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Resume 

Parmi les carburants altematifs a I'essence et au diesel, le gaz naturel pour vehicules 

(GNV) constitue une des solutions les plus interessantes pour attenuer la dependance 

energetique du secteur des transports vis-a-vis du petrole et contribuer a la protection de 

I'environnement. Le probleme de la pollution de I'air est de plus en plus important sur notre 

planete, a cause entre autre du trafic de plus en plus intense. Pour cette raison les 

legislateurs de la plupart des pays ont sensiblement renforce leur reglementation pour les 

vehicules a moteur afin de repondre aux engagements prevu par le Protocole de Kyoto. 

Les moteurs alimentes au gaz naturel pour vehicules (GNV) emettent en general 70% 

moins de CO et 23% moins de C02. En plus, les emissions de NO„ sont notablement reduites. 

Malheureusement les avantages du gaz naturel sont partiellement aneantis par la presence 

du methane imbrule (environ 2000 ppm) dans les gaz d'echappement. Le methane possede 

un potentiel de rechauffement global 21 fois plus grand que le dioxyde de carbone. 

La combustion du methane imbrule dans les gaz d'echappement represente de nos jours un 

defi technologique, a cause entre autre de la grande inertie chimique du CH4et la faible 

temperature des gaz d'echappement sortant du moteur (500-550 °C). 

L'objectif principal de ce projet de recherche etait de mettre en ceuvre et d'evaluer 

I'applicabilite d'une nouvelle technologie, exploitant le concept du reacteur auto-cyclique, 

pour la post-combustion de faible teneur de methane dans les gaz d'echappement des 

moteurs au gaz naturel. 

D'abord sur la base des donnees disponibles dans la litterature, on a developpe un 

simple modele mathematique monodimensionnel (HTl-Dr), afin d'etablir les dimensions d'un 
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reacteur pouvant etre utilise en laboratoire. Pour faire la conception du reacteur et de I'unite 

pilote on a fixe comme debit maximale de gaz a traiter de 140 litres/min (STP), ce qui 

represente environ 1/15 du debit des gaz d'echappement d'un autobus et 1/10 du debit 

d'une voiture de petites dimensions. Par la suite on a procede a sa construction. 

En meme temps que la conception du reacteur, on a prepare et teste des catalyseurs 

de combustion. Dans cette etude, on a compare plusieurs catalyseurs ayant le Pd comme 

phase active, en termes d'activite apparente et de surface specifique, en essayant de relier 

leur performance avec le type de support utilise (Al203, Zr02, Ti02). L'effet de dopants dans le 

support (Ce, La) a ete aussi evalue. Bien que plusieurs auteurs considerent le dioxyde de 

titane comme tres prometteur comme support pour la combustion catalytique du methane, 

nos tests effectues au laboratoire ont montre une tendance opposee. L'activite apparente 

des catalyseurs avec differents supports diminue dans I'ordre : Al203 > Zr02 > Ti02. Les 

recherches menees ont aussi montre que la morphologie de I'oxyde de titane (anatase vs. 

rutile) influence l'activite apparente et la deactivation du catalyseur, probablement a cause 

de la formation de suboxydes sur la surface pres du metal noble, Pd, et de la facilite de 

diffusion des ions Ti3+ pour les catalyseurs ayant I'anatase comme support. 

La comparaison des catalyseurs ayant des supports traditionnels (alumine) avec 

plusieurs catalyseurs supportes sur le dioxyde de titane a permis d'orienter le choix et les 

methodes de preparation des catalyseurs pour le reacteur auto-cyclique. Les methodes 

classiques utilisees pour assurer ou renforcer l'activite apparente des catalyseurs ayant 

comme phase active le Pd et ayant comme support I'alumine ont donne pleine satisfaction. 

Afin de cerner le comportement du reacteur auto-cyclique et de delimiter la plage 

d'operation pour la post-combustion des gaz d'echappement des vehicules au GNV, 
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plusieurs tests ont ete menes a I'aide de I'unite pilote. L'alimentation etait constitute soit 

par des melanges de methane dans I'air ou par des melanges de methane dans des gaz 

d'echappement synthetiques contenant 7% de C02 et 14% d'eau. 

Le reacteur a ete d'abord evalue pour la combustion du methane dans I'air. Les tests 

ont montre que pour des temperatures a I'entree superieures a 335°C, la combustion du 

methane etait complete, independamment de la concentration de CH4 a I'entree. Pour des 

temperatures plus faibles, mais superieures a 300°C, la conversion atteinte etait d'au moins 

87%. Enfin, a des temperatures inferieures a 300°C, il etait necessaire d'utiliser des 

concentrations elevees de CH4 afin d'atteindre des conversions elevees. 

Pour la post-combustion a 450°C dans le cas des gaz d'echappement synthetiques 

(en presence de I'eau et du C02) la conversion du methane etait complete, tandis que la 

temperature minimale requise pour atteindre le seuil de 500 ppm de methane residuel etait 

de 400°C. A 350°C la conversion etait faible (< 20%) independamment de la concentration de 

methane a I'entree. Toutefois, on a observe a cette temperature un regime de combustion 

stable pour plus de 48 heures, ce qui demontre que la configuration geometrique du RAC 

assure I'autothermicite du reacteur, meme si les conditions d'operation ne sont pas 

optimales. 

Afin de representer la post-combustion du methane et de mieux saisir les limites 

d'operation du reacteur auto-cyclique, un premier modele mathematique a ete developpe, a 

partir du modele 1-D utilise lors de la conception du reacteur auto-cyclique. 

Pour tenir compte de la non-adiabaticite du reacteur, quatre parametres de reglage 

ont ete ajoutes au modele 1-D, representant respectivement les pertes de chaleur du 

reacteur envers I'environnement et le transfert de chaleur entre les compartiments 
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annulaire et interne du reacteur par unite de longueur. Les pertes de chaleur ont ete 

evaluees de facon experimental pour le reacteur auto-cyclique. 

Le modele HT1-D, malgre sa simplicity, a permis de representer adequatement les 

donnees experimentales et d'etudier les limites d'operations du reacteur auto-cyclique en 

termes de temperature et de concentration de methane a I'entree du reacteur. L'echange de 

matiere et d'energie entre la phase fluide et le catalyseur a ete represents a I'aide de 

coefficients de transfert de masse et de chaleur, exprimes par des correlations empiriques. 

Afin de representer de facon generale le transfert de chaleur entre le tube interne et 

la partie annulaire, un nouveau modele, cette fois-ci bidimensionnelle (HT2-Dr), a ete concu. 

Bien que plusieurs hypotheses simplificatrices ont ete posees, le modele a reproduit 

adequatement les donnees experimentales que ce soit en termes de temperature ou de 

conversion. 

Enfin, pour evaluer les limites et les reelles possibilites d'exploitation du modele HT2-

Dr, on a effectue des simulations, pour des conditions initiales opportunement choisies. Le 

modele HT2-Dr a reproduit de facon satisfaisante les reponses du RAC experimentalement 

constatees aux changements de conditions operatoires soit en termes de deplacement du 

front de combustion ou d'extinction de la reaction ou du rallumage de la reaction a I'entree 

du reacteur. 

Les travaux de recherche qui font I'objet de cette these ont touche trois domaines 

differents du genie chimique (conception des reacteurs chimique, catalyse et modelisation 
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mathematique) et il est possible d'identifier dans chaque domaine une contribution 

scientifique originale. 

Dans le domaine des reacteurs la contribution originale est la mise en ceuvre d'une 

nouvelle technologie (i.e. reacteur auto-cyclique) pour la post-combustion catalytique du 

methane dans les gaz d'echappement des vehicules aux GNV. Le reacteur auto-cyclique, 

grace a sa simplicity et de sa compacite, a demontre un reel potentiel d'exploitation. 

Dans le domaine de la catalyse, les tests menes sur les catalyseurs de Pd deposes sur 

le Ti02 n'ont pas demontre I'activite attendue pour la combustion catalytique du methane. 

Cependant les resultats obtenus representent une contribution aux effort de tirer au claire la 

possibilite d'utiliser le Ti02 comme support pour les metaux nobles dont le Pd. 

Dans le domaine de la modelisation mathematique, il a ete possible de decrire 

efficacement le reacteur auto-cyclique, en considerant le lit catalytique constitue de 

monolithes et de billes comme un solide homogene. Cette nouvelle approche, utilisee 

precedemment pour decrire les reacteurs composes uniquement de monolithes, a ete 

utilisee avec succes dans ce travail pour representer le RAC, caracterise d'un cote par une 

geometrie complexe et de I'autre par un lit catalytique mixte, c'est-a-dire compose a la fois 

de billes et de monolithes. 
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Abstract 

Amongst the alternatives to gas and diesel fuels, natural gas for vehicles (NGV) 

constitutes one of the more interesting solutions to decrease the energy dependency in 

transportation versus petrol, and contributes to the protection of environment. The increase 

in traffic is one of the causes contributing to air pollution, which is becoming of more 

importance on the planet. For this reason most of the world's legislatures have reinforced 

their laws concerning motor vehicles in order to meet the targets set by the Kyoto Protocol. 

Vehicles fuelled by NGV generally emit 70% less CO and 23% less C02. Moreover, NOx 

emissions are also notably reduced. 

Unfortunately, the advantages on natural gas are strongly reduced by the presence 

of unburnt methane (about 2000 ppm) in the exhaust. The global warming potential of 

methane is 21 times greater then carbon dioxide. The combustion of unburnt methane in 

exhausts is a technological challenge due on the one hand to the high chemical stability of 

CH4, on the other hand to the low temperature of exhaust gases (500-550°C). 

The principal objective of this research was to implement and evaluate a new 

technology, based on the auto-cyclic reactor (ACR) concept, for the post-combustion of lean 

methane mixture in the exhaust of NGV fuelled vehicles. 

Based on data from previous works, we developed a simple mathematical 

monodimensional model (HTl-Dt) in order to establish the dimensions of a laboratory scale 

reactor. To design the reactor and the pilot unit, we fixed the maximal gas flow rate at 140 

L/min (STP), which represents roughly 1/15 of the flow rate of exhaust gas from an urban bus 
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and 1/10 of the flow rate of small vehicle. Then we proceeded with the building of the 

reactor. 

At the same time, we prepared and tested combustion catalysts. In this study we 

compared several catalysts using Pd as the active phase, in terms of apparent activity and 

specific surface. We tried to link their performance to the different supports used during the 

tests (Al203, Zr02, Ti02). The effect of dopants (Ce, La) added to the support was also 

evaluated. Although many authors consider titanium dioxide very promising as a support for 

the catalytic combustion of methane, our tests showed an opposite behavior. Apparent 

activity of catalysts using different supports decreases in the following order: Al203> Zr02 > 

Ti02. Research also showed that the morphology of Ti02 (anatase or rutile) influences 

apparent activity and the catalyst deactivation. The probable causes could be finding in the 

formation of suboxides on the catalyst surface near the noble metal, Pd, and the ease of 

diffusion of Ti3+ ions for catalysts having anatase as support. 

The comparison between catalysts with traditional alumina support and those 

supported on Ti02 has dictated the choice and the preparation method of catalysts for the 

ACR. Classical methods used for assuring and reinforcing apparent activity of catalysts having 

Pd as active phase and alumina as support have given good results. 

In order to understand the behavior of the ACR and to define the operational range 

for the post-combustion of exhaust gases of NGV fuelled vehicles, several tests have been 

made with the pilot unit. The feed stream was made of methane in air or methane in 

synthetic gases, reproducing the exhaust and containing 7% of C02 and 14% of water. 

Reactor was first evaluated for the catalytic combustion of methane in air. Tests 

showed that for inlet temperatures higher than 335°C, the combustion of methane is 
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complete independently of the inlet concentration of CH4. For lower temperatures, but 

higher than 300°C, the conversion reached was at least 87%. Finally, for temperatures lower 

than 300°C, higher concentrations of CH4 were needed in order to obtain higher conversions. 

When synthetic gas was used (i.e. in presence of water and carbon dioxide), the 

conversion of methane was complete in temperature of 450°C or higher, whereas the 

minimal temperature required to obtain 500 ppm of residual methane was 400°C. At 350°C 

the conversion was low (<20%) independently of the inlet concentration of methane. 

However, at this temperature we observed steady state combustion for more than 48 hrs, 

which shows that the geometrical configuration of the ACR might assure the autothermicity 

of the reactor even if the operational conditions are not optimal. 

In order to represent the post-combustion of methane and to better understand the 

operational limits for the ACR, a first mathematical model was built based on the previous 1-

D model used for the design of the ACR. To take into account the heat losses of the reactor, 

four tuning parameters were added to the 1-D model, each representing the heat loss (per 

unit of length) of the reactor towards the environment and the heat transfer between the 

annular and the inner compartment of the reactor. 

Heat losses were also experimentally evaluated for the ACR unit. The HT1-D model, 

despite its simplicity, has allowed to adequately represent the experimental values and to 

study the operational limits of ACR in terms of temperature and inlet methane 

concentration. The exchange of mass and energy between the fluid phase and the catalyst 

has been represented by heat and mass transfer coefficients, expressed by empirical 

correlations. 
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In order to generally represent the radial heat transfer between the inner and outer 

reactor tubes, a new bidimensional heterogeneous model (HT2-Dt) was developed. Although 

the model was based on several simplifying hypothesis, it's adequately reproduced 

experiments in terms of temperature profile and conversion. Finally in order to evaluate the 

limits of the reactor and the real possibilities of utilization of the HT2-Dt model, several 

simulations have been carried out at specific inlet conditions. The model satisfactorily 

reproduced the behavior of the ACR experimentally observed suite to changes in operational 

conditions, in terms of reaction front displacement as well as the extinction or the ignition of 

the reaction at the entry of the reactor. 

The research presented in these thesis have touched on three different topics of 

chemical engineering (chemical reactor design, catalysis and mathematical model design) 

and it is possible to identify in each topic an original scientific contribution. 

In the topic of reactor design, the original contribution is the development of a new 

technology (ACR) for the catalytic post-combustion of methane in exhaust gases of NGV 

fuelled vehicles. The ACR, thanks to its simplicity and compactness, showed a real potential 

of utilization. 

In the topic of catalysis, tests carried out on Pd catalysts on Ti02 have not showed 

the expected apparent activity for the catalytic combustion of methane. However, results 

obtained represent a contribution to a better understanding on the behavior of Ti02 as a 

support of catalysts using Pd as active phase. 
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In the topic of mathematical model design, it was possible to efficiently describe the 

catalytic bed of the ACR (made of monoliths and pellets) as a continuum. This new approach, 

previously used to describe reactors composed uniquely of monoliths, has been successfully 

used in this work in order to represent the ACR, characterized on one side by a complex 

geometry and on the other side by a mixed catalytic bed, composed of both, monolith and 

pellets. 
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Chapitre 1 

Introduction 

1.1 Le gaz naturel dans le transport 

Les besoins energetiques du monde actuel sont couverts, a environ 90%, par 

I'utilisation du potentiel chimique des combustibles fossiles; I'energie hydraulique 

n'intervient que pour 3% et I'energie nucleaire pour 7% (IEA, 2007). La conversion de 

I'energie chimique des differents combustibles en energie mecanique, electrique et 

thermique se fait encore a I'heure actuelle, dans la majorite des cas, en passant par la 

production de chaleur resultant de leur combustion. Dans le domaine de la combustion, 

comme dans beaucoup d'autres domaines, I'application a devance I'etude des phenomenes 

fondamentaux. Cependant, il est evident que la connaissance de ces derniers est une 

condition sine qua non pour I'optimisation de tous procedes industriels. Or cette 

optimisation n'a pas qu'une raison economique, qui est celle d'exploiter de facon rationnelle 

les ressources naturelles de combustible, elle a aussi une raison environnementale, dont on 

ne se preoccupait guere il y a quelques dizaines d'annees et dont I'importance devient vitale. 

La voiture fait partie integrante de la vie de tous les jours d'un grand nombre de 

personnes et I'industrie automobile est une source d'emplois et de croissance considerable 

pour de nombreuses regions du monde. L'utilisation de la voiture a un impact non 

negligeable sur les changements climatiques, puisqu'environ 15 % des emissions globales de 

dioxyde de carbone (principal gaz a effet de serre) proviennent du carburant consomme par 

les voitures particulieres. On estime qu'a travers le monde les moteurs a combustion interne 
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des vehicules routiers emettent plus de 900 millions de tonnes de dioxyde de carbone 

chaque annee (SAIC, 2002). Bien que la technologie automobile ait considerablement 

progressed, notamment en matiere d'efficacite energetique, ce qui se traduit par de 

moindres emissions de C02, cela n'a pas ete suffisant pour contrebalancer I'augmentation du 

trafic automobile. 

Parmi les carburants alternatifs a I'essence et au diesel, le gaz naturel pour vehicules 

(GNV) est sans doute I'un des plus attrayants. Pour comprendre les raisons qui font du gaz 

naturel le candidat ideal comme carburant automobile du futur, il ne faut pas s'arreter 

uniquement aux avantages environnementaux qu'il peut offrir au niveau des emissions 

gazeuses. II faut dans I'analyse d'impact environnementale considerer aussi tout le cycle de 

traitement du gaz naturel, a partir de I'extraction jusqu'a la distribution aux particuliers. 

Premierement c'est le carburant qui necessite le moins de raffinage entre son etat 

naturel et son etat utilisable comme carburant, ce qui reduit considerablement les couts et la 

pollution relies a sa production. Compose principalement de methane (90-95%), le gaz 

naturel subit une deshydratation et une desulfuration avant d'etre comprime ou liquefie. Le 

contenu energetique du gaz naturel liquefie est relativement eleve par rapport aux 

combustibles alternatifs (23.3 MJ/litre, contre 21.2 pour I'ethanol, 15.6 pour le methanol et 

8.9 pour I'hydrogene). De plus il a des bonnes qualites antidetonantes (RON 120) qui le rend 

particulierement attractif du point de vue mecanique. II peut etre achemine par gazoduc 

directement et avec continuity aux points de consommation, contrairement aux carburants 

traditionnels qui sont convoyes par wagon ou par camion citerne. Dans le cas du gaz naturel, 

les pertes par evaporation sont inexistantes car les systemes de remplissage et de stockage 

doivent etre etanches, alors qu'actuellement elles represented 20% des emissions totales 
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d'hydrocarbures pour un vehicule a essence (SAIC, 2002). Deuxiemement les reserves 

mondiales de gaz naturel sont abondantes et leur repartition geographique est moins 

concentree a I'echelle de notre planete que celles du petrole. En Janvier 2004 le volume des 

reserves mondiales de gaz naturel etait de 6.076 Tcf, depassant de 10 % la valeur estimee en 

2003. Avec 23% de I'energie consommee en 2001, le gaz naturel est la troisieme source 

d'energie la plus utilisee dans le monde apres le petrole (37%) et le charbon (24%) et sa 

consommation est destinee a augmenter de 70% entre 2001 et 2025. Toutefois, bien que les 

ressources disponibles soient presentes dans tous les continents, le gaz naturel fournit 

seulement le 0,05% de I'energie utilisee dans les transports (EIA, 2004). L'ltalie, la France, 

I'Argentine, la Nouvelle Zelande, la Russie et les Etats-Unis possedent des flottes 

significatives de vehicules au gaz naturel (autobus et vehicules particuliers), tandis qu'ailleurs 

le gaz naturel est tres peu utilise. 

La troisieme raison est la compatibilite environnementale du gaz naturel. Par 

rapport a I'essence et au diesel, le gaz naturel presente des avantages indeniables pour la 

protection de I'environnement et de la qualite de I'air. Dans les gaz d'echappement des 

moteurs utilisant des carburants traditionnels on retrouve des quantites considerables de 

monoxyde de carbone (CO), d'oxydes d'azote (NOx), d'hydrocarbures imbrules, de particules 

solides et d'oxydes de soufre (SOx). Par contre les moteurs alimentes au gaz naturel sont 

exempts de particules (hormis celles issues de la degradation de I'huile et de I'usure du 

moteur) et ils emettent 70% moins de CO grace a une oxydation plus complete et 23% moins 

de C02 a cause du rapport H:C plus eleve dans le methane que dans les autres hydrocarbures 

(Gelin & Primet, 2002; Lipman & Delucchi, 2002). Les emissions de NOx, resultant de la 

dissociation a haute temperature de I'oxygene et de I'azote, sont aussi notablement reduits, 
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puisque la temperature dans les moteurs au gaz naturel par rapport aux moteurs 

conventionnels est plus faible a cause du rapport air/carburant plus eleve. Les moteurs au 

gaz naturels, pouvant operer avec des taux de compression eleves, possedent une efficacite 

de combustion superieure vis-a-vis des autres moteurs. En consequence, a parite de 

rendement, la meilleure efficacite se traduit par une diminution de 80% des NOx (Lampert, 

Shahjahan Kazi, & Farrauto, 1997). Les emissions des SOx sont aussi quasi inexistantes, a 

cause de la faible quantite de soufre presente dans le GNV. 

Enfin le gaz naturel peut etre utilise dans les moteurs au diesel conventionnel, en 

apportant quelques modifications. En effet a cause du nombre de cetane extremement 

faible du gaz naturel (<6), la combustion ne peut pas etre provoquee par la simple 

compression dans le cylindre, car la temperature d'autoallumage du gaz naturel est tres 

elevee (650°C). Cette temperature represente presque trois fois la valeur pour le diesel, qui 

est comprise entre 204 et 260°C (Nowak, 1994). II est done necessaire d'envisager 

I'utilisation d'une bougie ou I'injection d'une faible quantite de diesel dans le cylindre afin de 

demarrer la reaction de combustion. La quantite injectee en general ne depasse pas 15% du 

carburant totale fourni au moteur (Barbour, Crouse, & Lestz, 1986). 

Pour ces raisons le gaz naturel represente pour les Pays qui ne possedent pas de 

petrole une excellente alternative a I'essence et au diesel, soit du point de vue 

environnemental, ou du point de vue economique. A ce propos I'Union Europeenne s'est 

fixee comme objectif d'avoir en 2020 un pare de vehicules au gaz naturel representant 10 % 

du pare total. Plusieurs recherches sont done menees afin d'ameliorer les performances des 

moteurs utilisant le gaz naturel comme carburant (Commission des Communautes 

Europeennes, 2007) 
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1.2 Problematique 

Comme pour les vehicules a essence, les vehicules au gaz naturel sont equipes d'un 

pot catalytique afin de respecter les normes antipollution en vigueur. 

Les legislateurs de la plupart des regions du monde ont sensiblement renforce leur 

reglementation pour les vehicules a moteur afin de repondre aux engagements prevu par le 

Protocole de Kyoto. La Commission Europeenne a signe volontairement en 1998 un accord 

avec I'ACEA (Association des Constructeurs Europeens d'Automobiles) pour reduire les 

emissions de dioxyde de carbone, en se donnant comme objectif de reduire les emissions de 

C02 a 140 g/km pour les nouvelles voitures fabriquees a partir de 20081 (soit une diminution 

de 25 % par rapport aux niveaux de 1995) et ensuite a 120 g/km d'ici 20122. En Amerique du 

nord les normes en matiere d'emissions des vehicules sont en grande partie regies par les 

amendements apportes au Clean Air Act de 1990. L'Agence americaine pour la protection de 

I'environnement a adopte en 2004 les normes dites de la «phase 2» (TIER 2), qui abaissent 

les plafonds des emissions et renforcent sensiblement les normes d'emissions applicables 

aux autobus et aux poids lourds (CEMT, 2000) 

Les voitures fonctionnant au gaz naturel munies de pots catalytiques conventionnels 

respectent aisement les normes actuelles pour ce qui concerne le monoxyde de carbone et 

les oxydes d'azote. Comme Gelin & Primet (2002) ont souligne dans leurs travaux de 

recherche, un autobus alimente au gaz naturel respecte les normes Euro III et TIER I pour le 

CO et les NO,,, meme sans aucun traitement catalytique post-combustion des gaz 

d'echappement. Malheureusement les avantages du gaz naturel que Ton a decrits dans le 

^UROV 
2 EURO VI 
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paragraphe precedent, sont partiellement aneantis par la presence de methane imbrule dans 

les gaz d'echappement. La classification ambigue du methane comme polluant, sa stabilite 

apparente vis-a-vis de I'oxydation et sa faible reactivite photochimique, se refletent dans les 

normes qui regissent les emissions d'hydrocarbures imbrules. Aux Etats-Unis et au Canada on 

retrouve uniquement une norme qui concerne les hydrocarbures non methaniques (NMHC). 

L'UE a introduit recemment dans ses reglementations la distinction entre NMHC et methane 

(In, Kim, Kim, & Cho, 1997; Zelenka, Cartellieri, & Herzog, 1996), ce qui est tout a fait 

etonnant, du moment que, entre les gaz a effet de serre, le CH4 est reconnu comme un des 

gaz les plus dangereux, avec un potentiel de rechauffement global3 21 fois plus grand que le 

dioxyde de carbone et une duree de vie tres longue. 

A cause de I'effet de serre du au gaz naturel les emissions de methane des vehicules 

au gaz naturel doivent necessairement etre reduites. La conversion d'au moins 60% du 

methane imbrule est requise afin de satisfaire la norme actuelle la plus severe (Lipman & 

Delucchi, 2002). Puisque le CH4 est tres difficile a oxyder, la combustion du methane imbrule 

dans les gaz d'echappement represente de nos jours un defi technologique. La faible 

temperature a laquelle le catalyseur doit travailler, typiquement 500-550°C, la tres faible 

concentration de methane a oxyder (500-1000 ppm) et la presence d'eau et de C02 en 

quantite elevee sont d'autres obstacles au traitement post-combustion, auxquels les pots 

catalytiques conventionnels peuvent difficilementfaireface (Gelin & Primet, 2002). 

Done les vehicules au gaz naturel devraient etre necessairement equipes d'un pot 

catalytique specifique qui occuperait un volume raisonnable pour I'oxydation du CH4/. En 

plus, pour palier a I'effet d'inhibition de la reaction d'oxydation par I'eau et le dioxyde de 

3 Sur un horizon de 100 ans 
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carbone a des temperatures inferieures a 500°C, un catalyseur tres actif devrait etre 

developpe. Enfin, etant donne que la quantite d'imbrules a oxyder est tres faible, une 

nouvelle conception de pot catalytique devrait etre concue afin d'exploiter au maximum la 

chaleur de reaction a I'interieur du lit catalytique de maniere a assurer I'autothermicite du 

reacteur post-combustion. 

1.3 Objectifs 

Afin de repondre au defi technologique de developper un pot catalytique pour les 

vehicules au gaz naturel, capable de reduire le methane imbrule sous le seuil de 500 ppm, on 

est parti du concept du reacteur auto-cyclique (RAC). Concu au departement de genie 

chimique de I'Ecole Polytechnique de Montreal (D. Klvana, Kirchnerova, J., Chaouki, J. & Guy, 

C, 1999) pour la combustion catalytique des composants organiques volatiles, le reacteur 

auto-cyclique, dont la configuration innovatrice permet d'exploiter la chaleur produite par 

une reaction exothermique et de profiter d'un effet autoregulateur, a ete precedemment 

teste avec succes pour la combustion de concentrations relativement elevees de methane. 

L'objectif principal de ce projet de recherche etait de mettre en ceuvre et d'evaluer 

le concept du reacteur auto-cyclique pour la post-combustion de faible teneur de methane 

dans les gaz d'echappement des moteurs au gaz naturel. 

Pour atteindre cet objectif il a fallu faire la conception du reacteur pour des faibles 

concentrations de CH4 a traiter. De plus, il a fallu mettre au point un catalyseur tres actif 

capable d'oxyder une faible quantite de methane en presence d'eau et du C02 a des 

temperatures relativement basses. Finalement il a fallu modeliser le comportement du 

reacteur auto-cyclique afin d'etablir ses limites de fonctionnement. 
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1.4 Methodologie 

Pour atteindre les objectifs fixes, la methodologie suivante a ete appliquee : 

- Recherche bibliographique. 

Periodiquement ont ete compilees et analysees les informations disponibles dans la 

litterature au sujet des reacteurs de post-combustion, des catalyseurs de combustion et de la 

moderation mathematique de la combustion catalytique. 

- Conception du reacteur auto-cyclique. 

A partir d'un modele simple (HT1-D) et des valeurs typiques de parametres cinetiques pour 

des catalyseurs conventionnels de combustion, on a determine les dimensions d'un reacteur 

pilote de laboratoire et procede a sa construction. Pour evaluer les performances du 

nouveau reacteur, on a bati en parallele un montage experimental. 

- Developpement du catalyseur. 

En meme temps que la conception du reacteur, on a prepare et teste des catalyseurs de 

combustion. Les catalyseurs a base d'oxyde de palladium sur des oxydes de metaux agissant 

comme support presentent actuellement le meilleur choix possible parmi les catalyseurs de 

combustion. Bien que le PdO soit plus active que le platine, a faible temperature il subit une 

forte inhibition par I'eau. Plusieurs supports ont done ete evalues (Ti02, Al203, Zr02), afin de 

discemer leur effet sur I'activite apparente du catalyseur. A partir des tests de performance, 

on a choisi le catalyseur qui a ete employe dans le reacteur pilote. 

- Performance du RAC : resultats experimentaux. 
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Des tests ont ete conduits en laboratoire afin d'evaluer le comportement du reacteur auto-

cyclique face a la variation des parametres operatoires (temperature, debit et concentration 

de methane a I'entree). L'alimentation etait constitute soit par des melanges de methane 

dans I'air sec ou par des melanges synthetiques representant les gaz d'echappement et 

contenant 7% de C02 et 14% d'eau. 

- Moderation mathematique. 

Le modele HT1-D utilise pour la conception du reacteur auto-cyclique a ete d'abord raffine 

pour mieux representer les donnees experimentales. On a tenu compte des pertes de 

chaleur et du transfert thermique entre les deux compartiments du reacteur, afin de refleter 

les profils de temperature obtenus pendant les tests en laboratoire. 

Par la suite un modele plus complexe HT2-D a ete developpe. 

1.5 Organisation de la these 

Le chapitre 1 de cet ouvrage est en somme une introduction faisant etat du gaz 

naturel comme carburant et de la problematique associee aux emissions des vehicules 

alimentes au gaz naturel. II presente aussi les objectifs des travaux de recherche et il explique 

la methodologie utilisee pour les atteindre, ainsi que la structure de la these. 

Le chapitre 2 decrit la conception et la mise au point du reacteur auto-cyclique et de 

I'unite pilote. Apres avoir passe en revue les reacteurs de combustion catalytique, en 

particulier la combustion des melanges pauvres, il presente la conception du RAC a I'aide 

du modele HT1-D, suivi par la description du montage experimentale, de l'alimentation et 

des methodes analytiques, permettant de caracteriser la combustion. 
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Le chapitre 3 presente une revue de I'etat actuel des connaissances sur les 

catalyseurs pour la combustion du methane, en considerant I'inhibition de I'eau et du C02, 

ainsi que I'influence du dioxyde de titane comme support sur la performance des catalyseurs. 

Le chapitre 4 traite des catalyseurs de post-combustion. On y presente les methodes 

de preparation, la caracterisation ainsi que 1'evaluation experimentale des performances. On 

y discute de I'influence du support, de la morphologie du Ti02 et des additifs sur I'activite 

apparente des catalyseurs et leur stabilite. Enfin on y analyse I'inhibition de I'eau et du C02. 

Sur la base des resultats obtenus on a choisi le catalyseur pour le reacteur auto-cyclique. 

Le chapitre 5 decrit la preparation, la caracterisation ainsi que 1'evaluation 

experimentale des catalyseurs destines a I'unite pilote (billes et monolithes). Suite a la 

determination de I'activite apparente, 1'evaluation de la cinetique a ete effectuee. 

Le chapitre 6 traite 1'evaluation des pertes de chaleur dans le reacteur. De plus il 

presente les resultats experimentaux de I'unite pilote en termes de profil de temperature et 

de conversion, en considerant comme alimentation soit le methane dans I'air sec soit les gaz 

d'echappement synthetiques. 

Apres une description des principaux modeles trouves dans la litterature pour 

decrire la combustion dans les pots catalytiques, le chapitre 7 traite du developpement 

mathematique du modele HT1-D decrivant le reacteur auto-cyclique. La comparaison avec 

les valeurs simulees et experimentales est presentee, ainsi que I'analyse de sensibilite sur les 

parametres d'entree. Ensuite le modele HT2-D est decrit en detail et une discussion sur le 

rallumage et la periode de cycle est entamee, afin de mieux saisir le comportement du RAC. 

Enfin le chapitre 8 reprend les principales contributions de ce travail de recherche, et 

presente des suggestions pour de futures recherches. 
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Chapitre 2 

Conception et rnise au point du reacteur 

2.1 Revue de la litterature 

2.1.1 Generalities sur les reacteurs de post-combustion 

Les catalyseurs concus expressement pour la reduction ou I'elimination de certaines 

substances toxiques dans les gaz d'echappement des moteurs a combustion interne ont ete 

adoptes aux Etats-Unis a partir de I'annee 1975 (General Motors), lis ont connu 

immediatement un succes inespere qui se maintient jusqu'a present. Subsequemment aux 

resultats positifs obtenus par les constructeurs americains, le Japon et I'Europe en 1986 ont 

commence a doter les nouveaux vehicules de ce dispositif, pour repondre entre autre aux 

normes que les gouvernements imposaient (Shelef & McCabe, 2000). L'amelioration sensible 

de la qualite de I'air (et de vie), principalement dans les regions fortement peuplees, en depit 

d'un cout non negligeable, a favorise I'implantation a I'echelle mondiale de cette technologie 

innovatrice. 

2.1.1.1 Les pots oxydatifs et a trois voies 

Les premiers pots catalytiques, de type oxydatif, ont ete concus durant la fin des 

annees '70 et le debut des annees '80. lis reposaient sur I'hypothese que si les gaz 

d'echappement etaient suffisamment chauds et riches en oxygene (I'oxygene pouvait etre 

alimente par une source additionnelle d'air dans le systeme d'echappement), I'oxydation des 

hydrocarbures imbrules et du CO pouvait se faire aisement a I'aide d'un catalyseur a base de 
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metaux de transition (Ni, Co, Ru) (Shelef, 1975; Yu Yao & Kummer, 1976). Cependant le 

consensus general etait freine par plusieurs objections: premierement on se demandait 

quelle pouvait etre la veritable efficacite de ces systemes anti-pollution, vis-a-vis de 

I'empoisonnement inevitable par le plomb present dans I'essence; deuxiemement, pouvait-

on remplacer les catalyseurs utilises jusqu'a ce moment par des oxydes de metaux nobles, 

soit de platine ou de palladium, afin d'augmenter leur esperance de vie et leur performance 

(Gandhi, Otto, Piken, & Shelef, 1977; Kummer, 1980, 1986). Un premier pas dans la bonne 

direction a ete le bannissement du plomb dans I'essence, pour des raisons d'incompatibilite 

avec les pots catalytiques et de sante publique. Le tetrachlorure de plomb, qui avait ete 

introduit pour son pouvoir antidetonant, permettait de suppleer au faible indice d'octane 

des carburants de moindre qualite. De plus, les nouvelles exploitations minieres, I'affinement 

des techniques de production et les perspectives de recycler le metal apres I'usage, se sont 

traduites par une disponibilite accrue de metaux nobles a des prix abordables. 

