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r é s u m é

Cette revue r�esume le statu quo et les perspectives quant �a la r�eaction de m�ethanation. La
m�ethanation du CO2, incluant les r�eacteurs, les m�ecanismes, la thermodynamique et la
d�esactivation des catalyseurs, est pr�esent�ee. Cette r�eaction sert �a la compr�ehension fon-
damentale de la catalyse h�et�erog�ene et est utilis�ee dans divers proc�ed�es industriels, y
compris l'�elimination des compos�es oxo (COx) dans le gaz d'alimentation pour la synth�ese
d'ammoniac, dans le cadre de la gaz�eification du charbon, et peut être utilis�e pour produire
du m�ethane �a partir du gaz de synth�ese, et pour la synth�ese FischereTropsch. En outre, la
m�ethanation du CO2 est devenue d'int�erêt en tant que syst�eme de stockage d'�energie
renouvelable bas�ee sur le processus power to gas par GNS de production (gaz naturel
synth�etique) int�egrant l'�electrolyse de l'eau et la m�ethanation du CO2 comme un moyen
tr�es efficace pour stocker l'�energie produite par les �energies renouvelables. L'efficacit�e et
l'efficience des centrales power to gas d�epend fortement du processus de m�ethanation du
CO2.
©2017Académiedes sciences. PublishedbyElsevierMassonSAS. This is anopenaccess article

under the CC BY-NC-ND license (http://creativecommons.org/licenses/by-nc-nd/4.0/).
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This review summarizes the statu quo and the perspectives of chemical methanation. CO2

methanation, including catalyst deactivation, reactors, mechanisms, and thermodynamics
are presented. This reaction serves as a test bed for our fundamental understanding of
heterogeneous catalysis and is used in various industrial processes, including the removal
of oxo-compounds (COx) in the feed gas for the ammonia synthesis, in connection with the
gasification of coal, where it can be used to produce methane from synthesis gas, and in
relation to FischereTropsch's synthesis. Moreover, CO2 methanation became of interest as
a renewable energy storage system based on a “power-to-gas” conversion process by SNG
(synthetic natural gas) production integrating water electrolysis and CO2 methanation as a
highly effective way to store the energy produced by renewables sources. The effectiveness
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Fig. 1. �Evolution de la production d'�electricit�e �a partir
de l'�energie (AIE) et de la Commission europ�eenne (N

Fig. 2. Exc�edents et d�eficits de la prod
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and efficiency of the “power-to-gas” plants strongly depends on the CO2-methanation
process.
©2017Académiedes sciences. PublishedbyElsevierMassonSAS. This is anopenaccess article

under the CC BY-NC-ND license (http://creativecommons.org/licenses/by-nc-nd/4.0/).
1. Introduction g�en�erale

La production d'�energie durable, combin�ee �a des pra-
tiques de consommation mod�er�ees, repr�esentent un d�efi
pour notre civilisation [1e8]. Au cours de cette derni�ere
d�ecennie, l'augmentation continue de la demande
�energ�etique mondiale et la prise de conscience collective
de la probl�ematique du r�echauffement climatique ont
conduit �a un fort d�eveloppement des moyens de produc-
tion d'�energie �electrique �a partir de sources renouvelables.
Cette �evolution est amen�ee �a se poursuivre pendant la
d�ecennie �a venir, notamment dans l'Union europ�eenne
(Fig. 1), qui s'est fix�e pour objectif d'atteindre une part des
�energies renouvelables dans le mix �energ�etique europ�een
de 20%, soit une part d'environ 35% de la production
d'�electricit�e [9]. �A l'horizon 2050, les sc�enarios envisag�es
de sources renouvelables dan
REAPs : National Renewable E

uction �electrique hebdomada
par les diff�erents organismes du secteur �energ�etique
pr�evoient un pourcentage de sources renouvelables dans le
mix �energ�etique, français et europ�een, compris entre 40 et
75% [10].

Cette int�egration massive de sources d'�energie renou-
velables dans le paysage �energ�etique se heurte toutefois �a
la probl�ematique de la gestion des r�eseaux �electriques. La
nature intermittente et localis�ee de la plupart de celles-ci,
notamment de l'�eolien et du solaire, compliquent �a tout
instant l'�equilibrage de ces r�eseaux, entre la production et
la demande en �energie �electrique. Afin de permettre cette
int�egration, les gestionnaires recherchent des solutions
permettant une gestion flexible des r�eseaux �electriques
comme la modulation de la demande, l'optimisation de
l'exploitation, et, en particulier, des moyens de stockage de
tr�es grande capacit�e.
s l'Union europ�eenne de 2005 �a 2013 et pr�evisions de l'Agence internationale
nergy Action Plans) [9].

ire française en 2030, d'apr�es les pr�evisions de l'Ademe [10].
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Les besoins futurs de stockage d'�energie �electrique
pourront ainsi atteindre des capacit�es de plusieurs TWh et
des dur�ees de stockage de plusieurs jours �a plusieurs
dizaines de jours, correspondant �a des p�eriodes d'exc�es de
productions prolong�ees (Fig. 2). Les moyens de stockage
actuels, dont notamment le pompage-turbinage hydrauli-
que, moyen de stockage le plus massif disponible, ne per-
mettent de stocker que des quantit�es limit�ees d'�energie et
r�epondent �a des besoins qui s'�etendent sur de courtes
dur�ees, quelques jours tout au plus. Ces technologies en
place aujourd'hui ne suffiront donc pas �a couvrir les besoins
de stockage �a l'horizon 2030, et une augmentation de leur
capacit�e ne pourra être que limit�ee dans les pays
Fig. 3. Dur�ee et capacit�e de diff�erente

Fig. 4. Illustration du conc
d�evelopp�es du fait des contraintes g�eographiques et
soci�etales de certains d'entre eux.

Depuis quelques ann�ees, l'id�ee d'un moyen de stockage
alternatif aux technologies traditionnelles a �emerg�e et
propose d'utiliser les �energies entrant en jeux lors de
transformations chimiques. Ce moyen de stockage, appel�e
power to gas, propose ainsi de convertir l'�energie �electrique
en gaz, hydrog�ene ou m�ethane, utilis�e comme vecteur de
stockage et pouvant être inject�e dans les r�eseaux de gaz
naturels, dont les infrastructures, d�ej�a existantes, offrent
des capacit�es de stockage et de transport pouvant per-
mettre de r�epondre aux besoins futurs (Fig. 3). Consid�erer
uniquement le power to gas sous cet angle serait toutefois
s technologies de stockage [10].

ept du power to gas.
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trop restrictif. La conversion de l'�energie �electrique en gaz
offre de nombreuses possibilit�es d'utilisation finale de cette
�energie, comme le chauffage domestique, l'usage industriel
ou encore la mobilit�e des personnes, et ne rend donc pas
obligatoire le retour �a l'�electricit�e de cette �energie trans-
form�ee. Plus qu'un simple moyen de stockage, il permet de
relier r�eseaux �electriques et gaziers afin de cr�eer de la
flexibilit�e et des synergies entre les deux (Fig. 4).

Le proc�ed�e power to gas consiste en une ou deux �etapes
de conversion essentielle selon le vecteur de stockage final
choisi. Ce vecteur peut être, soit l'hydrog�ene (power to
hydrogen), produit par l'�electrolyse de l'eau, soit le m�ethane
(power to methane), produit dans une seconde �etape dite de
m�ethanation ; conversion d'hydrog�ene et de dioxyde de
carbone. En plus de permettre la valorisation d'un CO2
«d�echet », la r�ealisation de cette �etape suppl�ementaire
permet de limiter les contraintes et le coût de l'adaptation
des stockages, de la distribution et de l'utilisation finale du
vecteur �energ�etique. Ceci au prix d'une baisse de l'efficacit�e
�energ�etique du proc�ed�e, celle-ci passant d'environ 75%
pour l'�etape d'�electrolyse seule �a 60% PCS (pouvoir calo-
rifique sup�erieur) pour un proc�ed�e power to methane [11].

L'injection d'hydrog�ene dans les r�eseaux de gaz naturels
est en effet contrainte par les sp�ecifications de ces derniers,
dont un extrait est fourni dans le Tableau 1a. En particulier,
celle portant sur la composition du gaz et son pouvoir
calorifique restreignent le cadre d'application du power to
hydrogen, le limitant par cons�equent aux installations de
faibles puissances, pour lesquelles les possibilit�es de dilu-
tion par les r�eseaux de gaz seront suffisantes. L'utilisation
du vecteur m�ethane repr�esente une voie plus adapt�ee �a
long terme. Cette voie n�ecessite toutefois l'optimisation des
technologies concern�ees pour le cahier des charges du
power to gas.

Les proc�ed�es d'�electrolyse, principalement la techno-
logie alcaline, sont au stade commercial et peuvent per-
mettre de r�epondre de mani�ere satisfaisante �a ce cahier des
charges. Les d�eveloppements en cours et les r�eductions de
coûts attendus dans les ann�ees �a venir font que cette
technologie ne constitue pas le verrou actuel sur la
faisabilit�e technologique du power to gas. A contrario, le
retour d'exp�erience �a l'�echelle industrielle, pour la
m�ethanation du CO2, est tr�es limit�e, malgr�e la d�ecouverte
de cette r�eaction il y a plus d'un si�ecle par le prix Nobel Paul
Sabatier [13]. Ceci s'explique principalement par le faible
int�erêt port�e �a cette r�eaction dans le domaine industriel et
dans celui de la production d'�energie, mais �egalement par
sa probl�ematique complexe li�ee �a ses caract�eristiques
Tableau 1a
Quelques sp�ecifications techniques des r�eseaux de gaz naturels français
[12]. (L'indice de Wobbe est d�efini comme le rapport entre le PCS et la
racine carr�ee de la densit�e du gaz.)

Caract�eristique Sp�ecificiation du r�eseau

Pouvoir calorifique
sup�erieur (PCS)

Gaz de type H : entre 10,7 et 12,8 kWh/Nm3

Gaz de type B : entre 9,5 et 10,5 kWh/Nm3

Indice de Wobbe Gaz de type H : entre 13,64 et 15,70 kWh/Nm3

Gaz de type B : entre 12,01 et 13,06 kWh/Nm3

Composition CO2 < 2,5%
H2 < 6%
CO < 2%
[1,2,4,5,7,8,14e16]. Il s'agit d'une r�eaction fortement exo-
thermique et �equilibr�ee, c'est-�a-dire �a conversion limit�ee
aux temp�eratures �elev�ees, ce qui pose le probl�eme de la
gestion thermique de la r�eaction. Cette r�eaction n�ecessite
�egalement l'utilisation de catalyseurs solides, dont les
performances peuvent d�ecroître dans le temps ; on parle
alors de d�esactivation du catalyseur, celle-ci �etant
�egalement li�ee �a la gestion thermique de la r�eaction dans le
r�eacteur. Les solutions industrielles existantes sont issues
de proc�ed�es d�evelopp�es dans les ann�ees 1970e1980 pour la
mise en œuvre de la m�ethanation du syngas (m�elange CO/
H2/CO2) pour la production continue de m�ethane �a partir
de charbon et pour lesquels seule la conversion du CO est
r�eellement significative. Ces solutions sont traditionnelle-
ment constitu�ees d'une succession de r�eacteurs adiaba-
tiques s�epar�es par de nombreux �echangeurs de chaleur
utilis�es pour refroidir les gaz et favoriser la recherche de
hauts rendements de conversion atteignables �a basse
temp�erature. L'int�egration de l'�echange thermique au sein
des r�eacteurs a �egalement �et�e abord�ee, mais s'est presque
exclusivement restreinte �a l'utilisation de r�eacteurs �a lit
fluidis�e pour contrôler la forte exothermicit�e de la r�eaction.
Ces deux types majeurs de proc�ed�es ne sont gu�ere adapt�es
au cadre nouveau du power to gas, où les dimensions des
installations sont plus faibles, où les contraintes de coûts
sont plus importantes et où la flexibilit�e est cruciale. Le
d�eveloppement de nouvelles technologies de r�eacteurs,
adapt�ees �a la m�ethanation du CO2, dits « r�eacteurs-
�echangeurs », combinent la r�eaction chimique et l'�echange
thermique afin de r�eduire les coûts, la taille des in-
stallations et d'am�eliorer leur modularit�e. Ceci semble donc
être une n�ecessit�e pour le d�eveloppement du power to gas.
2. M�ethanation du dioxyde de carbone

La r�eaction d'hydrog�enation, ou m�ethanation, du
dioxyde de carbone, encore appel�ee r�eaction de Sabatier
[13], conduit �a la production de m�ethane et d'eau �a partir
de CO2 et d'hydrog�ene. Sa principale caract�eristique est
d'être �equilibr�ee et fortement exothermique.

Son �equation est :

CO2 þ 4H2#CH4 þ 2H2O
�
DrH0

298 K ¼ �165 kJ=mol
�

(1)

Cette r�eaction peut �egalement être vue comme la
combinaison de la r�eaction dite Reverse Water Gas Shift
(RWGS) et de la r�eaction d'hydrog�enation du monoxyde de
carbone. Cette combinaison est parfois nomm�ee « voie
indirecte » dans la m�ethanation du CO2. Elle s'�ecrit :

CO2 þ H2#COþ H2O
�
DrH0

298 K ¼ 41 kJ=mol
�

(2)

COþ 3H2#CH4 þ H2O
�
DrH0

298 K ¼ �206 kJ=mol
�

(3)

En phase gazeuse, la mol�ecule de CO2 est d'une grande
stabilit�e, li�ee �a celle de ses liaisons oxyg�eneecarbone, le
carbone �etant dans son �etat d'oxydation maximal. En
cons�equence, la mise en œuvre de la r�eaction de



Tableau 1b
Principales r�eactions pouvant entrer en jeu lors de la m�ethanation du CO2 [20,21].

R�eaction Formule Nom de r�eaction DrH298KðkJ,mol�1Þ DrG298KðkJ,mol�1Þ
R1 COþ 3H2 ¼ CH4 þ H2O M�ethanation de CO �206,1 �141,8
R2 CO2 þ 4H2 ¼ CH4 þ 2H2O M�ethanation de CO2 �165 �113,2
R3 2COþ 2H2 ¼ CH4 þ CO2 Inverse du reformage �a sec �247,3 �170,4
R4 2CO ¼ CðsÞ þ CO2 R�eaction de Boudouard �172,4 �119,7
R5 COþ H2O ¼ CO2 þ H2 Gaz �a l'eau �41,2 �28,6
R6 CH4 ¼ 2H2 þ CðsÞ Craquage du m�ethane 74,8 �50,7
R7 COþ H2 ¼ CðsÞ þ H2O R�eduction du CO �131,3 �91,1
R8 CO2 þ 2H2 ¼ CðsÞ þ 2H2O R�eduction du CO2 �90,1 �62,5
R9 nCOþ ð2nþ 1ÞH2 ¼ CnH2nþ2 þ nH2O R�eaction de FischereTropsch e e

R10 nCOþ 2nH2 ¼ CnH2n þ nH2O R�eaction de FischereTropsch e e
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m�ethanation du CO2 n�ecessite le recours �a un catalyseur
afin de rendre cette mol�ecule plus r�eactive.
2.1. �Evolution du syst�eme r�eactionnel �a l'�equilibre
thermodynamique

L'�etude de l'�equilibre thermodynamique permet de
repr�esenter l'�etat du syst�eme r�eactionnel �a l'�equilibre,
c'est-�a-dire celui qu'il atteindrait �a des �echelles de temps
(ou temps de passage dans un r�eacteur) tr�es grandes. Ce
genre d'�etude ne rend pas compte des diff�erentes vitesses
des r�eactions pouvant se produire, et donc de la r�ealit�e de la
production. Il indique les limites de la conversion possible.
Lors de la mise en œuvre de la r�eaction de m�ethanation du
dioxyde de carbone, plusieurs r�eactions, impliquant les
r�eactifs et/ou les produits de la r�eaction, peuvent avoir lieu
[1,3,15,17e20]. Parmi ces r�eactions (Tableau 1b) se trouvent
les voies directe et indirecte de m�ethanation (R1, R2 et R5),
ainsi que des r�eactions conduisant �a la formation de car-
bone solide, comme la r�eaction de Boudouard (R4), ou au
craquage du m�ethane (R6), ou encore �a la d�ecomposition
des oxydes de carbone (R7eR8). Enfin, les r�eactions de
FischereTropsch (R9eR10) et la r�eaction inverse du refor-
mage �a sec (R3) sont �egalement thermodynamiquement
envisageables. Dans le cas de la m�ethanation du CO2, en
conditions stœchiom�etriques (rapport H2/CO2 ¼ 4), il a �et�e
calcul�e [20] que le carbone solide et les mol�ecules pos-
s�edant plusieurs atomes de carbone ne sont pr�esents qu'�a
l'�etat de traces �a l'�equilibre thermodynamique. Celui-ci a
�et�e calcul�e par une m�ethode de minimisation de l'�energie
de Gibbs pour des pressions comprises entre 1 et 100 bar et
des temp�eratures situ�ees entre 200 et 800 �C. Les calculs
montrent cependant que, dans la limite des esp�eces prises
en compte, le carbone solide est pr�esent �a l'�equilibre ther-
modynamique pour des ratios H2/CO2 �egaux �a 2 et pour des
pressions de 1 et 30 atm et des temp�eratures inf�erieures �a
600 �C.

En utilisant les r�esultats obtenus par Gao et al. [21] ils
ont suppos�e que cet �equilibre peut être repr�esent�e en
consid�erant les r�eactions R1, R2, R3 et R5. Parmi ces
r�eactions, seules deux sont ind�ependantes, les r�eactions R2
et R5 ont, par exemple, �et�e utilis�ees. L'�ecriture de l'�equilibre
thermodynamique de ces r�eactions conduit �a la d�efinition
de constants d'�equilibre, Kj,eq, permettant de repr�esenter
l'�etat du syst�eme �a l'�equilibre en fonction des conditions (T,
P) consid�er�ees.
Kj;eqðTÞ ¼ exp
�DrG0

j ðTÞ
RT

¼
Y
i

a
ni;j
eq;i (4)

où aeq,i est l'activit�e du constituant i �a l'�equilibre
thermodynamique.

Le taux de conversion du CO2, XCO2 , et la s�electivit�e en
m�ethane, SCH4 , sont d�efinies comme :

XCO2 ¼
FCO2 ;entr�ee � FCO2 ;sortie

FCO2 ;entr�ee
(5)

SCH4 ¼
FCH4 ;sortie

FCO2 ;entr�ee � FCO2 ;sortie
(6)

Les Figs. 5 et 6 montrent l'�evolution de ces deux gran-
deurs avec la temp�erature et la pression dans les
conditions de l'�equilibre thermodynamique. Les donn�ees
thermodynamiques n�ecessaires au calcul sont issues de la
r�ef�erence [22]. Les gaz sont consid�er�es parfaits dans les
gammes de temp�erature et de pression �etudi�ees.

L'obtention d'un taux de conversion et d'une s�electivit�e
enm�ethane �elev�es n�ecessite une pression op�eratoire �elev�ee
et une temp�erature relativement basse. Cette observation
est conforme aux r�egles de mod�eration de Van't Hoff et de
Le Chatelier, la r�eaction de m�ethanation �etant exothermi-
que et entraînant une diminution du nombre de moles
gazeuses. La s�electivit�e enm�ethane, �a l'�equilibre, est proche
de 100% d�es lors que la temp�erature est inf�erieure �a 450 �C.
Le taux de conversion est davantage sensible �a la
temp�erature. L'obtention d'un taux sup�erieur �a 95% requiert
des temp�eratures inf�erieures �a 430 �C, voire de l'ordre de
320 �C, par exemple, pour un fonctionnement �a la pression
atmosph�erique. Si le d�eplacement de l'�equilibre thermo-
dynamique est notable lorsque la pression augmente de 1 �a
5 bar, il devient moins �evident au-del�a. Le gain de conver-
sion entre une pression de 5 et 20 bar n'est, par exemple,
que de 1,5% �a 350 �C, celle-ci passant alors de 97% �a 98,5%.
L'utilisation d'une pression sup�erieure �a 15 bar ne semble
donc pas justifi�ee d'un point de vue thermodynamique
pour l'obtention de taux de conversion �elev�es, compte tenu
de l'impact de celle-ci sur le coût d'une installation.

Il peut être not�e qu'une premi�ere probl�ematique li�ee �a la
mise en œuvre de la m�ethanation du CO2 est remarqu�ee. �A
la temp�erature �a laquelle l’�equilibre thermodynamique est
atteint, les taux de conversion (conversion totale) et les
s�electivit�es maximaux sont r�ealis�es. De basses



Fig. 6. �Evolution de la s�electivit�e en CH4 �a l'�equilibre thermodynamique pour un m�elange stœchiom�etrique en fonction de la temp�erature, �a diff�erentes pressions
op�eratoires.

Fig. 5. �Evolution du taux de conversion du CO2 �a l'�equilibre thermodynamique pour un m�elange stœchiom�etrique en fonction de la temp�erature, �a diff�erentes
pressions op�eratoires.
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temp�eratures seront donc n�ecessaires �a l’obtention de
fortes conversions (en produits d�esir�es) et s�electivit�es, alors
que l'on sait que les cin�etiques de r�eaction augmentent
avec la temp�erature d’apr�es la loi d'Arrhenius. En effet, en
abaissant la temp�erature, la s�electivit�e augmente, car
l’importance des r�eactions «parasites » sera diminu�ee (ces
r�eactions �etant presque toujours irr�eversibles, elles ont des
�energies d'activation �elev�ees). Donc la conversion en pro-
duit attendu augmentera. La maîtrise des temp�eratures
op�eratoires, c'est-�a-dire la gestion thermique de la r�eaction,
apparaît donc d'une importance capitale. Ceci est d'autant
plus vrai que l'exothermicit�e de la r�eaction est forte et qu'en
cons�equence l'�evacuation de la chaleur d�egag�ee par la
r�eaction est difficile.
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2.2. Les catalyseurs utilis�es et les m�ecanismes de r�eaction

Afin que la mol�ecule de CO2 soit r�eactive, l'�energie de la
liaison carbone-oxyg�ene doit diminuer. Ceci est r�ealisable
en ayant recours �a un catalyseur. Ces catalyseurs sont
g�en�eralement constitu�es d'une phase active m�etallique,
si�ege de la r�eaction, qui est dispers�ee sur un support poreux
ou non poreux, de nature oxyde comme l'alumine (Al2O3),
la silice (SiO2) ou la c�erine (CeO2). Les m�etaux de transition
du groupe VIII B comme Ru, le Rh, le Pd, le Pt, le Co, le Fe, le
Mn, leW, ou encore Ni, sont utilis�es comme phase active du
catalyseur [14e20,23e38]. Le nickel est le plus largement
utilis�e, en raison de son plus faible coût. Ces �el�ements
pr�esentent des activit�es, ou capacit�e �a convertir les r�eactifs,
diff�erentes selon l'importance de leurs interactions avec les
mol�ecules r�eactives. Ces diff�erences peuvent être
repr�esent�ees sous forme de courbes volcaniques en
Fig. 7. Exemple de courbe « volcanique » dans le cas de la m�ethanation du
CO [39].

Fig. 8. Les m�ecanismes pour la
fonction de l'�energie de dissociation de la mol�ecule sur la
phase active. Un exemple de courbe volcanique est
pr�esent�e dans la Fig. 7 dans le cas de la m�ethanation du CO
[39]. Ces courbes mettent en �evidence le rôle de la phase
active dans l'acte catalytique. Pour les �el�ements se trouvant
�a la droite de cette courbe, l'activit�e est limit�ee par une
barri�ere �energ�etique de dissociation tr�es �elev�ee, tandis que,
pour les �el�ements se trouvant sur la gauche de cette courbe,
elle est limit�ee par une trop grande �energie d'adsorption
entre le m�etal et les mol�ecules adsorb�ees. Le catalyseur doit
ainsi interagir avec la mol�ecule afin d'assister la dissocia-
tion, mais ne doit pas la stabiliser, ou fixer �a sa surface les
atomes issus de la dissociation.

