors en partie la surface du platine et
inhibent D’activité du catalyseur pour la réaction de déshydrogénation du cyclohexane.
Toutefois, le phénoméne d’empoisonnement par effet SMSI ne permet pas a lui seul
d’expliquer les différences d’activité des deux systémes catalytiques Pt/TiO, en fonction de la
température de réduction puisque les valeurs de TOF sont en effet trés différentes pour les deux
échantillons [TOF = 0,36 s™ pour Pt/TiO, (500) << TOF = 0,70 s™ pour Pt/TiO, (300)]. Les
interactions générées par 1’effet SMSI entre les particules de Pt et les espéces TiOx doivent
probablement s’accompagner d’un transfert d’électrons du Pt vers ces especes de support

partiellement réduites.
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Finalement, les résultats fournis par la réaction modéle de déshydrogénation du
cyclohexane semblent mettre en évidence des propriétés électroniques différentes au sein de la
phase métallique des catalyseurs au Pt, selon la nature du support et selon la température de

réduction dans le cas du support TiO,.

Sur les catalyseurs a base de ruthénium, les conversions du cyclohexane en benzéne a
270°C se sont avérées relativement faibles et donc difficilement exploitables. Ainsi, le test a été
réalisé a plus haute tempeérature a savoir a 300°C. A cette température, les taux de conversion
du cyclohexane en benzéne restent encore limités sur les différents catalyseurs au Ru (< 2%).
De plus, la formation de produits d’hydrogénolyse (essentiellement du méthane) est observée
dans des proportions généralement inférieures a celles du benzéne, excepté dans le cas du
catalyseur Ru/TiO, (300). Sur ce dernier échantillon, le pouvoir hydrogénolysant du Ru

I’emporte sur le pouvoir déshydrogénant dans les conditions de cette expérience.

I11.2.2 Caractérisation des catalyseurs bimétalliques

111.2.2.1 Réduction en Température Programmée

111.2.2.1.1 Etude préalable : 0,2%Sn/TiO,
Le profil RTP du catalyseur monométallique 0,2%Sn/TiO, (300) préoxydé est présenté

sur la Figure 34.

Le domaine de température de réduction associé a ce catalyseur monomeétallique est situé
entre 100 et 500°C avec un maximum du pic de consommation de H, plutdt centré vers 320°C.
En considérant toutes les especes étain initialement au degré d’oxydation +4, leur réduction
totale en Sn® selon ’équation ci-dessous correspondrait & une consommation de H, de 33,7

“mol.g-lcatmyseur (teneur en Sn de 0,2%)
Sn0, + 2H, = 5n" + 2H,0

La consommation de H, déterminée par intégration sous le profil RTP est de 176
umol.g™ catalyseurs  Ce Qui est étonnamment élevé mais vérifié a deux reprises. Cette
surconsommation pourrait correspondre a une reduction partielle du support TiO,, mais
toutefois, cette réduction n’est pas visible sur les profils RTP des catalyseurs monométalliques
Pt/TIiO, et Ru/TiO.,.
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Figure 34 : Profil RTP du catalyseur 0,2%Sn/TiO, (300)
(protocole : 1 h O, 450°C - 15 min Ar T - 1%H,/Ar 500°C 5°C.mint-1ha 500°C).

111.2.2.1.2 Catalyseurs RuSn supportés sur SIRAL 20
Les profils RTP des catalyseurs bimétalliques RuSn/SIRAL 20 (Figure 35) présentent un

domaine de réduction assez comparable a celui observé sur le catalyseur monométallique
Ru/S20, a savoir situé entre 50 et 190°C. Les profils RTP différent l1égérement selon les
méthodes de préparation. En effet, pour les préparations par IS et Cl, un pic majoritaire est
centré a 90°C et un plus petit vers 165°C, comme observé sur le catalyseur monométallique
Ru/S20. En revanche, pour les catalyseurs préparés par RC, le pic autour de 100°C devient

minoritaire ou d’intensité comparable a celle du second pic situé a plus haute température (160-
180°C).

Pour tous les catalyseurs bimétalliques, aucune consommation de H; n’est détectée au-
dela de 200°C, indiquant 1’absence d’especes étain isolées en forte interaction avec le support.
En effet, sur le catalyseur monométallique a base d’étain, la réduction des especes métalliques

intervient majoritairement au-dela de 200°C (Figure 34).
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Figure 35 : Profils RTP du catalyseur monométallique Ru/S20 et des catalyseurs bimétalliques
3%Ru-0,2%Sn supportés sur SIRAL 20 préparés par ClI, IS ou RC réduits a 300°C ou 500°C.
(protocole : 1 h O, 450°C - 15 min Ar T - 1%H,/Ar 500°C 5°C.mint-1ha 500°C).

Les consommations de H, déterminées par intégration de I’enveloppe sous les profils
RTP sont regroupées dans le Tableau 18. Sur tous les catalyseurs bimétalliques [excepté
RuSn/S20 IS (500)], la consommation de H; est plus importante que celle déterminée pour le
systtme monomeétallique Ru/S20, allant méme jusqu’a étre doublée dans certains cas. Ce
comportement s’explique vraisemblablement par la réduction conjointe d’especes Ru et Sn a
proximité.

Ainsi, cette étude RTP semble indiquer la présence d’especes Sn en contact ou dans le
voisinage proche des particules de Ru sur tous les catalyseurs bimétalliques RuSn/S20, quelles
que soient la méthode de préparation (CI, IS, RC) et la température de réduction finale (300°C
ou 500°C). De par I’allure des profils RTP, la nature des interactions Ru-Sn semble toutefois
assez différente entre les catalyseurs IS et CI d’une part, et RC d’autre part. La présence de
particules bimétalliques plus ou moins enrichies en étain pourrait expliquer les différences de

profils en température et de consommation de H; entre les systéemes bimétalliques.
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Tableau 18 : Résultats de I'analyse par réduction en température programmée des catalyseurs bimétalliques
RuSn supportés sur SIRAL 20 et du catalyseur monométallique Ru/S20.

Consommation de H,
Catalyseurs 1
(umol.g ™ cata)
Ru/S20 177
RuSn/S20 CI 300 356
RuSn/S20 CI 500 206
RuSn/S20 IS 300 195
RuSn/S20 1S 500 96
RuSn/S20 RC 300 364
RuSn/S20 RC 500 367

111.2.2.1.3 Catalyseurs RuSn supportés sur TiO,

Comme pour le catalyseur monométallique Ru/TiO,, le domaine de températures de
réduction des catalyseurs bimétalliques RuSn/TiO, est situé entre 50 et 250°C (Figure 36).

L’ajout d’¢étain sur le systéme a base de Ru entraine une modification du profil RTP du
catalyseur monométallique et ce, quelles que soient les méthodes de préparation (IS, Cl ou RC)
et d’activation (300°C ou 500°C) utilisées. Les profils des catalyseurs bimétalliques montrent
dans la plupart des cas deux pics avec des maxima a 100-120°C et a 150-170°C.

Comme sur le support SIRAL 20, aucune consommation de H; n’est observée au-dela de
la zone de réduction propre au Ru supporté sur cet oxyde (soit T > 250°C). Les espéces étain
semblent donc 1a encore s’€tre déposées sur ou a proximité des particules de ruthénium, mais
aucunement de facon isolée sur le support, comme dans le cas du catalyseur monométallique
0,2%Sn/TiOs.

La nature des espéces métalliques présentes sur les échantillons RuSn/TiO, semble peu
influencée par la méthode de préparation (IS, Cl ou RC), ainsi que par la température de
réduction finale des catalyseurs bimétalliques.

90



Il — Préparation et caracterisation des catalyseurs

; 1u.a.

o

= S~ \. Ru-Sn/Ti0, - RC - 500

I

(V]

o

< /\/\ Ru-Sn/Ti0, - IS - 300

B

£ f/\

£ Ru-Sn/Ti0, - IS - 500

£ /\/\

8 Ru-Sn/Ti0, - Cl - 300
f—\/\ Ru-Sn/TiO, - CI - 500

20 80 140 200 260 320 380 440 500

Température (°C) 1R 500°C

Figure 36 : Profils RTP des catalyseurs monométalliques Ru/TiO, et Sn/TiO, (300), et des catalyseurs
bimétalliques 3%0Ru-0,2%Sn supportés sur TiO, préparés par IS, Cl ou RC réduits a 300°C ou 500°C
(protocole : 1 h O, 450°C - 15 min Ar T4 - 1%H,/Ar 500°C 5°C.mint-1ha 500°C).

Les consommations de H, déterminées par intégration de I’enveloppe sous les profils
RTP sont regroupées dans le Tableau 19. Comme précédemment avec le support SIRAL 20, les
consommations de H, associées aux catalyseurs bimétalliques sont bien supérieures a celle du
catalyseur de base Ru/TiO,. Ces consommations sont méme étonnamment éleveées et bien plus
importantes que celles nécessaires pour réduire 3%Ru et 0,2%Sn d’un degré d’oxydation initial
de +4 a un état final purement métallique (594 pmol H, + 34 pumol H; respectivement). Ce
surplus de consommation peut difficilement étre expliqué par le phénoméne de réduction
partielle du support TiO,, vu le domaine de température concerné (principalement < 200°C).
Par manque de temps, ce comportement étonnant n’a pas pu étre élucidé par des expériences

complémentaires.
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Tableau 19 : Résultats de I'analyse par réduction en température programmée des catalyseurs bimétalliques
RuSn supportés sur TiO; et du catalyseur monométallique Ru/TiO,.

Consommation de H,
Catalyseurs 1
(umol.g ™ cata)

Ru/TiO; (300) 567
RuSn/TiO, CI 300 1136
RuSn/TiO;, CI 500 913
RuSn/TiO; IS 300 1 366
RuSn/TiO; IS 500 1104
RuSn/TiO, RC 300 1326
RuSn/TiO, RC 500 904

111.2.2.2 Caractérisation par déshydrogénation du cyclohexane

Les systemes bimétalliques Ru-Sn supportés ont été caractérisés par la réaction de
déshydrogénation du cyclohexane a 300°C.

Pour les deux catalyseurs monométalliques Ru/S20 et Ru/TiO,, les taux de conversion du
cyclohexane en benzéne étaient relativement faibles (< 2%) dans les conditions de cette
expérience, et la formation de produit d’hydrogénolyse était observée. L’ajout d’étain tend a
diminuer a la fois les activités déshydrogénantes et hydrogénolysantes, conduisant a des
catalyseurs bimétalliques extrémement peu actifs pour cette réaction modele, et difficilement
différentiables selon leur mode de préparation (IS, CI et RC) et d’activation (réduction a 300°C
ou 500°C). Malgré les limitations rencontrées avec cette réaction, la présence d’étain

recouvrant une partie de la surface active du Ru semble confirmée.

I11.3  Caractérisation de la phase acide des catalyseurs

111.3.1 Adsorption de pyridine suivie par IRTF

L’acidité des catalyseurs supportés sur oxydes est déterminée par I’adsorption d’une
molécule sonde basique, comme la pyridine, a sa surface. Le suivi du phénomeéne se fait par
spectroscopie infrarouge a transformée de Fourier (IRTF) dans la région des bandes de
vibration de la pyridine (1400-1700 cm™). Sur les catalyseurs, il est difficile de détecter avec
précision la bande de vibration caractéristique des sites correspondants a 1’ion pyridinium a
savoir les sites de Brensted, indiquant la trop faible force de ces derniers. Ainsi, il sera étudiée

uniquement ’acidité de Lewis par adsorption de pyridine suivi par IRTF.
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La pyridine est adsorbée a 150°C pendant 5 minutes sur le catalyseur prétraité sous vide a
450°C pendant une nuit. Le spectre enregistré apres passage sous vide a 150°C pendant 1 h
permet de déterminer le nombre total de sites acides de Lewis. La force de ces sites est ensuite
évaluée par thermodésorption a différentes températures. Le catalyseur est chauffé a 250°C,
puis a 350°C avec enregistrement d’un spectre aprés chacun des traitements a ces températures.
La classification des sites acides de Lewis suivant leur force est déterminée de la maniére
suivante :

» sites faibles = pyridine restant adsorbée a 150°C — pyridine restant adsorbée a
250°C,

» sites moyens = pyridine restant adsorbée a 250°C — pyridine restant adsorbée a
350°C,

» sites forts = pyridine restant adsorbée a 350°C.

111.3.1.1 Caractérisation des catalyseurs a base de Pt

Sur la Figure 37 sont représentés les spectres enregistrés a 150°C, 250°C et 350°C dans le

cas du catalyseur monométallique 3%Pt/Al,O;. L’attribution des différentes bandes reportée

- . 150.152
dans la littérature est la suivante 50-152.

> sites acides forts de Lewis : 1624 et 1455 cm™,

> sites acides faibles de Lewis : 1617, 1576 et 1451 cm™,
> sites acides de Brgnsted et de Lewis : 1494 cm™,
>

sites acides de Brgnsted (ion pyridinium) : 1540 cm™.

L’évaluation de la quantité de pyridine adsorbée sur les sites de Lewis est réalisée en
intégrant la bande située vers 1455 cm™ et en sachant que le coefficient d’extinction molaire de
cette bande vaut 1,28 cm.pmol™. 1l faut remarquer que cette bande est dédoublée & 150°C. Ce
phénomeéne est expliqué par la présence de deux types de sites correspondant a des
environnements différents des ions AI** **, Ainsi, comme indiqué précédemment, la vibration
de nombre d’onde inférieur (bande & 1451 cm™) est attribuée a des sites plus faibles. La
disparition de cette vibration de plus faible fréquence lorsque la température de desorption

augmente, confirme cette attribution.
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Figure 37 : Thermodésorption de la pyridine sur le catalyseur 3%Pt/Al,O3 & 150, 250 et 350°C.
La distribution des sites acides du catalyseur 3%Pt/Al, O3 selon leur force peut étre
quantitativement analysée. La Figure 38 indique la présence d’une majorité de sites de faible

acidité, puis environ un tiers des sites de forte acidité et finalement des sites de force moyenne

en minorité.
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Figure 38 : Distribution des sites acides de Lewis selon leur force sur le catalyseur 3%Pt/Al,Os.
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Afin de comparer I’influence du support sur les différents catalyseurs a base de platine, la

caractérisation par adsorption de pyridine suivie par infrarouge a été réalisée sur I’ensemble des

échantillons préparés. La Figure 39 montre les spectres enregistrés a 150°C.

Sur tous les spectres, la trés faible intensité de la bande & 1540 cm™ indique bien qu’il n’y

a pas de sites de Bransted assez forts pour former les ions pyridinium (PyH").
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Figure 39 : Spectres IR d'adsorption de pyridine a 150°C des catalyseurs a base de Pt.

L’exploitation quantitative de ces spectres et de ceux enregistrés apres thermodésorption

de la pyridine a 250°C et 350°C, présentée sur la Figure 40, montre une quantité plus

importante de sites acides sur les quatre supports alumine et alumine-silice (entre 300 et 425

pmol.g™) comparés a 1’oxyde TiO, (environ 150 umol.g™) quelle que soit la température de

réduction. La proportion de sites acides faibles prédomine sur tous les échantillons. Toutefois,

les supports alumines-silices (Al,03-5,5%Si0,, S20 et S40) montrent une quantité notable de

sites acides moyens comparés aux autres supports. Les sites acides forts sont les plus nombreux
sur Pt/A|203, Pt/A|203-5,5%Si02 et Pt/S40.
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Dans le cas du support TiO,, les quantités totales de sites acides de Lewis sont
comparables pour les deux échantillons Pt/TiO, (300) et Pt/TiO, (500). L’augmentation de la
température de réduction de 300 a 500°C a pour seul effet de diminuer la proportion de sites

forts en faveur de sites de force moyenne.

Parmi tous les catalyseurs, le systéeme Pt/Al,03-5,5%SiO, posséde le plus grand nombre

de sites acides de Lewis.
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Figure 40 : Distribution des sites acides de Lewis selon leur force sur les catalyseurs a base de Pt.