Vers la fin des annees '80 les normes antipollution sont devenues plus severes, non 

seulement pour les emissions d'hydrocarbures imbrules et le CO, mais aussi pour les oxydes 

d'azote. Les pots d'oxydation utilises jusqu'a ce moment-la n'etaient plus capables de 

satisfaire aux exigences imposees par les legislateurs. Meme si certaines astuces des 

constructeurs d'automobiles, comme la reduction du taux de compression ou la recirculation 

des gaz d'echappement, contribuaient en partie a la diminution des NOx dans les emissions 

gazeuses, un nouveau concept de pot catalytique commencait a se developper (Taylor, 

1993). Etant donne que I'elimination des hydrocarbures imbrules et du monoxyde de 

carbone a lieu en exces d'oxygene, tandis que celle des NOx se produit par reduction en 

azote moleculaire, les premieres solutions technologiques etaient constitutes par deux lits 
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catalytiques separes. On procedait d'abord a la conversion des NOx. En effet les moteurs, qui 

etaient operes en deficit d'air (X4 = 0,85-0,95), emettaient des gaz d'echappement pauvres en 

oxygene contenant des imbrules, favorisant ainsi la reduction des NOx. Ensuite I'ajout d'air au 

deuxieme lit catalytique permettait d'oxyder le CO et les imbrules en C02. Le desavantage 

majeur de ce systeme a deux lits catalytiques etait que la presence massive de CO dans le 

premier lit favorisait la reduction des NOx en NH3, plutot qu'en N2 (Shelef, 1975; Shelef & 

Gandhi, 1974). Cependant durant les etudes on s'etait apercu que si la valeur de X etait aux 

alentours de 1, il etait possible de faire la conversion des trois gaz sur un seul catalyseur 

(Gross, 1968). 

C'est dans cette condition particuliere que le pot catalytique peut transformer 

efficacement les trois polluants (hydrocarbures, monoxyde de carbone et oxydes d'azote) en 

gaz moins nocifs, d'ou le nom de catalyseur a trois voies (TWC). Aujourd'hui la methode la 

plus efficace d'epuration des gaz d'echappement suppose que le moteur fonctionne dans 

une plage tres etroite X = 1 ± 0,07 (fenetre du catalyseur) (Koltsakis, Kandylas, & Stamatelos, 

1998). Une telle precision ne peut etre obtenue qu'au moyen d'un dosage exact du carburant 

dans I'air. Le dosage fait appel a une sonde a oxygene. Une seconde sonde placee en aval du 

pot catalytique permet encore d'ameliorer cette precision. Ce rapport garantit des bas 

La richesse est un nombre adimensionnel qui vaut 1 dans le cas d'un melange stoechiometrique. 

C'est le quotient: 

x = (A/F)rtel 

Wv*vStoechiomStrique 

ou A/F represente le rapport massique entre le debit d'air et de combustible alimentee au moteur et 

qui vaut 17,2 si le rapport est stoechiometrique. On parle de melange riche lorsqu'il contient plus de 

carburant que le melange stoechiometrique, tandis que Ton parle de melange pauvre (ou d'exces d'air) 

dans le cas contraire. 
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niveaux de pollution, un bon fonctionnement du moteur, une consommation de carburant 

reduite et une duree de vie prolongee du pot catalytique (voir Figure 2.1). 

Melanges riches 

1,05 

Melanges pauvres 

Figure 2.1 Representation typique de I'efficacite de conversion d'un catalyseur a trois voies 

en fonction de la richesse X (Prigent, 1985) 

Les metaux nobles etaient les catalyseurs les plus appropries pour ce type de pot 

catalytique. Premierement les elements du groupe du Pt etaient les seules elements a 

posseder une activite necessaire pour eliminer efficacement les polluants, en considerant un 

temps de contact tres court et un volume considerable de gaz a traiter; deuxiemement les 

metaux nobles etaient moins sensibles que d'autres phases actives a I'empoisonnement par 

les substances soufrees(Gelin, Urfels, Primet, & Tena, 2003; Ordonez, Hurtado, Sastre, & 

Diez, 2004); enfin, ils resistaient mieux a la desactivation a haute temperature en presence 

d'autres oxydes (Al, Ce, Zr) sur lesquels ils etaient disperses. 
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La complexite des reactions d'oxydation et de reduction qui se deroulent sur un 

catalyseur a trois voies et le nombre eleve de produits intermediates que I'on retrouve, ne 

permet pas de traiter de facon exhaustive le sujet, a moins de fournir une description tres 

detaillee des mecanismes reactionnels (Koci, Nevoral, Zahrubsky, Kubicek, & Marek, 2004). 

On presente done une synthese des plus importantes reactions (Tableau 2.1). 

Tableau 2.1 Principales reactions dans un pot catalytique a trois voies (Kaspar, Fornasiero, & 

Hickey, 2002) 

Oxydation 2CO + 02 -> 2C02 

CxHy + (x + 1 ) 02 -» xC02 + 1 H 2 0 

Reduction 2C0 + 2NO -> 2C02 + N2 

CxHy + 2(x + | )N0-» X C 0 2 + | H 2 0 + (X + | ) N 2 

2H2 + 2N0-> 2H20 + N2 

Reaction du gaz a I'eau CO + H20 -> C02 + H2 

Reformage a la vapeur CxHy + 2xH20 -> xC02 + (2x + - ) H2 

Pour les reactions d'oxydations les principales phases actives utilisees sont le Pt et le 

Pd. En particulier le Pd a ete largement utilise a partir des annees '90. II a demontre une 

excellent capacite a promouvoir I'oxydation des hydrocarbures imbrules a temperatures plus 

basses que le Pt (Kummer, 1980,1986; Widjaja, Sekizawa, Eguchi, & Arai, 1999; Yamamoto & 

Uchida, 1998). Pour la reduction des oxydes d'azote en N2, la superiority du Rh par rapport 

aux autres metaux nobles a ete largement demontree. De plus le Rh a des tres bonnes 

capacites oxydatives (Oh & Carpenter, 1986; Ryu, Ryoo, Ryu, & Kang, 1999; Taylor, 1993). 

Meme si tout au debut la structure du lit catalytique compact avait ete privilegiee, 

plusieurs problemes se posaient: premierement, I'attrition entre les billes causee par les 
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vibrations du vehicule, reduisait fortement I'efficacite du catalyseur et produisait des voies 

preferentielles ou le gaz passait sans reagir; deuxiemement, la perte de charge qui etait assez 

importante, pouvait affecter les performances du moteur; enfin le poids, que representait les 

particules (billes) ne pouvait pas etre neglige, causant ainsi une surconsommation de 

carburant et des problemes de fixation du pot catalytique au vehicule. 

L'introduction des monolithes comme support du catalyseur presentait plusieurs 

avantages. Le monolithe est une structure compacte et son ancrage se fait de facon simple. 

Les vibrations ne causent aucun effet d'attrition sur la structure et son inertie thermique 

permet de positionner le pot tres proche du moteur, la ou les temperatures des gaz 

d'echappement sont les plus elevees. De plus, la perte de charge est considerablement 

reduite. Si on compare les valeurs pour un debit d'air constant (25 °C, 1 bar, v = 1 m/s) entre 

un lit compact (billes spheriques, d = 3mm) et un monolithe (cordierite, forme carree, 400 

cpsi), la perte de charge du monolithe est 20 fois moins elevee (Boger, Heibel, & Sorensen, 

2004). 

La figure 2.2 represente schematiquement un pot catalytique a trois voies standard. 

En general il est compose d'un contenant en acier inoxydable, dans lequel on place le 

monolithe, en cordierite (2MgO-2Al203-5Si02) ou en metal, enveloppe d'une couche isolante 

et anti-vibration. Par rapport aux monolithes en cordierite, ceux en metal presentent une 

epaisseur de parois plus faibles; la surface libre disponible a I'ecoulement est de 91% contre 

67% pour les monolithes ceramiques (400 cpsi) (Nonnenmann, 1985). Toutefois, grace aux 

ameliorations des techniques d'extrusion, il est possible d'obtenir maintenant des 

monolithes ceramiques a un cout abordable ayant 900 cpsi. Cette nouvelle generation de 
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monolithes ceramiques les rendent preferables aux monolithes metalliques. Une 

comparaison entre les monolithes ceramiques et metalliques est presentee a la Table 2.2. 

Monolithe 

Contenant en acier inoxydable 

Couche isolante et anti-vibration 

Figure 2.2 Representation typique d'un pot catalytique a trois voies. 

Tableau 2.2 Principales proprietes geometriques et physiques des monolithes metalliques et 

ceramiques (Gulati & Sweet, 1990; Oser, 1988; Prigent, 1985) 

Metallique Ceramique 

Forme du canal 

Canaux per cm2 

Surface de passage libre, %b 

Epaisseur de la paroi, mm 

Densite du materiau, kg/m3 

Densite apparente, kg/m3 

Conductivity thermique a 400°C, W/m K 

Temperature limite d'emploi, °C 

Surface geometrique, m2/litre 

Surface BET, m2/g 

ondulee 

33, 62 ou 93 

72 

0,05 

7200 

1250 

17,4C 

1280-1375 

3,2 

-

carree 

46 ou 62a 

57 

0,30-0,10 

2510 

580 ou 410 

2,ld 

1400 

2,19 ou 2,79 

<1 

3 400 cpsi b Nishizawa, Masuda, Horie, & Hirohashi (1989) c Oh & Bissett (1994) d Hayes & 

Kolaczkowski (1997) 
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Afin d'augmenter la surface specifique qui generalement est tres faible, une couche 

de support induit (washcoat) est deposee sur les parois internes du monolithe, par 

trempages successifs dans une suspension aqueuse d'alumine ou d'autres oxydes 

metalliques (Agrafiotis & Tsetsekou, 2000a, 2000b). 

Dans les points qui suivent, on a resume les caracteristiques principales du washcoat: 

• L'alumine constitue frequemment le composant principal. Son choix est dictee par la 

necessite d'augmenter la surface specifique du monolithe (qui est generalement tres 

faible), afin d'assurer la dispersion du metal noble. La structure morphologique la 

plus souvent utilisee est la Y-AI2O3 qui possede une surface de 100-200 m2/g. 

Cependant dans le cas d'utilisations a haute temperature, d'autres structures 

peuvent etre utilisees (6-AI203 ou 9-AI203). 

• La presence d'oxydes de baryum et de lanthane (BaO et La203) augmente la stabilite 

du support et previent la transformation de la y-AI203 a haute temperature. Le 

passage de la forme y dans des structures de type 6, 0 et enfin a, a comme 

consequence la diminution de la surface specifique (~5 m2/g pour la phase a), ainsi 

que I'encapsulation du metal noble entrainant une perte d'activite. 

• L'ajout a la couche de support induit (washcoat) d'oxydes mixtes de cerium et 

zirconium (Ce02-Zr02) promeut le stockage d'oxygene. Cependant d'autres 

avantages peuvent etre identifies : ils ameliorent la dispersion du metal noble; ils 

augmentent la stabilite du support; ils promeuvent les reactions de gaz a I'eau et de 

reformage de la vapeur; ils favorisent I'oxydation du CO. 
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Recemment d'autres types de washcoat ont ete etudies comme alternatifs a 

I'alumine, entre autre le Ti02 et YSZ (yttria-stabilized zirconia) (Agrafiotis & Tsetsekou, 

2000b). Les principaux details concernant ia technique de washcoat sont presentes plus loin 

aux chapitres 3 et 4. 

2.1.1.2 Les pots catalytiques pour les moteurs a melange pauvre 

L'alimentation des moteurs avec des melanges pauvres a ete etudiee depuis 

longtemps pour mettre a profit les meilleures performances en consommation et en 

rendement. Le melange pauvre (A>1) par rapport au melange stcechiometrique presente 

plusieurs avantages : premierement, la reduction de consommation specifique entrame des 

emissions plus faibles de C02; deuxiemement, il reduit simultanement les trois polluants 

majeurs (CO, HC, NOx). A titre d'exemple on peut dire qu'en passant d'un rapport 

air/carburant X = 1,0 a A = 1,2 la consommation est reduite de 7% et les emissions de NOx 

sont reduites de 54% (Menne & Pischinger, 1984). Mais c'est seulement possible qu'a 

condition de pouvoir initier la flamme au niveau de la bougie et de la propager 

convenablement, sans risque d'obtenir de facon erratique des cycles sans combustion, 

amenant des emissions supplementaires d'hydrocarbures imbrules. Parmi les differents 

moteurs a melange pauvre on retient les moteurs Diesel, les moteurs dual-fuel (diesel et 

GNV) et les moteurs au GNV. Les gaz d'echappement des moteurs Diesel peuvent etre 

traites egalement par des catalyseurs d'oxydation, en particulier par des monolithes 

analogues a ceux utilises pour les catalyseurs a trois voies, cependant I'exces d'oxygene rend 

difficile sinon impossible la reduction des NOx. Aujourd'hui, la reduction catalytique selective 

(SRC) a I'aide de NH3 sur V205-W03/Ti02 represente la solution la plus prometteuse pour 
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I'abattement des oxydes d'azote dans les gaz d'echappement des vehicules lourds et les 

autobus urbains (Ciardelli et al., 2004). 

Dans le cas des moteurs dual-fuel et au GNV, le rapport air/carburant est 

generalement tres eleve (X > 1,4). Dans ces conditions, d'autres problemes se posent pour 

I'oxydation du CO et des hydrocarbures imbrules. Premierement la temperature a laquelle le 

catalyseur doit travailler est faible, generalement inferieure a 500-550°C, ce qui rend le 

catalyseur moins actif; deuxiemement, la concentration d'imbrules est aussi tres faible, de 

I'ordre de 500-4000 ppm, ce qui ne represente pas un apport significatif de chaleur durant 

I'oxydation; enfin, le methane constitue la part importante des hydrocarbures imbrules, ce 

qui represente un serieux inconvenient, a cause de sa tres grande stabilite chimique. 

li semble que la solution passe entre autre par la conception et le developpement de 

nouveaux pots catalytiques, capables de profiter de la chaleur de reaction a I'interieur du lit 

catalytique, meme en presence d'un melange pauvre. La description detaillee de ces 

technologies est presentee dans les paragraphes qui suivent. 

2.1.2 Reacteurs autothermiques pour la combustion des melanges pauvres 

2.1.2.1 Autothermicite 

Un catalyseur ne peut remplir son role que lorsqu'il a atteint une temperature 

assurant le demarrage de la reaction catalytique. On definit le point d'amorgage ou le light-

off (T50) comme etant la temperature a laquelle 50% de la conversion est atteinte par rapport 

a un certain reactif. Cette valeur depend entre autre de plusieurs facteurs comme le debit 

des gaz, la dimension du reacteur, le type de catalyseur (Hayes & Kolaczkowski, 1997). Du 

point de vue cinetique, on peut dire que si les reactifs n'atteignent pas le niveau energetique 
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suffisant pour vaincre I'energie d'activation requise pour la reaction, elle ne peut pas 

demarrer. Si les reactifs se trouvent a une temperature inferieure a celle du light-off, il 

devient done indispensable d'apporter de la chaleur afin d'augmenter leur temperature, soit 

de I'exterieur (par exemple par une resistance electrique), soit de I'interieur, e'est-a-dire en 

utilisant efficacement la chaleur degagee par la combustion meme. 

D'une maniere generale, on qualifie autothermique le fonctionnement d'un reacteur, 

s'il est capable de suffire a lui-meme sur le plan energetique sans I'apport d'une source 

energetique externe. En autres mots, la chaleur produite par la reaction est utilisee pour 

rechauffer les reactifs, qui sont a une temperature plus basse que celle a laquelle se deroule 

la reaction et done la recuperation de la chaleur de reaction devient necessaire afin de 

garantir le fonctionnement en continu du reacteur. Ceci peut se faire par un transfert 

thermique, soit a I'aide d'un echangeur de chaleur externe, ou a I'interieur du reacteur par 

un arrangement approprie du lit catalytique (Kolios, Frauhammer, & Eigenberger, 2000). 

2.1.2.2 Replacement du front de reaction 

Dans toutes les transformations heterogenes, on peut appeler front de reaction la 

zone reactionnelle d'epaisseur souvent faible, separant deux domaines de I'espace occupes 

chacun par des substances de composition et de proprietes differentes. II est a la fois le lieu 

de toutes transformations chimiques et de phenomenes diffusifs. 

Sous certaines conditions, le front de reaction peut se deplacer au long du reacteur 

dans le sens d'ecoulement du fluide ou dans la direction opposee. Puisque cette instabilite 

peut dans certains cas entramer I'eteignement de la reaction dans le reacteur, on considere 

generalement ce phenomene comme etant indesirable. Une variation soudaine dans les 
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conditions a I'entree du reacteur peut declencher le mouvement du front de reaction (ll'in & 

Luss, 1993; Mehta, Sams, & Luss, 1981; Pinjala, Chen, & Luss, 1988). Une diminution rapide 

de la temperature des gaz a I'entree peut perturber le systeme qui se trouvait a I'etat 

stationnaire, causant la migration du front. Le front se deplacera alors vers I'aval du lit 

catalytique afin de rechercher un nouvel etat stationnaire. D'autres causes possibles peuvent 

etre la variation du debit ou de concentration des gaz a I'entree (Lauschke & Gilles, 1994). 

Wicke & Vortmeyer (1959) ont exprime la vitesse de deplacement du front en 

fonction des parametres physiques du melange reactionnel et des conditions operatoires 

dans le reacteur par la relation: 

(1 - (LTad/LT))spCp 

(1 - &Tad/AT))epCp + (1 - e)ps 

Lors de I'oxydation catalytique, tant que le front de reaction reste a I'interieur du lit 

catalytique, la reaction peut continuer et atteindre des niveaux de conversion eleves. 

Cependant, si le front rejoint la sortie du lit catalytique, la reaction inevitablement s'eteint. 

Plusieurs solutions ont ete mises en oeuvre pour empecher cette extinction, comme par 

exemple le rallumage d'un nouveau front de reaction au debut du reacteur, des qu'il atteint 

I'extremite du lit catalytique. 

Sur la base de considerations precedentes, concernant I'autothermicite et le 

mouvement du front de reaction, on presente plus loin une vue d'ensemble sur les reacteurs 

d'oxydation dernierement developpes (contre-courant, a ecoulement inverse, a boucle de 

recirculation et a recirculation interne). Le reacteur auto-cyclique, qui fait I'objet de cette 

etude, fait partie de ces reacteurs. 
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2.1.2.3 Reacteur a I it fixe a contre-courant 

La configuration la plus simple d'un reacteur autothermique quelconque est 

caracterisee par le reacteur couple a un echangeur de chaleur, comme represents sur la 

Figure 2.3a. Les produits plus chauds sont utilises pour rechauffer les reactifs avant leur 

entrer dans le reacteur. 

Dans un reacteur a lit fixe a contre-courant (Figure 2.3b), I'echange thermique se fait 

tout au long du lit catalytique. Sa structure ressemble a celle d'un echangeur tube-calandre, 

avec le catalyseur dispose a I'interieur et a I'exterieur des tubes. Les avantages de telle 

configuration sont les suivants : d'abord, cette configuration permet un meilleur transfert de 

chaleur et un design plus compact et moins couteux; deuxiemement, I'echange de chaleur 

continu reduit I'instabilite thermique et previent la formation de point chauds dans le 

reacteur. 

* (a) (b) 

Figure 2.3 Reacteur autothermique a lit fixe, (a) Standard, (b) Contre-courant. Adapte de 

(Kolios, Frauhammer, & Eigenberger, 2000) 

2.1.2.4 Reacteur a ecoulement inverse 

Dans le reacteur a ecoulement inverse (Reverse Flow Reactor, RFR), le sens de 

I'ecoulement des reactifs est periodiquement inverse, c'est-a-dire que I'alimentation se fait 
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alternativement des deux cotes du reacteur. Un systeme de controle sur les vannes permet 

de changer la direction de I'ecoulemeot avant que le front de reaction atteigne la sortie du lit 

catalytique. Le cycle total d'operation est compose d'un cycle en ecoulement direct, suivi par 

un cycle en ecoulement inverse. Si les deux cycles ont la meme duree, on dit que le reacteur 

fonctionne en mode symetrique. En regime periodique, les deux extremites du reacteur 

fonctionnent comme des echangeurs de chaleur, d'une facon similaire a celle des reacteurs a 

lit fixe a contre-courant. Le concept est represents par la figure 2.4. 
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Figure 2.4 Representation schematique du reacteur a ecoulement inverse. Ecoulement direct 

(a); ecoulement inverse (b). Adapte de (Liu, Hayes, Checkel, Zheng, & Mirosh, 2001). 

La caracteristique principale de ce type de reacteurs est d'accumuler la chaleur degagee par 

la reaction exothermique a I'interieur du lit catalytique (heat trap), en augmentant cycle 
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apres cycle la temperature dans le reacteur. La figure 2.5a-e resume schematiquement ce 

concept. 

(a) 

(b) 

(c) 

(d) (e) 

Figure 2.5 Profile de temperature lors du fonctionnement du RFR. Accumulation de la chaleur 

dans le RFR (Effet heat trap). Adapte de (Liu, Hayes, Checkel, Zheng, & Mirosh, 2001). 

Au debut du cycle (Fig. 2.5a), la chaleur generee par la reaction rechauffe le lit 

catalytique et la vitesse de reaction augmente, au fur et a mesure que la temperature monte 

dans le reacteur. Si la temperature des gaz a I'entree est au dessous du point d'amorcage, le 

front chaud aura la tendance a se deplacer a la recherche d'un nouvel etat d'equilibre (Fig. 

2.5b). Si on inverse I'ecoulement (Fig. 2.5c-d), les reactifs, entrant cette fois du cote le plus 

chaud, utilisent la chaleur disponible pour augmenter leur temperature et atteindre le point 

de light-off. Des que la temperature d'amorcage est atteinte, la reaction demarre et la 

generation de chaleur aussi. Si on suppose une conversion complete, la temperature dans la 

zone de reaction peut etre exprimee avec la relation5: 

Lors d'une reaction de combustion, la chaleur generee est proportionnelle a la concentration du reactif a, selon 
la relation : 
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'max = 'in > ^'ad 

A mesure que les cycles se succedent, la temperature de la zone de reaction 

augmente (Fig. 2.5e), a cause de la temperature des reactifs de plus en plus elevee, jusqu'a 

ce que : 

'max ^ 'in •" **'ad 

Si la reaction est faiblement exothermique, ceci represente un avantage 

considerable, parce que meme sans I'apport de chaleur de I'exterieur il est possible de 

rejoindre dans le lit catalytique des temperatures bien superieures a celles que Ton pourrait 

obtenir dans un lit fixe standard ou un lit a contre-courant. 

Les reacteurs a ecoulement inverse trouvent des applications dans la combustion 

catalytique des composants volatils industriels (Y. S. Matros, 1989). Chaouki et al. (1994) ont 

etudie la combustion de faibles quantites de methane (1,38% de CH4/air), a I'aide du RFR. lis 

ont montre que I'oxydation complete du methane pouvait etre obtenue pour une 

temperature d'entree aussi faible que 280°C et pour une vitesse d'ecoulement de 0,5 m/s. La 

temperature atteinte dans le reacteur apres environ 6 cycles etait de 650°C. 

Recemment on a aussi etudie la possibilite d'exploiter cette technologie pour la 

postcombustion catalytique des gaz d'echappement des vehicules au gaz naturel (Liu, Hayes, 

Checkel, Zheng, & Mirosh, 2001; Yu Sh Matros, Bunimovich, Strots, & Mirosh, 1999; Strots, 

Bunimovich, Matros, Zheng, & Mirosh, 1998), bien que le desavantage principal de cette 

AH«ATad = ^ ^ 

ATad correspond I'augmentation de temperature dans le reacteur, dans I'hypothese que la reaction se deroule de 
facon adiabatique, sans travail ni variation d'energie cinetique et potentielle. 
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technologie est la complexity et la fragilite du systeme des vannes, qui rend plus complexe 

son usage dans le domaine de I'automobile. 

Plusieurs configurations ont ete suggerees par Matros et al. (1999), repondant a 

differents applications automobiles (Figure 2.6). 

(a) (b) (c) 

Figure 2.6 Representations schematiques de pots catalytiques a ecoulement inverse : (a) RFR 

pour de moteurs Diesel alimentes au gaz naturel; (b) RFR pour la reduction des NOx en exces 

d'air; (c) RFR pour le controle des emissions au demarrage a froid. (1) monolithe (catalyseur 

d'oxydation); (2) vanne de controle; (3) materiel inerte fonctionnant comme reservoir de 

chaleur; (4) adsorbant. (I) entree des gaz a traiter; (0) sortie des gaz traites; (HC) ajout 

d'hydrocarbures reducteurs (Matros, Bunimovich, Strots, & Mirosh, 1999). 

Dans la figure 2.6a, le catalyseur sert essentiellement a la combustion des 

hydrocarbures imbrules, tandis que dans la figure 2.6b un catalyseur specifique pour la 

reduction des NOxest place entre deux zones de monolithe inerte pour I'accumulation de la 

chaleur. Dans ce cas, I'ajout d'un agent reducteur (HC) est necessaire afin d'assurer la 

reaction en milieu oxydant. Enfin la figure 2-6c montre la configuration pour traiter les 

emissions durant la phase de demarrage a froid. Un agent adsorbant doit etre ajoute au 

catalyseur d'oxydation pour rendre effective I'elimination des imbrules du debut, c'est-a-dire 

pendant le rechauffement du reacteur. 
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Strots et al. (1998) ont compare un pot catalytique conventionnel et un pot 

catalytique a ecoulement inverse pour la postcombustion des gaz d'echappement des 

moteurs au gaz naturel. De la comparaison resulte que le RFR, par rapport au pot catalytique 

standard, permet d'obtenir une conversion nettement plus elevee (-90%) a cause des 

temperatures plus elevees atteintes dans le reacteur. Cependant, le temps de rechauffement 

est plus long (environ 7 min) par rapport aux pots catalytiques traditionnels. Cette faiblesse 

represente un inconvenient pour les courts trajets. 

D'autres recherches ont ete menees recemment a I'Universite de I'Alberta, par le 

groupe de recherche du prof. Hayes. Dans sa these, Liu (2001) a etudie I'application de cette 

technologie pour la reduction du CO et du CH4 (extrait de ses resultats dans la Table 2.3). 

Tableau 2.3 (adapte de Liu, Hayes, Checkel, Zheng, & Mirosh, 2001) 

Debit3 

(g/s) 

43,4 

42,7 

45,8 

HC 

(ppm) 

2139 

2759 

4724 

o2 

(%) 

9,1 

9,0 

13,3 

C02 

(%) 

5,9 

5,9 

3,5 

H20 

(%) 

11,4 

11,3 

6,8 

' reac.max 

(°C) 

470 

560 

690 

' entree 

CO 

454 

449 

262 

Conversion 

(%) 

40-60 

75-90 

<85 

"Debit total des gaz a I'entree du reacteur 

Avant chaque test, le pot catalytique a ete prechauffe (voir colonne Treac,max)- La 

conversion obtenue la plus elevee etait de 90% pour une concentration de 2800 ppm de 

methane et une temperature d'entree de 450°C. II faut noter que dans ce cas la 

concentration d'eau et de C02 n'est pas particulierement elevee. Pour des concentrations de 

methane plus elevees (~5000 ppm), une conversion de 85% est atteinte pour des valeurs de 

temperature d'entree aussi faibles que ~260°C. Devant ces resultats il faut remarquer que la 
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temperature elevee du reacteur et les faibles quantites d'eau et de C02 dans les gaz a 

I'entree, ont joue favorablement sur la conversion. 

Aujourd'hui on envisage des nouvelles strategies pour la postcombustion des gaz 

d'echappement des vehicules au gaz naturel. Les dernieres recherches concernant le 

reacteur a ecoulement inverse visent plutot le traitement des emissions industrielles que 

celles automobiles (Hayes, 2004; Kushwaha, Poirier, Sapoundjiev, & Hayes, 2004a; Litto et 

al., 2006; Salomons, Hayes, Poirier, & Sapoundjiev, 2003). 

2.1.2.5 Reacteur a boucle de recirculation 

Le reacteur a boucle de recirculation (Circulation Loop Reactor, CLR) est compose 

d'un reacteur a lit fixe et d'un echangeur de chaleur a co-courant (Lauschke & Gilles, 1994). 

Le fonctionnement est presente a la Figure 2.7. 

Figure 2.7 Representation schematique du reacteur a boucle de recirculation (CLR). (a) 

resistance electrique; (b) echangeur de chaleur co-courant; (c) reacteur a lit fixe; (d) sortie du 

reacteur. Adapte de Lauschke & Gilles (1994) 
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L'alimentation, rechauffee initialement electriquement pour atteindre la 

temperature d'amorgage, s'ecoule dans le reacteur, qui est aussi le tube interne de 

I'echangeur de chaleur. Si la temperature est suffisamment elevee, la reaction debute. Apres 

avoir eteint le prechauffage electrique, le front de reaction se deplace au long du reacteur 

(d'abord dans le tube interne de I'echangeur et ensuite dans la boucle) a cause de 

l'alimentation plus froide. Une fois la partie externe de I'echangeur de chaleur atteinte, le 

front (ou la temperature est maximale) achemine de plus en plus la chaleur de reaction a 

l'alimentation. Les gaz a I'entree sont prechauffes et un nouveau front de reaction se forme 

(fin du premier cycle). Des qu'un nouveau front demarre dans le tube interne du reacteur, le 

front dans le lit annulaire s'eteint par insuffisance de reactifs. 

Le CLR peut travailler de facon autothermique avec des melanges pauvres. 

Cependant, la temperature maximale dans le reacteur est plus basse que celle atteinte dans 

le reacteur a ecoulement inverse. Si d'un cote une temperature plus faibles engendre 

necessairement des conversions plus faibles, de I'autre cote I'absence de points chauds dans 

le reacteur est positive pour le catalyseur, qui tend a se deteriorer a temperatures 

excessives. 

2.1.2.6 Reacteur a recirculation interne 

Le reacteur a recirculation interne (Internal Recirculation Reactor, IRR) est compose 

de deux tubes concentriques: I'entree et la sortie se trouvent du meme cote du reacteur, 

tandis que I'autre extremite du reacteur est fermee. L'alimentation, qui rentre d'abord dans 

le tube interieur, s'ecoule jusqu'a I'extremite opposee, pour revenir ensuite a contre-courant 

dans le tube exterieure (section annulaire) du reacteur (Fig. 2.8). 
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t 1 1 

Figure 2.8 Representation schematique du reacteur a recirculation interne. 

L'echange thermique entre les deux parties du reacteur se fait tout au long du lit 

catalytique. De facon similaire au CLR, la temperature maximale atteinte dans le reacteur est 

moindre que celle du RFR, ce qui represente un avantage dans le cas de reactions fortement 

exothermique. Par contre, I'efficacite du transfert thermique est meilleure, puisque 

I'ecoulement est du type contre-courant, plutot que co-courant (Sheintuch & Nekhamkina, 

2004). 

Ben-Tullilah et al. (2003) ont demontre qu'a faibles debits, le IRR est plus efficace 

que le RFR, tandis qu'a debits eleves le RFR performe mieux. Les avantages majeurs de ce 

type de reacteur sont la simplicity et la compacite, puisque aucune vanne de controle n'est 

requise. 

2.1.2.7 Le reacteur auto-cyclique 

Le reacteur auto-cyclique (RAC) est un nouveau reacteur a recirculation interne a 

contre courant specialement concue pour des reactions generant peu de chaleur (Figure 2.9). 

Sa specificite repose sur un systeme unique de transfert de chaleur, qui justifie I'appellation 

d'auto-cyclique (D. Klvana, Kirchnerova, J., Chaouki, J., Guy, C, 1999). 

<$ 

<^? 
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Figure 2.9 Representation schematique du reacteur auto-cyclique 

Un ensemble d'ailettes longitudinales carrees, fixees au tube interieur, favorisent 

dans la zone de rallumage le transfert de chaleur entre le lit interne et le lit annulaire. Les gaz 

de combustion, entrant dans la partie annulaire, s'ecoulent au long du premier lit catalytique 

jusqu'a I'extremite opposee du reacteur, ou ils sont forces de revenir a contre-courant dans 

la partie interne. A la sortie du reacteur, la chaleur generee par la reaction est transferee a la 

partie annulaire grace aux ailettes. Ceci represente un double avantage : premierement, la 

recuperation continue de chaleur promeut I'autothermicite du reacteur meme, ce qui 

permet entre autre I'utilisation du RAC avec des melanges tres pauvres (<1000 ppm). 

Deuxiemement, il previent I'extinction de la reaction, due au deplacement du front. En fait, 

le front, qui atteint la sortie du lit, transfere une partie importante de sa chaleur grace au 

systeme d'ailettes. Si la temperature est suffisante, un nouveau front s'amorce dans la partie 

annulaire. Ce phenomene se reproduit periodiquement, de la done le nom d'auto-cyclique. 

La capacite de cette technologie innovatrice a deja ete evaluee avec succes pour la 

combustion de melanges pauvres de plusieurs combustibles (D. Klvana, Chaouki, Guy, 

Kirchnerova, & Zanoletti, 2005). Les tests effectues en laboratoire ont permis de demontrer 
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I'efficacite du concept, malgre la conception non optimale du reacteur. Un ensemble des 

resultats obtenus est presente a la table 2.4. 

Tableau 2.4 Limites d'operation pour une combustion stable (adaptee de Klvana, Chaouki, 

Guy, Kirchnerova, & Zanoletti, 2005). 

Parametres MECC acetone propane methane 

Activite relative du catalyseur, In k62s ( m o l k g ' h " 7,3 7,3 3,0 0,4 

1 kPa"1) 

Puissance3 minimale requise a 65 L/min (W) 377 374 480 613 

Debitb d'operation a la puissance minimale 55-75,3 55-75 55-61 

Debitb maximale a la puissance de 461W 97 97 63 >65 

a Chaleurgeneree pour une concentration donnee, en supposant une combustion complete 
b 25°C, lbar (L/min) 
c Methyl-ethyl-cetone 

Afin de rendre plus comprehensible I'analyse des resultats presentes, on donne la 

definition de puissance, selon le sens dans lequel ce terme est utilise dans ce travail. On 

definit la puissance d'un courant d'entree comme etant la chaleur qui peut etre generee par 

I'oxydation complete du combustible present dans le courant. 

P = QAHrYa 

Les combustibles plus facilement oxydables sont le MEC (metyl-ethyl-cetone) et 

I'acetone. Pour des concentrations faibles a I'entree (4400 ppm et un debit de 55 l/min ou 

3200 ppm et un debit de 75 l/min, correspondant a 377 W), la combustion du MEC etait 

stable et aucun apport d'energie de I'exterieure (par chauffage electrique) n'etait necessaire. 

Pour I'acetone, au moins une puissance de 374 W etait requise, ce qui correspond a 5300 
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ppm et un debit de 63 l/min. Par contre, le propane et le methane ont montre une resistance 

plus grande a I'oxydation. Pour une combustion stable, il a fallu au moins une puissance de 

480 W (5300 ppm; 63 l/min) pour le propane, et de 613W (20000 ppm; 56 l/min ou 18300 

ppm; 61 l/min) pour le methane. 

Le mouvement du front (§ 2.1.2.2) depend entre autre de la vitesse d'ecoulement du 

fluide (u), de I'accroissement de temperature dans le reacteur (AT) et de la concentration du 

combustible a I'entree, exprimee en termes de ATad. Ces parametres peuvent etre exprimes 

respectivement en termes de debit (Q), puissance (P) et activite relative du catalyseur (In 

k625). II est interessant de noter que pour un debit donne, il est possible d'identifier trois 

zones d'operation (combustion stable, instable et quasi-stable/oscillatoire), en fonction de la 

puissance et de I'activite du catalyseur (Figure 2.10). 

250 -I 1 1 1 1 1 1 r 

0 1 2 3 4 5 6 7 8 

Activite relative du catalyseur (In k625) 

Figure 2.10 Representation des zones d'operations du reacteur auto-cyclique. (A) methane; 

(•) propane; (a) acetone; (X) MEC. (Klvana et al., 2005) 
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Combustion stable 

Dans un regime de combustion stable, le profile de temperature dans le reacteur 

varie doucement a la suite des changements apportes aux parametres d'entree 

(temperature, concentration et debit) dans un delai de temps relativement court. D'ailleurs, 

la generation de chaleur necessaire a la reaction est suffisamment rapide et elevee pour 

empecher au front de reaction de se deplacer. Si la puissance fournie est superieure a la 

puissance minimale requise, le regime de combustion stable est independant du debit 

(Figure 2.11). 