Le support du catalyseur joue �egalement un rôle
important sur les performances du catalyseur, de par ses
interactions avec la phase active m�etallique et de par la
surface sp�ecifique qu'il d�eploie, sur laquelle est dispers�ee la
phase active. Selon ses propri�et�es, le support peut
�egalement interagir de mani�ere significative avec certains
r�eactifs et ainsi influencer le m�ecanisme de la r�eaction. La
m�ethode de pr�eparation du catalyseur est �egalement
importante, car elle conditionne aussi les interactions entre
le support et la phase active. La nature du support et la
m�ethode de pr�eparation influencent ainsi l'activit�e, la
s�electivit�e et la stabilit�e du catalyseur [20,40]. Le choix du
support du catalyseur est aussi li�e �a des contraintes de
stabilit�e m�ecanique, thermique et de coût.

Le m�ecanisme catalytique de la r�eaction dem�ethanation
du CO2 a fait l'objet de plusieurs �etudes approfondies [41
e68]. Deux types de m�ecanismes sont aujourd'hui
�evoqu�es : le premier suppose le passage par le CO comme
interm�ediaire, qui serait ensuite converti en m�ethane via le
m�ecanisme de la m�ethanation du CO. Le second suppose la
conversion directe du CO2 en m�ethane via la formation de
carbonates et de formiates �a la surface du support du
catalyseur. Ces deux m�ecanismes peuvent, de plus, coex-
ister sur le catalyseur. Dans tous les cas, l'hydrog�ene est
adsorb�e et dissoci�e �a la surface de la phase active. Les deux
m�ecanismes sont sch�ematis�es dans la Fig. 8 [15].

Dans le premier m�ecanisme, le CO2 est tout d'abord
adsorb�e, puis dissoci�e �a la surface de la phase active du
m�ethanation du CO2 [15].
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catalyseur pour former un interm�ediaire CO adsorb�e (ou
mono-carbonyle) [62,69]. Apr�es cette �etape de dissociation,
l'hydrog�enation du CO2 suit le même m�ecanisme que
l'hydrog�enation du CO. Lem�ecanisme de lam�ethanation du
monoxyde de carbone ne fait toutefois pas consensus
[24,70,71]. Une premi�ere famille de m�ecanismes, assist�ee
par hydrog�ene, suppose une adsorption du CO suivie d'une
dissociation en carbone �a la surface de la phase active du
catalyseur, tandis qu'une seconde famille de m�ecanismes
propose un interm�ediaire de r�eaction de type CHxO (x ¼
1,2) sans passer par un carbone adsorb�e. La nature exacte
du m�ecanisme de la r�eaction semble diff�erer selon la phase
active du catalyseur et les conditions de r�eaction [20]. Les
m�ecanismes de la dissociation du CO peuvent �egalement
faire intervenir diff�erents sites d'adsorption selon la struc-
ture locale de la phase active. Il est ainsi possible de
diff�erencier les sites dits de « terrasse » ou de «marche »
d'un catalyseur, les sites de marche �etant plus favorables �a
la dissociation du CO [60,72]. Cette diff�erenciation
�energ�etique des sites d'adsorption de la phase active peut
ainsi expliquer la sensibilit�e des r�eactions d'hydrog�enation
du CO2 et du CO vis-�a-vis de la structure de la phase active
et, en particulier, de la taille de ses cristallites [73].

2.3. Les ph�enom�enes de d�esactivation des catalyseurs

2.3.1. Empoisonnement des catalyseurs
L'empoisonnement des catalyseurs a lieu lorsqu'un

compos�e s'adsorbe fortement, et de façon quasi-irr�ever-
sible, �a la surface du catalyseur. La d�esactivation du cata-
lyseur est alors due �a l'occupation des sites actifs du
catalyseur par ce compos�e, limitant le nombre de sites
r�eactifs disponibles pour la r�eaction. La d�esactivation est
�egalement due �a une modification �electronique des sites
r�eactifs voisins, ce qui diminue leurs interactions avec les
Fig. 9. �Evolution de l'activit�e relative de diff�erents catalyseurs pour la
m�ethanation du CO en fonction de la teneur du gaz en H2S (1 bar, 400 �C, 1%
CO dans H2 pour Co, Fe et Ru ; 4% CO dans H2 pour Ni) [74].
mol�ecules r�eactives et les rend moins actifs. Dans le cas
d'un catalyseur �a base de nickel, les principaux poisons sont
le phosphore, l'arsenic, ou encore, plus couramment, le
soufre [74]. L'empoisonnement des catalyseurs �a base de
nickel par le soufre est d'autant plus important que son �etat
d'oxydation est faible et qu'il se dissocie facilement �a la
surface du nickel. Il est ainsi plus important lorsque le
soufre est pr�esent sous la forme H2S que SO2. L'empoi-
sonnement se produit �a des tr�es faibles teneurs en sulfure
d'hydrog�ene, de l'ordre de la dizaine de partie par milliards
(ppb). La Fig. 9 montre ainsi l'�evolution de l'activit�e de
diff�erents catalyseurs pour la m�ethanation du CO en fonc-
tion de la concentration en sulfure d'hydrog�ene dans le gaz.

La sensibilit�e des catalyseurs �a l'empoisonnement au
soufre peut toutefois être r�eduite par l'ajout de molybd�ene
ou de bore, le soufre s'adsorbant pr�ef�erentiellement sur ces
�el�ements. La seule mani�ere d'empêcher totalement
l'empoisonnement des catalyseurs semble, cependant,
l'�elimination des traces de poisons potentiels pr�esentes
dans le gaz d'alimentation. Paradoxalement, ces poisons
peuvent être utilis�es pour effectuer un pr�etraitement des
catalyseurs afin de limiter la pr�esence d'autres
ph�enom�enes entraînant leur d�esactivation. Par exemple,
des catalyseurs de reformage peuvent être expos�es �a une
certaine quantit�e de soufre afin de limiter la formation de
d�epôts de carbone, au prix d'une activit�e catalytique
r�eduite [75].

2.3.2. D�esactivation due �a la formation de d�epôts de carbone
Les d�epôts de carbone entraînent un encrassement et

souvent une d�esactivation des catalyseurs. La formation de
d�epôts de carbone, aussi appel�e « cokage », peut avoir plu-
sieurs origines. Les d�epôts de carbone peuvent être issus :
(i) de la r�eaction de dismutation du CO, �egalement appel�ee
r�eaction de Boudouard, (ii) de la r�eduction des oxydes de
carbone �a la surface du catalyseur, ou encore (iii) du cra-
quage du m�ethane (r�eactions R4, R6, R7 et R8 dans le
Tableau 1b). Les termes «d�epôts de carbone » et « coke »
sont g�en�eralement �equivalents, bien qu'ils soient parfois
utilis�es selon l'origine du carbone, le terme d�epôts de car-
bone �etant utilis�e pour la dismutation du CO et le terme
Fig. 10. M�ecanisme de formation et de transformation des d�epôts de car-
bone �a partir de la dissociation du CO [74].
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coke pour la d�ecomposition d'hydrocarbures [74]. Plusieurs
formes de carbone peuvent être form�ees �a la surface des
catalyseurs (Fig. 10). La premi�ere est une forme de carbone
atomique adsorb�e, ou carbone a, directement issu des
r�eactions pr�ec�edemment cit�ees. Le carbone a est �egalement
consid�er�e comme un interm�ediaire de r�eaction de la
m�ethanation du CO dans certains m�ecanismes, comme cela
a �et�e discut�e dans la section pr�ec�edente. Le carbone a est
parfois appel�e carbone r�eactif, car il est relativement facile
�a r�eoxyder ou r�e-hydrog�ener. Ce carbone peut ensuite
r�eagir et polym�eriser sous la forme de film de carbone
polym�erique b qui, �a haute temp�erature (>500e600 �C),
peut se transformer en carbone graphitique, ou pyroly-
tiques, peu r�eactif, voire inerte. Le carbone a peut
�egalement r�eagir avec le nickel pour former du carbure de
nickel ou diffuser dans les cristallites de nickel et former
des fibres de carbone [74].

Les cons�equences de la formation de ces d�epôts de
carbone sont multiples. L'accumulation de carbone �a la
surface du catalyseur bloque l'acc�es aux sites actifs du
catalyseur et conduit donc �a une baisse d'activit�e. La for-
mation de polym�eres ou de films (principalement de car-
bone b et de carbone graphitique) peut causer
l'encapsulation des cristallites de la phase active et
l'obstruction des pores du support. Enfin, la formation de
fibres de carbone �a l'interface entre le support et les cris-
tallites de nickel peut entraîner la perte de la phase active
par d�etachement, ainsi qu'une fragilisation du support
pouvant causer la destruction du catalyseur [76].

Pour un catalyseur donn�e, la vitesse de formation, voire
l'existence, de ces d�epôts de carbone est tr�es d�ependante
des conditions op�eratoires et de l'atmosph�ere
r�eactionnelle, en particulier de la pr�esence d'hydrog�ene et
de vapeur d'eau. D'un point de vue thermodynamique, les
conditions propices aux d�epôts de carbone peuvent être
repr�esent�ees par des zones de stabilit�e dans des dia-
grammes ternaires C,H,O. Un exemple de diagramme,
calcul�e par minimisation de l'�energie de Gibbs, est donn�e
Fig. 11. Diagramme ternaire C,H,O repr�esentant les zones de stabilit�e du
carbone graphite pour diff�erentes temp�eratures et pressions.
dans la Fig. 11. �A titre d'exemple, les points correspondant
aux conditions de m�ethanation du CO2 et CO ont �et�e
repr�esent�es. Pour ces calculs, l'hypoth�ese des gaz parfaits a
�et�e faite et les propri�et�es thermodynamiques du carbone
solide utilis�ees sont celles du carbone graphite. Ce dia-
gramme a �et�e �etabli en consid�erant les propri�et�es ther-
modynamiques d'un grand nombre d'esp�eces contenant
des atomes d'hydrog�ene, de carbone et/ou d'oxyg�ene. La
pr�esence de d�epôts de carbone dans des conditions de
m�ethanation, c'est-�a-dire avec de fortes proportions
d'hydrog�ene (partie gauche du diagramme), est favoris�ee
par une augmentation de la temp�erature, avec un
d�eplacement de la limite de stabilit�e du carbone graphite
vers les plus faibles fractions de carbone. Dans ces condi-
tions, une augmentation de la pression d�efavorise ces
d�epôts, except�e �a basse temp�erature (300 �C), où elle ne
semble n'avoir aucune influence. L'influence de la
temp�erature et de la pression sont toutefois invers�ees
lorsque l'on consid�ere de faibles fractions d'hydrog�ene
(partie droite du diagramme). Dans les hypoth�eses du cal-
cul, la m�ethanation du CO2 dans des conditions stœ-
chiom�etriques semble �epargn�ee par la formation de ces
d�epôts dans les conditions de temp�erature et de pression
consid�er�ees, ce qui n'est pas le cas de la m�ethanation du CO
stœchiom�etrique. Les compositions �a l'�equilibre thermo-
dynamique sont cependant influenc�ees par les interactions
du catalyseur avec le carbone, ce qui modifie les conditions
de stabilit�e de ce dernier en comparaison de la consid�era-
tion du carbone graphite seul. D'apr�es Pedersen et al. [77],
la limite de formation du carbone �a la surface d'un cata-
lyseur �a base de nickel est ainsi d�eplac�ee vers des condi-
tions plus s�ev�eres. Cet effet d�epend cependant de la nature
et la structure du catalyseur, ainsi que de la forme du car-
bone consid�er�e, et semble favoris�e par de faibles tailles de
cristallites de nickel.

Dans la r�ealit�e, c'est-�a-dire dans le cas d'un syst�eme hors
�equilibre thermodynamique, l'analyse des aspects cin�e-
tiques est essentielle pour la compr�ehension des
ph�enom�enes de d�epôt de carbone. La pr�esence des
diff�erentes formes de carbone ne sera en effet possible que
Fig. 12. Vitesses de formation et d'hydrog�enation des carbones a et b lors de
la m�ethanation du CO sur un catalyseur �a base de nickel [74].
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si leur vitesse de formation respective est sup�erieure �a leur
vitesse de disparition.

La Fig. 12 pr�esente, par exemple, les diff�erentes vitesses
de formation et d'hydrog�enation du carbone atomique
adsorb�e Ca et polym�erique Cb lors de lamise enœuvre de la
m�ethanation du CO sur un catalyseur �a base de nickel. Dans
cet exemple, la vitesse de formation du carbone Ca est
inf�erieure �a la vitesse d'hydrog�enation de celui-ci lorsque la
temp�erature est inf�erieure �a 325 �C. L'accumulation de
cette forme de carbone �a la surface du catalyseur est donc
faible, voire inexistante. De même, la vitesse d'hydro-
g�enation du carbone Cb est sup�erieure �a sa vitesse de for-
mation lorsque la temp�erature est sup�erieure �a 425 �C ; ce
carbone sera donc peu pr�esent �a la surface du catalyseur
dans ces conditions. En revanche, lorsque la temp�erature
est interm�ediaire, la vitesse d'hydrog�enation du carbone Ca
est inf�erieure �a sa vitesse de formation ; ce dernier s'accu-
mulera �a la surface du catalyseur et pourra polym�eriser en
carbone «C », �a une vitesse sup�erieure �a celle d'hydro-
g�enation du carbone Cb. Dans ces conditions, le carbone Ca
et surtout le carbone Cb peuvent par cons�equent s'accu-
muler �a la surface du catalyseur et causer la d�esactivation
de ce dernier, alors que le carbone solide n'est thermody-
namiquement pas stable. Ce ph�enom�ene, li�e aux diff�erentes
cin�etiques de r�eaction, a �et�e observ�e [77] dans le cas de la
m�ethanation du CO �a des temp�eratures inf�erieures �a 330 �C.
Dans ce cas, le d�epôt de carbone aboutit �a la formation d'un
film d'encapsulation de carbone Cb qui cause la
d�esactivation du catalyseur. La formation de ce film
d'encapsulation peut toutefois être encore observ�ee �a des
temp�eratures l�eg�erement sup�erieures selon le catalyseur
utilis�e [78]. Cette d�esactivation, parfois appel�ee «b
d�esactivation », ne se produit toutefois qu'avec des pres-
sions partielles de CO suffisamment �elev�ees. La
m�ethanation du CO2 semble de plus être �epargn�ee par ce
type de d�epôt dans ces conditions de temp�erature.

Le Tableau 2 regroupe ainsi les gammes de
temp�eratures de formation et d'hydrog�enation des
diff�erentes formes de carbone. Ces valeurs d�ependent
toutefois des conditions op�eratoires, en particulier des
pressions partielles d'eau, d'hydrog�ene et de mol�ecules
carbon�ees, ainsi que de la nature et de la structure du
catalyseur.

La pr�evention des ph�enom�enes de d�epôt de carbone
peut être faite en modifiant les conditions op�eratoires de la
r�eaction. Une augmentation des quantit�es d'hydrog�ene et/
ou d'eau par rapport �a celles des esp�eces carbon�ees a pour
effet de r�eduire ces d�epôts. L'utilisation de promoteurs tels
Tableau 2
Temp�eratures de formation et d'hydrog�enation des diff�erentes formes de
d�epôts de carbone [42].

Forme de carbone Temp�eratures
de formation (�C)

Temp�erature du
maximum
d'hydrog�enation (�C)

Carbone adsorbe (Ca) 200e400 200
Carbone polym�erique (Cb) 250e500 400
Carbone filamenteux,

fibres (Cv)
300e1000 400e600

Carbure de nickel 150e250 275
Carbone graphitique (Ce) 500e550 550e850
que l'iridium ou le platine permet �egalement de r�eduire
leur formation. L'ajout d'alcalins au support a �egalement
pour effet de les r�eduire en augmentant l'adsorption de
l'eau [42]. De plus, la taille des cristallites de nickel influ-
ence la formation de d�epôts de carbone, cette derni�ere
�etant d�efavoris�ee par des petites particules [76]. La
r�eg�en�eration des catalyseurs ayant subi une d�esactivation
par d�epôts de carbone peut être effectu�ee par hydro-
g�enation ou par oxydation de ces d�epôts par un traitement
sous H2, H2O, O2 ou encore CO2. L'hydrog�enation du car-
bone a peut être effectu�ee par un traitement sous hydro-
g�ene �a des temp�eratures relativement basses, entre 200 et
400 �C. Celle du carbone polym�erique b peut être effectu�ee
�a des temp�eratures comprises entre 400 et 700 �C, la
vitesse d'hydrog�enation �etant plus �elev�ee �a haute
temp�erature. L'utilisation de temp�eratures �elev�ees
(>500 �C) est �egalement n�ecessaire pour l'hydrog�enation
du carbone graphitique. En comparaison, l'oxydation des
d�epôts de carbone sous oxyg�ene peut être r�ealis�ee �a des
temp�eratures plus basses, de l'ordre de 300 �C. La
r�eg�en�eration compl�ete des catalyseurs est toutefois difficile
�a obtenir pour diff�erentes raisons. Tout d'abord, la totalit�e
du carbone pr�esent �a la surface du catalyseur n'est pas
toujours �elimin�ee. De plus, les traitements effectu�es pour
r�eg�en�erer les catalyseurs peuvent entraîner des modifica-
tions de la structure de ce dernier, notamment aux
temp�eratures �elev�ees au cours du traitement. Ceci est
notamment le cas pour les traitements oxydants, les
r�eactions d'oxydation �etant fortement exothermiques.
Enfin, la r�eg�en�eration des catalyseurs peut s'accompagner
de pertes de masse de la phase active. Cette perte est
principalement due �a la pr�esence de carbone sous forme de
fibres, ou filaments entre le support et les cristallites, leur
�elimination entraînant le d�etachement des cristallites de la
phase oxyde [42,79].

En conclusion, la limitation de la formation de d�epôts de
carbone est possible grâce �a un contrôle des conditions
op�eratoires et de la composition du gaz r�eactif. En par-
ticulier, la diminution de la proportion d'esp�eces carbon�ees
devant celles d'esp�eces contenant des atomes d'hydrog�ene
ou d'oxyg�ene peut permettre d'�eviter l'apparition de ces
ph�enom�enes. Ceci est possible par ajustement du ratio CO2/
CO/H2 en amont du r�eacteur, par une r�eaction deWater Gas
Shift par exemple, et par l'ajout de vapeur d'eau aux gaz
r�eactifs. Dans le cas de la m�ethanation du CO2 stœ-
chiom�etrique, la composition du gaz ne devrait pas con-
duire �a la formation de d�epôts de carbone �a basse
temp�erature, contrairement �a la m�ethanation du CO.
Malgr�e les compositions calcul�ees �a l'�equilibre thermody-
namique, il n'est pas acquis que la formation de ces d�epôts
soit �evit�ee, en particulier �a haute temp�erature. Il peut donc
s'av�erer essentiel d'assurer un certain contrôle des
temp�eratures au sein du r�eacteur de m�ethanation afin de
s'affranchir de ces ph�enom�enes.

2.3.3. Les ph�enom�enes de frittage
Les ph�enom�enes dits de frittage d�ecrivent principale-

ment la croissance des cristallites de la phase active du
catalyseur qui sont dispers�ees �a la surface de la phase
support. L'utilisation de ce terme peut �egalement faire
r�ef�erence aux modifications structurelles pouvant être



Fig. 13. Illustration des m�ecanismes de frittage des cristallites m�etalliques :
(A) e par migration atomique ; (B) e par migration et coalescence des
cristallites [74].

Fig. 14. Activit�e sp�ecifique d'un catalyseur �a base de nickel en fonction du
temps d'utilisation dans un proc�ed�e de m�ethanation [73].
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subies par le support du catalyseur. Le frittage des cris-
tallites de la phase active est pilot�e par la r�eduction de
l'�energie de surface des cristallites. Ce ph�enom�ene se pro-
duit g�en�eralement �a haute temp�erature (>500 �C) et peut
se produire selon diff�erents m�ecanismes : par migration
des cristallites �a la surface du support et coalescence de ces
derni�eres ou par migration d'atomes �emis par une cris-
tallite qui migrent �a la surface du support du catalyseur et
sont capt�es par une autre cristallite de plus grande taille
(Fig. 13). La temp�erature influence grandement le
m�ecanisme de frittage pr�epond�erant. La croissance par
migration et coalescence de cristallites est, par exemple,
pr�epond�erante �a des temp�eratures inf�erieures �a 600 �C
sous des atmosph�eres H2/H2O, alors que le m�ecanisme par
migration atomique devient majoritaire au-del�a [80]. De
mani�ere g�en�erale les vitesses d'augmentation de la taille
des cristallites m�etalliques, dM�etal, peuvent s'�ecrire sous la
forme [73] :

dM�etalj
d0
M�etal

¼ ð1þ ktÞð1=nÞ (7)

où k est un param�etre d�ependant de la mobilit�e des atomes
ou cristallites, de la dispersion de celles-ci et de conditions
op�eratoires comme la temp�erature et l'atmosph�ere
r�eactive. Pour un m�ecanisme par migration et coalescence
des cristallites, la valeur de n est proche de 7, alors qu'elle
est proche de 3 pour unm�ecanisme demigration atomique.
Il existe un autre m�ecanisme se rapprochant du m�ecanisme
par migration atomique et qui implique la migration des
atomes de la phase active en phase gazeuse. Le m�ecanisme
de frittage parmigration atomique et celui parmigration en
phase gazeuse sont regroup�es sous le terme de vieillis-
sement d'Ostwald. Le ph�enom�ene de frittage par migration
atomique en phase gazeuse ne se produit que sous des
conditions sp�ecifiques. Il intervient principalement �a tr�es
haute temp�erature, ou sous une atmosph�ere particuli�ere.
Ainsi, la formation de carbonyles de nickel pont�es (bi- ou
tri-carbonyles, �egalement appel�es sous-carbonyles)
acc�el�ere les ph�enom�enes de frittage en augmentant la
mobilit�e et la volatilit�e du nickel. Ce ph�enom�ene est ren-
contr�e lors de la m�ethanation du CO, sous de fortes press-
ions partielles du CO et �a basse temp�erature (<300 �C) [77].
Dans ces conditions, des carbonyles peuvent être form�es en
grande quantit�e en raison de l'accumulation du CO �a la
surface du catalyseur et de la faible vitesse d'hydrog�enation
de ce dernier, ce qui conduit �a une croissance acc�el�er�ee de
la taille des cristallites de nickel.

�A haute temp�erature, la phase support peut elle aussi
être concern�ee par des ph�enom�enes regroup�es sous le
terme frittage du support. Ils incluent des m�ecanismes de
diffusion en surface, d'�evaporation/condensation d'atomes
volatils, de croissance de grains par diffusion aux joints de
grains ou encore de changement de phase [74].

Les cons�equences directes des ph�enom�enes de frittage
sont une diminution de la surface sp�ecifique de la phase
active et parfois aussi de celle du support. Ces diminutions
sont dues, d'une part �a la croissance des cristallites
m�etalliques, et d'autre part �a la fermeture des pores du
support pouvant pi�eger des cristallites �a l'int�erieur de ces
derniers. Il est int�eressant de noter que la croissance des
cristallites m�etalliques ne semble pas être limit�ee par la
taille des pores du support du catalyseur, une r�eorganisation
de la structure du catalyseur support-cristallite pouvant
s'op�erer lorsque la taille des cristallites devient sup�erieure �a
la taille des pores [80]. La modification de la surface active
du catalyseur et de celle du support affecte obligatoirement
la r�eactivit�e du catalyseur. Dans le cas de la m�ethanation du
CO sur un catalyseur �a base de nickel [73], il a �et�e montr�e
que la perte de surface active s'accompagne d'une perte
d'activit�e catalytique. En reliant l'activit�e catalytique, dans
des conditions de r�ef�erence (250 �C,1 bar, 1% de CO dans H2)
�a la surface sp�ecifique de nickel, les auteurs ont, de plus,
montr�e que cette perte d'activit�e n'�etait pas proportionnelle
�a l'�evolution de cette surface (Fig. 14). D'apr�es ces r�esultats,
la diminution de l'activit�e sp�ecifique du catalyseur est
d'environ 60% pendant les 2000 premi�eres heures, puis
ralentit, pour atteindre une diminution globale de plus de
80% au bout de 8000 heures. Au regard de l'activit�e du
catalyseur dans les conditions de r�ef�erence d�ecrites



Tableau 3
�Evolution temporelle de l'activit�e dans des conditions de r�ef�erence, de la
surface active et de la taille moyenne des cristallites m�etalliques d'un
catalyseur �a base de nickel [73].