111.3.1.2 Caractérisation des catalyseurs a base de Ru

Sur la Figure 41, sont reportés les spectres IR d’adsorption de pyridine enregistrés a
150°C pour les catalyseurs a base de Ru. Comme pour les catalyseurs au Pt, il est observé une
absence ou une trés faible intensité de la bande & 1540 cm™ synonyme de sites de Bransted pas

assez forts pour former les ions pyridinium.
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Figure 41 : Spectres IR d'adsorption de pyridine a 150°C des catalyseurs a base de Ru.

L’exploitation quantitative de ces spectres et de ceux enregistrés apres thermodésorption
de pyridine a 250°C et 350°C est présentée sur la Figure 42. Comme dans le cas du platine, le
nombre de sites acides est plus important sur les supports alumine et alumine-silice (entre 350
et 400 umol.g™) que sur TiO, (autour de 110 pmol.g™).

Pour un support donné, la distribution des forces acides est assez comparable a celle
observée précédemment pour les échantillons a base de platine, avec une prépondérance des
sites faibles. Les catalyseurs présentant le plus grand nombre d’acides forts sont Ru/Al;Os-

5,5%Si0;,, Ru/S20 et Ru/S40.
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Figure 42 : Distribution des sites acides de Lewis selon leur force sur les catalyseurs a base de Ru.

111.3.2 Détermination de I’acidit¢é de Brensted par réaction modele
d’isomérisation
L’acidit¢ de Bronsted des catalyseurs a été mesurée grace a la réaction modéle
d’isomérisation du 3,3-diméthylbut-1-éne (33DMBL1).
A une température inférieure a 300°C, 1’isomérisation de cet alceéne dibranché conduit
aux 2,3-diméthylbut-1-ene et 2,3-diméthylbut-2-éne et permet de caractériser les sites acides de

Brgnsted ayant une force moyenne. Les méthylpentenes apparaissent a plus hautes températures

(>300°C) et leur formation requiert des sites acides forts de Bronsted ™.

La réaction d’isomérisation a été réalisée sur les supports et sur les catalyseurs
monométalliques a 150°C, 250°C ou 300°C. La température est ajustée afin de mesurer
correctement la conversion. Le Tableau 20 donne, pour les températures de réaction indiquées,
les activités reportées en pmol.m?.h en utilisant les surfaces BET déterminées précédemment

(Tableau 13) pour chaque échantillon.
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Temperature de Activité & T°C

Catalyseurs réaction 21

T (°C) (umol.m™.h™)
TiO, 300 44
Pt/TiO, (300) 300 427
Al,O3 300 682
Pt/Al,O3 300 356
Ru/Al,O4 300 697
Al,03-5,5%Si0, 250 259
Pt/Al,03-5,5%Si0, 250 87
S20 150 262
Pt/S20 150 106
S40 150 281
Pt/S40 150 271
Ru/S40 150 365

Alors que I’adsorption de pyridine suivie par infrarouge ne montrait que quelques sites
acides de Bronsted (bande trés faible & 1540 cm™), I’activité isomérisante s’avére importante
pour les catalyseurs Pt/S20 et Pt/S40 et cela dés 150°C.

D’aprés la littérature, 1’énergie d’activation de cette réaction est proche de 95 kJ.mO|‘1137,

ce qui permet d’établir une classification de 1’acidité de Bronsted basée sur une extrapolation
des activités a 300°C (Figure 43). Les acidités de Brgnsted des échantillons supportés sur
Al;03, Al,03-5,5%Si0, et TiO, sont quasi similaires et environ deux fois moins importantes
que celles présentes sur les supports SIRAL (S20 et S40). L’introduction du métal ne modifie

pas I’acidité de Bronsted du support sauf dans le cas du support TiO,.
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Figure 43 : Classification des acidités de Brgnsted des supports et catalyseurs monométalliques, basée sur
I'extrapolation de leur activité A en isomérisation du 33DMB1 a 300°C.

1.4 Discussion-Conclusion

Ce chapitre présente 1’ensemble des catalyseurs monométalliques et bimétalliques
préparés dans cette étude, ainsi que les caractéristiques :

» texturales (surface BET, volume poreux, diameétre des pores),

» de leur fonction métallique (accessibilité métallique, activité pour la réaction
modele de déshydrogénation du cyclohexane, taille moyenne de particules
observées par MET couplée a une analyse X, réduction en température
programmeée),

» de leur fonction acide de Lewis (adsorption de pyridine suivie par infrarouge),

» de leur fonction acide de Brgnsted (isomérisation du 3,3-diméthylbut-1-éne).

Des catalyseurs monométalliques a 3% de Pt ou Ru ont été préparés sur différents
supports : alumine, alumines-silices (avec 3 teneurs de SiO,) et dioxyde de titane.

Puis des systemes bimétalliques Ru-Sn supportés sur alumine-silice (SIRAL 20) et TiO,
ont été préparés par trois techniques différentes : la co-imprégnation (Cl), I’imprégnation

successive (1S) et la méthode dite de réduction catalytique (RC).
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L’analyse texturale des supports a conduit au classement suivant : SIRAL 40 (522 m*.g™")
> SIRAL 20 (420 m*.g™?) > Al,05-5,5%Si0, (274 m%.g™) > Al,O3 (140 m2.g™) > TiO, (55 m*
g'l). Apres I’ajout du métal (Pt ou Ru), la surface BET des supports SIRAL chute, ce qui n’est

pas le cas avec I’alumine et le dioxyde de titane.

Les catalyseurs a base de Pt déposé sur Al,O3 et Al,03-SiO, présentent des accessibilités
métalliques élevées comprises entre 59 et 69%. Les valeurs d’accessibilité sont beaucoup plus
faibles sur le support TiO, (35 ou 27% selon la température de réduction imposée au catalyseur,
a savoir 300 et 500°C respectivement). Sur ce dernier échantillon, un phénomeéne de réduction
partielle du support TiO; est suspecté entre les deux températures de réduction (300 et 500°C),
indiqué par la chute d’accessibilité métallique sans variation notable de la taille moyenne des
particules de platine.

Les catalyseurs monométalliques a base de Ru présentent des accessibilités métalliques
beaucoup plus faibles (< 10%), avec une distribution de taille de particules assez hétérogene sur
les différents supports.

La présence de chlore a été détectée sur tous les échantillons, avec toutefois des teneurs
plus importantes sur les catalyseurs supportés sur Al,O3 et Al,03-5,5%SiO, (de 1,3 a 2,7%
contre des valeurs inférieures & 0,6% sur les autres supports).

Dans le cas des catalyseurs au Pt, la difféerence de taille moyenne des particules
métalliques selon la nature du support conduit a des interactions métal-support plus ou moins
fortes, engendrant des modifications des propriétés électroniques. Ainsi, sur les supports Al,O3
et Al,03-SiO, comparés au support TiO,, les interactions sont plus fortes et les particules de

platine plus déficitaires en électrons.

La caractérisation des catalyseurs bimétalliques Ru-Sn a montré la présence d’étain au
contact ou dans le voisinage proche des particules de ruthénium, quels que soient les modes de
préparation (IS, CI, RC) et d’activation (réduction finale a 300°C ou 500°C). Toutefois, sur le
support S20 la nature de la phase bimétallique semble différente entre les catalyseurs IS et Cl

d’une part, et RC d’autre part.

Les sites acides de Lewis sont en plus faibles proportions sur les catalyseurs
monomeétalliques supportés sur TiO, comparés aux alumine et alumines-silices. La majorité des
sites présents sont des sites acides faibles. Les sites acides forts sont généralement plus

nombreux sur les catalyseurs supportés sur alumines-silices.
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Les acidités de Brgnsted des catalyseurs supportés sur Al,O3, Al,03-5,5%Si0; et TiO,
sont quasi similaires et environ deux fois moins importantes que celles observées sur alumines-
silices (S20 et S40).
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IV Hydrogénolyse du glycérol sur catalyseurs a base de Pt

V.1 Introduction

Dans ce chapitre, les différents catalyseurs monométalliques a base de Pt sont testés en
hydrogénolyse du glycérol en phase aqueuse sous pression. Les chemins réactionnels
préférentiels dépendent de nombreux paramétres comme la nature de la phase meétallique et du
support, les conditions de réaction (température, pression).

L’objectif de ce travail est d’¢tudier I’influence des supports (Al,O3, Al,03-SiO; et TiO,)
sur les performances des catalyseurs a base de platine sous deux atmosphéres gazeuses
différentes (N2 et Hy). Les expériences ont eté réalisées a 210°C sous 60 bar de pression, en
présence de catalyseurs pré-réduits et immergés en solution aqueuse sans exposition a 1’air

avant introduction dans 1’autoclave.

Les produits majoritaires obtenus en phase liquide (identifiés par CLHP) sont les
suivants :

» produits en C3 issus de réactions de ruptures sélectives de liaisons C-O [propane-
1,2-diol (1,2-PD), propane-1,3-diol (1,3-PD), propan-1-ol (1P), propan-2-ol (2P),
acetol (ou hydroxyacétone), propanal, acroléine] et le glycéraldéhyde, produit issu
d’une déshydrogénation du glycérol,

» produits en C, ou C; issus d’une ou deux ruptures C-C [éthylene glycol (EG),
éthanol (EtOH), méthanol (MeOH), acide acétique].

En phase gazeuse (par identification CPG), ont été détectés :
» des hydrocarbures en C;3 (propane et propene),
» des hydrocarbures en C; et C; (éthane, éthéne et méthane),
» du dioxyde de carbone (CO,),
» du dihydrogene (Hy).

En accord avec la bibliographie35, un schéma réactionnel est proposé qui rend compte de

la formation de tous ces composés a partir du glycérol (Figure 44).
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Figure 44 : Schéma réactionnel de transformation du glycérol en phase aqueuse.

Généralement, les étapes de déshydratation sont associées a une catalyse dite acide, alors

que les réactions d’hydrogénation/déshydrogénation nécessitent une fonction métallique.

Selon la Figure 44, le glycérol peut se déshydrater en acétol puis, par hydrogénation,
former le 1,2-PD. Ce dernier peut subir ensuite une nouvelle déshydratation conduisant a
’acétone ou au propanal, lesquels aprés hydrogénation meénent aux propanols (1P et 2P).

La formation de 1,3-PD ne peut s’expliquer que par 1’hydrogénation de I’intermédiaire
3-hydroxypropanal (3-HPA), issu de la déshydratation du glycérol éliminant cette fois-ci le
groupement hydroxyle en position 2. Toutefois, I’intermédiaire 3-HPA n’a jamais été observé
au cours de notre étude. De méme, aucune référence ne mentionne la détection de ce composé
dans la littérature. Gandarias et al.* expliquent ce phénomeéne par des stabilités des deux
produits de déshydratation du glycérol, acétol et 3-HPA, trés différentes : 1’acétol tres stable en
solution peut étre détecté, alors que 1’aldéhyde 3-HPA est quasi instantanément converti en
produits secondaires (1,3-PD puis 1P ou 2P). De plus, le 3-HPA conduit a 1’acroléine par
déshydratation.
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Parallélement a ces voies primaires de déshydratation, le glycérol peut se déshydrogéner
en glycéraldéhyde.

Dans les conditions opératoires utilisées, les réactions de rupture C-C et les réactions de
reformage conduisent a différents produits en C, et C; et au dihydrogene, comme indiqué sur la
Figure 44.

IV.2  Etude préliminaire de stabilité des catalyseurs

IV.2.1 Effet du milieu aqueux

Une étude préliminaire de stabilité des catalyseurs a base de Pt en phase aqueuse, sous
pression atmosphérique et température ambiante, a été réalisée afin d’évaluer I’effet du solvant
de la réaction sur les catalyseurs.

Le Tableau 21 compare les valeurs d’accessibilités métalliques et diamétres moyens des
particules métalliques avant et aprés passage en solution aqueuse a 25°C, sous bullage de N,
pendant 45 minutes. Aprés passage a 1’eau, les échantillons sont séchés a 100°C sous H, (60
mL.min™) pendant une nuit avant d’étre réduits de nouveau & 500°C (ou 300°C) pendant 2 h
(2°C.min™). 11 faut préciser qu’aucun lessivage notable du platine n’a été observé au cours de
ce traitement. Les caractéristiques observées en chimisorption de H, montrent que le passage en
phase aqueuse altere notablement la phase métallique des différents catalyseurs testés. En effet,
pour tous les catalyseurs un grossissement des particules est observé suite au contact avec le
solvant H,O. Sur les trois supports testés (Al,O3, Al,03-5,5%Si0,, TiO; suivi d’une réduction a
300°C), méme si les particules au départ sur les catalyseurs frais ne présentent pas les mémes
tailles moyennes (entre 1,4 et 2,4 nm), les phases métalliques aprés passage dans 1’eau évoluent
toutes vers une taille moyenne comparable (entre 3,0 et 3,2 nm). Dans le cas du support TiO;
apres réduction a 500°C, 1’accessibilité métallique chute plus fortement. Ce phénomene est lié a
la présence de I’effet SMSI en plus du frittage provoqué par 1’eau. Ces premieres observations
permettent de montrer que les catalyseurs, au cours de la réaction de transformation du
glycérol, vont subir des phénomenes de frittage des particules métalliques simplement du fait

que cette réaction ait lieu en milieu aqueux.
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Tableau 21 : Evolution de I’accessibilité métallique des catalyseurs supportés a base de Pt (3%)
avant et apres passage en solution aqueuse (ag.).

Catalyseurs Pt?(/; ;T* (r?r;)
PUAILO3 69 1.2
Pt/Al,O3 ag. 27 3,2
Pt/Al,03-5,5%Si0, 59 1,4
Pt/Al,03-5,5%Si0; aq. 27 3,1
Pt/TiO, (300) 35 2,2
Pt/TiO; (300) aq. 28 3,0
PYTiO, (500) 27 31
Pt/TiO, (500) aq. 11 7,4%*

* déterminé par chimisorption de Ha.
** ne tient pas compte de I’effet SMSI.

Afin de contréler leur fonction métallique, les catalyseurs apres passage en milieu aqueux

ont éte testés avec la réaction modéle de déshydrogénation du cyclohexane (Figure 45).

e
u u
1

S
I

0,9
0,8
0,7
0,6
0,5
0,4
0,3
0,2

0,1

TOF (s)

As (mol.h™.g",, )
o = %] w
o v =, oo ! W
1 1 1 1 1 1 1
o

) 4% N N :
S o Q3 RS S o S o
W R 4 S X ™ & ™
N Vv Q v N}
<\ v o S o Q S $
Q &\V\ %5.,. o;;‘..o 'Q\\ ,]’\ i(\ ,\,\.
< 0 P N ‘\\0 e 6\0
& o < <
&

Figure 45 : Activité spécifique As et intrinséque TOF en déshydrogénation du cyclohexane a 270°C des
catalyseurs monomeétalliques supportés a base de Pt avant et aprés passage en solution aqueuse (aq.).
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Comme vues dans le chapitre précédent, les activités spécifiques (As) et intrinseques
(TOF) mesurées avec les catalyseurs frais sont comprises entre 1,8 et 4,5 mol.h™.g™ ne €t 0,3
et 0,7 s respectivement. Les écarts observés suivant la nature du support ont été expliqués par
des propriétés électroniques de la phase métallique différentes suivant les interactions métal-
support mises en jeu. Aprés passage dans 1’eau, les catalyseurs présentent des activités peu
touchées par rapport aux échantillons frais. En revanche, du fait du frittage des particules

métalliques apres traitement en milieu aqueux, une augmentation du TOF est alors observée.

Ces résultats tendent a montrer que I’immersion des catalyseurs dans I’eau modifie les
interactions métal-support, d’ou des valeurs de TOF différentes entre les échantillons frais et
traités en solution aqueuse. Ces interactions doivent a priori étre affaiblies aprés passage des
catalyseurs dans 1’eau, et rendre alors les particules de platine moins déficitaires en électrons,
donc plus réactives pour la désorption du benzene (produit de la réaction de déshydrogénation
du cyclohexane). Finalement, aprés immersion en solution aqueuse, aucune différence notable
des propriétés déshydrogénantes et donc des propriétés électroniques de la fonction métallique
n’est observée sur les catalyseurs au Pt suivant la nature du support (et méme suivant la

température de réduction dans le cas du TiOy).