150 -1 i 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 r 

200 300 400 500 600 700 800 900 1000 

Temps (min) 

Figure 2.11 Exemple de combustion stable de I'acetone, qui montre I'effet de I'augmentation 

de debit sur le profil de temperature. La region A correspond a 63 l/min, 5330 ppm (377 W); 

dans les regions B-E, la concentration d'acetone etait constante (412W), tandis que le debit 

variait (B : 73 l/min; C : 78 l/min; D : 88 l/min; E : 91 l/min) (Klvana et al., 2005) 
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Combustion instable 

Si I'apport d'energie (puissance ou temperature d'entree) n'est pas suffisant pour 

soutenir la reaction, les temperatures au long du reacteur diminuent graduellement le front 

de reaction et la reaction s'eteint 

Combustion quasi-stable (regime oscillatoire) 

Le regime de combustion quasi-stable ne peut etre atteint que si Ton fourni la 

puissance minimale requise pour que la reaction puisse se derouler. 

methane propane 

675 725 775 825 875 6 5 Q 7QQ 75g 8QQ 850 

temps (s) temps (s) 

Figure 2.12 Exemples de mouvement oscillatoire du front de reaction en regime de 

combustion quasi-stable : methane (1,74 vol.%; 64,7 l/min); propane (0,533 vol.%; 63 l/min, 

prechauffage de I'alimentation avec 25W) (Klvana et al., 2005) 
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Bien que les oscillations obtenues (Figure 2.12) ressemblent fortement a celles deja 

decrites pour le reacteur a boucle de recirculation (Lauschke & Gilles, 1994), on peut 

toutefois faire quelques remarques : I'amplitude des oscillations est proportionnelle au ATad 

(303°C pour le propane et 481°C pour le methane) et elle est fonction de I'activite relative du 

catalyseur; en plus, le rapport entre les periodes de cycle observes pour les deux 

combustibles, respectivement de 95 et 130 min, equivaut au celui entre les puissances 

minimales requises (-480 et 613 W). 

En conclusion on peut dire que les applications du reacteur auto-cyclique dependent 

de plusieurs facteurs, tels que la temperature d'entree du melange reactionnel et la 

concentration des combustibles et leurs debits. Dans les paragraphes qui suivent, on decrira 

en detail la conception d'un reacteur auto-cyclique et d'une unite pilote pour le traitement 

de faibles concentrations de methane. 

2.2 Conception du reacteur et de 1'unite pilote 

2.2.1 Alimentation du reacteur 

2.2.1.1 Debit desgaz d'echappement 

Pour determiner le debit des gaz a traiter, on a compare d'abord le debit des gaz 

d'echappement de plusieurs moteurs alimentes au GNV (Table 2.5). 

Un exemple de calcul du debit est presente a I'Annexe 2. Le debit volumique des gaz 

d'echappement pour un autobus metropolitan de 8-12 metres de long est de I'ordre de 

2000-^2500 litres/min. 
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Tableau 2.5 Estimation du debit des gaz d'echappement pour 4 types differents de moteur 

alimentes au GNV 

Volume du moteur (cm3) 

Consommation specifique 

(g/kWh) 

Couple max @ vitesse 

(Nm/ rpm) 

Efficacite globale 

{A/F)rte, 

A 

Pression moyenne effective 

(bar) 

pair a I'aspiration, (kg/m3)d 

ev, efficacite volumetrique 

Vitesse moyenne (rpm) 

Pression a la sortie (bar)e 

Debit massique (g/s) 

Debit volumique (litre/min) f 

6C107 NG 

Andria 

Autobus3 

6540 

233 

373 @ 1650 

31,6 

17,2 

1*1,2 

7,2 

1,210 

0,66 

1200 

1,30 

52,2 

2060 

Type de moteur 

TBD226B-4CNG 

Weichai 

Autobus" 

4159 

210 

453 @ 1400 

28-30 

17,0 

1*1,2 

13,7 

1,210 

1,13 

1200 

1,30 

57,1 

2255 

D226B-6CNG 

Weichai 

Autobusb 

6234 

230 

435 @ 1500 

28-30 

17,0 

1*1,2 

8,8 

1,210 

0,79 

1200 

1,30 

60,1 

2370 

12-V 

Proton 

Magma 

Automobile0 

1468 

264 

122 @ 3500 

28-30 

18,2 

1,06*1,28 

10,4 

1,210 

1,15 

2500 

1,30 

35,9 

1415 

3 (Dudek & Rudkowski, 2004); b (Bradley, 2005); cAslam et al. (2006) 

d Valeur de densite calculee a 10°C et 1 bar. 

e Valeur estimee de pression a la sortie du moteur, en supposant la presence d'un pot 

catalytique et d'un silencieux. 

f Calcule a 25°C et a 1,30 bar. 
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Cette valeur peut varier largement. Elle depend entre autre du volume du moteur, 

de la vitesse moyenne du moteur et du rapport X. Pour une voiture de petites dimensions 

cette valeur est plus faible. Pour faire la conception du reacteur et de I'unite pilote on a fixe 

comme debit maximale de gaz a traiter la valeur de 140 litres/min (STP). Cette limite a ete 

dictee par des raisons techniques et de securite. On a alimente le reacteur a I'aide d'un 

melange synthetique d'air, C02, CH4 et H20. Le dioxyde de carbone et le methane provenait 

de cylindres, tandis que I'eau provenait d'une pompe doseuse. Si on compare la valeur 

choisie avec les debits presentes a la Table 2.5, elle represente environ 1/15 du debit d'un 

autobus et 1/10 du debit d'une voiture de petites dimensions. Puisque I'objectif principal de 

ce projet de recherche etait de mettre en ceuvre et d'evaluer les performances du reacteur 

auto-cyclique, on a considere que la valeur de 140 litres/min etait suffisamment 

representative de la realite. 

2.2.1.2 Composition de I'alimentation 

La composition des gaz d'echappement est donnee par la reaction suivante : 

CnHm + X (n + j) (02 + 3,76JV2) + aC02 + (SN2 

-» (n + a)C02 +^H20 + [3,76A(n + j) + /?] JV2 + (A - 1) (n + j) 02 

ou A represente la richesse du melange et a, P respectivement les fractions de C02 et N2 

eventuellement presentes dans le gaz naturel. On renvoie a I'annexe 1 pour quelques 

exemples de compositions de gaz naturel. 
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Les emissions gazeuses resultant de la combustion stcechiometrique du methane 

sont composees de 9,3% de C02, de 18,6% de la vapeur d'eau et le restant d'azote. En 

augmentant le rapport X, les concentrations de C02 et de H20 diminuent. La Figure 2.13 

montre la variation de la concentration de C02, H20 et 02 pour des valeurs de X entre 1 et 

1,6. 

20 

16 

I 
v 8 u ° c o u 

0 - j * 

1 1,1 1,2 1,3 1,4 1,5 1,6 

X 

Figure 2.13 Variation de la concentration de C02, H20 et 02 dans les gaz d'echappement en 

fonction du rapport X. La composition du GNV utilisee est celle fournie par Gaz 

Metropolitaine et presentee a I'annexe 1. 

Pour X ~ 1,4 la concentration de C02 est d'environ 7%, tandis que celle de la vapeur 

d'eau atteint 14%. Des tests effectues avec un moteur au GNV de type Isuzu 4BE1 3,6 litres 

(Liu, Checkel, Hayes, Zheng, & Mirosh, 2000) ont montre que la concentration de C02 dans 

les gaz d'echappement variait entre 5,3 et 7,4% et celle de la vapeur d'eau entre 10,3 et 

14,3%. 
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Pour ce qui concerne la quantite de methane imbrule present dans les emissions 

gazeuse des moteurs au GNV, Gelin et al. (2003) considerent la concentration de methane 

dans les gaz d'echappement de I'ordre de 500-1000 ppm, tandis que Liu et al. (2000) 

mesurait entre 800 et 4000 ppm de methane imbrule a la sortie du moteur. Une valeur 

moyenne generalement acceptee est ~2000 ppm. A la lumiere de ces considerations, on a 

etabli la composition des divers melanges que Ton a utilise lors des experiences avec I'unite 

pilote. Dans un premier temps, seulement le methane et I'air ont ete alimente au reacteur. 

Successivement le dioxyde de carbone a ete ajoute au melange et enfin le C02 et I'eau. Le 

detail des compositions des melanges alimentant le reacteur est presente au tableau 2.6. 

Tableau 2.6 Caracterisation des alimentations de I'unite pilote 

CH4/air Gaz d'echappement synthetique 

Debits (litres/min) 100 et 140 140 

Concentrations 

CH4 (ppm) 500H-3800 1500 et 3000 

C02 (%) 0 et 7,0 7,0 

H20 (%) 0 14,0 

Air bal. bal. 

2.2.2 Longueur du lit catalytique 

Un modele heterogene monodimensionnel (HTl-Dt) a ete developpe, afin d'estimer 

la longueur du lit catalytique necessaire pour oxyder de faibles quantites de methane (500-

3800 ppm). Pour cette phase de conception on a ecrit les equations de bilan pour un lit 

constiue de monolithes, on a utilise des parametres cinetiques disponibles dans la litterature 
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(Hayes, Kolaczkowski, Li, & Awdry, 2001). A I'aide d'un programme Matlab la longueur 

minimale du lit a ete etablie pour la combustion de 2000 ppm de methane et un debit de 140 

l/min d'air, en fonction de la section du reacteur (vitesses lineaires du gaz). Sur la base des 

simulations, on a conclu qu'une longueur minimale de 50 cm etait necessaire afin d'obtenir 

une conversion d'au moins 60% pour des vitesses lineaires du gaz de I'ordre de 1,2 m/s (STP) 

pour une temperature des gaz a I'entree d'au moins 400°C. 

2.2.2.1 Les equations de bilan 

Le monolithe sur lequel est depose le catalyseur a une structure complexe, 

representee par plusieurs canaux paralleles de section carree, dans lesquels le gaz s'ecoule 

en regime laminaire. Si on suppose que tous les canaux sont identiques et que le gaz est 

uniformement distribue, la modelisation d'un seul canal peut etre representative pour tout 

le monolithe. Cette simplification est valable dans la mesure ou le catalyseur est distribue 

uniformement et les pertes de chaleur dans la direction perpendiculaire a I'ecoulement sont 

negligeables. Afin d'ecrire les equations de bilan, d'autres hypotheses ont ete posees : 

• Le modele est adiabatique (Q = 0) et I'ecoulement est de type piston (PFR); 

• Le comportement du gaz est ideal et les proprietes physiques ont ete assimilees a 

celles de I'air; 

• La reaction homogene a ete negligee, ainsi que le transfert thermique par 

rayonnement entre les parois du canal; 

L'interface gaz-solide represente une discontinuity dans le profile de temperature et 

de concentration entre la phase gazeuse et le monolithe. Afin de representer cette 
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discontinuity on a ecrit les bilans de matiere et d'energie pour chaque phase, en utilisant les 

coefficients de transfert de masse (km) et d'energie (h) pour coupler les equations de bilan. 

Table 2.7 Equations de bilan 

Phase gazeuse 

Bilan de matiere 

dY , , 4 dY 
Y = Y0 a z = 0; Y = 0 a t = 0; 

Bilan d'energie 

dT 4 dT 
~ — uPcpg + h(Ts -T)— = pCVB — 

UH 
dz 'va dt 

T = T0 a z = 0; T = Tin a t = 0; 

Phase solide 

Bilan de matiere 

r,kYs-km(Ys-Y) = 0 

Bilan d'energie 

d2T< 
k*S* -JZT ~ V^ri-r^J - h(Ts ~ T) 

dz 

— dwpwLpW j ^ 
d]^ 
dt 

dTs 
—i= 0 a z = 0,L;Ts = Tsina t = 0; 
dz 

L'expression de la vitesse de reaction utilisee est de premier ordre par rapport au 

methane et d'ordre zero par rapport a I'oxygene (Hayes et al., 2001): 

(-rCH4)s = Ae-E«vp/RT*-YCH4 

Avec Eapv = 84 kj/mol 
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A = 3.319 1/s 

Lors de la conception, les effets d'inhibition du catalyseur par I'eau et de la C02 n'ont 

pas ete pris en consideration. 

2.2.2.2 Etude de sensibilite 

Pour determiner les dimensions optimales du reacteur, pour le cas du debit choisi 

(140 l/min), on a fait varier la Vitesse lineaire du gaz, qui est fonction de la section de passage 

du reacteur, de la temperature des gaz et de la concentration de methane a I'entree. Sur la 

base de la conversion obtenue, on a ainsi choisi la longueur minimale du lit catalytique 

necessaire pour atteindre les objectifs vises. La figure 2.14 montre la conversion de methane 

en fonction de la longueur du lit de monolithe. Les lignes continues represented une Vitesse 

lineaire de 1,2 m/s, tandis que les lignes hachurees represented une Vitesse lineaire de 1,5 

m/s. Pour une concentration initiate de 2000 ppm de CH4 et une temperature a I'entree des 

gaz Tin = 450°C on peut atteindre une conversion de methane superieure a 60% apres 0,3 m, 

tandis que si on diminue la temperature d'entree (Tin = 400°C) la longueur de monolithes 

necessaire pour atteindre la meme conversion est de 0,5 m a une Vitesse d'ecoulement de 

1,2 m/s et de 0,7 m a 1,5 m/s. 
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Figure 2.14 Variation de la conversion de methane (2000 ppm) en fonction de la longueur du 

lit monolithique pour Tin = 450°C (a) et Tin = 400°C (b). Vitesse lineaire du gaz : 1.2 m/s ( ); 

1.5 m/s (---). 

Dans le cas d'une temperature a I'entree de 400°C, une longueur du lit de monolithe 

de 0,5 m assure une conversion superieure a 60% pour toutes les concentrations initiates de 

CH4 d'au moins 2000 ppm si la vitesse ne depasse pas 1,2 m/s (Figure 2.15). Si la temperature 

a I'entree est d'au moins 450°C pour un lit de 0,5m, 75% du methane initial est converti pour 

une concentration aussi faible que 500 ppm. En plus, la conversion depasse 95% si la 

concentration initiate de methane est d'au moins 3800 ppm. 

A 400°C pour des concentrations de methane aussi faibles que 500 ppm, la 

conversion maximale atteinte a 0,5 m est 50%. 
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z(m) 

Figure 2.15 Variation de la conversion de methane en fonction de la longueur du lit 

monolithique pour Tin = 450°C (a) et Tin = 400°C (b). YCH4 = 3800 ppm ( ); YCH4 = 2000 ppm 

(—);YCH4 = 5 0 0 p p m ( ). 

La vitesse d'ecoulement influence la conversion dependamment de la temperature 

et de la concentration de methane a I'entree. La longueur de monolithe necessaire pour 

atteindre 60% de conversion augmente si la temperature d'entree diminue. En chiffres, pour 

une diminution de la temperature d'entree de 450°C a 400°C a parite de conversion la 

longueur du monolithe requise est proche du double. D'ailleurs, la concentration initiale de 

methane a aussi une certaine influence (figure 2.15). Pour des concentrations de methane a 

I'entree aussi faibles que 500 ppm, la longueur du lit catalytique necessaire pour atteindre 

60% de conversion est seulement un tiers si la temperature d'entree est 450°C, plutot que 

400°C. Un autre parametre important qui influence la longueur du lit catalytique est I'activite 

apparente du catalyseur. 



47 

Pour des vitesses inferieures a 1 m/s, la longueur du lit de monolithes necessaire 

pour atteindre 60% de conversion est plus courte (< 30 cm), mais le diametre du reacteur 

augmente. La figure 2.16 montre la variation de diametre du reacteur en fonction de la 

vitesse lineaire. 
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Figure 2.16 Variation du diametre des monolithes en fonction de la vitesse lineaire. 

Monolithe interne (din) ( ); Monolithe annulaire (diametre externe, dext) (—)• La section 

plus foncee represente I'intervalle de vitesse lineaire considere. 

Pour des vitesses trop faibles, le diametre du reacteur augmente rapidement. Si d'un 

cote ceci represente un avantage parce que la longueur totale du reacteur diminue, il faut 

considerer I'espace qu'il occupera a cause du diametre. Puisque son usage (pot catalytique) 

prevoit I'installation au dessous d'un autobus ou d'une voiture, il est preferable d'en reduire 

le diametre. Le Tableau 2.8 resume les criteres de conception utilises. 
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Tableau 2.8 Ensemble des criteres de conception du reacteur auto-cyclique 

Criteres de conception 

50 cm 

l-r2 m/s 

4-e-6 cm 

8-MO cm 

La partie du lit forme de monolithes a ete completee par une zone de rallumage 

(billes). Par rapport a I'ancienne unite pilote (Klvana et al. 2005), on a augmente le nombre 

d'ailettes de 8 a 14, en assurant une distribution homogene des billes entre les ailettes. 

Toutefois, la longueur de la zone de rallumage a ete diminuee de 25 cm a 18 cm, afin de 

reduire la perte de charge dans le reacteur. 

L'influence du nombre d'ailettes sur le transfert de chaleur entre les compartiments 

du reacteur auto-cyclique a fait I'objet d'une etude menee par Rafii Sereshki (2007). Les 

resultats obtenus a I'aide d'un modele 2-D ont montre que I'efficacite de transfert, definie 

comme etant le rapport entre la chaleur transferee avec et sans les ailettes, augmente avec 

le nombre d'ailettes et varie entre 1,28 et 1,40 respectivement dans le cas de 8 et de 14 

ailettes. Toutefois, les simulations ont aussi montre que pour un nombre d'ailettes trop eleve 

(n > 14), la resistance au transfert augmente, tandis que le coefficient de transfert global 

diminue, puisque la section de passage et le lit catalytique se reduisent. La comparaison 

parmi plusieurs configurations possibles, compte tenu aussi des limites technologiques de 

construction (espacement et soudage des ailettes au tube interne), a montre que le nombre 

raisonnable d'ailettes est de 14. 

Longueur de la section de monolithe 

Vitesse lineaire 

Diametre du monolithe interne 

Diametre du monolithe annulaire 



49 

Les dimensions finales du reacteur autocyclique ainsi que les details de I'unite pilote 

sont presentees dans les paragraphes qui suivent. 

2.3 Le montage experimental 

Le montage experimental se compose de quatre parties (Fig. 2.17): 

• L'alimentation 

• Le prechauffage 

• Le reacteur auto-cyclique 

• Le systeme d'analyse 

Figure 2.17 Montage experimentale de I'unite pilote 

{X I Air 

CH4 CO, 
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2.3.1 L'alimentation 

Le methane et le C02 sont alimentes a I'aide de cylindres (Air Liquide), tandis que I'air 

provient directement du systeme d'air comprimee de I'Ecole. Le reglage des debits s'effectue 

a I'aide de trois debitmetres massiques (MKS), relies a un ordinateur. 

L'eau est alimentee par une pompe doseuse a piston (Metronics Inc.). Elle est 

introduite sous forme liquide dans le courant gazeux avant de rentrer dans le prechauffage. 

Un manometre (tube de Bourdon) a I'entree du prechauffage mesure la perte de charge 

totale dans I'unite. La perte de charge pour le reacteur seulement est calculee par difference 

entre la perte de charge totale et celle mesuree pour le seul prechauffage. 

2.3.2 Le prechauffage 

Le prechauffage est assure par quatre elements electriques en serie de 1042 W 

(resistance de 60 0 a 250 V) places dans des tubes en acier inoxydables. Le courant 

electrique qui alimente les elements chauffants provient d'une unite de relais de type 

on/off controlee par ordinateur. Les premiers deux elements sont controles en puissance, 

tandis que les demiers deux sont controles en temperature par un controleur de type PID. Le 

calcul des parametres de controle est presente a I'Annexe 3. 

Le systeme de prechauffage a ete ensuite isole par une couche de 15 cm de fibres 

refractaires (kaolin, Thermal Ceramics) et installe dans une boTte metallique. 

2.3.3 Le reacteur auto-cyclique 

Le reacteur auto-cyclique est represents par le schema a la figure 2.18. II est 

construit de deux tubes concentriques en acier inoxydable. Le tube interne (2 po. sch. 40) a 
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ete fourni par I'entreprise Thermofin Inc. Quatorze ailettes rectangulaires longitudinales ont 

ete soudees au tube afin de favoriser le transfert de chaleur de I'interieur vers I'exterieur 

(Rafii Sereshki, 2007). Le nombre maximal d'ailettes a ete dicte par des raisons techniques. 

Une grille en acier avec des mailles assez large (2 mm), pour reduire la perte de charge, a ete 

fixee a I'entree pour retenir les billes. 

Tube interne Zone I Zone II Ailettes Zone III Zone IV 

Figure 2.18 Le reacteur auto-cyclique: vue schematique du reacteur; identification des 

differentes zones composant le lit catalytique; emplacement de la grille. 

Quinze thermocouples de type K mesurent en continu la temperature dans le 

reacteur (Figure 2.19). Ms sont relies a un ordinateur pour I'acquisition des donnees. 

Tl T3 T4 T6 T8 T10 Til 

T2 T5 T7 19 

Figure 2.19 Emplacement des thermocouples dans le reacteur. 
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Les thermocouples T4 et T5, ainsi que les thermocouples T6 et T7 ont ete placees au 

meme niveau, mais decalees d'un angle n afin de verifier I'homogeneite du profile radial de 

temperature dans le reacteur. Chaque thermocouple (Tl-rTll) a ete place a une profondeur 

de 3-5 mm, afin de mesurer la temperature de la phase solide (monolithes ou billes). Le 

tableau 2.9 resume les caracteristiques geometriques les plus importantes du reacteur auto-

cyclique. 

Tableau 2.9 Caracteristiques geometriques du reacteur auto-cyclique 

RAC 
Dimension 

Diametre interne, tube interieur (2" sch. 40) 

Diametre interne, tube exterieur 

Longueur, tube interieur 

Longueur, tube exterieur 

Nombre d'ailettes 

Dimensions des ailettes 

Deplacement axiale (zone IV) 

52 mm x3.9 mm 

102 mm x 1.5 mm 

470 mm 

500 mm 

14 

9.5 mm x 176.4 mm x 3.2 mm 

20 mm 

Lit catalytique Dimension 

Longueur de la section de billes inertes (zone I) 

Longueur du lit catalytique (billes, anneau) (zone II) 

Longueur du lit catalytique (monolithe, anneau) (zone III) 

Longueur du lit catalytique (monolithe, tube interne) 

(zone V) 

Longueur du lit catalytique (billes, tube interne) (zone VI) 

Diametres de I'anneau de monolithe 

Diametres du monolithe interne 

10 mm 

177 mm 

280 mm 

280 mm 

187 mm 

92 mm x 62 mm 

41 mm 
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Le lit catalytique est compose de billes (diametre de 3 mm) (zone II et VI) avec 0.9 % 

PdO/AI203 et de monolithe (400 cpsi) (zones III et V) en cordierite sur lequel on a depose 

d'abord une couche de support (washcoat) de y-AI203 stabilise avec le dioxyde de cerium et 

ensuite 0.80 ± 0.06% PdO. La longueur des differentes zones est reportee dans le Tableau 

2.9. 

Pour eviter que le gaz s'ecoule entre les parois du reacteur et les monolithes sans 

reagir une couche de laine minerale impregnee d'oxyde de palladium de 3-5 mm d'epaisseur 

(1,0 wt% PdO) a ete compacte dans I'espace en question. La laine permet de diminuer le 

transfert de chaleur le long du reacteur (tube interne et anneau externe) dans la zone des 

monolithes. 

Afin de bien distribuer le melange reactionnel entre les ailettes, une couche de billes 

d'alumine (Alcoa CSS100 3/16) a ete ajoute a I'entree du reacteur. L'entree de I'alimentation 

se fait perpendiculairement au sens d'ecoulement. L'Annexe 4 presente des photos du 

montage experimental et des details de I'unite pilote. 

Le reacteur apres I'assemblage a ete isole par une couche de 15 cm de fibres 

refractaires (kaolin, Thermal Ceramics) et installe dans une botte metallique. La sortie des gaz 

est connecte au systeme de ventilation de I'Ecole a I'aide d'un tube flexible en acier 

(diametre 2 po.) equipe d'une trappe pour I'eau. 

2.3.4 L'analyse des effluents 

Le systeme d'analyse est constitue de deux parties: I'echantillonnage et l'analyse 

chromatographique. Le gaz sortant du reacteur auto-cyclique est a pression ambiante. Afin 

de prelever des echantillons pour l'analyse chromatographique, il est necessaire d'aspirer le 



54 

gaz par une pompe a vide. L'analyse chromatographique est realisee a I'aide d'un 

chromatographe Perkin Elmer Sigma 300 equipe d'un detecteur a conductivity thermique 

relie a un integrateur HP3390A (Fig. 2.20) 

D'autre reacteur 
•C^<W- 1 

Vers I'exterieur 

Cartouche 

de sechage 

SOI Vanne 

d'injection 

l*r-

Gaz porteur 
(He) 

Vide <4-

Bouteille a 
barbotage 

Figure 2.20 Le systeme d'analyse 

m 

Melange reactionnel 

(avant le reacteur ou 

apres le reacteur) 

Integrateur 

La separation chromatographique est effectuee a I'aide d'une colonne en cuivre d'un 

diametre de Y* po. et de 5 m de long remplie de Porapak Q. Les analyses chromatographiques 

ont ete effectuees aux conditions suivantes: temperature de la colonne 45°C, celle du 

detecteur 100°C et celle du port d'injection 100°C, debit du gaz porteur (He) 25 ml/min. Dans 

ces conditions, le temps de retention du methane est 14 min, tandis que celui du C02est de 

24 min. La duree complete d'une analyse est d'environ 30 min. Le calcul de I'erreur sur la 

conversion est presente a I'Annexe 5. 
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Chapitre 3 

Les catalyseurs pour la combustion 

3.1 Revue de la litterature 

3.1.1 Generalities sur la combustion catalytique du methane 

Toute combustion est une reaction d'oxydation avec la generation d'energie d'un 

reactif reducteur appele combustible, par un reactif oxydant qu'on designe generalement 

par le terme de comburant. L'energie generee ou chaleur de combustion, vaut dans le cas de 

I'oxydation du methane -802,7 kj/mol. La combustion necessite la mise en presence du 

combustible et du comburant. Leurs proportions relatives se rapprochent generalement des 

proportions stcechiometriques correspondant a la combustion neutre. Si L represente le 

pourcentage de gaz combustible dans le melange combustible-comburant, la combustion ne 

peut se produire que si L est compris entre deux limites, inferieure et superieure. Pour le 

methane I'intervalle d'inflammabilite dans I'air est compris entre 5.3 % et 15.0 vol.% (vol., 

STP) (Birgersson, Eriksson, Boutonnet, & Jaras, 2004). 

La combustion catalytique offre une alternative viable a la combustion traditionnelle 

(par flamme), en rendant possible I'oxydation de melanges pauvres (combustible -

comburant) qui ne se trouvent pas dans les limites d'inflammabilite. En plus, les conditions 

de reaction sont generalement davantage controlables, car les temperatures de reaction 

sont sensiblement plus faibles a cause des conditions sous-stoechiometriques (Gelin & 

Primet, 2002; Lee & Trimm, 1995). 
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Cependant il faut remarquer que I'oxydation catalytique du methane s'avere plus 

difficile que celle des autres hydrocarbures, a cause de la grande stabilite chimique du 

methane, qui implique une temperature d'amorcage plus elevee. Dans le cas du GNV, la 

combustion est generalement plus facile, grace a la presence de faibles quantites 

d'hydrocarbures plus lourds qui contribuent a abaisser la temperature d'amorcage. 

La combustion du methane peut produire du dioxyde ou du monoxyde de carbone 

en fonction du rapport air/carburant: 

CH4 + 202 -> C02 + 2H20 

CH4 + 3/202 -> CO + 2H2 

Les caracteristiques de la combustion catalytique d'un hydrocarbure quelconque en 

fonction de la temperature peuvent etre resumees par les points suivants : 

1. La reaction demarre quand on atteint la temperature d'amorcage, qui est fonction 

de I'hydrocarbure et du catalyseur utilise. 

2. Une fois que la reaction demarre, la vitesse de reaction augmente de facon 

exponentielle. Toutefois, dependamment de la structure du catalyseur, la diffusion 

peut devenir I'etape controlante et limitante de la reaction d'oxydation, surtout 

lorsque les conversions sont elevees. 

Le terme temperature d'amorgage n'a pas ete utilise en litterature sans une certaine 

ambiguTte. Pour certains auteurs, ce terme represente la temperature necessaire pour 

atteindre une conversion de 50% (pour un reactif specifique), tandis que pour d'autres, il 

represente la temperature a laquelle il y a transition du regime ou c'est la reaction qui est 

limitante au regime ou c'est la diffusion qui est limitante (Pfefferle, 1977). Cependant le 

passage entre ces deux regimes n'est pas toujours bien defini. Cette derniere definition de la 
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temperature d'amorcage devient done peu precise et difficile d'interpretation. Pour cette 

raison, I'utilisation du terme temperature d'amorgage dans le texte fait reference a la 

premiere definition. 

La cinetique de I'oxydation catalytique du methane est importante afin d'etablir la 

forme de I'equation de vitesse. Bien que le methane soit le plus simple entre les 

hydrocarbures, le mecanisme de reaction sur les metaux nobles n'a pas encore ete clarifie 

completement. II semble que I'adsorption de I'oxygene soit plus rapide que celle du methane 

et le catalyseur (metal noble) est done d'abord recouverte par I'oxygene. La chimisorption du 

methane sur la surface du catalyseur a lieu par la suite. Toutefois, a faibles temperatures ou 

pour des melanges riches, I'adsorption du methane devient competitive avec celle de 

I'oxygene. La chimisorption du methane par contre, sur un catalyseur a base de metal noble, 

semble etre de type dissociative (Lee & Trimm, 1995). 

Cullis & Willatt (1983) ont etudie I'oxydation du methane sur Pd et Pt en utilisant 

comme supports des oxydes de metaux (Al203, Ti02, Sn02, Th02). Independamment du 

rapport 0 2 : CH4 utilise (de 10 : 1 a 1:10), ils sont arrives aux conclusions suivantes : 

1. La vitesse d'oxydation du methane est directement proportionnelle a la 

concentration de methane, mais elle est independante de la concentration 

d'oxygene, ce qui suggere un mecanisme ou le methane reagit avec I'oxygene 

fortement adsorbe au palladium ; 

2. L'adsorption du methane est dissociative, parce que de I'hydrogene se forme 

pendant la pyrolyse du methane sur le palladium; 

3. Si la surface du palladium est recouverte par I'oxygene, le methane peut s'adsorber 

sur la couche d'oxygene. 
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lis ont propose aussi un mecanisme d'oxydation du methane sur palladium (Figure 

3.1), a partir duquel ils ont justifie I'ordre de la reaction par rapport au methane trouve 

experimentalement. 

C M , — 
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-o 
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A 
Pd-O 

Oxidation 

HjO 

H,0 
I 

Pd-0 

I 
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Figure 3.1 Oxydation catalytique du methane sur palladium. Mecanisme de reaction propose 

par Cuilis & Willatt (1983) 

Aujourd'hui il est notamment accepte que si I'oxydation catalytique de methane se 

fait avec un exces d'air, la vitesse de reaction apparente peut etre consideree de premier 

ordre par rapport au methane et d'ordre zero par rapport a I'oxygene (Gelin & Primet, 2002). 

Pour confirmer cette cinetique, plusieurs etudes experimentales ont ete menees, en utilisant 

le Pd come catalyseur (Ahlstrom-Silversand & Odenbrand, 1997; van Giezen, van den Berg, 

Kleinen, van Dillen, & Geus, 1999). 
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3.1.2 Les catalyseurs pour la combustion catalytique du methane 

Le platine et d'autres metaux nobles ainsi que les oxydes de metaux de transitions 

sont les catalyseurs generalement utilises pour la combustion catalytique du methane. Parmi 

les oxydes, on retrouve les oxydes de cobalt (Co304; Co304/alumine), de cerium 

(Ce02/alumina), de titanium (Ti02), de zirconium (Zr02) (Lee & Trimm, 1995; Sermon, Self, & 

Sun, 1997; C.-B. Wang, Lee, Yeh, Hsu, & Chu, 2003). Parmi les oxydes c'est le Co304 qui est le 

catalyseur le plus actif pour la combustion du methane en exces d'air, bien que son activite 

est beaucoup plus faible que celle de I'oxyde de Pd sur alumine (Lee & Trimm, 1995). 

D'autres oxydes de metaux (Al, Fe, Ni, Si,) ont aussi ete evalues, sans donner toutefois de 

meilleurs resultats en termes de conversion (Anshits, Voskresenskaya, Kondratenko, 

Fomenko, & Sokol, 1998; Zwinkels, Jaras, & Griffin, 1993). 

Plusieurs oxydes de type perovskite ont fait aussi I'objet d'etudes. Selon ces etudes, 

la perovskite Lao.6Sro.4Mn03 a montre une activite pour I'oxydation du methane tout a fait 

comparable a celle du catalyseur a base de Pt pour des valeurs de conversion inferieures a 

80%, tandis que pour des valeurs plus grandes, son efficacite diminuait (Arai, Yamada, & 

Seiyama, 1986). D'autres oxydes de type perovskite ont aussi montre d'excellentes qualites 

oxydatives. La perovskite de structure Lai.xSrxMa.yM'y03, tres efficace pour la combustion du 

propane (Sup Song, Klvana, & Kirchnerova, 2001), a aussi ete utilisee avec succes pour la 

combustion catalytique du methane (Alifanti et al., 2003; Alifanti, Kirchnerova, Delmon, & 

Klvana, 2004; Kirchnerova & Klvana, 2003). 

Bien que les oxydes de metaux de transition et en particulier les perovskites, 

presentent I'avantage de posseder une stabilite thermique relativement grande (Fino, Russo, 

Saracco, & Specchia, 2007), les metaux nobles sont sans doute les catalyseurs les plus 
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efficaces a faibles temperatures pour I'oxydation des hydrocarbures et en particulier du 

methane (Lampert, Shahjahan Kazi, & Farrauto, 1997). Pour cette raison ils ont ete 

amplement etudies (Anderson, Stein, Feenan, & Hofer, 1961; Briot & Primet, 1991; Gelin & 

Primet, 2002; Hoyos, Praliaud, & Primet, 1993). Les etudes sur Pt, Pd et Rh ont montre les 

catalyseurs ayant comme phase active I'oxyde de Pd etaient parmi les catalyseurs a base de 

metaux nobles (Pd, Pt et Rh) les plus actifs pour I'oxydation du methane et que leur activite 

diminuait selon I'ordre Pd > Rh > Pt. 

En general Pd et Pt montrent une reactivite differente vis-a-vis de I'oxygene. Pd 

s'oxyde formant le PdO, tandis que Pt se transforme en Pt02. L'oxyde de palladium est stable 

jusqu'environ 800°C, tandis qu'au dela de cette temperature, il est en equilibre avec sa forme 

metallique Pd°, consideree moins active (G. Groppi et al., 1999). Burch et Urbano (1995) ont 

compare la reactivite de I'oxygene chimisorbe sur Pd metallique avec celle de l'oxyde PdO, 

en utilisant I'alumine comme support. Ils ont montre que l'oxyde de palladium est la phase la 

plus active pour I'oxydation du methane et que ni la phase intermediate (PdO sur Pd 

metallique), ni le Pd° n'atteignaient le meme niveau d'activite. Bien que plusieurs auteurs 

partagent cette idee, elle est controversee. En effet selon d'autres etudes (Datye et al., 2000; 

Lyubovsky & Pfefferle, 1998) le Pd metallique, egalement present avec l'oxyde sur la surface 

du catalyseur en milieu oxydant, favorise fortement I'oxydation du methane. En d'autres 

mots la phase mixte Pd°/PdO, ou l'oxyde est disperse dans le metal, semble etre bien plus 

active que la forme oxydee seule. 

Le dioxyde de platine, au contraire, est fortement instable et il se decompose deja a 

partir de 400°C formant le Pt metallique. En exces d'oxygene, le Pt sur alumine est 

manifestement moins actif que le Pd, dont la temperature d'amorcage (350°C; 2 m% de Pd 
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ou Pt sur Al203; debit: 6,5 l/h; GHSV : 20000 h_1) est presque 100°C inferieure a celle du Pt. 