Temps d'utilisation
(h)

ro

(250 �C)
Nl/h/g

Surface
active
H2 (m2/g)

dNi (Surface active H2)
(nm)

0 0,85 7,9 19,4
1612 0,21 4,6 33,3
3862 0,12 3,8 40,4
6350 0,065 3,0 51,1
8127 0,042 2,5 61,4
8450 0,055 2,8 54,8
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pr�ec�edemment, la diminution est d'environ 94% sur cette
même dur�ee (Tableau 3). Cette forte sensibilit�e de la
r�eaction de m�ethanation du CO �a la taille des cristallites de
nickel est attribu�ee �a la proportion de sites d'adsorption dits
de «marches », plus actifs, par rapport aux sites dits de
« terrasses », la proportion des sites de «marches » dimi-
nuant lorsque la taille des cristallites augmente.

Comme �enonc�e pr�ec�edemment, les ph�enom�enes de
frittage sont favoris�es lorsque la temp�erature augmente,
car la mobilit�e des cristallites et/ou atomes m�etalliques, ou
du support, augmente. L'atmosph�ere r�eactive poss�ede
�egalement un rôle important dans ces ph�enom�enes, ces
derniers �etant favoris�es par des atmosph�eres oxydantes,
notamment en pr�esence de vapeur d'eau, comme pr�esent�e
dans la Fig. 15. Dans cet exemple, les lignes pleines
correspondent �a une �evolution d�ecrite par une �equation de
la forme de l'�equation (7) pour un m�ecanisme de migration
et coalescence de cristallites. On remarquera que cette
�equation ne repr�esente pas l'�evolution temporelle �a des
temp�eratures sup�erieures �a 550 �C, ce qui indique un
Fig. 15. Effet et de la temp�erature et de la pression partielle d'eau (pression totale de
Ni/Al2O3 [80].
changement dans le m�ecanisme de frittage [80]. Cette forte
influence de la pression partielle d'eau est attribu�ee �a la
formation de complexes avec le nickel Ni2eOH, qui sont
plus mobiles que les atomes de nickel. Les ph�enom�enes de
frittage d�ependent �egalement de la structure du catalyseur.
De petites tailles de cristallites montrent ainsi une meil-
leure aptitude au frittage, car elles sont plus mobiles, ce qui
explique le comportement asymptotique de la
d�esactivation li�ee �a ces ph�enom�enes. Le support du cata-
lyseur, et en particulier les interactions entre le support et
le m�etal, influence �egalement la croissance des cristallites
en limitant leur mobilit�e. Les interactions m�etalesupport
sont, par exemple, g�en�eralement plus �elev�ees pour l'alu-
mine que pour la silice. Les interactions m�etal-support sont
�egalement affect�ees par la pr�esence de promoteurs ou
d'impuret�es. Les oxydes de baryum et de calcium, ou
encore la c�erine CeO2, sont, par exemple, des agents
r�educteurs de la mobilit�e de la phase active. �A l'inverse, la
pr�esence de soufre, de plomb ou encore de potassium peut
augmenter cette mobilit�e, et donc la croissance des cris-
tallites [74]. Il est �a noter qu'une certaine r�eg�en�eration est
possible. La redispersion des cristallites de nickel peut être
effectu�ee par un traitement sous oxyg�ene et/ou dichlore �a
des temp�eratures sup�erieures �a 500e550 �C [74]. Il est
cependant peu probable que cette redispersion permette la
totale r�ecup�eration de l'activit�e initiale du catalyseur.

Il apparaît que les ph�enom�enes de frittage ne peuvent
que difficilement être �evit�es autrement que par la recher-
che d'une temp�erature op�eratoire la plus basse possible. La
diminution de la teneur en eau dans le gaz est �egalement
favorable, mais difficilement r�ealisable, car l'eau est un
produit de la r�eaction. La formulation de catalyseurs plus
stables face �a ces ph�enom�enes repr�esente �egalement un
1 bar) sur l'�evolution de la taille moyenne des cristallites pour un catalyseur
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moyen de lutter contre ces derniers et peut permettre
d'�elever la limite des temp�eratures admissibles. La maîtrise
des temp�eratures au sein des r�eacteurs demeure donc, l�a
aussi, essentielle.

2.3.4. Autres causes de d�esactivation li�ees �a des r�eactions
chimiques ou �a des d�egradations m�ecaniques

La d�egradation de catalyseurs �a base de nickel support�e
sur de l'alumine peut �egalement être due �a la r�eaction du
nickel avec l'alumine pour former de l'aluminate de nickel
selon la r�eaction :

Al2O3ðsÞ þ NiðsÞ þ H2OðgÞ#NiAl2O4ðsÞ þ H2ðgÞ (8)

Cette r�eaction est favoris�ee �a haute temp�erature et sous
atmosph�ere oxydante, notamment en pr�esence de vapeur
d'eau. L'ajout de MgO au support (MgAl2O4) ou encore de
potassium permet de limiter l'occurrence de cette r�eaction.
Le potassium poss�ede cependant le d�esavantage d'acc�el�erer
le frittage des cristallites de nickel [80]. Certaines atmos-
ph�eres peuvent aussi entraîner la perte de la phase
m�etallique en phase gazeuse. Outre leur effet sur le frittage,
les carbonyles de nickel pouvant être form�es sous des
pressions partielles de CO �elev�ees peuvent entraîner une
perte de nickel du fait de leur volatilit�e plus importante
(Fig. 16). La formation de t�etra-carbonyles Ni(CO)4 peut
causer la volatilisation du nickel, entraînant la perte de
masse active du catalyseur, �evacu�ee sous forme gazeuse.

La d�esactivation apparente du catalyseur peut
�egalement être d'origine m�ecanique. Elle peut être due au
broyage du catalyseur, lors du remplissage d'un r�eacteur
par exemple, �a l'attrition de celui-ci en fonctionnement ou
encore �a l'�erosion d'un d�epôt de catalyseur. Si la premi�ere
cause est commune aux principaux types de r�eacteurs, les
deux derni�eres concernent avant tout les r�eacteurs �a lits
fluidis�es et �a slurry pour l'attrition des catalyseurs.

3. Les proc�ed�es et d�emonstrateurs industriels de
m�ethanation

Les r�eactions de m�ethanation ont �et�e, pendant long-
temps, principalement utilis�ees pour l'�elimination de traces
Fig. 16. M�ecanisme de formation de carbonyle de nickel (M) en pr�esence de
CO [74].
de CO dans le proc�ed�e de synth�ese de l'ammoniac. Les
premiers proc�ed�es de m�ethanation, utilis�es pour la pro-
duction de gaz naturel de synth�ese (SNG), �a partir de la
gaz�eification du charbon, ont vu le jour en Allemagne lors
de la seconde guerre mondiale. Ce n'est cependant qu'�a
partir des ann�ees 1960e1970, �a la suite d'une forte hausse
du prix du gaz, que la synth�ese de SNG �a partir de charbon a
reçu un r�eel int�erêt industriel. Dans ce cadre, de nombreux
proc�ed�es de synth�ese de SNG ont ainsi �et�e d�evelopp�es au
cours de la p�eriode situ�ee entre les ann�ees 1960 et 1980.
L'int�erêt port�e �a la m�ethanation du CO2 est apparu, quant �a
lui, plus r�ecemment, notamment avec l'�emergence du
concept power to gas. Ces proc�ed�es, d�edi�es pour la plupart �a
la gaz�eification du charbon, visent toutefois le traitement
en continu de grands d�ebits de gaz et mettent principale-
ment enœuvre la m�ethanation du CO. Ils r�epondent donc �a
des probl�ematiques �eloign�ees de celles d'un proc�ed�e power
to gas. L'unique d�emonstrateur de m�ethanation du CO2,
dans le cadre du power to gas d�evelopp�e par la soci�et�e
Etogas, sera �egalement d�etaill�e.

3.1. Les proc�ed�es de m�ethanation utilisant des r�eacteurs
adiabatiques �a lit fixe

Parce qu'il repr�esente la structure, la plus simple, de
r�eacteur catalytique, le r�eacteur adiabatique �a lit fixe a �et�e
largement utilis�e dans les proc�ed�es de production de SNG �a
partir de la gaz�eification du charbon. Ce type de r�eacteur
n'�etant pas directement refroidi, les proc�ed�es l'utilisant
font appel �a une s�erie de r�eacteurs adiabatiques, chacun
�etant suivi d'un �echangeur thermique qui �evacue la chaleur
g�en�er�ee par la r�eaction et refroidit le gaz produit.

3.1.1. Le proc�ed�e Lurgi
Le proc�ed�e Lurgi (Fig. 17), d�evelopp�e dans les ann�ees

1930 en Allemagne pour la production de SNG �a partir du
charbon, fut l'un des premiers proc�ed�es de production de
SNG commercialis�es dans les ann�ees 1960e1970. L'unit�e de
m�ethanation est compos�ee de deux r�eacteurs adiabatiques
�a lit fixe, s�epar�es par des �echangeurs de chaleur permettant
de refroidir les gaz issus du premier r�eacteur et de r�ecup�erer
la chaleur produite par la r�eaction. Un recyclage du gaz issu
du premier r�eacteur est op�er�e pour limiter la temp�erature
au sein de celui-ci, au prix d'un surcoût �energ�etique li�e �a la
compression des gaz. Dans le premier r�eacteur adiabatique,
du fait du d�eplacement d'�equilibre g�en�er�e par l'ajout de
produits de la r�eaction, le recyclage du gaz permet
d'augmenter la capacit�e calorique du gaz entrant ainsi que
de limiter la conversion obtenue, et donc la chaleur d�egag�ee.

Les conditions op�eratoires typiques de ce proc�ed�e sont
r�esum�ees dans le Tableau 4. Il sera not�e que les composi-
tions sont exprim�ees en gaz sec, malgr�e la pr�esence d'eau
dans les gaz. Dans ces conditions, pr�es de 90% du gaz issu
du premier r�eacteur sont recycl�es afin de limiter la
temp�erature �a 450 �C. Du fait de la forte conversion d�ej�a
atteinte, l'�el�evation de temp�erature est plus limit�ee
(�el�evation de 55 �C) au sein du second r�eacteur et ne
n�ecessite pas de mesures particuli�eres. �A la sortie du sec-
ond r�eacteur, le monoxyde de carbone est presque
enti�erement converti, contrairement au CO2, dont la pro-
portion est encore tr�es �elev�ee. Le gaz produit par ce



Fig. 17. Sch�ema du proc�ed�e de m�ethanation Lurgi [79].

Tableau 4
Conditions op�eratoires typiques du proc�ed�e de m�ethanation Lurgi [79].

Gaz
d'alimentation

R�eacteur �a lit
fixe R1

R�eacteur �a lit
fixe R2

Entr�ee Sortie Entr�ee Sortie

Temp., �C 270 300 450 260 315
Flux gazeux

(humide), m3
N$h

�1
18,2 96,0 89,6 8,2 7,9

Composition du gaz sec, vol %
H2 60,1 21,3 7,7 7,7 0,7
CO 15,5 4,3 0,4 0,4 0,05
CO2 13,0 19,3 21,5 21,5 21,3
CH4 10,3 53,3 68,4 68,4 75,9
C2þ 0,2 0,1 0,05 0,05 0,05
N2 0,9 1,7 2,0 2,0 2,0

Fig. 18. Profil de temp�erature dans le premier r�eacteur du proc�ed�e de
m�ethanation Lurgi en fonction du temps d'utilisation [79].

J. Ducamp et al. / C. R. Chimie 21 (2018) 427e469440
proc�ed�e n'est donc pas compatible avec une injection sur
un r�eseau gazier. Une �etape de purification est par con-
s�equent n�ecessaire, ce qui entraîne un coût d'installation
plus �elev�e.

Lors des essais r�ealis�es, la temp�erature d'�equilibre de
450 �C dans le premier r�eacteur est atteinte en utilisant 20%
du lit fixe apr�es 120 h de fonctionnement. Ce point se
d�eplace ensuite dans le r�eacteur du fait de la d�esactivation
du catalyseur pour finalement se situer �a 32% du lit apr�es
4000hde fonctionnement (Fig.18). Le surdimensionnement
des r�eacteurs adiabatiques permet de disposer de suffi-
samment de catalyseur pour compenser sa d�esactivation et
augmenter la dur�ee de vie des lits catalytiques. En com-
paraison avec le catalyseur neuf, la surface de nickel du
catalyseur apr�es 4000 heures de fonctionnement a diminu�e
de 50%, et la taille des cristallites de nickel a augment�e de 4 �a
7,5 nm, signe de la d�esactivation du catalyseur par des
ph�enom�enes de frittage. Ce proc�ed�e de m�ethanation est
utilis�e depuis 1984 dans l'installation de production de SNG
�a partir du charbon «Great Plains » aux �Etats-Unis. Dans
cette installation, le proc�ed�e de m�ethanation est d�edi�e
exclusivement �a la m�ethanation du CO, le CO2 pr�esent dans
le gaz �etant s�epar�e en amont de l'�etape de m�ethanation. La
production de cette installation fut de 3,5 millions de Nm3/
jour jusqu'en 1992, puis augment�ee �a 4,8 Nm3/jour grâce �a
des am�eliorations continues [79].

3.1.2. Le proc�ed�e HICOM
Le proc�ed�e HICOM (Fig. 19), d�evelopp�e par la British Gas

Corporation, utilise �egalement une strat�egie de recyclage
pour limiter la temp�erature maximale dans le premier
r�eacteur de m�ethanation. La particularit�e de ce proc�ed�e est
cependant d'effectuer une r�eaction de Water Gas Shift
(WGS) dans le r�eacteur de m�ethanation pour ajuster le ratio
H2/CO, trop faible en sortie du gaz�eifieur, afin d'�eviter la
formation de d�epôt de carbone. Pour cela, de la vapeur d'eau
est ajout�ee au gaz d'alimentation en amont du proc�ed�e.

Ce proc�ed�e fait intervenir deux premiers r�eacteurs de
m�ethanation, suivi de un ou de plusieurs r�eacteurs fonc-
tionnant �a plus basse temp�erature pour achever la



Fig. 19. Sch�ema du proc�ed�e de m�ethanation HICOM [79].

Tableau 5
Exemple de conditions op�eratoires du proc�ed�e de m�ethanation HICOM
[79].

Gaz d'alimentation Gaz produit

Temp�erature �a l'entr�ee (�C) 230 320
Pression (bar) 25 70
Temp. maximale (�C) 460 640
Composition du gaz sec (vol.%)
H2 11,7 5,5
CO 12,6 1,1
CO2 43,0 53,1
CH4 31,7 39,3
N2 1,0 1,1
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conversion. Des �echangeurs de chaleur sont pr�esents entre
chaque r�eacteur pour refroidir les gaz. L'ajout de vapeur
d'eau en amont du r�eacteur pr�esente plusieurs avantages,
outre la combinaison de la r�eaction de Water Gas Shift �a la
r�eaction de m�ethanation. Il permet tout d'abord de con-
tribuer �a la r�eduction des temp�eratures au sein des
r�eacteurs en raison de la forte capacit�e calorifique de la
vapeur d'eau et du d�eplacement de l'�equilibre thermo-
dynamique qu'il entraîne. Cet ajout permet �egalement de
r�eduire la formation de d�epôts de carbone, en favorisant la
gaz�eification de ces derniers. En contrepartie, l'ajout de
vapeur d'eau favorise les d�egradations du catalyseur par
frittage et r�eduit le rendement �energ�etique du proc�ed�e. La
vapeur d'eau devant être produite est surchauff�ee �a partir
de la chaleur de r�eaction dans le proc�ed�e HICOM. Le gaz
utilis�e pour effectuer le recyclage est pr�elev�e �a la sortie du
second r�eacteur et inject�e en amont du premier. Par ail-
leurs, l'alimentation du gaz issu de la gaz�eification est
�etag�ee entre les deux premiers r�eacteurs, ce qui permet de
r�eduire le taux de recyclage et la quantit�e de vapeur d'eau
ajout�ee pour limiter la temp�erature dans le premier
r�eacteur. Plusieurs essais, d'une dur�ee allant jusqu'�a 2000 h,
ont �et�e r�ealis�es avec des catalyseurs de 3,2 et 5,4 mm de
diam�etre. Les conditions op�eratoires et compositions typi-
ques des gaz sont donn�ees dans le Tableau 5. Ce proc�ed�e a
�et�e employ�e dans une unit�e semi-industrielle en �Ecosse
permettant de convertir 5300 m3 de syngas par heure.

3.1.3. Le proc�ed�e RMP
Contrairement aux proc�ed�es pr�esent�es pr�ec�edemment,

le proc�ed�e RMP (Fig. 20), d�evelopp�e par la Ralph
M. Parsons Company, n'utilise pas de recyclages internes
pour contrôler la temp�erature dans les r�eacteurs de
m�ethanation. La temp�erature atteinte dans les r�eacteurs est
r�eduite par l'ajout de vapeur d'eau en amont du premier
r�eacteur et par une alimentation �etag�ee du syngas entre les
trois premiers r�eacteurs. La temp�erature en sortie des
premiers r�eacteurs est tr�es �elev�ee, de l'ordre de 770 �C. Le
gaz passe ensuite dans une s�erie de plusieurs autres
r�eacteurs pour assurer la conversion souhait�ee. Les avan-
tages et inconv�enients de ce proc�ed�e sont les mêmes que
dans le proc�ed�e HICOM concernant l'ajout de vapeur d'eau.

Plusieurs essais furent men�es avec des pressions et des
compositions de gaz variables ; le Tableau 6 fournit les
conditions op�eratoires pour un essai r�ealis�e �a 27 bar. Encore
une fois, la proportion �elev�ee de CO2 dans le gaz produit
n�ecessite une �etape de capture pour obtenir un SNG ad-
missible sur un r�eseau de gaz naturel. Un proc�ed�e
similaire, utilisant trois r�eacteurs adiabatiques en
s�erie, a �et�e d�evelopp�e par l'Imperial Chemical Industrie



Fig. 20. Sch�ema d'un proc�ed�e de m�ethanation RMP �a six r�eacteurs [79].

Tableau 6
Conditions op�eratoires du proc�ed�e RMP �a 27 bar [79].

Entr�ee Sortie

R1 R1 R2 R3 R4 RS R6

Temp., �C (entr�ee) 482 538 538 538 316 260
Temp., �C (sortie) 482 773 779 773 717 604 471
Pression, bar 27,3 26,7 25,6 24,6 23,6 22,6 21,5
Syngas, vol % (entr�ee) 40 30 30 e e e

Vapeur/gaz 1,20 0,88 0,56 0,43 0,50 0,65 0,83
Composition du gaz sec (vol. %)
H2 49,8 53,5 48,1 43,1 36,9 22,9 9,3
CO 49,8 14,0 18,5 20,6 15,3 5,6 0,88
CO2 0,1 25,8 24,0 23,6 29,2 39,9 46,8
CH2 0,5 5,7 9,4 12,6 18,6 31,6 43,0
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(Grande-Bretagne). De lamêmemani�ere, de la vapeur d'eau
est ajout�ee en amont du premier r�eacteur pour limiter la
temp�erature �a 750 �C. L'alimentation n'est cependant pas
�etag�ee : la quantit�e d'eau introduite pour limiter la
temp�erature est par cons�equent sup�erieure �a celle dans le
proc�ed�e RMP : environ 48% du d�ebit total du gaz
d'alimentation pour ce dernier contre environ 67% pour le
proc�ed�e ICI. Le catalyseur utilis�e a �et�e sp�ecialement
d�evelopp�e pour cette application. Ce catalyseur pr�esente un
fort chargement en nickel, environ 60% massique en oxyde
de nickel, et a montr�e une bonne activit�e et s�electivit�e en
m�ethane pendant un essai de 1500 h [79].

3.1.4. Le proc�ed�e TREMP
Le proc�ed�e de m�ethanation TREMP (Topsøe Recycle En-

ergy Efficient Methanation Process) a �et�e d�evelopp�e par
Haldor Topsøe (Fig. 21) dans les ann�ees 1970e1980 dans le
cadre du projet «NFE e Nuclear long-distance energy
transportation », au Danemark et en Allemagne. Ce projet
visait �a r�ecup�erer et transporter la chaleur produite par un
r�eacteur nucl�eaire �a haute temp�erature.

Le proc�ed�e consistait en une premi�ere �etape de vapo-
reformage de m�ethane (pilote EVA), suivie d'une �etape de
m�ethanation du m�elange H2 et CO form�e (pilote ADAM). Le
proc�ed�e TREMP est constitu�e d'une succession de trois ou
quatre r�eacteurs adiabatiques avec des �echangeurs de
chaleur intercal�es entre chaque r�eacteur. Selon les cas, une
�etape de condensation peut être effectu�ee avant le dernier
r�eacteur (Fig. 21). Comme pour le proc�ed�e Lurgi, l'�el�evation
de temp�erature au sein du premier r�eacteur est limit�ee par
un recyclage du gaz. Le proc�ed�e TREMP utilise cependant
une temp�erature plus �elev�ee en sortie de premier r�eacteur
(entre 600 et 700 �C) afin de produire de la vapeur
surchauff�ee. L'utilisation d'une temp�erature plus �elev�ee
permet de plus de r�eduire le taux de recyclage en aval du
premier r�eacteur : environ 70% pour une temp�erature de
600 �C (Tableau 7). Un exemple de conditions op�eratoires
de ce proc�ed�e dans le cadre du pilote ADAM I est donn�e
dans le Tableau 7. D'apr�es cet exemple, le GHSV (Gas Hourly
Space Velocity), d�efini comme le ratio entre le d�ebit de gaz
et le volume du r�eacteur, du proc�ed�e dem�ethanation global
n'est que d'environ 744 h�1. Afin de travailler �a ces
temp�eratures �elev�ees, un catalyseur �a base de nickel (MCR-
2X) a �et�e sp�ecialement d�evelopp�e par Haldor Topsøe. Ce
catalyseur contient 22% de nickel d�epos�e sur une structure
c�eramique « stabilis�ee », dont la nature n'est pas pr�ecis�ee.
Sa surface sp�ecifique est d'environ 55 m2/g et la taille des
cristallites de nickel est de l'ordre de 20 nm. Ce catalyseur
pr�esente une bonne r�esistance aux d�epôts de carbone se
produisant lors de la m�ethanation du CO �a 330 �C et aux
ph�enom�enes de frittage des cristallites de nickel [78,81].

Dans les ann�ees 1980, la stabilit�e du proc�ed�e TREMP a
�et�e d�emontr�ee sur des dur�ees de plusieurs milliers
d'heures. Une certaine d�esactivation du catalyseur est
cependant observ�ee et se traduit par le d�eplacement du
front r�eactif au sein du r�eacteur (Fig. 22). De r�ecents
d�eveloppements men�es par Haldor Topsøe semblent avoir
rendu le catalyseur MCR-2X plus stable, comme le mon-
trent les profils de temp�eratures mesur�es �a diff�erents
temps d'utilisation pr�esent�es dans la Fig. 22.

Le proc�ed�e TREMP peut fonctionner avec des
temp�eratures d'alimentation basses (entre 200 et 300 �C)



Fig. 21. Sch�ema du proc�ed�e TREMP avec quatre r�eacteurs et une �etape de condensation interm�ediaire [81].

Tableau 7
Conditions op�eratoires du proc�ed�e TREMP pour le pilote ADAM I, constitu�e de trois r�eacteurs adiabatiques [82].