Les catalyseurs supportés sur alumine et alumine-silice ont également été caractérisés
apres passage dans 1’eau par réduction en température programmée (Figure 46). Comme déja
observés au chapitre précédent, les profils de réduction des catalyseurs frais sont situés dans le
domaine de températures allant de 50 a 300°C. En revanche, les catalyseurs traités en milieu
aqueux ont des pics de réduction dans des domaines de températures bien plus faibles, a partir
de 50°C jusqu’a 175°C pour les deux catalyseurs, synonymes de particules de platine plus
grosses et donc plus faciles a réduire que sur celles des catalyseurs frais. Ces domaines de
températures de réduction se rapprochent alors de ceux obtenus sur les catalyseurs Pt/TiO, frais
(voir Figure 32, Chapitre IIl) qui présentent des accessibilités métalliques similaires aux
catalyseurs supportés sur Al,O3 et Al,03-5,5%Si0; apres traitement en milieu aqueux. Cela va
dans le méme sens que les résultats observés auparavant pour la réaction modele de
déshydrogénation du cyclohexane, a savoir des phases métalliques de nature comparable pour

les différents catalyseurs, apres traitement en milieu aqueux quel que soit le support.
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Figure 46 : Profils RTP des catalyseurs a base de Pt frais et aprés passage en solution aqueuse (aq.)
(protocole : 1 h O, 450°C - 15 min Ar T4 - 1%H,/Ar 500°C 5°C.mint-1ha 500°C).

Le Tableau 22 donne les consommations de dihydrogéne déduites des profils RTP des
deux catalyseurs a base de Pt. La consommation de H, de chaque catalyseur est fortement
diminuée aprés passage en milieu aqueux. Ceci traduit une oxydation moins a cceur des
particules de platine sur les échantillons traités en milieu aqueux comparés aux mémes
systémes frais, a I’issue du traitement oxydant précédant la réduction en température
programmée (rapports H,/Pt largement inférieurs a 1 sur les échantillons "aq."). Ce résultat est
tout a fait en accord avec la présence de plus grosses particules de Pt sur les catalyseurs apres
traitement aqueux (de méme, les rapports H,/Pt obtenus sur les échantillons Pt/TiO, frais
étaient de I’ordre de 0,5).

Tableau 22 : Résultats de I'analyse par réduction en température programmée des catalyseurs a base de Pt
frais et apres passage en solution aqueuse (aqg.).

Catalyseurs Consommat_lf) nde H H,/Pt
(MMol.g " cata)
Pt/Al,O3 287 19
Pt/A|203 ag. 63 0,4
Pt/Al,03-5,5%Si0, 206 1,3
Pt/A|203-5,5%Si02 ag. 107 0,7
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A T’issue de cette premiére étude, le milieu aqueux apparait donc déja comme un élément
clé entrainant des modifications des catalyseurs utilisés, notamment un phénomene de frittage
des particules métalliques et cela méme a température ambiante. L’étude de la stabilité des
supports et des catalyseurs s’est ensuite poursuivie par des caractérisations d’échantillons
récupéres apres le test de transformation du glycérol (échantillons dits "usés™), pour évaluer
I’impact du milieu réactionnel (i.e. eau + glycérol & 4,5% en masse au départ + produits de

réactions) dans les conditions de réaction (T = 210°C ; P = 60 bar ; atmosphére N, ou H,).

1VV.2.2 Effet du milieu réactionnel

IV.2.2.1 Propriétés structurales des supports usés

Une étude par DRX des supports apres test catalytique a été réalisée afin d’observer

d’éventuels changements structuraux.

Les diffractogrammes des supports sont réalisés avant et aprés 1’hydrogénolyse du
glycérol sous atmosphére N, (Figure 47). Pour le support TiO, (Figure 47a et 47e), des pics
correspondant a la structure anatase sont localisés a 25,3, 37,8, 48,1 et 54,0°. Des pics de plus
faible intensité associés a la phase rutile sont observés a 27,4, 36,1 et 54,3°. Sur les deux
diffractogrammes, les résultats montrent un mélange de phases rutile et anatase avec de légeres
différences sur les intensités respectives entre les supports frais et usés. Ces résultats sont en
accord avec la stabilité de ce support en phase aqueuse153.

Avant test catalytique, le support y—Al,O3 (Figure 47b) présente un diffractogramme avec
deux pics localisés a 45,8 et 67,0° correspondant respectivement aux plans cristallins (400) et
(440) de la structure ’Y—A|20396. Apres test catalytique, les pics principaux observes
correspondent a la phase boehmite (Figure 47f), i.e. 14,5, 28,2, 38,3 et 49,0° associés
respectivement aux plans cristallins (020), (120), (140, 031) et (051)96. Sur ce type de support,
la formation de cette phase AIO(OH) issue d’une hydratation de 1’alumine dans des conditions

92,98,154

hydrothermales a déja été reportée dans la littérature . Contrairement a une étude

récente%, aucune formation évidente de boehmite n’est observée aprés test catalytique sur les
supports alumines-silices (S20 et S40, Figures 47c-47g et 47d-47h respectivement), ce qui
montre que la présence de SiO, tend a stabiliser la phase Al,O3 dans ces supports. La réponse
par DRX de ces supports Al,O3-SiO, reste toutefois assez faible, due a un manque global de

structures cristallines sur ces supports mixtes.
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Figure 47 : Diffractogrammes des supports frais (A) et usés (B) (obtenus aprés hydrogénolyse du glycérol &
210°C, sous 60 bar de pression totale, sous atmosphére N»).
(aete) TiO, 5 (b et f) y-Al,Os ; (c et g) S20 ; (d et h) S40.
Légende : (o) TiO; anatase ; (o) TiO, rutile ; (*) y-Al,Os ; (0) AIO(OH).

Ainsi, I’immersion des supports dans I’eau a 210°C sous 60 bar de pression, en présence
de glycérol (composé organique majoritaire en solution sachant qu’une conversion du glycérol
inférieure a 10% est observée en fin de réaction en présence des supports seuls dans
I’autoclave), conduit a des modifications structurales principalement dans le cas du support
Al,O5. Dans la littérature, il a été toutefois montré que le support y-Al,O3 pouvait réagir
différemment sous conditions hydrothermales en présence d’une solution aqueuse de glycérol
(ou sorbitol) ou uniquement en présence d’eau ultra-pure%. Les auteurs attribuent ces
différences a la présence de dép6ts carbonés a la surface du catalyseur générés au cours de la

transformation du polyol.

IV.2.2.2 Propriétés des catalyseurs supportés usés

Les propriétés texturales (surface spécifique et volume poreux) et de la phase métallique
(accessibilité métallique) ont été mesurées pour chaque catalyseur avant (frais) et aprés (use)
transformation du glycérol sous les deux atmosphéres (N, ou Hy) utilisées lors des tests en
autoclave (Tableau 23). Aprés réaction, 1’analyse élémentaire des catalyseurs usés n’a pas

montré de perte notable de platine par rapport aux échantillons frais.
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Tableau 23 : Propriétés des catalyseurs a base de Pt avant (frais) et apres (usés) transformation du glycérol
en phase aqueuse a 210°C sous 60 bar de pression totale.

Sep® Vp? Pts/Ptr°
Catalyseurs (m.g) - (cm™.g™) ; (%) :
Frais Uses Frais Uses Frais L |

N, H, N, H, N, H,
Pt/TiO, 300 52 50 44 0,32 025 023 | 3 12 38
Pt/TiO, 500 50 36 38 0,27 024 024 | 27 18 42
Pt/Al,O4 140 78 72 0,42 024 023 | 69 21 32
Pt/Al,03-5,5%Si0, 248 262 253 0,49 049 048 | 59 21 49
Pt/S20 314 338 336 0,46 056 056 | 68 21 21
Pt/S40 373 335 326 0,69 0,76 0,76 | 61 19 45

% surface spécifique (Ssp) et volume poreux (V) déterminés par mesure BET
® déterminé par chimisorption de H,

Aprés la transformation du glycérol sous atmosphére N, ou H,, les surfaces BET
n’évoluent pas ou peu [chute Iégere (< 15%)] sur les supports Al,03-SiO; et TiO,. Une plus
forte diminution est observée sur le catalyseur a base de Pt supporté sur Al,O3z quelle que soit
I’atmosphére utilisée pendant le test, puisqu’une chute d’environ 45% de la surface BET initiale
est relevée. Cette diminution peut étre attribuée a la destruction de la structure initiale de
I’alumine, et au phénomeéne d’hydratation conduisant a la formation de boehmite comme
observé précédemment par DRX. De plus, la diminution de la surface BET est associée a une
chute marquée du volume poreux du support alumine. Quelle que soit la nature du support, une
diminution importante de I’accessibilité métallique (> 35%) a lieu pendant le test catalytique
sous atmosphére N,. Pour la majorité des catalyseurs, cette chute est plus importante que lors
des tests de stabilité dans 1’eau a température ambiante sous bullage de N, (Tableau 21). Le
phénomeéne de frittage des particules de Pt généré par la seule présence d’eau est donc accentué
par les conditions du test catalytique réalisé a 210°C et sous 60 bar. Ce frittage de la phase
métallique des catalyseurs au Pt a déja été observé par plusieurs auteurs lors de la

95,96,155

transformation de polyols en phase aqueuse . Sous atmosphere H,, 1’accessibilité a

I’hydrogene du platine n’évolue pas, voire augmente par rapport aux catalyseurs frais dans le
cas du support TiO,, et diminue dans une moindre proportion que celle observée sous N, dans
les cas des supports Al,O3, Al,03-5,5%SiO, et SIRAL 40. Pour le support SIRAL 20, la méme
évolution est observée entre les catalyseurs frais et usés sous les deux atmosphéres.

I1 faut préciser que ’analyse élémentaire des catalyseurs usés ne révele pas la présence
d’une quantité notable de carbone (< 0,2% en masse), indiquant 1’absence de dépdt de coke lors
de la transformation du glycérol. Ainsi, aucun empoisonnement de la phase métallique ne peut

expliquer la chute d’accessibilité métallique observée.
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Les différents comportements de la phase métallique en fonction de I’atmosphére utilisée
durant la transformation du glycérol doivent étre liés a des compositions du mélange
réactionnel non identiques.

Par ailleurs, une diminution de pH est observée au cours du test, passant de 7 (solution
aqueuse de glycérol) jusqu’a approximativement une valeur de 3, quels que soient les
catalyseurs et I’atmosphére gazeuse dans 1’autoclave. Cette acidité générée dans le milieu doit
contribuer a accentuer le phénomeéne de frittage de la phase métallique par rapport a une

solution ne contenant que de I’ecau a pH neutre, comme vu précédemment.

IV.3  Influence du support sur les performances des catalyseurs au Pt en
hydrogénolyse du glycérol

La transformation du glycérol en phase aqueuse a été réalisée en autoclave a 210°C sous
pression totale de 60 bar (sous atmosphére N, ou H,), pendant 6 h avec une solution aqueuse de
glycérol a 4,5% en masse.

Comme évoqués précédemment, des tests préliminaires en présence uniquement des
différents supports ont été réalisés : la conversion du glycérol reste systématiquement inférieure
a 10% et le produit majoritaire observé est 1’acétol, produit primaire obtenu par déshydratation.
Ceci confirme que les sites acides du support sont impliqués dans les réactions initiales de
déshydratationse, et que I’absence de sites métalliques empéche les réactions secondaires

d’hydrogénation conduisant aux diols, de se produire.

Les conversions du glycérol obtenues en présence des différents catalyseurs au Pt frais
sont présentées en fonction du temps de réaction, pour les deux atmospheéres gazeuses Ny
(Figure 48) et H, (Figure 49). Dans le cas du support TiO,, seul 1’échantillon réduit a 300°C est
présenté pour 1’instant pour s’affranchir des éventuels effets liés a la réductibilité partielle du

support, et pour étudier tout d’abord 1’influence de la nature méme de cet oxyde.
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Figure 48 : Conversion du glycérol en fonction du temps pour les catalyseurs a base de Pt sous atmosphére
Ny. [m : Pt/TiO, (300); e : Pt/AL, O3 ; ¢ : Pt/Al,03-5,5%Si0, ; 0: Pt/S20 ; x: Pt/S40].
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Figure 49 : Conversion du glycérol en fonction du temps pour les catalyseurs a base de Pt sous atmosphére
H,. [m : Pt/TiO, (300); e : Pt/Al,O; ; ¢ : Pt/Al,03-5,5%Si0, ; o: Pt/S20 ; x: Pt/S40].

Pour tous les catalyseurs, la conversion est plus importante sous N, que sous Hy,
suggérant ainsi un effet inhibiteur de I’hydrogéne. Ce phénomeéne a été décrit dans la littérature

comme un blocage des sites en surface par des atomes d’hydrogéne adsorbés, entrainant une
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14,73

diminution des concentrations de surface des intermédiaires réactifs” " ~. Sous atmosphere Ho,

la conversion observeée sur le catalyseur platine supporté sur TiO; réduit a 300°C est plus élevée
que celles observées avec les catalyseurs supportés sur alumine et alumines-silices. Sous
atmosphére N,, les échantillons Pt/Al,O3, Pt/S20 et Pt/S40 restent également peu actifs : une
conversion du glycérol a peine supérieure a 10% est atteinte en fin de réaction. Toutefois,
contrairement a I’expérience réalisée sous atmosphére Hy, le support Al;03-5,5%SiO, se
démarque ici, et conduit a un catalyseur plus actif, assez proche du systéme Pt/TiO, (300). Ceci
montre a la fois I'importance de la nature du support et des conditions opératoires sur les
performances catalytiques des échantillons testés. Le comportement du support TiO, est

notamment intéressant, ce support étant peu utilisé jusqu’alors dans les études portant sur la

14‘98. Dans 1’étude

transformation des polyols en phase aqueuse sur catalyseurs métalliques
préliminaire (paragraphe I1V. 2), ce support conduisait au catalyseur présentant la phase

métallique la plus stable au cours du test de transformation du glycérol sous Ho.

Pour I’hydrogénolyse sélective du glycérol en phase aqueuse, beaucoup de catalyseurs
métalliques ont été utilisés auparavant. Parmi eux, les catalyseurs a base de Pt ont été largement
étudiés, sur divers supports (charbon actif, SiO,, Al,03, Al,03-SiO,), et testés dans différentes
conditions expérimentales (type de réaction : autoclave ou dynamique ; température ; pression

35,54,59,62,103

totale ; concentration du réactif ; masse de catalyseur) . Les différentes conditions

expérimentales utilisées dans ces études rendent difficiles les comparaisons des performances
catalytiques obtenues. Sur des catalyseurs 1%Pt/Al,O3-SiO, testés en autoclave avec une
solution de glycérol de concentration initiale 20% (en masse), une pression de 45 bar, 166 mg
de catalyseur/mg de glycérol, Gandarias et al. ont obtenu une conversion de 20% a 220°C au

bout de 24 h de réaction35. Dans 1’étude de Maris et al., sous d’autres conditions (une solution

de glycérol de concentration 1% en masse, une pression de 40 bar, 200°C, un rapport

glycérol/surface de platine ~ 700), des catalyseurs 3%Pt/C conduisent a une conversion de 13%

hY 7z - 4 - by Ve -
aprés 5 h de réaction. A notre connaissance, aucun catalyseur a base de Pt supporté sur TiO;

n’a été étudié jusqu’a maintenant en transformation du glycérol, hormis Gong et al. 156

qui ont
récemment testé des systéemes complexes a base de de Pt/WO3/TiO, déposé sur silice, pour
lesquels la présence des espéces TiO, s’est montrée étre bénéfique pour la dispersion du
platine.

Par ailleurs, il faut noter la présence d’un phénomene de désactivation des catalyseurs au

cours du test, qui est notamment important sur les supports alumine et alumines-silices. Les
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pourcentages de dép6t carboné mesurés sur les catalyseurs apres tests sont relativement faibles
(< 0,2% en masse) et ne peuvent donc pas expliquer a eux seuls cette désactivation. La présence
d’hydrogene, autogénéré au cours de la transformation du glycérol ou introduit dans

I’atmosphere de 1’autoclave, doit limiter la formation de composés insaturés, précurseurs de

N 156
coke a la surface des catalyseurs .

