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Résumé

La production des composés chimiques de haute valeur ajoutée a partir du gaz naturel
prend de plus en plus d’importance que ce soit au niveau de la recherche ou de
Pindustrie. En effet, les réserves du gaz sont trés importantes et sont utilisées
principalement comme source d’énergie. De plus, le transport du méthane ne coiite
pas cher faisant de lui une matiére premiére compétitive économiquement. D’un point

de vue environnemental, sa transformation serait aussi bénéfique.

La conversion du méthane via un procédé d’oxydation partielle pour obtenir des
produits tels : ’éthane, I’éthyléne, le méthanol etc.. se fait actuellement par des
procédés de transformation a haute pression en phase gazeuse (Procédé Fisher-
Tropsh). Le développement des derniéres décennies dans le domaine de la catalyse a
permis d’ouvrir d’autres voies telles que le couplage oxydatif qui se fait a pression

atmosphérique.

Dans cette étude, nous nous sommes intéress€s aux composé€s a base de zirconyle
phosphates qui présentent des propriétés physico-chimiques intéréssantes pour étudier
leur activité dans le couplage oxydatif du méthane. A titre de comparaison, nous
avons aussi étudié deux types de matériaux catalytiques, qui ont été élaborés dans de
précédents travaux dans notre laboratoire pour I’oxydation totale du méthane et ont

présenté des comportements plutot favorables a une oxydation partielle du méthane.
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Ces composés sont a base d’oxydes mixtes de métaux de strontium, magnésium et
surtout d’aluminium de type alumine béta, ce sont des conducteurs cationiques, ainsi
que des composés a base d’oxydes de type perovskite qui sont des conducteurs

anioniques.

Les sélectivités en C,+ varient selon la nature du composé. Dans le cas des zirconyle
phosphates (ZP), le composé SrZrs(PO4)s présente une meilleure activité de
conversion du méthane (Xcus=27% a 800°C dans le cas de CHy/O2/N; = 2/1/13, avec
un débit=100 ml/min), mais la meilleure sélectivité est obtenue dans le cas de
AgZr(PO4); (SC2+=25% a 800°C dans le cas de CHy/O2/N; = 2/1/13, avec un
débit=100 mi/min) ,mais la conversion du méthane reste faible (Xcus=13% a 800°C).
Dans le cas de CaZr4(PO4)s, le dopage par le fer ( CaZrssFeo.1(PO4)s ) induit une

sélectivité pour |’oxydation totale du méthane pour former CO-.

Dans le cas des composés de type alumine béta comme SrO.MgO.5A1,0: dopé ou
non par le lithium, on obtient une meilleure activité/sélectivité pour le couplage
oxydatif du méthane. Par exemple dans le cas de SrO.Mg0O.5A1,03, on a Xca=13%
avec SC;+=33% dans le cas de CH4/O2/N; = 2/1/6, avec un débit=100 ml/min. Le
dopage par les métaux de transition Mn et Cu (Sroglag2Mn; oCugoAls;049) induit
une sélectivité pour I’oxydation totale du méthane pour former CO:.

La structure perovskite (SrZrQs) présente une forte activité de conversion du méthane

(Xcua=23% a T=800°C avec CH4+/O2/N; = 2/1/13, avec un débit=300 mi/min), mais il
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favorise plutot I’oxydation totale du méthane. Il ne se forme pratiquement que de CO:
(majoritaire) et CO. Le dopage par un métal de transition Mn et Ni (SrZrooNio 03 et
SrTipsMnp 10;) induit une augmentation notable des concentrations de I’éthane et
I’éthyléne au détriment du CO. Mais le pourcentage de CO, reste prédominant dans

tous les cas, soit de I’ordre de 70% entre 750 °C et 800°C.
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Abstract

Production of a variety of chemicals from fossil fuel sources other than
petroleum is one of research areas that has obtained a great attention. Because of its
large abundance and its under-exploitation, methane (natural gas) is a highly
attractive source. Generally, methane is used as energy source or simply flared to
extract petroleum.

Conversion of methane to ethane and ethene by oxidative coupling is one of
the interesting areas. This process involves both heterogeneous and homogeneous
reactions. Activation of methane takes place on catalyst surface to produce methane
free radicals followed by coupling.

In this work, we present results of an exploratory study of oxidative coupling
of methane (OCM) using catalysts based on zirconyle phosphate (ZP) including
different metal atoms (MZr,(POy); where M is 2 metal), and mixed metal oxides of
Strontium, Magnesium and Aluminium having the structure of B-alumine, both of
which are solid electrolytes conducting cations and mixed metal oxides having
perovskite structure.

ZP have some interesting OCM activity/sélectivity. SrZriy(PO4)s present the
best activity (Xcus=27% at 800°C with CHy/O2/N; = 2/1/13, and flow=100 ml/min)
but the best selectivity is obtained for AgZry(PO4); (SC2+=25% at 800°C with
CH./O2/N; = 2/1/13 and flow=100 mli/min), the conversion of methane is low
(Xcus=13% at 800°C). When doping CaZr(PO4) with Fe element

(CaZrsoFeo.1(PO4)s) , only selectivity for total oxidation reaction is observed.
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B-Alumine type oxides are more effective for OCM in the case of
SrO.Mg0O.5Al;0; and promoted by Li element. For exemple with SrO.MgO.5Al,0s3,
we have Xcua=13% and SC,+=33% with CH.4/O,/N; = 2/1/6 and flow =100 m}/min.
Doping with transition elements Mn and Cu (SrosLag ;Mn; 0Cuo9Als 2019) induces a
preference for total oxidation of methane.

Perovskite catalysts seem to be more active than the other materials (For
example in the case of SrZrQ; we obtain Xcys=23% at T=800°C with CH/O2/N,=
2/1/13 and flow=300 ml/min), but they primarily promote complete oxidation, i.e
formation of carbon dioxide. However, over SrZrpoNio1O3 and SrTip9oMno 03

relatively high yields of C;H; and C>Hg were obtained.
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CHAPITRE |

INTRODUCTION

1.1 Contexte

La production des composés chimiques de haute valeur ajoutée a partir de matieres
fossiles autres que le pétrole a un intérét économique important. Depuis une
cinquantaine d’années, la recherche s’est développée dans ce sens et surtout pendant les
années de crise de pétrole. Des voies de recherche se sont axées principalement sur
I"hydrogénation du monoxyde de carbone et des développements de procédés basés sur
la transformation du méthanol. Dans les années 80, le prix du pétrole brut a baisse€ et ces
voies ont perdu de leur importance. Les recherches se sont alors orientées vers des voies
de transformation du gaz naturel. Cet intérét pour le gaz naturel est double. En effet les
réserves du gaz sont trés importantes et sont utilisées principalement comme source
d’énergie. De plus, le transport du méthane ne colte pas cher. faisant de lui une matiére
premiére compétitive économiquement. En outre, le gaz naturel se trouvant au dessus
des gisements de pétrole est souvent brilé pour permettre I’extraction du pétrole. La
conversion du gaz naturel en produit de haute valeur ajoutée serait bénéfique non

seulement économiquement mais aussi d’un point de vue environnemental.
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La conversion du méthane via un procedé d’oxydation partielle pour obtenir des produits
tels : I’éthane, I’éthyléne, le méthanol etc.. n’est pas une voie de recherche nouvelle.
Depuis les années 30, des procédés de transformation a haute pression en phase gazeuse
ont été €laborés (Procédé Fisher-Tropsh). Mais les rendements é€taient trop faibles pour
les rendre rentables. Le développement des derniéres décennies dans le domaine de la
catalyse a permis d’atteindre des seuils de rentabilité assez encourageants pour

poursuivre ces voies de recherche.

La conversion indirecte du gaz naturel en gaz de synthése (Procédé de Fisher-Tropsh)
est une voie qui est utilisée industriellement, mais sa complexité nécessite d’importants
investissements, car il faut travailler a haute pression et avoir un moyen de désulfurer

[’alimentation pour protéger le catalyseur a base de Nickel.

L’oxydation partielle du méthane par couplage oxydatif (OCM) est une voie qui
commence a avoir de plus en plus d’intérét par les industriels. Il s’agit de transformer
directement le méthane en éthane et/ou en éthyléne par un choix judicieux de
catalyseurs. Les catalyseurs utilisés sont a base d’oxyde de métaux (Hutchings et al.,

1989) comme indiqué dans la figure 1.1.ou Y est le rendement en C,+



[9Y]
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Figurel.l Courbes de tendance de I’activité des différents catalyseurs compilée selon ia

littérature par Hutchings et al.. 1989.



1.2 Objectif de recherche

Dans ce mémoire, dans un premier temps, nous allons dresser un apergu de la littérature
dans le domaine de I’oxydation partielle du méthane en s’intéressant principalement au
couplage oxydatif. Dans cette partie, nous abordons I’aspect thermodynamique et
cinétique des mécanismes réactionnels mis en jeu lors de I'oxydation du méthane. Cette
partie abordera d’une part, les différents mécanismes proposés dans la littérature
concernant la formation de I'éthane, 1’éthyléne (conversion primaire) et la formation de
I’éthyléne a partir de I’éthane (conversion secondaire). D’autre part, on abordera les
mécanismes de formation de monoxyde de carbone, de dioxyde de carbone (oxydation
totale) et de I’hydrogéne (oxydation non sélective). Nous indiquons aussi I’importance
des réactions en phase gazeuse (réactions homogeénes). Le' role de 'oxygene a ['état
atomique et moléculaire dans la réaction d’oxydation partielle du méthane. L effet de la
température, du facteur de dilution par un gaz inerte et du rapport méthane/oxygeéne sera
abordé aussi. Concernant la nature du catalyseur, nous mentionnons les propriétés
nécessaires pour avoir une sélectivité pour le couplage oxydatif. D’un point de vue
procédé, nous abordons les modes d’alimentation des réactifs. La substitution de
’oxygéne par 'oxyde nitreux sera indiquée d’une maniére succincte. Aprés avoir
detaillé I’objectif de notre recherche et la méthodologie suivie, nous avons mené un
calcul thermodynamique par le logiciel FACT élaboré au département de génie
métallurgique de I’Ecole Polytechnique pour avoir une idée sur les différents produits de

réactions et leurs importance en fonction de la température, du rapport CH./O: et du



facteur de dilution. Nous présentons ensuite, les résultats obtenus pour les différents
catalyseurs e€tudiés dans un réacteur a lit fixe et les discuterons selon leur activité. Au
cours de ce chapitre, nous nous intéresserons a trois types de matériaux catalytiques: les
composés a base de Zirconyle phosphates qui a cause de leurs structures que nous
détaillerons plus loin présentent des propriétés physico-chimiques prometteuses pour le
couplage oxydatif du méthane. A titre de comparaison, nous avons €tudié deux types de
matériaux catalytiques, qui ont été €laborés dans de précédents travaux dans notre
laboratoire pour I’oxydation totale du méthane et ont présenté des comportements piutot
favorables a une oxydation partielle du méthane. Ces composés sont des oxydes mixtes
de type alumine béta de métaux a base de Strontium, Magnésium et Aluminium, ainsi
que des composés des oxydes de type perovskite a base de Strontium, Zirconium,

Titane, Aluminium et Lanthanium.

Dans le dernier chapitre, une discussion geénérale sera menée afin de comparer les
différents matériaux et leur intérét en vue de développements futurs d’autres matériaux
plus efficaces. Pour conclure cette introduction, nous signalons que ces travaux
s'inscrivent dans le cadre d’une étude prospective concernant ces matériaux pour leur

éventuelle utilisation dans le couplage oxydatif du méthane.



CHAPITRE I

REVUE BIBLIOGRAPHIQUE

2.1 Mécanismes réactionnels de I’oxydation partielle du méthane

2.1.1 Introduction

L’oxydation partielle du meéthane met en jeu plusieurs mécanismes réactionnels
hétérogenes et homogeénes. D’une maniére schématique (Pannek et Mleczko. 1996), on
peut dire que ’étape d’activation du méthane est principalement réalisée a la surface du
catalyseur ou il y a formation des radicaux méthyles par abstraction d’un atome
d’hydrogéne. Ces radicaux passent soit en phase gazeuse, soit ils continuent de s’ oxyder
pour former CO et CO,;. En phase gazeuse les radicaux méthyles se combinent pour
donner I’éthane, qui & son tour peut s’oxyder partiellement pour donner I’éthyléne ou
totalement pour donner CO,. Certains auteurs (Hutchings et al., 1989) supposent que la

formation de I’éthane se produit aussi a la surface du catalyseur.

Thermodynamiquement, la formation de CO et CO, est favorisée au détriment de
I’éthane et de I’éthyléne (C;+) et d'autres hydrocarbures. Un des buts de la recherche
dans ce domaine est de favoriser a I’aide de catalyseurs les €tapes de couplage entre les

radicaux et/ou inhiber partiellement I’ oxydation totale du méthane.