Alimentation (syngas) R1 Entr�ee R1 Sortie R2 Sortie R3 Sortie Produit

Temp�erature (�C) 300 604 451 303 23
Pression (bar) 27,3 27,2 27,1 27,05 27 27
D�ebit (Nm3/h) 535 1416 1255 348 334 119
Composition (%)
H2 65,45 36,88 20,96 8,10 1,77 3,11
CO 9,84 4,28 1,17 0 0 0
CO2 8,96 6,13 4,46 2,07 0,95 1,67
CH4 11,3 28,12 37,44 44,36 47,28 82,95
H2O e 19,19 29,82 38,84 43,06 0,10
N2 4,4 5,41 6,15 6,64 6,93 12,16

GHSV (h�1) e 4453 3946 3823 4021 e
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pour la mise en œuvre de la m�ethanation du CO, sans ris-
quer de d�esactivation acc�el�er�ee grâce �a la combinaison du
catalyseur MCR-2X et d'un autre catalyseur sans nickel
(catalyseur Cu/Zn/Al). Ce catalyseur est alors plac�e au d�ebut
du r�eacteur afin de r�ealiser la conversion n�ecessaire pour
�elever la temp�erature �a une valeur compatible avec l'uti-
lisation de catalyseur �a base de nickel (environ 330 �C)
Fig. 22. Profils de temp�erature mesur�es en fonction du temps dans un r�eacteur ad
(gauche) [73,78,82].
[81,83]. Le proc�ed�e TREMP est aujourd'hui utilis�e dans les
usines de gaz�eification du charbon et de biomasse dont
l'usine de Quinghua en Chine, permettant la production de
1,4 milliards de Nm3 de SNG par an �a partir du charbon [83].
Haldor Topsøe participe �egalement �a un projet power to gas
au Danemark, visant la production de 10 Nm3/h �a partir de
CO2 issu d'un proc�ed�e de m�ethanisation.
iabatique avec le catalyseur MCR-2X : proc�ed�e TREMP dans les ann�ees 1980
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3.2. Les proc�ed�es de m�ethanation utilisant des r�eacteurs-
�echangeurs �a lit fixe ou fluidis�e

Parce qu'ils permettent de combiner les fonctions
r�eactionnelles et le refroidissement des gaz, les r�eacteurs-
�echangeurs ont �egalement �et�e utilis�es pour la production
de SNG �a partir de la gaz�eification de charbon. Cette com-
binaison des fonctions permet de r�eduire le nombre
d'�equipements n�ecessaire pour obtenir des conversions
�elev�ees, et donc de r�eduire la taille de l'installation et
l'investissement par rapport aux proc�ed�es utilisant des
r�eacteurs �a lit fixe adiabatique. Parce que ces contraintes
d'encombrement et de coûts sont tr�es pr�esentes dans la
probl�ematique power to gas, les r�eacteurs-�echangeurs sont
�etudi�es pour cette application. L'utilisation de r�eacteur-
�echangeur �a lit fixe se heurte n�eanmoins aux probl�emes
pos�es par la gestion thermique de la r�eaction en lien avec la
d�egradation des catalyseurs ; c'est pourquoi un certain
nombre de proc�ed�es ont �et�e conçus avec des r�eacteurs �a lit
fluidis�e, procurant demeilleures performances thermiques.
Dans la plupart des cas, l'utilisation seule de ce type de
r�eacteur ne suffit pas �a r�esoudre le probl�eme de la gestion
thermique et n�ecessite, comme pour les r�eacteurs �a lit fixe,
la prise de mesures visant �a r�eduire la chaleur g�en�er�ee par
la r�eaction.

3.2.1. Le proc�ed�e Linde
Ce proc�ed�e d�evelopp�e par Linde AG utilise deux

r�eacteurs �a lits fixes, le premier �etant adiabatique, l'autre
�etant un r�eacteur-�echangeur permettant un fonctionne-
ment quasi-isotherme. Afin de permettre ce type de fonc-
tionnement, le r�eacteurdit « isotherme » comporte ungrand
nombre de tubes de refroidissement directement noy�es
dans le lit fixe. Un sch�ema de ce type de r�eacteur est donn�e
sur la Fig. 23. Le proc�ed�e de m�ethanation Linde permet de
r�epartir les r�eactifs �a travers ces deux types de r�eacteurs,
Fig. 23. Sch�ema du proc�ed�e de m�ethanation Linde avec un r�eacteur iso-
therme et un r�eacteur adiabatique [79].
voire d'envoyer les gaz issus du r�eacteur isotherme dans le
r�eacteur adiabatique afin d'augmenter la conversion du
syngas. De la vapeur d'eau, produite dans le circuit de
refroidissement du r�eacteur isotherme, est surchauff�ee en
sortie du r�eacteur adiabatique, et peut être m�elang�ee aux
r�eactifs afin de mieux contrôler la temp�erature et limiter
l'apparition de d�epôts de carbone (voir Fig. 24).

L'utilisation du r�eacteur isotherme permet ici d'obtenir
une bonne conversion des r�eactifs en un seul �etage. Dans ce
type de r�eacteur, la temp�erature demeure en effet suffi-
samment basse pour qu'on ne soit pas limit�e par la con-
version impos�ee par l'�equilibre thermodynamique,
contrairement aux proc�ed�es �a lits fixes adiabatiques, qui
n�ecessitent plusieurs r�eacteurs s�epar�es par des �echangeurs
de chaleur. Elle permet �egalement d'int�egrer la production
du SNG et de la vapeur d'eau dans un seul �equipement.
Toutefois, la difficult�e de la gestion thermique de la r�eaction
conduit �a une conception de r�eacteur complexe afin de
r�eduire les r�esistances thermiques pr�esentes dans le lit
catalytique pour obtenir un fonctionnement quasi iso-
therme. Aucune information sur les conditions op�eratoires
de ce proc�ed�e n'a toutefois �et�e trouv�ee. Ce r�eacteur est
aujourd'hui toujours commercialis�e, pour la production de
m�ethanol notamment.
3.3. Proc�ed�es utilisant des r�eacteurs �a lit fluidis�e

La recherche du contrôle thermique de la r�eaction a
conduit au d�eveloppement de plusieurs proc�ed�es utilisant
Fig. 24. Sch�ema du r�eacteur isotherme de Linde [79].



Fig. 25. Profils de temp�eratures mesur�ees dans le r�eacteur �a lit fluidis�e
d�evelopp�e par le Bureau of Mines (�Etats-Unis) [79].
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des r�eacteurs �a lit fluidis�e. L'avantage principal de ce type
de r�eacteur est de pr�esenter une tr�es bonne homog�en�eit�e
des temp�eratures au sein du lit, grâce au m�elange g�en�er�e
par la fluidisation, ainsi que de meilleurs �echanges en paroi
en comparaison de ceux obtenus dans des r�eacteurs �a lit
fixe. Un autre avantage est de permettre l'utilisation de
grains de catalyseur de tr�es petites dimensions (de quel-
ques dizaines �a quelques centaines de microm�etres), per-
mettant de limiter les r�esistances de diffusion �a l'int�erieur
des grains, sans conduire �a des pertes de charges
r�edhibitoires. L'attrition des catalyseurs g�en�er�ee par le
mouvement des grains reste cependant un probl�eme
majeur pour cette technologie et n�ecessite un �etage aval de
s�eparation/filtration des particules fines et un remplace-
ment fr�equent du catalyseur. Cette technologie de r�eacteur
ne procure cependant qu'une relative flexibilit�e au d�ebit de
gaz, du fait de la n�ecessit�e de fluidiser le lit de catalyseur. De
plus, le comportement hydrodynamique de ces r�eacteurs
rend plus difficile l'acc�es aux tr�es hauts taux de conversion
du fait des r�etro-m�elanges g�en�er�es par la circulation du
catalyseur. Cette technologie de r�eacteurs est ainsi plus
adapt�ee pour la production continue de SNG �a partir de la
gaz�eification du charbon que pour une application power to
gas. Deux d�emonstrations de production de SNG �a partir du
charbon en lit fluidis�e ont �et�e d�evelopp�ees aux �Etats-Unis
entre les ann�ees 1950 et 1960 par le Bureau of Mines et la
Bituminous Coal Research Inc. (BCR) avec le projet Bi-Gas.
Le premier r�eacteur �a lit fluidis�e d�evelopp�e par le Bureau
of Mines poss�ede un diam�etre de lit catalytique de 19 mm
et une hauteur d'environ 1,8 m. Malgr�e ce faible diam�etre,
des �el�evations de temp�erature d'environ 100 �C ont �et�e
mesur�ees. Un second r�eacteur, poss�edant un diam�etre de lit
de 25,4 mm, a ensuite �et�e conçu avec une alimentation
�etag�ee afin d'am�eliorer la gestion thermique de la r�eaction.
Le r�eacteur pr�esent trois points d'injection de r�eactif, ce qui
permet de limiter �a environ 20 �C l'�el�evation de
temp�erature (Fig. 25).

Le r�eacteur conçu par la BCR (Fig. 26) dans le projet Bi-
Gas poss�ede un diam�etre nettement sup�erieur, d'environ
150 mm, pour une hauteur de 4,5 m, la hauteur de la zone
r�eactive du r�eacteur �etant de 2,5 m. Afin de contrôler
l'exothermicit�e de la r�eaction, le refroidissement est
directement ins�er�e �a l'int�erieur du lit fluidis�e, avec une
surface d'�echange interne de 3 m2. L'alimentation des
r�eactifs est �egalement �etag�ee avec un point d'injection
interm�ediaire. Ce r�eacteur pouvait fonctionner �a tr�es haute
pression, entre 69 et 87 bar, et permettait l'obtention de
taux de conversion en CO sup�erieurs �a 96%.

Entre 1975 et 1986, la soci�et�e Thyssengas GmbH, en
Allemagne, a d�evelopp�e le proc�ed�e Comflux pour la pro-
duction de SNG �a partir du charbon. Le r�eacteur de
m�ethanation �a lit fluidis�e (Fig. 27), avec refroidissement
interne, combine, de la même mani�ere que le proc�ed�e �a lits
fixes adiabatiques HICOM, la r�eaction de water gas shift �a la
m�ethanation grâce �a l'ajout de vapeur d'eau aux gaz r�eactifs.
Cet ajout d'eau facilite �egalement la gestion thermique de la
r�eaction. Un d�emonstrateur du proc�ed�e Comflux a �et�e
construit en 1981 avec un r�eacteur �a lit fluidis�e d'un m�etre
de diam�etre pour une production de 2000 Nm3/h de SNG.

L'institut Paul-Scherrer (PSI, Suisse) a mis au point un
proc�ed�e de m�ethanation pour la production de SNG �a partir
de biomasse. Ce proc�ed�e a �et�e valid�e au cours du projet
europ�een Bio-SNG (2009) et a �et�e choisi pour les projets
Gaya, en France et GoBiGas, en Su�ede.
3.4. Les premiers d�emonstrateurs de power to SNG

Depuis la fin des ann�ees 2000, la soci�et�e Etogas (par
exemple, Solarfuel), en partenariat avec le Zentrum für
Sonnenergie und Wasserstoff Forshung (ZSW), a entrepris
la r�ealisation de plusieurs d�emonstrateurs de proc�ed�e
power to gasmettant enœuvre la m�ethanation du CO2 [84].
Le premier d�emonstrateur �a petite �echelle fut construit en
2009 pour une puissance �electrique d'�electrolyse de 25 kW,
soit une production de 1,25 Nm3/h de CH4. La technologie
d'�electrolyseur retenue est l'�electrolyse alcaline. L'�etage de
m�ethanation est constitu�e de deux r�eacteurs-�echangeurs
en lit fixe multitubulaires en s�erie, s�epar�es par une �etape de
condensation interm�ediaire. Il n'existe que peu d'in-
formations disponibles sur la structure pr�ecise des
r�eacteurs utilis�es. Il est probable que ces r�eacteurs soient
issus des travaux de ZSW dans lesquels un r�eacteur de
m�ethanation, refroidi par plusieurs circuits caloporteurs de
sels fondus, a �et�e test�e (Fig. 28). La temp�erature de ces sels
fondus d�ecroît de 500 �a 250 �C avec l'avancement dans le
r�eacteur. Ce d�emonstrateur, comme les proc�ed�es �a lits fixes
adiabatiques, utilise un recyclage de gaz afin de contrôler la
temp�erature au sein des r�eacteurs-�echangeurs. Ceci mon-
tre, une fois de plus, l'importance de la gestion thermique
de la r�eaction et les difficult�es qu'elle pose, malgr�e l'uti-
lisation de r�eacteurs-�echangeurs multitubulaires. De la
vapeur d'eau est �egalement ajout�ee en amont des r�eacteurs
afin d'�eviter la formation de d�epôts de carbone [84]. Ce
proc�ed�e de m�ethanation du CO2, pr�esent�e dans la Fig. 29,



Fig. 26. Sch�ema du r�eacteur �a lit fluidis�e d�evelopp�e par la BCR [79].
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permet d'obtenir, apr�es condensation de l'eau produite, un
gaz pouvant contenir jusqu'�a 92% de m�ethane. Il a
cependant �et�e report�e que le comportement dynamique du
proc�ed�e est relativement limit�e, ce qui est probablement li�e
�a l'utilisation d'un recyclage du gaz.
Un second d�emonstrateur a ensuite �et�e construit pour
une puissance de 250 kW �electriques. Ce d�emonstrateur
utilise deux r�eacteurs de m�ethanation diff�erents, plac�es en
parall�ele et refroidis par des sels fondus ou de l'eau, liquide
ou vapeur. Aucune information n'a cependant �et�e trouv�ee



Fig. 27. Sch�ema de la partie m�ethanation du proc�ed�e Comflux [79].

Fig. 28. Sch�ema du r�eacteur de m�ethanation d�evelopp�e par ZSW [85].
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concernant ces r�eacteurs. Cette fois, aucun recyclage du gaz
n'est effectu�e, et de la vapeur d'eau n'est ajout�ee que dans le
cas de la m�ethanation du biogaz (m�elange CO2 et CH4). Les
gaz issus du premier r�eacteur peuvent toutefois être
envoy�es vers le second, apr�es condensation. Une ultime
�etape de s�eparation membranaire permet enfin de purifier
le gaz produit pour atteindre des compositions en m�ethane
allant jusqu'�a 99%. Les gaz �elimin�es dans cette s�eparation
sont recycl�es vers l'amont du proc�ed�e. Contrairement au
d�emonstrateur 25 kW, le comportement dynamique de ce
proc�ed�e est compatible avec un proc�ed�e power to gas [84].
Un d�emonstrateur �a grande �echelle a finalement �et�e con-
struit en 2013 pour Audi dans le cadre de son projet « e-gas».
La puissance �electrique install�ee de ce d�emonstrateur est
de 6 MWet le CO2 est issu d'un pi�egeage sur un proc�ed�e de
m�ethanisation de biomasse. Le proc�ed�e de m�ethanation
(Fig. 30) ne comporte qu'un seul r�eacteur multitubulaire en
lit fixe refroidi par des sels fondus. Le contrôle de la
temp�erature est effectu�e sans recyclage du gaz, grâce �a une
alimentation �etag�ee des r�eactifs au sein du r�eacteur. Il n'y a
pas non plus d'injection de vapeur d'eau en amont du
r�eacteur. Ce proc�ed�e permet enfin de produire un gaz
contenant 92% de m�ethane, conforme avec les
sp�ecifications des r�eseaux gaziers allemands [84].

Le r�eacteur multitubulaire (Fig. 31) de ce proc�ed�e est
fabriqu�e par la soci�et�e Man Diesel et Turbo SE [86,87]. Ce
r�eacteur est constitu�e de nombreux tubes contenant le
catalyseur où sont plac�es des inserts servant �a �etager
l'alimentation des r�eactifs et �a diminuer le diam�etre
hydraulique des tubes contenant le catalyseur (typique-
ment entre 10 et 22 mm). Le r�eacteur est refroidi par deux
circuits de sels fondus fonctionnant �a des temp�eratures



Fig. 29. Sch�ema du proc�ed�e power to SNG d'Etogas dans le d�emonstrateur de 25 kW (2009) [84].

Fig. 30. Sch�ema du proc�ed�e power to SNG dans le d�emonstrateur « e-gas » [84].
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diff�erentes : plus �elev�ees dans le circuit situ�e en entr�ee de
r�eacteur afin d'avoir une bonne activit�e catalytique, et plus
basses en fin de r�eacteur afin d'augmenter la conversion
finale. L'utilisation de ces deux circuits permet ainsi de se
rapprocher d'un profil de temp�erature dit « optimal »,
compromis entre les cin�etiques de r�eaction favoris�ees �a
hautes temp�eratures et la conversion limite, impos�ee par
l'�equilibre thermodynamique, plus grande �a basse
temp�erature. L'alimentation des gaz r�eactifs est unique-
ment �etag�ee dans la premi�ere partie du r�eacteur refroidie
par le circuit de caloporteur le plus chaud, qui repr�esente 15
�a 40% de la longueur totale du r�eacteur (longueur de la
partie r�eactive). La pression op�eratoire de ce r�eacteur est
inf�erieure �a 20 bar. Le GHSV est typiquement de quelques
milliers d'h�1 : 5000 h�1 d'apr�es [86,87]. La m�ethanation
du CO2 pur est effectu�ee en l�eger d�efaut d'hydrog�ene, avec
un rapport H2/CO2 de 3,85 environ [86] (see Fig. 32).

Il est important de comprendre que ces premiers
d�emonstrateurs power to gas sont confront�es �a des
probl�ematiques nouvelles et diff�erentes de celles des



Fig. 31. Sch�ema du r�eacteur de m�ethanation utilis�e dans le d�emonstrateur « e-gas » [86].
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proc�ed�es de synth�ese de SNG �a partir de la gaz�eification du
charbon. Ils op�erent avec un gaz entrant diff�erent (m�elange
d'H2 et de CO2) et doivent r�epondre �a des contraintes de
flexibilit�e, d'encombrement et de coûts plus �elev�es, et pour
des tailles d'installations relativement faibles. Bien que
toujours confront�es aux probl�emes de gestion thermique
en lien avec la dur�ee de vie du catalyseur, les proc�ed�es
power to gas repr�esentent un tournant dans les proc�ed�es de
production de SNG, en s'�eloignant du contexte classique de
la gaz�eification du charbon : fonctionnement continu, coût
de l'entrant (charbon) relativement faible et productions
importantes. Ce nouveau cadre d'utilisation des r�eacteurs
catalytiques de m�ethanation requiert de nouveaux
r�eacteurs et proc�ed�es de m�ethanation, repr�esent�es



Fig. 32. Sch�ema d'un r�eacteur milli-structur�e �a lit fixe utilis�e pour la syn-
th�ese de dim�ethyl-�ether [88].
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aujourd'hui par l'exemple de l'unique r�eacteur du
d�emonstrateur « e-gas ».

3.5. Les d�eveloppements actuels de r�eacteurs-�echangeurs
pour les r�eactions catalytiques athermiques

Depuis la fin des ann�ees 2000, de nombreuses voies de
d�eveloppement pour les r�eactions de m�ethanation ont �et�e
�etudi�ees. Ces divers d�eveloppements concernent tous les
stades de la mise enœuvre de ces r�eactions : de l'activation
de la r�eaction, par la formulation de nouveaux catalyseurs
ou par apport d'�energie externe, �a la conception de
r�eacteurs de m�ethanation innovants. Cette partie se
restreint toutefois aux principaux d�eveloppements con-
cernant la structuration et la gestion de r�eacteurs-
�echangeurs de m�ethanation. Ces d�eveloppements
d�epassent toutefois le cadre des r�eactions de m�ethanation,
et peuvent s'�etendre, par exemple, aux r�eactions cataly-
tiques fortement athermiques et/ou �equilibr�ees.

3.5.1. Syst�emes et r�eacteurs visant �a am�eliorer la gestion
thermique des r�eactions catalytiques

3.5.1.1. R�eacteurs-�echangeurs �a lit fixe milli-structur�es. Une
voie de d�eveloppement abord�ee dans le but d'am�eliorer la
gestion thermique des r�eactions de m�ethanation est
l'am�elioration des transferts thermiques au sein du lit
catalytique. Cette am�elioration de la gestion thermique
permet d'�eviter, ou au moins de limiter, le recours �a des
mesures visant �a diminuer les performances du catalyseur
(dilution des gaz par recyclage, ajout d'eau, alimentation
�etag�ee, dilution du catalyseur…). Une solution usuelle pour
diminuer les r�esistances thermiques est la r�eduction des
dimensions caract�eristiques de transfert. S'inspirant des
�echangeurs de chaleur �a plaques, des r�eacteurs-�echangeurs
utilisant des dimensions caract�eristiques de canaux r�eactifs
de l'ordre du millim�etre au centim�etre ont �et�e �etudi�es pour
diverses applications, comme le reformage de m�ethane ou
encore la synth�ese de FischereTropsch [88]. Ces r�eacteurs
se pr�esentent sous la forme de plaques grav�ees et empil�ees,
certaines formant des nappes de canaux r�eactifs et d'autres
accueillant les nappes de canaux r�eserv�es au fluide calo-
porteur. La r�eduction des dimensions caract�eristiques des
canaux r�eactifs et des grains de catalyseurs permet
d'intensifier les transferts de chaleur, r�eduisant ainsi la
formation de points chauds et �egalement les transferts
d'esp�eces, notamment �a l'int�erieur des pores du catalyseur.
Ces r�eacteurs �a lits fixesmilli-(oumicro) structur�es peuvent
permettre d'obtenir de plus grandes performances et de
meilleures dur�ees de vie du catalyseur, du fait d'une gestion
thermique et chimique am�elior�ee. Cette structure permet
de plus de conserver les avantages li�es au catalyseur en
grains, notamment une relative facilit�e de mise enœuvre et
une densit�e de catalyseur rapport�ee aux canaux r�eactifs
�elev�ee. En contrepartie, l'utilisation de grains de catalyseur
de plus petites dimensions peut entraîner des pertes de
charge �elev�ees, p�enalisantes pour l'efficacit�e �energ�etique
globale du proc�ed�e. Ces pertes de charge peuvent toutefois
être compens�ees par des longueurs de r�eacteur plus faibles,
obtenues grâce �a l'am�elioration des performances du
r�eacteur.

Le principal verrou �a l'utilisation de cette structure de
r�eacteur reste finalement d'ordre technologique, avec la
production �a grande �echelle de ce type d'�equipements. Les
m�ethodes de fabrication usuelles n'�etant pas adapt�ees,
techniquement et/ou �economiquement, �a la fabrication de
r�eacteurs pouvant comporter plusieurs dizaines, voire
centaines de plaques formant les canaux de r�eactifs et de
caloporteur. De nouveaux proc�ed�es d'assemblage par
soudage-diffusion, bas�ees sur la diffusion des atomes con-
stituant l'acier �a travers les interfaces �a hautes
temp�eratures (environ 1000 �C) et pression (environ
1000 bar), peuvent r�epondre aux contraintes de fabrication
de ces r�eacteurs, en permettant notamment d'assembler
ceux-ci en une seule �etape. Ces techniques d'assemblage
restent cependant �a perfectionner, notamment au niveau
de la maîtrise de la d�eformation des canaux au cours de
l'assemblage. Un exemple de r�ealisation industrielle est
celui des r�eacteurs de synth�ese de FischereTropsch de la
soci�et�e Velocys, aux �Etats-Unis. Les dimensions des canaux
r�eactifs en lit fixe du pilote d�ecrit par Deshmukh et al. [89]
sont de l'ordre de 1 mm de largeur et 3 mm de hauteur, la
taille du catalyseur est de 200 �a 300 mm de diam�etre. Le
refroidissement s'effectue avec des canaux dispos�es entre
les nappes de canaux r�eactifs, et en courants crois�es. Cette
configuration de r�eacteur permet un fonctionnement iso-
therme �a 210 �C.