Maris et al. ont évalué les propriétés de systemes monométalliques et bimétalliques a
base de Pt, Ru et Au supportés sur du carbone, pour I’hydrogénolyse du glycérol (solution de
1% en masse) a 200°C, 40 bar de H, et pendant 300 minutes™. Sur le catalyseur Pt/C, ces
auteurs ont observé la méme tendance que sur nos systémes catalytiques au Pt, i.e. une
désactivation significative des échantillons aprés environ 20 minutes sous les conditions
réactionnelles. Selon ces auteurs, ce phénomene est dd a un frittage des particules de Pt causé
par le procédé en phase aqueuse, ce frittage étant confirmé par ailleurs par des analyses MET et
EXAFS.

Sous atmosphére Hy, les performances des quatre catalyseurs testés dans cette étude en
terme de conversion du glycérol peuvent étre classées comme suit : Pt/TiO, (300) >> Pt/Al,O3-
5,5%Si0, > Pt/Al,O3 = Pt/S40 > Pt/S20. Ce classement est en fait similaire aux résultats
obtenus sur échantillons frais en réaction modele de déshydrogénation du cyclohexane, avec un
TOF pour le systeme Pt/TiO, trois fois plus important que celui du catalyseur Pt/S20, et environ
deux fois plus grand que ceux des échantillons Pt/Al,03-5,5%Si0,, Pt/Al,O3 et Pt/S40.
Néanmoins, la comparaison entre les propriétés catalytiques observées pour la réaction modeéle
et pour la transformation du glycérol doit étre faite avec précaution car les conditions de
réaction restent tres différentes (réaction en phase gazeuse dans un réacteur a lit fixe pour la

premiere, réaction en phase liquide réalisée en autoclave pour la seconde).

Le Tableau 24 présente la sélectivité en produits obtenus lors de I’hydrogénolyse du
glycérol sur ces catalyseurs au Pt a isoconversion (10%). Pour les échantillons conduisant a une
conversion nettement supérieure a 10%, les sélectivités sont aussi reportées en fin de réaction
soit aprés 6 h (cas des catalyseurs Pt/TiO, (300) sous les deux atmosphéres et Pt/Al,Os-

5,5%Si0, sous atmosphére N,).
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Tableau 24 : Sélectivités en produits obtenus lors de I’hydrogénolyse du glycérol en présence de catalyseurs
a base de Pt a isoconversion (10%) et rendement en H, apres 6 h de réaction.

Sélectivité (%)
a Rdt H,
R L L e R 1F;2D' }3’%' 12PP+ EG EtOH MeOH CO, HC® Autres®|(%6mol)
PYTIO, N, | 323 03 250 - - 311 39 - 04 10 6,0
8,7¢ - 490" - 28% 10,8 10,4 - 55¢ 88" 4,0 16,9
Pt/Al,O; N, | 13,8 13,7 210 - - 323 56 - 78 58 - 31,4
Pt/Al,03-5,5%Si0, | N, | 13,7 26 310 - 05 284 51 - 106 50 31
6,5° 0,7° 58,0° - 0,8 124° 97° - 6,9° 1,9 3,1° 21,4
Pt/S20 N, | 100 22 200 - 06 80 38 435 28 63 28 16,2
Pt/S40 N, | 21,1 41 229 - 21 219 144 4.4 15 31 45 19,5
PY/TiO, H, | 90 09 680 - 10 145 15 - 05 16 3,0 -
1,77 39" 618" - 62" 147 65 - 15" 30 07 -
Pt/Al,O; H, | 24 26 338 12,1 26 360 4,3 - 31 20 11 -
PY/Al,03-5,5%Si0, | H, | 03 02 363 - 05 391 198 - 11 04 23
Pt/S20 H, 16 23 215 55 40 233 55 294 16 14 39 -
Pt/S40 H, | 22 41 302 55 59 254 84 8,5 22 37 39 -

 Atmosphere gazeuse N or H; introduite dans 1’autoclave

" HC: hydrocarbures gazeux saturés

° Autres : éthyléne, propéne, acroléine, propanal, acide acétique, acétone
9 Aprés 360 min de réaction (43% de conversion)

® Aprés 360 min de réaction (42% de conversion)

" Aprés 360 min de réaction (23% de conversion)

L’acétol, produit primaire de déshydratation, est formé en plus grande proportion sous
atmosphére N,. Sous Hy, ce produit insaturé est facilement hydrogéné vers les diols (1,2-PD,
1,3-PD), eux-mémes conduisant par la méme suite de réactions aux mono-alcools en Cs,
principalement le propan-1-ol mais englobé avec le propan-2-ol dans le Tableau 24 (1P+2P).
Avec I’augmentation du temps de réaction, I’intermédiaire acetol est facilement transforme, et
voit sa proportion diminuer (cas des catalyseurs Pt/TiO, (300) et Pt/Al,03-5,5%Si0,). Le
propane-1,3-diol (1,3-PD) est formé seulement sous H, et est issu de 1’hydrogénation du
3-hydroxypropanal (3-HPA) : cet aldéhyde est facilement hydrogéné et n’a jamais été observé
dans les conditions opératoires utilisées. Une quantité notable de H, est formée sous

atmosphére neutre, provenant de réactions de reformage en phase aqueuse du glycérol sur les
sites métalliques (principe APR)75. Les molécules de H, ainsi formées peuvent réagir

facilement avec les intermédiaires adsorbés au voisinage des sites de Pt ou, apres "spill-over",
avec les intermédiaires adsorbés sur les sites acides du support. Sous atmosphére H,, il n’est
pas possible de quantifier précisément la part de H, produit. Toutefois, la voie APR ne doit pas

étre thermodynamiquement favorisée en présence de dihydrogéne dans le milieu.
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Le glycéraldéhyde (GLA), produit par la déshydrogénation du glycérol, est formé en
quantité significative en présence de Pt/Al,O3 sous atmosphére N,, ce catalyseur montrant
également le meilleur rendement en H,. Ce catalyseur présente donc de meilleures propriétés

déshydrogénantes que les autres catalyseurs dans ces conditions opératoires.

Les sélectivités en diols et mono-alcools en C; (1,2-PD, 1,3-PD, 1P, 2P) sont
systématiquement plus importantes sous H, pour tous les catalyseurs. Toutefois, apres 6 h de
réaction, les sélectivités en 1,2-PD obtenues avec les catalyseurs Pt/TiO, et Pt/Al,03-5,5%Si0,
testés sous atmosphere N, sont finalement plus élevées que celles associées aux systémes
Pt/Al,O3, Pt/S20 et Pt/S40 sous atmosphére H,. A 10% de conversion sous N, les alcools
présents en plus grosse quantité en phase aqueuse sont les composés en C, (éthyléne glycol et
éthanol), et le méthanol dans le cas des deux supports SIRAL. Cette formation particuliére de
méthanol peut étre due a la présence d’une grande quantité de sites acides sur ces oxydes
comparés aux autres. En effet, les caractérisations précédentes (Chapitre 111) ont montré que ces
supports possédaient a la fois la plus forte acidité de Lewis (comparable a 1’Al,O3) et la plus
importante acidité de Brgnsted (deux fois plus importante que sur les autres supports). La
présence d’une telle concentration de sites acides peut promouvoir les ruptures de liaisons C-C
par un mécanisme de craquage acide.

Sous les deux atmospheéres, la formation de CO, est également observée en phase gaz
issue des ruptures de liaisons C-C via des réactions de décarbonylation et/ou décarboxylation,
et/ou de procédés de reformage associés a la réaction de Water Gas Shift. Il n’est pas a exclure
qu’une partie du gaz CO, soit dissoute dans la phase aqueuse, cette quantité n’a pas pu étre
quantifiée du fait d’une perte notable liée a la procédure de prélévement et d’analyse des
échantillons liquides (diminution en température, filtration).

De plus, une production d’hydrocarbures saturés (HC) est obtenue sur tous les catalyseurs
en plus ou moins grande quantité en fonction du support et de 1’atmospheére utilisés. A 10% de
conversion, la sélectivité maximale en HC est obtenue pour les catalyseurs Pt/Al,O3, Pt/Al,Os-
5,5%Si0, et Pt/S20 testés sous atmosphére N,, mais cette valeur reste plutét faible (5-6%).
Apres 6 h de réaction, la production d’hydrocarbures saturés est finalement la plus élevée sur le
catalyseur Pt/TiO, (300) sous atmosphére N, (Spc = 9% pour une conversion de glycérol de
43%). 11 peut étre ajouté que d’autres produits sont détectés dans des quantités restant limitées
et variables suivant les catalyseurs (nommés "Autres" dans le Tableau 24), a savoir de

I’éthyleéne, du propene, de I’acroléine, du propanal et de 1’acide acétique.
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Par ailleurs, il faut préciser que le bilan carbone (analyse COT) ne boucle pas toujours :
sur un test normal, le bilan carbone se situe entre 80 et 100%. Cette perte de carbone dans le
bilan est probablement due a une somme de pertes a I’échantillonnage et d’erreurs analytiques
(notamment probleme du CO, dissous discuté auparavant). En analyse CLHP, quelques
produits minoritaires restent également a ce jour non identifiés.

Les performances catalytiques des différents systemes catalytiques obtenues en fin de
réaction (apres 6 h) sont présentées sur la Figure 50, avec les sélectivités détaillées pour les
différents produits en Cgs, issus de ruptures sélectives des liaisons C-O (1,2-PD et 1,3-PD,
1P+2P, Propane et Autres Cs).
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Figure 50 : Performances catalytiques des catalyseurs a base de Pt obtenus aprés 6 h de réaction lors de la
transformation du glycérol sous N et H,.

Pour les catalyseurs supportés sur lesquels la conversion du glycérol excéde tout juste les

10% en fin de reéaction, les résultats donnés en Figure 50 sont sensiblement similaires aux
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données précédentes présentées dans le Tableau 24. Aprés 6 h de réaction, les catalyseurs
Pt/TiO, (300) et Pt/Al,03-5,5%Si0, sont les systemes les plus sélectifs en produits de type Cs,
avec une sélectivité depassant les 62% et atteignant un maximum de 73% dans le cas du
support TiO; testé sous atmosphére H,. Toutefois, la conversion du glycérol étant plus faible
dans ce dernier cas, les performances en terme de rendement en composés C3 en fin de réaction
sont donc les meilleures pour les deux catalyseurs Pt/TiO, (300) et Pt/Al,03-5,5%SiO, testés
sous atmosphére Nj.

Ces produits en C3 sont principalement constitués de 1,2-PD (sélectivité > 49%). La
sélectivité en propanols (1P+2P) reste faible (< 6%), comme sur les autres catalyseurs, ainsi que
celle en propane (de I’ordre de 1%).

En effet, la quantité d’hydrocarbures saturés produite lors de la réaction d’hydrogénolyse
du glycérol est assez limitée comme vue précédemment (Tableau 24), et est constituée d’un
mélange de propane, éthane et méthane. La Figure 51 montre la distribution de ces
hydrocarbures saturés obtenus avec les différents catalyseurs a 6 h de réaction. Sous
atmosphére Ny, le méthane est le principal hydrocarbure formé quelle que soit la nature du
catalyseur, alors que la formation d’éthane et surtout de propane reste trés limitée. Cette
distribution largement en faveur du méthane pourrait s’expliquer par des réactions
d’hydrogénolyses multiples convertissant les alcanes en C3 en alcanes en C, puis en méthane.
Le platine n’est toutefois pas connu pour posséder un fort pouvoir hydrogénolysant. Un
mécanisme de méthanation du CO, produit par la voie APR ou par décarbonylation du glycérol
ou des intermédiaires réactionnels, est également possible selon la réaction :

CO+3H; — CHy+H0

Sous atmosphere H,, la proportion de méthane diminue au profit du propane et de

I’éthane, notamment pour le catalyseur Pt/S40, mais surtout sur le systeme Pt/TiO; (300).
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Figure 51 : Distribution (%omol) des hydrocarbures saturés aprés 6 h de réaction obtenue sur les catalyseurs
a base de Pt lors de la transformation du glycérol sous N, ou H,.

Finalement, les performances des catalyseurs a base de Pt en transformation du glycérol
en phase aqueuse sont liées a la nature du support utilisé qui module la dispersion de la phase
métallique, les interactions métal-support, les propriétés électroniques des particules
métalliques et les propriétés acides du catalyseur. Parmi les différents supports étudiés, le
dioxyde de titane conduit a un catalyseur a base de Pt a la fois le plus sélectif en propanediol et
propanol, et également le plus apte a maintenir la chaine carbonée sans ruptures de liaisons C-C
jusqu’a la formation du propane, et cela en travaillant sous atmosphere H,. Ainsi, les réactions
successives de déshydratation/hydrogénation entrainant les ruptures sélectives des liaisons C-O
semblent favorisées sur le systeme Pt/TiO,. Seules les performances du catalyseur Pt/TiO,
(300) ont été décrites précédemment, I’influence d’une augmentation de température de
réduction jusqu’a 500°C dans le cas de ce support aux propriétés réductibles faisant 1’objet du

prochain paragraphe.
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V.4 Effet de la température de réduction sur les performances des catalyseurs
Pt/TIO,

La température de réduction du catalyseur Pt/TiO, a un impact direct sur la conversion du

glycérol. En effet, les conversions sont nettement meilleures lorsque le catalyseur est activé a

une température de reduction plus importante (500°C) passant alors apres 6 h de réaction de 43
a 95% sous N et de 23 a 55% sous H; (Figure 52).
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Figure 52 : Conversion du glycérol en fonction du temps pour les catalyseurs Pt/TiO, sous atmosphére
(a) N, et (b) H,. Légende : température de réduction a ¢ 300°C, m 500°C.

Ce comportement pourrait étre lié aux propriétés réductibles du support TiO,, et a la
présence d’especes de support partiellement réduites TiOx (x < 2) capables d’activer la
molécule de glycerol et les intermédiaires réactionnels. Par ailleurs, I’é¢tude préliminaire a
montré que le catalyseur Pt/TiO, (500) présentait une bonne stabilité de sa phase métallique au

cours du test de transformation du glycérol, encore meilleure que celle du systeme Pt/TiO,
(300) (Tableau 23).

Les sélectivités en produits majoritaires obtenues en fonction du temps de réaction sont

présentées sur les Figures 53 sous les deux atmospheres et pour les deux températures de
réduction du support TiO,.
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Figure 53 : Sélectivités S(%) en fonction du temps de réaction lors de I'hydrogénolyse du glycérol sur

Pt/TiO, (300) (a) N, (c) H, et sur Pt/TiO, (500) (b) N, (d) H,.
Légende : ® acétol, x 1,2-PD, o 1P, % EG, m EtOH, ¢ CO,, A HC saturés.

Il apparait que la température de réduction du support TiO, a également un effet notable
sur la sélectivite.

Sous atmosphére Ny, le propane-1,2-diol, produit majoritaire obtenu avec le Pt/TiO,
réduit a 300°C, voit sa sélectivité fortement diminuer apres la réduction a 500°C méme si celle-
ci augmente en fin de réaction. La sélectivité en acétol chute au cours du temps pour les deux
catalyseurs.

En ce qui concerne les produits de rupture C-C, les sélectivités en éthylene glycol et
éthanol sont moyennement affectées par la température de réduction du catalyseur. En
revanche, les sélectivités en hydrocarbures saturés, majoritairement composés de méthane, et en

CO, sont fortement augmentées sur 1’échantillon Pt/TiO (500).
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Sous atmosphére H; aprés réduction du catalyseur a 500°C, la sélectivité en propane-1,2-
diol est diminuée au profit de la sélectivité en éthanol. Sous cette atmosphére, la formation de
composés en C, [éthyléne glycol et éthanol, surtout sur 1’échantillon Pt/TiO; (500)] n’est pas
accompagnee par une production notable de produits en C; (CO,, CH4) comme observée sous
atmosphére N,. Ceci confirme que la voie APR, productrice de CO, voire de CH, par
méthanation du CO éventuellement formé, n’est pas favorisée en présence de Hy introduit dans
I’autoclave.