Ceci peut s'expliquer par le fait que le Pt metallique (phase active) adsorbe presque 100 fois 

moins d'oxygene sur sa surface que I'oxyde de palladium (Gelin et al., 2003). A tres grand 

exces d'oxygene, la difference entre ces deux catalyseurs est accrue (Burch & Loader, 1994). 

Les etudes effectuees sur les catalyseurs a base de Pd et Pt ont montres que le 

support a une influence non negligeable sur I'activite. En particulier pour le Pd, la capacite du 

support a retenir I'eau peut causer une diminution de I'activite, en favorisant la 

transformation de I'oxyde de palladium a hydroxyde (Cullis & Willatt, 1983). 

D'un cote le support assure une importante dispersion du metal; de I'autre il 

augmente la stabilite thermique du catalyseur et dans certains cas il peut etre implique 

directement dans la reaction meme. Souvent dans la combustion catalytique, la phase active 

est dispersee sur un washcoat, qui recouvre a son tour le support. Les monolithes en sont un 

exemple typique. Le but du washcoat est notamment d'augmenter la surface specifique 

disponible a la reaction. Les materiaux typiquement utilises pour les monolithes sont la 

mullite (3AI203 • Si02) et la cordierite (2MgO • 5Si02- 2AI203), caracterises par un faible cout 

et une resistance au choc thermique relativement eleve (Hayes & Kolaczkowsky, 1997). Le 

coefficient d'expansion thermique du washcoat doit etre similaire a celui du support, pour 

eviter le detachement des couches par la chaleur. En plus, la surface specifique du washcoat 

doit etre stable, afin d'eviter la fermeture des pores et par consequence ('encapsulation du 

metal noble, entrainant inevitablement la perte d'activite. Le materiau le plus souvent utilise 

est la y-alumina, qui assure en general une tres grande surface specifique et une stabilite 

elevee. 
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Pour comprendre I'effet du support (ou du washcoat) sur I'activite du catalyseur 

pour la combustion du methane, I'activite de plusieurs catalyseurs a base de Pd et Pt a ete 

comparee. Niwa et al. (1983), qui ont effectue des tests en utilisant le Pt sur Al203, sur Si02-

Al203 et sur Si02/ ont montre que I'activite des catalyseurs diminuaient dans I'ordre : Al203 > 

Si02-Al203 > Si02 et que la dispersion du metal etait proportionnelle a I'activite du catalyseur. 

Par contre, Hoyos et al. (1993), qui utilisait le Pd comme phase active, ont montre que 

I'activite des catalyseurs diminuaient selon I'ordre inverse. Le Pd/Si02 etait plus actif que 

Pd/Al203, apres reduction avec I'hydrogene. 

Cullis & Willatt (1983) ont compare I'activite des catalyseurs a base de Pt et Pd sur y-

Al203, Ti02 et Th02. lis ont montre que pour les deux phases actives, elle diminuait de facon 

similaire dans I'ordre : y-AI203 > Ti02 > Th02. Par contre, Hoflund et al. (2000), qui dans une 

etude similaire ont compare I'activite du Pd sur Ti02, Mn304, Ce02 et Zr02, ont montre que le 

catalyseur ayant comme support le Ti02 etait beaucoup plus actif que les autres (dans 

I'ordre : Ti02 > Zr02 > Ce02 > Mn304). Sur les catalyseurs ayant le Ti02 comme support le 

methane etait deja completement oxyde a 280°C. Ribeiro et al. (1994) et ensuite Epling & 

Hoflund (1999) ont compare I'activite du Pd sur Zr02 et Al203. Le catalyseur ayant la zircone 

comme support a montre une excellente capacite d'oxydation du methane, meme a faibles 

temperatures. Selon les tests effectues, pour atteindre la conversion complete, pour le 

Pd/Al203 une temperature de 340°C etait necessaire, tandis que pour le Pd/Zr02 une 

temperature inferieure a 300°C suffisait. lis ont aussi observe que le catalyseur a base de 

zircone, n'etait pas seulement plus actif que celui a base de Al203, mais aussi que son activite 

etait constante sans qu'une deactivation se manifeste dans le temps. Quant au catalyseur 

a base d'alumine son activite tendait a diminuer apres 2600 min. 
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S'il est generalement accepte que la zircone et I'alumine performent bien dans 

I'oxydation du methane, le support a base de Ti02 fait encore I'objet d'une controverse. 

D'un cote Escandon et al. (2005) ont observe que I'oxyde de titane (anatase) etait 

considerablement mois actif que I'alumine et la zircone, confirmant ainsi les resultats de 

Cullis et Willatt (1983). De I'autre Kang et al. (2000) et Wang et al. (2002) ont observe une 

augmentation considerable de I'activite avec le Ti02. En particulier Wang (2003) a etudie 

I'effet du Ti02sur I'alumine et il a conclu que I'augmentation d'activite etait probablement 

due a une diminution de la force de liaison entre le Pd et I'oxygene, qui devenait par 

consequent plus disponible a reagir. 

La stabilite thermique du PdO a ete aussi consideree. La temperature de 

decomposition de I'oxyde de palladium est fonction du support utilise. Par exemple, PdO sur 

Zr02 se decompose a une temperature d'environ 100°C plus faible, par rapport a la 

decomposition sur les autres supports, y compris I'alumine. La plus grande affinite du Zr02 

vis-a-vis de I'oxygene, favorise la decomposition du PdO a temperatures plus faibles (Gelin & 

Primet, 2002). De facon identique, la presence de Ti02 et de Ce02requiere une temperature 

plus elevee pour former le PdO a partir du Pd metallique (Farrauto, R. J., Lampert, J.K., 

Hobson, M.C. & Waterman, E.M., 1995). 

Le dopage de I'alumine utilisee comme support pour les catalyseurs de combustion a 

ete aussi amplement traite, en particulier pour les pots catalytiques a trois voies. La capacite 

du Ce02 de controler la quantite d'oxygene dans la phase solide, par une reaction 

d'oxydoreduction entre les ions Ce4+/Ce3+, favorise I'oxydation du CO et des hydrocarbures 

imbrules. En plus, il augmente la dispersion du metal sur le support et diminue le frittage de 

I'alumine. 
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Dans la combustion catalytique du methane, le Ce02favorise la transformation de Pd 

metallique a PdO et augmente la stabilite thermique de I'alumine (Thevenin et al., 2002). 

Selon Pecchi et al. (2005), la presence du dioxyde de cerium sur I'alumine (et de fagon 

similaire sur le Zr02) promeut la dispersion du Pd. En plus, la forte interaction entre le Ce02 

et le support, augmente I'activite du catalyseur, vis-a-vis de I'oxydation. 

L'oxyde de lanthane est aussi largement employe pour stabiliser I'alumine, parce 

qu'il inhibe le changement de morphologie a hautes temperatures et diminue le frittage 

(Fraga, Soares de Souza, Villain, & Appel, 2004). Selon Groppi et al. (1999), la presence de 

La203 n'a aucun effet sur la decomposition du PdO a Pd°, tandis que selon Thevenin et al. 

(2003) le Pd/La203/Al203 est moins actif que Pd/Al203 a temperatures elevees. 

Par contre, la presence simultanee du Ce02 et du La203 a un effet bien superieur a 

celui des deux oxydes separement: d'un cote ils stabilisent la phase active PdO par la 

formation de l'oxyde mixte La-Ce, en augmentant I'activite apparente du catalyseur; de 

I'autre ils retardent la deactivation du catalyseur a hautes temperatures (Groppi et al., 

1999). 

3.1.3 L'effet des precurseurs 

Bien que plusieurs auteurs ont etudie le probleme des precurseurs, il n'est pas 

encore etabli dans quelle mesure le choix des precurseurs influence I'activite du catalyseur a 

base de Pd. Simone et al. (1991) ont compare I'activite du Pd/Al203 obtenu a partir du PdCI2 

et Pd(N03)2. Ils ont observe que le catalyseur contenant du chlore residuel etait moins actif 

que celui obtenu a partir du nitrate. Toutefois le nitrate, en favorisant la formation de 
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cristaux metalliques de grande dimension, reduisait par consequence la dispersion de la 

phase active. 

La meme etude a ete faite par Roth et al. (2000). lis ont compare des catalyseurs a 

base de Pd sur alumine, possedant la meme dispersion du metal. A partir des tests effectues, 

ils ont confirme les resultats de Simone et al. (1991), en justifiant I'activite reduite des 

catalyseurs obtenus a partir de PdCI2 par la presence du chlore residuel, qui agissait comme 

inhibiteur d'oxydation. 

Toutefois le precurseur le plus utilise reste le PdCI2 a cause de sa grande 

disponibilite, son cout abordable et sa grande capacite de disperser le metal sur le support. 

Les proprietes enumerees contrebalancent son effet d'inhibition. De plus I'effet inhibiteur 

du chlore diminue avec le temps, en etant elimine par I'eau produite au cours de la reaction. 

Le PdCI2 represente done le precurseur optimal pour les catalyseurs destines a fonctionner a 

long terme (Kalantar Neyestanaki, Klingstedt, Salmi, & Murzin, 2004). 

3.1.4 L'influence du CO2 et de l'eau 

L'inhibition par le C02 lors de la combustion catalytique du methane est un point 

encore controverse. En effet les etudes menees jusqu'a present n'ont pas amene une 

reponse definitive a ce probleme. Si certains auteurs n'ont pas observe un effet d'inhibition 

par le C02 (Cullis, Keene, & Trimm, 1971; van Giezen, van den Berg, Kleinen, van Dillen, & 

Geus, 1999), d'autres ont remarque que l'inhibition devenait importante seulement a des 

concentrations de C02 tres elevees (Burch, Urbano, & Loader, 1995; Fujimoto, Ribeiro, 

Avalos-Borja, & Iglesia, 1998). 
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Selon Ribeiro et al. (1994), le C02 n'affecte pas I'oxydation du methane sur Pd/Si02-

Al203 a des concentrations inferieures a 0,5%, tandis que pour des concentrations plus 

elevees la reaction est fortement inhibee. Groppi (2003), qui a etudie I'effet du C02 sur 

Pd/Zr02, a observe une inhibition importante a temperatures elevees (400-550°C) pour des 

concentrations de C02 inferieures a 2,5 vol.%. Cependant dans une etude plus ancienne 

(Groppi et al., 2001), il a remarque que I'inhibition du C02 sur Pd/Al203, dans des conditions 

operatoires similaires, etait negligeable. II est done vraisemblabie que le type de support 

utilise (Si02-Al203, Al203, Zr02) joue un role important dans la reaction. 

La temperature joue aussi un role important sur I'inhibition du C02. Burch et al. 

(1995), qui ont etudie I'effet d'inhibition des produits de combustion sur la reaction, ont 

remarque que I'inhibition par le C02 diminuait en relation avec les temperatures plus 

elevees. lis ont explique ce phenomene par le fait que H20 deplace le C02 des sites actifs, a 

cause de sa plus grande affinite avec le PdO. lis ont done conclu que la presence de I'eau 

rend I'inhibition du C02 tout a fait negligeable. Une autre explication plus simple est que la 

temperature favorise la desorption des molecules de C02 de la surface du catalyseur. 

Quant a I'eau, son effet negatif dans la combustion catalytique du methane est 

generalement accepte. Selon Cullis et al. (1972) la presence de la vapeur d'eau inhibe la 

reaction d'oxydation sur Pd/Al203deja a faibles concentrations (0,15 vol.%). Sur la base des 

observations effectuees, ils ont conclu que l'H20 bloquerait I'acces du methane aux sites 

actifs, en favorisant la formation de Pd(OH)2sur la surface de PdO. Plus recemment d'autres 

auteurs (Ribeiro, Chow, & Dallabetta, 1994) on confirme cette theorie. 

Bien que tous les auteurs sont d'accord sur le fait que I'eau diminue drastiquement 

I'activite du catalyseur, la formation de I'hydroxyde de Pd ne semble pas etre la seule 
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justification de ce phenomene. Selon Card et al. (1983), I'hydroxyde de palladium se 

decompose facilement a temperatures superieures a 250°C. En plus, I'inhibition de I'eau est 

negligeable sur PdO non supporte par des oxydes de metaux. II est facilement envisageable 

done que le support soit en grand partie responsable de la diminution d'activite du 

catalyseur, dependamment de sa capacite de retenir I'eau a la surface. Plus recemment, 

Ciuparu et al. (2001) ont explique I'inhibition de I'eau a travers un mecanisme plus complexe. 

Ce mecanisme tient compte de la capacite du PdO a se transforme en hydroxyde et de 

I'influence du support. II semble que le groupe C-OH, provenant de la decomposition du CH4 

sur PdO, soit implique dans la formation de I'hydroxyde de Pd, qui est a son tour favorise par 

la tendance du support a accumuler I'eau a la surface. Par consequence, la simple 

adsorption de I'eau sur les sites actifs ne peut pas etre consideree comme la seule cause du 

phenomene d'inhibition. 

L'effet d'inhibition de I'eau est fonction non seulement de la temperature, mais aussi 

du temps d'exposition. Selon Gelin et al. (2003), pour des temperatures superieures a 450°C 

cet effet devient negligeable. Toutefois, apres une longue exposition a la vapeur d'eau, Burch 

et al. (1995) ont observe une perte d'activite permanente. 

3.1.5 Le dioxyde de titane comme support 

Le dioxyde de titane, parmi les oxydes de metaux, est le support le plus utilise apres 

I'alumine dans la catalyse heterogene, car sa capacite d'interagir positivement avec la phase 

active (metaux nobles) a largement ete demontree (Diebold, 2003). Dans le domaine de 

I'automobile, il est important d'utiliser come washcoat un materiel offrant une grande 
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surface sur laquelle on depose la phase active. De plus ce materiel doit etre capable 

d'accroTtre les proprietes du metal noble, afin d'en diminuer la quantite et par consequence 

de reduire les couts. L'interaction entre le metal noble et le support (strong metal-support 

interaction, SMSI) a ete decrite pour la premiere fois en 1978 par Tauster (Tauster, 1985; 

Tauster & Fung, 1978; Tauster, Fung, & Garten, 1978). Initialement considere comme etant 

un effet negatif, il a ete decouvert plus recemment que la capacite du support, et en 

particulier du Ti02, d'interagir avec le metal noble pouvait en quelque sorte ameliorer 

I'activite du catalyseur. A titre d'exemple on peut citer le catalyseur Rh/Ti02 pour 

I'hydrogenation du CO (loannides & Verykios, 1995) et Pt/Ti02 pour la photodegradation des 

composants organiques volatiles (Avila, Sanchez, Cardona, Rebollar, & Candal, 2002). 

Kang et al. (2000) ont etudie la combustion du methane sur un catalyseur a base de Pd 

depose sur un silicoaluminate (Si/AI = 40). lis ont observe que I'ajout du Ti02 dans le support 

augmentait considerablement I'activite du catalyseur, ainsi que sa stabilite thermique. Plus 

recemment Lin et al. (2004) (Lin et al., 2004) ont observe que I'ajout du Ti02 dans Pd/Al203 

favorisait la mobilite de I'oxygene, entratnant aussi une augmentation importante de 

I'activite relative a I'oxydation du methane. Des resultats similaires ont ete obtenus par 

Wang et al. (2002) sur Pd/Al203. lis ont demontre que la presence du Ti02 dirninue la force de 

liaison de Pd—O et favorisait la combustion du CH4. 

D'autres raisons font du Ti02 un excellent support pour d'autres applications (comme 

par exemple la photodegradation), notamment sa capacite de bien disperser le metal et sa 

resistance a I'empoisonnement (Hadjiivanov & Klissurski, 1996). 

Les trois principales formes cristallines du dioxyde de titane sont: le rutile 

(tetragonale), I'anatase (tetragonale) et la brookite ou arkansite (rhomboedrique). Toutefois 
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seulement le rutile et I'anatase jouent un role important dans la catalyse heterogene. Leurs 

mailles elementaires sont constitutes par un atome de titane entoure par six atomes 

d'oxygene dans une configuration plus ou moins octaedriforme. Bien que leurs densites 

soient relativement proches (4240 kg/m3 pour le rutile et 3830 kg/m3 pour I'anatase, 

Diebold, 2003), la structure plus compacte du rutile offre une surface specifique tres limitee 

(10-30 m2/g), qui est considerablement plus faible que celle que Ton peut obtenir a partir de 

I'anatase (150-200 m2/g). Dependamment des procedes utilises, on peut obtenir des poudres 

de differente qualite morphologique. A titre d'exemple on peut citer la poudre de Ti02 de 

Degussa (P25) qui est composee approximativement par 80-90% d'anatase, le reste c'est du 

rutile. Cette poudre est largement utilisee dans le domaine de I'oxydation photocatalytique 

(Satterfield, 1991). 

Bien que le dioxyde de titane presente nombreux avantages qui justifient son 

utilisation dans le domaine de la catalyse, il est important de souligner les principaux 

desavantages relies a sa structure : il est thermiquement instable et possede une faible 

resistance mecanique. A hautes temperatures, il tend a modifier sa structure cristalline en 

rutile (thermodynamiquement plus stable). Cette transformation a comme consequence une 

diminution importante de la surface specifique. Toutefois, plusieurs efforts ont ete faits dans 

les dernieres annees pour attenuer ces inconvenients. Des nouveaux catalyseurs ont ete 

developpes, dans le but d'ameliorer la stabilite du Ti02 (anatase). L'ajout d'elements des 

terres rares semble etre la meilleure solution pour atteindre ce but (Reddy, Ganesh, & Khan, 

2004). Cet aspect sera developpe de facon detaillee dans le chapitre 4. 
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Chapitre 4 

Developpement d'un catalyseur de post-combustion 

La mise au point d'un catalyseur de combustion efficace et tres actif, capable 

d'oxyder le methane a faibles temperatures, en presence d'eau et du C02, est I'un des 

objectifs de ce travail. L'analyse des etudes anterieures a montre que les metaux nobles et 

en particulier ie Pd representent le meilleur choix comme phase active. Pour la combustion 

catalytique de faibles concentrations du methane (< 0,5%), la superiority du Pd est 

generalement acceptee. Bien que le support plus communement utilise soit I'alumine, on a 

constate que d'autres oxydes peuvent etre egalement utilises comme support, en particulier 

le dioxyde de titane. En fait, le Ti est un metal de transition qui promeut la mobilite de 

I'oxygene et bien que les catalyseurs a base de Ti02 n'ont pas ete tres etudies auparavant, ils 

ont ete utilise avec succes dans d'autres applications (i.e. la photocatalyse). Enfin, quelques 

etudes precedentes ont montrees que le dioxyde de titane pouvait etre utilise avec succes 

dans la combustion catalytique du methane. 

Dans ce chapitre on decrira le developpement des catalyseurs a base de Pd en 

utilisant divers supports (Ti02, Zr02, Al203) et leur performance pour I'oxydation du methane. 

On presentera aussi les elements dopants qui influencent la stabilite thermique et les 

performances des catalyseurs. De plus on presentera la comparaison des catalyseurs 

prepares au laboratoire avec certains catalyseurs commerciaux (Procatalyse et Alfa-Aesar). 

Enfin on expliquera le choix des catalyseurs utilises par la suite dans le reacteur auto-

cyclique. 
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4.1 Preparation, caracterisation et evaluation 

4.1.1 Preparation des catalyseurs 

Les supports ont ete prepares a partir de differentes sources (Ti02: Hombicat et 

Kronos, obtenus par precipitation des hydroxydes relatifs dans une solution d'acide 

sulfurique; Alfa-Aesar et Tioxide, poudres; Degussa P25, par pyrolyse du chlorure de titane; 

AI203:Aldrich et Alfa-Aesar, billes; AI203:poudre a partir de I'hydroxyde; Zr02-8 m.%Y203: 

poudre). Les hydroxydes obtenus, filtres et plusieurs fois laves, ont ete seches a pression 

atmospherique et ensuite calcine a I'air durant 12 heures a 650°C avec une montee de 

2°C/min. L'introduction des dopants a ete faite par impregnation a I'aide d'une solution 

aqueuse de divers nitrates suivie d'une precipitation avant la phase de calcination. 

La phase active a ete mise sur les supports par impregnation avec des solutions 

aqueuses de sel precurseur contenant le Pd. Plusieurs precurseurs (Pd(N03)2/HN03, 

Pd(NH3)x(N03)y et Pd(NH3)xClv) ont ete utilises afin de verifier leur effet sur I'activite 

apparente. La concentration des solutions salines a ete ajuste afin d'utiliser une quantite 

minimale de solution pour I'impregnation. Le materiel impregne a ete d'abord seche a 

pression atmospherique sous hotte, puis a I'aide d'une lampe infrarouge. Les catalyseurs ont 

ete finalement calcines lentement sous air a 650°C pour 12 heures. Dans certains cas, quand 

expressement indique dans le texte, la temperature de calcination etait 550°C seulement. 

La teneur finale de Pd pour chaque catalyseur etait de 1.0 wt. %. 

4.1.2 Caracterisation 

La surface specifique de chaque catalyseur a ete determinee par adsorption de N2 

dans un courant inerte (30% N2/ 70% He) a la temperature de 77 K, conformement a la 
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methode de Brunauer, Emmet et Teller (methode BET a un seul point), mesuree sur 

I'appareil Micrometrics Flow Sorb II2300. 

4.1.3 Le reacteur integral 

Les tests sur la performance des catalyseurs, ainsi que 1'evaluation des parametres 

cinetiques du catalyseur choisi pour le reacteur auto-cyclique (chapitre 5) ont ete realises a 

I'aide du montage presente a la figure 4.1. 

Figure 4.1 Montage experimental: 1- reacteur integral; 2- isolant; 3- agitateur; 4-

thermocouples; 5- controleur de temperature; 6- ordinateur; 7- ruban chauffant; 8-

saturateurs; 9- element chauffant; 10- debitmetres. 
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Les reactions catalytiques ont ete realisees dans un reacteur tubulaire en acier 

inoxydable en forme de U ayant un diametre interieur de 7 mm et une longueur de 30 cm. Le 

lit catalytique etait de 10 ml. Pour assurer une bonne permeabilite du lit catalytique, ainsi 

qu'une operation isotherme du reacteur, le catalyseur etait dilue avec 10 ml d'inerte. 

Le reacteur etait place dans un four isole par de la laine minerale. Le four etait forme 

par un recipient metallique cylindrique dans lequel se trouve un element chauffant, 

egalement de forme cylindrique. Un agitateur etait place dans le four, sous le reacteur, afin 

d'assurer une bonne uniformisation de la temperature par une circulation forcee de I'air 

autour du reacteur. 

Deux manometres a mercure, a I'entree et a la sortie du reacteur, permettaient de 

connaitre la perte de charge dans le reacteur. Deux thermocouples de type K etaient places 

dans le lit catalytique a I'entree et a la sortie pour mesurer la temperature de reaction. Dans 

aucun cas I'ecart de temperature n'a depasse 2°C. 

Afin de retenir le catalyseur et d'assurer un ecoulement regulier du fluide reactionnel 

a travers le lit catalytique, une couche de laine de Si02 etait ajoutee a I'entre et a la sortie du 

reacteur. 

L'alimentation du reacteur avec les differents gaz (air, CH4, 4% vol. CH4/air, C02) etait 

faite par I'intermediaire de debitmetres massiques MKS ou Brooks, calibres, relies a un 

ordinateur. L'eau pouvait etre ajoutee au melange reactionnel en faisant passer le courant 

d'air par un saturateur place dans un bain thermostate. Le debit d'air etait ajuste en 

consequence. Un deuxieme recipient en serie etait place lui aussi dans le meme bain et son 

role etait d'eliminer I'entraTnement possible de gouttelettes d'eau. Une bande chauffante 

permettait de chauffer la conduite qui reliait le saturateur a I'entree du reacteur et ainsi 



74 

eviter la condensation de I'eau dans la conduite. A la sortie du reacteur, le melange gazeux 

passait d'abord par une cartouche de dessechant et puis il etait achemine vers le 

chromatographe (Perkin-Elmer Sigma 300) pour I'analyse. 

4.1.4 Evaluation de l'activite apparente 

Les performances des differents catalyseurs pour I'oxydation du methane ont ete 

evaluees a I'aide de mesures realisees en regime permanent dans le reacteur tubulaire a 

ecoulement piston, decrit precedemment. Les mesures etaient effectuees dans des 

conditions identiques afin de pouvoir faire une analyse comparative. 

Les echantillons des divers catalyseurs finement broyes (0.1 g, sauf quand 

expressement indique) etaient dilues avec de la pierre ponce (10 ml) pour assurer 

I'isothermicite du lit catalytique. Au prealable des tests ont ete effectues pour evaluer 

l'activite de la pierre ponce. Dans aucun cas on a enregistre une activite. On a done pu 

conclure que dans 1'intervalle de temperatures utilise pour evaluer la performance des divers 

catalyseurs, le diluant etait completement inerte. 

Les performances ont ete evaluees sur la base de la conversion du CH4. Un courant 

contenant 1 vol. % de CH4 dans I'air etait alimente au reacteur en maintenant un debit 

constant de 200 ml/min. Le lit catalytique etait prechauffe sous un courant d'air avant 

chaque test. 

Pour chaque echantillon de catalyseur on a mesure la conversion d'abord a 400°C et 

puis a 440°C. Par la suite une deuxieme mesure a 400°C etait faite afin d'evaluer la possible 

deactivation du catalyseur. Avant de proceder a I'analyse chromatographique, on verifiait 

que le regime stationnaire etait atteint (=40 min). Chaque mesure chromatographique etait 
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effectuee en triplicata. La duree de chaque test, comprenant le prechauffage, etait d'environ 

8 heures. 

Pour s'assurer que la reaction catalytique n'etait pas controlee par la diffusion 

externe ou interne au niveau du transfert de masse et de chaleur, des criteres ont ete 

appliques: 

i. Diffusion externe (critere de Mears): 

• Critere pour le transfert de masse : 

rpbR0n 

kCCH4 
<0,15 

• Critere pour le transfert de chaleur: 

\MR\rPbR0E 

hT2R < U<1:> 

ii. Diffusion interne (critere de Wiesz-Prater): 

• Critere pour le transfert de masse : 
}2 

rPpRJ = 1 

• Critere pour le transfert de chaleur: 

\AHR\rRl 1 

Pour toutes les conditions experimentales, les donnees obtenues respectaient les criteres. 

On a done suppose qu'il n'y avait pas eu de limitations diffusionnelles externes ou internes. 
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4.2 L'effet des additives sur la stabili te thermique du T1O2 

Bien que le Ti02 (anatase) possede une tres grande surface specifique initialement, 

sa structure est instable et tend a changer lors de la calcination, en entratnant une 

diminution de la surface specifique (Reddy, Ganesh, & Khan, 2004). Les tests effectues sur 

deux echantillons differents de Ti02 (anatase), ayant au debut une surface specifique 

superieure a 250 m2/g, ont montre une reduction considerable de la surface apres 

calcination deja a 650°C (Tableau 4.1). 

Tableau 4.1 Surface specifique du Ti02 avant et apres calcination a 650°C durant 12 heures 

Surface specifique (m2/g) Surface specifique (m2/g) 

Support avant calcination apres calcination 

Ti02-anatase 

(Hombicat UV100) >250 28 

T i 0 2 - anatase 

(Kronos) >250 34 

En realite la transformation irreversible de I'anatase (phase metastable) en rutile 

(phase stable) commence deja a 400°C. Selon Kumar (1995), le rutile est la structure 

thermiquement la plus stable parce que la dimension des cristaux qui la composent (plus 

grands par rapport a I'anatase) depasse une certaine dimension critique (rc), qui est entre 

autre fonction de I'energie de formation. Puisque la dimension des cristaux qui composent 

I'anatase est inferieure a rc, I'augmentation de temperature, qui facilite la mobilite des ions, 

favorise la restructuration et I'accroissement des cristaux et par consequence la 

transformation en rutile. 
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La presence d'elements dopants, comme le lanthane (K.-N. P. Kumar, Keizer, 

Burggraaf, Okubo, & Nagamotoand, 1993; LeDuc, Campbell, & Rossin, 1996), le cerium (K. N. 

P. Kumar, Keizer, & Burggraaf, 1994) et I'alumine (K. N. P. Kumar, 1995), agit sur la valeur de 

rc. Si la dimension critique rc diminue, par consequence la temperature de transformation de 

I'anatase en rutile augmente, ce qui ameliore sa stabilite thermique. 

Tableau 4.2 Effets des additifs sur la surface specifique du Ti02 apres calcination a 650°C 

durant 12 heures. 

Echantillon Support Surface specifique (m2/g) 

a l Ti02- Ce0045 (0,45 at.% Ce)* 4 ! 

a2 Ti02 - CeOl (1 at.% Ce) 54 

a3 Ti02 - AI08 (8 at.% Al) 71 

a4 Ti02- Alio (10 at.% Al) 71 

a5 Ti02 - AI20 (20 at.% Al) 80 

a6 J\O2-AI08-Ce008 75 

a7 T\O2-AI08-La008 80 

a8 J\O2-AI20-Ce008 82 

* Les concentrations des dopants sont exprimees en termes de pourcentage atomique (at.%). 

D'apres les tests effectues, on a observe que I'alumine jouait un role important dans 

la stabilisation de la surface specifique. Bien que selon Reidy et al. (2006) I'alumine n'est pas 

toujours efficace dans la stabilisation thermique de I'anatase, dans notre cas on a observe 

que la presence d'atomes Al3+ dans la matrice structurale permettait de maintenir la surface 

specifique entre 70 et 82 m2/g (Tableau 4.2, echantillons de a3 a a8). L'ajout de La3+ ou Ce4+ a 

eu aussi un effet positif sur la stabilite des echantillons. Le lanthanium a un effet important 

par rapport au cerium, si la quantite d'alumine est faible (<10%). Pour des concentrations 



78 

d'alumine plus grandes, I'influence de cerium et de lanthane est moins evidente et tend a 

etre similaire. 

Pour conclure on peut dire que I'influence des additifs utilises pour stabiliser la 

surface specifique de I'anatase diminue selon I'ordre suivant: 

• Al » La > Ce si la quantite d'alumine est inferieure a 10% 

• Al » La = Ce si la quantite d'alumine est superieure a 10% 

4.3 L'influence du TiCh comme support sur I'activite apparente 

D'un cote il est generalement accepte que I'activite du Pd sur alumine est excellente, 

de I'autre le role du dioxyde de titane n'a pas encore ete completement elucide. Comme deja 

mentionne au chapitre 3, Hoflund et al. (2000) ont observe que le dioxyde de titane sans 

I'ajout de metal noble etait capable d'oxyder le methane a des temperatures inferieures a 

400°C. Agrafiotis et Tsetsekou (2000a) raportent que le Rh sur le Ti02 performe mieux que 

sur I'alumine. lis attribuent ceci a la forte interaction entre le metal et le support. Wang 

(2002) affirme aussi que Pd/Ti02 performe mieux que Pd/Al203 et que la temperature 

necessaire pour atteindre 50% de conversion est respectivement de 440°C pour le Pd/Ti02 et 

de 490°C pour le Pd/Al203 (=1 wt.% Pd; 0,83% CH4/air; debit 120 ml/min). 

Contrairement a ce qu'on s'attendait, nos tests avec les catalyseurs ayant differents 

supports ont montre clairement la superiorite de I'alumine et du Zr02 sur le dioxyde de 

titane. Le tableau 4.3 montre I'activite apparente des catalyseurs en fonction de differents 

supports utilises. L'echantillon bl etait un catalyseur commercial (Procatalyse) constitue par 

des billes d'alumine impregnees avec 0,2 m.% de Pd. Par contre, les supports des autres 

echantillons etaient constitues de billes d'alumine (b2 et b3), de la poudre d'alumine 
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obtenue par precipitation de I'hydroxyde (64), de la poudre de dioxyde de zirconium 

stabilisee par 8 m.% d'oxyde d'yttrium (b5) et de la poudre de dioxyde de titane (b6). 

Deja a 440°C, les echantillons b3 et b4, caracterises par une surface specifique tres 

elevee (> 100 m2/g), ont montre des excellentes qualites catalytiques, en oxydant presque 

completement le methane alimente. Parmi les catalyseurs ayant I'alumine comme support, 

c'est le catalyseur commercial qui a performe le mieux, meme si la quantite de Pd deposee 

etait cinq fois inferieure a celle des autres echantillons. II faut remarquer que le catalyseur 

utilisant le support commercial de la compagnie Alfa-Aesar (echantillon b2), caracterise par 

une tres grande surface specifique (>200 m2/g), n'a pas montre la performance attendue. 

Puisqu'il n'y a eu aucune difference evidente dans la methode de preparation de cet 

echantillon, on peut done conclure que dans I'oxydation catalytique du methane I'activite 

apparente ne semble pas directement fonction de la surface specifique. 
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Tableau 4.3 Influence du support sur I'activite apparente des catalyseurs. Echantillons 

calcines a 650°C durant 12 heures. 

Echantillon 

bl 

b2 

b3 

b4 

b5 

bS 

Catalyseur 

1% m. Pd/support 

masse utilisee 0,1 g 

0,2 m.% Pd/Al203 

Procatalyse, billes 3-mm 

Al203 (billes, Alfa-Aesar) 

Al203 (billes, Aldrich) 

Al203, poudre a partir de 

AI(OH)3 

Zr02-8m.% Y203 

Ti02 (masse utilisee 0,5 g) 

Surface 

specifique 

(m2/g) 

66 

203 

105 

110 

27 

28 

Y a 

'MOO, montee 

85 

24 

55 

65 

64 

43 

X440 

95 

54 

99 

97 

97 

55 

X400, 

b 
descente 

72 

39 

97 

85 

86 

23 

3 X4oo,montee represente la conversion de methane dans la phase de montee en temperature 

b X40o,descente represente la conversion de methane dans la phase de descente en temperature 

Pour chaque test le temps entre les phases de montee et de descente est d'environ 3 heures. 

L'echantillon bS, qui possede apres calcination une surface specifique tres faible 

comparable a celle de l'echantillon b6 (< 30 m2/g), a montre par contre une activite 

apparente proche du catalyseur sur alumine. Comme deja observe par Papadakis et al. 

(1996), si le Pd est supporte par un solide possedant une excellente conductivity ionique 

(comme c'est le cas de la zircone stabilisee par Y203), on observe une augmentation 

importante de I'activite apparente, permettant de reduire la quantite de metal noble depose 

sur le catalyseur, sans toutefois en modifier les performances. 

L'echantillon bS par contre a montre une tres faible activite, bien que la masse de 

catalyseur utilise pour les tests etait cinq fois superieure a celle utilisee pour les autres 
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catalyseurs (0,5 g). Meme si pour quelques tests la temperature atteinte etait tres elevees 

(=500°C), la conversion mesuree ne depassait jamais 60%. 

L'evidente inferiority du catalyseur Pd/Ti02 nous a pousses a faire quelques 

remarques. Les catalyseurs ayant I'alumine ou la zircone comme support ont montre des 

bonnes performances parfaitement reproductibles. En plus, les valeurs obtenues etait 

comparables aux resultats trouves dans la litterature (Oh et al., 1991; Farrauto et al., 1992; 

van Giezen et al., 1999; Gelin & Primet, 2002; Groppi, 2003; Demoulin et al., 2005; Klvana et 

al., 2005). L'explication de la faible activite du catalyseur Pd/Ti02 devrait etre recherchee 

plutot dans I'interaction entre le dioxyde de titane et le Pd. Le dioxyde de titane permet une 

plus grande dispersion du metal noble, comparativement a I'alumine (Hadjiivanov & Klissurki, 

1996). Bien que cet effet represente un avantage dans le domaine de la combustion 

catalytique, les dernieres recherches ont cependant indique que la phase la plus active, pour 

la combustion catalytique du methane, n'etait pas uniquement le PdO, mais plutot la phase 

mixte Pd/PdO ou I'oxyde de palladium est disperse dans le Pd metallique (Lyubovsky et al., 

1998, Datye et al., 2000). Le Ti02 tendrait au contraire a disperser plus le Pd, favorisant ainsi 

la presence de la seule phase oxydee plutot que de la phase mixte. 