3.5.1.2. R�eacteurs-�echangeurs utilisant un catalyseur d�epos�e en
paroi. L'intensification des transferts de chaleur et de
masse au sein des r�eacteurs-�echangeurs catalytiques a
�egalement conduit �a l'�etude de micror�eacteurs. Comme
pour les r�eacteurs millistructur�es �a lits fixes, ces r�eacteurs
sont constitu�es d'un empilement de plaques portant les
canaux des r�eactifs et les canaux destin�es au fluide calo-
porteur. La taille des canaux des r�eactifs est cependant plus
faible, g�en�eralement inf�erieure au millim�etre. Le catalyseur
se pr�esente sous la forme d'un d�epôt, dont l'�epaisseur est
typiquement de quelques dizaines de microm�etres, situ�e
sur les parois de ces canaux. Dans cette structure de
r�eacteur, le catalyseur est donc directement au contact de la
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paroi, elle-même en contact sur son autre face avec le fluide
caloporteur. L'�echange de chaleur au sein des canaux des
r�eactifs s'effectue donc directement entre le catalyseur et la
paroi et non via des �echanges entre les grains de catalyseurs
et le fluide r�eactif, comme dans le cas de r�eacteurs �a lit fixe.
De plus, �etant donn�e les petits diam�etres hydrauliques des
canaux r�eactifs, les r�esistances au transfert de masse sont
fortement diminu�ees, tout comme celles pr�esentes au sein
des pores du catalyseur, celui-ci pr�esentant une taille
caract�eristique (�epaisseur du d�epôt) plus faible que dans un
lit fixe. Enfin, les pertes de pression dans ces r�eacteurs sont
beaucoup plus faibles en comparaison de celles d'un
r�eacteur �a lit fixe. Ces r�eacteurs permettent d'obtenir de
tr�es bonnes gestions thermique et chimique, avec une uti-
lisation quasi totale du catalyseur (peu limit�ee par la
diffusion interne). Il en r�esulte des performances
am�elior�ees, avec une masse de catalyseur r�eduite. La ges-
tion thermique intensifi�ee de ces r�eacteurs permet, de plus,
un fonctionnement dans des conditions où les r�eacteurs �a
lits fixes pr�esenteraient un fort emballement thermique
(notamment �a pressions plus �elev�ees). Le contrôle des
temp�eratures au sein des r�eacteurs permet �egalement une
gestion accrue des ph�enom�enes responsables de la
d�esactivation des catalyseurs. Dans leurs travaux, Liu et al.
[90] rapportent ainsi l'obtention de r�esultats de
m�ethanation du CO �a des pressions allant jusqu'�a 30 atm.
En utilisant un catalyseur de nickel/alumine d�epos�e sur des
plaques de FeCrAlloy formant le micror�eacteur utilis�e
(constitu�e d'un unique canal), les auteurs ont ainsi obtenu
de tr�es bonnes conversions du CO pour des GHSV allant
jusqu'�a 71,000 h�1 sous une pression de 30 atm et �a des
temp�eratures comprises entre 400 et 550 �C, comme le
montre la Fig. 33. La temp�erature indiqu�ee est toutefois
celle du four où est plac�e le r�eacteur, aucune mesure in situ
n'ayant �et�e effectu�ee. Bien que la gestion thermique de ces
r�eacteurs soit tr�es bonne, il reste n�eanmoins possible
qu'une l�eg�ere �el�evation de temp�erature se produise. Ces
r�esultats montrent toutefois la n�ecessit�e d'utiliser des
temp�eratures �elev�ees (>400 �C) pour obtenir de bonnes
Fig. 33. Taux de conversion du CO et s�electivit�es en CH4 obtenus �a diff�erents
GHSV dans un micro-canal avec un d�epôt de Ni/alumine (P ¼ 30 atm,
H2/CO ¼ 3,1) [90].
performances �a de tels GHSV. �A ces temp�eratures, la
d�esactivation du catalyseur, du fait du frittage des cris-
tallites de nickel, a �et�e observ�ee par les auteurs. Ce type de
r�eacteur ne pr�esente toutefois que de faibles masses de
catalyseur rapport�ees au volume de canaux r�eactifs, ou au
volume de r�eacteur, par rapport aux lits fixes. L'alternance
de canaux r�eactifs et de canaux de caloporteur peut, de
plus, g�en�erer un volume de parois important qui r�eduit la
compacit�e des r�eacteurs. En comparaison avec d'autres
types de r�eacteurs, il n'est pas toujours assur�e que
l'am�elioration des performances obtenues compense le
volume de r�eacteur plus important induit par des densit�es
de catalyseur plus faibles. La fabrication de ces r�eacteurs
utilisant de tr�es petites tailles de canaux constitue
�egalement une difficult�e. Enfin, la r�ealisation d'un d�epôt de
catalyseur, son remplacement, et surtout sa tenue
m�ecanique dans le temps restent des aspects �a maîtriser
[91,92].

L'utilisation d'un catalyseur, sous forme d�epos�ee, est
�egalement possible sur des structures monolithiques. Du
fait de leur forte porosit�e, typiquement entre 70 et 95%, ces
structures offrent de tr�es faibles pertes de pression par
rapport aux catalyseurs en lit fixe. Elles peuvent se
pr�esenter sous diff�erentes configurations, comme le nid
d'abeille, ou encore sous la forme de structures cellulaires,
plus couramment appel�ees mousses (Fig. 34). Deux
cat�egories de monolithes peuvent être distingu�ees, d'une
part les monolithes dits conducteurs ne pr�esentant pas de
porosit�e interne, pouvant être en c�eramiques (alumine, SIC)
mais surtout m�etalliques (aluminium, cuivre), et d'autre
part les structures moins conductrices en raison des
porosit�es internes qu'elles pr�esentent. Le catalyseur est
d�epos�e (washcoat) sur la surface externe des monolithes
conducteurs, alors que dans le cas de monolithes
pr�esentant des porosit�es internes, la structure mono-
lithique peut servir directement de support c�eramique �a la
phase active du catalyseur. Ces structures poreuses en
c�eramiques peuvent ainsi pr�esenter de plus grands
chargements en phase active du catalyseur et �eliminent les
probl�emes d'adh�erence du d�epôt de catalyseur �a la paroi, au
prix de conductivit�es thermiques bien plus faibles. Parmi
ces structures monolithiques, les mousses cellulaires sem-
blent particuli�erement int�eressantes. Contrairement aux
structures monolithiques formant des canaux rectilignes,
où le profil d'�ecoulement est laminaire, le brassage de
l'�ecoulement am�eliore les transferts de chaleur et de masse
entre le fluide et le catalyseur (micro-m�elange). Sous cer-
taines conditions, ces transferts peuvent même être
sup�erieurs �a ceux pr�esents dans les lits fixes, notamment �a
faible vitesse de fluide. Ce brassage g�en�ere cependant des
pertes de pression plus �elev�ees qu'un monolithe �a canaux
rectiligne, mais toujours nettement inf�erieures �a celles d'un
lit fixe. L'importance des transferts dans le fluide circulant �a
travers une mousse, ainsi que celle des transferts entre le
fluide et le catalyseur, d�epend des propri�et�es g�eom�etriques
de celle-ci, principalement de leur porosit�e et de la taille
des cellules. Une propri�et�e descriptive de ces structures
ainsi que le nombre de cellules par unit�e de surface,
exprim�e en nombre de pores par pouces (PPI : pores per
inch), se situant typiquement entre 10 et 40 (see Fig. 35).



Fig. 34. Exemple de monolithes : mousse m�etallique (haut) et nids d'abeille extrud�es en cuivre et aluminium (bas) [93].

Fig. 35. Comparaison des transferts de mati�ere (gauche) et thermique (droite), estim�es par corr�elations, entre diff�erentes structures en fonction du d�ebit de gaz
(Dr�eacteur ¼ 8,5 cm). Mousse : '' ¼ 0,8e25 PPI (pores per inch) ; nid d'abeille : '' ¼0,7e400 cpsi (cell per square inch) ; lit fixe : '' ¼ 0,4edp ¼1,3 mm [96].
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Les mousses cellulaires conductrices offrent, de plus, de
bonnes conductivit�es thermiques, notamment celles en
aluminium ou en cuivre, qui peuvent atteindre des con-
ductivit�es de plusieurs W/m/K [94]. En comparaison, la
conductivit�e thermique apparente d'un lit fixe de cata-
lyseur poreux rempli de gaz d�epasse difficilement 1 W/m/
K. Le transfert thermique �a la paroi peut �egalement être
satisfaisant [95].

L'utilisation de ce type de structure pour la m�ethanation
du CO2 a �et�e �a plusieurs reprises �etudi�ee par la Nasa dans la
perspective de missions habit�ees sur Mars ; le CO2 de
l'atmosph�ere de la plan�ete servirait alors �a produire du CH4
�a partir d'hydrog�ene g�en�er�e par l'�electrolyse de l'eau
embarqu�ee [97e99]. Les contraintes de masse et
d'encombrement li�ees �a cette application ont orient�e les
�etudes vers l'utilisation de ce type de r�eacteur. Un
catalyseur �a base de ruth�enium est ainsi d�epos�e sur des
feutres (structures filaires non organis�ees) de FeCrAlloy
servant de structure monolithique et ins�er�es dans les can-
aux d'un r�eacteur-�echangeur. Dans les essais r�ealis�es [98],
les feutres ont une �epaisseur de 2,5 mm. Les r�esultats
obtenus �a 400 �C sous une pression proche de la pression
atmosph�erique montrent que ces structures permettent
d'atteindre le taux de conversion �a l'�equilibre thermo-
dynamique pour des temps de contact (ou de passage)
sup�erieurs �a 400 ms, soit pour des GHSV inf�erieurs �a
9000 h�1, comme le montre la Fig. 36. Les conversions
restent cependant �elev�ees (>70%) pour des GHSV de l'ordre
de 50 000 h�1.

Les auteurs ont cependant mesur�e des �el�evations de
temp�eratures de l'ordre de 20 �a 30 �C au sein du r�eacteur,
signe de la forte exothermicit�e de la r�eaction. Ils ont



Fig. 36. Taux de conversion du CO2 et s�electivit�e en CH4 obtenu dans un r�eacteur �a inserts monolithiques avec un catalyseur �a base de Ru en fonction du temps de
contact des r�eactifs [98].

Fig. 37. Sch�ema d'un r�eacteur slurry �a bulles [100].
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�egalement observ�e la d�esactivation du catalyseur avec le
temps, attribu�ee aux ph�enom�enes de frittage du catalyseur.
Comme pour les micror�eacteurs relativement isothermes,
les r�eacteurs �a structures monolithiques n�ecessitent des
temp�eratures relativement �elev�ees (>400 �C) afin d'obtenir
de bonnes performances de production, mais l'utilisation
de temp�eratures trop �elev�ees nuit �a la stabilit�e du cata-
lyseur. Le d�eveloppement de catalyseurs plus actifs �a basse
temp�erature pr�esente donc un int�erêt certain pour ce type
de structure.

3.5.1.3. R�eacteurs triphasiques. L'utilisation d'un r�eacteur
triphasique contenant les r�eactifs gazeux, le catalyseur et
un fluide servant de caloporteur permet d'am�eliorer la
gestion thermique des r�eactions de m�ethanation grâce au
contact direct du caloporteur avec le catalyseur. Ces
r�eacteurs peuvent contenir le catalyseur sous forme de
grains en suspension ; on les appelle alors r�eacteur slurry
(Fig. 37), mais le catalyseur peut �egalement être d�epos�e sur
un support. Les fluides caloporteurs utilis�es sont
g�en�eralement des huiles min�erales où circulent les gaz
r�eactifs sous forme de bulles. Le refroidissement du liquide
peut être effectu�e par une enveloppe ext�erieure ou par un
circuit ins�er�e au sein du liquide. Ces r�eacteurs ressemblent
ainsi fortement aux r�eacteurs �a lit fluidis�e, mais utilisent un
catalyseur en suspension plutôt qu'un lit en mouvement, ce
qui permet de r�eduire les ph�enom�enes d'attrition et
autorise une plus grande plage de d�ebits de fonctionne-
ment. Bien que l'utilisation d'un fluide caloporteur
directement au contact du catalyseur permette une tr�es
bonne gestion thermique du r�eacteur, elle comporte
cependant plusieurs d�esavantages. D'une part, la pr�esence
d'un liquide autour du catalyseur induit des r�esistances de
transfert de masse entre les r�eactifs gazeux et les cata-
lyseurs, qui r�eduisent les vitesses globales de r�eaction. Ces
r�esistances sont pr�esentes au sein des bulles de gaz, entre le
gaz et le liquide, au sein du liquide et enfin entre le liquide
et le solide, en plus de la diffusion interne au sein du
catalyseur. D'autre part, la temp�erature dans ces r�eacteurs
est limit�ee par la temp�erature d'�ebullition du fluide utilis�e.
Dans le cas d'huiles min�erales, celle-ci d�epasse difficile-
ment 350 �C. De plus, l'entraînement du caloporteur, en
phase liquide (ph�enom�ene de primage) ou en phase ga-
zeuse (du fait de la pression de vapeur saturante) par le gaz
issu du r�eacteur impose le recours �a des �etapes de
s�eparation et de purification apr�es la sortie du r�eacteur.

Un r�eacteur slurry �a bulles pour la m�ethanation du CO2

avec un catalyseur �a base de nickel d�epos�e sur alumine a
�et�e �etudi�e [100]. Des conversions de l'ordre de 80% ont pu
être obtenues pour des temp�eratures de r�eacteur entre 300
et 325 �C et des pressions allant jusqu'�a 20 bar. La con-
centration en volume du catalyseur dans la suspension est
inf�erieure �a 10%. Dans ces conditions op�eratoires, aucune
d�esactivation du catalyseur n'a �et�e observ�ee par les auteurs.
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Le GHSV dans ces r�eacteurs est cependant tr�es faible. Dans
leurs essais, les auteurs ont utilis�e des GHSV de l'ordre de
100 h�1 pour des conversions de l'ordre de 80%. Ces faibles
valeurs sont, en partie, dues aux basses temp�eratures uti-
lis�ees, mais surtout �a la faible concentration de catalyseur
au sein du liquide. Rapport�es au volume de catalyseur, ces
GHSV sont compris entre 1000 et 2000 h�1. L'utilisation de
concentrations de catalyseur plus importantes peut per-
mettre d'augmenter les GHSV op�eratoires, mais cela
entraîne �egalement la formation de bulles de gaz plus
grandes, ce qui r�eduit l'efficacit�e des transferts de mati�ere.
Dans leurs travaux, les auteurs ont trouv�e une concentra-
tion optimale de seulement 6,5% en volume, comme le
montre la Fig. 38.

Ces r�eacteurs pr�esentent de tr�es bonnes performances
de gestion thermique ; cependant, leur compacit�e est tr�es
m�ediocre, en raison des diverses limitations par les trans-
ferts de mati�ere et des temp�eratures op�eratoires relative-
ment basses impos�ees par l'utilisation d'une suspension de
catalyseur dans un liquide qui doit être capable de sol-
ubiliser les gaz r�eactifs.

3.5.2. Syst�emes et r�eacteurs sp�ecifiques visant �a am�eliorer la
gestion chimique des r�eacteurs

Hormis les probl�emes de gestion thermique que sa mise
en œuvre entraîne, un autre aspect de la r�eaction de
m�ethanation du CO2 est la limitation de la conversion par
l'�equilibre thermodynamique, qui restreint l'acc�es aux tr�es
hauts taux de conversion, pourtant n�ecessaires, pour l'in-
jection du SNG dans les r�eseaux gaziers. Afin de lever ce
verrou, il est possible de d�eplacer l'�equilibre thermodyna-
mique dans le sens des conversions plus �elev�ees en �elevant
la pression op�eratoire ou en extrayant un produit de la
r�eaction, ici le m�ethane ou l'eau. Dans les proc�ed�es indus-
triels, ce d�eplacement est effectu�e grâce �a l'utilisation de
pressions op�eratoires �elev�ees (>10e20 bar), ce qui rend
plus difficile le contrôle des temp�eratures au sein du
Fig. 38. Influence de la concentration du catalyseur dans la suspen
r�eacteur, et/ou par la r�ealisation d'une �etape de condensa-
tion entre deux r�eacteurs, ce qui augmente le nombre
d'�equipements du proc�ed�e. De r�ecentes �etudes se sont
cependant int�eress�ees �a de nouvelles possibilit�es de
s�eparation de produits in situ. Cette s�eparation peut, par
exemple, être r�ealis�ee en utilisant des ph�enom�enes
d'adsorption. L'adsorbant peut être m�elang�e au catalyseur,
de mani�ere homog�ene ou non, afin de pi�eger un des pro-
duits de r�eaction. L'adsorption du CO2 lors de la
m�ethanation du CO, combin�ee �a la r�eaction de Water Gas
Shift a, par exemple, �et�e �etudi�ee sur un lit de catalyseur Ni/
MgAl2O4 m�elang�e �a un adsorbant CaO/MgAl2O4 [101]. Des
gains de conversion en CO de plusieurs dizaines de pour-
cents ont �et�e report�es avec, par exemple, l'obtention d'une
conversion en CO quasi-totale avec adsorbant �a une
temp�erature de 500 �C, conditions dans lesquelles le cata-
lyseur seul ne permet d'obtenir qu'un taux de 80%. Dans le
cas de la m�ethanation du CO2, l'adsorption in situ de l'eau
produite peut être r�ealis�ee en utilisant des z�eolithes. Dans
de r�ecentes �etudes [102,103], des z�eolithes sont directe-
ment utilis�ees comme support du catalyseur �a base de
nickel. Dans ce cas, les gaz r�eactifs r�eagissent �a la surface du
nickel d�epos�e, mais l'eau reste pi�eg�ee dans les cellules de la
z�eolithe (Fig. 39). L'utilisation d'un support assurant
directement la fonction d'adsorbant pr�esente, de plus,
l'avantage de ne pas r�eduire la compacit�e du lit catalytique
par la dilution du catalyseur par un adsorbant.

Grâce �a cette adsorption, des productions exclusives de
m�ethane, avec des conversions du CO2 presque totales, ont
pu être obtenues �a 170 �C, pour un GHSV de 1000 h�1 sous
une pression de 1,2 bar [102]. Cet effet d'adsorption n'est
toutefois que temporaire, la z�eolite ayant une capacit�e
d'adsorption limit�ee (Fig. 40).

Ce type de catalyseur implique, par cons�equent,
d'effectuer des cycles de r�eg�en�eration de l'adsorbant et
requiert ainsi la disposition de plusieurs r�eacteurs en
parall�ele pour assurer un fonctionnement continu. Le
sion sur la conversion du CO2 dans un r�eacteur slurry [100].



Fig. 40. Comportement transitoire de l'adsorption d'eau sur z�eolithe : une
production exclusive de m�ethane est observ�ee pendant environ 500 s avant
que l'adsorbant ne soit satur�e [102].

Fig. 39. Sch�ema de principe de l'adsorption de l'eau sur un catalyseur Ni/
z�eolithe [102].
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d�eplacement d'�equilibre par captation de l'eau produite
peut �egalement être op�er�e de mani�ere continue �a travers
des membranes s�electives. A ainsi �et�e propos�ee [104]
l'utilisation d'une membrane s�elective �a l'eau au sein d'un
lit catalytique annulaire avec un catalyseur �a base de
ruth�enium. L'eau passant �a travers la membrane est
�evacu�ee par pompage. Des gains de conversions de l'ordre
de 10% (d'environ 85 �a 95%) ont, par exemple, �et�e report�es �a
une temp�erature de 300 �C avec l'utilisation de cette
membrane. Bien que tr�es s�elective �a la vapeur d'eau, la
membrane utilis�ee n'est pas totalement imperm�eable aux
autres gaz pr�esents dans le r�eacteur, ce qui engendre une
perte de productivit�e. Ces r�eacteurs membranaires
pr�esentent l'int�erêt d'un fonctionnement continu, mais la
r�ealisation technique des structures de r�eacteurs, et surtout
des membranes, demeure un verrou �a leur utilisation. La
d�epense �energ�etique pour assurer l'�evacuation de l'eau et la
diff�erence de pression n�ecessaire de part et d'autre de la
membrane sont d'autres inconv�enients des r�eacteurs
membranaires. Une solution technique a �et�e propos�ee par
Air Liquide, appliqu�ee �a la r�eaction inverse de gaz �a l'eau
(Reverse Water Gas Shift). Dans cette solution, le lit cataly-
tique est plac�e dans un tube dont les parois sont perm�e-
ables aux gaz r�eactifs. Un syst�eme de chauffage est ins�er�e �a
l'int�erieur du lit. Le tube membranaire est lui-même plac�e
dans un r�eacteur refroidi par ses parois externes. L'eau
traversant la membrane est alors condens�ee sur la paroi
froide du r�eacteur et �evacu�ee sous forme liquide [105].
4. Mod�elisation des r�eacteurs catalytiques et de la
cin�etique de la r�eaction de m�ethanation du dioxyde de
carbone

4.1. Probl�ematique de la mod�elisation des milieux poreux

4.1.1. Description g�en�erale des milieux poreux
Un milieu poreux est constitu�e d'une phase solide

pr�esentant des interstices, ou pores, au travers desquels un
fluide, liquide ou gaz, peut s'�ecouler. La phase solide peut
être consolid�ee, comme c'est le cas avec les mousses cel-
lulaires r�eticul�ees, ou non consolid�ee, comme par exemple
avec un empilement de grains constituant un lit fixe.

La caract�eristique descriptive principale d'un milieu
poreux est sa porosit�e, d�efinie comme le rapport entre le
volume vide (non solide) et le volume total du milieu :

ε ¼ Vvide

Vtotal
(9)

La porosit�e d'un lit fixe d�epend de nombreux para-
m�etres, comme la distribution de taille et la forme des
grains, mais aussi de la qualit�e du remplissage d'un
r�eacteur ; il est alors question de porosit�e tass�ee ou non.
Dans le cas de lits fixes, constitu�es d'empilements de grains,
la porosit�e varie g�en�eralement entre 0,3 et 0,4. La valeur de
porosit�e minimale pour un empilement compact de grains
sph�eriques monodispers�es est de 0,26. La porosit�e est plus
homog�ene dans le cas d'une mousse cellulaire qu'avec des
lits fixes. Sa valeur est g�en�eralement comprise entre 0,8 et
0,95. Lorsque la phase solide est poreuse, comme par
exemple avec des grains de catalyseur, deux porosit�es sont
distingu�ees dans le milieu : la porosit�e externe, où circule le
fluide, et la porosit�e interne, où le mouvement des con-
stituants du fluide sera plutôt diffusionnel. De plus, si des
pores internes du catalyseur sont ferm�es, il faut distinguer
la porosit�e interne totale et celle accessible au fluide.
Contrairement auxmousses cellulaires dont la structure est
r�eticul�ee, les lits fixes ne pr�esentent pas une porosit�e
homog�ene, notamment �a proximit�e de la paroi en raison de
l'arrangement des grains �a proximit�e de cette paroi. Deux
r�egions sont consid�er�ees : une zone dite « cœur », où la
porosit�e est globalement plus faible, et une zone dite « en
proche paroi », où la porosit�e est plus �elev�ee du fait des
contacts entre les grains et la paroi. Cette porosit�e plus
�elev�ee �a la paroi entraîne une modification locale des
propri�et�es du lit fixe. Il est g�en�eralement consid�er�e que la
dimension caract�eristique de cette zone est de l'ordre du
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diam�etre des grains. La fraction de volume qu'elle
repr�esente, et par cons�equent son influence sur le com-
portement du milieu poreux, est d'autant plus faible que le
ratio entre le diam�etre du r�eacteur et celui des grains est
�elev�e (see Fig. 41).