On peut représenter les différents meécanismes réactionnels par le schéma

suivant :
/ Cfle
CH; EEEEEEE— CcO
CO:

Les enthalpies des différentes réactions sont les suivantes :

CH; +2 0O, ’ CO,; + 2H-0
2CH; +0.50; —— C,H; + H>O
CH; + O3 I CO +H,0 + H;

CO+050, —¥» CO;

C;Hg + 0.5 O, C:H; + H,O

AHjgoox= - 191.5 Kcal/mol (1)

AHm(mK= -41.7 Kcal/mol (2)

L\Hmmgz - 64.7 Kcal/mol (3)

AHj000x= - 67.5 Kcal/mol (4)

AHjg00x:= - 25.0 Kcal/mol (3)



C>:Hy +2 03

CGHy @ —m-—»p

AHyooox= - 181.1 Kcal/mol (6)

AHjoo0x= + 34.2 Kcal/mol (7)

C-H; + 2 H,O > > CO + 4H- AH 00= + 55.8 Kcal/mol (8)
CO + H,O —— » CO; +H; AHjoox= - 8.3 Kcal/mol (9)
COz + Hz —_— CO + H20 AH](}()()Kz +83 Kcal/moli ( 10)

2.1.2 Formation des produits hydrocarbonés primaires

L'éthane et I'éthyléne sont les composés majoritairement formés lors de 1'oxydation
partielle du méthane. On peut donc les considérer comme é€tant les produits primaires de
la réaction de couplage oxydatif. Dans la littérature, la majorité des études supposent que
I"éthane est le seul produit primaire, alors que certains auteurs supposent que |'éthane et
I’éthyiéne sont tous les deux des produits primaires (Hutchings et al.,1989) En général.
I’éthane est prédominant par rapport a I'éthyléne et I'espece sélective pour oxyder le
méthane en éthane est I'ion O- de la surface. L interaction des ions O- avec le méthane a
la surface du catalyseur entraine la formation de radicaux méthyles CH; par arrachage

d’un atome d’hydrogéene. Cette réaction est I’étape déterminante cinétiquement pour



former I’éthane. En général, la dimérisation des radicaux méthyles se fait en phase

gazeuse.

Dans le cas du catalyseur MgO par exemple, le dopage par Li+ stabilisant 'ion O-
affecte différemment la sélectivité en CaHg et C;H,. Ce qui fait dire a certains auteurs
que les especes O- de la surface ne peuvent pas étre les espeéces oxydantes pour former
C:H, a partir des radicaux CH;" (carbeéne) comme produit primaire. D autres supposent
que la formation primaire de |’éthyléne est due a des processus se passant en surface des
catalyseurs (Hutchings et al., 1989). Des études utilisant CDy et CHs comme isotopes et
MgO dopé par Li+ comme catalyseur, ont montré qu’il y a formation de CH3-CH3;., CH:-
CD: et CDs-CDs3 seulement, ce qui exclut toute formation de radicaux CH;  (carbene).
D’autres études (Hutchings et al.,1989) ont montré que lorsque les ions Oz évoluent a la
surface du catalyseur, il est possible de former CH, .. comme par exemple dans le cas de

Sm;0; et former ainsi 1’éthyléne comme produit primaire.

2.1.3 Conversion secondaire

La réaction secondaire de la formation de |'éthyléne s’écrit comme :

CHg ———» GCGH+H: (a)

C-Hg +1/20; ———» CH; + H;0 (b)
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Dans le cas de MgO, La;O3 et Sm;0;, il a été noté que les sélectivités de I’éthyléne sont
en relation avec les différentes conditions expérimentales. Le rapport C:H./C:Hg observe
est voisin de celui attendu thermodynamiquement selon la réaction (a). Comme attendu,
I"hydrogene H; est le produit majoritaire dans le cas de catalyseurs nor dopés. Plusieurs
études ont démontre que cette voie non oxydative (a) est négligeable en présence d’un
oxydant et par conséquent, la réaction (b) est la voie principale de formation secondaire
de I’éthyléne en condition réductrice (le méthane est majoritaire par rapport a I’oxygéne)

(Hutchings et al., 1989).

A cause de leur énergie d’activation plus faible, I’éthane et I'éthyléne sont plus
rapidement oxydeés que le méthane. On remarque aussi que N>O est plus sélectif que O-
pour former C;H,. Ceci implique que 1’'oxygene monoatomique O est ’espéce oxydante
sélective pour cette réaction. Par conséquent la réaction (b) se fait principalement en

phase gazeuse et elle est la voie principale de formation de I’éthyléne.

2.1.4 Oxydation totale secondaire de I’éthane et de I’éthyléne

L'oxydation totale de C,+ a ¢té étudiée par Lunsford, (1995), qui a proposé un
mécanisme selon lequel I’éthane est oxydé en COy via I’éthyléne et que la réaction de
conversion directe de I'éthane en CO. n’est pas significative. Cependant, aucune
évidence expérimentale ne permet de justifier cette hypothése. D’autres études sur

Li/MgO et Sm;0O3 ont postulé qu’il y a une oxydation directe de I'éthane en oxydes de
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carbone qui se fait principalement a la surface du catalyseur par des espéces diatomiques
d’oxygéne notées O™ qu’on a pas pu identifier. Dans le cas de I'éthyléne, I’oxydation
totale peut se faire en surface et en phase gazeuse par l’intermédiaire de ces espéces

diatomiques d’oxygene.

2.1.5 Oxydation non sélective et formation de ’hydrogéne.

Les especes d’oxygeéne ont deux roles distincts. Elles sont responsables de la formation
des radicaux méthyles qui sont les précurseurs de I’éthane et elles participent aux

réactions d’oxydation non sélectives.

[1 est apparent que dans la plus part des cas, H est le composé majoritaire comme dans
le cas de MgO. Quand on dope MgO par Li , la sélectivité de H> diminue au détriment
des composés C; . On peut supposer que I’augmentation de la concentration de O- en
surface, stabilisé par Li , entraine I’oxydation de I’'hydrogeéne en H,O. L’hydrogéne H:
peut provenir de plusieurs voies réactionnelles :

- déshydrogénation de I’éthane

- déplacement réactionnel de I’eau

- décomposition du formaldéhyde

- réaction de reformage



[l a été observe que le rapport Hy/ COy reste constant en fonction du temps de contact a
une température donnée, alors qu’il varie en fonction du volume du lit catalytique. Ceci
a permis de conclure que la voie principale de la formation de I’hydrogéne est reliée
directement a la formation des oxydes de carbone COj et a lieu en phase gazeuse. Il a été
proposé donc qu’une voie possible est la formation de I'hydrogéne a partir de la
décomposition de composés oxygeénés comme le méthanol et le formaldéhyde formés a
partir de CH;, CH>" et O> en phase gazeuse. [l faut noter que ces mécanismes restent

encore non €lucidés complétement.

2.1.6 Importance des réactions en phase gazeuse

Le role principal des surfaces catalytiques est d’activer le méthane via I'interaction avec
les especes ioniques d’oxygéne de la surface qui génerent les radicaux. Ces derniers sont
libérés alors en phase gazeuse et se dimérisent ensuite pour former |’éthane ou peuvent
réagir avec |’oxygene O: pour former des radicaux peroxydes de méthyle. Ces derniers

donnent a leur tour des oxydes de carbone.

En absence de catalyseur, il a €té observé que lorsque la pression augmente, ie méthane
peut étre activé via un mécanisme radicalaire. En présence de catalyseur, un
accroissement de la pression augmente la probabilité d’avoir des réaction non sélectives.
Par conséquent, méme en présence de catalyseur, il faut tenir compte de la réaction de

couplage de méthane en phase gazeuse lorsque la pression devient importante.



2.2 Réle de I’oxygeéne

L activation du meéthane nécessite l'existence de sites a la surface du catalyseur sur
lesquels O est adsorbe et activé pour donner O et/ou O, La formation des radicaux

méthyles peut étre schématisée selon les processus suivants (Machocki. 1994) :

O:+2s > 20-s

CH; + O-s —®  CH; + HO-s

Ou s est le site actif de la surface.

L’entité O, peut se former mais elle est instable a température supérieure a 600"C.
Machocki, (1994) mentionne que O: ne peut pas intervenir dans |'oxydation sélective

du méthane.

Pour comprendre {e mode d’activation du méthane a la surface du catalyseur, plusieurs
études ont été menées sur des surfaces d oxydes meétalliques. Driscoll et al.. (1987). ont
examiné ce probléme sur MgO. Le conditionnement par un prétraitement avec O: a
haute température est nécessaire pour avoir un catalyseur actif. La présence de 'oxygene

moléculaire O, dans le mélange réactionnel affecte aussi la formation des radicaux.

En dopant la surface de MgO par du lithium, la concentration des radicaux méthyles a

fortement augmenté, alors qu’en dopant avec du sodium ou du fer, il n’y a pas eu d’effet



14

notable. L’activité du catalyseur Li/MgO avec 13.5% de Li est multipliée par un facteur

de 15 par rapport 2 MgO pur.

Au niveau de la compréhension du mécanisme de génération des radicaux méthyles,
I’oxygene moléculaire est nécessaire pour former et maintenir une certaine concentration
de CHj'. Des études par spectroscopie RPE (Résonance Paramagnétique Nucléaire). ont
montré qu’a des surfaces spécifiques faibles, il y a formation de centres actifs O (Bulk)
qui sont responsables de la formation des radicaux. Des études ont été menées alors, en
faisant réagir des ions O” avec CH, sur des surfaces de Mo/SiO: et ZnO et ont confirmé

cette hypothése (Hutchings et al., 1989).

L augmentation de I'activité de MgO dopé par Li’, est attribuee a la formation de site
[Li" O-]. Dans le cas de MgQ, il existe des ions O™ qui sont sur des sites laissés vacants
par les cations Mg, alors que dans le cas de Li/MgO, 'ion L1~ occupe ce site vacant,
car le rayon de Li~ et proche de celui de Mg ™ et il y a formation d’un centre [Li~ O-]
responsable de l’augmentation de son activité. Dans ces systémes, il n'y a pas de

variation de I’état d’oxydation du métal comme dans le cas des métaux de transition.

Dans le cas de La;Os;, Driscoll et al. , (1987) ont montré que ’activité est quadruplée par
rapport a LiMgO 7% a 600°C. L’'arrét de 'alimentation de O, entraine un arrét
immeédiat de I’activité de La,O;, alors que dans le cas de Li/MgO, la production des

radicaux dure plusieurs minutes aprés l'arrét de I’alimentation de O.. Cette différence



dans le comportement est attribuée au fait qu’il y a des sites O- (identifiés comme [Li’
O]) dans le réseau de Li/MgO, alors que dans le cas de La,Os, il y a des sites Oz qui
proviennent de O qui est adsorbé, ce qui rend ce dernier catalyseur plus sensible a la

présence de Ox.

Baerns (1988) a étudié I’effet de la mobilité de I’oxygéne du catalyseur a base d’oxydes
de plomb sur la sélectivité en C,+. Les composés ayant une haute mobilité de I'oxygéne
comme PbWOs, PbCrO; et PbMoO, présentent une sélectivité en C,+ assez faible et
privilégient I’oxydation en CO.. Alors que ceux dont I’oxygéne est peu mobile comme

Pb(POs) 2, PbSO, et PbO ont une sélectivité plus importante (de I’ordre de 60 %).

Rehspringer et al, (1991), ont étudi¢ différentes structures de LaYO; et ont montré que
la structure cristalline joue aussi un role dans la sélectivité du couplage du méthane et

que les atomes d’oxygéne les plus proches du site cationique sont les plus actifs.

2.3 Effet de la température

Généralement, la réaction de couplage du méthane est réalisée entre 700 et 900 °C. Le
taux de conversion du méthane, ainsi que la sélectivité en C,+ augmentent avec celui de
la conversion de I’oxygeéne. La concentration des radicaux méthyles augmente avec la
température, et la vitesse de la réaction d’oxydation de CHy dépend linéairement de la

concentration des méthyles selon I’étape élémentaire :
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CH;. +0; < CO; vi = ki [CH3.][O2] (N

Alors que la réaction de couplage est une fonction du carré de la concentration des

méthyles selon la réaction élémentaire :

2 CHj. « CyHq : v2 = kz [CH3.)? (2)

En augmentant température, on favorise la réaction (2), soit la formation des composés

C,+ au détriment de CO, ( Kao et al, 1997)

Une étude de Pannek et al, (1996), faisant appel a des simulations comparées aux
résultats expérimentaux entre 700 °C et 850 °C, avec un catalyseur La;05/Ca0, a montré
que la sélectivité en C,  passe par un maximum qui dépend essentiellement du temps de
résidence des réactifs. Plus on augmente le temps de résidence, plus le maximum de
rendement se déplace vers les hautes températures. Le rapport C:H4/C;Hg passe par un
maximum, alors que le rapport CO/ CO, passe par un minimum en fonction de la

temperature.

Le passage de la sélectivité en Cy+ par un maximum en fonction de la température
s’explique par le fait qu’en dessous de cette température critique, les vitesses des étapes
de formation de C;H, et CsHs sont faibles, ce qui donne de faibles sélectivités. Quand la
température dépasse cette température critique, la conversion de I’oxygéne est complete,

ce qui réduit la conversion du méthane. Par conséquent, la sélectivité en C,+ est réduite.
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Au dela de cette température, on favorise plutot les réactions de déshydrogénation de
I’éthane pour former I’éthylene. Ce dernier réagit éventuellement avec H.O pour donner

CO et H,.

2.4 Effet de la dilution par un gaz inerte

Les réactions de couplage et d’oxydation sont trés exothermiques. La température du
réacteur croit avec 1’accumulation de la chaleur de réactions. La condition d’avoir un
systeme plus isotherme peut étre réalisée dans le cas de réacteur a lit fixe par une

dilution avec un gaz inerte. De plus la dilution défavorise les réactions homogenes.