Selon nos observations, I'echantillon b6 compare aux autres echantillons, a montre 

aussi une importante et rapide deactivation (voir tableau 4.3). La colonne X40o,Up represente 

la valeur de conversion a 400°C pendant la premiere partie du test (montee), tandis que 

X4oo,down represente la valeur de conversion en descendant (deuxieme partie du test). Le 

temps ecoule entre ces deux parties etait d'environ 3 heures. 

Quant aux catalyseurs ayant I'alumine et le dioxyde de zirconium comme support, ils 

ont eu un comportement semblable, qui se manifeste par une lente stabilisation 
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accompagnee par une augmentation de I'activite apparente. II faut souligner que les 

catalyseurs testes n'avaient pas subi prealablement aucune procedure d'activation. 

Le catalyseur Pd sur dioxyde de titane (anatase), au contraire, pendant les tests a 

perdu presque 50% de son activite initiate. 

4.4 L'influence des additifs sur I'activite apparente 

Le tableau 4.4 montre l'influence des additifs (cerium et lanthane) sur I'activite 

apparente des catalyseurs ayant le Ti02 comme support. Les echantillons de b7 a bl2 ont 

ete prepares a partir de la suspension de I'hydroxyde de titane. La temperature de 

calcination (650°C) a ete choisie en fonction de la temperature maximale d'operation d'un 

pot catalytique (environ 600°C). 

L'ajout du Ce02 au support a permis d'un cote de stabiliser la surface specifique du 

dioxyde de titane et de I'autre d'en augmenter I'activite apparente (b7 et b8). II semble que 

le cerium augmente la mobilite de I'oxygene (Hosokawa, Taniguchi, Utani, Kanai, & Imamura, 

2005). Toutefois I'augmentation de I'activite de ce catalyseur dope n'etait pas assez 

importante pour pouvoir faire des comparaisons avec les catalyseurs utilisant I'alumine 

comme support. En plus, la deactivation toujours presente ne semblait pas etre influenced 

par le dopage au cerium. 
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Tableau 4.4 Influence des additives sur I'activite apparente des catalyseurs. Echantillons 

calcines a 650°C durant 12 heures. 

Echantillon 

b7 

b8 

b9 

blO 

bll 

bl2 

Catalyseur 

1% m. Pd/support 

(masse utilisee 0,1 g) 

Ti02 (masse utilisee 0,5 g) 

Ti02 - Ce015 (masse utilisee 0,5 

g) 

Ti02 - AlfaAesar (#44429) billes 

Ti02 - AI20 

Ti02 - AI20 - La008 

Ti02 - AI20 - Ce008 

Surface 

specifique 

(m2/g) 

28 

40 

200 

69 

72 

63 

Y a 

"400, montee 

43 

51 

16 

18 

22 

35 

X440 

55 

62 

32 

33 

39 

51 

v b 

A400, descente 

23 

27 

16 

16 

18 

27 

3 X40o,montee represente la conversion de methane dans la phase de montee en temperature 

b X40o,descente represente la conversion de methane dans la phase de descente en temperature 

Pour chaque test le temps entre les phases de montee et de descente est d'environ 3 heures. 

L'ajout d'alumine au support de Ti02 a permis aussi de stabiliser le catalyseur et d'en 

augmenter I'activite apparente. Contrairement au dioxyde de cerium, I'alumine semble 

reduire la deactivation du catalyseur. L'echantillon blO presentait presque la mime activite 

a 400°C au debut et a la fin du test. L'addition du lanthane et du cerium mene a une legere 

augmentation de la performance des catalyseurs (bll et bl2). Contrairement au La203, bien 

qu'il permet d'augmenter la surface specifique, I'oxyde de cerium a un effet positif sur 

I'activite apparente du catalyseur. Toutefois les valeurs de conversion obtenues sont 

largement inferieures a celle observees avec les catalyseurs utilisant I'alumine ou la zircone 

comme support. 
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Finalement I'echantillon b9, caracterise par un support avec une tres grande surface 

specifique (=200 m2/g), a montre une faible activite catalytique. Cette constatation demontre 

encore une fois que I'activite apparente des catalyseurs n'est pas directement liee a la 

surface specifique. 

4.5 L'effet de la morphologie du dioxyde de titane sur I'activite 

apparente 

Si on compare l'effet des differentes structures du Ti02 sur I'activite apparente des 

catalyseurs, on peut constater un comportent different selon leur degre de cristallinite. Le 

tableau 4.5 montre I'influence de la morphologie du Ti02 sur I'activite apparente. Les 

echantillons de bl3 a bl6 ont ete calcines a une temperature plus faible (550"C) a la suite 

des faibles valeurs de conversion atteintes. 

L'echantillon bl3 caracterise par une faible cristallinite et une tres grande surface 

specifique performe mieux a 440°C que celui avec une grande cristallinite (bl4). Toutefois, 

bien qu'entre les deux catalyseurs il y a presque une difference d'un ordre de grandeur dans 

la valeur de surface specifique, I'augmentation de I'activite apparente est beaucoup plus 

faible. 

De plus on peut observer que I'echantillon bl3 subit une importante deactivation. 

Comme on a deja remarque dans les precedents paragraphes, la dimension des cristaux 

influence la stabilite de la phase solide. La reorganisation de la structure cristalline avec la 

temperature peut engendrer ['encapsulation du metal noble et par consequence la perte 

d'activite. 
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Tableau 4.5 Influence de la morphologie du Ti02 sur l'activite apparente des catalyseurs. 

Echantillons calcines a 550°C durant 12 heures. 

Echantillon 

Catalyseur 

1% m. Pd/support 

(masse utilisee 0,1 g) 

Surface 

S p e d f i q u e X 4 0 0 , montee* 

(m2/g) 

M40 

MOO, 

descente 

bl3 

bl4 

blS 

bl6 

Ti02 - AlfaAesar (44429 ) billes 

Anatase - tres faible cristallinite 

Ti02 - AlfaAesar (43828) billes 

Anatase - grande cristallinite 

Ti02 - Degussa P25 

anatase/rutile (80/20) 

Ti02 - TIOXIDE rutile/anatase 

(95/5) 

200 

29 

42 

13 

54 

26 

78 

45 

80 

42 

95 

62 

38 

25 

72 

40 

a X4oo,montee represente la conversion de methane dans la phase de montee en temperature 

b X40o,descente represente la conversion de methane dans la phase de descente en temperature 

Pour chaque test le temps entre les phases de montee et de descente est d'environ 3 heures. 

II faut remarquer que les catalyseurs supportes par une phase mixte (anatase et 

rutile) ont un comportement inattendu. 

En effet, I'echantillon bl5, dont le support etait une phase mixte anatase - rutile en 

proportion 80/20, a montre une excellente qualite oxydative. L'activite apparente observee 

etait comparable a celle de I'echantillon b5 (Pd/Zr02-8wt% Y203), et atteignait 95% a 440°C. 

En plus ce catalyseur a bien resiste a la deactivation, puisque son activite a diminue 

seulement de 8% entre le debut et la fin du test. Le Ti02 de Degussa, caracterise par des 

cristaux de tres faible dimension (21 nm), est obtenu par pyrolyse du TiCI4 dans un reacteur a 

flamme continue. L'activite apparente relativement elevee de ce catalyseur commercial n'est 
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pas surprenante. En effet, ii est generalement reconnu comme etant I'un des plus efficaces 

catalyseurs pour la photodegradation des COV, grace entre autre a I'interaction entre les 

deux phases (anatase et rutile) qui semble favoriser I'activite catalytique (Li, Chen, Graham & 

Gray, 2007). 

L'echantillon bl6, constitue de 95% de rutile, a montre aussi une activite apparente 

tres elevee relativement a sa faible surface specifique (13 m2/g)- La conversion, qui a la fin du 

test etait stable a 40%, etait superieure a celle observee pour les autres echantillons a base 

d'anatase. Bien que la valeur maximale de conversion etait inferieure a celle obtenue par 

l'echantillon bl5, il a montre une faible sensibilite a la deactivation. 

Pour quelle raison done le rutile semble performer mieux que I'anatase, bien que sa 

surface specifique soit plus faible? L'effet de la differente morphologie entre le rutile et 

I'anatase peut raisonnablement expliquer cette difference de comportement. 

Bien que I'interaction entre le palladium et le dioxyde de titane n'a pas fait I'objet 

specifique d'etudes anterieures, on pense qu'il est possible de trouver une similitude avec le 

systeme Pt/Ti02, sur la base de la comparaison entre ces deux elements. En faite le Pt et le 

Pd appartiennent au meme groupe (VIII) et sont chimiquement proches : les deux possedent 

la meme electronegativite (2,2 Pauling) et leurs oxydes sont des bases faibles. lis possedent 

entre autre le meme rayon atomique (1,38 A). 

L'interaction metal-support pour le systeme Pt/Ti02 a ete amplement etudiee. Pesty 

et al. (1995) ont demontre qu'a partir de 230°C le platine depose sur I'anatase est 

progressivement entoure par des suboxydes de titane (TiOx). Cette encapsulation du metal 

est fonction de la temperature. A 530°C le Pt est entierement recouvert par le support. 
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De facon similaire on peut supposer que I'interaction entre le dioxyde de titane et le 

Pd et la temperature de reaction relativement elevee (440°C) favorisent I'encapsulation du 

metal. Ceci pourrait expliquer la forte deactivation du catalyseur et la difference evidente 

de comportement du Ti02 et des autres supports (Al203 et Zr02). Le dioxyde de titane est 

partiellement reduit a la surface par le metal noble, en favorisant la formation de suboxydes 

(TiOx) caracterises par une grande mobilite. Les suboxydes avec ('augmentation de 

temperature tendent a recouvrir partiellement ou completement le metal noble. 

La reduction des ions Ti4+ a Ti3+ et leur consequente migration semble toutefois etre 

plus difficile sur la surface du rutile que sur la surface de I'anatase (Lin et al., 2004). Ceci 

implique que la structure du rutile, qui est entre autre thermiquement plus stable, tend a 

bloquer la diffusion des ions Ti3+ responsables du recouvrement du palladium, favorisant 

done I'activite apparente du catalyseur. 

Enfin, il a ete demontre que la presence du rutile diminue la dispersion du Pd sur le 

support (Panpranot, Kontapakdee, & Praserthdam, 2006). II semble done raisonnable que la 

presence du rutile favorise la formation de la phase mixte Pd/PdO, consideree comme la plus 

active pour I'oxydation du methane. 

4.6 Choix du catalyseur pour le RAC 

La comparaison des catalyseurs constitues par des supports traditionnels (alumine 

et zircone) avec plusieurs catalyseurs supportes sur le dioxyde de titane a permis d'orienter 

le choix du catalyseur pour le reacteur auto-cyclique. 
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Puisque les catalyseurs ayant I'alumine comme support ont montre une excellente 

activite apparente sans deactivation, on a decide de les utiliser pour le reacteur auto-

cyclique. 

Parmi les catalyseurs a base d'alumine, c'est le catalyseur commercial Procatalyse 

(0,2 m.% Pd/Al203, billes de 3 mm), qui a montre la meilleure performance. Afin d'augmenter 

I'activite et sa stabilite, on a decide de I'enrichir en Pd afin d'atteindre une concentration 

totale de metal noble de 0,9 m.%. 

Pour les monolithes, on a choisi d'utiliser le washcoat a base d'alumine. L'influence 

de I'epaisseur de la couche de washcoat a ete evaluee. En effet deux echantillons de 

monolithes (0,1 g) impregnes par la meme quantite de Pd (1 wt.%), mais possedants une 

differente quantite de washcoat (10 et 19% du poids du monolithe), ont ete testes dans le 

reacteur integrale avec un melange d'air contenant du methane (1 vol. %). Aucune difference 

notable dans I'activite apparente n'a ete observee. 

On a ensuite etudie I'effet du cerium sur le washcoat. Dans le tableau 4.6 on 

compare I'activite des poudres utilisees pour induire les monolithes. Le catalyseur dope avec 

1 m.% Ce02 a performe mieux que celui uniquement a base d'alumine, meme en presence de 

la vapeur d'eau (8 vol.%) (Tableau 4.6). Comme on s'attendait, les valeurs obtenues ont 

confirme que la presence du Ce02 a un effet positif sur I'activite apparente du catalyseur. Cet 

effet a ete amplement discute en litterature (Gelin & Primet, 2002) 
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Tableau 4.6 Influence de I'addition du Ce02 dans le washcoat sur I'activite apparente du 

monolithe. 

Echantillon 

bl7 

bl8 

Catalyseur 

1% m. Pd/Support 

(masse utilisee 0,1 g) 

Al203 - 1 % Ce02 

AI2O3 

400°C 

1% CH4, 
1% CH4/air 

8%H20/air 

86 

43 

22 

15 

1% CH4/a 

100 

96 

440°C 

lir 
1% CH4, 

8%H20/air 

44 

22 

Sur la base des resultats obtenus, le choix final des catalyseurs pour le reacteur auto-cyclique 

a done ete le suivant: 

• Pour la section de rallumage, on a utilise le catalyseur commercial Procatalyse 0,2% 

Pd/Al203 enrichi au palladium pour atteindre 0,9% wt. de Pd; 

• Pour la couche induite (washcoat) des monolithes, on a utilise I'alumine dopee avec 

1% de Ce02. 

La preparation, la caracterisation et revaluation de ces catalyseurs, sera detaillee au chapitre 

5. 

4.7 Conclusion 

Dans cette etude faisant partie du domaine de la catalyse, on a compare plusieurs 

catalyseurs avec le Pd comme phase active, en termes d'activite apparente et de surface 

specifique, en essayant de relier leur performance avec le type de support utilise (Al203, 

Zr02- 8 m.% Y203, Ti02 rutile et anatase). 

Bien que plusieurs references bibliographiques consideraient le dioxyde de titane 

tres prometteur comme support pour la combustion catalytique du methane, nos tests 
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effectues au laboratoire ont montre une tendance opposee, en accord avec d'autres travaux 

(Escandon et al., 2005; Cullis & Willatt, 1983) 

Par rapport aux supports traditionnels (alumine), les catalyseurs ayant comme support le 

dioxyde de titane performent mal et ils se desactivent tres rapidement. 

Bien que I'anatase soit caracterise par une surface specifique tres eleve, sa 

calcination a 650°C mene a une forte reduction de la surface (<30 m2/g). Cependant I'ajout 

de I'alumine, de I'oxyde de lanthane et de cerium, permettent de stabiliser thermiquement 

le support et d'obtenir du Ti02 (anatase) avec une surface specifique de 80 m2/g-

L'activite apparente des catalyseurs avec differents supports diminue dans I'ordre : 

Al203 > Z r0 2 - 8 m.% Y203>Ti02. L'addition au Ti02 de I'alumine et en particulier de I'oxyde de 

cerium permet d'ameliorer la performance. II faut remarquer que dans tout les cas elle reste 

inferieure a celle obtenue avec I'alumine comme support. 

II est toutefois important de mentionner que la phase cristalline de I'oxyde de titane 

(anatase/rutile), influence l'activite apparente et la deactivation. Cet effet est probablement 

du a la formation de suboxydes sur la surface pres du metal noble et a la facilite de diffusion 

des ions Ti3+. Par consequence, lorsque le rutile est utilise comme support, meme s'il possede 

une faible surface specifique, il favorise plus l'activite que I'anatase, puisque la migration des 

ions Ti3+ est freinee a cause de la differente structure cristalline. 

On pense aussi que la tendance du rutile de disperser moins le palladium 

comparativement a I'anatase, favorise la formation de la phase mixte Pd/PdO, plus active 

que le seul PdO. 

Les resultats concernant cette etude on fait aussi I'objet d'une presentation lors du 

19*me Canadian Symposium of Catalysis en 2006. 
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Chapitre 5 

Les catalyseurs pour le reacteur auto-cyclique 

5.1 Preparation, caracterisation et evaluation 

5.1.1 Preparation des catalyseurs 

Billes 

Le catalyseur a ete prepare a partir du catalyseur commercial 0,2 wt.% Pd/Al203 

(Procatalyse) par impregnation avec une solution ammoniacale de chlorure de palladium, 

afin d'atteindre une concentration finale de 0,9 wt.% de Pd. Apres impregnation les billes ont 

ete d'abord sechees sous hotte avec une lampe infrarouge et ensuite calcinees 12 heures a 

650°C. 

Monolithes 

Pour la partie externe du reacteur, les monolithes sous forme d'anneaux ont ete 

obtenus a partir de cylindres en cordierite (Sud-Chemie, 400 cpsi), de 92 mm de diametre et 

51 mm de longueur. Les cylindres ont ete coupe au laboratoire afin d'obtenir des anneaux 

ayant un diametre interne de 62 mm. 

Pour la partie interne du reacteur (tube), des monolithes cylindriques de 41 x 51 mm 

de la meme compagnie ont ete utilises. 

Pour obtenir les catalyseurs trois etapes successives ont ete appliquees aux 

monolithes : lavage, enduction et impregnation. 
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Les monolithes ont ete d'abord laves a I'eau distillee et ensuite calcines 2 heures a 

700°C. Par la suite, ils ont ete enduits avec une couche de support en les plongeant dans une 

suspension aqueuse de 12 wt. % de y-alumine, stabilise par 1 m. % de Ce02. L'exces de 

suspension a ete elimine a I'aide d'air comprimee. Finalement les monolithes ont ete seches 

et calcines. Les monolithes ainsi enduits contenaient 10±1,5 wt.% de revetement par rapport 

a la masse totale du monolithe. 

L'impregnation de la couche resultant de I'enduction a ete realisee avec une solution 

ammoniacale de chlorure de Pd. Les monolithes apres l'impregnation ont ete seches et enfin 

calcines 6 heures a 600°C. Le catalyseur ainsi obtenu contenait 0,80 ± 0,06 wt.% de Pd, 

correspondant a 4 g Pd/L de monolithe. 

5.1.2 Caracterisation 

La surface specifique des catalyseurs a ete mesuree par la methode BET. Certaines 

caracteristiques physiques du monolithe enduit ont ete ensuite determinees par microscopie 

electronique a balayage (voir figure 5.1). 

Le tableau 5.1 resume les caracteristiques des catalyseurs utilises. Quand la valeur 

n'etait pas disponible experimentalement, on a utilise une valeur typique rapportee dans la 

litterature. 
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Figure 5.1 Image du canal du monolithe enduit obtenue par microscopie electronique a 

balayage. 



Tableau 5.1 Proprietes Physiques des catalyseurs utilises dans I'unite pilote 

Proprietes physiques Valeur 

Billes 

Porositeb 0,77 

Tortuositea 1,5 

Densite du l i tb 640 kg/m3 

Conductivity thermiquec 10,5 W/m °C 

Rayon equivalent des poresc 3,77-10"5 mm 

Surface de contact par unite de volumea 1880 m2/m3 

Surface specifique (BET)b 60 m2/g 

Monolithes 

Largeur du canal du monolithe non enduitd 1,1 mm 

Epaisseur de la paroi des canaux du monolithed 0,2 mm 

Surface de la section de washcoatd 0,135 mm2 

Perimetre mouille du canal du monolithe enduitd 3,8 mm 

Charge du washcoatb 55 kg/m3 

Densite apparente du monolitheb 562 kg/m3 

Densite de la cordierite a 2500 kg/m3 

Volume des mesoporesa 0,07 cm3/g 

Volume des macroporesa 0,18 cm3/g 

Surface specifique du washcoat (BET)b 39 m2/g 

Tortuositea 4,0 

Section transversale ouverted 0,64 

Epaisseur effectif de la paroia 0,162 mm 

Diametre hydraulique a 1,1 mm 

Porosite du washcoat3 0,67 

Rayon equivalent des poresc 4,9910"5 mm 

a Hayes & Kolaczkowski, 1997 bmesures de laboratoire cSatterfield, 1970 

d Donnees obtenues par microscopique electronique a balayage 
BET= Brunaur-Emmett-Teller 
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5.1.3 Evaluation de l'activite apparente 

Les parametres cinetiques des deux types de catalyseur ont ete evalues sur la base 

de mesures de conversion du CH4 effectuees a I'aide du montage experimental presente au 

chapitre4(§4.1.3). 

Un melange gazeux forme d'air contenant 0,5 vol.% de methane etait alimente au 

U-reacteur avec un debit constant de 200 ml/min. La concentration du methane etait 

obtenue a partir d'un cylindre rempli d'un melange de 4 vol.% CH4 dans I'air. 

L'inhibition de I'eau et du C02 a ete aussi evaluee. Dans ce cas, I'alimentation 

au U-reacteur etait composee par 0,5 vol.% de methane, 7 vol.% de C02 (Air Liquide) et 14 

vol% de H20 (a I'aide d'un saturateur). Le debit d'air etait ajuste en consequence pour 

maintenir le debit total a 200 ml/min. 

L'activite des catalyseurs a ete mesuree entre 250 et 500°C, par echelons de 50°C. La 

reproductible des resultats a ete verifiee par la determination de la conversion en 

triplicata. 

5.2 Parametres cinetiques 

Bien que des modeles relativement complexes (Mars-Van Krevelen ou Eley-Rideal) 

peuvent etre utilises pour representer la cinetique d'oxydation du methane sur Pd (Hayes et 

Kolaczkowski, 1997), si la combustion se deroule en exces d'air (cCH4 « C02) la vitesse de 

reaction peut etre representee par un simple modele de premier ordre par rapport au 

methane et d'ordre zero par rapport a I'oxygene (Klvana et al., 2005). De facon similaire si les 

concentrations de C02 et H20 sont constantes et en large exces par rapport au methane (cCH4 

« cC02, cH2o) la vitesse de reaction peut etre representee a nouveau par un simple modele de 
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premier ordre, en englobant dans le calcul des parametres cinetiques la contribution 

constante de I'eau et du C02. Afin de verifier que la concentration d'oxygene n'influence pas 

I'activite apparente des catalyseurs, des tests ont ete effectues en utilisant differentes 

concentration d'oxygene. Dans la plage des valeurs utilisees, qui couvre les valeurs d'02 dans 

les effluents des moteurs au GNV (5-i-20 vol. % de 02), aucune difference significative n'a ete 

observe. 

Puisque revaluation des parametres cinetiques dans cette etude avait comme but la 

moderation mathematique et non a la determination exhaustive de la cinetique de 

reaction, une seule concentration initiate de methane a ete consideree (5000 ppm). De facon 

similaire, 1'evaluation des parametres cinetiques en presence d'eau et de C02a ete faite en 

utilisant un large et constant exces de ces deux composants (7 vol.% de C02 et 14 vol.% de 

H20). Aussi dans ce cas, ['utilisation d'un simple model pseudo-premier ordre pouvait etre 

justifie par le fait que pour le reacteur les concentrations d'eau et de C02 restaient quasi 

stables. L'effet d'inhibition a done pu etre represents par les valeurs de la constante de 

Vitesse: 

Methane dans I'air (pour 5-20 vol % d'02) 

k=f(cCHA>c0J)=^k0cCH4 

CCH4 « C02 ordre zero 

Methane dans le gaz d'echappement synthetique (pour 5-20 vol % d'02) 

k — f\.cCH4>
 c02>

 CC02>
 CH20J = * f\.cCH4>

 co/)f\.cC02>
 CH20) ==* ^0cCH4 

A A 

ordre zero concentration 

CCH4«CO2,CCO2,CH20 „ t + ordre zero 
constante 
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Avant de proceder aux mesures de conversion pour revaluation des parametres 

cinetiques, la stabilite du catalyseur (0,1 g) a ete verifiee. Typiquement, pendant les 

premieres 12 heures la conversion du methane augmentait pour ensuite diminuer et enfin 

se stabiliser apres 36 heures. Les donnees, servant a la determination des parametres 

cinetiques, ont ete collectees seulement une fois la stabilite du catalyseur atteinte. 

L'equation du modele cinetique pour un reacteur integral, en supposant un ecoulement de 

type piston est: 

l n ( - l n ( l - X)) = ln(fc0 • p0 • T) - ^EE o u T = w/Fo^ 

Les parametres cinetiques obtenus pour les billes et les monolithes sont presentes 

au tableau 5.2, pour le cas du methane et du gaz d'echappement synthetique. La valeur de la 

constante de vitesse (*) inclut I'effet d'inhibition de I'eau (14vol.%) et du C02 (7 vol.%). 

Tableau 5.2 Parametres cinetiques et constantes de vitesse calculees a 350, 450 et 550°C 

pour les catalyseurs utilises dans I'unite pilote. 

Catalyseur 

Billes (3 mm) (Procatalyse) 

0,20 wt.% Pd/AI203 (original) 

0,90 wt.% Pd/Al203 (enrichi) 

0,90 wt% Pd/Al203 (enrichi) 

(en presence de C02 et H20) 

Monolithe 0,80 wt% Pd 

Monolith 0,80 wt% Pd 

(en presence de C02 et H20) 

tapp 

[kJ/ 

mol] 

88 

88 

113 

100 

154 

In A 

[ln(mol/kg 

s bar)] 

12,5 

16,3 

17,4 

15,4 

20,9 

^350 ( " 3501 

[mol / kg 

s bar] 

0,077 

0,48 

0,014* 

0,021 

1,410"3* 

k450 ( ^ 4501 

[mol / kg 

s bar] 

0,9 

5,1 

0,3* 

0,3 

8,5 10"3* 

ks5o {k 550) 

[mol / kg 

s bar] 

5,8 

30,3 

2,8* 

2,3 

190-10"3* 
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Pour rendre plus simple ('interpretation des donnees experimentales, les valeurs des 

constantes de vitesse (calculees a 350, 450 et 550°C) ont ete egalement reportees au tableau 

5.2. Les valeurs indiquees par (*) tiennent compte de I'effet d'inhibition du C02 et de I'eau. 

L'energie apparente d'activation, comprise entre 88 et 154 kJ/mol, est en accord 

avec les valeurs publiees par van Giezen et al. (1999), qui rapportent des valeurs comprises 

entre 23 et 160 kJ/mol pour les catalyseurs a base de Pd sur alumine. Ribeiro et al. (1994), 

qui ont etudie la deactivation du catalyseur Pd/Al203 dans le temps, ont rapporte des 

valeurs d'energie d'activation comprises entre 70 et 90 kJ/mol. Cependant ces valeurs ne 

prennent pas en consideration I'effet d'inhibition du C02et de I'eau. 

Par rapport au catalyseur commercial de base (Procatalyse), la version enrichie a 

montre une nette amelioration de I'activite. Le catalyseur enrichi est presque six fois plus 

actif. Les billes, comparativement aux monolithes, ont montre une activite bien superieure. 

Cette derniere reflete la plus grande concentration specifique de palladium sur le catalyseur. 

L'inhibition de I'eau (et en partie du C02) reduit fortement I'activite apparente des 

catalyseurs. Cependant I'effet inhibiteur diminue au fur et a mesure que la temperature 

augmente. 

Les valeurs des parametres cinetiques ainsi obtenues ont ete utilisees pour la 

modelisation mathematique de la combustion catalytique dans le reacteur auto-cyclique. 
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Chapitre 6 

Resultats experimentaux de I'unite pilote 

6.1 Performance du reacteur auto-cyclique 

Afin de cerner les possibles exploitations du reacteur auto-cyclique et en particulier 

de delimiter la plage d'operation pour la post-combustion du methane dans les gaz 

d'echappement des vehicules au GNV, plusieurs tests ont ete menes a I'aide de I'unite 

pilote. 

En premier lieu le reacteur a ete opere avec un courant d'air chaud, afin d'estimer 

par des bilans les pertes thermiques vers I'environnement. Ensuite pour des raisons 

pratiques, les performances du reacteur ont ete evaluees pour la combustion du methane 

dans I'air, en variant d'une part la concentration de methane a I'entree de 500 a 3800 ppm et 

d'autre part la temperature de 250 a 450°C. Finalement, apres avoir etudie le comportement 

du reacteur lors de la combustion du methane dans I'air, on a evalue ses performances pour 

le cas du gaz d'echappement synthetique (7 vol.% de C02et 14 vol.% de vapeur d'eau). 

Pour atteindre plus rapidement I'etat stationnaire, le reacteur etait prechauffe avant 

chaque test par un courant d'air chaud pendant la nuit. La phase de refroidissement etait 

menee avec un courant d'air. 

Le reacteur a ete opere au total plus de 1200 heures et la duree des tests individuels 

pouvait aller jusqu'a 160 heures. Presque 900 moles de methane ont ete oxydees dans le lit 

catalytique du reacteur. Cependant aucune diminution de I'activite apparente du catalyseur 

n'a ete observee. 
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Durant les tests effectues, la perte de charge etait comprise entre 30 et 50 kPa. 

6.2 Estimation de pertes de chaleur 

L'estimation experimental des pertes de chaleur du reacteur vers I'environnement a 

ete effectuee par des bilans thermiques entre I'entree et la sortie du reacteur, a partir des 

valeurs de temperature mesurees. Les mesures de temperature prises lorsque le regime 

stationnaire etait atteint ont ete realisees en utilisant un debit constant de 140 l/min soit 

d'air ou de melange air/CH4, avec une concentration de methane non superieure a 3800 

ppm. On a considere le regime stationnaire atteint, si le profile de temperature dans le 

reacteur etait constant pour au moins 1 heure. 

Sur la base de ces donnees, on a evalue les pertes thermiques dans le cas du courant 

d'air chaud entre 120 et 190W, pour des temperatures a I'entree comprises entre 350 et 

450°C. Des valeurs similaires ont ete obtenues quand le reacteur etait alimente par le 

melange air/methane. 

6.2.1 Recuperation de la chaleur 

Le systeme de recuperation de la chaleur, caracterise par les ailettes, doit permettre 

en tout le temps le transfert de la chaleur generee par la reaction au melange gazeux a 

I'entree. De plus, il doit favoriser le rallumage de la reaction dans la partie annulaire lorsque 

le front de combustion se trouve dans la partie interne proche de la sortie du reacteur. On 

definit done la recuperation (HT) par le rapport entre la chaleur transmise de la partie interne 

a la partie annulaire et la chaleur generee par la reaction meme : 
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_ Qtrans 

Qreact 

Pour estimer la chaleur transmise, un bilan de la zone VI, qui se trouve dans le tube 

interne (voir la figure 2.18), a ete fait. Si la reaction se deroule dans la zone II (partie 

annulaire) plutot que dans le tube interne, on peut dire que la chaleur transmise (de la partie 

annulaire au tube interne) equivaut a la variation d'energie dans la zone VI. Cette variation 

peut etre consideree comme une estimation de la quantite de chaleur transmise grace aux 

ailettes, independamment de la direction selon laquelle le transfert est fait. En considerant le 

cas ou la conversion mesuree est le resultats de la combustion dans la zone II et les valeurs 

de temperature mesurees aux extremites de la zone VI par les thermocouples T13 et Ts (voir 

figure 2.19), on obtient: 

_ T13 - Ts 

Les valeurs obtenues de la recuperation de chaleur sont en general faibles (HT <0,21), 

ce qui indique que une partie importante de chaleur generee par la reaction est emportee de 

la zone II par le gaz. Cette tendance est confirmee par les resultats AT et ATad presentes au 

tableau 6.1. Une augmentation de la quantite de la chaleur recuperee pourrait etre obtenue 

en diminuant les resistances de contacte au milieu des interfaces ailette-parois, parois-

ailette. 

6.3 Resultats experimentaux : combustion du methane dans l'air 

Le tableau 6.1 resume les resultats obtenus en termes de conversion et 

d'augmentation de temperature dans le reacteur, pour differentes valeurs de temperature et 

de concentration de CH4 a I'entree. 
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Tableau 6 .1 : Performances du reacteur auto-cyclique alimente par un courant de methane 

dans I'air (140 l/min) 

Tin 

[°C] 

310 

290 

288 

400 

320 

300 

CcH4,in 

[ppm] 

3800 

3800 

3800 

3000 

3000 

3000 

ATad 

[°C] 

100,4 

101,1 

101,3 

78 

79,4 

79,8 

AT = " ' max " 1 in 

ra 
86 

87 

87 - 93 b 

66 

66 

59 

Position de 

T a 

1 max 

4-5 

4-5 

13 

2 

4-5,3 

4-5,3 

CH4 

conversion 

[%] 
>99 

>99 

96 

>99 

95 

89 

regime 

stable 

stable 

oscillation 

stable 

stable 

stable 

315 2500 66,3 50 4-5 96 stable 

450 

350 

2000 

2000 

51,4 

52,6 

36 

43 

2 

2 

>99 

>99 

stable 

stable 

350 1000 26,3 12.5 2 >99 stable 

350 

335 

320 

260 

500 

500 

500 

500 

13,1 

13,2 

13,2 

13,3 

2 

2 

<2 

<2 

2 

2 

2 

2 - » 4 - 5 

>99 

>99 

79 

=44 

stable 

stable 

stable 

instable 

3 Le numero represente le thermocouple en accord avec le schema presente a la figure 2.18. 

b Dependamment de la position du front reactionnel dans le reacteur 

Pour chaque concentration de methane, le ATad (colonne 3) correspond a 

I'augmentation maximale theorique de temperature dans le reacteur, dans I'hypothese que 

la reaction a lieu dans des conditions adiabatiques (§ 2.1.2.4). Par definition le ATad est 



103 

fonction de la concentration initiale de methane, ainsi que de la temperature. Le AT (colonne 

4) represente au contraire I'augmentation reelle maximale de temperature observee dans le 

reacteur, vis-a-vis de la temperature d'entree (Tln). On a observe que les valeurs AT = Tmax -

Tin etait generalement inferieure au ATad de 10-15 °C pour tous les tests effectues. On peut 

expliquer cette difference relativement faible par le fait que la zone de reaction etait etroite, 

grace a la concentration elevee de catalyseur dans la zone des billes. Si le front de reaction 

est etroit, la temperature maximale atteinte est forcement plus grande. Un front etroit etait 

aussi un des criteres lors de la conception du reacteur, puisqu'il etait necessaire d'atteindre 

une temperature elevee afin de favoriser le rallumage dans la partie ailettee. La colonne 5 

identifie I'endroit ou on observait la plus haute temperature. Enfin les colonnes 6 et 7 

rapportent la valeur de conversion mesuree et le regime atteint (stationnaire ou quasi-

stationnaire/ oscillatoire). Dans le cas de regime instable, la valeur de conversion mesuree 

est celle avant que la reaction s'eteigne. 

Les tests ont montre que pour des temperatures a I'entree superieures a 335°C, la 

combustion catalytique du methane est complete independamment de la concentration de 

CH4. Dans le cas ou la temperature est superieure a 300°C, la conversion est d'au moins 85%. 

Comme explique precedemment (§ 2.1.2.7), la temperature et la concentration de 

methane a I'entree sont deux variables independantes. II est done possible d'atteindre des 

conversions elevees aussi dans le cas ou les temperatures a I'entree sont inferieures a 300°C, 

si la concentration de methane est suffisamment elevee. C'est le cas du regime quasi-

stationnaire, pour lequel on a observe une conversion de 96% avec une temperature 

d'entree de 288°C seulement. II est important de souligner que cette temperature d'entree 

n'est pas suffisante pour assurer a elle seul la combustion du methane, mais que la 
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combustion est possible uniquement grace a la contribution de la chaleur de combustion 

generee par la reaction meme. 

Pour des temperatures d'entree encore plus faibles que 288°C et 3800 ppm de CH4, 

la chaleur generee ne permet pas a la reaction de se soutenir. Au debut le front se deplace 

dans le reacteur, mais aussitot que la conversion chute, la temperature chute aussi et la 

reaction s'eteint. 
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Figure 6 .1 : Profiles de temperature dans le reacteur pour un debit de 140 l/min (methane 

dans I'air): (a) reponse au changement de la temperature d'entree Te de 400°C a 300°C, 3000 

ppm de CH4. (b) effet de la diminution de la temperature et de la variation de concentration 

de methane a I'entree sur le deplacement du front de reaction. Zone A : 2000 ppm de CH4; la 

temperature Te diminue de 400 a 350°C. Zones B-D : Te = 350°C; la concentration a I'entree 

diminue respectivement a 1500, 1000 et 500 ppm. Dans les deux cas (a et b) la conversion 

est >99%. 
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Les profiles de temperature refletent bien les variations soudaines des conditions a 

I'entree (temperature et/ou concentration) (voir Figures 6.1 a et b). On remarque que le 

temps necessaire pour atteindre les nouveaux regimes stationnaires est relativement long. 