Plusieurs mod�eles de repr�esentation de la distribution
de porosit�e d'un lit fixe ont �et�e �etablis dans la litt�erature.
Ces mod�eles sont g�en�eralement issus d'imagerie ou de
mod�elisation donnant acc�es �a la porosit�e en tout point du
r�eacteur. La distribution de porosit�e est alors moyenn�ee
axialement et orthoradialement pour ne d�ependre que du
rayon du lit fixe. Certains de ces mod�eles consid�erent une
porosit�e d�ecroissante �a partir de la paroi jusqu'�a atteindre
une valeur constante dans la zone �a cœur [106,107].
D'autres mod�eles consid�erent des oscillations de porosit�e
dans cette zone [108]. Enfin, une troisi�eme vision consiste �a
consid�erer une zone �a cœur et en proche paroi avec cha-
cune des porosit�es constantes. Les profils de porosit�e sont
cependant tr�es d�ependants de la forme des grains utilis�es ;
ainsi, un lit de sph�eres pr�esente une porosit�e oscillante
alors qu'un lit de trilobes pr�esente une porosit�e relative-
ment constante dans la zone �a cœur [109].

Les mousses cellulaires ne pr�esentent a priori pas de
porosit�e plus �elev�ee �a la paroi, du fait de leurs structures
r�eticul�ees. Ce point d�epend toutefois de la nature de
l'ajustement entre la mousse et la paroi du r�eacteur, et en
particulier s'il existe un espace r�esiduel (jeu) entre elles.
Une autre caract�eristique d'un milieu poreux est sa surface
sp�ecifique, repr�esentant la surface d�evelopp�ee par la phase
solide par unit�e de volume total. Comme pour la porosit�e, il
est possible de consid�erer la surface sp�ecifique externe,
intervenant dans les transferts entre la phase fluide et le
grain, et la surface sp�ecifique interne, d�evelopp�ee par le
support d'un catalyseur pour accueillir sa phase active. La
surface sp�ecifique externe d'un lit de billes sph�eriques est
donn�ee par :

as ¼ 6$ð1� εÞ
dp

(10)
Fig. 41. Exemple de profils de porosit�e: (gauche) mod�ele propos�e par Martin [108]
[110].
La surface sp�ecifique externe d'un lit fixe d�epend de la
forme et de la taille des grains et de la porosit�e du lit. Pour
des grains de plusieurs millim�etres de diam�etre, cette
grandeur est de l'ordre de 1000m2/m3. La surface sp�ecifique
externe des mousses cellulaires est g�en�eralement comprise
entre 500 et 2000 m2/m3, selon leurs propri�et�es [94,111].

La surface sp�ecifique interne d'un catalyseur s'exprime
g�en�eralement en m2/g. Elle peut par exemple atteindre
quelques centaines de m2/g pour un catalyseur avec un
support alumine. Lorsqu'un fluide s'�ecoule dans les poro-
sit�es d'un milieu poreux, le chemin moyen Le parcouru
r�eellement par le fluide est sup�erieur �a la longueur L de ce
milieu, car les lignes de courants contournent les grains (ou
fibres) de la phase solide. Cet allongement du trajet moyen
du fluide est repr�esent�e par un facteur de tortuosit�e du
milieu poreux :

t ¼ Le
L

(11)

Cette d�efinition est relativement claire lorsque les pores
du milieu sont assimil�es �a des capillaires courbes ; elle l'est
cependant moins pour un milieu poreux complexe
pr�esentant des tailles de pores h�et�erog�enes et �a plusieurs
�echelles [110]. Dans le cas d'un lit fixe ou d'une mousse
cellulaire, ce facteur est g�en�eralement compris entre 1 et 3.
Les pores internes d'un catalyseur (grain ou d�epôt) peuvent
�egalement être repr�esent�es par un facteur de tortuosit�e. La
tortuosit�e interne est typiquement comprise entre 2 et 3.
Les facteurs de tortuosit�e sont toutefois difficilement ac-
cessibles de mani�ere directe et incluent souvent toute la
m�econnaissance de la structure du milieu poreux. Enfin,
une derni�ere grandeur permettant de caract�eriser
l'�ecoulement d'un fluide au sein d'un milieu poreux est sa
perm�eabilit�e K, repr�esentant sa capacit�e �a laisser un fluide
le traverser.

La perm�eabilit�e peut être d�efinie grâce �a la loi de Darcy,
reliant, en l'absence de tout effet inertiel, la perte de
pression lin�eique au sein du milieu poreux au d�ebit de
fluide (ou �a la vitesse superficielle) le traversant [112] :
; (droite) profils exp�erimentaux obtenus par N. L. Nguyen [109], issu de Fiers
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DP
L

¼ �mgaz

K
$
_V
S

(12)

Cette relation n'est toutefois v�erifi�ee qu'�a faible vitesse
superficielle (nombre de Reynolds particulaire Rep < 10). La
formulation pr�esent�ee ici est v�erifi�ee pour un fluide
incompressible (liquide), ou pour un gaz si les pertes de
pression dans le milieu sont faibles. La perm�eabilit�e d'un
milieu poreux ne d�epend que des propri�et�es g�eom�etriques
de ce milieu, comme sa porosit�e, principalement externe,
ou sa surface sp�ecifique, d�efinies pr�ec�edemment. Elle est
typiquement comprise entre 10�11 et 10�9 m2 pour des
empilements de grains et de l'ordre de 10�7 m2 dans le cas
de mousses cellulaires �a forte porosit�e [113].

4.1.2. La n�ecessit�e d'une repr�esentation simplifi�ee des milieux
poreux : la m�ethode d'homog�en�eisation par prise de moyenne
volumique

La mod�elisation du comportement d'un milieu poreux,
et a fortiori celle d'un r�eacteur-�echangeur catalytique, est
un probl�ememulti-physique d�efini sur plusieurs �echelles. Il
est possible de distinguer l'�echelle macroscopique du
r�eacteur, l'�echelle des pores externes du milieu poreux et,
enfin, l'�echelle microscopique des pores internes du cata-
lyseur. La r�esolution rigoureuse de ce probl�eme complexe,
d�ecrit par les �equations de NaviereStokes et les �equations
de conservation demasse et de l'�energie, au sein du fluide �a
l'�echelle de chaque pore du milieu poreux, n�ecessite tout
d'abord la description de la structure g�eom�etrique multi-
�echelle du milieu poreux. En particulier la description des
dimensions inhomog�enes et de la connectivit�e des pores
sont n�ecessaires afin de d�ecrire les diff�erents transferts
de masse et d'�energie au sein du milieu. Même si les
technologies actuelles d'imagerie permettent un acc�es
�a cette repr�esentation, certains param�etres demeurent
difficilement accessibles, comme par exemple les
propri�et�es associ�ees aux contacts thermiques entre les
diff�erents grains d'un lit fixe. La r�esolution de ces
probl�emes multi-physiques �a l'�echelle d'un r�eacteur entier
demande, de plus, des capacit�es de calcul �enormes
pour être raisonnablement applicable. Dans le cas d'un
r�eacteur-�echangeur catalytique, l'�echelle du grain de
catalyseur, si�ege de la r�eaction chimique, doit �egalement
être pr�ecautionneusement d�ecrite. Une fois encore, une
description g�eom�etrique de la structure est n�ecessaire. La
seconde difficult�e majeure est la repr�esentation de l'acte
catalytique, celle-ci �etant le r�esultat d'une s�erie d'�etapes
d'adsorption et de r�eactions chimiques. Cette repr�esenta-
tion est d'autant plus difficile que les m�ecanismes pr�ecis de
la r�eaction demeurent encore m�econnus. La r�esolution
directe du probl�eme de la mod�elisation d'un r�eacteur-
�echangeur catalytique est trop coûteuse en ressources pour
être applicable �a une probl�ematique d'�etude, et hors
d'atteinte du fait de l'impossibilit�e de d�ecrire fid�element les
param�etres n�ecessaires �a cette r�esolution. La m�ethodologie
g�en�eralement utilis�ee vise �a repr�esenter le milieu poreux
finement divis�e par un milieu continu �equivalent, �a une
�echelle sup�erieure �a celle des microstructures. Ceci peut
être r�ealis�e par la m�ethode d'homog�en�eisation par prise de
moyenne volumique, ou «m�ethode du V.E.R. ». Des
descriptions d�etaill�ees de cette m�ethode peuvent être
trouv�ees dans la litt�erature sp�ecialis�ee [114e116].

Notre pr�esentation se limitera au principe de cette
m�ethode conduisant aux �equations de conservation uti-
lis�ees dans la pratique. Cette m�ethode consiste �a d�efinir le
milieu poreux, c'est-�a-dire ses propri�et�es g�eom�etriques et
physiques, �a partir de valeurs moyennes prises au sein d'un
milieu repr�esentatif, appel�e « volume �el�ementaire
repr�esentatif ». Le principe de cette m�ethode d'homo-
g�en�eisation est illustr�e dans la Fig. 42. Le volume
�el�ementaire repr�esentatif (ou «V.E.R ») doit être suffisam-
ment grand pour lisser les fluctuations locales des
propri�et�es du milieu poreux, comme sa porosit�e, et suffi-
samment petit devant l'�echelle d'�evolution des gradients
des grandeurs caract�eristiques des milieux (temp�erature,
pression, composition…) afin que les grandeurs au sein du
V.E.R. conservent un caract�ere local.

L'�echelle du V.E.R doit donc être grande devant celle des
pores du milieu et petite devant celle du r�eacteur :

lr≪ro≪L (13)

Si ces contraintes sont g�en�eralement satisfaites �a
l'�echelle des r�eacteurs industriels, il n'en est pas de même �a
celle du laboratoire [117]. Les r�ecents d�eveloppements
portant sur l'intensification des transferts au sein de
r�eacteurs catalytiques bas�es sur la r�eduction des di-
mensions caract�eristiques de ces r�eacteurs sont �egalement
en opposition avec la satisfaction de ces contraintes. Pour
ce type de r�eacteurs, comme le r�eacteur-�echangeur milli-
structur�e, cette m�ethode de r�esolution est tout �a fait criti-
quable. Elle demeure cependant la seule m�ethode
r�eellement accessible et applicable. Son application aux
�equations de conservations locales au sein du fluide
permet alors de transposer ces �equations �a l'�echelle du
V.E.R. et permet la description du milieu poreux �a une
�echelle macroscopique et continue. Apr�es le processus
d'homog�en�eisation, certains ph�enom�enes de transfert ne
sont plus directement r�esolus, ou sont regroup�es avec
d'autres sous forme de termes ou coefficients apparus lors
du processus d'homog�en�eisation. Il en va de même pour la
structure g�eom�etrique du milieu poreux qui n'est plus
directement repr�esent�ee. Ces ph�enom�enes de transfert,
repr�esent�es de mani�ere simplifi�ee, regroupent par exemple
tous les ph�enom�enes de dispersion au sein du milieu po-
reux, c'est-�a-dire les ph�enom�enes responsables de la
dispersion spatiale d'une quantit�e au sein de ce milieu. Ces
ph�enom�enes sont li�es �a l'�ecoulement du fluide au sein des
pores du milieu poreux dont la structure g�eom�etrique est
inhomog�ene. Ils sont par exemple dus au frottement du
fluide �a la surface des grains (ou de la mousse) du milieu
poreux, �a la variation de la taille des pores qui induisent des
champs de vitesses diff�erents ou encore aux variations des
lignes de courant de fluide autour de la phase solide du
milieu poreux. L'importance de ces ph�enom�enes de
dispersion d�epend de la direction consid�er�ee par rapport �a
la direction macroscopique de l'�ecoulement.

D'autres transferts sont �egalement concern�es par cette
simplification, comme par exemple les propri�et�es de con-
duction thermique des diff�erentes phases du milieu por-
eux, les �echanges demasse et d'�energie �a l'interface entre le



Fig. 42. Repr�esentation graphique de la m�ethode d'homog�en�eisation par prise de moyenne volumique �a l'�echelle du milieux poreux (gauche) et �etendue �a
l'�echelle du grain de catalyseur (droite) [115].
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fluide et le catalyseur, ou encore le transfert thermique
entre le milieu poreux et la paroi du r�eacteur.

L'expression exacte de ces termes est toutefois rela-
tivement complexe et fait même parfois encore d�ebat.

L'application de la m�ethode d'homog�en�eisation par
prise de moyenne volumique permet de transposer les
�equations de conservation, valables dans le fluide, au sein
du milieu poreux finement d�ecrit �a une �echelle macro-
scopique, d�efinissant un milieu continu repr�esentatif
�equivalent. Le processus d'homog�en�eisation entraîne par
principe la «perte d'information » due �a la disparition de
certains transferts qui ne sont repr�esent�es que sous forme
de coefficients, dits de « fermeture ». La r�esolution du
probl�eme requiert donc des mod�eles ou �equations
descriptifs de ces coefficients que l'on appelle des
« �equations de fermeture ». Du fait de la complexit�e du
probl�eme �a r�esoudre due, d'une part, au couplage des
diff�erentes physiques intervenant et, d'autre part, �a la
g�eom�etrie compliqu�ee du milieu poreux, la d�efinition de
ces �equations de fermeture est une difficult�e majeure de la
repr�esentation homog�en�eis�ee des milieux poreux. Ces
�equations d�ependent fortement des syst�emes consid�er�es,
en particulier lorsque les contraintes sur les dimensions du
V.E.R ne sont pas rigoureusement respect�ees. Une
d�etermination exp�erimentale de ces �equations de ferme-
ture est souvent requise pour obtenir un mod�ele
repr�esentatif du milieu poreux utilis�e. Cette m�ethode
d'homog�en�eisation est appliqu�ee �a l'�echelle du lit cataly-
tique, mais il est �egalement possible de la d�ecliner �a
l'�echelle d'un grain ou d'un d�epôt de catalyseur (Fig. 42)
afin de mod�eliser les diff�erentes �echelles du r�eacteur
catalytique. Dans la pratique, il existe deux grands types de
mod�eles. Tout d'abord le mod�ele dit «h�et�erog�ene », issu de
la m�ethode du V.E.R. appliqu�ee �a l'�echelle du r�eacteur et du
catalyseur. Ce mod�ele permet ainsi de distinguer les deux
�echelles de porosit�e du milieu poreux et de repr�esenter les
diff�erents transferts de masse et de chaleur au sein du
catalyseur. Le secondmod�ele, appel�emod�ele «homog�ene »,
suppose que les transferts entre ces deux �echelles sont �a
l'�equilibre. La temp�erature du catalyseur et la composition
du fluide dans les pores internes du catalyseur sont alors
�egales �a celles du fluide autour du catalyseur.

4.2. Transferts de masse, d'�energie et de quantit�e de
mouvement au sein d'un lit fixe ou d'une mousse cellulaire

Cette partie est consacr�ee �a l'�ecriture des �equations de
conservation, permettant de d�ecrire les diff�erents trans-
ferts li�es �a l'�ecoulement d'un fluide au sein d'un milieu
poreux, obtenues �a partir de l'homog�en�eisation par prise de
moyenne volumique des �equations de conservation locales.
Les �equations de conservation de la mati�ere, de l'�energie et
de la quantit�e de mouvement seront exprim�ees en r�egime
stationnaire. Les diff�erences de repr�esentation des mod�eles
homog�ene et h�et�erog�ene, d�ecrits pr�ec�edemment, seront
mises en �evidence. Une attention particuli�ere sera port�ee
aux �equations de fermeture, permettant de d�eterminer les
param�etres repr�esentant les ph�enom�enes non directement
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r�esolus, et aux difficult�es rencontr�ees pour �etablir ce genre
de lois de mani�ere g�en�erique.

4.2.1. �Equation de conservation de la quantit�e de mouvement
La conservation de la quantit�e de mouvement au sein

d'un milieu poreux, en n�egligeant les forces gravi-
tationnelles, s'�ecrit de la mani�ere suivante [112] :

r

ε
2
ðu$VÞu ¼ �VP � m

K
u� r

cFffiffiffiffi
K

p juju� Vt ðPa=mÞ (14)

Le terme �a gauche de cette �equation est issu de l'appli-
cation formelle de la prise de moyenne volumique �a
l'�equation de NaviereStokes et repr�esente les forces iner-
tielles au sein du fluide. La pr�esence de ce terme est tou-
tefois critiqu�ee [112]. Ce terme est de plus souvent
n�egligeable devant les autres termes de l'�equation de
conservation de la quantit�e de mouvement. Les termes �a
droite de l'�equation (14) correspondent �a la loi de Darcy
dans sa variante locale, et �a ses diff�erentes « extensions ». La
loi de Darcy originelle (1858), d�ej�a pr�esent�ee dans
l'�equation (12), peut en effet être appliqu�ee localement �a
l'�echelle d'un V.E.R. [112]. Cette loi n'est cependant valable
qu'�a faible vitesse de fluide ou faible nombre de Reynolds.
Elle s'exprime de la mani�ere suivante :

0 ¼ �VP � m

K
u (15)

Lorsque la vitesse du fluide au sein du milieu poreux
augmente, la loi de Darcy ne permet plus de d�ecrire
l'�ecoulement en raison de l'apparition de ph�enom�enes non
lin�eaires. Ces ph�enom�enes ne sont pas li�es �a une transition
du r�egime d'�ecoulement du r�egime laminaire au r�egime
turbulent [112], mais plutôt aux traîn�ees form�ees autour
des obstacles solides, qui ne sont alors plus n�egligeables.
Ces effets inertiels sont repr�esent�es par l'�equation de
Forchheimer, premi�ere extension de la loi de Darcy :

0 ¼ �VP � m

K
u� r

cFffiffiffiffi
K

p juju (16)

Le terme cFffiffiffi
K

p est parfois regroup�e sous la forme d'un
coefficient unique b, appel�e traîn�ee de Forchheimer.

La perm�eabilit�e et la traîn�ee de Forchheimer ont, par
exemple, �et�e identifi�ees [118] dans le cas d'un lit de par-
ticules. Ces coefficients ont �et�e reli�es �a la porosit�e du lit et �a
un diam�etre �equivalent dp des particules. Le diam�etre
�equivalent utilis�e ici est le diam�etre �equivalent de Sauter,
c'est-�a-dire le diam�etre de la sph�ere �equivalente poss�edant
le même rapport volume sur surface que les grains ou
particules constituant le milieu poreux :

K ¼ d2
pε

3

Að1� εÞ2
b ¼ Bð1� εÞ

dpε
3 (17)

avec A et B, des facteurs d�ependant de la structure du lit. Ils
valent respectivement 150 et 1,75 d'apr�es Ergun. Il est
g�en�eralement conseill�e, lorsque cela est possible, d'adapter
ces param�etres exp�erimentalement.

La derni�ere extension de la loi de Darcy a �et�e propos�ee
par Brinkman [119] afin de prendre en compte les forces de
cisaillement au sein du fluide, notamment �a la paroi d'un lit
fixe :

0 ¼ �VP � m

K
u� Vt (18)

Il existe deux mani�eres d'exprimer le tenseur de con-
traintes visqueuses.

La premi�ere, propos�ee par Brinkman, s'inspire de la
formulation de ce tenseur pour un �ecoulement uniaxial, qui
conduit �a :

0 ¼ �VP � m

K
u� ~mV2u (19)

La viscosit�e, ~m, utilis�ee dans le terme repr�esentant les
cisaillements est une viscosit�e effective qui, bien que
suppos�ee �egale �a celle du fluide par Brinkman, peut en être
diff�erente. L'application de la m�ethode d'homog�en�eisation
du V.E.R. entraîne une relation directe entre la viscosit�e du
fluide et la viscosit�e effective :

~m

m
¼ 1

ε

(20)

Une d�ependance de la viscosit�e effective vis-�a-vis du
nombre de Reynolds de l'�ecoulement a cependant �et�e
observ�ee par Giese et al. [120] dans le cas de particules
sph�eriques :

~m

m
¼ a$exp

�
b$Rep

�
(21)

avec a ¼ 2 et b ¼ 0,0035 pour des sph�eres rigides et 0,002
pour des sph�eres d�eform�ees.

La seconde mani�ere d'exprimer ce tenseur est d'utiliser
la loi de viscosit�e de Newton g�en�eralis�ee, pr�esent�ee dans
Bird et al. [121], qui conduit �a l'�equation suivante :

t ¼ �m

�
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u
ε
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�
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u
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m� k

��
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u
ε

�
(22)

où k est appel�e la viscosit�e de dilation. Cette viscosit�e est
�egale �a 0 dans le cas de gaz monoatomique et il n'est, de
plus, pas n�ecessaire de la d�eterminer dans le cas de fluide
incompressible. Dans la pratique, ce terme est souvent
n�eglig�e. Le terme de l'extension de Brinkman n'a de r�eelle
importance qu'�a proximit�e des parois d'un lit fixe. La
porosit�e plus �elev�ee �a cet endroit a, en effet, pour con-
s�equence d'engendrer des vitesses plus �elev�ees ; on parle
alors de court-circuit �a la paroi (wall channeling). Lorsque
ces effets sont consid�er�es, le cisaillement d�ecrit par le
terme de Brinkman est plus important.

Lorsque ces effets de parois sont n�eglig�es et que la
porosit�e peut être suppos�ee constante, une condition limite
de glissement entre le lit et la paroi doit être utilis�ee. Il a �et�e
montr�e qu'on doit recourir �a une condition de frottement
aux parois lorsqu'un profil de porosit�e est consid�er�e [122].

4.2.2. �Equation de conservation de la mati�ere
L'�equation de conservation de la mati�ere d'un cons-

tituant i, transpos�ee �a l'�echelle d'un V.E.R., s'�ecrit, en r�egime
stationnaire, de la mani�ere suivante :
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V$ðruiuÞ ¼ �V$ji þ si
�
kg=s

	
m3� (23)

Cette �equation lie la variation du flux massique de
l'esp�ece i �a un flux de diffusion, ou de dispersion, ji et au un
terme source si.

La somme des �equations de conservation sur les
diff�erents constituants d'un m�elange conduit �a l'�equation
de conservation de la masse globale, ou �equation de con-
tinuit�e. En absence de terme source de masse ext�erieure,
cette �equation devient :

V$ðruÞ ¼ 0 (24)

4.2.2.1. Expression du flux de diffusion, ou de dispersion, au sein
d'unmilieu poreux pour unm�elangemulti-constituants. Comme
�enonc�e pr�ec�edemment, le flux de diffusion au sein d'un
milieu poreux ne repr�esente pas uniquement la diffusion
pure de l'esp�ece i dans les pores, mais int�egre �egalement les
ph�enom�enes de dispersion hydrodynamiques induits par la
structure du milieu. Sans compter la d�efinition de ce coef-
ficient de dispersion, l'expression rigoureuse du flux dis-
persif est probl�ematique lorsque le fluide contient plus de
deux constituants, dont aucun n'est largement majoritaire
par rapport aux autres. Onparle alors dem�elange concentr�e.
Dans ce cas, les propri�et�es de densit�e massique et mol�ecu-
laires ne peuvent être consid�er�ees constantes.

Par d�efinition, le flux de mati�ere totale en masse d'un
constituant, Ni, peut s'exprimer de deux mani�eres, selon la
vitesse de r�ef�erence employ�ee [121] :

Ni ¼ u$ri þ ji ¼ u$ri þ ð�rDiVuiÞ ðkg=sÞ (25)

Ni ¼ Mi$
�
u*$Ci þ J�i

� ¼ Mi$
��
u*$Ci þ

�� CD*
iVxi

�� ðkg=sÞ
(26)

Les coefficients de diffusion (ou, le cas �ech�eant, de
dispersion) Di et Di*, sont identiques dans le cas de
m�elanges binaires, ce qui n'est plus vrai dans le cas de
m�elanges multi-constituants.

Le flux de diffusion peut donc être exprim�e avec, pour
r�ef�erence, la vitesse superficielle moyenn�ee par les frac-
tions molaires, en utilisant la densit�e mol�eculaire, ou con-
centration molaire. Il peut aussi être exprim�e, avec pour
r�ef�erence la vitesse superficielle moyenn�ee massique, en
utilisant la densit�e massique du constituant.

En toute rigueur, la vitesse moyenn�ee massique est celle
d�ecrite par l'�equation de conservation de la quantit�e de
mouvement pr�esent�ee pr�ec�edemment. Lorsque les esp�eces
sont dilu�ees dans un solvant majoritaire, ces deux vitesses
peuvent être consid�er�ees �egales �a la vitesse du solvant. Ce
n'est cependant pas vrai lorsque le m�elange est dit con-
centr�e. Dans ce cas, le flux dispersif recherch�e est le flux
massique, ji, d�efini par rapport �a la vitesse moyenn�ee
massique.