Dans ce domaine, Lane et Wolf (1988) ont soulevé cette problématique de dilution, en
précisant qu’il faut étre prudent dans I'interprétation des résultats en tenant compte a la
fois de I’effet catalytique et ce qui est dii a la phase gazeuse. Pour cela, il ont utilisé
divers matériaux solides supposés inertes dans I’oxydation du méthane (laine de verre,
granules de verre en quartz), a une température de 750°C, avec un mélange CH./O> =2.
un débit de 50 ml/min et un facteur de dilution D=(Pci14+P02)/Pioal variant de O a 1.
Pour un facteur de dilution inférieur a 0.4, la conversion du méthane reste négligeable,
alors qu’a D>0.4, I’effet devient important et la conversion atteint 21% pour D=1 avec
une sélectivité de 30% en C,+. De plus, la sélectivité en CO augmente avec D. Ainsi la
comparaison entre les catalyseurs devient assez délicate comme ['ont précisé d’autres

auteurs (Ismagilov et al, 1992). Ces auteurs ont utilisé une technique d’isolation de
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radicaux dans le cas de catalyseurs a base de CuCr.0.4/v-Al-Os et Pt/v- Al:Osx. s ont
observé une contribution du mecanisme réactionnel homogéne non négligeable dans le
taux de conversion du méthane. Ils ont précis€¢ néanmoins qu’'a trés faible taux de
réactifs (forte dilution par un gaz inerte). la réaction d’oxydation partielle est purement

hétérogene et par conséquent tout effet observé peu étre corrél€ au matériau catalvtique.

2.5 Effet du rapport CHy O;

Quand le rapport de CH4/O; est proche de 2, la conversion du méthane est pius élevée.
alors que la sélectivité en C»+ est faible. Lorsqu'on diminue la pression partielle de
'oxygene, la sélectivité en C,+ augmente. Ceci peut s expliquer selon le mécanisme

réactionnel illustré suivant :

Dans le cas de la formation de I’éthane, |'étape de réaction sélective ci-dessous :
2CHs;+'%2 03 ———p C:H¢ +H20

a un ordre apparent par rapport a l’oxygene de 2

Alors que dans les réactions non sélectives suivantes :
CH;+2 0O, —> CO, + 2H->0
CH: + O, —» CO + H,0 + H>

ont des ordres apparents par rapport a | ’oxygene supérieurs a 'z .
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Par conséquent, tout accroissement du taux de conversion du méthane est compensé par
une diminution de la sélectivité en C,+. En présence de catalyseurs, cette tendance est
observée expérimentalement. Chen et al.,(1994) ont observé que le taux de conversion
est plus prononcé a faible rapport (CH4/0,=2.5) et que la sélectivité en C,+ est plus
importante a haut rapport (CHs/O,=4). Dans une étude de Pannek et Mleczko (1996), on
a observé qu’a des rapports CHy/O; faibles, il y a une forte conversion du méthane, mais

la sélectivité en C+ est faible.

2.6 Nature du catalyseur

Sur la nature des catalyseurs qui favorisent [oxydation partielle du meéthane, il est
important d’avoir quelques caractéristiques physico-chimiques (Long et al. 1997,
Choudhary et al., 1991 et 1997c):

- basicité assez élevée

- surface spécifique de I'ordre d'une dizaine de m%/g

- un bon contrdle de la mobilité d’ion d’oxygéene

- une stabilité thermique

- une résistance a |’hydratation et a I’attrition



2.6.1 Caractére acido-basique

La basicité de la surface est importante pour augmenter la sélectivité envers le couplage
du méthane et plusieurs auteurs mentionnent que son réle est le plus important. Dans le
cas des oxydes du magnésium (Choudhary et al., 1991; Choudhary et al . 1997a et
1997b) et des lanthanides (Otsuka, 1988), le dopage par des éléments de plus en plus

basiques entraine une augmentation de la sélectivité en Cy+.

Une étude détaillée de Choudhary et al, (1991), a été menée pour voir 'effet du
caractere acido-basique dans le cas d’oxyde de terres rares sur 'activité catalytique pour
I'oxydation partielle du méthane. Sm;O; et La,O; montrent une grande activité et une
sélectivité intéressante en Cs+ Par contre CeO> montre une trés faible
activité/sélectivité. Cette différence a ét€ expliquée par la différence de la basicité entre
ces catalyseurs: La;03, Ce;0s, Smy03, Eu;O5 et Yb,Oj;. Le caractére basique a €té étudie
en fonction de la température par adsorption de CO, et le caractere acide par celle de

NH;.

Les études de distributions de I’acidité et de la basicité révélent la présence de
distribution de sites de différentes €nergies. L’acidité et la basicité sont attribuées a des

cations M"" ou anions O% respectivement, sur la surface du catalyseur.



Le caractere acide (caractére accepteur de pair d’électrons) des sites de surface dépend
de la charge effective +ne des cations du métal et/ou de leur coordination a la surface du
catalyseur. D’une maniere similaire le caractére basique (caractére donneur d’électrons)
des sites de la surface dépend de la charge effective (-ne) des anions et/ou de leur
coordination a la surface du catalyseur. Les imperfections, cations. “kinks’, qui donnent
lieu a des sites ayant des ions a bas degré de coordination. sont responsables de la

présence de sites de différentes forces.

L activité du méthane et le rendement de C,+ décroit dans le sens La-O3 > Sm>0;>
CeOa. Ceci confirme I’hypothése affirmant qu’il n’est pas nécessaire d avoir des centres
de métaux ayant de multiples €tats d’oxydation stables comme Sm et Ce, pour avoir une
grande activité/selectivité. La tres faible sélectivité dans le cas de CeO: montre que les
radicaux méthyles réagissent fortement avec CeO: qui entraine leur conversion en CO-.
Pour tous ces matériaux, on observe qu’en augmentant la température jusqu'a 1070 "C.
on augmente la sélectivité en C,+. Cette augmentation peut étre due a [a diminution de la
formation de CO et CO: a partir des radicaux méthyles dans la phase gazeuse :

CHy +0O; ———— »CH;0; —p ...—9p CO.CO:

La formation de radicaux peroxydes de méthyie (CH30z). qui donnent lieu a CO et COs,
n’est pas favorisée a plus haute température. Par conséquent, la sélectivité C,+ augmente
avec la température. Une fois cette température atteinte, il y a une diminution de la

sélectivité due principalement a la conversion des radicaux méthyles en CO et CO:.
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Certaines conclusions ont été avancées lors de cette étude au niveau du role du caractére
acido-basique dans l’activité catalytique. En effet, les catalyseurs étudiés différent par
leurs propriétés acido-basiques. La;O; montre la plus importante activité/sélectivité,
alors que CeO- montre la plus faible. Dans le cas de La;Os;, on mesure la plus importante
force basique totale (existence de sites basiques), alors que la force des sites acides est
moyenne. Par contre, dans le cas de CeO,, il y a de sites acides forts interagissant avec
les carbanions, les radicaux, les hydrocarbures qui sont oxydeés totalement. Les sites
acides forts défavorisent la sélectivité, car ils interagissent fortement avec les

carbanions, les radicaux et les hydrocarbures, ce qui entraine une oxydation totale.

2.6.2 Role des promoteurs alcalins

Un certain nombre d’études ont été menées pour €lucider la nature du site actif du
catalyseur, particuliérement dans le cas d’oxydes de métaux non réductibles types MgO
et Sm10;. Une attention particuliére est donnée au role du promoteur alcalin. L addition
de Li" a MgO entraine un abaissement de la surface spécifique et une augmentation de
I"activité¢ de I’oxydation du méthane et la production des hydrocarbures C:’, en

particulier C;Hs. Méme une faible quantité de Li+ de ’ordre de 0.4% exhibe cet effet.

Lunsford (1995) a étudié largement Li+/MgO par spectroscopie RPE et a montré qu’en
présence de O3, ce catalyseur forme des ions O- a la surface, qui sont stabilisés par la

formation de sites Li O". On peut retrouver ces mémes sites dans le cas de CaO. Par
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traitement thermique et bombardement électronique, on a montré que les radicaux
méthyles sont présents quand CH./O; sont alimentés sur le catalyseur Li/MgO a 500 °C.
Une corrélation directe a été observée entre le taux de conversion du méthane et la
concentration de sites Li O". Il a été conclut que le radical CHs est produit a partir de
I"interaction de CH, avec O- du centre Li'Q". Le centre actif Li'O™ peut étre regenéré

par oxydation de LiOH par O,.

Dans le cas de Na™ dopant MgO, on observe une activité plus faible que dans le cas de
Li". Ceci a été expliqué en terme de rayon ionique de Li’, Na~ et Mg’ ™. Le centre Li'O’
est formé par la substitution de Mg®™ par Li’ qui ont pratiquement le méme rayon
ionique ( 0.68 A pour Li+ et0.66 A pour Mg") alors que celui de Na+ est plus grand (
0.99 A). Dans le cas de CaO, le métal alcalin le plus effectif est Na+ car le rayon de Ca™’
est voisin de celui de Na+ ( 0.97 A). D’autres techniques comme la photoluminescence
et les rayons X ont confirmé le role de O- dans I’activation du méthane. Le dopage par

des métaux alcalins augmente cette activite.

Dans des conditions identiques, Lunsford (1995) a montré que la vitesse de formation de
radicaux méthyles est plus grande dans le cas de La,0s3 que dans le cas de Li/MgO. Les
ions Oy" sont les plus abondants et masquent la présence de O- dans le spectre RPE. Il
est intéressant de noter que le dopage de La,0O; par Li n’est pas aussi efficace que dans

le cas de MgO et Sm;0s, ce qui impliquerait que les ions O- ne sont pas les sites actifs
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dans le cas de La;Os, mais plutét O,". Dans ce dernier cas, I'activation du méthane est

analogue a celle de MgO et CaO, a savoir qu’il y a génération de radicaux méthyles.

Une étude cinétique (Driscoll et al., 1997) a montré que les espéces actives dans le cas
de Sm:0O; sont les ions diatomiques d’oxygéne. En absence d'oxygéne O, les
catalyseurs types oxydes: Na;0z, BaO:; et SrO; montrent une activité entrainant la
formation de I’éthane. Il a été suggéré que les ions O, peuvent étre les sites actifs dans

ce type d’oxydes. On a pu établir qu’il s’agit de dimeres de O- : O™---O".

Dans le cas d’oxydes de métaux réductibles comme PbO et MnQ,, il a été postulé que
I"activation du méthane se fait par des voies faisant appel a M"", ce qui implique que les
ions O du réseau sont responsables de cette activation en générant les radicaux
méthyles. Mais I’activité dans ces types d oxydes reste trés faible, ce qui explique le peu

d’intérét porté a ces composés.

Les catalyseurs de type oxydes de métaux non réductibles deviennent geénéralement
actifs a partir de 700 °C. A ces températures, les réactions en phase gazeuse sont
importantes. De plus, le dopage par des métaux alcalins des différents oxydes donne une
large variété d’activité. Il reste a optimiser les différents parameétres pour avoir une

sélectivité et des conversions viables économiquement.
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Dans le cas de la silice et des alumines, il y a formation de CO; essentiellement. Pour
augmenter la sélectivité de C,+, certains auteurs mentionnent que !'imprégnation par du
sodium entraine un blocage des sites acides et reduisent la surface spécifique, ce qui
réduit I’oxydation totale du méthane. Les auteurs mentionnent que l'icn chlore joue aussi
un role dans le couplage du méthane et que le réle du sodium est de stabiliser le chlore

car il est plus volatil (Yoon et al., 1997a).

ZrO; est connu pour privilégier la combustion totale du méthane en CO et CO> (Niemi et
al.,, 1994). En le dopant par des métaux alcalins, alcalino-terreux IIIA ou NaCl, on peut
augmenter sa sélectivité en Co+. ZrO, posséde des propriétés acides et basiques, ainsi
qu’une bonne stabilité thermique. Dans cette €tude, il a €t€ montré qu’en utilisant un
mélange de ZrO; et La,Os (préparation par coprécipitation). on obtient une sélectivité de
C.+ intéressante et que le dopage par des métaux alcalins et alcalino-terreux aident a
augmenter cette sélectivité. ZrO, joue dans ce cas un role de support et que la partie

responsable de I’activité est La;Os et les oxydes de métaux utilisés comme dopants.

Plusieurs auteurs mentionnent que ZrQ, contenant des promoteurs en métaux alcalins
donne une sélectivité et un rendement notables en C>+ (Yoon et al , 1996 et 1997b). La
performance de ZrO, dopé dépend fortement de la nature du sel alcalin et de la méthode
de préparation. NaCl semble le plus efficace avec la méthode de préparation sol-gel. La
relative performance de Na+-ZrO,-Cl- est attribuée a I'incorporation de Na+ et Cl- dans

la matrice de ZrO,.
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Dans une étude de Xu et al., (1995), il a été montré que I'imprégnation de 20% de SrO et
20% de La;O3 dans CaO, augmente la basicité de ia surface et entraine I’augmentation

de la sélectivité de fa conversion du méthane.

Le support (matériau de dilution) joue aussi un role dans ['oxydation partielle du
méthane. Choudhary et al, (1997b) ont étudié ce probléme en utilisant des matériaux a
base de silice poreux ayant des surfaces spécifiques trés faibles. A 800 °C, on a comparé
les performances catalytiques entre le catalyseur SrO/La,0; supporté sur le matériel
poreux et celui non supporté. Dans les deux cas la conversion et la séiectivité en Cy+
sont comparables et sont égales a 28% et 63% respectivement. De plus, le rapport C;Hy/
C:Hs augmente avec le taux de dilution du catalyseur. Le catalyseur supporté a une
meilleure durée d’activité. Cette meilleure performance est attribuée a un meilleur
contrdle du gradient de température dans le catalyseur supporté. car I’effet des réactions

exothermiques est affaibli en diluant le catalyseur avec le support.