Comme I'on s'attendait, la variation de la temperature du melange gazeux a I'entree (Figure 

6.1a) cause un deplacement du front reactionnel. La diminution de la temperature a I'entree 

du melange gazeux de 400 a 300°C provoque I'avancement du front de reaction de la 

position z = 0,07 m (qui correspond au thermocouple T2) a la position z = 0,16 m (qui 

correspond aux thermocouples T4 et T5). Ce deplacement est la consequence d'un 

phenomene transitoire, declenche par la modification des parametres caracterisant I'etat 

stationnaire. On peut decrire le mecanisme de deplacement en 3 etapes : 1) la temperature 

plus faible a I'entree cause une diminution de la vitesse de reaction, done de la conversion de 

methane, dans la zone de I'entree du reacteur; 2) la concentration du methane non reagi 

augmente, ce qui laisse plus de methane pour la reaction d'oxydation plus loin dans le 

reacteur; 3) la chaleur generee plus loin dans le reacteur par le surplus de methane cause a 

son tour une augmentation de la temperature ce qui entraine le deplacement de la 

temperature maximale. Lorsque les conditions stationnaires sont retablies, le deplacement 

du front de reaction s'arrete. Dans le cas present'e a la figure 6.1a, on observe le 

deplacement du front et la reaction qui passe d'un etat stationnaire a un autre, sans 

declencher toutefois un regime oscillatoire. Le deplacement du front de reaction entre les 

thermocouples T2 et T5 a pris en environ 2 heures, ce qui correspond a une vitesse de 

deplacement du front d'environ 4,5 cm/h. 

La figue 6.1b montre au contraire I'effet de la variation de la temperature d'entree 

du melange gazeux et de la concentration initiale de methane sur le profile de temperature 
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dans le reacteur. La diminution de la temperature d'entree de 400 a 350°C (section A) 

montre une reponse tout a fait identique a celle montree par la figure 6.1a. Le front de 

reaction, initialement au niveau du thermocouple T2, se deplace vers le thermocouple T5, 

afin d'atteindre un nouvel etat stationnaire. Par contre la diminution progressive de la 

concentration initiale de methane dans le melange gazeux a I'entree (sections B, C et D) 

cause une diminution de la temperature maximale dans la zone de reaction, sans toutefois 

modifier ('emplacement du front de reaction, qui reste au niveau du thermocouple 12. 

Cependant I'ecart de temperature parmi les thermocouples T l , T2 et T5 diminue et la zone 

de reaction devient plus large. Ce comportement peut etre observe en comparant les profiles 

de temperatures des sections C et D. 

La facilite du reacteur a s'adapter aux modifications des conditions a I'entree le rend 

particulierement efficace dans le contexte ou I'on souhaite I'utiliser comme reacteur de post-

combustion. La temperature et la concentration des gaz d'echappement changent 

rapidement au cours du temps (II suffit de penser aux nombreux arrets qu'un autobus en 

service doit effectuer durant un trajet). D'un cote, on a observe que le reacteur repond 

rapidement aux variations des conditions d'entree (temperature, concentration de CH4), par 

la recherche d'un nouvel etat stationnaire. De I'autre, grace a I'inertie thermique du 

reacteur, le temps necessaire pour atteindre le nouvel etat stationnaire est tres long 

compare aux changements des conditions auxquelles il est soumis. Ce delai de temps permet 

a la reaction de continuer a se derouler, meme si les conditions ne sont pas favorables a la 

combustion, a condition cependant qu'elles redeviennent favorables avant que la reaction 

s'eteigne definitivement. 
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La figure 6.2 montre un exemple de regime de combustion quasi-stationnaire. La 

lente oscillation se reflete dans les profils de temperature enregistres par les thermocouples 

T l , 12,13, T12 et T13. L'amplitude de I'oscillation est d'environ 10°C et la periode de cycle 

est de 28 heures, ce qui correspond a une vitesse de front moyenne de 3,5 cm/heure. Cette 

valeur se rapproche a celle qui avait etait deduite des donnees presentees precedemment 

(figure 6.1a). 

Le cycle est facilement identifiable par les piques de temperatures qui se repetent 

avec regularity dans les profiles de temperature. En particulier, on peut remarquer que 

lorsque la temperature est maximale dans la partie interne du reacteur (T12 et T13), la 

temperature dans la partie annulaire est minimale (T2 et T3) et vice-versa. 

<u 
3 

Q. 
E 
01 

13S 205 2:15 225 235 245 

Temps (heures) 

Figure 6.2 Exemple de regime de combustion quasi-stationnaire (oscillatoire). (140 l/min; 

3800 ppm de CH4 alimente et Tin = 288°C) 
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Une fois que le front de reaction, qui se trouve dans le tube interne, atteint la partie 

oil se trouvent les ailettes, de la chaleur est transmise a la partie annulaire. La chaleur ainsi 

transferee rechauffe I'alimentation et amorce la reaction a I'entree du reacteur, ce qui fait 

augmenter la temperature dans la partie annulaire (T2 et T3). Une fois la reaction amorcee 

dans la partie annulaire, la temperature dans la partie interne (T12 et T13) diminue en 

consequence, jusqu'a I'extinction de la reaction dans le tube interne, resultant de la faible 

concentration de methane. 

Le phenomene oscillatoire a ete deja observe auparavant par plusieurs auteurs. 

Lauschke et Gilles (1994) ont observe et decrit des oscillations dues au deplacement du front 

de reaction dans le cas d'un reacteur a boucle de recirculation, tandis que Ben-Tullilah et al. 

(2003) ont simule des oscillations de longue duree (22h) pour un reacteur a recirculation 

interne. 

Des oscillations similaires (voir figure 2.11, chapitre 2) avaient ete obtenues lors 

d'etudes anterieures avec le propane et le methane a des concentrations plus elevees 

(Klvana et al., 2005). Toutefois I'amplitude des cycles qui avait ete observee etait plus 

grande, en raison de la chaleur de reaction plus importante. 

Le comportement oscillatoire du RAC, bien qu'il peut etre considere comme un etat 

limite au dela duquel la reaction devient instable, caracterise bien ce type de reacteur. Le 

transfert de la chaleur vers la partie annulaire du reacteur, a la suite du deplacement du 

front, permet d'augmenter la temperature de I'alimentation et assurer par consequence le 

rallumage de la reaction. 

Cette propriete qu'on pourrait definir comme autoregulatrice permet un controle de 

la reaction et favorise I'autothermicite du reacteur meme. 
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6.4 Resultats experimentaux : gaz d'echappement synthetique 

Apres I'etude avec le melange methane-air, on a aborde 1'evaluation des 

performances du reacteur auto-cyclique en presence du dioxyde de carbone et de I'eau. Sur 

la base des resultats precedemment obtenus avec le melange methane-air et en sachant que 

le C02 et le H20 inhibent fortement le catalyseur, on a restreint le domaine d'etude, en 

limitant les tests pour des temperatures a I'entree superieures a 350°C. En plus on s'est 

limite a des concentrations de methane entre 1500 et 3000 ppm. 

Afin de connaitre les conditionnes minimales d'operation du reacteur auto-cyclique, 

en presence d'eau et du C02, on a etablie dans le respect des normes en vigueur les plus 

restrictives le seuil minimal acceptable de methane residuel apres la post-combustion. 

Le Tableau 6.2 presente les limites concernant le methane residuel selon les 

differentes normes et leur entree en vigueur. II faut souligner que mime si les normes 

americaines sont tres severes, aux Etats-Unis et au Canada on ne retrouve que les limites 

concernant les hydrocarbures non methaniques (NMHC), tandis qu'en Europe le methane est 

sujet aux reglementations. 

Tableau 6.2 Normes europeennes sur les emissions de methane 

Norme Entree en vigueur Limite CH4 (g/kWh) 

Euro III 2000 1̂ 6 

Euro IV 2005 1,1 

Euro V 2008 1,1 

EEVa (2015)b 0,65 

a Enhanced Environmental Vehicles b Cette norme est facultative et s'applique uniquement 

aux autobus et aux vehicules industriels. La date se refere a son probable entre en vigueur 

obligatoire. 
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La conversion entre la limite d'emission (exprimee en g/kWh) et la quantite 

residuelle de methane (en ppm) doit se faire a partir d'un moteur de reference. Comme pour 

le calcule du debit volumique des gaz d'echappement (Annexe 2), on a pris comme reference 

le moteur Andria 6C107 NG pour un autobus de dimensions moyennes, dont les 

caracteristiques ont ete deja presentees au tableau 2.5. 

En considerant une vitesse moyenne de 1200 rpm, la puissance effective developpee 

par le moteur est de 46 kW et le debit massique des gaz d'echappement est 52,2 g/s (Dudek 

& Rudkowski, 2004). 

Si on exprime la limite d'emission pour le methane par la relation suivante: 

. _ ™ex • y 
lCH<-—p— 

o u
 ICH4 = limite d'emission du CH4, g/kWh 

rhex - debit massique des gaz d'echappement, g/h 

y = fraction massique du CH4 

Pe - puissance effective developpee par le moteur, kW 

on obtient une concentration de 270 ppm (en masse) de methane dans les gaz 

d'echappement. Cette concentration sur la base massique correspond a une concentration 

volumique d'environ 500 ppm. II faut toutefois tenir compte que la conversion ainsi obtenue 

est fonction du moteur considere. Les normes sont en fait exprimees en termes de masse de 
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polluant par unite d'energie developpee et non en termes de concentration volumique de 

polluant dans les gaz d'echappement. 

A la lumiere des considerations precedentes, on a done fixe le seuil pour etablir les 

conditions minimales d'operations de I'unite pilote a 500 ppm de methane residuel apres le 

traitement post-combustion. 

Le tableau 6.3 resume les resultats obtenus pour differentes valeurs de temperature 

et de concentration initiales de methane a I'entree, en presence de 7 vol.% de C02 et 14 

vol.% de H20. 

Tableau 6.3 : Performances du reacteur auto-cyclique alimente par des gaz d'echappement 

synthetiques (7 vol.% C02,14 vol.% H20; 140 l/min) avec divers concentrations de methane 

Tin 

[°C] 

350 

350 

400 

400 

450 

450 

CcH4,in 

[ppm] 

1500 

3000 

1500 

3000 

1500 

3000 

ATad 

[°C] 

36.8 

73.7 

36.4 

72.7 

35.9 

71.8 

A 1 — 1 in" 1 max 

[°C] 
b 

_ b 

6 

31 

10 

41 (58) 

Position de 

T a 

1 max __ b 

_ b 

2, 3, 4-5 

5 

2, 3, 4-5 

(2) 

5(2) 

CH4 conversion 

[%] 
<20 

<20 

62 

87 

>99 

>99 

regime 

stable 

stable 

stable 

stable 

stable 

stable 

a Le numero represente le thermocouple en accord avec le schema presente a la figure 2.18. 

b Aucune augmentation de temperature observee 
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Pour une temperature des gaz a I'entree de 350°C, la conversion etait faible, bien 

que la reaction etait stable, atteignant une conversion d'environ 20%. La reaction se 

deroulait au debut de la zone des billes et le profile de temperature diminuait 

graduellement. Aucun pic de temperature n'a ete enregistre. L'absence d'une temperature 

maximale peut etre interpretee par le fait que la chaleur generee etait inferieure aux pertes 

thermiques. Dans ce cas, I'augmentation de la concentration de methane a I'entree de 1500 

a 3000 ppm n'a pas influence la conversion atteinte. 

Toutefois, bien que la conversion etait tres faible, on a observe un regime de 

combustion stable pour plus de 48 heures. 

Afin d'obtenir une conversion notable, une temperature d'entree minimale de 400°C 

etait requise. Pour une concentration de methane de 1500 ppm, la conversion atteinte etait 

62%, correspondant a 570 ppm de methane residuel. Cette valeur represente environ la 

limite que Ton s'etait imposee. Toute augmentation de temperature d'entree ou de 

concentration ont permis d'accroTtre la conversion et ainsi d'abaisser la quantite de methane 

residuel et done de satisfaire la limite imposee de 500 ppm. 

Dans le cas de la temperature d'entree de 400°C, I'augmentation de la concentration 

de methane a 3000 ppm a permis d'atteindre une plus grande conversion laissant seulement 

390 ppm de methane residuel a la sortie. Pour une temperature d'entree de 450°C on a 

obtenu une conversion complete, independamment de la concentration du methane a 

I'entree. II est interessant de noter que dans ce cas, 1'ecart entre I'augmentation reelle de 

temperature et le ATad est de I'ordre de 25-40°C. 

Comparativement aux resultats precedents (methane dans I'air), cette difference est 

considerablement plus grande (2-3 fois). En effet, I'activite plus faible du catalyseur, due a 
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I'inhibition, cause I'elargissement du front de reaction, qui se retrouve legerement deplace 

vers la sortie (Figure 6.3). La temperature maximale dans le lit catalytique est plus basse et la 

conversion atteinte est plus faibles (87% pour le methane dans les gaz d'echappement ; 

>99% pour le methane dans I'air;). 
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Figure 6.3 Comparaison des profiles experimentales de temperatures pour des conditions de 

temperature et de concentration a I'entree identiques (meme puissance): Tin = 400°C; CCH4 = 

3000 ppm. (0) methane dans I'air; (D) methane dans les gaz d'echappement synthetiques. 

Les points sont joints pour mieux saisir les donnees experimentales 

Comme il a ete deja mentionne, I'inhibition causee par le C02 est bien plus faible que 

celle cause par I'eau. A ce propos on a evalue I'effet du C02 seul sur la performance du RAC. 
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En utilisant une alimentation contenant 2000 ppm de CH4 dans I'air (110 l/min) et 

Tin=320°C, I'ecart de temperature observe apres I'ajout de 7 vol.% de C02 etait de quelques 

degrees seulement (<5°C) et la difference de conversion etait inferieure a 3%, diminuant de 

89% a 86-87%. En coupant le debit de C02 dans I'alimentation, on a observe un retour a la 

performance initiale (recouvrement de la conversion et de la temperature). Ceci a montre 

que I'effet d'inhibition du C02 sur Pd/Al203 est tres faible et completement reversible 

(Groppi, 2003) a temperature elevee. 

6.5 Conclusion 

Les tests menes a I'aide de I'unite pilote ont servi a evaluer les performances du 

reacteur auto-cyclique en fonction des conditions d'alimentation et a delimiter les intervalles 

d'operation. 

D'abord le reacteur a ete evalue pour la combustion du methane dans I'air. Les tests 

ont montree que pour des temperatures a I'entree superieures a 335°C, la combustion du 

methane etait complete, independamment de la concentration de CH4 a I'entree. Pour des 

temperatures plus basses mais superieures a 300°C, la conversion atteinte etait d'au moins 

87%. A des temperatures inferieures a 300°C, il etait necessaire d'utiliser des concentrations 

elevees de CH4 afin d'atteindre des conversions elevees. 

En presence de I'eau et du C02, la temperature minimale requise pour atteindre le 

seuil de 500 ppm de methane residuel etait de 400°C. A 350°C la conversion etait faible (< 

20%) independamment de la concentration de methane a I'entree. Toutefois, on a observe 

un regime de combustion stable pour plus de 48 heures, refletant ainsi I'autothermicite du 

reacteur. 
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La figure 6.4 resume les performances du reacteur auto-cyclique pour differents 

concentrations de methane a I'entree dans I'air et dans les gaz d'echappement synthetiques. 

Les lignes, qui represented les tendances, ont ete ajoutees pour faciliter Interpretation des 

resultats. 
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Figure 6.4 Performances du RAC en termes de conversion versus la temperature d'entree 

pour differents concentrations de methane dans I'air et dans les gaz d'echappement 

synthetiques. 

Comme on s'y attendait en relation avec les parametres cinetiques, I'inhibition par 

I'eau ne peut etre compensee que par une augmentation de la temperature d'entree 

d'environ 100°C par rapport a la combustion du methane dans I'air. Toutefois, pour des 
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temperatures superieures a 425°C, I'oxydation du methane semble etre presque totale dans 

les deux cas. 

Si on fixe le seuil maximal de methane residuel a 500 ppm, correspondant environ a 

la limite imposee par la norme Euro V, on peut conclure que la temperature minimale des 

gaz d'echappement a I'entree du reacteur doit etre 400°C et contenir au moins 1500 ppm de 

methane afin de satisfaire cette limite. 

II est aussi important souligner que la concentration de vapeur d'eau utilisee lors des 

tests etait tres elevee. D'apres les tests effectues par Liu et al. (2000) sur un moteur au GNV 

de type Isuzu 4BE1 de 3,6 litres, la concentration de la vapeur d'eau etait generalement 

comprise entre 10 et 14 vol.%. Le choix d'utiliser la plus grande concentration d'eau (14 

vol.%) etait dictee par le but de cerner les limites du reacteur auto-cyclique. Puisque la 

performance du reacteur depend fortement de la quantite d'eau alimentee, on s'attend a ce 

que cette limite de 400°C diminue lorsque la teneur en eau sera plus faible. 

Finalement, sur la base des considerations precedentes, on peut conclure que le 

reacteur auto-cyclique, d'une part rempli par un catalyseur suffisamment actif et d'autre part 

grace a son systeme de recuperation de la chaleur, peut etre utilise avec succes pour reduire 

le methane imbrule des gaz d'echappement des vehicules alimentes au GN. Les tests 

effectues ont montre que le reacteur repond rapidement aux variations des conditions a 

I'entree. Sa structure geometrique a tubes concentriques et son systeme de recuperation en 

continu de la chaleur, grace au d'ailettes, favorisent I'autothermicite du reacteur et 

previennent I'eteignement de la reaction resultant du deplacement du front. 
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Chapitre 7 

La modelisation mathematique de la combustion 

catalytique 

7.1 Revue de la litterature 

7.1.1 Generalites sur les modeles mathematiques de combustion 

Afin de donner une vue d'ensemble sur les modeles mathematiques utilises pour 

representer la combustion dans un pot catalytique, il s'avere necessaire donner quelques 

definitions importantes. 

7.1.1.1 Modele heterogene et pseudo-homogene 

Dans un modele heterogene, on developpe les equations de bilan aussi bien pour la 

phase fluide que pour la phase solide. Le couplage entre les deux phases se fait 

generalement en exprimant le transfert de masse et d'energie a I'aide de coefficients (km et 

h). Dans ce modele, la temperature du fluide et du solide sont differentes ainsi que les 

concentrations dans le gaz et a la surface du catalyseur. 

Par contre dans un modele pseudo-homogene, le fluide et le solide sont representes 

par une seule phase et la temperature a la paroi et la concentration a la surface sont les 

meme que celles de la phase gazeuse. 
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7.1.1.2 Modele localise (lumped) et modele reparti (distributed) 

Un modele localise ne considere que partiellement la variation spatiale de certaines 

proprietes, mais utilise plutot une valeur moyenne. Par contre dans un modele reparti, 

toutes les proprietes dependent des coordonnes spatiales. Pour un monolithe, selon Groppi 

et al. (1995), un modele localise est capable de prevoir la temperature de sortie des gaz aussi 

bien qu'un modele distribue a condition que la geometrie du canal soit carree et la longueur 

du monolithe suffisamment grande. Par contre, la determination de la position d'amorcage 

de la reaction demeure imprecise. Enfin, si la reaction en phase gazeuse est importante, les 

modeles localises peuvent amener a des resultats errones. 

7.1.1.3 Dimensionnalite du modele 

En raison de la geometrie complexe d'un monolithe, les trois directions principales 

pour le modeliser sont: z (axiale), r (radiale) et 0 (angulaire). Dependamment du niveau de 

caracterisation recherche, il est possible d'avoir des modeles monodimensionnels (1-D), 

bidimensionnels (2-D) ou tridimensionnels (3-D), meme si ces derniers sont tres rares, a 

cause de leur complexity. 

Dans un modele 1-D, les proprietes du gaz sont supposees uniformes dans la section 

de passage et les gradients de temperature, de concentration et de Vitesse sont negliges. On 

considere done que les modeles 1-D sont localises dans la direction radiale et angulaire, mais 

repartis dans la direction axiale. Le degre de precision, avec laquelle un modele 1-D 

represente la realite, depend fortement de I'importance des gradients radiaux et angulaires. 

Un modele monodimensionnel peut representer adequatement la combustion dans un 
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monolithe avec des canaux de toute forme, si les valeurs des coefficients de transfert de 

masse et de chaleur sont connues. 

Dans un modele 2-D, les gradients radiaux de temperature, de concentration et de 

vitesse sont pris en consideration, ce qui se traduit par un modele distribue en deux 

dimensions (axiale et radiale). Ce type de modele necessite une symetrie axiale. Toutefois 

toutes formes de monolithes peuvent etre representees, a condition de ramener la section 

quelconque du canal du monolithe a une section circulaire. 

Les modeles 3-D sont tres rarement utilises a cause de leur complexity de resolution 

et de la puissance de calcul necessaire. Puisque des modeles 3-D ont ete developpes 

recemment par quelques auteurs, on les citera dans les paragraphes qui suivent, sans 

toutefois fournir une description detaillee. 

7.1.1.4 Microscopique ou macroscopique? 

La reaction dans un canal d'un monolithe peut etre representative du comportement 

du monolithe entier, si on suppose que chaque canal se comporte de facon identique. Ceci 

est le cas d'un reacteur adiabatique ou d'un reacteur caracterise par des faibles pertes de 

chaleur, pour lequel le gradient radial de temperature est negligeable par rapport au 

gradient axial. Encore, il faut supposer que la distribution du catalyseur est uniforme sur les 

parois du monolithe et que le profile de vitesse est identique pour chaque canal. Si ces 

hypotheses sont verifiees, la modelisation se limitera a un seul canal, peu importe la 

dimension du reacteur. Toutefois, si les pertes de chaleur sont importantes, le 

comportement du melange reactionnel s'ecoulant dans les canaux pres des parois du 

reacteur differera fortement du comportement dans les canaux au centre du reacteur. Dans 
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ce cas, il devient important de considerer I'interaction des autres canaux lorsqu'on veut 

modeliser un monolithe. Un modele discret a plusieurs canaux a ete propose par 

Kolaczkowski & Worth (1995). Pour aboutir au modele il est necessaire en premier lieu de 

redistribuer hypothetiquement les canaux dans le monolithe afin d'en reduire I'asymetrie, 

sans alterer le nombre total de canaux. La reconfiguration du monolithe est representee par 

la Figure 7.1. 

Figure 7.1 Reconfiguration du monolithe pour le modele discret a plusieurs canaux selon 

Kolaczkowski & Worth (1995). 

La modelisation du monolithe reconfigure se fait sur une ligne de canaux (du centre a 

la surface), en supposant qu'ils ne dependent pas de la coordonnee angulaire, mais 

seulement de la composante radiale et axiale. Ensuite, pour chaque canal, un modele 

monodimensionnel est developpe. L'avantage principal est que I'on peut modeliser le 

comportement de chaque canal dans le monolithe, tandis que le desavantage principal est la 

longueur des calculs, si le nombre de canaux est eleve. 
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Soit que Ton modelise un canal ou bien que Ton utilise I'approche discrete a 

plusieurs canaux, la modelisation se fait au niveau microscopique. 

D'autres approches considerent le monolithe comme un ensemble, un milieu poreux 

ou un solide continu. La modelisation dans ce cas ce fait au niveau macroscopique. Cette 

approche utilisee par Zygourakis (1989) considere le monolithe comme un ensemble 

homogene, ou la structure en nid d'abeilles est remplacee par un continuum, compose par 

une phase fluide et une phase solide. Ce concept, qui ressemble beaucoup au model 

heterogene deja mentionne, se base sur les hypotheses suivantes : 

• La phase gazeuse est caracterisee par un ecoulement piston ou un ecoulement avec 

dispersion axiale; 

• La phase solide est modelisee en une ou deux dimensions, en utilisant les valeurs 

effectives de conductibilite thermique; 

• La phase gazeuse et la phase solide sont couplees par des coefficients de transfert de 

masse et de chaleur appropries. 

L'avantage de ce type de modelisation est que I'on suppose que le monolithe 

possede les caracteristiques propres d'un lit compact et sa description mathematique peut 

se faire a I'aide de modeles bien connus. 

7.1.2 Les modeles 1-D 

Generalement la modelisation quelle soit mono ou bidimensionnelle des reacteurs a 

lit forme de monolithe se resume en une modelisation d'un simple canal du monolithe, en 

supposant que tous les canaux se comportent de facon identique. Les travaux concernant les 

modeles a plusieurs canaux sont peu nombreux (Cybulski & Moulijn, 1994; Kolaczkowski, 
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Crumpton, Lee, & Spence, 1989; Kolaczkowski, Crumpton, & Spence, 1988; Worth, 

Kolaczkowski, & Spence, 1993) et generalement utilisent une seule dimension pour decrire 

chaque canal. 

II y a plusieurs alternatives pour modeliser la combustion catalytique (Pfefferle, 

1995; Hayes & Kolaczkowski, 1997; Kolaczkowski, 1999). De facon generate I'ecoulement 

piston est considere comme etant I'approche la plus simple. Quant a la reaction elle a lieu a 

la surface du catalyseur et devient I'etape limitante et controlante de la reaction de 

combustion. Dans ce type d'approche, les effets de bout des canaux ne sont pas consideres, 

ce qui augmente le degre d'incertitude sur le calcul des coefficients de transfert de masse et 

de chaleur (Groppi et al., 1995). 

Dans un regime a diffusion axiale, les gradients de temperature et de concentration 

sont reduits, avec comme consequence la diminution de la conversion a la sortie du reacteur. 

Un modele a diffusion axiale pour les regimes laminaires et turbulents, qui peut etre 

facilement applique aux reacteurs a lit monolithique, a ete propose par Nauman & Buffham 

(1983). Selon ce modele, il est possible d'introduire un effet de melange axial, represents 

par un coefficient de dispersion, qui s'ajoute a la diffusion moleculaire. Ce type de modele, 

appele aussi a ecoulement piston disperse, a ete amplement utilise, pour modeliser les 

reacteurs a ecoulement inverse, les reacteurs a boucle de recirculation et les reacteurs a 

recirculation interne (Ben-Tullilah, Alajem, Gal, & Sheintuch, 2003; Eigenberger & Nieken, 

1988; Liu, Hayes, Checkel, Zheng, & Mirosh, 2001). 

Le modele a ecoulement piston disperse peut etre aussi applique au bilan d'energie. 

Dans ce cas I'effet de dispersion thermique s'ajoute a la diffusion thermique, de facon 

similaire a la diffusion moleculaire. 
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7.1.3 Les modeles 2-D et 3-D 

A partir du travail de Young & Finlayson (1974), plusieurs modeles bidimensionnels 

ont ete proposes afin de mieux representer le comportement dans les monolithes (G. 

Groppi, Belloli, Tronconi, & Forzatti, 1995; Hayes, Kolaczkowski, & Thomas, 1992; Hayes, Liu, 

& Votsmeier, 2005; Markatou, Pfefferle, & Smooke, 1993). Si la forme de la section du canal 

est tres irreguliere ou la concentration du catalyseur a la surface non homogene, il s'avere 

necessaire d'utiliser un modele tridimensionnelle (Canu & Vecchi, 2002; Jain & Lin, 2006). Les 

avantages d'une modelisation plus detaillee sont tres souvent contrebalances par la 

complexity des equations. Cependant les outils informatiques modernes permettent de 

palier a ces difficultes. 

7.2 Le modele mathematique HT1-D 

Afin de mieux saisir les limites d'operation du reacteur auto-cyclique, un premier 

modele simplifie a ete developpe, a partir du modele 1-D utilise lors de la conception du 

reacteur auto-cyclique. Ce modele, que Ton appellera dorenavant HT1-D (heterogene 

monodimensionnel non adiabatique), est compose de quatre zones en serie (voir Table 7.1). 

Chaque zone est caracterisee par un bilan de masse et d'energie pour la phase gazeuse et 

pour la phase solide. La solution de chaque zone, en termes de temperature et de 

concentration, represente la condition initiale pour la zone successive. Les quatre zones sont 

reliees du point de vue thermique par quatre parametres constants (Ql, Q2, Q3 et Q4), qui 

represented des quantites de chaleur transmises. Q l et Q2 represented les pertes 

thermiques entre le reacteur et I'environnement par unite de longueur, tandis que Q3 et Q4 

represented la chaleur transmise entre la partie interne et la partie annulaire du reacteur 
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par unite de longueur. Ces parametres ont ete ajustes afin de mieux reproduire les donnees 

experimentales. Une fois I'ajustement termine, le modele a ete utilise pour evaluer les 

limites d'operation du reacteur auto-cyclique. 

Tableau 7.1 Identification des zones du modele. Les zones (ll-lll-V-VI) se referent a la 

structure du lit catalytique presentee a la Figure 2.18. 

Catalyseur Lit catalytique 

Zone II 

Zone III 

Zone V 

Zone VI 

Billes 

Monolithes 

Monolithes 

Billes 

Annulaire 

Annulaire 

Interne 

Interne 

Les chapitres qui suivent presentent en detail le developpement mathematique de 

ce modele et les resultats obtenus. 

7.2.1 Hypotheses 

Le modele HT1-D repose sur les hypotheses suivantes : 

1. Regime laminaire. En accord avec Bond (1996) et Kolaczkowski (1997) I'ecoulement dans 

les canaux des monolithes est de type laminaire. Le calcul du nombre de Raynolds (<60) a 

confirme cette hypothese de depart. 

2. Ecoulement piston. Aucun effet de dispersion axial n'a ete considere pour ce modele. 
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3. Gradients. Les gradients de temperature et de concentration dans la direction radiale 

sont negliges. Les valeurs de temperature et de concentration calculees sont considerees 

comme des valeurs moyennes pour les differentes positions z dans le reacteur. 

4. Rayonnement. Le transfert de chaleur par rayonnement a ete neglige partout dans le 

reacteur. 

5. Reaction homogene. Puisque la temperature a I'interieur du reacteur etait bien inferieur 

a 800°C, seule la reaction sur le catalyseur a ete prise en consideration (Chaouki, Guy, 

Sapundzhiev, Kusohorsky, & Klvana, 1994) 

6. Distribution homogene du gaz. La distribution du gaz a I'interieur du reacteur a ete 

supposee uniforme, done les debits dans les canaux sont identiques. 

7. Catalyseur. La distribution de catalyseur sur les billes et sur les monolithes a ete 

supposee homogene. 

8. Pertes de chaleur. Les pertes de chaleur ainsi que le transfert de chaleur du tube interne 

a la partie annulaire ont ete considerees constantes au long d'une meme zone. En plus, 

aucune perte de chaleur n'a ete consideree aux extremites du reacteur. 

9. Diffusion. La diffusion dans la phase gazeuse a ete representee par le coefficient de 

diffusion effective. 

10. Efficacite. La vitesse reelle de reaction a ete calculee a partir des conditions a la surface, 

en utilisant la valeur d'efficacite ri­

l l . Proprietes physiques. Les proprietes du gaz ont ete calculees a partir des valeurs des 

substances pures. 
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12. Idealite. Le comportement du gaz a ete considere ideal. La valeur du facteur de 

compressibilite qui differe le plus de 1, dans les conditions de temperature et de pression 

a I'entree du reacteur, est celle de la vapeur d'eau (ZHz0 = 0.994, a 850 K et 1 bar). 

7.2.2 Les equations de bilan 

Les bilans de matiere et d'energie en regime permanent donnent les equations 

suivantes: 

Zone II 

U°n ~it+km(lv' (y" ~ys,n^= ° 

kmdvCo • (Vu ~ ys,n) = n(-rVB)s 

-UIlPCp ~^- + hav- (TSJI-Tn) - — (Ql + Q3) = 0 

\kbed~aT~) ~ hCh ' fo"-7") " l(-rvBh -AHr = 0 
d_/. dT, 

dl 

avec les conditions a la frontiere suivantes : 

yu\z=o-yon = 0 

ys,u\z=0~ys,on = 0 

Tu lz=o — ^o// = 0 
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dT< S,ll\ dT< s,n\ 
dz •z=o dz 

= 0 
IZ=Z(2) 

Zone III 

dyUi 4 , . 
U°'"~dz~ + ~D~km' ^y"' ~ ys-1"^ = ° 

4 
TT^mCo • (yiu ~ ysjn) = V(-rcs)s 
UH 

dTm 4 
-UmPCv~r + -5-h-{Ts,m-Tm) = 0 

S^^-fc-C^-r^-^^-^-^Wz + ŵ ^ 

avec les conditions a la frontiere suivantes 

y///lz=z(2) -y//lz=z(2) = o 

3/W//L=zm-3's,//Lzf2l-0 z=z(2) 

7 / / / l z=z(2) _ 7 / / l z=z(2) - 0 

dr< s,w dr, s,/;/ 

dz 'z=z(2) dz 
= 0 

lz=z(3) 
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Zone V 

dyv 4 , t \ 
U°v~dz~ + D~m' vv ~ ysy' = 

-=rkmc0 • (yv - ysy) = v(~rCs)s 
UH 

dTv 4 , . 
-UvPCp-^- + -^h- {TSiV-Tv) = 0 

^(^^)-h . (r s , - r v ) - , ( - r c s ) s .A / / r - -^( -c ? 4) = o 

avec les conditions a la frontiere suivantes : 

yvlz=z(3) -y///lz=z(3) = o 

y ^ U z ( 3 ) ~ ys,m\z=zm ~ ° 

7Vlz=z(3) - 7 / / / lz=z(3) - 0 

dTS,V 

dz 

_ dTsy 

z=z(3) dz 
= 0 

z=z(5) 

Zone VI 

U, 
dyVi 

0V'~dT 
+ kmav • (yvt - ysyi) = 0 

kmOvCo • (3V/ - ySyi) = r}(-rVB)s 
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- l / w pCp - f c - + tov' {Ts.vi-Tvi) ~ j - ( - Q 3 ) = 0 

~ ( * b e d ^ f ) - fcar • {Tsyi-Ty,) ~ V(.-rVB)s • AHr = 0 

avec les conditions a la frontiere suivantes : 

yvi\z=z(s) ~yv\z=z(s) - ° 

y5,y/ | z = z ( 5 )-ys,v | z = z ( 5 ) = o 

^V/lz=z(5) — 7Vlz=z(5) = 0 

d 7 5 ,K/ 

dz z=z(5) dz 
= 0 

z = z o u t 

Dependamment que Ton se trouve dans la zone avec les billes ou dans la zone avec 

les monolithes, la definition de la vitesse de reaction change. On definit done les parametres 

suivants (Hayes & Kolaczkowski, 1997): 

Vitesse de reaction par rapport au volume du lit compact: (—rv^)s , —5— 

Vitesse de reaction par rapport a la surface du catalyseur: (—rc s)s , —— 

Les termes km h et r) dependent de la geometrie du catalyseur. Une description plus detaillee 

de ces termes est donnee dans les paragraphes suivants. 
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7.2.2.1 Le coefficient d'efficacite n 

Les limitations diffusionnelles intergranulaires peuvent etre evaluees en faisant 

intervenir un facteur d'efficacite r\, defini comme etant le rapport de la vitesse de reaction 

observee a la vitesse que Ton obtiendrait en absence de limitations diffusionnelles 

intergranulaires. Dans le cas simple d'une reaction irreversible, d'ordre apparent egal a un, 

dans des conditions isothermes et se deroulant sur un grain de catalyseur spherique, 

I'expression de r\, telle qu'elle se deduit de la theorie de Thiele-Wheeler (Hayes & 

Kolaczkowski, 1997), prends la forme suivante : 

0 \tanh<l> (pi 

ou 4> est le module de Thiele, qui represente une mesure de la grandeur relative de la vitesse 

de reaction par rapport a la vitesse de diffusion et qui se traduit par I'expression suivante : 

avec: 

s = dimension caracteristique du catalyseur, m 

De = diffusion effective, m2/s 

kv = constante de vitesse rapportee a I'unite de volume du catalyseur, 1/s 

Dans le cas d'une reaction dans des conditions isothermes se deroulant dans un canal de 

monolithe de section carre, I'expression de I'efficacite prends la forme suivante (Leung, 

Hayes, & Kolaczkowski, 1996) 



f /U22\ 
^ P + l ^ m J 
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-1,34061-1/1.3406 

L'hypothese d'isothermicite, soit pour les billes ou pour les monolithes, peut etre 

confirmee par le calcul du nombre de Prater (3), qui represente le rapport entre le gradient 

de temperature dans le catalyseur et la temperature a la surface du catalyseur. II est 

important de verifier que la couche de catalyseur ne presente pas un gradient de 

temperature, afin d'eviter d'une part la presence de points chauds et de I'autre part la sous-

estimation de la conversion lors de la resolution numerique. 