Comme �evoqu�e pr�ec�edemment, les coefficients Di et Di*
d�efinis dans l'�equation (25) peuvent être s�epar�es en deux
composantes. D'une part, le coefficient de diffusion effectif,
ind�ependant de l'�ecoulement du fluide et prenant en
compte la porosit�e et la tortuosit�e du milieu. Dans le cas
d'un r�eacteur catalytique, le r�egime de diffusion dans les
pores externes est g�en�eralement r�egi par la diffusion
mol�eculaire. D'autre part, une composante de dispersion,
li�ee �a l'�ecoulement du fluide, est :

Dð*Þ
i ¼ ε

t
$Dð*Þ

i;eff þ Dð*Þ
i;d (27)

Les ph�enom�enes de dispersion n'�etant pas isotropes, ces
coefficients sont exprim�es sous la forme de tenseurs.

Ces coefficients de dispersion sont g�en�eralement issus
de corr�elations provenant de caract�erisations exp�eri-
mentales. Il convient alors de prêter une attention parti-
culi�ere aux conditions d'obtention de ces corr�elations et,
notamment, d'examiner par rapport �a quels gradient et
vitesse sont d�efinis les coefficients qu'ils d�ecrivent.

La plupart des corr�elations utilis�ees ont �et�e �etablies dans
des conditions où les esp�eces sont dilu�ees [123e125]. Ces
coefficients de dispersion sont g�en�eralement corr�el�es pour
l'expression du flux molaire, par rapport au gradient de la
concentration, ce qui pose le probl�eme de leur utilisation
dans l'expression du flux de dispersion massique exprim�e
par rapport �a la vitesse moyenn�ee massique (�equation
(25)).

En admettant que ces coefficients soient utilisables par
rapport au gradient de fractionmolaire (et repr�esenteraient
donc les Di*), il est possible de d�efinir le flux ji en recourant
�a certaines hypoth�eses. Il est, par exemple, possible d'uti-
liser l'hypoth�ese du m�elange moyenn�e, qui consid�ere tous
les autres constituants diff�erents de i comme un
repr�esentant d'un seul corps.

Il devient alors possible d'utiliser les formules
d�emontr�ees pour des m�elanges binaires (A/B), en
particulier :

J*A$MA ¼ j*A ¼ MB

M
jA (28)

qui a conduit �a :

j*A ¼ 1� xa
1� xA

jA (29)

L'utilisation de telles hypoth�eses entraîne cependant la
perte de la nullit�e de la somme des flux de diffusion, ou de
dispersion, et ne permet donc pas de respecter l'�equation
de conservation de la masse. Ce probl�eme est g�en�eralement
contourn�e en omettant la r�esolution du bilan de mati�ere
d'une esp�ece, dont la composition est alors d�efinie par
rapport aux compositions des autres constituants [126].

4.2.2.2. Expression du terme source de mati�ere dans le cas du
mod�ele h�et�erog�ene. Le terme source, si, de l'�equation (23)
repr�esente l'�echange entre la phase fluide et la phase so-
lide du milieu poreux. Dans la formulation du mod�ele
h�et�erog�ene, ce terme est exprim�e comme �etant pro-
portionnel �a la diff�erence de concentration du compos�e
dans le fluide et �a la surface du solide, via un coefficient
d'�echange.

si ¼ as$ks;i$
�
Ci;s � Ci;f

�
surface (30)

où as est la surface sp�ecifique des grains, et ks,i un
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coefficient de transfert interfacial, d�efini par des
corr�elations pouvant par exemple être trouv�ees dans
[125,127].

La concentration �a la surface du solide, est quant �a elle,
calcul�ee �a partir de l'�equation de conservation de la mati�ere
�ecrite �a l'�echelle du catalyseur �a l'aide de la m�ethode du
V.E.R. Le probl�eme est ici un probl�eme de pure diffusion,
exprim�e ici en fonction des concentrations au sein des
pores internes, Ci,s.

V$
�� D*

iVðCi;sÞ
� ¼X

A

�
ni;j$r

0
j

� �
mol=s

	
m3
�

(31)

Le terme
P

jðni;j$r0jÞrepr�esente le terme source de
l'esp�ece i li�e aux r�eactions chimiques se produisant dans le
catalyseur et doit s'exprimer ici par rapport au volume du
catalyseur. Ce terme est alors d�efini par les lois cin�etiques
des r�eactions.

Le probl�eme de la d�efinition du coefficient de diffusion
pour un m�elange multi-constituants est �a nouveau pos�e. �A
l'int�erieur des pores d'un catalyseur, le r�egime de diffusion
peut, de plus, ne pas être r�egi par la diffusion mol�eculaire.
Le r�egime de diffusion d�epend en effet de la taille des pores
(dpores) par rapport au libre parcours moyen des mol�ecules.

Le libre parcours moyen d'unemol�ecule est fonction des
conditions de pression et de temp�erature, ainsi que de son
diam�etre s :

lp ¼ RT

p
ffiffiffi
2

p
$P$s2

m$N
(32)

Dans les conditions de la m�ethanation du CO2, le libre
parcours moyen des mol�ecules est typiquement de l'ordre
de 10�7 �a 10�8 m.

On d�efinit alors le nombre de Knudsen comme le
rapport entre ces deux grandeurs (Kn ¼ lp/dpores).

Lorsque Kn << 1, la diffusion dans les pores est r�egie par
la diffusion mol�eculaire, où les chocs entre les mol�ecules
sont pr�epond�erants. En revanche, lorsque Kn>> 1, les chocs
contre les parois des pores sont pr�epond�erants, on parle
alors d'�ecoulement rar�efi�e, ou de r�egime de Knudsen.

Le coefficient de diffusion �a utiliser est alors le coeffi-
cient de Knudsen, d�efini par :

Di;k ¼ 1;534$dpores$

ffiffiffiffiffiffi
T
Mi

s
(33)

Quel que soit le r�egime de diffusion consid�er�e, le coef-
ficient de diffusion doit être corrig�e d'un facteur εp;interne

tp;interne
pour

tenir compte de la porosit�e du catalyseur et de la tortuosit�e
de ses pores.

4.2.2.3. Expression du terme source de mati�ere dans le cas du
mod�ele homog�ene. Par d�efinition, le mod�ele homog�ene
suppose que les ph�enom�enes de diffusion �a l'int�erieur du
catalyseur et les transferts entre le fluide et ce dernier ne
sont pas limitants ; on parle alors de r�egime chimique. La
composition du fluide au sein des pores du catalyseur est,
par cons�equent, homog�ene et �egale �a celle du fluide autour
du catalyseur. Le terme source de l'�equation (23) peut alors
simplement s'exprimer en fonction des vitesses de
r�eactions, calcul�ees par rapport �a la composition du fluide
et exprim�ee par unit�e de volume du milieu poreux.

4.2.3. Equation de conservation de l'�energie
L'application de la m�ethode du V.E.R. aux �equations de

conservation de l'�energie, qui se d�eclinent pour les
syst�emes �etudi�es en �equations de la chaleur, conduit �a la
d�efinition d'un mod�ele �a deux temp�eratures, celle de la
phase solide et celle du fluide. Ce mod�ele est cependant
tr�es complexe et fait intervenir de nombreux param�etres
[128]. Une forme simplifi�ee de ce mod�ele ne repr�esentant
qu'une seule temp�erature lui est ainsi souvent pr�ef�er�ee.

Ce mod�ele �a une seule temp�erature n'est cependant
valable que sous l'hypoth�ese de l'�equilibre thermique local,
stipulant l'�egalit�e des temp�eratures moyennes au sein d'un
V.E.R. :

〈T〉 ¼ 〈Tf 〉 ¼ 〈Ts〉 (34)

Il est �evident que cette condition ne peut être que dif-
ficilement respect�ee lors de la mise en œuvre d'une
r�eaction athermique au sein du catalyseur.

Le mod�ele �a une temp�erature s'�ecrit de la mani�ere
suivante:

rf$Cpf$u$VT ¼ V$ðl$VTÞ þ Q
�
W
	
m3� (35)

où Q repr�esente le terme source de chaleur, et ðl$VTÞ est
un terme repr�esentatif du flux de conduction dans le
milieu poreux regroupant les diff�erents ph�enom�enes de
conduction dans les deux phases, de transfert de chaleur
par la dispersion hydrodynamique et �eventuellement de
rayonnement. Une condition aux limites, essentielle dans
le cas du r�eacteur-�echangeur, est celle de l'�echange entre
le milieu poreux et la paroi du r�eacteur. Le flux ainsi
�echang�e est traditionnellement repr�esent�e comme �etant
proportionnel �a l'�ecart de temp�erature entre la paroi et le
milieu poreux et �a un coefficient d'�echange, h.

4 ¼ h$
�
Tparoi � T

� �
W
	
m2� (36)

Cette repr�esentation globale (�equations (35) et (36)),
souvent appel�ee mod�ele « leh », est cependant critiqu�ee
dans le cas d'un lit fixe par diff�erents auteurs [129,130].
L'une des raisons �evoqu�ee est qu'elle localise les r�esistances
thermiques entre le milieu poreux et la paroi �a la paroi
même, alors que ces r�esistances sont notamment dues �a
l'augmentation de la porosit�e �a proximit�e de la paroi. Le
mod�ele (h�l) induit donc une surestimation des
temp�eratures dans la zone en proche paroi et fausse par
cons�equent la repr�esentation des ph�enom�enes se produi-
sant dans cette zone, notamment l'estimation de la vitesse
de r�eaction. Le probl�eme d'�evaluation des �echanges ther-
miques au sein d'un milieu poreux sera abord�e dans un
paragraphe ult�erieur.

4.2.3.1. Expression du terme source de chaleur dans les mod�eles
h�et�erog�ene et homog�ene. Comme pour les �equations de bilan
de mati�ere, la formulation h�et�erog�ene du terme source de
l'�equation (35) traduit un �echange entre la phase fluide et
solide repr�esent�e par un coefficient d'�echange, kt.
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Q ¼ as$kt$
�
Ts � Tf

�
(37)

La temp�erature du catalyseur solide est d�efinie par
l'�equation de conservation de l'�energie appliqu�ee �a l'�echelle
du grain :

V$ð � lsVðTsÞÞ ¼
X
j

r0j$
�
DrHjðTsÞ

� �
W
	
m3� (38)

où
P

jr
0
j$ð�DrHjðTsÞÞ repr�esente le terme source d'�energie

li�e aux r�eactions chimiques se produisant au sein du cata-
lyseur. Ce bilan fait appel �a une conductivit�e �equivalente du
grain de catalyseur ls, repr�esentant la conduction sur
l'ensemble de son volume (phase gaz et phase solide). La
connaissance de la valeur de ce param�etre est difficile �a
obtenir du fait de la structure compliqu�ee des catalyseurs.
La formulation homog�ene suppose l'�equilibre thermique
entre les phases solides et fluides ainsi qu'�a leur interface.
Dans cette hypoth�ese la temp�erature est uniforme au sein
du catalyseur et le terme source de l'�equation (35) s'�ecrit
directement en fonction de la puissance thermique
d�egag�ee par les r�eactions chimiques par unit�e de volume
du milieu poreux.

4.2.3.2. Retour sur les �equations de fermeture de transfert
thermique dans le cas d'un lit de grains. Les �echanges ther-
miques au sein d'un milieu poreux constitu�e d'un empile-
ment de grains ont �et�e tr�es largement �etudi�es dans le cadre
du mod�ele �evoqu�e pr�ec�edemment. Comme son nom
l'indique, ce mod�ele utilise principalement deux para-
m�etres de fermeture : le coefficient d'�echange �a la paroi, h,
et une conductivit�e thermique �equivalente du milieu por-
eux (gazþsolide), l. Dans la grande majorit�e des cas, ce
mod�ele est utilis�e dans l'hypoth�ese d'une porosit�e cons-
tante. Comme illustr�e dans la Fig. 43, cet unique param�etre
repr�esente les �echanges par conduction entre les grains de
la phase solide et les �echanges par convection entre les
Fig. 43. Illustration des m�ecanismes de transferts de chaleur au sein d'un lit
de grains : I, conduction pure entre les grains ; II, �echange par agitation
m�ecanique ; III, �echange dans la phase fluide [131].
grains et les �echanges interne �a la phase fluide, regroupant
les �echanges par conduction et ceux li�es �a l'�ecoulement du
fluide dans la structure poreuse. Lorsque la temp�erature est
plus �elev�ee (>500 �C), les ph�enom�enes de rayonnement
sont �egalement �a prendre en compte. Ceux-ci ne seront
toutefois pas retenus ici. Il est courant de dissocier la con-
ductivit�e �equivalente en plusieurs contributions : la con-
ductivit�e dite « stagnante », la contribution radiative,
n'ayant de r�eelle importance qu'�a haute temp�erature, et
enfin la contribution li�ee �a l'�ecoulement du fluide,
g�en�eralement appel�ee composante ou contribution
dispersive.

leq ¼ �leq;0 þ lray
�þ ld (39)

La conductivit�e stagnante leq,0 repr�esente les
ph�enom�enes participant aux �echanges de chaleur en
l'absence d'�ecoulement (vitesse du fluide nulle). Elle est
souvent consid�er�ee isotrope.

D'un point de vue formel, elle est born�ee par les con-
ductivit�es stagnantes de couches en parall�ele ou en s�erie
des milieux solide et fluide :

1
ε

lf
þ 1�ε

ls

< leq < εlf þ ð1� εÞls (40)

Ces mod�eles font appel �a la conductivit�e du grain ls, qui,
dans le cas d'un grain de catalyseur poreux, est d�elicate �a
d�eterminer, car elle d�epend de la structure du catalyseur, de
sa composition et des gaz pr�esents dans les pores du
catalyseur. La litt�erature fournit un grand nombre de
corr�elations permettant de d�efinir la conductivit�e stag-
nante �equivalente d'unmilieu poreux. Ces corr�elations sont
g�en�eralement d�etermin�ees en consid�erant des combinai-
sons de r�esistances thermiques �a l'�echelle du milieu poreux
ou d'une cellule repr�esentative, et v�erifi�ees exp�eri-
mentalement �a partir de lits de grains dont la conductivit�e
est connue [132e134]. Ces corr�elations font en g�en�eral
appel �a la conductivit�e du grain, et requi�erent, pour les plus
complexes, la connaissance de param�etres caract�eristiques
de la g�eom�etrie du milieu poreux. La contribution li�ee �a
l'�ecoulement du fluide, ou contribution dispersive, n'est,
quant �a elle, pas isotrope. Celle-ci est plus �elev�ee dans le
sens direct de l'�ecoulement que dans le sens radial �a celui-
ci. Dans les corr�elations �etablies, cette contribution d�epend
souvent lin�eairement de la vitesse du fluide. Ces
corr�elations sont g�en�eralement exprim�ees par rapport au
nombre de P�eclet thermique particulaire de l'�ecoulement :

ld
lf

¼ k$Pep ¼ k$Rep$Pr ¼ k$
r$u$Cp$dp

l
(41)

Dans le sens orthogonal �a l'�ecoulement, la valeur de k est
proche de 0,1. Elle est plus �elev�ee dans le sens de
l'�ecoulement, ou sens axial. Yagi et Kuni [132] proposent,
par exemple, de prendre k ¼ 0,11 et 0,75 dans les sens
orthogonal et axial, respectivement. Des formulations plus
complexes ont �et�e propos�ees pour la contribution radiale,
par exemple la formule de Bauer et Schlünder [129]
exprimant cette contribution comme d�ependant du ratio
diam�etre de particule (ou grain) sur diam�etre de r�eacteur,
N ¼ DR/Dp :
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k ¼ 8$

"
2�

�
1� 2

N

�2
#

(42)

Les valeurs du coefficient k d�ependent toutefois du lit de
grain consid�er�e, et en particulier de la forme des grains. De
plus, le transfert par conduction axiale est souvent
n�egligeable devant le flux convectif (axial) du fluide, ce qui
explique le moindre int�erêt qui lui est port�e [129].

La d�etermination du coefficient d'�echange �a la paroi est
�egalement probl�ematique. Il existe en effet de nombreuses
donn�ees exp�erimentales et corr�elations permettant de
repr�esenter les �echanges en paroi. Cependant, comme on
peut le voir sur la Fig. 44, il n'y a g�en�eralement aucun
accord concernant les valeurs �a faible nombre de Reynolds
(<1000), qui comprennent notamment les applications où
le fluide est un gaz.

Les diff�erences observ�ees sont attribu�ees �a une com-
posante dite conductrice, ou stagnante, de l'�echange en
paroi, tr�es d�ependante du syst�eme utilis�e [129]. En termes
de nombre de Nusselt rapport�e �a la conductivit�e du fluide,
l'�echange en paroi se pr�esente alors comme la somme de
deux contributions : une contribution stagnante �evoqu�ee
pr�ec�edemment, et une composante li�ee �a l'�ecoulement,
g�en�eralement exprim�ee via les nombres de Reynolds et de
Prandtl :

Nu ¼ h$dp

lf
¼ Nu0 þ a$Rem$Prn (43)

Il est g�en�eralement admis que la composante stagnante
soit li�ee �a la conductivit�e stagnante du lit. Bey et Eigen-
berger [135] proposent, par exemple, une relation lin�eaire
entre ces deux grandeurs, avec un facteur de
proportionnalit�e de 2,4. D'autres corr�elations proposent
une d�ependance lin�eaire avec la conductivit�e stagnante du
lit corrig�ee d'un facteur d�ependant du ratio : diam�etre de
grain sur diam�etre de r�eacteur. Les constantes a, m des
Fig. 44. Exemple de donn�ees exp�erimentales et corr�el�ees pour le coefficient d'�echan
grains [130].
corr�elations existantes d�ependent des propri�et�es du lit et
de la forme des grains utilis�es. La valeur de a se situe typ-
iquement entre 0,1 et 0,5 et celle dem entre 0,5 et 1. Dans le
cas où le fluide est un gaz, la d�ependance avec le nombre de
Prandtl, n, n'est, quant �a elle, que rarement abord�ee [136].
Les gaz g�en�eralement utilis�es, lorsqu'il y en a plusieurs,
pr�esentent en effet dans la grande majorit�e des cas des
nombres de Prandtl similaires, compris entre 0,6 et 0,7 du
fait de leurs natures mono-ou diatomique. Une valeur de
0,33 est g�en�eralement utilis�ee, avec l'argument de la
similitude entre transfert thermique et transfert de masse
[137].

Le mod�ele (lr�h) est r�eguli�erement critiqu�e �a cause du
« saut » de temp�erature qu'il impose �a la paroi et de la
disparit�e des donn�ees exp�erimentales concernant le coef-
ficient d'�echange �a la paroi. Diff�erents auteurs ont alors
propos�e d'autres façons de repr�esenter les �echanges au sein
d'un lit de grains, en lien avec la consid�eration d'un profil
de porosit�e. Il est possible de classer ces alternatives en
trois groupes. La premi�ere alternative consiste �a relier
directement la conductivit�e �equivalente du lit au profil de
porosit�e. Ainsi, la conductivit�e thermique (radiale) diminue
grandement �a proximit�e de la paroi (Fig. 45) et est
responsable de la r�esistance thermique, r�epartie dans la
zone en proche paroi et non plus �a la l'interface liteparoi.
Une condition de continuit�e de la temp�erature est alors
appliqu�ee �a la paroi [130]. Ce mod�ele est appel�e mod�ele
dispersif.

Un second type de mod�ele divise le lit fixe en deux
zones : une zone �a cœur et une zone en proche paroi. Des
coefficients de transferts sont utilis�es entre les diff�erentes
zones et la paroi. De ce fait, le saut de temp�erature �a la paroi
est divis�e en deux sauts, situ�es �a la paroi et �a l'interface
entre les deux zones. Ce type de mod�ele constitue ainsi une
alternative interm�ediaire entre le mod�ele dispersif et le
mod�ele (lr�h) [110,138]. Enfin, une troisi�eme alternative
consiste �a calculer le profil de vitesse au sein du lit par un
ge en paroi aw en termes de nombres de Nusselt et de Reynolds pour un lit de



Fig. 45. �Evolution de la conductivit�e radiale effective le long du rayon d'un
lit de grain, d'apr�es diverses corr�elations [130].
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mod�ele (g�en�eralement CFD) s�epar�e, et �a utiliser ensuite ce
profil pour d�eriver la variation de la conductivit�e radiale et
d'autres propri�et�es de transfert. Ce type de mod�ele it�ere
ainsi entre deux mod�eles diff�erents pour r�esoudre les
profils de vitesses et de temp�eratures au sein du lit [139].
L'utilisation de ces alternatives au mod�ele (lr�h) n�ecessite
toutefois la connaissance du profil de porosit�e et de ses
cons�equences sur la valeur de la conductivit�e �equivalente.

4.2.3.3. Les �equations de fermeture de transfert thermique dans
le cas sp�ecifique des mousses cellulaires. La conductivit�e
�equivalente d'une mousse cellulaire peut s'exprimer et se
d�ecomposer de la même mani�ere que pour un lit de grains
(�equation (39)).

La conductivit�e stagnante de mousses conductrices
s'av�ere être tr�es bien repr�esent�ee par la formule de Lemlich
[94,140], ne consid�erant que la conductivit�e dans le solide,
avec un facteur de tortuosit�e d'un tiers :

leq;0 ¼ 1� ε

3
$ls (44)

La composante dispersive peut �egalement s'exprimer en
fonction d'un nombre de P�eclet thermique, comme dans le
cas d'un lit de grains. Cette composante de la conductivit�e
effective, ainsi que la contribution radiative aux
temp�eratures consid�er�ees (<500 �C), est toutefois
n�egligeable devant la conductivit�e stagnante dans le cas de
mousses tr�es conductrices, comme des mousses en
aluminium [94].