Dans le tableau 3.11.2. suivant (Lunsford, 1995), il y a un certain nombre de catalyseurs
utilisés par différents auteurs qui montrent une forte activité dans la conversion du
méthane et une bonne sélectivité en C;+. Ce sont en général des oxydes de métaux

dopés.



Tableau 2.6.2 parameétres d’activité de différents catalyseurs

Catalyseur T(°C) u (ml/min/g) |CHy/O2/N; [XCH, {SC,+ [SCOy
(rapport (%) (%) (%)
molaire)

Li( 5%)/MgO 675 75 78/8/14 9 82 18

La;O; 750 10000 8/2/90 12 67 33

Sr( 1%)/ La;,05 880 3667 91/9/0 16 81 19

Ba( 2 % mol)/MgO 825 2400 42/4/54 17 78 22

LiCa;B1,04Cle 720 25 20/10/70 42 47 53

BiOCI (10%mol)/ 750 250 20/5/75 18 83 17

Li203 (10% mol)/MgO

NaMnO;(12%)/MgO 800 84 50/10/0 28 69 31

Mn(2%)/Na;W04(5%)/Si 800 1320 45/15/39 37 65 35

0

2.7 Catalyseurs perovskites

Les perovskites de type ABO; avec différents métaux A tels que Sr ou La et B tels que
Cr, Co, Fe, Mn et Y ont été pour ['oxydation partielle ou la réaction de couplage du
méthane étudiés (Alcock et al, 1993). Ce sont en général de bons conducteurs
électroniques. Le type de conduction peut étre de type p ou n. Une série de perovskites
de formule générale La;.. SryBi.y O3 (B=Co, Cr, Fe, Mn, Y, Nb et Ti) a été €tudiée pour
évaluer leur activité dans le cas de |’oxydation partielle du meéthane. Leur surface

spécifique est de I"ordre du m%/g. D’aprés cette étude, il a été montré que la phase
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bixbyite de LaYQO3 montre une grande activité au niveau de la sélectivité en C,+. alors
que la phase perovskite ne présente pas d’activité. La substitution par Sr montre par
contre, une activité non négligeable dans le cas de Lao s Sro2Y Q19 entre 700°C et 800°C.
La substitution par [’ion strontium dans LaYO; augmente la concentration des lacunes
d’oxygene dans I’électrolyte solide sans introduire une conduction électronique, ce qui

entraine une augmentation non négligeable SC,+.

2.8 Catalyseurs a base de métaux nobles

Comme on I’a dit, la conversion du méthane directement en hydrocarbures de plus haute
valeur ajoutée comme [’éthyléne et I’éthane par couplage oxydatif reste un défi. Une
autre voie de conversion est la formation par oxydation partielle du gaz de synthése
précurseur au méthanol et au formaldéhyde. Malheureusement, sous les conditions
opératoires a haute température nécessaire pour activer le méthane, la formation de CO.
est tres favorable thermodynamiquement (AG de I'ordre de -800 KJ/mol a T=700 °C) et
par conséquent I’oxydation partielle du méthane pour former ces composés reste

difficile.

Des composés a base de Rhuthenium ont été synthétisés par Asheroft et al (1990). Il
s’agit de LnaRu2O+ et ils ont €té trouvés trés actifs pour I’oxydation partielle du méthane
et tres sélectifs pour le gaz de synthése. La réaction globale peut s’écrire pour ce type de

catalyseurs comme suit :



CH; - 1/20; ————CO + 2H;

Le gaz de synthése peut €tre obtenu par plusieurs voies qui mettent en jeu en géneral le
réformage par la vapeur des hydrocarbures ou du charbon. Le méthane, par exemple,
peut étre converti sur le catalyseur Ni/Alumine a 700-800 °C selon la réaction :

CH4 + HzO‘__—_’ CO + 3[‘{2

Cette réaction est une source importante de monoxyvde de carbone et d hydrogéne. mais
elle est tres endothermique et entraine en plus la formation de CO; par déplacement

selon la réaction :

CO+H,0 —® (CO, +Ha.

Par contre, la réaction d’oxydation partielle en présence d oxygeéne est moyennement
exothermique, plus sélective et le rapport H»/CO obtenu est plus bas que celui dans le
cas de réformage a la vapeur. Ce rapport plus faible est trés désirabie pour certaines
applications industrielles du gaz de synthése et élimine le besoin de rajouter CO: et O:
pour réduire la quantité d hydrogéne requise dans le cas de reformage de vapeur. Le
tableau 3.11.4 suivant résume [’activité de ces composé€s. Les sélectivités sont définies
selon :

Siz= Pi2/( Pyp2 + Pii2o)

Sco= Pco/(Pco + Pcoz)



Tableau 2.8 Paramétres d’activité de catalyseurs a base de Rhuthenium

(Cata[yseur conversion du méthane % SCO % SH. %
PI'zRuZP7 89 94 98
SmzRu, P+ 74 8§ 90
EU2RU2P7 87 95 97
GngU2P7 87 94 97
TbaRu,P7 79 89 94
Tm2RU2P7 79 91 94
szRUzP'f 82 9] 95

Ces résultats permettent de conclure que le site actif est ’élément Rhuthenium. Dans le
cas de Ru/Al>O3 1%, on observe aussi une activité similaire. Le mécanisme proposé par
ces auteurs suppose qu’il y a formation de CO; a partir du méthane, suivie par une
séquence de réformage a la vapeur d’eau et inverse les réactions de déplacement eau-
gaz. Ceci est consistant avec les observations dans le cas du Ni, Pd et Rh supportés

connus pour étre de bons catalyseurs pour |’oxydation partieile du méthane.

Dans les études de Hickman et al., (1992; 1993), la formation du gaz de synthése est
réalisée, sur des catalyseurs a base de Pt et Rh déposés sur une céramique monolitique, a
des température entre 850 et 1150 °C. La grande sélectivité de H, est surprenante car en
général, I’activité est limitée dans plusieurs types de catalyseurs pour plusieurs raisons
comme par exemple le fait que la réaction de H; avec O; est trés rapide a haute

température, que CH, est tres difficile a dissocier et requiert de trés hautes températures.



A plus basse température le carbone graphite se forme (températures inférieures a 1000
°C) et désactive par conséquent, les sites actifs du catalyseur. Dans ces études, les
auteurs montrent que la sélectivité Sy est maximisée grace a la structure spéciale des
catalyseurs et du design du réacteur qui permettent un temps de contact assez court pour

éviter les réactions de d’oxydation totale en COa.

2.9 Modes d’alimentation

Des travaux de Keller et al., (1982) ont établit que lorsque le méthane et I’'oxygéne sont
co-alimentés, 1I’oxydation non sélective du méthane peut étre dominante soit en phase
gazeuse (homogene) ou en présence de catalyseur (hétérogéne). Pour minimiser cet effet
indésirable, ils ont opéré en régime cyclique, c-a-d que le méthane et ['air sont alimentés
séparément avec un temps de décalage trés court ou on purge avec l'azote. Par cette
voie, le méthane réagit avec le catalyseur qui fournit I'oxygéne actif. Lorsque tout
I'oxygéne a réagit, I’oxydation du méthane cesse. Ce qui permet d’oxyder partiellement
le méthane. Différents types d’oxydes ont été utilisés avec une température supérieure a
600 °C. L’éthane et I'éthyléne sont majoritaires et le catalyseur qui a présenté une

meilleure activité est 'oxyde de manganese supporte.

Plusieurs études aprés celle de Keller et al.,(1982) ont établit qu’il n’était pas nécessaire
de recourir au régime cyclique d’alimentation pour obtenir des sélectivités notables. Le

choix du catalyseur reste le facteur le plus important. Lunsford, (1995) a montré que
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I'oxyde de manganese dopé par Li a une bonne performance catalytique a des
températures supérieures a 600°C. A plus basse température, il y a formation de CO et
CO; seulement. Il y a peu de H,, mais d’autres études ont montré que H; peut étre aussi

produit substantiellement.

En général, les produits majoritaires observés sont C;Hs, CoH., CO, CO-, H: et H2O. Les
hydrocarbures de trois atomes de carbone et plus sont observés a I'état de traces. Les

composés CH,OH et CHO sont observés aussi a 1’état de trace.

En se basant sur des €tudes antécédentes, deux types de catalyseurs ont été évalués en
réacteurs pilotes. Sofranko et al, (1987) a décrit un procédé avec une alimentation
cyclique et un catalyseur a base d’oxyde de manganése supporté. Sous certaines
conditions d’alimentation cyclique, ils ont montré que la sélectivité en C.+ et la
conversion du méthane sont reliées par la regle de 100% (Sc2- + Xcus voisin de 1).
Quand il s’agit d’une co-alimentation, ils ont observe que la sé€lectivité SC,. diminue de
10%. Quand le temps de résidence est court, il y a une diminution significative de la
conversion du méthane. Le cycle rapide entre le méthane et I'oxygene est nécessaire

pour que le procéde soit viable économiquement.

Edward et al., (1988) ont décrit un procédé de coalimentation en réacteur a lit fluidise,
en utilisant un catalyseur a base de magnésium promoté par Li (Hutchings et al, 1989).

Le procédé permet d’atteindre une sélectivité en Co+ de 80% avec un taux de conversion
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du méthane faible de I'ordre de 10%. Ceci démontre que [’alimentation cyclique n’est

pas nécessaire pour atteindre des sélectivités aussi importantes.

Une question importante reste encore a €lucider concernant les mécanismes mis en jeu
lors d’une alimentation cyclique ou une co-alimentation. Il est admis que I’activation du
méthane est identique dans les deux cas. Des résultats ont montré qu’en absence de
I’oxygene en phase gazeuse, I’oxygeéne dans le réseau du catalyseur dans le cas de MgO
ou Li/MgO est inactif pour oxyder le méthane car la réaction steechiométrique n’est pas
observée. Par conséquent, [’oxydation du méthane en régime co-alimenté fait intervenir
des espéces d’oxygéne adsorbées. Dans le cas de MnO supporté, [’oxydation
steechiométrique est observée. Elle fait intervenir I'ton O,- du réseau comme site actif.
On peut conclure donc que I’étape d’activation du méthane peut étre différente selon le
type de régime d’alimentation. Cependant, en présence de O: gazeux, des especes

adsorbées d’oxygene peuvent devenir importantes dans le cas de MnO.

Une large gamme de catalyseurs a été étudiée par différents auteurs (Hutchings et al.
1989). En général, il s’agit d’oxydes de métaux. Les produits majoritaires de la réaction
d’oxydation partielle du méthane sont: C;H¢, C:Hs, CO, CO;, H; et HyO. Les
températures de réaction qui sont supérieures a 600 °C font que CH3OH et CH;O soient
instables et se décomposent éventuellement en CO et CO,. Cependant la formation de

composés oxygénés a plus basse température est peu reportée dans la littérature. Les



composés hydrocarbonés contenant 3 atomes de carbones et plus sont détectés a |’états

de traces. C;H., et C;Hg sont les plus observés.

Il est apparent que le rapport C;H,/C:Hs varie dans une large gamme pour les
catalyseurs étudiés. Cependant, comme il a été mentionné par Van Kasteren cité par
Huchings et al, (1995), ceci peut étre di aussi au design du réacteur, et plus
particuliérement a la zone chauffée du réacteur du lit catalytique. Dans la majorité des

cas, peu de détails sont donnés dans les articles, ce qui rend la comparaison difficile.

On peut aussi remarquer que ’étendue des conditions opératoires rend les comparaisons
trés difficiles. Par exemple on peut avoir des rapports CHy/O, varient de 2 a 200 avec

des taux dilution par un gaz inerte aussi varies.

2.10 L’oxyde nitreux comme oxydant

Peu d’études comparatives entre N2O et O, comme oxydants ont €té menées. La
conclusion importante qut découle de certaines études est que N;O abaisse
significativement la conversion du méthane, alors que la sélectivité en Cy+ augmente en

favorisant I’éthane C;H¢ (Hutchings et al, 1999).
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2.11 Propriétés physico-chimiques des composés type zirconyles phosphates, de

type alumine béta et perovskites

Les composés ZP ont la formule générale suivante: MM M " Zry(POy); ou M, M et M’
sont des métaux { Alamo, 1993). Les métaux M, M’ et M’ peuvent étre Li. Na, K, Cu,
Ag, T, Cs, Sr, Ba, Ca, Mg, Mn, Zn et Co avec des proportions des métaux variables. La
structure est de type tubulaire avec des canaux ou viennent s’insérer les métaux. Le
squelette est formé par deux groupes chimiques ZrQOg et quadratique PO, qui se trouvent

dans les coins (figure 2.11.1 et 2.11.2) (annexe).

Outre leur grande stabilité thermique, une des caractéristiques importante est que
l'oxygene des ions phosphates ne peut pas étre transporté a travers le réseau cristallin.
Ceci peut limiter la réactivité de ce matériaux pour l'oxydation du méthane, mais
I'existence de meétaux inclus dans les canaux du composé peuvent jouer un role dans
I'activation du methane. Ces composés sont connus pour leur conductivité ionique des

cations métalliques.