Le calcul effectue pour la couche enduite du monolithe et pour les billes a donne des 

resultats semblables, a cause de la mince epaisseur de catalyseur et de la faible 

concentration de methane. Puisque P < 10"3, on peut considerer que les conditions sont 

isothermes, car le gradient de temperature est inferieure a 1°C en tout le temps. 

Dependamment que I'on calcule le module de Thiele pour une billes spherique ou 

pour la paroi du monolithe, la longueur caracteristique s sera le rayon R pour une sphere et 

la longueur efficace Lc pour le monolithe, definie comme etant le rapport entre le volume du 

washcoat et la surface exposee. 

De est un coefficient de diffusion effectif defini pour la surface totale du catalyseur, 

en tenant compte de la porosite et de la tortuosite des pores. Soit qui s'agit d'une bille ou 

bien d'un monolithe, elle peut etre calculee a partir de la distribution des pores et de la 

porosite. Les collisions entre les molecules dispersees en phase gazeuse peuvent etre 

facilement representees par le coefficient de diffusion moleculaire (correlation de Fuller), 

tandis que les collisions a I'interieur du pore peuvent etre representees par le coefficient de 
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diffusion de Knudsen. Pour un pore cylindrique, on peut calculer ce coefficient a partir de la 

correlation suivante : 

iT ^ , /2 

ou re est le rayon equivalent des pores. 

Le rayon equivalent peut etre calcule a condition de caracteriser le catalyseur en 

termes de porosite (e), de densite (p) et de surface specifique (BET) (Sg) (Satterfield, 1970). 

2e 

PS9 

La diffusion moleculaire peut etre combinee avec le coefficient de diffusion de Knudsen, 

menant a Dv: 

D-^D^ + D^ 

Le coefficient de diffusion effective De peut done etre calcule a partir de Dv et des valeurs de 

porosite E et de tortuosite r: 

6 T 

Satterfield (1970) suggere une valeur de 4 pour la tortuosite de I'alumine. 

Les faibles valeurs du module de Thiele definissent le domaine chimique (cj) < 1) 

tandis que les valeurs elevees (<t> > 10) delimitent le domaine diffusionnel. Entre ces deux 

domaines, se trouve une zone intermediaire ou les vitesses de diffusion des diverses 

substances sont comparables aux vitesses des reactions chimiques. 

Pour un melange de methane (3000 ppm) dans I'air, avec une temperature a I'entree 

du reacteur de 400°C, la valeur du module de Thiele varie entre 4,5 et 3 pour les zones II et VI 

et 0,14 et 0,07 pour les zones III et V. 
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On peut done conclure que la reaction chimique est controlante lorsqu'elle se 

deroule sur les monolithes, tandis que I'effet de la diffusion devient important lorsque la 

reaction a lieu sur les billes. Ce resultats est en accord avec ce qu'on s'attendait, vue 

I'epaisseur mince du washcoat sur les monolithes et le diametre importante des billes 

utilisees. 

7.2.2.2 Les coefficients de transfert de masse et de chaleur 

Le modele HT1-D necessite le calcul des coefficients de transfert de masse km et de 

transfert de chaleur h pour les billes et les monolithes. Sur la base de I'analogie de Colburn 

entre le transfert de masse et de chaleur (Bird, Stewart, & Lightfoot, 1960), on se limitera a 

presenter les correlations pour le calcul du nombre de Nusselt, en sachant que Nu = Sh, sous 

I'hypothese que Pr = Sc. 

Monolithes 

Les correlations necessaires pour les monolithes sont generalement developpees par 

analogie a partir des solutions du probleme de Graetz-Nusselt. Selon Groppi et al. (1995), la 

valeur de Nu dans un systeme avec reaction a la paroi peut etre approxime par interpolation 

entre deux valeurs NuT et NuH, qui representent respectivement les solutions du probleme 

de Graetz pour une temperature de paroi constante (NuT) et pour un flux thermique a la 

paroi constant (NuH). 

Pour un canal de section carre, on peut ecrire : 

/1000V0 '5174 / 42,49\ 
NUT = 2,977 + 6,854- ( _ ) . « , ( — _ ) 
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/1000\ -0 '5386 / 6,7275\ 
Nu„ = 3,095 + 8,9336 • (——J • exp f — J 

En utilisant I'equation de Brauer et Fetting (1966), la valeur du Nusselt Nu peut etre 

calcule : 

Nu — NuH Da • Nu 
NuT - NuH ~ (Da + Nu) • NuT 

ou Da indique le nombre de Damkohler, qui represente le rapport entre la vitesse de 

reaction chimique et la vitesse de diffusion a la paroi. 

Billes 

Dans le cas de billes spheriques, la correlation suivante (Wakao & Kaguei, 1982) a ete 

utilisee : 

Nu = 2 + 1,1 • Pr1/3 • Re0'6 

7.2.2.3 Les proprietes physiques 

Les valeurs des proprietes physiques, ainsi que les correlations utilisees pour les 

calculer sont presentees dans I'annexe 6. 

7.2.3 La resolution numerique 

La methode des differences finies (MDF) consiste a remplacer les derivees 

apparaissant dans le probleme continu par des differences ou combinaisons de valeurs 

ponctuelles de la fonction en un nombre fini de points (nceuds du maillage). 
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Les avantages de cette methode sont la grande simplicity d'ecriture et le faible cout 

de calcul. Par contre, la limitation de la geometrie des domaines et la difficulty de prise en 

compte des conditions aux limites represented des inconvenients non negligeables a 

I'utilisation de cette methode. Pour ces raisons, on a applique la MDF pour resoudre 

uniquement le modele HT1-D. 

7.2.3.1 L'algorithme de resolution 

Le reacteur, de longueur totale L = 0,9144 m, a ete discretise a I'aide de 109 noeuds 

avec un pas constant de 0,008467 m. On appelle le pas du maillage la distance entre deux 

points successifs du maillage voisins. Les deux compartiments (annulaire et interne) ont ete 

supposees places I'un apres I'autre. Les detailles du maillage utilise sont presentes au 

Tableau 7.2. 

Tableau 7.2 Caracteristiques du maillage utilise 

Longueur du reacteur 0,9144 m (36 po.) 

Nombre des nceuds 109 

Pas du maillage (constant) 0,008467 m (Y3 po.) 

Nombre des nceuds zones II et VI 22 

Nombre des noeuds zones III etV 34 

Pour un maillage donne, I'erreur entre la solution numerique et la solution analytique est 

determinee par I'erreur de troncature de la serie de Taylor utilisee pour discretiser les 
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derivees partielles. En utilisant une difference centree pour la derivee premiere et seconde, 

on obtient une approximation d'ordre 2 ou 0(h2). 

La methode de resolution, qui est identique pour chaque zone du reacteur, est de 

type iteratif et peut etre represents par le schema suivant (figure 7.2). 

Initialisation des variables et des matrices. On initialise les vecteurs de temperature et 

concentration (Tj, TSi, Y,, YSi) a partir des valeurs initiales. Pour la zone II elles sont 

representees par les valeurs de temperature et de concentration a I'entree du reacteur, 

tandis que pour les autres zones elles sont constitutes par la solution de la zone precedente. 

On genere aussi les matrices de coefficients et tous les vecteurs utilises lors des calculs. 

Calcul des proprietes physico-chimiques. A partir des valeurs de temperature et de 

concentration a I'iteration k, on calcul les valeurs des proprietes de la phase solide et de la 

phase fluide. A la premiere iteration (k = 0), elles sont calculees a partir des valeurs initiales. 

Resolution des bilans de masse et d'energie. Les systemes d'equations lineaires obtenus de la 

discretisation des equations differentielles pour T|, TS/i et Y| sont solutionnes par la methode 

iterative de Gauss-Seidel, selon la structure suivante (boucle interne): 

xk+1 = (D + Q-1(b-Uxk) 

ou la matrice des coefficients A (Ax = b) est decomposee dans les matrices D, L et U, 

respectivement diagonale, strictement triangulaire basse et strictement triangulaire haute, 

tel que: 

A = D + L + U 
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Initialisation des variables et des matrices Boucle externe 

GO 
Calcul des proprietes physico-chimiques 

Calcul deYSi 

(Bilan de masse - phase solide) 

Calcul deYj 

(Bilan de masse - phase fluide) 

Calcul deTsi 

(Bilan d'energie - phase solide) 

Calcul Ti 

(Bilan d'energie - phase fluide) 

Solution pour la zone / 

Ys,u Yj, TS/i, Tj 

Boucle Interne 

Iteration de 

Gauss-Siedel 

Iteration de 

Gauss-Siedel 

Iteration de 

Gauss-Siedel 

WH ";-W.0-. 

Figure 7.2 Algorithme de resolution pour la zone i-ieme du reacteur. 
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La convergence de la methode, qui est proprement stable, est assuree lors que : 

Halloo - £ 

Verification de la convergence de la boucle externe. Cette derniere est calculee en 

solutionnant une simple equation algebrique. Une fois que les valeurs des variables T, TS/ Y et 

Ys. ont ete calculees pour I'iteration k + 1, on les compare avec les valeurs obtenues a 

I'iteration k, par la relation suivante : 

iirf+i - n\\m+wnr - Tin+ny*« - Yf \\m+imr1 - ^ I L ^£ 

Si le critere de convergence n'est pas satisfait, les valeurs de temperature et de 

concentration calculees deviennent les valeurs initiales de I'iteration successive. 

7.2.3.2 Les parametres de reglage 

Pour tenir en compte de la non-adiabaticite du reacteur, les parametres de reglage 

Ql , Q2, Q3 et Q4 ont ete ajoutes au modele 1-D (voir § 7.2.2). Q l et Q2 representent 

respectivement les pertes de chaleur du reacteur envers I'environnement par unite de 

longueur de la zone des billes et des monolithes, tandis que Q3 et Q4 representent le 

transfert de chaleur entre les compartiments annulaire et interne du reacteur par unite de 

longueur, respectivement pour les billes et pour les monolithes. 

Les pertes de chaleur ont ete estimees de facon experimentale pour le reacteur 

auto-cyclique par des bilans thermiques, une fois I'etat stationnaire atteint. La valeur des 
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pertes de chaleur etait comprise entre 120 et 190 W pour des temperatures a I'entree du 

reacteur entre 300 et 450°C. 

Pour le reglage du modele, on a selectionne parmi les donnees experimentales huit 

essais representatifs avec differentes conditions a I'entree (en termes de temperature, 

concentration de methane et composition des gaz). Les parametres Q l , Q2, Q3 et Q4 ont ete 

modifiees manuellement, a I'aide d'une fonction objectif E afin de reproduire le profile de 

temperature experimentale. 

La fonction E compare les valeurs de temperature experimentales Ti avec les valeurs 

simuleesTf, selon la relation suivante : 

m - i 

*=]T(f i -7 i )2 

t=i 

Puisque les effets de bout ont ete negliges, le dernier thermocouple n'a pas ete pris en 

consideration dans le calcul de la fonction objectif. 

Le tableau 7.3 montre en detail les valeurs des parametres de reglage. Les premieres 

deux colonnes represented les conditions du gaz a I'entree (temperature et concentration 

de methane). Aux colonnes 3 et 4 sont reportees les valeurs representant les pertes de 

chaleur vers I'environnement, tandis qu'aux colonnes 5 et 6 on retrouve les valeurs 

representant la chaleur echangee entre les compartiments du reacteur, respectivement pour 

la section des billes et pour la section des monolithes. Enfin dans les dernieres deux colonnes 

sont reportees les valeurs representant les pertes thermiques totales (Qpertes = QlAz2 + 

Q2Az3) et les valeurs representant la chaleur totale echangee dans le reacteur (Qtrans= Q3Az2 
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+ Q4Az3) , calculees sur la base du modele 1-D. Les valeurs ainsi retenues dans le tableau sont 

celles qui minimisent la fonct ion E. 

On peut faci lement verif ier que les valeurs representant les pertes de chaleur 

obtenues par simulation (Qpertes) sont comparables aux les valeurs mesurees 

experimentalement (120 - 190 W). Puisque on ne possede pas de mesures du transfert de 

chaleur entre les compart iments du reacteur, on peut simplement noter que les valeurs 

simulees (Qtrans) sont du meme ordre de grandeur que les pertes de chaleur. 

Tableau 7.3 Parametres de reglage. 

CCH4,in Q l A z 2 Q2Az 3 Q3Az 2 Q4Az 3 Qpertes Qtrans 

[°C] [ppm] [W] [W] [W] [W] [W] [W] 

Methane dans I'air 

"81 79 63 56 160 119 

76 74 55 52 150 107 

64 71 28 30 135 58 

79 74 59 58 153 117 

Methane dans le gaz d'echappement synthetique 

400 3000 77 74 63 63 151 12l 

450 1500 65 74 35 53 139 87 

450 3000 77 66 43 47 143 90 

350 3000 59 53 22 21 112 43 

Dans la plus part des cas les pertes les plus grandes sont dans la partie annulaire 

avec les billes (zone II). Dans cette partie se trouve generalement le front de reaction, ou la 

temperature est maximale. Les pertes, qui oscillent entre 59 et 81 W, depassent de peu les 

400 3000 

320 3000 

350 1000 

450 2000 
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valeurs calculees pour la zone des monolithes (entre 53 et 79 W). Comme il etait previsible, 

les raisons reposent sur la plus haute temperature atteinte dans la zone des billes et sur la 

plus faible conductivity thermique du monolithe. 

7.2.4 Resultats et discussion 

Les figures 7.3 et 7.4 represented la comparaison entre les profils de temperature 

simulees et les valeurs obtenues experimentalement. 

500 

475 

450 tbi 

425 

Z 400 4 

375 

350 

325 

300 

Conversions 

Xexp= >0,99 

XM|C= >0,99 

Xexp= >0,99 

Xca,c= >0,99 

Xexp= 0,95 

Xca,c= 0,97 

Xexp= >0,99 

Xcalc= >0,99 

0,2 0,4 0,6 

z(m) 

0,8 

Figure 7.3 Conversions et profiles axiales de temperature pour la combustion catalytique du 

methane dans I'air (140 L/min) en regime etabli. Les points represented les valeurs 

experimentales, tandis que les lignes represented les valeurs simulees. Conditions a 

I'entree: (o) CCH4,in= 2000 ppm, Tin = 450°C; (0) CCH4,in = 3000 ppm, Tin = 400°C; (•) CCH4,in = 
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3000 ppm, Tin = 320 °C; (A) CCH4,in = 1000 ppm, Tin = 350°C. Dans la colonne de droite, les 

valeurs de Xexp represented la conversion du methane obtenue experimentalement, tandis 

que les valeurs de Xcaic representent les valeurs obtenues par simulation. 

500 

475 

450 

425 

o 
s~ 400 

375 

350 * 

325 

300 

0,2 0,4 0,6 
z(m) 

0,8 

Conversions 

Xexp= >0,99 

Xcalc= >0,99 

Xexp= >0,99 

Xcalc= >0,99 

Xexp= 0,87 

Xcalc= 0,84 

Xexp= 0,14 

Xcalc= 0,12 

Figure 7.4 Conversions et profiles axiales de temperatures pour la combustion catalytique du 

methane dans le gaz d'echappement synthetique (140 L/min) en regime etabli. Les points 

representent les valeurs experimentales, tandis que les lignes representent les valeurs 

simulees. Conditions a I'entree : (x) CCH4,m = 3000 ppm, Tln = 450°C; (•) CCH4,in= 1500 ppm, Tin = 

450°C; (0) CCH4,in= 3000 ppm, Tin = 400°C; (+) CCH4,in= 3000 ppm, Tin = 350°C. Dans la colonne 

de droite, les valeurs de Xexp representent la conversion du methane obtenue 

experimentalement, tandis que les valeurs de Xcaic representent les valeurs obtenues par 

simulation. 
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Le modele HT1-D predit bien les conversions et reproduit les profils experimental^ 

de temperature de facon satisfaisante pour tout le reacteur que ce soit pour la combustion 

du methane dans I'air (figure 7.3) ou pour le methane dans les gaz d'echappement 

synthetiques (figure 7.4). Dans les deux cas, la temperature du dernier thermocouple (Ts), 

est considerablement plus faible a cause des pertes thermiques dues au bout du reacteur, 

qui n'ont pas ete prise en consideration. II est interessant de noter que meme si le modele a 

fait I'objet de nombreuses simplifications, il reproduit adequatement la position du front de 

reaction et I'augmentation de temperature associee. 

Une fois les parametres de reglage etablis, le modele a ete utilise pour investiguer les 

limites d'operation du reacteur auto-cyclique. On a analyse la performance du reacteur en 

termes de conversion de methane pour le cas du gaz d'echappement synthetique (en 

presence de I'eau et du C02). De la figure 7.5 on constate que le modele reproduit de facon 

satisfaisante les resultats experimentaux. En variant la temperature de 300 a 450°C et la 

concentration de methane a I'entree de 500 a 5000 ppm, on a etablie une carte (abaque) de 

la conversion, qui permette de determiner les conditions minimales d'operation du reacteur. 

Les valeurs obtenues par simulation ont ete reliees sans lissage par des courbes de 

niveau, pour mieux visualiser la conversion finale du methane. La presence de discontinuity 

dans les courbes de niveau pour les conversions: X = 80%, 90% et 95% est imputable a la 

methode de representation de ces courbes et depend fortement du nombre de points 

(simulations) utilises pour obtenir cette representation. Une meilleure representation aurait 

pu etre obtenue en augmentant le nombre de simulations (pour X > 80%), au depit toutefois 

du temps d'execution. 
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1000 1500 2000 3000 4000 4500 
Concentration de methane a I'entree (ppm) 

Figure 7.5 Abaque de la conversion (%) en fonction des conditions d'entree (temperature et 

concentration de CH4) dans le cas de methane dans les gaz d'echappement synthetiques. Les 

carrees (•) represented les valeurs experimentales, tandis que les lignes represented les 

simulations. La ligne pointillee (•••) indique la limite de 500 ppm de CH4 residuel. 

La ligne pointillee represente les conditions de temperature et de concentration de 

methane a I'entree, qui satisfont la limite imposee de 500 ppm de methane residuel. Cette 

ligne possede un maximum entre 1500 et 2000 ppm de methane a I'entree avec une valeur 

correspondante de temperature de 410°C. Cependant, I'oxydation quasi complete du 

methane peut etre obtenue pour des valeurs de temperature a I'entree superieures a 440 °C, 

independamment de la teneur en methane. 

A mesure que la concentration initiale de methane augmente au-dela de 2000 ppm, 

la temperature necessaire pour atteindre la limite imposee de 500 ppm de CH4 residuel 
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diminue, bien que la conversion totale necessaire augmente. On constate ainsi que pour des 

concentrations de methane plus elevees (>3000 ppm), I'oxydation quasi complete est 

atteinte pour des temperatures a I'entree aussi faibles que 380°C. 

Les courbes representant les conversions, se rapprochent au fur et a mesure que la 

concentration de methane augmente. La difference entre la temperature necessaire pour 

atteindre 90% (T90) et 10% (T10) de conversion diminue de 100 a 40°C respectivement pour 

500 et 5000 ppm de methane a I'entree. Ceci reflete le fait que pour des concentrations de 

methane superieures a 2000 ppm I'augmentation de la concentration de methane a I'entree 

(en termes de ATad) agit de facon plus efficace sur la conversion que la variation de la 

temperature a I'entree (1000 ppm de methane oxyde correspondent a un ATad d'environ 

25°C). 

Pour augmenter la conversion de methane, on peut done agir sur la temperature a 

I'entree ou sur la concentration de methane. Cependant, sur la base des resultats obtenus, 

pour assurer une oxydation de methane acceptable dans le cas de faibles concentrations, il 

serait preferable d'ajouter au gaz d'echappement une quantite additionnelle de methane 

afin de depasser 3000 ppm, plutot qu'essayer d'augmenter la temperature a I'entree. 

7.3 Le modele mathematique HT2-Dt 

Comme deja mentionne dans les paragraphes precedents, les modeles non 

adiabatiques de reacteurs constitues de monolithes sont peu nombreux, car la tendance 

generale est celle de representer un seul canal de monolithe comme representatif du 

reacteurentier. 
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Le modele HT1-D, concu pour evaluer les performances du reacteur auto-cyclique, a 

permis de bien representer les donnees experimentales et d'etudier les limites d'operations 

en termes de temperature et de concentration initiale de methane. L'echange de matiere et 

d'energie entre la phase fluide et le catalyseur a ete represente par des coefficients de 

transfert de masse et de chaleur, obtenus a I'aide de correlations empiriques. Par contre le 

transfer! de chaleur entre le tube interne et I'anneau externe, ainsi que les pertes 

thermiques ont ete represente par des parametres de reglage, estimes a partir des resultats 

experimentaux obtenus. Bien que les resultats obtenus etaient satisfaisant, cette procedure 

ne s'appliquait qu'a I'unite de laboratoire, car les parametres de reglage etaient bases 

uniquement sur les resultats experimentaux. Afin d'obtenir un modele plus flexible, il a fallu 

proceder a une modelisation mathematique plus generale non liee aux resultats 

experimentaux de I'unite pilote. 

La modelisation mathematique d'un reacteur non conventionnel, comme le reacteur 

auto-cyclique, pose quelques difficultes. En premier lieu, au moins deux dimensions 

s'averent necessaires pour decrire correctement le transfert de chaleur entre le tube interne 

et la partie annulaire. En deuxieme lieu, la presence d'un lit mixte ne permet pas de 

modeliser les monolithes a travers la representation d'un seul canal, ni a travers un modele 

discret (voir definition au § 7.1.1.4). 

Dans I'elaboration du modele HT2-Dt, le monolithe a ete considere comme un solide 

homogene ou la structure en nid d'abeille a ete remplacee par un solide continu caracterise 

par une phase solide et une phase fluide, qui interagissent a travers des coefficients de 

transfert de masse et de chaleur. Du point de vue conceptuel, cette description est tres 

similaire a la representation d'un lit compact. Pour cette raison, en presence d'un lit 
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catalytique mixte (constitue done de billes et de monolithes) cette approche represente la 

solution la plus appropriee pour modeliser le reacteur auto-cyclique dans sa totalite. 

Pour le modele HT2-Dr s'appliquent les memes hypotheses que celles pour le modele 

HT1-D presentes au paragraphe 7.2.1, a I'exception des hypotheses 3 et 8. En plus, on a du 

ajouter les hypotheses suivantes: 

1. On a suppose que la premiere partie du lit composee uniquement de billes (zone 

II) agissait comme un distributeur. Le cas d'une mauvaise distribution du gaz a 

I'entree du monolithe entrainant un champ de vitesse non uniforme n'a pas ete 

pris en consideration, devant I'absence de moyens experimentaux pour la 

verifier. Une description plus detaillee, aurait requis un modele plus complexe 

(3-D) (Y.-N. Wang, Larachi, & Roy, in press). 

2. On a neglige I'effet de changement de la direction du gaz a I'extremite du 

reacteur. On a done suppose que la concentration et la temperature du gaz 

entrant dans le tube interne etaient homogenes. Les valeurs a I'entree de la zone 

V ont ete calculees par une moyenne integrale sur les valeurs de sortie de la zone 

III. 

3. Le reacteur a ete modelise en deux dimensions (r et z), bien que la presence des 

ailettes dans la section annulaire necessiterait une troisieme dimension (theta), 

afin de bien representer le transfert thermique. Pour reduire la dimensionnalite 

du modele, la partie du lit contenant les ailettes a ete represente par un solide 

homogene, contenant seulement deux phases : le catalyseur et la phase gazeuse. 

L'effet des ailettes a ete assimile dans les conditions a la frontiere de I'equation 

de bilan thermique de la phase fluide. L'echange de chaleur a ete done exprime a 
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I'aide de la loi de Newton pour la convection corrige par un coefficient, en tenant 

compte du transfert thermique du aux ailettes accentue par la plus grande 

surface. 

4. Pour faciliter la convergence de la solution numerique du systeme d'equations 

differentielles, les bilans de masse et d'energie ont ete ecrits dans la forme non-

conservative. Si le fluide est incompressible ou peu compressible, le terme V-u 

peut etre considere nul et le terme convectif peut etre sorti de I'operateur 

divergence (V-). Par consequence le calcul du gradient de temperature est 

exacte, plutot qu'interpole. Afin de pouvoir considerer le systeme peu 

compressible, la variation de temperature doit etre faible. Cette hypothese est 

acceptable dans notre cas, vues les faibles concentrations de methane. 

7.3.1 Les equations de bilan 

La figure 7.6 represente schematiquement les domaines d'integration des equations 

de bilan utilises pour representer le reacteur auto-cyclique. Pour chaque domaine 

d'integration on donnera une breve description, les equations de bilan de masse et 

d'energie, les conditions a la frontiere, les conditions initiales, les proprietes physiques et les 

correlations utilisees pour calculer les coefficients de transfert de masse et de chaleur. 
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Exemple de notation pour les frontieres du domaine 1 

Figure 7.6 Representation des domaines d'integration utilises pour la modelisation 

mathematique du RAC. La figure n'est pas a I'echelle pour permettre une meilleure 

visualisation. Les frontieres (quatre frontieres) des differents domaines sont numerotees par 

simplicite de dl a 64 dans le sens des aiguilles d'une montre. 

Domaine 1 

Ce domaine represente la partie initiale du reacteur (zone I). Puisque la phase solide est 

constitute par des billes d'alumine non impregnees, aucune reaction chimique ne se deroule 

dans ce domaine. 

Equations de bilan 

Phase gazeuse 

dT 
pCp — + V- (-kVT) = haVibed(T - Ts) - pCpu • VT 

dt 

Bilan d'energie 
dl: n-(-kVT) = hi(T-Tf) 

52: continuity 

83: n-(kVT) = Req(T-T00) 

64: T = T0 

t = 0, T = Tin 



dc 

Bilan de masse 

dt 

31: 

32: 

33: 

34: 

t = 0, 

V " e / 7 • ~j 

n • {DeffVc) = 0 

continuity 

n • (De / /Vc) =0 

c = c0 

c = c0 

Phase solide 

37\ 
PbedC

V.bed-^ + V " ( - f c b e d V 7 s ) = ~haVibed(T - Ts) dt 

Bilan d'energie 

31: 

32: 

33: 

34: 

n • (-kbedVTs) = 0 

continuity 

n • (kbedVTs) = 0 

n • (kbedVTs) = 0 

t = 0, T = r s 

Proprietes et correlations 

•-EM-fir a *--fr *°J 
krf, kZf,, Cp, p voir A.6.1 (Proprietes physiques de la phase gazeuse) 

Ks, kzs, Cp,bed, Pbed voir A.6.2 (Proprietes physiques de la phase solide) 

Deff voir § 7.2.2.1 (Le coefficient d'efficacite r\) 

h voir § 7.2.2.2 (Les coefficients de transfert de masse et de chaleur) 

hi (Yagi & Wakao, 1959) 

Nut = 0,6Pr1/3«eb
0'5 1 < Reb < 40 

Nut = 0,2Pri/3Reb°'s 40 < Reb < 2000 
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Domaine 2 

Ce domaine represente une partie du lit catalytique dans la partie annulaire du reacteur 

(zone II). Dans ce domaine ils existent deux phases : le fluide et le solide (billes de catalyseur). 

Les ailettes ne font pas partie de ce domaine 

Equations de bilan 

Phase gazeuse 

pCp — + V- (-kVT) = haVibed(J - Ts) - pCpu • VT 

Bilan d'energie 

Bilan de masse 

ai: 
d2: 

53: 

d4: 

t = 0, 

dc 

dl: 

d2: 

d3: 

64: 

continuite 

continuity 

n'(kVT) = Req(T-TO0) 

continuite 

T = Tin 

(~^e//^c) = —km,bedav,b 

continuite 

continuite 

n • {DeffVc) =0 

continuite 

t = 0, c = c0 

Phase solide 

Bilan d'energie 

dT< 
PbedCPlbed -jj7 + V • (~kbedWs) = -haVJ,ed(T - Ts) - AHrr](-rCHJ 

dt 

dl: continuite 
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32: continuite 

53: n • (fcbedVrs) = 0 

34: continuite 

t = o, r = rs,in 

Bilan de masse 
*W. ed(c-c s) = n(-rCHJ 

Proprietes et correlations 

krf, kzf,, Cp, p, AHr voir A.6.1 (Proprietes physiques de la phase gazeuse) 

krs, k2s, Cpbed/ Pbed voir A.6.2 (Proprietes physiques de la phase solide) 

Deff voir § 7.2.2.1 (Le coefficient d'efficacite n) 

h et km voir § 7.2.2.2 (Les coefficients de transfert de masse et de chaleur) 

Domaine 3 

Ce domaine represente la zone de rallumage, c'est-a-dire la partie du lit catalytique (zone II) 

qui contient les ailettes. Dans ce domaine ils existent uniquement deux phases : fluide et 

solide (billes de catalyseur). L'effet de la presence des ailettes dans le bilan d'energie a ete 

considere dans I'expression des conditions a la frontiere entre le tube et la zone de rallumage 

(domaines 9 et 3). Le transfert thermique par convection a ete done corrige pour tenir 

compte de la plus grande surface d'echange. 

Equations de bilan 

Phase gazeuse 

Bilan d'energie dT , = . 

pcp— + v- (-fevr) = /lOy.bedCr - TS) - Pcpu • VT 



31 

32 

33 

34 

n • (kVT) = htF(T - 7>) 

continuite 

continuite 

continuite 

t = 0, T = Tb 

3c 
— + V • (-DeffVc) = -kmibedaVibed(c -cs)-u-Vc 
dt 

Bilan de masse 
51 

32 

33 

34 

n • (DeffVc) =0 

continuite 

continuite 

continuite 

t = 0, c = cQ 

Phase solide 

3T, 
PbedCp,bed-^ + V • (-kbedVTs) = -haVibed(T - 7S) - AHrn(-rCHJ 

dt 

31 n • (kbedWs) = 0 
Bilan d'energie 

Bilan de masse 

32: 

33: 

34: 

t = 0, 

'im,bedKc 

continuite 

continuite 

continuite 

T = T • 
1 ls,in 
- cs) = v(-rCHJ 

Proprietes et correlations 

H:M= krf 0 
0 kzf 

'• kbed — 
r v r s < 

0 k ZSl 

krf, k2f,, Cp, p, AHr voir A.6.1 (Proprietes physiques de la phase gazeuse) 

krs, kzs, Cpbed, pbed voir A.6.2 (Proprietes physiques de la phase solide) 
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Deff voir § 7.2.2.1 (Le coefficient d'efficacite q) 

h et km voir § 7.2.2.2 (Les coefficients de transfert de masse et de chaleur) 

hi (Yagi & Wakao, 1959) voir § 7.3.1.1 (Domaine 1) 

Ffacteur de correction de la surface exposee 

Af Surface externe avec les ailettes 
F = 1T = Tr-h : r, = 2,40 

Ab Surface externe sans les ailettes 

Domaine 4 

Le domaine 4 represente la zone III du reacteur. On considere qu'il n'y a aucun echange de 

matiere entre les canaux du monolithe. Pour cette raison, la diffusion efficace exprimee dans 

les bilans de matiere est seulement axiale. 

Equations de bilan 

Phase gazeuse 

dT 
PCv-^ + V' i-kVr) = haViTnono(T - Ts) - pCpu • VT 

dt 

Bilan d'energie 

Bilan de masse 

31: 

82: 

d3: 

34: 

t = 

dc 

Hi' 

31: 

32: 

33: 

34: 

t = 

0, 

f V 

0, 

n • (kVT) = 0 

n•(feVT)= 0 

n-(kVT) = Req(T-T00) 

continuite 

T = Tin 

V UeffvC) = ~'im,mono^v,mono 

n • {DeffVc) =0 

n • (DeffVc) =0 

n • (DeffVc) =0 

continuite 

c = cn 

(c — cs) —w Vc 
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Phase solide 

3TS ( = ,. 
Pmono^ppnono ~^T "• * ' \~'imono^''s) 

= -h<h,monoiT ~ W - AHrri(-rcHA) 

Bilan d'energie 
31 

32 

33 

3\ 

n • {kmonoVTs) = 0 

n • {kmonoVTs) = 0 

n • (kmonoVTs) = 0 

continuite 

t = 0, T = T, s,in 

Bilan de masse kmmono{c cs) — riy I"CH^) 

Proprietes et correlations 

" " LJ ; k ~ [o kf] • D'ff ~ [o Deff\ ' kmono - [ JS
 k J 

kf, Cp/ p, AHr voir A.6.1 (Proprietes physiques de la phase gazeuse) 

krs, kzs, Cp,mono, pm0no voir A.6.2 (Proprietes physiques de la phase solide) 

Deff voir § 7.2.2.1 (Le coefficient d'efficacite r\) 

h et km voir § 7.2.2.2 (Les coefficients de transfert de masse et de chaleur) 

hi (Yagi & Wakao, 1959) voir § 7.3.1.1 (Domaine 1) (Yagi & Wakao, 1959) 

Domaine 5 

Le domaine 5 represente la zone V du reacteur. Le lit est compose par des monolithes. La 

partie de recirculation (zone IV) a ete neglige. Pour etablir les conditions a I'entree de la zone 

V, on a suppose que les gaz entrant sont parfaitement melanges. Les valeurs done de 

temperature et de concentrations utilisees sont respectivement la moyenne integrale des 

profils de temperature et de concentration a la sortie de la zone III. Enfin la vitesse lineaire 
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est negative, indiquant que le fluide s'ecoule a contre-courant par rapport a la partie 

annulaire du reacteur. 

Equations de bilan 

Phase gazeuse 

PCP7i7 + V * (~kvr) = haVimono(T - Ts) - pCpu • VT 
dt 

Bilan d'energie 
51 

32 

53 

54 

n • (kVT) = 0 

T = T 

n•(kVT) = 0 

continuity 

(symetrie) 

t = 0, T = Tb 

3c_ 
— + V • ( -D e / / Vc) = -fcm,monoav.mo7i0(c -cs)-u-Vc 

(symetrie) 51: n • (DeffVc) =0 

Bilan de masse 52 

S3 

54 

c = c 

n • (S e / / Vc) =0 

continuite 

t = 0, c = c0 

Phase solide 

57c 

Pmono^p.mono ?>t + * " (, it-mono*'s) 

= -haVimmo(T ~ Ts) - AHrV(-rCH4) 

Bilan d'energie 
51 

52 

53 

54 

n • (*monoWs) = 0 

n • (^m0n0Vr s) = 0 

n • (kmonoVTs) = 0 

continuite 

t = 0, T = T, 
s.vn 



Bilan de masse kTOjmono(c cs) — V\, rCHt) 
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Proprietes et correlations 

u = 
0 

-uv 

= _ ro oi = 
' k~[0 kf\'

 Deff ~ 

0 0 
0 D, effl 

; k mono 0 k zs 

kf, Cp, p, AHr voir A.6.1 {Proprietes physiques de la phase gazeuse) 

krs, k2S; Cp,mono, pmono voir A.6.2 (Proprietes physiques de la phase solide) 

DefS voir § 7.2.2.1 (Le coefficient d'efficacite n) 

h et km voir § 7.2.2.2 (Les coefficients de transfert de masse et de chaleur) 

hi (Yagi et Wakao, 1959) voir § 7.3.1.1 (Domaine 1) 

T etc ont ete calcule par moyenne integrale a partir des profils de temperature et 

concentration sortant de la zone III (domine 4), en accord avec les formules : 

~ Id2Tpidr ^ id2cDidr 
I = c = 

Ldr Ldr 

Domaine 6 

Ce domaine represente la fin du RAC (zone VI). La phase gazeuse echange de la chaleur avec 

les billes et avec la paroi interne du tube. 