Par ailleurs, ces résultats semblent indiquer que des produits en Cy, présents en solution
aqueuse, n’ont pas pu étre identifiés au cours de I’analyse, comme par exemple du CO, dissous

ou du formaldéhyde.
L’influence de la température de réduction du catalyseur Pt/TiO, sur la distribution en
hydrocarbures saturés, est présentée sur la Figure 54 aprés 6 h de réaction, sous les deux

atmosphéres N, et Ho.
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Figure 54 : Distribution (%mol) des hydrocarbures saturés apreés 6 h de réaction obtenue sur les catalyseurs
de Pt/TiO, lors de la transformation du glycérol sous N, ou H,.
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Sous atmosphere N, la proportion du méthane, principal hydrocarbure formé, augmente
avec la température de réduction du catalyseur et la formation de propane est diminuée. Une
augmentation des réactions de méthanation et/ou d’hydrogénolyses multiples au détriment de la
formation d’éthane et propane est donc observée lorsque la température de réduction est
augmentée.

Sous atmosphere H,, la proportion de méthane reste inchangée avec une température de
réduction plus importante, mais une diminution de la formation de propane en faveur d’éthane
est observée.

Ces observations confirment que 1’augmentation de la température de réduction du
catalyseur Pt/TiO, n’a pas d’effet bénéfique sur la sélectivité en produits en C3, méme si une
augmentation de la conversion du glyceérol est observée.

Le gain en activité obtenu avec le catalyseur Pt/TiO, lorsque sa température de réduction
passe de 300 a 500°C, semble donc étre plutdt lié a la présence de nouveaux sites actifs pour les
réactions de ruptures de liaison C-C. Ces nouveaux sites doivent résulter de la réduction
partielle du support TiO,, et de la formation d’espéces TiOy (x < 2) a I’interface métal-support.

Toutefois, en terme de rendement en propane-1,2-diol, I’échantillon Pt/TiO, (500) est de
loin le plus performant de tous les catalyseurs testés, avec des rendements égaux a 38% et 19%,
respectivement sous atmosphére N, et H,, aprés 6 h de réaction. En revanche, le rendement en
propane reste toujours tres faible, ne dépassant pas les 1%. Sur tous les catalyseurs a base de Pt,
le glycérol peut donc subir une premiére étape de déshydratation/hydrogénation conduisant aux
diols en C3 (majoritairement propane-1,2-diol), puis de fagon moindre une seconde étape du
méme type menant aux mono-alcools en Cs (majoritairement propan-1-ol), mais la derniere

étape sélective formant le propane est quasi-inexistante.

IV.5  Hydrogénolyse du propane-1,2-diol

Dans les conditions opératoires choisies, la conversion du glycérol s’avere assez faible,
notamment sur les catalyseurs Pt/Al,O3 et Pt/Al,O3-SiO,, quelle que soit I’atmosphére utilisée
au cours du test.

Afin de comprendre I’origine de cette limitation cinétique, il a été choisi de remplacer la
charge de glycérol par un intermédiaire réactionnel formé au cours du test a savoir le propane-
1,2-diol. Deux catalyseurs ont été utilisés pour cette étude : Pt/S20, systéme conduisant a des
sélectivités faibles en 1,2-PD, et Pt/TiO, (300), catalyseur présentant au contraire des

sélectivités élevées en ce produit sous les deux atmospheres (N, et H,) (Figure 50).
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L’atmosphere utilisée pour cette étude est Hy, les conditions de température et pression ne
variant pas (210°C, 60 bar de pression totale).

La Figure 55 compare les conversions du propane-1,2-diol et celles du glycérol obtenues
sur les deux catalyseurs en fonction du temps. Il peut étre observé que le propane-1,2-diol est
converti a 49% et 61% apres 6 h de réaction en présence respectivement des catalyseurs
Pt/TiO, (300) et Pt/S20, alors que les conversions du glycérol n’étaient que de 23% et 10% sur
ces mémes catalyseurs. La transformation du glycérol en propane-1,2-diol parait donc étre une

étape limitante au cours du procédé d’hydrogénolyse du glycérol en phase aqueuse.

L’activation du diol est en effet plus facile que celle du triol.
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Figure 55 : Conversion du propane-1,2-diol (m) et du glycérol (A ) en fonction du temps pour les catalyseurs
(a) Pt/TiO, (300) et (b) Pt/S20 sous atmosphére H,.

Les Figures 56 présentent les sélectivités en produits principaux obtenues en fonction du
temps lors de la transformation du propane-1,2-diol sur les deux catalyseurs. De facon a
pouvoir faire des comparaisons, les mémes courbes sont reportées dans le cas de la charge

glycérol. De plus, la Figure 57 donne les distributions des hydrocarbures saturés obtenues dans
chaque cas.
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Figure 56 : Sélectivités S% en fonction du temps lors de la transformation du (A) propane-1,2-diol et (B)
glycérol avec (a) Pt/TiO, (300), (b) Pt/S20.
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Figure 57 : Distribution (%omol) des hydrocarbures saturés aprés 6 h de réaction obtenue sur les catalyseurs
Pt/TiO, et Pt/S20 lors de la transformation du 1,2-PD ou du glycérol sous H,.

Quel que soit le catalyseur utilisé, la réaction de transformation du propane-1,2-diol en
phase aqueuse s’oriente vers des ruptures de liaisons C-C, avec la formation dés le départ de
méthanol et d’éthanol principalement, laissant supposer une rupture de liaison entre les deux
carbones fonctionnalisés. En paralléle, de I’acétol est également formé initialement en moindre
proportion avant d’étre consommé peu a peu au cours de la réaction. L’acétol est formé par
déshydrogénation du propane-1,2-diol, réaction non favorisée en présence de H,. Enfin, la
formation de mono-alcools en C; (propan-1-ol essentiellement) est observée, avec une quantité
minoritaire en début de réaction mais qui augmente avec le temps. La production
d’hydrocarbures saturés (HC) est quant a elle treés limitée sur les deux catalyseurs, avec une

distribution toutefois en faveur du propane (Figure 57).

Par comparaison des Figures 56A et 56B, il est possible de tirer quelques informations sur

le mécanisme de transformation du glycérol en phase aqueuse :
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» sur le catalyseur Pt/TiO, (300), la voie majoritaire de transformation du glycérol
correspond a la déshydratation/hydrogénation en 1,2-PD. Sur le catalyseur Pt/S20
présentant une plus forte acidité, cette méme voie existe mais est en compétition
avec un mécanisme de rupture de liaison C-C conduisant a des proportions de
composés en Cs et C, assez comparables au départ (Figure 56B).

» la seconde étape de déshydratation/hydrogenation conduisant aux mono-alcools
en C3 n’est pas une voie majoritaire a partir du propane-1,2-diol (comme
intermédiaire réactionnel en partant du glycérol comme réactif initial, ou
directement introduit comme charge de départ). Le 1,2-PD subit sélectivement
une rupture de la liaison C-C située en position 1 et 2, entrainant la formation
d’éthanol et de méthanol (sans formation d’éthyléne glycol), et cela sur les deux
catalyseurs testés (Figure 56A).

» la présence d’éthyléne glycol observée lors de la transformation du glycérol est
donc issue d’une rupture de liaison C-C du glycérol, et non de I’intermédiaire
1,2-PD.

» I’étape de transformation du 1,2-PD en propan-1-ol (principal mono-alcool en C3
observé) correspond a une perte du groupement hydroxyle en milieu de chaine
carbonée. La perte du dernier groupement hydroxyle par une ultime étape de

déshydratation/hydrogénation conduisant au propane s’aveére trés minoritaire.

Par ailleurs, il a été observé que les accessibilités métalliques des deux catalyseurs au Pt
évoluaient peu apres la réaction d’hydrogénolyse du propane-1,2-diol, ce qui n’était pas le cas
lors du test en présence de glycérol avec le catalyseur Pt/S20.

L’absence de glycérol dans le milieu, ou d’intermédiaires particuliers comme 1’éthyléne
glycol, pourrait expliquer cette différence. Le pH final des mélanges réactionnels apres test de
transformation du 1,2-PD est également acide, mais toutefois un peu moins qu’avec le glycérol

(autour de 3,6 comparé a 3,0 avec le glycérol).

IV.6 Conclusion

Ce chapitre portait sur le comportement des catalyseurs a base de Pt en hydrogénolyse du

glycérol.
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Une étude préliminaire sur I’effet du milieu aqueux a montré un phénomene de frittage
des particules métalliques induit par la présence d’eau dans des conditions normales de
température et de pression (T ambiantes Patm)-

Aprés contact avec 1’eau, tous les catalyseurs étudiés présentent une taille moyenne de
particules de I’ordre de 3,0 nm, quelle que soit la nature du support et donc quel que soit I’état
initial de dispersion de la phase métallique (rappel sur catalyseur frais, Pts/Pty : P/TIO, <<
Pt/Al,O3 = Pt/Al1,03-SiOy).

Les catalyseurs ont été évalués en transformation du glycérol en phase aqueuse a 210°C
et sous 60 bar de pression totale en réacteur fermeé (atmosphére N, ou H,).

Un suivi des caractéristiques des catalyseurs avant et apres test catalytique a permis de
montrer une accentuation du phénomene de frittage des particules métalliques lors des tests
sous N,. De plus, il a été observé des transformations structurales et texturales notables dans le
cas du support alumine (hydratation conduisant a la formation de boehmite).

Aussi, le support TiO; a été identifié comme étant celui conduisant a la meilleure stabilité

de la phase métallique dans les conditions de réaction utilisées.

Parmi les différents catalyseurs au Pt étudiés, ceux supportés sur TiO, et Al,Os-
5,5%Si0,, testés sous atmosphere N,, sont les systémes les plus actifs, en conversion du
glycérol, avec des conversions atteignant tout juste 40% aprés 6 h de réaction. La meilleure
sélectivité en produits en Cs (propanediol, propanol) issus d’une ou deux étapes de
déshydratation/hydrogénation sur des sites acides et métalliques respectivement est obtenu sur
le catalyseur Pt/TiO, (300) sous atmosphére H, (sélectivité proche de 70%). Ces produits
majoritairement constitués de 1,2-PD et 1P peuvent étre valorisés en produits chimiques. Ce
catalyseur semble aussi le plus efficace pour garder la chaine carbonée intacte sans rupture de
liaisons C-C jusqu’a la formation de propane, formation restant toutefois tres limitée.

Le support TiO, étant connu pour ses propriétés réductibles, le catalyseur Pt/TiO, a été
également étudié apreés réduction a plus haute température (500°C au lieu de 300°C). Lors de la
transformation du glycérol, le catalyseur Pt/TiO, (500) conduit a une conversion plus
importante mais a une sélectivité en produits en C; plus faible. La présence de nouveaux sites
actifs, probablement générés par la réduction partielle du support (effet SMSI), et impliqués

dans les réactions de ruptures de liaison C-C, peut expliquer ce comportement.
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Afin de comprendre I’origine de la limitation cinétique lors de 1’hydrogénolyse du
glycérol, ’hydrogénolyse du propane-1,2-diol a été réalisée en présence des deux catalyseurs
Pt/S20 et Pt/TiO, (300) sous atmosphere H,. La conversion de ce diol beaucoup plus
importante que celle du glycérol peut laisser penser a une limitation cinétique lors des
premieres étapes de transformation du glycérol, & savoir sans doute lors de la premiére
déshydratation en acétol, cet intermédiaire étant facilement converti ensuite par hydrogénation
en 1,2-PD, surtout lors des tests effectués sous H,. Toutefois, les coupures de liaisons C-C du
propane-1,2-diol sont favorisées avec une formation importante d’éthanol et de méthanol. Une
amélioration du procédé de transformation du glycérol sur les catalyseurs au Pt doit donc passer
par (i) une amélioration de la premiére étape de déshydratation puis, (ii) une limitation des
réactions de dégradation de I’intermédiaire 1,2-PD formé. Les catalyseurs Pt/TiO, semblent
notamment prometteurs pour répondre a la premiere problématique (i), peut-étre du fait d’un

meilleur équilibre entre phase acide/phase métallique sur ce systéme.
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V  Hydrogénolyse du glycérol sur catalyseurs a base de Ru

V.1 Effet du milieu réactionnel sur les catalyseurs a base de Ru

V.1.1 Catalyseurs monomeétalliques

Les propriétés physico-chimiques (surface spécifique, volume poreux et accessibilité
métallique) sont mesurées pour chaque catalyseur avant (frais) et aprés (uses) transformation du
glycérol sous les deux atmosphéres (N, ou H,) (Tableau 25). Les conditions opératoires du test
en autoclave restent inchangées par rapport au chapitre précédent : charge en glycérol = 4,5%
en masse, T =210°C, P = 60 bar. Entre les échantillons frais et usés, aucun lessivage notable de

la phase métallique n’est observé.

Tableau 25 : Propriétés des catalyseurs a base de Ru avant (frais) et aprés (usés) transformation du glycérol
en phase aqueuse a 210°C sous 60 bar de pression totale.

ssp""1 \/3pa ) Rus/Rut’
Catalyseurs (PG ; (Eled ; (%) ;
Frais B Frais SEE Frais __LBe |

N, H, N, H, N, H,
Ru/TiO, 300 48 46 49 0,21 0,24 0,18 5 6 10
Ru/TiO, 500 44 41 42 0,13 0,23 0,22 4 5 5
Ru/Al,O4 170 125 40 0,46 0,38 0,14 9 7 3
Ru/Al,03-5,5%Si0, | 271 258 261 0,46 0,47 0,49 5 5 6
Ru/S20 303 304 303 0,36 0,47 048 7 3 3
Ru/S40 372 325 329 0,66 0,75 0,75 4 4 4

% surface spécifique (Ssp) et volume poreux (V) déterminés par mesure BET.
® accessibilité déterminée par chimisorption de O, avec Rus : nombre d’atome de Ru de surface
et Rut : nombre total d’atome de Ru.

Apres tests catalytiques sous atmosphére N, ou H,, les surfaces BET restent quasi
constantes dans le cas des supports TiO; et SIRAL 20, et chutent l1égerement (< 15%) pour les
autres supports silice-alumine. Cette chute est plus notable dans le cas du support Al,O3, surtout
sous atmosphere H,. Ce phénomeéne déja mis en évidence sur les catalyseurs a base de Pt est lié
a l’influence du milieu réactionnel aqueux sur ce support, qui subit une transformation
structurale par formation de boehmite (hydratation de I’alumine).

Comme nous I’avions vu au Chapitre III, tous les catalyseurs frais a base de Ru montrent
une accessibilité métallique faible, entre 4 et 9%.

Aprés test catalytique, les accessibilités métalliques n’ont pas évoluées pour les
catalyseurs Ru/Al,03-5,5%Si0, et Ru/S40. Des diminutions plus ou moins importantes sont

observées sur les catalyseurs supportés sur Al,O3 et S20 selon 1’atmosphere utilisée au cours du
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test. Comme dans le cas du platine, la phase métallique du Ru semble la plus stable sur le
support TiO,, seul support conduisant a une Iégere augmentation de I’accessibilité a I’oxygéne
apres le test catalytique, notamment dans le cas de I’atmosphére Hp.

L’analyse ¢lémentaire révele une quantité de carbone déposé sur les catalyseurs usés
pouvant étre plus importantes que sur les systémes a base de Pt. Les valeurs obtenues sont au
maximum égales a 1,6% en masse : un léger empoisonnement de la phase métallique par un
dépdt de carbone peut donc expliquer partiellement les diminutions de surfaces accessibles.

Les pH du milieu réactionnel aprés réaction sont également de I’ordre de 3, ce qui
confirme une acidité certaine du milieu comme dans le cas de I’étude des catalyseurs au Pt.
Cette acidité Iégerement variable suivant les échantillons testés peut expliquer les différents
comportements de la phase métalliqgue de Ru selon la nature du support et de I’atmosphére

utilisée au cours du test.