Dans le cas de ZrO qui présente une structure lamellaire ( Moles, 1999), la mobilité de
oxygéne est plus élevée, ce qui favorise une oxydation totale du méthane. Les
composés ZP ont une forte liaison Zr-P-O qui leur assure la bonne stabilité, ceci limite le
transport de I’oxygéne du réseau et ainsi peut favoriser une oxydation partielle du

méthane au lieu de son oxydation totale. Le caractére acido-basique de ces composés



peut €étre modulé par insertion de différents métaux, ce qui a priori favoriserait la

réaction de couplage du méthane.

Les oxydes mixtes a base d’alumine, d’oxyde de strontium et d’oxyde de magnésium

ayant une structure d’alumine béta se caractérisent par la mobilité du cation Sr’.

Les perovkites sont par contre des oxydes mixtes ayant une structure cubique dans la
quelle les ions d’oxygéne peuvent étre mobiles. On peut les présenter d’une maniére
générale par la formule générale ABO; ou A et B peuvent étre respectivement des
métaux alcalino-terreux ou lanthanides et des métaux de transition. Les sites A sont
supposés €tre inactifs et les sites B sont les sites responsables de I’activité éventuelle du

matériau.

2.12 Conclusions

D’aprés la revue de littérature, il nous semble que les composés type zirconyles
phosphates présentent des propriétés intéressantes pour favoriser les réactions de
couplage du méthane a savoir :

- Caractére basique

- Faible surface spécifique

- Faible mobilité de I’oxygéne

- Stabilité thermique.



- Plusieurs possibilités d’insertion de métaux

A titre de comparaison, nous avons étudié deux autres types de matériaux catalytiques a
base d’oxydes mixtes et perovskites, qui ont €té élaborés dans le cas de précédentes
études concernant [’oxydation totale du méthane, et ont montré des comportements

plutdt favorables a I’oxydation partielle du méthane.

Dans le cas de notre étude, nous allons tout d’abord chercher les conditions
expérimentales optimales de température, de débits des gaz, du rapport CHy/O; et du
rapport de dilution (par |’azote). L’activité catalytique sera étudiée pour chaque type de

matériaux et sera comparee entre elles et aux résultats de la littérature.



CHAPITRE III

METHODOLOGIE

3.1 Dispositif expérimental

L’évaluation de I'activité des catalyseurs étudiés a été réalisée a I'aide du montage
présenté dans la figure 3.1.1. Le réacteur est formé par deux tubes concentriques
d’alumine. Le catalyseur (avec ou sans support) est inséré dans l'espace annulaire et
maintenu a l‘aide de laine minérale (figure 3.1.2). La longueur du réacteur est de 60 cm
et son diameétre interne est de 1.3 cm. Le lit catalytique est composé du catalyseur
mélangé avec un matériau inerte pour répartir la chaleur générée par les réactions
exothermiques lors de I’oxydation partielle du méthane. L’inerte utilisé est la pierre
ponce qui est un matériau ayant des cavités dans lesquelles se loge le catalyseur sous
forme de poudre fine. Le rapport utilisé de I’ordre de 10/1 (v : v). La pierre ponce est
constituée de S10; (70%) , Al:O; (13%) et d’autres oxydes de métaux en plus faibles

quantités. Elle est calcinée vers des températuree de 1000 °C préalablement avant son

utilisation. Sa surface spécifique est tres faible de I’ordre de 0.01 m%/g.

Le réacteur est placé dans un four pouvant atteindre des températures de I’ordre 1200 °C
et permettant une bonne répartition de la chaleur. Un thermocouple placé au centre du

réacteur permet de mesurer la température de réaction. Le systéme est isolé avec de la



laine minérale. Un manometre a mercure placé a I’entrée du réacteur permet de mesurer

la pression dans le réacteur.

L ajustement des débits d’alimentation du réacteur en méthane. en oxygéne (air) et en
azote est réalisé par |'intermédiaire de trois débitmetres massiques reliés a un controleur.
Les débitmétres permettant une large gamme de débits sont calibrés préalablement. Les

courbes de calibration sont indiquées dans la figure 3.1.3, en annexe.

Le méthane et 'azote de grade de pureté chromatographique proviennent de bonbonnes

sous pression, alors que |’oxygene provient de I’air comprimeé de I’'Ecole Polytechnique.

A la sortie du réacteur, le mélange réactionnel traverse un desséchant a base de CaSQO,
pour piéger ’eau formée lors des réactions et qui est nuisible pour ['analyse

chromatographique.

Lanalyse des gaz se fait par chromatographie en phase gazeuse a l'aide de deux
colonnes : Porapak Q pour séparer les gaz suivants : CO,, C;Hs, C,Hg et CH,, et Tamis
Moléculaire SA pour séparer les gaz suivants : N, O; et CO. La température des
colonnes est fixée a 98 °C. Un systéme d’échantillonnage automatique est mis en ceuvre
pour injecter périodiquement les gaz a analyser. Le détecteur utilisé est un catharométre
(TCD). Le débit du gaz vecteur (He) est de 40 ml/min. Le délai entre deux mesures a

deux températures différentes est une heure au minimum pour permettre au systéme
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d’atteindre 1’équilibre lorsqu’on change de température. Les températures mesurées sont
a = 2 °C. Les courbes de calibration du chromatographe sont indiquées en annexe

(figures 3.1.4 et 3.1.5)



CH, AR Nj

desséchant

-~

Figure 3.1.1 Schéma du dispositif expérimental

+i



Fibres d"alumine

350 um < Pierre ponce < 500 um

B Catalyseur/ pierre ponce (10mL)

Figure 3.1.2 : Réacteur a lit fixe
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Les conditions opératoires du mélange CH.4/O2/N; sont déterminées a partir de la revue
de Ilittérature et des conditions hors d’inflammabilité et d’explosivité (figure 3.1.6,
annexe). En général, on trouve dans la littérature des facteurs de dilution par 1'azote

d=px2/poz allant de 2 a 100.

Dans notre cas, on utilise toujours un mélange riche en méthane (rapport CH./O:
supérieur a 2). Le facteur de dilution par 1’azote doit étre supérieur a 10. Comme le taux
de conversion de F'oxygene est supérieur a celui du méthane a des températures entre

700 °C et 900°C, le facteur de dilution peut étre abaisser jusqu’a 6.

Les mélanges utilisés de CHs/ Oy/N; sont : 2/1/13 |, 4/1/27, 2/1/6 et 4/1/6 afin de voir

I"effet du rapport CH/O;, et I’effet de la dilution par |'azote.

Le débit total du meélange de réactif est fixé en général entre 100 ml/min et 300 ml/min.

3.2 Calcul des conversions et des sélectivités

Les calculs du taux de conversion, rendement et sélectivité sont comme suit:

Pour le méthane et I’oxygene, le taux de conversion est :

xC||4= 1- (CHJ)out/(CHJ)in

Xo02= 1- (@2)out/(O2)in
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ou (CH,)in et (CH.)ow sont les concentrations molaires du méthane avant et apres la

réaction. De méme pour I’oxygeéne.

La sélectivité du produit 1 est donnée par:
Si=ni*C;/(an*C,-)
ou n; et n; sont les nombres d’atomes de carbone des constituants i et j respectivement

(CO, CO», C1H, et CzHg) et C; et C; sont leurs concentrations respectives.

Dans nos calculs, nous n’avons pas tenu compte de la perte de pression entre [’entrée et

la sortie du réacteur car elle est négligeable.

Les résultats de sélectivité et de rendements sont calculés avec une erreur expérimentale
de 5 %. Un bilan sur le carbone est effectué selon la formule :

(CHy)in — (CH4)out = 2 * (C3Hy) + 2%(CzHs) + (CO) + (COy)

3.3 Préparation des catalyseurs

La préparation des catalyseurs se fait par la technique de cryodessiccation qui comprend
les étapes suivantes:

- Préparation des solutions de métaux sous formes de nitrates, de phosphates
d’ammonium et de chlorures de zirconium dans le cas des ZP.

- Atomisation de la solution et congélation des gouttelettes



- Cryodessiccation
- Décomposition des nitrates

- Calcination

Les solutions meres des nitrates de 1 M de métaux sont diluées selon les proportions
stoechiométiques désirées en milieu acide pH=4.5. Dans le cas des zirconyles
phosphates, on les ajoute avec les solutions de chlorures de zirconium et de phosphates
d’ammonium préalablement dilu€es selon les proportions voulues. Une fois le mélange

fait, on filtre pour éliminer les particules solides.

La formation de fine gouttelettes est réalisée a 1’aide d un atomiseur fonctionnant a air
comprimé. Le jet est réglé pour permettre d’avoir une uniformité de gouttelettes sur la
surface de l'azote liquide et d’éviter la formation d’agglomérats. Les gouttelettes
congelées sont ensuite récupérées au fond de la chambre au moyen d’un systéme de

filtrage.

La cryodessiccation consiste a sublimer ['eau qui est a 1'état solide, tout en préservant ia
répartition des solutés. La sublimation doit étre rapide afin d’éviter la décongélation.
L’appareil utilisé est un lyophilisateur muni d’un piége réfrigéré a —65 °C et d’une
pompe a vide assurant une pression résiduelle de 0.5 Pa. Les gouttelettes congelées sont
placés dans des récipients branchés a I’appareil. Le solvant sublimé est alors arrété par

piégeage. Le temps de séchage sous vide peut aller de 24 a 48 heures.
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La décomposition sous vide permet de décomposer les particules de nitrates résultant du
séchage sous vide dans une unité comportant un piége en verre réfrigéré par 1’azote
liquide. Les oxydes d’azote sont condensés et retenus par ce piége. La température de

décomposition est de 350 °C pendant plusieurs heures.

La calcination se fait a des températures allant de 700 a 1300 °C pendant quelques

heures pour avoir des propriétés de surface et d’activité optimales.

Les surfaces specifiques des catalyseurs sont mesurées par BET a l'aide d’un appareil

FlowSorb 11 2300.

3.4 Calcul thermodynamique

Afin d’avoir une idée sur les composés formés lors de la réaction d’oxydation partielle
du méthane, nous avons fait appel au logiciel FACT développé au département de Génie
Métallurgique. Le principe de ce logiciel est de minimiser |'énergie libre totale du
systeme, en tenant compte de toutes les réactions thermodynamiquement possibles.

Ainsi, on peut déduire les composées attendus et leur proportion.

Nous présentons dans les figures 3.4.1. et 3.4.2, des exemples de simulation dans le cas
d’un mélange CH4/O2/N; égal a 2/1/10 et 4/1/6. Cette simulation permet d avoir un

apercu des tendances des différents systémes.
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Dans les différents cas, H; et CO sont les composés majoritaires lors de I'oxydation
partielle du méthane. Plus on augmente la température, plus leurs concentrations
augmentent pour atteindre un plateau. CO; et H;O sont dans des proportions
comparables et leurs concentrations diminuent pour atteindre aussi un plateau. Ces
plateaux atteints s’expliquent par la non réactivité du méthane qui reste en excés car
I'oxygene a totalement réagit. On peut observer que pour un rapport CH4/O; égal a 4. il
reste 25 % du méthane qui ne réagit pas. Plus on augmente la température, plus on

favorise la formation de I’éthyléne, alors que la concentration de |’éthane diminue.
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Figure 5.4.1 Pourcentage molaire dans le mélange des réactifs et produits de réaction P

(2 CHy + O, P)en fonction de la température T(°C).
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Un autre paramétre qui est intéressant a étudier par le logiciel de simulation FACT. est
’effet de la dilution par un gaz inerte. Dans ces simulations, nous avons utilis¢ He au
lieu de N2 comme gaz diluant afin d’éviter des réactions de N; avec O, qui sont
possibles thermodynamiquement. Dans la figure 3.4.3, nous avons présenté |’'effet de la
dilution 4 600 °C. On peut remarquer que plus le rapport de dilution est grand, plus on
favorise la formation de C,Hj et cet effet est plus prononcé a haute température. Alors
que la concentration de C;Hs diminue en fonction du rapport de dilution et par contre,
cet effet est plus prononcé a basse température. Les concentrations des autres composes

restent peu influencées par la dilution.
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Dans notre €tude, nous sommes loin des conditions d’équilibre thermodynamique de
cette simulation. Les taux de conversions et les sélectivités attendues expérimentalement
peuvent étre peu comparables a ceux établis par simulation, mais les tendances nous

permettent d’avoir une idée sur I’effet des réactions qui ont lieu dans le réacteur.

Dans cette optique, nous avons comparée les donné€es a celles établies par Korf et Ross et
cités par Wolf (1990) ou ils présentent des courbes de conversion de CH; et O; ainsi que
les sélectivités des produits : CO, CO;, C;H, et C;Hs entre des températures variant de
650 °C et 850 °C (figure 3.4.5 en annexe). On peut remarquer qu’en absence de
catalyseur, le composé majoritaire est CO, alors qu’en présence du catalyseur Li/MgO,
considéré comme un bon catalyseur pour le couplage oxydatif du méthane, CO devient
moins abondant et sa concentration diminue en fonction de la température pour devenir
plus faible que celles de CO;, C;Hs et C;Hs. Ceci permet d’avoir une bonne idée sur

I"activité catalytique des matériaux étudiés.