Les mousses cellulaires poss�edant une structure glob-
alement isotrope, le mod�ele (lr�h) semble tout �a fait
adapt�e �a la repr�esentation de l'�echange en paroi. Le coef-
ficient d'�echange peut, comme pour les lits de grains, être
repr�esent�e via une composante conductive et une compo-
sante convective. Encore une fois, du fait de la grande
conductivit�e des mousses cellulaires conductrices,
l'�echange par conduction est souvent pr�epond�erant,
notamment dans les cas où le fluide est un gaz. L'�echange
entre la mousse et la paroi du r�eacteur est cependant tr�es
d�ependant de leur �etat de surface et de l'ajustement
appliqu�e entre les deux �el�ements. La m�ethode de d�ecoupe
de la mousse peut, par exemple, avoir une grande influence
sur l'�echange �a la paroi, ce qui rend difficile toute pr�evision
[141]. Par exemple, Bianchi et al. [95] ont trouv�e que
l'�echange �a la paroi entre des mousses d'aluminium ou de
FeCrAlloy �etait limit�e par une couche de gaz r�esiduelle
entre la mousse et la paroi. Les �echanges en paroi
d�ependent, de plus, de la m�ethode de liaison �a cette
derni�ere, les mousses pouvant être par exemple bras�ees
pour diminuer cette r�esistance thermique [141].
4.3. Mod�eles cin�etiques de la r�eaction de m�ethanation du
dioxyde de carbone

La connaissance des lois d�ecrivant le processus de
r�eaction chimique est essentielle �a la mod�elisation des
r�eacteurs catalytiques. Les ph�enom�enes r�eactionnels sont
g�en�eralement regroup�es sous la forme d'une seule loi,
d�ecrivant les influences de la temp�erature, de la pression et
de la composition sur les vitesses de r�eactions. Les mod�eles
cin�etiques des r�eactions sont parfois �etablis de mani�ere
simpliste via l'identification de lois dites « en puissance »,
mais sont g�en�eralement issus de la consid�eration (et donc
de la supposition) de m�ecanismes r�eactionnels. Afin de
regrouper les �etapes du m�ecanisme en une loi unique,
l'hypoth�ese de l'�etape cin�etiquement d�eterminante est
utilis�ee. Cette hypoth�ese suppose qu'une �etape est plus
lente que les autres et impose la cin�etique de r�eaction, les
autres �etapes �etant alors suppos�ees �a l'�equilibre. Ces lois
reposent g�en�eralement sur le formalisme g�en�eralis�e de
Hougen [142] repr�esentant les cin�etiques de catalyse
h�et�erog�ene comme la combinaison de trois termes
fondamentaux :

r ¼ ½Facteur cin�etique�$½Terme de potentiel�
½Terme d0adsorption�n (45)

Le facteur cin�etique contient la constante cin�etique de la
r�eaction cin�etiquement d�eterminante, �eventuellement
modul�ee par des constantes d'�equilibres d'adsorption. Le
terme de potentiel, ou force motrice, repr�esente l'�ecart
entre l'�etat du syst�eme et son �etat �a l'�equilibre thermo-
dynamique. Ce terme contient, par cons�equent, la con-
stante d'�equilibre de la r�eaction ainsi que les pressions
partielles des diff�erents r�eactifs et produits. Enfin, le terme
d'adsorption traduit la comp�etition d'adsorption sur les
sites de la phase active disponibles. La puissance n d�epend
essentiellement de la naturemono-ou pluri-mol�eculaire de
l'�etape d�eterminante, mais peut varier selon le m�ecanisme
consid�er�e. Ce terme d'adsorption est souvent repr�esent�e
par la th�eorie de Langmuir, le mod�ele cin�etique est alors
appel�e mod�ele de LangmuireHinshelwood. La th�eorie
d'adsorption de Langmuir suppose toutefois une adsorp-
tion sur une seule couche �a la surface de la phase active du
catalyseur. Elle permet de repr�esenter le taux de
recouvrement d'une esp�ece i �a la surface de la phase active
en utilisant les constantes d'�equilibre d'adsorption Kj des
diff�erentes esp�eces j (incluant i) s'adsorbant sur cette
même surface :
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qi ¼ Ki$Pi
1þPjKj$Pj

(46)

Cette section est d�edi�ee aux mod�eles de lois cin�etiques
permettant de repr�esenter la m�ethanation du CO2. Peu de
mod�eles ont cependant �et�e �etablis directement pour la
m�ethanation du CO2 dans la litt�erature, ce qui nous a
conduits �a �etudier aussi des lois �etablies pour la r�eaction de
vaporeformage du m�ethane.

4.3.1. Mod�eles d�ecrivant la cin�etique de la r�eaction de dioxyde
de carbone uniquement

En 1974, Lunde et Kestler ont propos�e une loi cin�etique
pour la r�eaction de m�ethanation du CO2 permettant de
d�ecrire cette r�eaction pour un catalyseur �a base de ruth�e-
nium. Cette loi, d�ecrivant l'influence de la composition par
de simples puissances, a �et�e �etablie �a la pression atmos-
ph�erique et pour des temp�eratures comprises entre 204 et
360 �C (entre 400 et 680 �F) [143]:

dPCO2

dt
¼ k$

 
Pn
CO2

$P4n
H2

� Pn
CH4

$P2n
H2O

Kn
eq

! �
atm$h�1� (47)

où Keq est la constante d'�equilibre de la r�eaction.
D'apr�es leurs exp�eriences, les auteurs ont obtenu une

valeur de n de 0,225. La constante cin�etique k suit une loi
d'Arrhenius avec un facteur pr�e-exponentiel de
0,1769$1010 h�1 atm�0,125 et une �energie d'activation de
70,5 kJ/mol :

k ¼ 0;1769$1010$exp
�70;5
RT

�
h�1

$atm�0;125� (48)

Un autre mod�ele a �et�e propos�e [144] pour un catalyseur
�egalement �a base de ruth�enium. Les exp�eriences ont �et�e
r�ealis�ees �a la pression atmosph�erique pour des
temp�eratures comprises entre 200 et 300 �C. Afin d'�etablir
leur mod�ele, les auteurs ont consid�er�e 28 m�ecanismes
diff�erents, malheureusement non explicit�es, discrimin�es
sur la seule base de la concordance avec les r�esultats
exp�erimentaux. La r�eaction inverse a �egalement �et�e
n�eglig�ee. Le mod�ele permettant de mieux repr�esenter les
r�esultats des auteurs suppose l'�etape cin�etiquement
d�eterminante suivante :

CO2*þ 4H2*#CH4 þ 2H2Oþ 5* (49)

Les �etudes sur les m�ecanismes de r�eaction indiquent,
cependant, qu'il est peu probable que l'hydrog�enation du
CO2 puisse se produire en une seule �etape �el�ementaire ; le
m�ecanisme d�ecrit ici paraît, par cons�equent, incomplet. La
loi cin�etique obtenue est la suivante :

rCH4 ¼
ks$KCO2$K

4
H2
$PCO2$P

4
H2�

1þ KCO2$PCO2 þ KH2$PH2

�5 �
mol$g�1$h�1� (50)

où KCO2 et KH2 sont respectivement les constantes
d'adsorption du CO2 et de l'hydrog�ene, l'adsorption de l'eau
et du m�ethane �etant n�eglig�ee. La supposition stipulant que
l'hydrog�enation du CO2 se produit en une seule �etape
conduit �a un d�enominateur repr�esentant les ph�enom�enes
d'adsorption, portant une puissance �elev�ee.
Les valeurs des constantes de ce mod�ele sont donn�ees
par :

lnðksÞ ¼ 20; 71
R

� 13757;3
RT

(51)

ln
�
KCO2

� ¼ �6;14
R

þ 5447;2
RT

(52)

ln
�
KH2

� ¼ �0;38
R

þ 3501;8
RT

(53)

Les unit�es ne sont toutefois pas r�eellement explicit�ees, il
est suppos�e que les diff�erentes �energies sont en kcal/mol,
que les constantes d'adsorption sont en atm�1 et que la
constante cin�etique est en mol/g/h.

Ces deux exemples de mod�eles cin�etiques ne con-
sid�erent que la m�ethanation du CO2, sans consid�erer
d'autres r�eactions parall�eles, comme la r�eaction de gaz �a
l'eau inverse (RWGS), entraînant la formation du CO ou la
m�ethanation de celui-ci. La pr�esence du CO ayant �et�e mise
en �evidence lors de la mise enœuvre de la m�ethanation du
CO2, il peut être n�ecessaire de consid�erer ces deux
r�eactions.

4.3.2. Mod�ele consid�erant plusieurs r�eactions : le mod�ele de Xu
et Froment

Aucun mod�ele cin�etique prenant en compte plusieurs
r�eactions dans le cas de la m�ethanation du CO2 n'a �et�e
trouv�e dans la litt�erature. De tels mod�eles ont cependant
�et�e �etablis dans le cadre du reformage du m�ethane [145].
Un exemple demod�ele souvent repris dans la litt�erature est
le mod�ele de Xu et Froment [146]. Ce mod�ele [146] a ainsi
�et�e �etabli avec un catalyseur �a base de nickel d�epos�e sur
MgAl2O4 �a partir d'exp�eriences de reformage de m�ethane,
mais �egalement de m�ethanation du CO2/r�eaction de gaz �a
l'eau inverse. Les exp�eriences de reformage ont �et�e
effectu�ees sous des pressions comprises entre 3 et 15 bar, �a
des temp�eratures comprises entre 500 et 575 �C. Les
exp�eriences de m�ethanation/RWGS ont �et�e quant �a elles
effectu�ees entre 3 et 10 bar et �a des temp�eratures entre 300
et 400 �C. Ces derni�eres exp�eriences ont toutefois �et�e
r�ealis�ees avec un ratio H2/CO2 compris entre 1 et 0,5. Enfin,
ce mod�ele cin�etique a �et�e �etabli avec un catalyseur usag�e,
apr�es 70 heures de fonctionnement, lorsque la vitesse de
d�esactivation du catalyseur est suffisamment lente pour
être corrig�ee par un facteur d�efinit par des exp�eriences de
r�ef�erences [146].

Le mod�ele de Xu et Froment consid�ere ainsi les trois
r�eactions suivantes :

CO2 þ 4H2#CH4 þ 2H2O
CO2 þ H2#COþH2O
COþ 3H2#CH4 þH2O

et consid�ere que la m�ethanation du CO2 suit celle du CO via
un interm�ediaire CHO.

Chacun des m�ecanismes des r�eactions pr�ec�edentes
comporte une unique �etape d�eterminante :
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� pour la m�ethanation du CO, l'�etape limitante est
l'hydrog�enation du CO en CHO en phase adsorb�ee,

� l'�etape limitante pour la m�ethanation du CO2 est
�egalement la conversion en CHO, avec lib�eration d'un
atome d'oxyg�ene en phase adsorb�ee,

� celle pour la r�eaction de water gas shift est l'oxy-
dation du CO en CO2 en phase adsorb�ee.

Les expressions cin�etiques issues de ce m�ecanisme sont
donn�ees dans le Tableau 8, formul�ees dans le sens de la
m�ethanation (et de la RWGS) :

r1;methanation;CO ¼� k1
P2;5
H2

$

 
PCH4$PH2O � P3

H2
$PCO

Keq;1

!
$

1
Den2

ðmol=g=hÞ
(54)

r2;RWGS ¼ � k2
PH2

$

�
PCO$PH2O � PH2$PCO2

Keq;2

�
$

1
Den2 ðmol=g=hÞ

(55)

r3;methanation;CO2
¼� k3

P3;5
H2

$

 
PCH4$P

2
H2O

� P4
H2
$PCO2

Keq;3

!
$

1
Den2

ðmol=g=hÞ
(56)

Den ¼ 1þ KCO$PCO þ KH2$PH2 þ KCH4$PCH4 þ KH2O$PH2O
	
PH2

(57)

Il sera not�e l'absence du terme d'adsorption du CO2 au
d�enominateur, les auteurs ayant trouv�e ce param�etre
n�egligeable devant les autres termes d'adsorption, ainsi
que le terme d'adsorption de l'eau, qui suppose, de mani�ere
contestable, la dissociation directe de l'eau en hydrog�ene.

Les constantes cin�etiques d�etermin�ees par Xu et Fro-
ment [146] sont pr�esent�ees dans le Tableau 9.

Les param�etres sens�es repr�esent�es les constantes
d'adsorption ont �et�e identifi�ees num�eriquement par Xu et
Froment �a partir de leurs exp�eriences. Ces constantes sont
d�efinies par les lois d'Arrhenius suivantes :
Tableau 8
�Etapes �el�ementaires du mod�ele de Xu et Froment et �etapes cin�etiquement
d�eterminantes (r.d.s.) : r1, m�ethanation du CO ; r2, RWGS ; r3, m�ethanation
du CO2 [146].

H2Oþ L ¼ O� L þ H2 (1)
CH4 þ L ¼ CH4 � L (2)
CH4 � L þ L ¼ CH3 � L þ H� L (3)
CH3 � L þ L ¼ CH2 � L þ H� L (4)
CH2 � L þ O� L ¼ CH2O� L þ L (21)
CH2O� L þ L ¼ CHO� L þ H� L (22)
CHO� L þ L ¼ CO� L þ H� L (23) r.d.s. ; r1
CO� L þ O� L ¼ CO2 � L þ L (8) r.d.s. ; r2
CHO� L þ O� L ¼ CO2 � L þ H� L (25) r.d.s. ; r3
CO� L ¼ COþ L (7)
CO2 � L ¼ CO2 þ L (10)
2H� L ¼ H2 � L þ L (1-bis)
H2 � L ¼ H2 þ L (1-bis)
KCO ¼ 8; 23$10�5$exp

�
70;65$103

RT

�
�
bar�1

�

KH2 ¼ 6; 12$10�9$exp

�
82;9$103

RT

�
�
bar�1�

KCH4 ¼ 6;65$10�4$exp

�
38;28$103

RT

�
�
bar�1

�

KH2O ¼ 1;77$105$exp

�
�88;68$103

RT

�

Le mod�ele de Xu et Froment a �et�e utilis�e par Oliveira
et al. [147] dans le cadre du reformage du m�ethane avec un
catalyseur �a base de nickel d�epos�e sur alumine. Les auteurs
ont r�e-identifi�e les constantes cin�etiques du mod�ele en
conservant les valeurs des constantes d'adsorption
d�etermin�ees par Xu et Froment. Des exp�eriences de refor-
mage de m�ethane ont pour cela �et�e effectu�ees �a 2 bar avec
des temp�eratures comprises entre 460 et 620 �C. Les par-
am�etres cin�etiques identifi�es par Oliveira sont �egalement
r�esum�es dans le Tableau 9.

Les �energies d'activation des diff�erentes r�eactions
obtenues dans les deux cas sont relativement proches. Il
sera not�e la similitude entre les �energies d'activation des
r�eactions de m�ethanation, ce qui appuie l'id�ee d'une
m�ethanation du CO2 suivant le même m�ecanisme que celle
du CO. Les constantes pr�e-exponentielles diff�erent, quant �a
elles, de plusieurs ordres de grandeur. Ces param�etres
d�ependent cependant fortement du catalyseur utilis�e et
notamment de la surface de nickel qu'il pr�esente, li�ee �a la
masse de nickel qu'il contient et �a sa dispersion. Plus
r�ecemment, le mod�ele de Xu et Froment a �et�e adapt�e par
Zhang et al. [148] dans le cas de la m�ethanation du CO avec
un catalyseur �a base de nickel (50% massique). Le mod�ele
de Xu et Froment a cependant �et�e modifi�e, d'une part, en
r�eduisant la puissance de 2 �a 1 au d�enominateur afin de
repr�esenter les r�esultats exp�erimentaux et, d'autre part, en
ne consid�erant que les r�eactions de m�ethanation du CO et
de gaz �a l'eau. Les auteurs ont ainsi cherch�e �a identifier les
constantes cin�etiques du mod�ele de Xu et Froment en
conservant les constantes d'adsorption obtenues par Xu et
Froment. Ce mod�ele a �et�e d�etermin�e pour des pressions
entre 1 et 5 bar et des temp�eratures entre 300 et 360 �C. Les
auteurs ont toutefois rencontr�e des difficult�es exp�eri-
mentales en raison de la formation rapide de d�epôt de
carbone �a la surface du catalyseur. Les r�esultats obtenus
sont r�esum�es dans le Tableau 10.

Encore une fois, les �energies d'activation sont tr�es
proches de celles obtenues par Xu et Froment. Les facteurs
pr�e-exponentiels sont quant �a eux sup�erieurs, probable-
ment en raison de la forte teneur en nickel du catalyseur
employ�e.

Ce mod�ele ne consid�erant pas la m�ethanation directe du
CO2, il n'est pas assur�e qu'il soit utilisable pour cette
derni�ere r�eaction. Pour l'application de la r�eaction de
m�ethanation du CO2, le probl�eme est en effet de pouvoir
discriminer les voies de m�ethanation, directe ou indirecte,
ou de savoir si une des deux est pr�epond�erante par rapport
�a l'autre.



Tableau 9
Param�etres cin�etiques identifi�es par Xu et Froment [146] et Oliveira et al. [147].

Param�etre k1,0 (mol$bar0,5/kg/s) k2,0 (mol$bar�1/kg/s) k3,0 (mol$bar0,5/kg/s) EA1
(kJ/mol) EA2

(kJ/mol) EA3
(kJ/mol)

Xu et Froment 1,17$1015 5,43$105 2,83$1014 240,1 67,13 243,9
Oliveira et al. 5,79$1012 9,33$105 1,29$1013 217,01 68,2 215,84

Tableau 10
Param�etres cin�etiques identifi�es par Zhang et al. [148].

Param�etre k1,0
(mol bar0,5/kg/s)

k2,0
(mol bar�1/kg/s)

EA1

(kJ/mol)
EA2

(kJ/mol)

Valeur 4,42$1016 2,18$106 248 62
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5. Conclusions

Il ressort de cette �etude que, malgr�e sa d�ecouverte il y a
plus d'un si�ecle, la r�eaction de m�ethanation du CO2
pr�esente encore de nombreux enjeux dans le cadre r�ecent
de son application �a un proc�ed�e power to gas. Les cata-
lyseurs d�evelopp�es �a partir de m�etaux comme le nickel et
d�epos�es sur des supports c�eramiques ont �et�e �etudi�es, et
leurs efficacit�es d�emontr�ees �a de nombreuses reprises pour
les r�eactions de m�ethanation. Les m�ecanismes de r�eaction
sur ce genre de catalyseur sont toutefois toujours d�ebattus,
même si de nombreuses �etudes ont permis de mieux les
d�efinir. Il a ainsi �et�e montr�e que deux m�ecanismes de
m�ethanation du CO2 pouvaient coexister : l'un d�ecrivant la
d�ecomposition du CO2 en CO, l'autre passant par un inter-
m�ediaire carbonate, puis formiate, r�eserv�e �a des catalyseurs
utilisant des supports plus basiques (comme la c�erine-zir-
cone). Le m�ecanisme exact de l'hydrog�enation du CO fait
�egalement toujours d�ebat. Lors de la mise en œuvre de la
m�ethanation du CO2, ces catalyseurs peuvent être sujets �a
diff�erents ph�enom�enes de d�esactivation. Outre l'empoi-
sonnement, qui est g�en�eralement trait�e par l'�epuration du
gaz en amont des r�eacteurs catalytiques, les principales
causes de d�esactivation sont le frittage des cristallites
m�etalliques et la formation de d�epôts de carbone �a la sur-
face du catalyseur, tous deux �etant g�en�eralement favoris�ees
par des temp�eratures �elev�ees. Il apparaît donc que la ges-
tion de la temp�erature est primordiale pour obtenir, d'une
part, une productivit�e importante et limiter, d'autre part, la
diminution de celle-ci dans le temps. Par ailleurs, les
principales applications industrielles de m�ethanation,
essentiellement du CO, ont �et�e d�evelopp�ees dans les
ann�ees 1970e1980 pour la production de SNG �a partir de la
gaz�eification du charbon, le gaz entrant du proc�ed�e �etant
alors un syngas, c'est-�a-dire un m�elange H2/CO/CO2/H2O.
Un grand nombre de ces applications a utilis�e des r�eacteurs
adiabatiques �a lit fixe, simples et robustes, mais n�ecessitant
le recours �a des mesures �energivores et coûteuses, ayant
pour cons�equence de limiter les performances des cata-
lyseurs ou de rendre l'�equilibre thermodynamique moins
favorable, afin de limiter les temp�eratures au sein des
r�eacteurs. Du fait de leur nature adiabatique, plusieurs
r�eacteurs sont n�ecessaires pour atteindre de fortes con-
versions. Ces installations sont adapt�ees au cadre
sp�ecifique de la production de SNG �a partir du charbon.
Elles ne correspondent cependant pas au paradigme du
proc�ed�e power to gas où la nature du gaz entrant est
diff�erente, les tailles d'installations sont plus r�eduites, les
contraintes de coût, de compacit�e et de flexibilit�e sont plus
importantes. Les r�eacteurs �a lit fluidis�e ont �egalement �et�e
utilis�es pour leur meilleure homog�en�eit�e thermique. Ces
r�eacteurs posent toutefois le probl�eme du fait de la gestion
de l'attrition des catalyseurs. Le comportement hydro-
dynamique d'un lit fluidis�e entraîne, de plus, une flexibilit�e
tr�es limit�ee et un acc�es plus difficile aux tr�es fortes con-
versions, pourtant essentielles pour une application power
to gas. Plus r�ecemment, l'utilisation de r�eacteurs-
�echangeurs �a lit fixe a montr�e qu'il �etait possible de r�eduire
le nombre de r�eacteurs n�ecessaires par rapport aux
r�eacteurs adiabatiques tout en conservant les avantages de
la forme lit fixe. Les r�eacteurs-�echangeurs sont plus com-
patibles pour une application power to gas. Ils se heurtent,
cependant, aux probl�emes de la gestion thermique li�es �a la
r�eaction et �a la d�esactivation des catalyseurs du fait des
faibles performances thermiques de ce type de r�eacteur.
Des mesures visant �a r�eduire l'activit�e catalytique, comme
une alimentation �etag�ee des r�eactifs utilis�ee dans le pilote
d'AUDI, sont alors toujours n�ecessaires. Ces mesures ont
pour cons�equence d'augmenter le volume des r�eacteurs et
d'augmenter les coûts de l'installation. Parmi les solutions
�emergentes, l'utilisation de r�eacteurs-�echangeurs et de
catalyseurs �a architectures structur�ees, comme les
r�eacteurs �a lit fixe milli-structur�es ou encore les catalyseurs
d�epos�es sur des structures monolithiques conductrices,
semblent être des approches prometteuses pour la
m�ethanation du CO2. Ces structures doivent cependant
encore être optimis�ees pour r�epondre aux besoins de la
r�eaction dans le cadre d'une application industrielle du
proc�ed�e power to gas.

L'�etude de la mod�elisation des r�eacteurs catalytiques,
appliqu�ee �a la r�eaction de m�ethanation, a permis de mettre
en �evidence la probl�ematique complexe de la mod�elisation
d'un milieu poreux et celle de la formulation des cin�etiques
de r�eaction en catalyse h�et�erog�ene. Le probl�eme pos�e par la
mod�elisation d'un milieu poreux est complexe, car il
n�ecessite la repr�esentation de diff�erents ph�enom�enes
physiques coupl�es, comme le transfert de la masse, de la
chaleur et de la quantit�e de mouvement, et ce �a diff�erentes
�echelles d�efinies au sein de la structure g�eom�etrique du
milieu poreux. Une m�ethode accessible et couramment
utilis�ee est la m�ethode V.E.R., qui consiste �a transposer les
�equations de conservation sur le fluide, pr�esent dans les
pores du milieu poreux finement divis�e, �a une �echelle
macroscopique repr�esent�ee par le milieu continu
�equivalent d'un volume �el�ementaire repr�esentatif. Cette
m�ethode d'homog�en�eisation par prise de moyenne volu-
mique est toutefois fortement critiquable dans le cas de
r�eacteurs dont les dimensions sont faibles en raison des
contraintes portant sur la taille d'un volume �el�ementaire
repr�esentatif par rapport �a l'�echelle de la microstructure et
celle des canaux r�eactifs. Le principal inconv�enient de cette
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m�ethode est la perte d'informations qu'elle entraîne, cer-
tains ph�enom�enes de transfert n'�etant plus directement
r�esolus, mais int�egr�es dans des coefficients globaux appa-
rus dans les �equations de conservation. La difficult�e est
alors de d�eterminer ces coefficients par des corr�elations,
appel�ees �equations de fermeture, qui sont pour la plupart
sp�ecifiques au syst�eme utilis�e et qui doivent donc être
obtenus par l'exp�erience directe sur les r�eacteurs utilis�es.
L'aspect thermique de la r�eaction de m�ethanation �etant un
aspect essentiel, il apparaît alors in�evitable de caract�eriser
ces transferts exp�erimentalement dans les r�eacteurs uti-
lis�es avec le catalyseur utilis�e. Nous avons mis en �evidence
le manque de travaux sur le sujet de la formulation d'une
cin�etique de m�ethanation du CO2, applicable dans la
gamme de param�etres envisag�es dans notre �etude. Cette
absence de loi g�en�erique provient en grande partie du fait
que les m�ecanismes des r�eactions demeurent toujours mal
connus. En particulier, la question de la discrimination de la
voie de m�ethanation du CO2 directe et indirecte par la
combinaison de la r�eaction de gaz �a l'eau inverse et de la
m�ethanation du CO est encore pos�ee. Cette interrogation
est de plus appuy�ee par les consid�erations m�ecanistiques
supposant que la m�ethanation du CO2 suit la m�ethanation
du CO. Afin d'�etablir un mod�ele de simulation de r�eacteurs-
�echangeurs suffisamment repr�esentatif pour analyser les
comportements et les performances de ces derniers et de
les optimiser, il apparaît n�ecessaire de caract�eriser exp�eri-
mentalement les ph�enom�enes et param�etres importants
lors de la mise en œuvre de la r�eaction de m�ethanation du
CO2 en r�eacteur-�echangeur.
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