V.1.2 Catalyseurs bimétalliques RuSn

Les catalyseurs bimétalliques contenant 3% de Ru et 0,2% de Sn préparés par les trois
techniques (IS : imprégnation successive, Cl : coimprégnation, RC : réduction catalytique) sur
les supports SIRAL 20 et TiO, ont également été caractérisés a 1’état usé. Les résultats obtenus

en termes de surface spécifique et d’accessibilité métallique sont répertoriés dans le Tableau 26.

Pour les deux supports, les surfaces BET et volumes poreux varient peu aprés le test

catalytique sous H; et augmentent méme Iégérement dans certains cas.

Aucune modification structurale notable n’est donc observée pour ces catalyseurs. Les
accessibilités metalliques restent plutot stables aprés transformation du glycérol, et sont
toujours tres faibles. Les analyses élémentaires de C montrent la présence de dép6ts carbones
entre 1,2 et 2,8% en masse [sauf sur le catalyseur RuSn/S20 CI (500), < 0,1%]: des
intermédiaires réactionnels se sont donc déposés d’une maniére légérement plus importante
qu’en présence des catalyseurs monométalliques pour lesquels les teneurs en C étaient

inférieures a 1,6%.

Les pH des mélanges réactionnels en fin de réaction sont comme pour les autres

catalyseurs de 1’ordre de 3.
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Tableau 26 : Propriétés des catalyseurs monométalliques 3%Ru et bimétalliques 3%Ru-0,2%Sn supportés
sur SIRAL 20 et TiO, avant (frais) et apres (usés) transformation du glycérol en phase aqueuse sous
atmosphére H, (T = 210°C, P = 60 bar).

Sspa Vpa RUs/R UTb
Catalyseurs (m2.g™) (cm’g™) (%)

Frais Usés Frais Usés Frais Usés
Ru/S20 303 303 0,36 0,48 7 3
Ru-Sn/S20 IS (300) 293 267 0,35 0,41 1 2
Ru-Sn/S20 IS (500) 261 245 0,35 0,40 1 3
Ru-Sn/S20 CI (300) 309 360 0,47 0,70 0,5 0,5
Ru-Sn/S20 CI (500) 324 360 0,54 0,67 4 5
Ru-Sn/S20 RC (300) 255 274 0,35 0,43 2 5
Ru-Sn/S20 RC (500) n.d. 240 n.d. 0,39 5 4
Ru/TiO; (300) 48 49 0,21 0,18 5 10
Ru-Sn/TiO; IS (300) 36 49 0,23 0,26 9 10
Ru-Sn/TiO; IS (500) 36 46 0,22 0,28 5 5
Ru-Sn/TiO; CI (300) 49 43 0,22 0,23 5 11
Ru-Sn/TiO, CI (500) 35 37 0,21 0,22 3 1
Ru-Sn/TiO; RC (300) 47 48 0,25 0,27 6 5
Ru-Sn/TiO, RC (500) 46 50 0,21 0,31 7 8

% surface spécifique (Ssp) et volume poreux (V) déterminés par mesure BET.

> accessibilité déterminée par chimisorption de O, avec Rus : nombre d’atome de Ru de surface
et Rut : nombre total d’atome de Ru.

n.d. : non déterminé.

V.2 Hydrogénolyse du glycérol sur catalyseur a base de Ru

V.2.1 Catalyseurs monométalliques

Les conversions du glycérol en phase aqueuse en fonction du temps sont présentées sur la

Figure 58 sous atmosphere Ny, et sur la Figure 59 sous atmosphére H,. Pour tous les catalyseurs

a base de Ru, les meilleures conversions sont obtenues sous atmosphere Ha, ce qui n’était pas le

cas avec les systémes catalytiques a base de Pt supporté pour lesquels I’inverse avait pu étre

observé. Les mécanismes semblent donc d’ors et déja différer selon la nature de la phase

métallique.
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Figure 58 : Conversion du glycérol en fonction du temps pour les catalyseurs a base de Ru sous atmosphére
N,. [m : RU/TiO, (trait plein : T°squction 300°C, trait pointillé : T°¢quction 500°C) ;
o RU/Al,O3, ¢ Ru/Al,03-5,5%Si0,, o Ru/S20, x Ru/S40].
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Figure 59 : Conversion du glycérol en fonction du temps pour les catalyseurs a base de Ru sous atmosphére
H,. [m : RU/TiO, (trait plein : T°quction 300°C, trait pointillé : T° squction 500°C) ;
e RuU/Al,O3, ¢ : Ru/Al,03-5,5%Si0,, o Ru/S20, x Ru/S40].

Le catalyseur supporté sur Al,03-5,5%SiO, ne se comporte pas de la méme maniere que
les autres catalyseurs supportés sur alumines-silices de type SIRAL : les conversions sont plus
importantes avec ce support, ce qui avait été remarqué précédemment dans le cas du Pt sous
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atmosphére N, (Chapitre 1V). Le cas du support Al,O3 est également particulier, conduisant a
un catalyseur Ru/Al,Oj relativement actif mais uniquement sous atmosphere H,.

De plus, I’augmentation de la température de réduction pour les catalyseurs Ru supportés
sur TiO, a le méme effet que pour les catalyseurs a base de Pt. En effet, la conversion du

glycérol augmente lorsque la température de réduction est plus importante.

Finalement, que la phase métallique soit constituée de Ru ou de Pt, les catalyseurs les
plus actifs parmi ceux étudiés, s’avérent étre ceux déposés sur TiO; et actives a 500°C, et les
moins actifs systématiquement ceux supportés sur SIRAL 20 et SIRAL 40.

Par ailleurs, le phénomene de désactivation observé sur les catalyseurs Pt/Al,O; et
Pt/Al,03-SiO; se retrouve de nouveau ici, notamment pour 1’échantillon Ru/Al;03-5,5%Si0s.
La présence de dépdt de carbone en fin de réaction a été signalée précédemment (%C < 1,6%

en masse), et peut contribuer a ce phénomene.

La différence entre les conversions observées sous les deux atmosphéres étant assez

importantes, le cas de chaque atmosphére sera par la suite traité séparément.

V.2.1.1Sous atmosphére N,

La Figure 60 présente les sélectivités en produits majoritaires obtenues en fonction du
temps de réaction sous atmosphere N,, avec les différents catalyseurs au Ru.
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Figure 60 : Sélectivités en fonction du temps de réaction lors de I'hydrogénolyse du glycérol sous

atmosphére N, sur catalyseurs (a) Ru/TiO, (300), (b) Ru/TiO, (500), (c) Ru/Al,O3, (d) Ru/Al,03-5,5%Si0,,
(e) Ru/S20, (f) Ru/S40.

Légende : ® acétol, x 1,2-PD, x EG, m EtOH, A MeOH, ¢ CO,, A CH,.
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La sélectivité en acétol, produit primaire issu d’une déshydratation du glycérol, est
variable suivant la nature du catalyseur et donc la conversion. Pour Ru/S20 et Ru/S40 pour
lesquels les conversions sont faibles (< 10% aprés 6 h de réaction), I’acétol est produit au cours
du temps, en moindre proportion sur Ru/S20 (sélectivité de 40% contre 70% pour Ru/S40 en
fin de réaction) (Figure 60 (e) et (f)). Dans les autres cas ou les conversions sont supérieures,
I’acétol semble plut6t étre consommé au cours du temps.

La sélectivit¢ en glycéraldéhyde (produit primaire issu d’une déshydrogénation du
glycérol) reste faible (non représenté sur la Figure 60). Le catalyseur Ru/Al,03-5,5%Si0O, est
celui qui forme la plus grosse proportion de cet aldéhyde (sélectivité maximum de 7% en début
de réaction), et c’est aussi celui qui conduit au meilleur rendement en H, aprés 6 h de réaction
(Tableau 27).

Tableau 27 : Rendement molaire (%omol) en H, aprés 6 h de réaction lors de I’hydrogénolyse du glycérol.

Catalyseurs % mol H,
Ru/TiO, (300) 2,9
Ru/TiO, (500) 6,1
RU/A|203 3,8
RU/A|203-5,5%Si02 7,9
Ru/S20 1,9
Ru/S40 1,1

Il est observé d’une manicre générale que la sélectivite en CO, (< 8%) et la formation de
H, (rendements molaires aprés 6 h inférieurs & 8%) sont limitées sur I’ensemble des
catalyseurs, ce qui montre que les réactions de reformage ne sont pas favorisées en présence de
Ru. Les rendements en H, étaient notamment plus élevés sur les catalyseurs au Pt testés sous

atmospheére N, avec des valeurs plutot situées entre 20 et 30% molaire.

L’analyse du comportement de chaque catalyseur (Figure 60) conduit aux tendances
suivantes :
» sur Ru/S40 (Figure 60 (f)) : la formation d’acétol est importante, ce qui indique
que ce composé s’hydrogene difficilement pour former le propane-1,2-diol
(environ 10% de sélectivité). De plus, une quantité notable d’éthyléne glycol
(produit de dégradation) est observée.
» sur Ru/S20 (Figure 60 (e)) : la sélectivité en méthanol est importante initialement

puis diminue au cours du temps, comme précédemment observée avec le systeme
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Pt/S20 mais dans ce cas en fin d’expérience. A I’inverse, la sélectivité en acétol
augmente.

» sur Ru/Al,03-5,5%Si0, (Figure 60 (d)) : la formation importante de produits en
C; (méthane et méthanol) est observée dés 60 min de réaction et sans variation de
sélectivité au cours du temps. De I’acétol est également présent, en proportion
comparable a celle du méthane.

Ces deux précedents catalyseurs montrent donc une selectivité particuliére avec
formation importante de méthanol, qui n’est pas observée avec les autres
catalyseurs.

» sur Ru/Al,O3 (Figure 60 (c)) : comparé aux supports silices-alumines, une plus
forte sélectivité en méthane est obtenue en fin de réaction, alors en plus grande
proportion que I’acétol. Une part non négligeable d’éthyléne glycol est également
observée.

» sur Ru/TiO; (300) (Figure 60 (a)) : alors que sur tous les catalyseurs précédents, la
sélectivité en 1,2-PD ne dépasse pas les 20%, la valeur atteinte est ici de 30% en
fin d’expérience. Ce comportement n’est pas dii a un avancement de réaction plus
important avec le catalyseur Ru/TiO, (300), puisqu’il est a peine plus actif que les
systemes Ru/Al,O3 et Ru/SIRAL, et beaucoup moins actif que Ru/Al,Os-
5,5%Si0, (Figure 58). Toutefois, la sélectivité en méthane augmente également
au cours du temps avec ce catalyseur, alors que celles en acétol et éthyléne glycol
diminuent.

» sur Ru/TiO, (500) (Figure 60 (b)): avec le catalyseur réduit a plus haute
température, le méthane devient majoritaire dés 60 min de réaction, 1’acétol étant

le second produit majoritaire.
Les performances catalytiques obtenues sur les catalyseurs monométalliques a base de Ru

apres 6 h de réaction sont reportées sur la Figure 61, en détaillant les différents produits Cs

formés (issus de ruptures sélectives C-0).
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Figure 61 : Performances catalytiques sur les catalyseurs monométalliques a base de Ru apres 6 h de rection
lors de la transformation du glycérol sous atmosphere N,.

La conservation de la chaine carbonée est observée avec les catalyseurs au Ru supportés
sur SIRAL 40, TiO; (300) et SIRAL 20 pour lesquels les sélectivités en produits en Cs en fin de
réaction sont respectivement de 86%, 68% et 64%. Le produit C3 majoritaire obtenu est
I’acétol, produit primaire de déshydratation du glycérol, le second produit en Cj étant le
propane-1,2-diol.

Le catalyseur supporté sur dioxyde de titane présente le méme comportement en fonction
de la température de réduction que celui observé dans le cas du Pt. En effet, lorsque la
température de réduction utilisée lors de son activation passe de 300°C a 500°C, une
augmentation nette de la conversion est observée mais au détriment de la conservation de la
chaine carbonée. La sélectivité en Cz passe ainsi de 68% a 36%. Il aurait été intéressant
d’étudier le comportement du catalyseur Ru/TiO, aprés activation & une température de

réduction inférieure a 300°C.

Finalement, sur certains catalyseurs a base de Ru, des hydrocarbures saturés sont formés

notablement, mais essentiellement constitués de méthane (Figure 62).
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Cette distribution largement en faveur du méthane s’explique par le fort pouvoir
hydrogénolysant du Ru (mécanisme de multi-coupures C-C), et sans doute aussi comme dans le

cas du Pt par des réactions de méthanation.
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Figure 62 : Distribution (%mol) des hydrocarbures aprés 6 h de réaction obtenue sur les catalyseurs a base
de Ru lors de la transformation du glycérol sous N..

Pour I’ensemble de ces expériences, le carbone initial est retrouvé dans les mélanges
réactionnels au cours de la réaction dans la majorité des cas. Les légéres différences restent

dues a des produits minoritaires qui n’ont pas €té identifiés en analyse CLHP.

V.2.1.2Sous atmosphére H,

Les sélectivités des produits majoritaires formés lors de 1’hydrogénolyse du glycérol en
phase aqueuse sur les catalyseurs a base de Ru, sous atmosphére H,, sont présentées sur la
Figure 63.
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Figure 63 : Sélectivités en fonction du temps de réaction lors de I'hydrogénolyse du glycérol sous
atmosphére H, sur catalyseurs (a) Ru/TiO, (300), (b) Ru/TiO, (500), (c) Ru/Al,Os, (d) Ru/Al,03-5,5%Si0,,
(e) Ru/S20, (f) Ru/S40.

Légende : x 1,2-PD, * EG, m EtOH, A CH,, ¢ C,H,.
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Sur tous les catalyseurs, les produits primaires issus d’une déshydratation (acétol) ou
d’une déshydrogénation (glycéraldéhyde) sont en tres faible proportion (non représentés sur la
Figure 63).

De méme, aucune trace de CO, n’est détectée dans la phase gaz avec tous les

échantillons.

Quel que soit le catalyseur, la formation de méthane est toujours majoritaire, avec des
sélectivités atteignant 90% sauf dans le cas des catalyseurs supportés sur SIRAL pour lesquels
la conversion du glycérol est plus faible. Une sélectivité en éthane aux environs de 10% est
également toujours observée. Quelques variations apparaissent en début de réaction et/ou avec
les catalyseurs les moins actifs, ou de 1’éthyléne glycol est formé ainsi que de I’éthanol. Le

propane-1,2-diol est le seul produit en C3 observé, mais en moindres proportions.

Sous atmospheére H,, le caractére hydrogénolysant du Ru est donc tres marqué quelle que
soit la nature du support sur lequel ce métal est déposé, et favorise la conversion du glycérol en
produits de dégradation en C, et C;. Ainsi, ces catalyseurs ne permettent pas de conserver la
chaine carbonée sous atmosphére Hy, alors que sous N, une proportion non négligeable de
produits en C; (acétol et 1,2-PD surtout) avait été observée (sélectivité en C3 comprises entre 30
et 86%, Figure 61).

Les proportions de propane restent dans tous les cas extrémement faibles, comme sous
atmosphere N, (sélectivité a peine de 1%).

Sous atmosphére H,, bien que la conversion du glycérol soit plus importante que sous
atmospheére neutre, les mécanismes privilégiés sur les catalyseurs au Ru sont ceux de multi-

coupures C-C et/ou de méthanation, compte tenu de la forte quantité de méthane formée.

Comme sous atmosphere N, le bilan carbone présente de légéres différences avec la

concentration de carbone initial.
Pour la suite de 1I’étude, la modification de ces catalyseurs monométalliques par ajout

d’étain a été réalisée afin si possible de diminuer la formation en hydrocarbures courts et

d’améliorer la conservation de la chaine carbonée.
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V.2.2 Catalyseurs bimétalliques Ru-Sn

Les echantillons étudiés sont les catalyseurs bimétalliques 3%Ru-0,2%Sn préparés de
trois manieres différentes et supportés sur SIRAL 20 (S20) et TiO,, testés en hydrogenolyse du

glycérol en phase agqueuse et sous atmosphere H,. Les méthodes de préparation des catalyseurs
bimétalliques sont les suivantes :

» ClI: coimprégnation,
» IS : imprégnations successives,

» RC : réduction catalytique.