Les taux de conversions du méthane dépendent bien sur des catalyseurs et ne dépassent
pas les 40%. Alors qu’en simulation, on peut atteindre des taux avoisinant les 100%

dans le cas par exemple de CH4/0; égal a 2.
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CHAPITRE VI

RESULTATS EXPERIMENTAUX

4.1 Réacteur vide

Afin d’évaluer I’effet purement catalytique, I’étude du systéme sans catalyseur est
importante. Dans le cas d’un mélange CH4/O2/Nz égal a 2/1/13, on observe une faible
conversion du méthane 2% a 750 °C. Dans le cas d’une faible dilution (CHy/Oy/N; =
2/1/6), la conversion passe a 3%. Ces conversions restent négligeables et permettent de

négliger I'effet de la paroi du réacteur.

Dans le cas ou la température atteint 800 °C, 'effet du réacteur n’est plus négligeable,
surtout quand le facteur de dilution est faible comme dans le cas de CH4/O2/N2 = 2/1/6.

Les réactions en phase gazeuse deviennent importantes.

4.2 lit catalytique avec diluant

Certains catalyseurs sont sous forme de poudre et sont mélangés aveC un inerte qui est

de la pierre ponce qui est un matériau en silicates et aluminates. Sa surface spécifique est

trés faible, donc a priori, elle ne devait pas affecter |’effet purement catalytique. En effet,
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la conversion a 750 °C est de 3% dans le cas de 5 g de diluant. Le rapport CH,/O,

n’affecte pas ce pourcentage.

Dans les deux cas précédemment étudiés, il est intéressant de constater que la sélectivité
en C,+ est négligeable devant celle en CO,. Dans le cas du réacteur vide, CO; est trés
peu abondant par rapport a CO, ce qui est en accord avec le systéme en phase gazeuse
simulé par FACT. En présence de la pierre ponce, on accroit la surface de contact gaz-
solide, ce qui se traduit par une augmentation de CO, au détriment des composés C;H,
et C;Hg. On peut donc supposer que la formation de CO; se fait principalement en

surface par oxydation totale de des hydrocarbures.

4.3 Catalyseurs de type Zirconyle Phosphate (ZP)

Différents matériaux type zirconyles phosphates ont été préparés en faisant varier la
nature du cation. Les différents catalyseurs sont :

- AgZry(PO4); noté : AZP

- SrZriy(POs)s noté : SZP

- SrZr366Y034(PO4s)s noté : SZYP

- CaZry(PQOs)s noté: CZP

- CaZrs9 Feq1(PO4)s (CaZry(POs)s dopé avec Fe) noté - CZPFe
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Dans cette ¢tude les catalyseurs sont sous forme de poudre, de granulés ou sous forme

de morceaux résultant du broyage du solide obtenus par frittage.

La surface spécifique des poudres fines ou agglomérées varie de 4 a 16 m*/g. Dans le cas

de solide en granules frittés, la surface spécifique est de I’ordre de 0.1 m*/g.

4.3.1 Catalyzeur AZP

Nous avons réalisé trois mélanges catalytiques, le premier est formé de poudre avec le
diluant (pierre ponce), le deuxiéme est le matériau granulé avec peu de diluant et le

troisieme est sous forme de granules seulement.

a) Poudre AZP avec diluant :

Les conditions expérimentales sont les suivantes :
Masse du catalyseur = 0.99 g

Masse du diluant=5.24 g

CH4/02/N; =2/1/13

Débit total= 100 ml/min

Les résultats sont présentés au tableau 4.3.1.1
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Tableau 4.3.1.1 Activité de la poudre AZP avec diluant

T(°C) | XCH4 | XO2 SCoHs | SCoHs | SCO2 SCO [CoH4/CoHg| COICO-

25 0.00 | 0.00 - - - - - R

425 0.00 | 0.00 - - - - - -

702 0.07 | 0.30 0.00 0.02 0.41 0.56 - 1.37

755 0.15 | 0.68 0.02 0.02 0.44 0.52 0.74 1.19

On remarque que la sélectivité en C,+ est négligeable devant celle de CO.. Ces résultats
sont similaire a ceux observés dans le cas du diluant seul. Nous avons alors décidé de
minimiser la quantité du diluant afin de voir 'effet catalytique. Pour ce faire on a
granulé la poudre par voie humide suivie par un séchage. Par tamisage. on a récupéré

des granules de 1 a 2 mm,

b) Granules d’ AZP avec diluant

Les conditions experimentales sont les suivantes :
Masse du catalyseur = 1.27 g

Masse du diluant=1.57 g

CH4/Oy/N, = 2/1/13

Débit total= 100 ml/min
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Les résultats sont présentés au tableau 4.3.1.2

Tableau 4.3.1.2 Activité de granules d’AZP avec diluant (CHy/O2/N; = 2/1/13)

T(°C) | XCH4{ XO2 | SCzHs| SCoHs | SCO2| SCO| CzH4 /C2Hg | CO/CO-
485 0.00 | 0.00 - - - - - -
700 0.03 | 0.08 0.00 0.19 0.15 | 0.66 0.00 4.32

750 0.06 | 0.18 0.00 0.18 0.14 | 0.69 0.00 5.01

800 0.12 | 0.35 0.10 0.13 0.13 | 0.64 0.75 4.94

Dans ce cas, on remarque une nette ameélioration par rapport au cas précédent des
sélectivités SC,+. La sélectivité de CO reste assez élevée dépassant le 50%. La
sélectivité de CO: est plus faible que dans le cas précédent. Ceci indique que ces

catalyseurs ont une certaine activité dans le couplage oxydatif du méthane.

Dans le cas d’une plus faible dilution par un gaz inerte, soit CHy/O2/N; = 2/1/6. on
n’observe pas de variation notable des différentes grandeurs. Les résultats sont présentés

au tableau 4.3.1.3
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Tableau 4.3.1.3 Activité de granules d’ AZP avec diluant (CH4+/O»/N, = 2/1/6)

T XCHa4 XO2 | SCHs| SCzHe | SCO2 | SCO|C,H4/CoHs [CO/CO2

(°C)

25 10.00 0.00 - - - - - R

440 0.00 0.00 - - - - - -

650 | 0.01 0.04 - 0.19 0.24 | 0.57 - 2.44

700 0.03 0.09 - 0.15 0.19 | 0.66 - 3.56

750 | 0.07 0.22 0.07 0.14 0.15 | 0.64 0.49 4.26

800 0.14 0.44 0.12 0.11 0.15 | 0.62 1.09 423

Quand on augmente la pression partielle de CH; par rapport a celle de I’oxygene, soit
CH4/02/N2 = 4/1/27, on n’observe pas de grandes variations par rapport au précédent
cas, a part que la conversion de 'oxygéne est pratiquement multipliée par un facteur

deux.

¢) Granules sans diluant

Les conditions expérimentales sont :

Masse du catalyseur =239 g

CHyO2/N; = 2/1/13



59

Débit total = 100 ml/min

Les résultats sont présentés au tableau 4.3.1.4

Tableau 4.3.1.4 Activité de granules d’ AZP sans diluant

T(°C) | XCH4| XO2 | SCzH4| SCoHs| SCO-2 | SCO| CzH4 /C2He |CO/CO2

22 0.00 | 0.00 - - - - - -

600 0.01 0.08 - - 1.00 - - -
650 0.01 0.10 - - 023 [0.77 - 3.29
700 0.03 | 0.13 - 0.28 0.14 059 - 4.23

750 0.06 | 0.21 0.05 0.20 0.10 {065 0.26 6.57

800 0.13 0.38 0.10 0.14 0.09 (067 0.70 7.65

Les taux de conversion sont trés faibles jusqu’a 750 °C. Ceci montre que la préparation
sous forme de poudre avec le diluant avantage surtout I’oxydation totale en favorisant
CO,. La préparation sous forme de granules donne des résultats plus probants pour le
couplage oxydatif du méthane. L activité du catalyseur AZP devient intéressante a partir
de 750 °C. La variation du taux de dilution ou du rapport CH/O- affecte peu les

résultats.



d) Effet du débit des réactifs
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Dans cette €tude, nous avons conservé les mémes conditions des rapports CH./O2/N>,

mais on a augmenté le débit a 300 mi/min. Les conditions sont les suivantes:

Masse du catalyseur = 2.39 g d’AZP sous forme de granules

CH./O2/N,=2/1/13.

Quand le débit total est égal a 300 ml/min, on a les résultats indiqués au tableau 4.3.1.5.

Tableau 4.3.1.5 Activité de granules d’AZP a un débit total de 300 mi/min

T XCHa X0 SC2Hs | SCzHs | SCO2 | SCO| C2H4 /C2Hs [CO/CO2
(°C)

201 0.00 0.00 - -- - - - -
660 0.00 0.01 - - 1.00 - - -
700| 0.00 0.03 - - 0.30 {0.70 - 2.34
750 0.02 0.07 - 0.29 0.13 |0.58 - 4.45
800 0.06 0.15 0.07 0.25 0.10 |0.59 0.29 6.12

Comparativement au cas ou le débit total des réactifs est a 100 mi/min, dans le cas ou le

débit total est @ 300 ml/min, les conversions sont plus faibles. Ceci peut s’expliquer par
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un temps de résidence plus faible des réactifs sur la surface catalytique, par contre, les

sélectivités en C,+ restent comparables.

Pour la suite des expériences, nous avons décidé de travailler a un débit total des réactifs
de 100 ml/min. Des débits plus faibles entrainent une contribution non négligeable de la

surface du réacteur et les réactions en phase gazeuse.

4.3.2 Catalyzeur SZP

Dans ce cas, nous avons utilisé la poudre granulée. Les conditions expérimentales sont
les suivantes :

Masse du catalyseur = 1.99 g

CHy/O2/Nz = 2/1/13

Débit total = 100 ml/min

Les résultats sont présentés au tableau 4.3.2.1



Tableau 4.3.2.1 Activité du catalyseur SZP granulé

T XCH,4 X02 | SCyH4| SCzHs | SCO2 | SCO | CoH4 /C2Hg (CO/CO2
(°C)

29 0.00 0.00 - - - - - -
550 0.01 0.01 - - 1.00 - - -
700 | 0.11 0.40 - - 0.27 073 - 2.68
755 | 0.22 0.71 - - 021 {079 3.70
800 0.27 0.89 0.04 0.03 021 | 073 1.48 3.51
850 0.29 0.94 0.08 0.03 0.21 | 0.68 3.08 3.16

Cette fois-ci les taux de conversion du méthane et de I’oxygéne sont supérieurs aux cas

précédents. Ceci montre une meilleure activité. Par contre les sélectivités en C,+ sont

trés faibles.

Dans le cas d’un rapport CH4/O; égal a 4, nous avons observé une amélioration légere

de la sélectivité pour le couplage oxydatif.

Dans le cas ou on a utilisé le SZP sous forme de poudre mélangée avec la pierre ponce,

il y a eu une légére augmentation de CO- et C:H, au détriment de CO.



Dans les conditions CH4/O,/N; = 2/1/6, les taux de conversion du méthane et les

sélectivités varient faiblement par rapport au cas précedent.

4.3.3 Catalyzeur SZYP

Dans le catalyseur SZYP, un atome de zirconium est remplacé par un atome d’Yttrium
qui est plus volumineux. Le catalyseur est sous la forme de poudre granulée. Les
conditions expérimentales sont les suivantes :

Masse du catalyseur =1.99 g

CH/O2/N, = 2/1/6

Débit total = 100 mi/min

Les résultats sont présentés au tableau 4.3.3.1

Tableau 4.3.3.1 Activité de SZYP granulé

T(°C) | XCH4| XO2 | SCzH4| SC2Hs | SCO2| SCO |C2H4 /C2Hg {CO/CO-

25 0.00 0.00 - - - -

550 0.00 | 0.00 - - - - -

645 0.01 0.01 - - 1.00 - -

740 0.06 | 0.11 0.07 0.21 0.04 | 0.67 0.35 14.97

830 0.23 | 0.60 0.15 0.06 | 0.08 | 0.70 2.33 8.34
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La sélectivité en Cz+ est bien meilleure que dans le cas SZP. Par contre, le taux de

conversion du méthane restent de méme ordre de grandeur.

L’utilisation du catalyseur avec le diluant affecte peu les taux de conversions, mais par

contre, la sélectivité en C,+ diminue.

4.3.4 Catalyzeur CZP

La meilleure activité a éteé obtenue pour le rapport CH./O2/N2 =4/1/6 avec un débit de
100 ml/min. La masse du catalyseur qui est sous forme granulée est de 1.92 g. Les
résultats sont présentés au tableau 4.3.4.1.

Tableau 4.3 4.1 Activité du catalyseur CZP granulé

T(°C) | XCH4} XOz | SCoHs| SC:Hs| SCO, | SCO |C.H4 /C2Hs|CO/CO2

24| 0.00 | 0.00

609 0.00 | 0.03 - - 0.25 | 0.75 2.99
700 0.02 | 0.16 - 0.04 0.11 0.85 ) 7.93
753/ 0.05 | 0.34 0.02 0.07 0.09 | 0.81 0.34 9.00
803| 0.08 | 0.54 0.10 0.07 0.08 | 0.74 1.31 9.03
850} 0.12 | 0.76 0.16 0.05 0.09 | 0.70 3.39 7.90

900| 0.16 | 0.91 0.21 0.02 0.09 | 0.69 12.74 8.01




65

La sélectivité en C,+ atteint 23 %. La diminution du rapport CH./O, (égal a 2) favorise
la conversion du méthane, mais abaisse la sélectivité en C,+ comme indiqué dans le

tableaux 4.3.3.2:

Tableau 4.3.4.2 Activité de CZP granulé avec CHy/0,/N; =2/1/6

T XCHs | XOz | SCzHs| SCzHs| SCO; | SCO|C.H4 /CHs|CO/CO,
(°C)

23{ 0.00 0.00

700; 0.03 0.09 - 0.06 0.35 | 0.59 1.69
750| 0.08 0.25 0.03 0.08 0.18 | 0.70 0.41 3.84
800| 0.18 0.49 0.08 0.06 0.12 | 0.73 1.53 593
850| 0.28 0.78 0.13 0.03 0.12 [ 0.72 3.71 5.95

4.3.5 Catalyzeur CZPFe

Ce composé ressemble a CZP sauf qu’on I’a dopé avec un élément de transition Fe pour
€tudier I’effet du Fer dans la sélectivité en Co+. Le catalyseur est sous forme de granules.
La masse utilisée est de 2.03 g, avec un rapport CH/O,/N, égal a 2/1/6 et un débit total

de 100 ml/min. Les résultats sont présentés au tableau 4.3.5.1.



Tableau 4.3.5.1

Activité de CZPFe sous forme de granules
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T XCH4 XO2 SC2H4 | SC2He | SCO2 | SCO|C2H4 /C2Hs [CO/CO,
°C)

22| 0.00 O.E)O - - ) } ) ]
700; 0.16 0.61 - - 0.26 [0.74 ) 2.84
750/ 0.19 0.70 - 0.02 0.20 [0.78 ] 3.79
800{ 0.22 0.77 0.01 0.03 0.16 [0.79 0.41 4.94

Le taux de conversion du méthane est supérieur en le comparant au catalyseur non dopé,

mais ce catalyseur favorise plutét fa formation de CO,, ce qui est indicatif d’une

oxydation totale du méthane. Ce résuitat est prévisible, car la présence d’un élément de

transition favorise la plus part du temps une oxydation totale du méthane.

En comparant les résultats obtenus avec les catalyseurs a base de zirconyles phosphate et

a ceux de la littérature, on peut déduire que ces catalyseurs ont une faible activité dans le

couplage oxydatif du méthane.
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4.4 Catalyseurs a base d’oxydes mixtes

Deux types de structures ont été étudi€ées pour les comparer aux zirconyle phosphates.
Les alumines béta, qui sont des électrolytes solides conduisant les cations (Sr*’) et les
perovskites dans les quelles, c’est I’ion d’oxygene 0% qui est mobile. Nous allons tout

d’abord présenter les résultats obtenus avec les alumines béta.

4.4.1 Catalyseur SrOMgO. 5Al,0;

Ce catalyseur est sous forme de granules. Les conditions expérimentales sont les
suivantes :

Masse du catalyseur = 2.06 g

CHy/02/N; = 2/1/6

Débit total = 100 ml/min.

Les résultats sont indiqués au tableau 4.4.1.1



Tableau 4.4.1.1 Activité du catalyseur SrOMgO. 5A1,05 granulé

T XCHs | XO2 SC2Hs | SC2Hs | SCO2 | SCO [CH4 /C2Hg [CO/CO,
(°C)

25| 0.00 0.00 - - - - - -
510| 0.00 0.00 - - - - - -
656, 0.01 0.01 - 0.21 0.79 - - -
700| 0.01 0.02 - 0.46 0.17 | 0.37 - 2.14
750| 0.04 0.08 0.14 0.27 0.09 | 0.50 0.50 5.51
800| 0.13 0.28 0.22 0.13 0.09 | 0.56 1.71 6.05

La sélectivité en C,+ atteint cette fois ci a 800 °C, les 35% avec un taux de conversion
du méthane de 13%. La sélectivité en CO reste dans la zone des 50%, ce qui est bien
inférieur & ce qu’on obtenait avec les composés ZP. Par contre, la sélectivité en CO;
reste faible égale a 10%. Ceci montre que ce catalyseur est bien meilleur pour
["activation du méthane et le couplage oxydatif. La température optimale pour avoir une
bonne sélectivité en C,+ est de 750 °C, mais les taux de conversion du méthane et de

I’oxygene sont plus faibles et ne dépassent pas 8%.

Quand on utilise la poudre diluée avec la pierre ponce a la place des granules, la

conversion est peu changée, mais la sélectivité diminue notablement au profit des CO..
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4.4.2 Catalyseur SrO(LiO;)o2(Mg0O)o s SALO;

Ce catalyseur différe du précédent par I'ajout du Lithium connu pour augmenter la
sélectivité en C,-. Ce catalyseur sous la forme de granules manifeste une activité notable

a partir 800 °C. Les résultats sont indiqués au tableau 4.4 2.1.

Les conditions expérimentales sont les suivantes :
Masse du catalyseur = 1.55 g
CH4/O2/N> = 2/1/6

Débit total = 100 ml/min

Tableau 4.4.2.1 Activité de STO(LiO2)02(MgO)o.s+ 5AL;O3 sous forme de granules

T(°C) | XCH4 | XO2| SCzHs| SCzHs| SCO2([SCO| C,H4/C,H6 | CO/CO2

24 0.00 |[0.00

700 |[0.01 0.01 - 0.46 0.16 0.38 - 2.41

750 |0.02 |[0.04 |0.16 0.17 0.12 0.55 0.90 4.75

850 1|0.23 [0.60 {0.19 0.06 0.10 0.65( 3.16 6.58

Quand on augmente le rapport CH4+/O; a quatre, ce catalyseur ne devient actif qu’a 850
°C. A cette température, les réactions en phase gazeuse sont non négligeables, ce qui

limite I’étude approfondie de I’effet catalytique. On peut déduire que malgré la faible
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conversion du méthane, ce catalyseur est trés sélectif pour le couplage oxydatif du
meéthane. On peut remarquer que quand le taux de conversion du méthane est trés faible,

par exemple a 700 °C (Xcna=1%), la sélectivité atteint 46%.

L’utilisation du catalyseur sous forme de poudre mélangée avec la pierre ponce favorise

la formation de CO; et les sélectivités en CaH, et C;Hg sont réduites.

4.4.3 Catalyseur SrogsLao2Mn 1o CuesAlg20 9

Ce catalyseur a une structure analogue a celle du précédent catalyseur, mais au lieu
d’avoir des atomes de Magnésium, il y a des atomes de Manganése et de Cuivre selon

les proportions indiquées dans sa formule chimique.

Les conditions expérimentales sont les suivantes :
Masse du catalyseur =2.03 g

Masse du diluant = 1.08 g

CH./O,./N; = 2/1/6

Débit total = 100 ml/min.

Les résultats sont présentés au tableau 4.4.3.1



Tableau 4.4.3.1 Activité du Catalyseur Srgg La oz Mn ;9 Cuog Al g3 Oy

T XCH4 | XO2 | SCzH4 | SC2Hg | SCO2 | SCO |C;H4/C2Hs |CO/CO;
(°C)
24/ 0.00| 0.00(—- - - - -
629 0.09| 0.62] 0.00; 0.00; 1.00{ 0.00 0.00
749/ 0.13[ 0.86) 0.00) 0.01] 0.99, 0.00 0.00

L’activité de ce catalyseur se manifeste a plus basse température. A 630 °C, on obtient
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un taux de conversion du méthane de 9 % et un taux de conversion de [’oxygéne de 62

% alors que dans les autres cas, on n’observe pas une telle activité. Par contre la

sélectivité SCy+ est pratiquement nulle. Ce catalyseur est peu utile dans I’oxydation

partielle du méthane. Ceci démontre une fois encore, que les métaux de transition sont

peu sélectifs pour les réactions de couplage du méthane.

4.5 Catalyseurs type perovskites

Dans cette catégorie, au lieu d’avoir une structure hexagonale, on a une structure

cubique type perovskite ABO; purs ou substitués AA’BB’O3 ou A et A’ sont des

alcalino-terreux et B te B’ sont des métaux de transition. Nous avons étudiés les

quatre suivantes:



- SrZrO; noté SZ
- SrZrg9o Nig; O3 noté SZN
- Sr Ti 09 Mn 0.1 03 noté STMn

- La oss Sr 0.15 Al 0.s Mno 03 noté¢ LSAMn

4.5.1 Catalyseur SZ

Le catalyseur est sous forme de poudre mélangée a la pierre ponce. Les conditions
expérimentales sont les suivantes :

Masse du catalyseur = 1.00 g

Masse du diluant =537 g

CHy/0O32/N, =2/1/13

Débit total = 300 ml/min

Les résultats sont présentés au tableau 4.5.1.1



Tableau 4.5.1.1 Activité de SZ sous forme de poudre mélangée a la pierre ponce

T XCH4 | XO2 ) SC2H4 | SCoHg | SCO2 | SCO | CoH4/CoHg |CO/CO,
(°C)
22| 0.00 |0.00 - - - - - -
500( 0.01 |0.01| 0.00 | Q.00 | 1.00 | 0.00 - 0.00
600 0.02 {0.12] 0.00 | 0.00 | 0.31 | 0.69 - 227
649 0.06 |0.17| 0.00 { 0.00 { 0.39 | 0.61 - 1.56
700f 0.08 |0.30| 0.00 | 0.05 | 0.29 | 0.66 0.00 2.29
750f 0.15 10.49| 0.02 | 0.04 | 0.38 | 0.56 0.54 1.47
800] 0.23 {065 0.04 | 0.06 | 0.63 | 0.27 0.78 0.44

Des résultats suivants, on peut conclure que ce catalyseur favorise plutot ['oxydation
totale du méthane. L’augmentation du rapport CH/O; a quatre réduit les sélectivités en

C,+ au profit du CO;. Le taux de conversion de CH, est plus faible aussi.

4.5.2 Catalyseur SZN

Ce catalyseur sous forme de poudre mélangée a la pierre ponce montre aussi une activité

et une sélectivité pour ’oxydation totale du méthane. Mais il montre une meilleure
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sélectivité pour C;+ en le comparant a SZ. Ce dernier montre une sélectivité pour CO
importante. Les conditions expérimentales sont les suivantes :

Masse du catalyseur =0.76 g

Masse du diluant =243 g

CH4/02/N, = 2/1/6

Débit total = 100 ml/min

Les résultats sont présentés au tableau 4.5.2.1

Tableau 4.5.2.1 Activité de SZN sous forme de poudre mélangée a la pierre ponce

T XCHj4 | XO2 | SCoH4 | SCoHg | SCO2 | SCO |CoHWUCoHe [CO/CO2

(°C)

24} 0.00| 0.00|- - - - - -

519 0.03| 0.05| 0.00f 0.00; 1.00; 0.00 - 0.00
690f 0.15| 0.64; 0.02f 0.04 0.87] 0.06 0.58 0.07
790/ 0.20{ 0.78] 0.12] 0.07; 0.73] 0.08 1.74 0.1

4.5.3 Catalyseur STMn

Ce catalyseur est sous forme de granules. Les conditions expérimentales sont les
suivantes :

Masse du catalyseur = 0.92 g
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CI’L/Oz/Nz =2/1/6

Débit total = 100 ml/min

Les résultats sont présentés au tableau 4.5.3.1

Tableau 4.5.3.1 Activité du catalyseur STMn sous forme de granules

T XCH4 | XO2 | SCoH4 [ SCoHE | SCO2 | SCO |CHYCoHs |COICO;
(°C)

24| 0.00{ 0.00{-- - - -

608 0.02| 0.12| 0.00 0.00{ 1.00; 0.00 0.00
740! 0.21] 093] 0.12 0.12| 0.77| 0.00 0.98 0.00
840 0.23| 0.94] 0.19 0.06f 0.72| 0.03 2.88 0.04

Le taux de conversion du méthane atteint 23 %, ce qui démontre que ce catalyseur
présente une bonne activité. La sélectivité en C,+ est moyenne de I’ordre de 25 %. Par
contre on constate que le CO; est largement prédominant par rapport 8 CO. Ceci montre
que la surface du catalyseur permet plutét une oxydation totale du méthane.
L’augmentation du rapport CHy/O, a quatre affecte peu les différents parametres

d’activiié par rapport au cas précédent (CH+/O2=2/1).



4.5.4 Catalyseur LSAMn

Le catalyseur est sous forme de granules. Les conditions expérimentales sont les

sulvantes :

Masse du catalyseur = 0.91 g

CH4/O2/N; = 2/1/6

Deébit total = 100 ml/min

Les résultats sont présentés au tableau 4.5.4.1

Tableau 4.5.4.1 Activité de LSAMNn sous forme de granules

T XCHg4 | XO2 [ SC2H4 | SC2Hg | SCO, | SCO [C2H4/CoHg |CO/CO2
(°C)
25| 0.00| 0.00|- - - —
612] 0.14| 0.87| 0.00; 0.00f 1.00| 0.00 0.00
770] 0.16] 0.94] 0.02[ 0.03f 0.91 0.05 0.84 0.05
900, 0.38/ 0.95( 0.03f 0.00f 0.44| 0.54 1.23

La sélectivité en C,+ est trés faible. A 770 °C, la formation de CO, est favorisée par

rapport aux autres composés. Ceci démontre que le catalyseur est peu efficace pour le

. couplage oxydatif du meéthane.