Dans un premier temps, seront présentés les résultats obtenus avec les catalyseurs
bimétalliques supportés sur SIRAL 20, puis dans un second temps, ceux supportés sur TiO,.
L’influence des différentes méthodes de préparation et de la température de réduction des
systemes bimétalliques (300°C ou 500°C) sera étudiée.

V.2.2.1Catalyseurs bimétalligues supportés sur SIRAL 20

Les conversions du glycérol en fonction du temps sont reportées sur la Figure 64 pour les
trois méthodes de préparation Cl, IS et RC, et pour les deux températures de réduction

appliquées aux catalyseurs bimétalliques a 1’issue de leur préparation.
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Figure 64 : Conversion du glycérol en fonction du temps pour les catalyseurs monométallique Ru/S20 et
bimétalliques RuSn/S20 (réduits a 300°C ou 500°C) sous H,
[¢: Ru/S20,m : CI, A : IS, e : RC ; en trait pointillé : T°¢quction= 300°C, en trait plein : T°¢quction= 500°C].
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Seuls les catalyseurs bimétalliques préparés par coimprégnation (Cl) ou par
imprégnations successives (IS) aprés réduction a 300°C presentent une meilleure conversion
initiale du glycérol que le syst¢éme monométallique Ru/S20. L’ajout d’étain au ruthénium a
donc un effet promoteur sur son activité pour ces deux échantillons.

Les catalyseurs préparés par méthode RC possedent des profils de conversion quasi
similaires pour les deux températures de réduction utilisées. Ces catalyseurs sont assez actifs en

début de réaction, mais se désactivent dés 60 min et restent a une conversion d’environ 40%.
Une réduction a plus haute température des catalyseurs IS et Cl entraine une chute

notable de la conversion du glycérol. La présence d’espéces étain dans un état plus ou moins

réduit selon la température de réduction appliquée pourrait expliquer les différences observées

entre 300°C et 500°C pour ces catalyseurs.

Les sélectivités obtenues au cours du temps sont reportées sur la Figure 65.
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Figure 65 : Sélectivités en fonction du temps de réaction lors de I'hydrogénolyse du glycérol sous
atmospheére H, sur catalyseurs bimétalliques Ru-Sn/S20 (a) CI (300), (b) CI (500), (c) IS (300), (d) IS (500),
(e) RC (300), (f) RC (500).

Légende : x 1,2-PD, ® 1,3-PD, * EG, m EtOH,, A CH,, 0 C,Hs.
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Les catalyseurs bimétalliques CI et IS réduits a 300°C, ainsi que les échantillons RC
réduits a 300°C ou 500°C (Figure 65 (a), (c), (e) et (f)) présentent des selectivités peu
différentes de celles obtenues avec le catalyseur monométallique supporté sur SIRAL 20
(Figure 63 (e)).

Ces catalyseurs montrent une sélectivité en méthane qui augmente rapidement en debut
de réaction et devient importante (60% a 80%). L’éthanol et I’éthyléne glycol formés
initialement voient leur sélectivité diminuer au cours du temps. Les selectivités en produits en
Cs sont tres faibles (inférieures a 10%) avec ces quatre catalyseurs bimétalliques.

Les catalyseurs bimétalliques CI et IS reduits & 500°C (Figure 65 (b) et (d)) présentent
des sélectivités assez comparables en EG et en 1,2-PD en fin de réaction, ou ces produits sont
alors majoritaires. Ces sélectivités sont relativement stables au cours du temps pour le
catalyseur CI (500) (Figure 65 (b)). Pour le catalyseur 1S (500) (Figure 65 (d)), la sélectivité
initiale en EG est nulle et augmente au cours du temps, alors que la sélectivité en éthanol,
initialement importante diminue. La formation de méthane sur ces deux catalyseurs est limitee
(maximum 15% de sélectivité apreés 6 h de réaction). Il est a noter la formation de propane-1,3-
diol avec ces deux échantillons avec une sélectivité relativement faible, mais toutefois

significative comparée a celle obtenue sur I’ensemble des catalyseurs testés jusqu’a présent.

Les performances catalytiques des catalyseurs bimétalliques supportés sur SIRAL 20
aprés 6 h de réaction sont regroupées sur la Figure 66. Comparés au systéme monométallique
Ru/S20, les catalyseurs bimétalliques présentent tous des sélectivités en composés Cs plus
élevées, et notamment les deux echantillons RuSn/S20 CI et IS réduits a 500°C. Ces derniers
catalyseurs sont certes les moins actifs de tous (quoique guére moins que les systemes RC),
mais les plus sélectifs en 1,2-PD et forment méme une quantité non négligeable de 1,3-PD. La
conservation de la chaine carbonée initiale est donc favorisée par la présence d’étain au contact
du ruthénium, introduit par la méthode IS ou CI suivie d’une réduction a haute température.
L’ajout d’étain par la méthode RC n’apporte pas d’amélioration aussi significative quelle que
soit la température de réduction utilisée.

Les caractérisations préalables des catalyseurs bimétalliques avaient notamment montré
des profils RTP différents entre les échantillons IS et CI d’une part, et RC d’autre part
(Chapitre I11), indiquant la présence de particules bimétalliques différentes selon le mode de
préparation. Ces différences se retrouvent donc au niveau des performances catalytiques,

notamment au niveau des sélectivités en Cs aprés réduction a 500°C.
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La formation de propane reste toujours tres limitée, avec des sélectivités au mieux de 2%

atteintes en fin de réaction sur les catalyseurs bimétalliques RuSn/S20 réduits a 300°C.
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Figure 66 : Performances catalytiques sur le catalyseur monométallique Ru/S20 et les catalyseurs
bimétalliques RuSn/S20 apreés 6 h de réaction lors de la transformation du glycérol sous atmosphére H,.

V.2.2.2 Catalyseurs bimeétalliques supportés sur TiO,

La Figure 67 présente la conversion du glycérol en fonction du temps de réaction pour les

catalyseurs bimétalliques a base de Ru et de Sn supportés sur TiO,.
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Figure 67 : Conversion du glycérol en fonction du temps pour les catalyseurs monométalliques Ru/TiO; et
bimétalliques RuSn/TiO, (réduits a 300°C ou 500°C) sous H, [¢ : Ru/TiO,, m: CI, A : IS, e : RC ; en trait
pointillé : T°¢quction= 300°C, en trait plein : T°eguction= 500°C].
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Quelle que soit la méthode de préparation des catalyseurs bimétalliques, les conversions
du glycérol sont toutes inférieures a celles des catalyseurs monométalliques Ru/TiO, (300) et
(500), qui présentaient une conversion quasi-totale aprés 180 min et 60 minutes de réaction
respectivement.

Les catalyseurs RuSn/TiO, réduits a 300°C possédent une conversion supérieure (ou
comparables dans le cas de la méthode IS) a celle de leurs homologues réduits a 500°C. Ce
comportement rejoint celui déja observé dans le cas du support S20.

Les catalyseurs préparés par RC et Cl réduits a 300°C s’averent les plus actifs des
systemes bimétalliques RuSn/TiO,, avec des conversions supérieures a 90% apres 240 min de
réaction. D’un point de vue général, pour une température donnée, la conversion augmente dans
I’ordre : IS < Cl < RC, les catalyseurs préparés par imprégnations successives réduits & 300°C

ou & 500°C présentant les conversions les plus faibles.

Les sélectivités en fonction du temps de réaction sont présentées sur la Figure 68.

148



100
90
80
70
60
50
40
30

Sélectivité (%)

20 -

10

100
90
30
70
60
50
40
30
20
10

Sélectivité (%)

100
90
30
70
60
50
40
30
20
10

Sélectivité (%)

V — Hydrogénolyse du glyceérol sur catalyseur a base de Ru

100

100 200 300

5 | (b)

80 -
70 A
60 -

Sélectivité (%)

Temps (min) Temps (min)

100

100
o0 - (d)
80
70 -
60

Sélectivité (%)

—¥
4

200 300 0 100 200 300

Temps (min) Temps (min)
100

100

90 - (f)

80 - A
70
60
50 -
40 -
30 +
20 -

Sélectivité (%)

200 300 0] 100 200 300
Temps (min) Temps (min)

Figure 68 : Sélectivités en fonction du temps de réaction lors de I'hydrogénolyse du glycérol sous
atmosphére H, sur catalyseurs bimétalliques Ru-Sn/TiO, (a) CI (300), (b) CI (500), (c) IS (300), (d) IS (500),

(e) RC (300), (f) RC (500).
Légende : x 1,2-PD, e 1,3-PD, % EG, m EtOH, A CH,, 0 C;Hs.
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Les catalyseurs bimétalliques CI réduits a 300°C et RC réduits & 300°C ou 500°C (Figure
68 (a), (e) et (f)) présentent des sélectivités peu différentes de celles observées avec le
catalyseur monomeétallique Ru/TiO, (300) ou (500) (Figure 63 (a) et (b)). Ces catalyseurs
conduisent en effet a une sélectivité en méthane importante (supérieure a 80% en fin de
réaction). De I’éthane est formé avec environ 10% de sélectivité. Des produits oxygénés sont
observés mais avec des sélectivités trés faibles (inférieures a 5%). Sur ces catalyseurs, 1’ajout
d’étain sur le ruthénium a donc peu d’effet, aussi bien sur la conversion du glycérol que sur les
sélectivites.

Le catalyseur préparé par coimprégnation et réduit a 500°C (Figure 68 (b)) présente une
sélectivité importante en méthane (environ 50%), mais moins élevée que dans le cas de ce
méme catalyseur réduit a 300°C. Du propane-1,2-diol est formé avec une sélectivité croissante
jusqu’a 25% en fin de réaction. L’éthanol et 1’éthyléne glycol, produits en C,, présentent des
sélectivités voisines de 10%.

Les catalyseurs bimétalliques préparés par méthode IS et réduits a 300°C et a 500°C
(Figure 68 (c) et (d)) montrent des sélectivités comparables. Au cours du temps de réaction,
sont observés :

» une augmentation de la sélectivité en méthane,

» une diminution de la sélectivité en éthanol,

» la formation de propane-1,2-diol plut6t stable avec des sélectivités finales autour
de 30%.

Les performances catalytiques aprés 6 h de réaction des catalyseurs bimétalliques

supportés sur TiO, sont regroupées sur la Figure 69
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Figure 69 : Performances catalytiques sur les catalyseurs monométalliques Ru/TiO, et bimétalliques
RuSn/TiO, aprés 6 h de réaction lors de la transformation du glycérol sous atmosphere H,.

Apres 6 h de réaction, les catalyseurs préparés par imprégnations successives présentent
une meilleure sélectivité en produits en Csz et permettent donc de mieux conserver la chaine
carbonée, avec toutefois des conversions de glycérol plus faibles.

De plus, I’augmentation de la température de réduction lors de I’activation des catalyseurs
préparés par coimprégnation montre un effet bénéfique sur la sélectivité en composés en Cs.
Les sélectivités en propane sont toujours aussi faibles sur I’ensemble de ces catalyseurs

bimétalliques RuSn/TiOs.

V.2.2.3Comparaison des catalyseurs bimétalliques RuSn supportés

La Figure 70 compare les performances catalytiques en fin de réaction de I’ensemble des
catalyseurs bimétalliques RuSn précédents, supportés respectivement sur SIRAL 20 et TiO..
Avec tous ces échantillons, le pH du milieu réactionnel en fin de réaction se situe toujours

autour de 3.
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Figure 70 : Comparaison des performances catalytiques des catalyseurs bimétalliques RuSn supportés sur
(a) SIRAL 20 et (b) TiO,, aprés 6 h de réaction lors de la transformation du glycérol sous atmosphére H..

L’ajout d’étain au ruthénium n’entraine pas les mémes modifications selon la méthode de
préparation (IS, CI et RC) et d’activation (300°C et 500°C), et également selon la nature du
support.

La synthése des systéemes bimétalliques par réduction catalytique conduit, quels que
soient le support et la température de réduction, a des performances peu différentes (notamment
en terme de sélectivité) de celles des catalyseurs monométalliques a base de Ru supporté. Cette
technique de préparation connue pour favoriser les interactions métal de base-ajout ne permet
donc pas de modifier suffisamment les propriétés du Ru dans le cas présent.

La synthése des catalyseurs bimétalliques par coimprégnation entraine des modifications
notables des performances des systémes monométalliques de base, essentiellement apres une
réduction a 500°C. La tempeérature de réduction joue également un réle déterminant dans le cas
des échantillons bimétalliques preparés par imprégnations successives et supportés sur SIRAL

20, mais ce réle est beaucoup plus limité sur support TiO,.
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Sur I’ensemble des catalyseurs bimétalliques RuSn, les caractérisations par chimisorption
de Oy, réduction en température programmée et réaction modele de déshydrogénation du
cyclohexane avaient montré I’existence d’interactions bimétalliques entre les deux métaux.
Notamment, aucune réduction d’especes étain isolées sur le support n’avait été détectée par

analyse RTP.

Au vu des résultats catalytiques, il semblerait donc que le dépdt d’étain se localise sur des
sites préférentiels des particules de ruthénium selon la méthode de préparation mise en ceuvre.
Les sites touchés par les techniques CI et IS permettent aprés réduction a 500°C d’atténuer
notablement le pouvoir hydrogénolysant du Ru, rendant les catalyseurs bimétalliques ainsi
obtenus plus sélectifs en 1,2-PD que le systeme a base de Ru seul. Ce comportement est
d’autant plus vrai sur le support SIRAL 20, sur lequel les sélectivités en produits C3z sont les
plus élevées (proches de 50%), avec notamment une formation de 1,3-PD remarquée. La
température de réduction de 500°C doit conduire a un état plus réduit des espéces étain au
contact du ruthénium, et/ou a une meilleure interaction bimétalligue modifiant davantage les

propriétés du ruthénium, notamment au niveau électronique.

Les différences observées entre les catalyseurs bimétalliques Ru-Sn préparés par une
méme méthode de synthése mais sur supports différents doivent s’expliquer par des rapports

sites métalliques-sites acides variables.

V.3 Conclusion

Dans ce chapitre, les performances des catalyseurs monométalliques et bimétalliques a
base de Ru en hydrogénolyse du glycérol ont été présentées.

Les catalyseurs monométalliques montrent des conversions élevées comparées a celles
obtenues dans le chapitre précédent dans le cas du Pt, et cela notamment sous atmosphére H,
pendant le test. Cette forte activité est associée a une formation massive de méthane, produit
non valorisable. Sous atmosphére Ny, les conversions sont plus faibles. L’ intermédiaire acétol
(produit primaire obtenu par déshydratation du glycérol) est difficilement transformé dans le
cas des supports les plus acides (S20 et S40). Sur les autres supports, la formation de produits
de dégradation (méthanol, méthane) est observée. Seul le catalyseur Ru/TiO, (300) testé sous
atmosphére N, conduit a une sélectivité en 1,2-PD (produit oxygéne en Cs valorisable) plus
importante que celle des produits de dégradation, mais cette sélectivité reste moindre par

153



V — Hydrogénolyse du glyceérol sur catalyseur a base de Ru

rapport a celle présentée par 1’échantillon Pt/TiO, (300) étudié auparavant (30% contre 70% en
fin de réaction, respectivement).

Afin de limiter le pouvoir hydrogénolysant (ruptures C-C) du Ru, ce métal a ensuite été
modifié par ajout d’étain par différentes méthodes de préparation: coimprégnation,
imprégnations successives et réduction catalytique. Les supports S20 et TiO, ont été retenus
pour cette étude, et les tests de transformation du glycérol en phase aqueuse ont été réalisés

sous atmosphére Hy.

Sur support SIRAL 20, les méthodes IS et Cl conduisent a des systemes bimétalliques
3%Ru-0,2%Sn présentant des résultats assez proches en terme de sélectivité tandis que la
méthode RC entraine peu de modifications par rapport au catalyseur monométallique Ru/S20
(présence de nombreuses coupures C-C et formation importante de méthane).