CHAPITRE V

DISCUSSION DES RESULTATS

5.1 Effet de ’ion métallique sur Pactivité des catalyseurs type ZP
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Nous avons étudié trois catalyseurs de type ZP de composition MZr,(PO4); avec M=

Sr’, Ca” et Ag". A une température de 750 °C, nous avons obtenu les résultats indiqués

au tableau S5.1.1 pour un rapport CH4/O,/N, = 2/1/6 et un débit de 100 ml/min.

Tableau S.1.1 Activité des catalyseurs ZP a 750 °C (CH4/O2/N; = 2/1/6)

catalyseurs |XCH; [|XO. |SC;H; |SC;Hg (SCO: |SCO (C;H4/C:He{CO/CO:
AZP 0.07 0.22 10.07 0.14 0.15 |[0.64 |0.49 4.26
SZP 0.22 0.72 |0.03 0.03 024 (0.70 |(1.31 2.84
czp 0.08 0.25 |0.03 0.08 0.18 |0.70 |0.70 3.84

De ces résultats, On remarque que SZP a la meilieure conversion du méthane, mais les

sélectivités en C;+ sont trés faibles. Dans le cas de AZP, il y a une meilleure

activité/sélectivité.
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Dans le cas de CH4/O2/N2 = 4/1/6 et un débit de 100 ml/min, nous avons obtenu les

résultats a 800 °C indiqués au tableau 5.1.2 .

Tableau 5.1.2 Activité des catalyseurs ZP a 800 °C (CH4/Oy/N; = 4/1/6)

catalyseurs | XCH; [ XO;| SC;H; | SC;Hg | SCO; | SCO |C;H/C;H|CO/CO

AZP 0.08 |0.80| 0.10 0.12 0.15 | 0.63 |0.83 4.23
SZp 0.12 [0.94| 0.08 0.05 0.16 | 0.71 |1.56 4.44
(VA 0.08 |[0.54| 0O.10 0.07 0.08 | 0.74 [1.31 9.03

Dans ces conditions, SZP présente une meilleure conversion et une plus faible sélectivité
en C,+. Les deux autres catalyseurs présentent une meilleure sélectivité en C,+, mais

avec la conversion du méthane est plus faible.

SZP présente une surface spécifique plus importante que les deux autres catalyseurs, ce

qui explique le taux de conversion du méthane plus éleve.

On a constaté que lors des expériences, le catalyseur de couleur initiale blanche brunit au
cours du temps. Il est probable que les ions Ag’, qui sont trés mobiles, soient réduits a la
surface du catalyseur. Arsalane et al, 1996 ont proposé un mécanisme selon lequel
I’hydrogéne réduit les ions Ag™ en Ag dans le cas de travaux utilisant AgZr,(PO4);

comme catalyseur pour décomposer le butanol-2.
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La faible activité/s€lectivité par rapport a celles de différents catalyseurs dans la
littérature, permet d’émettre une hypothése sur la nécessité d’avoir une certaine mobilité
des ions d’oxygeéne pour activer le méthane. D’un point de vue stérique, l’accés du
méthane aux ions d’oxygene de PO; ™ n’est pas la cause de cette faible activité, car la

structure cristalline des composés ZP permet cet acces.

Cheikhi et al, (1994) ont utilis€ des phosphates de zirconium comme support du
Ruthenium pour former du carbone solide a basse température (100-400 °C). La
premiére étape consiste a faire passer le méthane seul et dans un deuxiéme temps on fait
passer un courant d’hydrogene pour produire des hydrocarbures de C; a Cs. Ces
matériaux calcinés a plus basse température (400 °C) présentent une grande surface
spécifique et augmentent la réactivité et la sélectivité en C,+ par rapport a d’autres

supports comme Al;O3 et AIPO,.

Un mécanisme similaire pourrait étre appliqué dans le cas AgZry(PO4);, mais dans notre
cas, la température est largement supérieure a 400 °C. S’il v a formation du carbone. une
fraction de I’hydrogéne formé en phase gazeuse réagirait avec le carbone formé et
donrerait une fraction des hydrocarbures C,+. Ceci permet d’expliquer €ventueliement

la meilleure sélectivité en C;. de AZP par rapport celle de CZP.
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5.2 Effet de la substitution du zirconium par I’yttrium dans le cas du catalyseur

SZp

La substitution d’une fraction des atomes de zircontum par I’yttrium reste peu efficace
dans la conversion du méthane. Elle permet par contre, d’augmenter substantiellement la
sélectivité en Cp+. Par exemple, a une température de 750 °C, avec un rapport
CH4/O2/N; = 2/1/6 et un débit de 100 ml/min, nous avons obtenu les résultats indiqués

au tableau 5.2.1.

Tableau 5.2.1 Activité des catalyseurs SZP et SZYP a 750 °C (CHy/O»/N; = 2/1/6)

catalyseurs XCHy| XO; | SC:Hy | SC:Hg | SCO; | SCO |C;Hy/C,H{CO/CO:

SZpP 022|072 0.03 0.03 0.24 | 0.70 |1.31 2.84

SZYP 006 | 0.11 0.07 0.21 0.04 | 0.67 |0.35 14.97

Cette différence de comportement pourrait s’expliquer par une différence de
conductivité ionique des ions Sr*". Le zirconium (rayon=2.16 A) étant plus petit que
['yttrium ( rayon= 2.27 A), la substitution de Zr par Y affecte la dimension de la
structure cristalline et éventuellement la conductivité cationique. Par conséquent, dans le
cas de SZYP, la mobilité des ions strontium serait réduite. Cette hypothése reste a

confirmer par des mesures de conductivité.
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5.3 Effet du dopage par les métaux de transition dans le composé CZP

Le dopage par Fe du catalyseur CZP entraine une forte activité a plus basse température
(a 600°C Xcus= 10%) par rapport au CZP non dopé (a 750°C Xcui= 8%), mais la
réaction d’oxydation totale est privilégiée. Ceci peut s’expliquer par la formation
d’oxydes de fer qui sont connus pour I'oxydation totale du méthane. La substitution
d’une fraction de Zr par Fe induit une augmentation de la surface spécifique du

catalyseur, ce qui expliquerait la forte conversion du méthane dans le cas de CZPFe.

5.4 Effet de la structure a base d’oxydes de métaux

Dans le cas de la structure des composés types oxydes, la structure perovskite préviligie
une oxydation totale quelque soit le type de métal qui la constitue. Ce type de structure

semble ne pas convenir pour I’oxydation partielle du méthane.

Dans le cas de composés ayant une structure type alumine béta, les deux composés
SrOMgO.5A1;03 et SrO(Li02)02(Mg0)o.s5A1203 montrent une activité  (Xcus)
légérement plus faible que les composés ZP a 750°C, mais les sélectivités en Co+ sont
plus importantes. L’activité devient plus intéressante a partir de 800°C avec des
sélectivités en C,. importantes. Par exemple dans le cas de SrOMgO.5Al,0;, on a

Xcens=13% et SC,.=33%.
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5.5 Effet de dopage par les métaux de transition dans les catalyseurs a base

d’oxydes de métaux de type perovskite

Dans le cas du catalyseur SZN et STMn, la sélectivité en CO est plus faible que celle

dans le cas du catalyseur non dopé (SZO). Par exemple dans le cas d’un rapport

CH./0;=2, on a les résultats indiqués au tableau 5.5.1 :

Tableau 5.5.1 Activité des catalyseurs type perovskite (CHs/O, = 2/1)

catalyseurs XCHs| X0, | SC;Hs | SC:Hg | SCO; | SCO {C:H/C2Hg|CO/CO,
SZ0 0.23 | 0.65 0.04 0.06 0.63 0.27 |0.78 0.44
(T=800°C)

SZN 0.20 { 0.78 0.12 0.07 073 | 008 [1.74 0.11
(T=790°C)

STMn 0.23 | 0.94 0.19 0.06 0.72 } 0.03 |2.88 0.04
(T=840°C)

la sélectivité en C,+ est meilleure le cas des perovskites dopés par les métaux de
transition Ni et Mn. Ces résultats indiquent que I’ajout d’'un métal de transition affecte
peu la sélectivité en CO,, mais par contre, il limite la formation de CO, méme en
condition réductrice (méthane en excés). Ceci permet alors d’augmenter la probabilité de

former C;Hg et CyH;4.
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5.6 Effet de dopage par les métaux de transition dans les catalyseurs a base

d’oxydes de métaux de type alumine béta

Les résultats indiqués au tableau 5.6.1, montrent que I’ajout de métaux de transition Cu
et Mn dans les catalyseurs de type alumine béta réduit fortement la sélectivité en CO et
Ci+.

Tableau 5.6.1 Activités des différents composés type alumine béta

catalyseurs XCHy [ XO2 [SC;H4{SC,Hg| SCO2 | SCO |C;H4/CHg{CO/CO,

SrOMgOS5 Al Os 0.13 /0.28} 022 | 0.13 | 0.09 | 0.56 |1.71 6.05

(T=800 °C)

SrO(LiO2)o 0.23 |0.60] 0.19 | 0.06 | 0.10 | 0.65 [3.16 6.58
(Mg0O)04SALO;3

(T=850°C)

Sroslag2Mn; o 0.13 10.861 0.00 | 0.01 § 099 | 0.00 |0.00 0.00
Cugs Alg 2019

(T=749°C)
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CHAPITRE VI

CONCLUSION

Comme on I’a mentionné précédemment, d’un point de vu thermodynamique, on prévoit
a des températures supérieures a 750 °C , pour un mélange de réactifs CH./O, supérieur
a deux que le monoxyde de carbone et I’hydrogéne soient les produits de réaction
majoritaires. CO> et H>O sont minoritaires et enfin C;H; et C;H,; sont a I’état de trace.
Par Putilisation de catalyseurs adéquats, on peut augmenter la concentration de C,H; et
C:Hg. Cette étude exploratoire a été menée afin de voir les différentes possibilités
catalytiques des matériaux ZP synthétisés envers le couplage oxydatif du méthane. Les
matériaux de type alumine béta et perovskite ont €té étudiés afin de les comparer aux

ZP.

Les zirconyles phosphates MZr(PO,); (M= Ag, Sr et Ca) ont une activité (conversion
du méthane) comparable dans le cas de Ag et Ca (Xcus= 8% a 750°C pour CHy/O, =2),
mais la sélectivité est bien meilleure dans le cas de Ag (SC;+=22%). Une meilleure
activité a été observée dans le cas du Strontium (Xcus= 22% a 750°C pour CHy/O;2 =2),

mais les sélectivités en C;. sont trés faibles (SC,+= 6% a 750°C).

Lorsqu’on dope CaZr;(PO4); par du Fer, ce matériau devient sélectif envers 1’oxydation

totale, qui se traduit par la formation surtout du CO;.
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Dans le cas SrZry(PO4)s, lorsqu’on substitue une fraction de zirconium par | yttrium
pour obtenir SrZri¢sYo34(PO4)s, la sélectivité en C,+ devient plus intéressante (SC,+=

28% a 750°C), mais le taux de conversion du méthane chute de 22% a 6% .

Dans le cas des matériaux type alumine béta qui sont des conducteurs cationiques
comme les zirconyles phosphates, SrO.MgO.5A1,0; incluant ou non du Lithium, on
obtient une nette amélioration de la sélectivité envers la réaction de couplage oxydatif en
comparaison aux composeés ZP, avec des taux de converison du méthane intéressantes.
Le dopage de ce type de composé par les métaux de transition Cu et Mn dans le cas de
SrosLag2Mn; oCuo9Als 20,9, favorise I’oxydation totale du méthane. Ce comportement
est analogue a celui de CZP dopé par Fe. Ce comportement peut s expliquer par un
mécanisme de formation de sites a la surface du catalyseur favorisant I’oxydation total

du méthane.

On peut supposer que les matériaux contenant des métaux de transition doivent avoir
une conductivité cationique limitée pour favoriser les réactions de couplage oxydatif du

méthane.

La structure perovskite favorise plutdt I’oxydation totale du méthane et le dopage par un
métal de transition entraine une augmentation de la sélectivité en C,+ au détnment de
CO. Les sélectivités en CO; dans le cas du catalyseur dopé€, restent comparables a celles

du matériaux non dopé (de I’ordre de 70 % a T= 800°C). Le mécanisme de formation
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des radicaux lors de I'oxydation du méthane pourrait étre différent de celui dans la

structure type alumine béta et ZP.

A partir de cette comparaison, nous avons démontré que la structure cristalline joue un
role important dans la réactivité et la sélectivité de l’oxydation du méthane. Les
matériaux ayant une structure analogue a celle des zirconyle phosphates et alumine béta,
seraient plus sélectifs en les dopant par des métaux ailcalins ou alcalineux-terreux. Alors
que les matériaux ayant une structure analogue a celle des perovskites restent sélectifs
envers I’oxydation totale du méthane, mais on peut augmenter la concentration de C:H,

et C2Hg au détriment de CO en les dopant par des métaux de transition.

Dans le cas de I’oxydation partielle du méthane, nous n’avons pas pu obtenir des taux de
conversion du méthane et des sélectivités en C,+ assez élevés. Mais certains matériaux
ont montré une certaine activité permettant ainsi d’élaborer d’autres matériaux plus

efficaces.
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Figure 2.11.1 : Deux présentations des groupes A:2(X0.)3 (ou A= Zr et X=P dans le cas
des composeés zirconyles phosphates NZP). M, M’ et M’" sont des métaux inclus dans

cette structure : en haut : une vue de face et en bas une vue de dessus.



Figure 2.11.2 : Structure hexagonale des groupes A2(X04);.
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