Les performances des catalyseurs bimétalliques IS et CI s’avérent intéressantes dans le
cas ou les échantillons sont réduits a 500°C. En effet, I’augmentation de la température de
réduction des catalyseurs diminue certes la conversion du glycérol, mais diminue aussi la
sélectivité en produits de coupures C-C. La formation de produits en Cs (1,2-PD surtout, mais
également 1,3-PD) se retrouve alors favorisée par rapport a ce qui est observeé sur le catalyseur
Ru/S20.

Sur support TiO,, les mémes tendances sont obtenues selon les méthodes de préparation
et d’activation : les catalyseurs préparés par IS et CI réduits a 500°C conduisent a de meilleures
sélectivités en produits en Cs (1,2-PD surtout) que les systemes monométalliques Ru/TiO,
(300) et (500). Le catalyseur Ru-Sn/TiO, préparé par IS, réduit a 300°C, présente également

une bonne sélectivité en 1,2-PD.

L’ajout d’étain aux catalyseurs monométalliques a base de Ru peut donc permettre de
limiter les réactions d’hydrogénolyse des liaisons C-C du glycérol. Cet effet positif est obtenu
en utilisant les techniques de préparation classiques des catalyseurs bimétalliques, a savoir les
méthodes IS et CI. L’étain déposé par ces deux méthodes doit empoisonner des sites
préférentiels du ruthénium, responsables des hydrogénolyses C-C. Par la technique redox de
surface plus originale (RC), une interaction Ru-Sn semble également exister au sein des
catalyseurs bimétalliques, mais la localisation des sites de dép6t est probablement différente.

Pour les deux supports utilisés, les catalyseurs bimétalliques préparés par IS et Cl et
réduits a 500°C sont finalement un peu plus sélectifs en propanediol (1,2+1,3) que le systeme

monométallique Ru/TiO, (300) testé sous atmosphére N, (une sélectivité en propanediol d’un
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peu plus de 40% étant atteinte sur le catalyseur Ru-Sn/S20 CI (500)). Toutefois, en terme de
rendement en PD (1,2+1,3) apres 6 h de réaction, les catalyseurs bimétalliques Ru-Sn/TiO, CI
réduits a 500°C, et IS réduits a 300°C ou 500°C, sont les plus performants. Comme dans le cas
des catalyseurs au Pt, le support TiO, permet donc de générer des systemes bifonctionnels
présentant un meilleur compromis entre activités des fonctions acides et métalliques comparés

aux autres supports étudiés.
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Conclusion générale

L’objectif de ce travail était de réaliser I’hydrogénolyse sélective en phase aqueuse d’une
molécule modele, le glycérol (triol en C3), sur des catalyseurs métalliques bifonctionnels
supportés en vue de maximiser le rendement en hydrocarbures saturés en C3 ou en produits a

haute valeur ajoutée (propane-1,2-diol essentiellement).

La phase métallique des catalyseurs monométalliques étudiés (a 3% en masse) était
constituee soit de platine (Pt), métal tres utilisé dans la littérature de la transformation des
polyols en phase aqueuse, soit de ruthénium (Ru), connu pour son fort pouvoir
hydrogénolysant. La phase acide a ét¢ modulée par I’utilisation de divers supports oxydes :
alumine, alumine-silice (avec trois rapports différents SiO,/Al,O3) et dioxyde de titane. Ces
supports présentent des surfaces spécifiques classées comme suit : Al,03-40%SiO, (SIRAL 40,
S40) > Al,03-20%SiO, (SIRAL 20, S20) > Al;03-5,5%SiO, > Al,0; > TiO,. De plus, des
systemes bimétalliques Ru-Sn supportés sur SIRAL 20 et TiO, ont été préparés par trois
méthodes différentes : la coimprégnation (Cl), I’'imprégnation successive (IS) et la réduction
catalytique (RC).

Les catalyseurs monométalliques au Pt présentent tous des valeurs d’accessibilité
métallique bien plus importantes que celles des systemes au Ru (entre 59 et 69% contre des
valeurs inférieures a 10%, respectivement). Dans le cas du support TiO, connu pour ses
propriétés réductibles, la présence de 1’effet SMSI (Strong Metal-Support Interaction) est
suspectée (notamment sur 1’échantillon Pt/TiO,) aprés réduction a haute température (500°C
comparée a 300°C), du fait d’une chute d’accessibilité métallique sans variation notable de la
taille moyenne des particules de Pt par analyse par MET. Hormis cet effet SMSI, les
interactions Pt-support sont variables aussi selon la nature du support utilisé. Les interactions
sont plus fortes sur les supports Al,O3 et Al,O3-SiO, comparés au support TiO,, entrainant une
déficience électronique au sein des particules de Pt déposées sur ces premiers, comme cela a été
mis en évidence par réduction en température programmée (RTP) et par la réaction modele de
déshydrogénation du cyclohexane catalysée uniquement par la fonction métallique.

Sur les catalyseurs bimétalliques, I’analyse par RTP a montré que 1’étain se déposait au
contact du ruthénium quels que soient la méthode de préparation et le support utilisés, aucune

espece Sn isolée sur le support n’ayant €té observée.
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Les sites acides de Lewis déterminés par adsorption de pyridine suivie par infrarouge,
sont moins présents sur les catalyseurs monométalliques supportés sur TiO, que sur Al,O;3 et
Al;03-Si0,. Concernant I’acidité de Brensted, mesurée par la réaction modele d’isomérisation
du 3,3-diméthylbut-1-éne (33DMBL), elle est deux fois plus importante sur SIRAL 20 et
SIRAL 40 que sur Al,03, Al,03-5,5%Si0; et TiOs.

Une étude preliminaire a permis de montrer que dans des conditions normales de
tempeérature et de pression (T°amp, Pam), le contact des catalyseurs avec 1’eau entraine un
phénomeéne de frittage de leurs particules métalliques. Aprés immersion dans 1’cau, les
catalyseurs au Pt présentent alors des tailles moyennes de particules comparables (environ 3,0
nm) quel que soit le support, et donc quel que soit 1’état de dispersion initial de la phase

métallique.

La transformation du glycérol en phase aqueuse a été réalisée en réacteur fermé, a 210°C

sous une pression totale de 60 bar sous atmosphére N, ou H, pendant 6 heures.

Sous atmosphéere N, I’analyse des catalyseurs usés a montré que le phénomeéne de
frittage des particules métalliques de Pt est accentué. De plus, des transformations structurales
et texturales importantes ont pu étre décelées apres test sur le support alumine (formation de
boehmite par hydratation). Sous atmosphére H,, les phases métalliques sont plus stables,

déposées sur le support TiOs.

Les systemes catalytiques a base de Pt les plus actifs en conversion du glycérol sont ceux
supportés sur TiO; et Al,03-5,5%Si0, testés sous atmosphére No.

La meilleure sélectivité en produits en Cs (issus de réactions d’hydrogénolyse sélective
des liaisons C-O) est obtenue pour le catalyseur Pt/TiO, (300), sous atmosphére H,, avec une
sélectivité proche de 70%. Ces produits sont majoritairement composeés de propane-1,2-diol
(1,2-PD) et de propanol, qui peuvent étre valorisés en produits chimigques. Ce systeme
catalytique semble aussi le plus performant pour conserver la chaine carbonée initiale intacte,
en vue de former du propane, mais la quantité de cet hydrocarbure reste néanmaoins tres limitée.

La réduction du catalyseur Pt/TiO, a plus haute température (500°C) conduit a une
conversion du glycérol plus importante mais a une chute de la sélectivité en produits en Cs. Ce
phénomene a été expliqué par la présence de nouveaux sites actifs, probablement générés par la

réduction partielle du support (effet SMSI), et impliqués dans les ruptures de liaison C-C.

158



Conclusion genérale

Afin de comprendre I’origine de la limitation cinétique observée lors de 1’hydrogénolyse
du glycérol sur les catalyseurs au Pt, I’hydrogénolyse du propane-1,2-diol, intermédiaire obtenu
par déshydratation/hydrogénation du glycérol, a été réalisée dans les mémes conditions sous
atmosphére H, sur les catalyseurs monométalliques supportés sur SIRAL 20 et TiO,. La
conversion du diol étant beaucoup plus importante que celle du glycérol, une limitation
cinétique lors de la premiere étape de transformation du glycérol (i.e. déshydratation en acétol)
est suspectée. Toutefois, les coupures de liaison C-C du propane-1,2-diol sont favorisées avec

la formation importante de produits de dégradation, éthanol et méthanol.

Ces résultats permettent de proposer un schéma réactionnel de transformation du glycérol
sur les catalyseurs a base de Pt étudiés, présenté sur la Figure 71. Les produits soulignés sont

obtenus majoritairement en partant soit du glycérol, soit du 1,2-PD.

OH
OH 0 OH )\
HO\)\/OH -H20 OH Ha HO Hz

--------- - e = 2P
; P
' Rupture C-C ,
: ; H, | i -H,O
| Y Y
Y /\OH ——OH PN

OH OH
EG

—— voies majoritaires sur Pt/TiO, (300)

......... » Voies majoritaires sur Pt/S20

Figure 71 : Principales voies réactionnelles lors de la transformation du glycérol en présence de catalyseurs
a base de Pt supportés sur TiO, ou Al,O3-SiO; (SIRAL 20).

La voie majoritaire de transformation observée en présence de Pt/TiO, (300) correspond a
la déshydratation/hydrogénation en 1,2-PD. Mais 1'utilisation du catalyseur Pt/S20 présentant
une plus grande acidité montre que cette voie est en compétition directe avec un mécanisme de
rupture C-C conduisant ainsi a des proportions de composés en C; et C, assez comparables en
début de réaction.

La transformation du 1,2-PD peut conduire a une autre étape de
déshydratation/hydrogénation menant aux mono-alcools en C3 (propan-1-ol surtout). Mais cette
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voie n’est pas la plus favorisée, le 1,2-PD ayant plut6t tendance a subir des réactions de rupture
de liaison C-C entrainant la formation d’éthanol et de méthanol (sans formation d’éthyléne
glycol). L’¢éthyléne glycol est donc un produit de dégradation issu directement d’une rupture de

liaison C-C du glycerol.

Dans les conditions opératoires retenues, les systemes monométalliques a base de Ru sont
trés actifs en conversion du glycérol, beaucoup plus que ceux a base de Pt, notamment sous
atmosphére H,. Les réactions de reformage ne sont pas favorisées en présence de Ru, les
quantités de H, et CO, formées restant tres limitées sur tous les échantillons testés.

Sous atmosphére N,, les catalyseurs monométalliques supportés sur TiO, (500) et Al,O3-
5,5%Si0, sont également tres actifs avec des conversions de 90% et 67% respectivement en fin
de réaction. Sous cette atmospheére, les sélectivités varient en fonction du support utilisé. Pour
les catalyseurs présentant la plus forte acidité, Ru/S20 et Ru/S40, 1’acétol obtenu par
déshydratation du glycérol est difficilement hydrogéné en propane-1,2-diol. Sur les autres
supports d’acidité moindre, des produits de dégradation en C; sont formés du fait du caractere
hydrogénolysant de la fonction métallique a base de Ru. Seul le catalyseur Ru/TiO, (300)
montre une sélectivité plus importante en 1,2-PD qu’en produits de dégradation.

Sous atmosphére H,, la formation de méthane est toujours majoritaire, accompagnée
d’une faible formation d’éthane (S ~ 10%). Le caractére hydrogénolysant du Ru (coupures

multiples des liaisons C-C) est donc trés marqué sous atmosphere H..

L’ajout d’étain (0,2% en masse) aux catalyseurs monométalliques Ru/S20 et Ru/TiO;
(300) a permis de diminuer la sélectivité en produits de dégradation dans le cas des deux
méthodes de préparation CI et IS, et d’une réduction a 500°C.

Ce comportement a été expliqué par un empoisonnement sélectif des sites de Ru
responsables des réactions d’hydrogénolyse C-C, par 1’ajout d’étain introduit par Cl ou IS. La
méme quantit¢ d’étain déposée par la technique de réduction catalytique ne doit alors pas
touchée les mémes sites préférentiels, les catalyseurs bimétalliques préparés par RC restant
aussi hydrogénolysants au niveau des liaisons C-C que le ruthénium seul. La température de
réduction des systemes bimétalliques (a savoir 300°C ou 500°C) peut aussi avoir une influence
sur les performances catalytiques, en modulant 1’état de réduction des especes étain.

Finalement, les catalyseurs bimétalliques Ru-Sn préparés par Cl ou IS, supportés sur TiO,

et réduits a 500°C, conduisent a de meilleurs rendements en propanediol (1,2-PD
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majoritairement, la présence de 1,3-PD ayant été aussi observée) que ceux obtenus avec les
systemes monométalliques Ru/TiO, (300) ou (500).

Sur tous les catalyseurs a base de Ru, la formation de propane reste limitée.

En conclusion, I’amélioration du procédé de transformation du glycérol en vue de former
des composés valorisables en Cs sur les catalyseurs a base de Pt doit passer par :
» une amélioration de la premiére étape de déshydratation conduisant a 1’acétol,

» une limitation des réactions de dégradation de I’intermédiaire 1,2-PD forme.

Les catalyseurs Pt/TiO, semblent prometteurs pour améliorer le premier point, peut étre
du fait d’un meilleur équilibre entre phase acide/phase métallique sur ce systéme, et d’une

meilleure stabilité de la phase métallique sur le support TiO; en phase aqueuse.

Pour les catalyseurs a base de Ru, la modification de la phase métallique par des ajouts
(tel que 1’étain) s’avére nécessaire pour limiter le fort pouvoir hydrogénolysant de ce métal
(réactions d’hydrogénolyses multiples C-C importantes).

Les propriétés des systémes bimétalliques sont modulées par la méthode de préparation et
d’activation, ainsi que par la nature du support. Le support TiO, semble la encore conduire au
meilleur équilibre entre sites acides et sites metalliques. Toutefois, une amélioration des
performances des catalyseurs bimétalliqgues Ru-Sn supportés peut étre liée a une optimisation

de la teneur en ajout (une seule teneur de 0,2%Sn ayant été étudiée dans ce travail).

A TDissue de ce travail, il s’avere que I’ensemble des catalyseurs testés permettent
difficilement de transformer le glycérol sélectivement jusqu’en propane. A partir des différentes
phases métalliques (Pt, Ru, Ru-Sn) et acides (Al,O3, Al,03-SiO; de teneurs variables en silices,
TiO,) combinées, certains systemes catalytiques se dégagent comme étant plus sélectifs que les
autres en produits en Cj valorisables, produits majoritairement constitués de propane-1,2-diol,
et dans une moindre mesure de propane-1,3-diol, propanols et en trés faible quantité de
propane. Le procédé mis en jeu permet par ailleurs de générer du dihydrogene par réactions de
reformage et Water Gas Shift, mais cet apport semble souvent insuffisant pour assurer a lui-seul
les étapes d’hydrogénation intervenant dans les mécanismes de transformation des polyols. Le
choix du support repose sur le principe qu’il doit apporter 1’acidité nécessaire aux étapes de
rupture de liaison C-O par déshydratation, mais permettre également une bonne stabilité de la

phase métallique en milieu aqueux dans les conditions réactionnelles. A coté des supports
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alumines et alumines-silices trés couramment utilisés dans les travaux dédiés a la
transformation de polyols en phase aqueuse, le dioxyde de titane semble alors un support a
prendre davantage en considération. Son acidité plus modérée doit en effet contribuer a limiter
les réactions de degradation par coupures C-C, conduisant a des sous-produits pour la plupart
peu valorisables (éthylene glycol, éthanol, éthane, méthanol, méthane).

Le glycérol constituait une molécule modele dans ce travail, en vue de comprendre les
mécanismes réactionnels engagés lors de la transformation de polyols en phase aqueuse sur
catalyseurs bifonctionnels. Certaines limitations ont été identifiées sur ce polyol en C3, toutefois
il reste a étendre 1’étude a un polyol caractéristique de la biomasse lignocellulosique (par
exemple le sorbitol, polyol en Cs) pour promouvoir notamment la production d’hydrocarbures

"verts" incorporables au pool carburant.
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