Equations de bilan 

Phase gazeuse 

dT 
PCrlZ + V' (~fcV70 = h"v,bed(T ~ W - pCpu • VT 

dt 

Bilan d'energie 31: 

32: 

33: 

34: 

n • (feVT) = 0 

continuite 

n • (kVT) = hi(T-

n • (kVT) = 0 

(symetrie) 

~Tf) 

(flux convective) 
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t = 0, T = Tb 

3c 

dt 

91 

Bilan de masse 92 

93 

94 

— + V • (-£>e/ /Vc) = -k^bed^bedic -cs)-u-Vc 

n • (DeffVc) = 0 (symetrie) 

continuite 

n • {DeffVc) = 0 

n • {DeffVc) = 0 (flux convective) 

t = 0, c = c0 

Phase solide 

97, 
PbedCp,bed-^r + ^ • (-fcbedVrs) = -hav>bed(T - Ts) - AHrn(-rCHJ 

dt 

31 

Bilan d'energie d2 

33 

94 

n • (fcbedVrs) = 0 (symetrie) 

continuite 

n • {kbedVTs) = 0 

n • (kbedVTs) = 0 

t = 0, T = T, s,in 

Bilan de masse kmbed(c — cs) — n\—rCHij 

Proprietes et correlations 

u = 
0 

.' I o kxfy
 bed~ . 0 k zs 

krf, k2f,, Cp, p, AHr voir A.6.1 (Proprietes physiques de la phase gazeuse) 

krs, k2S/ Cp,bed, Pbed voir A.6.2 (Proprietes physiques de la phase solide) 

Deff voir § 7.2.2.1 (Le coefficient d'efficacite n) 

h et km voir § 7.2.2.2 (Les coefficients de transfert de masse et de chaleur) 

hi (Yagi & Wakao, 1959) voir §7.3.1.1 (Domaine 1) 
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Les domaines 7 et 8 (d'epaisseur tres faible, par rapport aux autres domaines) n'ont 

pas une representation physique, mais leur definition a ete necessaire afin de favoriser la 

resolution du systeme des equations differentielles. Pour des raisons de simplicity la 

description du champ de Vitesse a ete simplifiee et la vitesse spatiale a ete exprimee 

seulement en fonction de sa composante axiale. A partir du debit, en divisant par la section 

d'ecoulement disponible (qui change selon qu'on la calcule pour le tube interne ou pour 

I'anneau), on a obtenu les valeurs de la vitesse lineaire, fonction uniquement de la 

temperature (uM, um, uv, uV!). Toutefois, la continuity dans les equations de conservation de 

masse et d'energie implique aussi la continuite du champ de vitesse. Un saut dans la valeur 

de u a proximite de la zone de contacte entre deux domaines d'integration se reflete dans le 

calcul du terme convectif. Pour evitertoutes singularites entre les domaines d'integration, la 

vitesse pres de la zone de contacte a ete modifiee lineairement, en exprimant son module en 

fonction de la coordonnee axiale z: 

" 7 = [u„ + 1/Az (z - 0.187)(u;„ - u„)J 

avec u7\d2 = u,„ et u7\d4 = un 

u8 = -(uv + 1/Az (z - 0,187)(iv/ - uv))\ 

avec u8\d2 = uv et u8 |a 4 = uv, 

en supposant la largeur du domaine 7 et 8 Az = 1 mm. 
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Domaines 9 et 10 

Les domaines 9 et 10 represented le tube metallique et les proprietes sont celles de I'acier 

AISI 4340. L'epaisseur de la couche de materiel isolant entre les monolithes et la paroi 

metallique a ete negligee lors de la modelisation. 

Equations de bilan 

Domaine9 

37, ^ -̂ + V-(- f eV7>) = ° dt 

Bilan d'energie 

31: 

32: 

33: 

34: 

t = 0, 

n-(kVTf) = hi(Tf-T) 

continuity 

n-{kVTf) = hiF{Tf-T) 

n • (kVTf) = 0 

T = Tf.in 

Domaine 10 

dT, 
^ P ^ f + V-(-/cV7>) = ° dt 

Bilan d'energie 
31: 

32: 

33: 

34: 

t = 0, 

n • (kVTf) = 0 

n • (kVTf) = 0 

n • (kVTf) = 0 

continuity 

T = T, f,in 

(isolation) 

(isolation) 

Proprietes et correlations 

p = 7850 kg/m3; Cp = 475 J/ kg K; k 0 44,5 W/m2 K 
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Les equations de bilan ont ete approxime par des solutions numeriques en utilisant 

le logiciel COMSOL 3.3. Les domaines ont ete discretises par triangulation, le maillage 

possedant 9420 elements finis de Lagrange de type quadratiques, et le systeme d'equations 

a ete solutionne par la methode UMFPACK (Unsymmetric MultiFrontal method) dans le cas 

stationnaire et par la methode DASPK en regime transitoire. 

7.3.2 Considerations sur les coefficients de transfert utilises 

La correlation de Wakao & Kaguei (1982), utilisee pour le calcul de h dans les zones 

du reacteur ou le lit catalytique est compose par les billes (§ 7.2.2.2), a permis de reproduire 

adequatement les profiles de temperature de la phase gazeuse le long du reacteur. A ce sujet 

il faut remarquer qu'aucune difference significative en termes de temperature et de 

conversion n'a ete remarquee lors des simulations, quand d'autres correlations plus 

complexes ont ete utilisees (Chi-Hsiung & Finlayson, 1977; Legawiec & Ziolkowski, 1994). 

Cette correlation peut etre facilement justifiee par la valeur relativement elevee de h dans la 

plage de vitesses lineaires consideree. 

7.4 Resultats et discussion 

Pour evaluer le modele 2-D on a utilise une approche similaire a celle utilisee pour 

evaluer le modele 1-D. D'abord on a valide le modele a I'aide des donnees experimentales a 

notre disposition. En premier lieu en utilisant d'abord une alimentation composee 

uniquement de methane dans I'air, on a evalue la reponse du modele face aux variations des 

parametres operatoires (diminution de la temperature et de la concentration du methane a 
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I'entree). Ensuite le modele a ete utilise pour evaluer la combustion du methane dans les gaz 

d'echappement synthetiques. A partir des simulations obtenues a I'aide du modele 2-D on a 

finalement cerne les limites d'operation du reacteur auto-cyclique. 

7.4.1 Methane dans l'air 

La figure 7.7 presente la comparaison entre les conversions et les profils de 

temperature simules et les valeurs obtenues experimentalement pour la combustion du 

methane dans l'air. La ligne pointillee represente le profile de temperature obtenu avec le 

modele HT1-D, tandis que la ligne continue represente celui obtenu avec le modele HT2-Dt. 

De la figure on peut constater que les deux modeles reproduisent adequatement les 

donnees experimentales. L'ecart de temperature etant seulement de quelques degree entre 

les valeurs mesurees et les valeurs numeriques. De facon similaire, la conversion calculee 

represente bien les valeurs experimentales obtenues. 

La reponse du modele HT2-Dt semble etre meilleure, surtout pour Tin = 320°C. En 

effet, le modele 1-D semble ne pas reproduire correctement la position du front de reaction, 

qui apparait legerement deplace vers I'entree du reacteur. La limite du modele 1-D est liee a 

I'estimation des parametres de tuning utilisees pour representer la chaleur transferee entre 

les compartiments du reacteur. Si la chaleur echangee entre la section annulaire et le tube 

interne (ou la temperature est moindre) est sous-estimee, la temperature des gaz a I'entree 

est done superieure. Ceci entraine par consequence un ecart dans la position du front de 

reaction, qui calcule se trouve plus proche de I'entree du reacteur. Le modele 2-D, qui tient 

compte de la composante radiate dans le transfert thermique, permet une meilleure 

estimation de la position du front, ainsi que de la temperature dans le lit catalytique. 
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T2 T5 T13 T0i 

HT1-D 

HT2-Df 

0,2 0,4 0,6 

z(m) 

0,8 

Conversions 

= >0,99 

Xca,c=>0,99 

Figure 7.7 Conversions et profiles axiales de temperature pour la combustion catalytique du 

methane dans I'air (140 L/min) en regime etabli. Les points representent les valeurs 

experimentales, tandis que les lignes representent les valeurs simulees pour les deux 

modeles. Conditions a I'entree : (O) CCH4,in = 3000 ppm, Tin= 400°C; (A)CCH4,in = 3000 ppm, Tin 

= 320°C. Les valeurs simulees correspondent aux valeurs de T a r = 0,048 m, position des 

thermocouples. Les valeurs de Xexp representent la conversion du methane obtenue 

experimentalement, tandis que les valeurs de Xcaic representent les valeurs obtenues par 

simulation (calculees par moyenne integrate des valeurs a la sortie) pour le modele 2-D 
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La figure 7.8 montre pour les memes tests les profiles de temperature en 2D et la 

position de la temperature maximale. 

Afin de mettre en evidence la position du front de reaction, les echelles de couleur 

utilisees ne sont pas les memes dans les graphiques qui suivent. Bien que cela demande un 

effort d'interpretation, ce choix a ete fait pour reperer plus facilement la position de la 

temperature maximale (en rouge). Cette representation permet de mieux saisir devolution 

du front de reaction pendant la combustion catalytique. 

Max: 470 
470 

O i 

._ 

1 

i 

i 

i 

I 
/ 

400 
Min: 400 it 

Figure 7.8 Profiles de temperature de la phase gazeuse pour la combustion catalytique du 

methane dans I'air (140 L/min) en regime etabli. CCH4,in = 3000 ppm, T ir= 400°C, le front de 

reaction se situe au thermocouple T2; CCH4,m = 3000 ppm, Tin= 320°C, le front de reaction se 

situe surT5. 
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Afin d'evaluer les limites et les reelles possibilites d'exploitation du modele HT2-Dt, 

on a realise des simulations, a partir de quelques conditions initiales opportunement choisies 

(en termes de temperature et de concentration de methane). 

Premierement on a evalue I'effet d'une brusque diminution de la temperature 

d'entree sur la stabilite de la reaction. Selon les donnees experimentales obtenues lors des 

tests, pour une temperature aussi faible que 260°C (voir table 6.1), la chaleur generee par la 

combustion n'etait pas suffisante pour assurer I'autothermicite du reacteur. La reaction 

devenait done instable, la conversion diminuait rapidement (de >99% a = 40%), puis 

finalement la reaction s'eteignait. 

La figure 7.9 montre la reponse du modele a une diminution rapide de temperature a 

I'entree (de 350°C a 240°C) pour une concentration constante de 1000 ppm de methane a 

I'entree. Le graphique (a) montre le profile de temperature lorsqu'il n'y a pas de reaction (Tin 

= 350°C), tandis qu'en (b) 1000 ppm de methane sont alimentes au reacteur. La temperature 

maximale, nous permet d'identifier la position stable du front de reaction. La brusque 

diminution de temperature a 240°C deplace la position de la temperature maximale. Apres 

10 minutes (c) e'est dans le tube interne, a proximite de la sortie, que I'on retrouve Tmax. Le 

front de reaction s'est deplace vers la sortie du reacteur. Toutefois la chaleur generee par la 

reaction n'est pas suffisante pour amorcer a nouveau la reaction dans la partie annulaire et 

apres 30 minute la reaction s'eteint. 
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Figure 7.9 Profiles de temperature de la phase gazeuse pour la combustion catalytique du 

methane dans I'air (140 L/min); conditions a I'entree: (a) CCH4,in= 0 ppm et Tin = 350°C; (b) 

CCH4,in= 1000 ppm et Tin = 350°C, en regime etabli; (c) CCH4,in= 1000 ppm et Tin = 240°C, apres 

10 min, conversion finale du methane <50%; (d) CCH4,in= 1000 ppm et Tin = 240°C, apres 30 

min la reaction s'est eteinte. 

La figure 7.10 montre pour le meme cas devolution de la conversion du methane 

dans le reacteur, en fonction du temps. Le graphique (a) montre les conditions a t = 0 : 

I'oxydation est complete et la combustion est stable. Suite a la diminution de la temperature 

initiale de 350 °C a 240°C, on observe que la conversion decroit rapidement apres 10 minutes 

(b) a des valeurs inferieures a 60%, jusqu'a tomber en bas de 5% apres 30 minutes (c). 
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0,80-0,95 
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0,20-0,40 
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0,01-0,02 

0-0 ,01 

t=0 t=10 min t = 30min 

Figure 7.10 Conversion par rapport au methane, methane dans I'air (140 L/min): conditions 

a I'entree: (a) CCH4,in = 1000 ppm et Tin = 350°C, en regime etabli; (b) CCH4,in = 1000 ppm et Tin = 

240°C, apres 10 min; (c) CCH4,in = 1000 ppm et Tin = 240°C, apres 30 min la reaction est eteinte. 

Deuxiemement on a recherche des conditions ou la diminution de temperature 

n'entraine pas forcement I'extinction de la reaction. De la figure 7.11, on constate que la 

variation de la temperature d'entree de 400 °C a 300°C provoque le deplacement du front 

dans le sens de I'ecoulement du melange reactionnel. 
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Figure 7.11 Effets de la diminution de la temperature d'entree des gaz sur le deplacement du 

front de reaction. Les temperatures sont exprimees en °C. Debit: (140 L/min), methane dans 

I'air; conditions a I'entree: (a) CCH4,in= 2000 ppm et Tin = 400°C; (b) CCH4,in= 2000 ppm et Tin = 

350°C; (c) CCH4,in= 2000 ppm et Tin = 300°C. 

Les profiles a, b et c represented les temperatures dans le reacteur en regime etabli. 

On peut facilement observer que le front de reaction (i.e. la temperature maximale), 

initialement proche de I'entree du reacteur, se deplace en aval, a cause de I'alimentation 

plus froide. Cette reponse a aussi ete observee experimentalement, dans des conditions de 

temperature et de concentrations similaires (voir figure 6.1a). En plus, I'oxydation du 
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methane, qui etait totale lors du test a ete retrouve aussi par simulation. En effet, le modele 

HT2-Dr prevoit une conversion superieure a 99% en regime etablie. 

Troisiemement la simulation representee a la figure 7.12, montre la reponse a une 

diminution soudaine de la temperature, entrainant le deplacement du front de reaction vers 

la sortie du reacteur et le rallumage de la reaction dans la section annulaire grace a la chaleur 

transferee qui est favorisee par le systeme d'ailettes. 

b c d e 
t = 0 t = 10 min t = 30 min t = 1 h 

Figure 7.12 Evolution du front de reaction en fonction du temps pour la combustion de 

methane dans I'air (140 L/min). ) (a) CCH4,in= 0 ppm et Tin = 400°C; (b) CCH4,in= 2000 ppm et Tin 

= 400°C, regime etabli; reponse au changement de temperature a I'entree Tin de 400 a 300°C, 

2000 ppm methane; b) t = 0; c) apres 10 min; d) apres 30 min; e) apres 1 h. 

Le front de reaction, initialement positionne au niveau du thermocouple T2 se 

deplace vers la sortie du reacteur (t = 10 min), ou Ton retrouve la temperature maximale. La 
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chaleur generee, transmise par les ailettes, rechauffe la partie annulaire du reacteur (t = 30 

min), ou la reaction s'amorce a nouveau (t = 1 heure). 

7.4.2 Methane dans les gaz d'echappement synthetiques 

D'abord le modele a ete valide a I'aide des donnees experimentales. La figure 7.13 

compare les resultats des simulations obtenus pour les modeles 1-D et 2-D avec les valeurs 

obtenues experimentalement pour deux differentes conditions a I'entree : (*) CcH4,in = 1500 

ppm, Tiri = 450°C ; (0) CCH4,in = 3000 ppm, Tin = 400°C. 

Comme pour le cas de la combustion du methane dans I'air, le modele 2-D 

reproduit adequatement les valeurs experimentales et donne une reponse meilleure 

que le modele 1-D en termes de temperature et position du front de reaction. 

Ensuite, on a utilise le modele 2-D pour simuler le comportement du reacteur auto-

cyclique vis-a-vis de variations de conditions a I'entree (temperature et concentration de 

methane) et cerner son potentiel pour la combustion de faibles quantites de methane. 

Comme deja presente, la temperature d'entree du gaz d'echappement au pot catalytique 

d'un vehicule au GNV varie typiquement entre 240 et 540°C, selon les modes d'operation du 

moteur, tandis que la concentration de methane varie entre 500 et 5000 ppm. 
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Figure 7.13 Conversions et profiles axiales de temperature pour la combustion catalytique du 

methane dans les gaz synthetiques (140 L/min) en regime etabli. Les points represented les 

valeurs experimentales, tandis que les lignes represented les valeurs simulees pour les deux 

modeles. Conditions a I'entree : (*) CCH4,in = 3000 ppm, Tin = 450°C; (0)CCH4,in = 1500 ppm, Tin = 

400°C. Les valeurs simulees correspondent aux valeurs de T a r = 0,048 m, position des 

thermocouples. Les valeurs de Xexp represented la conversion du methane obtenue 

experimentalement, tandis que les valeurs de Xca|C representent les valeurs obtenues par 

simulation (calculees par moyenne integrale des valeurs a la sortie) pour le modele 2-D 

L'effet de la variation de la temperature d'entree pour une concentration 

constante de methane (3000 ppm) est presente a la figure 7.14. On peut observer 

facilement que si la temperature a I'entree est tres elevees (540°C), la reaction a lieu 

tres proche de I'entree du reacteur et le front de reaction est tres etroit. Au fur et a 

~?\J\J 
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mesure que la temperature diminue, la largeur du front de reaction augmente et 

tend a se deplacer vers la sortie du reacteur. Pour des temperatures a I'entree 

inferieures (< 400°C), le front de reaction devient large et la temperature maximale 

diminue, a cause aussi de la plus faible conversion atteinte. Quand les pertes de 

chaleur equivalent ou depassent la valeur de la chaleur generee par la reaction, 

aucun pique ne se manifeste sur le profile de temperature. Cette situation toutefois 

n'implique pas forcement I'extinction de la reaction, comme on a pu I'observer 

experimentalement. 

0,00 0,20 0,40 0,60 0,80 1,00 

z{m) 

Figure 7.14 Profiles de temperature (simulation) pour la combustion catalytique du methane 

dans les gaz synthetiques (140 L/min) en regime etabli pour differentes valeurs de Tin et cCH4 

= 3000 ppm. 
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La mise en regime du reacteur auto-cyclique ainsi que les conditions qui assurent que 

le reacteur de combustion se soutient sont mieux visualisables sur la figure 7.15, ou Ton 

presente 1'evolution de la conversion en fonction du temps pour differentes temperatures du 

gaz a I'entree. La ligne continue represente la concentration de methane a I'entree de 3000 

ppm, tandis que la ligne pointillee represente la concentration de methane de 1500 ppm. 

Tm = 540°C 

0 500 1000 1500 2000 

Temps (s) 

Figure 7.15 Conversion du methane (simulation) en fonction du temps pour la combustion 

catalytique du methane dans les gaz synthetiques (140 L/min) en fonction du temps pour 

differentes valeurs de Tin. La ligne continue corresponde a cCH4 = 3000 ppm, tandis que la 

ligne pointille corresponde a cCH4 = 1500 ppm. 
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Dans toutes les simulations la temperature initiale du solide (du catalyseur) etait de 

25°C. Si la temperature a I'entree est elevee (>500°C) I'oxydation du methane est complete 

apres une tres courte periode, independamment de la concentration de methane a I'entree. 

Pour Tin = 540°C, la reaction est complete apres environ 50 s. 

Des que la temperature d'entree diminue, la conversion aussi diminue en 

consequence. Pour Tin >400°C, une fois que la reaction est amorcee, la temperature 

augmente rapidement dans les premiers 300 s, puis elle augmente plus lentement pour 

atteindre enfin un plateau apres 30 minutes. Pour Tin=450°C, la conversion atteinte apres 

2000 s est d'environ 80%, tandis qu'au regime etablie la conversion atteinte est de 95% apres 

3 heures. 

II est interessant d'observer que pour une temperature a I'entree de 400°C, la 

conversion depend fortement de la quantite de methane a I'entree. Cette tendance, 

confirmee experimentalement, est une consequence directe du bilan entre la chaleur 

generee par la reaction et les pertes thermiques. 

Si la temperature d'entree est encore plus faible (Tin =350°C) I'effet d'inhibition du 

catalyseur par I'eau et le dioxyde de carbone devient tres important et la conversion atteint 

seulement 15% apres 30 minutes. Bien que la conversion est tres faible, la reaction demeure 

stable, meme apres 30 minutes. II est interessant de noter que la conversion dans ce cas est 

independante de la concentration de methane a I'entree. De facon similaire cette tendance 

rappelle ce que Ton a deja observe pour les temperatures plus elevees (Tin > 450°C). 

Puisque la temperature minimale pour assurer une concentration acceptable de 

methane residuel semble etre 400°C, on a done effectue quelques simulations en utilisant 

differentes concentrations de methane a I'entree, afin de cerner la quantite minimale de 
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methane requise. La figure 7.16 montre I'evolution de la conversion du methane dans le 

temps pour plusieurs concentrations de methane a I'entree et Tin =400°C. 

De la figure 7.16 on peut observer que la limite pour atteindre une conversion 

raisonnable de methane est environ 1500 ppm. Apres 30 min la conversion atteinte est 

d'environ 50% et de 60% en regime etabli, ce qui correspond environ a 600 ppm de methane 

residuel (cette valeur est proche a la valeur precedemment calculee exigee par les normes). 

Si la concentration est plus faible (cCH4 < 1000), la conversion atteinte est seulement de 30%. 

Pour des concentrations encore plus faibles (cCH4 = 500) la conversion est d'environ 15% dans 

les premiers 12 minutes pour diminuer ensuite jusqu'a I'extinction de la reaction 

d'oxydation. 

Tin = 400°C 

500 ppm 

500 1000 1500 

Temps (s) 

2000 

Figure 7.16 Conversion du methane (simulation) en fonction du temps pour la combustion 

catalytique du methane dans les gaz synthetiques (140 L/min) pour differentes valeurs de 

concentration initiale de methane et Tin=400°C. 
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Sur la base des simulations qui ont ete effectue, on peut conclure que pour atteindre 

une conversion adequate de methane en regime continu en presence d'eau et de C02, il faut 

d'une part une temperature minimale d'alimentation au reacteur de 400°C et d'autre part 

une concentration initiale de methane d'au moins 1500 ppm. A des concentrations plus 

faibles que 1500 ppm et a des temperatures inferieures a 400°C, la conversion atteinte est 

faible. 

Pour ce qui concerne le modele ainsi developpe, il semble bien reproduire la 

combustion catalytique dans le reacteur et demontre sa validite et son potentiel 

d'exploitation pour la caracterisation et par consequent la comprehension du comportement 

du reacteur auto-cyclique. 

Bien que la modelisation utilisee donne des resultats satisfaisants, on ne peut pas 

ignorer que le modele repose sur de nombreuses simplifications. Une etape successive de 

recherche devrait done tenir compte d'une modelisation plus complexe, en introduisant par 

exemple la troisieme dimension, necessaire pour bien decrire le systeme d'ailettes, et pour 

prendre en consideration la conservation de la quantite de mouvement dans les equations 

de bilan. 

7.4.3 L'effet de la pression sur la conversion et le transfert de chaleur 

Les simulations presentees dans les paragraphes precedents ont ete obtenues a 

pression constante P = 1 bar. En general, la pression a I'entree du pot catalytique est tres 

proche de la pression atmospherique et ne depasse guere 1,2 bar, grace a la presence des 

monolithes qui engendrent une tres faible perte de charge. Si la pression augmente dans le 

reacteur auto-cyclique, la Vitesse lineaire diminue et la pression partielle du methane 
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augmente. Par consequent, la vitesse de reaction augmente et la conversion atteinte a la 

sortie du reacteur est plus elevee. La figure 7.17 montre I'effet de la variation de pression 

totale sur la conversion. 
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Figure 7.17 Conversion du methane (simulation) en fonction du temps pour la combustion 

catalytique du methane dans les gaz synthetiques (140 L/min) pour differentes valeurs de 

pression totale (Tin=400°C). 

Si la pression totale a I'entree du reacteur auto-cyclique est 1,2 bar, la conversion 

finale atteinte est d'environ 5% plus elevee que celle dans le cas de la pression 
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atmospherique. Toutefois, cette valeur de pression depende de plusieurs facteurs : structure 

du pot catalytique, morphologie du catalyseur utilise (billes ou monolithes), presence d'un 

silencieux apres le pot catalytique. Afin d'evaluer les limites du reacteur auto-cyclique, le 

choix d'utiliser la pression atmospherique plutot que des valeurs plus elevees rend les 

resultats plus securitaires. 

Quant au coefficient de convection il n'est pas influence par la pression, parce que 

dans I'intervalle de pression considere, Re et Pr sont fonction uniquement de la temperature 

de la phase fluide. 

7.4.4 Demarrage a froid et ternps d'amorcage de la reaction 

Le catalyseur de post-combustion fonctionne efficacement que lorsqu'il est 

suffisamment chaud. En consequence, en cas de demarrage a froid, la reactivite du 

catalyseur reste faible jusqu'a ce que sa temperature ait atteint une valeur appropriee. La 

figure 7.18 montre le temps necessaire pour atteindre 500 ppm de methane residuel, en 

fonction de la temperature des gaz a I'entree, pour differentes concentrations de methane a 

I'entree. La temperature du lit catalytique a t = 0 est T = 25°C. 

De la figure on peut observer que le temps depend fortement de la temperature des 

gaz a I'entree. Pour Tin > 500 °C, la combustion du methane permet d'atteindre le seuil de 

500 ppm apres seulement 3 minutes. Par contre, pour des temperatures de gaz plus faibles, il 

faut un temps de fonctionnement plus long pour atteindre la meme efficacite. Pour Tin < 

500°C, le temps d'amorcage varie fortement en fonction de la concentration de methane 

alimentee au reacteur. A 450 °C si cCH4 < 1500, il faut au moins 5 minutes avant d'atteindre le 
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seuil de 500 ppm. Pour des concentrations plus elevees, I'atteinte du seuil de 500 ppm prend 

beaucoup plus de temps. Dans ces conditions le RAC est moins efficace. 
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Figure 7.18 Temps necessaires pour atteindre 500 ppm de methane residuel pour differentes 

concentrations initiale de methane en fonction de la temperature a I'entree. Les lignes, qui 

represented les tendances, ont ete ajoutees pour faciliter I'interpretation des resultats. 

II est possible de reduire le temps necessaire au catalyseur pour atteindre la 

temperature de fonctionnement en placant le RAC a proximite immediate du moteur ou en 

prechauffant le lit catalytique par une resistance electrique. Cette demiere solution peut etre 

facilement adaptee dans le cas des voitures hybrides, ou I'energie developpee par le moteur 

peut en partie etre utilisee pour rechauffer le catalyseur. Enfin on peut aussi reduire les 

emissions lors du demarrage a froid en abaissant la temperature d'amorcage du catalyseur. 
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Cette solution toutefois repose sur le developpement d'un catalyseur de combustion de 

methane tres efficace aux faibles temperatures. 

7.5 Mise a l'echelle du reacteur auto-cyclique 

Les modeles mathematiques developpes ont montre clairement en accord avec les 

donnees experimentales qu'il existe une limite d'operation caracterisee par une temperature 

des gaz a I'entree d'environ 400°C et une concentration de methane a I'entree d'environ 

1000-1500 ppm. Pour des temperatures plus faibles, I'apport d'energie venant de la reaction 

de combustion n'est pas suffisant pour assurer des concentrations de methane residuel 

acceptables. 

Figure 7.19 Parametres d'action pour ameliorer les performances du reacteur auto-cyclique a 

faibles temperatures (Tin < 400°C) 
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Afin d'ameliorer les performances du reacteur auto-cyclique a faibles temperatures 

(Tln < 400°C), plusieurs solutions, tel que presente a la figure 7.19, peuvent etre envisagees. 

Premierement le reacteur pourrait etre rempli d'un catalyseur plus performant 

(moins sensible a la presence de I'eau et du C02), afin d'augmenter I'activite apparente du 

catalyseur, ce qui impliquerait une diminution de la temperature d'amorcage. 

Deuxiemement on pourrait agir sur les pertes thermiques, en ameliorant I'isolation du 

reacteur et done en exploitant mieux la chaleur generee par la reaction. Troisiemement on 

pourrait envisager un systeme d'ajout de methane, relie au reservoir, pour garder la 

concentration de methane a I'entree du reacteur auto-cyclique (pot catalytique) toujours 

superieure a 1500 ppm. Enfin il faudrait envisager de positionner le reacteur le plus proche 

possible du moteur, afin d'exploiter au maximum la temperature des gaz d'echappement. 

L'unite pilote utilisee au laboratoire a ete concue pourtraiter environ 1/15 du debit 

moyen des gaz d'echappement d'un autobus alimente au GNV ou 1/10 pour le cas d'une 

voiture. Sur la base des experiences qui ont ete conduites a I'aide de l'unite pilote, il est 

possible d'identifier deux criteres importants pour la mise a I'echelle du reacteur. II s'agit de 

la vitesse d'ecoulement du fluide et du transfert de chaleur. La vitesse d'ecoulement 

influence la longueur du lit catalytique. D'un cote si la vitesse lineaire est trop elevee, il sera 

necessaire un lit catalytique plus long pour atteindre un niveau de conversion acceptable. 

Ceci impliquerait une augmentation des pertes de chaleur (dissipation de I'energie de 

combustion) et une augmentation des pertes de charge par frottement. De I'autre cote si la 

vitesse lineaire est faible, la section du reacteur augmentera. Le transfert de chaleur entre la 

partie interne et la partie annulaire deviendra difficile au point que les seules ailettes ne 

suffiraient plus a garantir la cyclicite du reacteur, e'est-a-dire la capacite de rallumer la 



182 

reaction dans la partie annulaire, lors que le front de reaction atteint la sortie du reacteur. Le 

transfert thermique est done le second critere important afin de sauvegarder les 

caracteristiques fondamentales de ce type de reacteur (autothermicite et cyclicite). 

Afin de reduire la longueur du reacteur, sans toutefois en augmenter la section, il est 

envisageable de repartir le debit total des gaz d'echappement et d'alimenter plusieurs 

reacteur en parallele (10-15 reacteurs). Plusieurs avantages peuvent decouler d'une telle 

configuration : la section plus faible d'un seul reacteur permet une meilleure recuperation de 

la chaleur par les ailettes (le rapport entre la surface de transfert thermique et le volume du 

lit catalytique est plus grand); la perte de charge totale correspond a celle d'un seul reacteur, 

I'ensemble des reacteurs est plus compacte, permettant une isolation plus efficace, ainsi 

qu'une meilleure recuperation de la chaleur. Enfin, I'arrangement de plusieurs reacteurs 

devient plus flexible pour s'adapter aux contraints d'installation et d'espace disponible. 
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Chapitre 8 

Conclusions et recommandations 

8.1 Conclusions 

Les etudes qui font I'objet de cette these avaient comme objectif de mettre en 

ceuvre et d'evaluer le concept du reacteur auto-cyclique pour la post-combustion de faible 

teneur de methane dans les gaz d'echappement des moteurs au gaz naturel. Pour atteindre 

cet objectif on a concu et realise un reacteur destine a I'oxydation des faibles concentrations 

de CH4, on a prepare un catalyseur actif capable d'oxyder les faibles quantites de methane en 

presence d'eau et du C02 a des temperatures relativement basses et enfin on a modelise le 

comportement du reacteur auto-cyclique pour cerner les limites de son fonctionnement. 

Les travaux de recherche pour la mise au point d'un nouveau catalyseur de 

combustion efficace et actif, capable d'oxyder le methane a faibles temperatures en 

presence d'eau et du C02, n'ont pas donne des resultats escomptes. 

Cependant a partir des resultats obtenus, il est possible de conclure que : 

• Les catalyseurs utilisant comme support le dioxyde de titane performent mal et ils se 

desactivent rapidement. 

• Bien que I'anatase soit caracterise par une surface specifique eleve, sa calcination 

mene a une reduction drastique de sa surface (=30 m2/g)- Cependant I'ajout 

d'alumine ou de lanthane ou du cerium, permet de stabiliser thermiquement le Ti02 
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et d'obtenir apres calcination a 650°C pour 12 heures un support avec une surface 

specifique d'environ 80 m2/g-

L'activite apparente des catalyseurs ayant le Pd comme phase active diminue selon le 

support utilise dans I'ordre : Al203 > Zr02>Ti02. L'addition d'alumine et en particulier 

du cerium au Ti02 permet d'obtenir des conversions plus elevees, mais toujours 

inferieures a celle du Pd/Al203 ou Pd/Zr02- 8 m% Y203 

La morphologie du Ti02 (anatase/rutile) utilise comme support influence l'activite 

apparente et la deactivation des catalyseurs. Cette influence est due probablement 

a la formation des suboxydes sur la surface pres du metal noble et a la facilite de 

diffusion des ions Ti3 \ Par consequence, bien que le rutile possede une surface 

specifique tres limitee, il assure une plus grande activite que I'anatase, lorsqu'il agit 

comme support aux catalyseurs a base de Pd. 

Les methodes de preparation classiques utilisees pour renforcer l'activite apparente 

du catalyseur commercial ont donne pleine satisfaction. Le catalyseur utilise dans 

I'unite pilote a montre une activite apparente presque six fois plus elevee que celle 

du catalyseur original. 

Les catalyseurs utilises pour I'unite pilote ont montre des excellentes qualites 

oxydatives aussi en termes de resistance a la deactivation. Presque 900 moles de 

CH4 ont ete oxydees dans le lit catalytique du reacteur. Aucune diminution 

importante de l'activite apparente du catalyseur n'a ete observee. 

Finalement I'accord entre les resultats experimentaux et simules confirme qu'en 

presence d'un large exces de H20 et C02, la combustion catalytique du methane peut 
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etre decrite efficacement par une cinetique sommaire de premier ordre par rapport 

au methane. 

A partir de I'ensemble des resultats obtenus il est possible de tirer les conclusions 

suivantes, concernant le reacteur auto-cyclique : 

• Le reacteur possede un reel potentiel pour la post-combustion du methane imbrule 

contenu dans les gaz d'echappement des vehicules alimentes au GN. 

• Sa simplicite et sa compacite rend son utilisation particulierement efficace dans le 

domaine des transports. 

• II repond rapidement aux variations des conditions de temperature et de 

concentration de CH4 a I'entree. 

• Sa structure formee de deux tubes concentriques dotee d'un systeme d'ailettes pour 

accentuer le transfert de chaleur permet de promouvoir I'autothermicite du reacteur 

meme a faibles temperatures, ainsi que le rallumage de la reaction si le front de 

reaction se deplace vers la sortie du reacteur. La combustion catalytique se deroule 

alors dans un regime quasi-stable ou oscillatoire. 

L'unite pilote avec le reacteur auto-cyclique, concu a partir du modele heterogene 

HTl-Dt, a permis d'effectuer des tests pour cerner le comportement du reacteur auto-

cyclique que ce soit pour la combustion de melanges methane/air ou methane/gaz 

d'echappement synthetiques. 



186 

De I'ensemble des tests effectues, on peut constater que le RAC est un reacteur 

fiable et robuste. En effet il a opere sans problemes pour plus de 1200 heures, la duree des 

tests individuels pouvant aller jusqu'a 160 heures. Enfin pendant toutes les experiences la 

perte de charge du reacteur etait comprise entre 30 et 50 kPa, selon les conditions 

operatoires. 

Les resultats ainsi obtenus on montre que : 

• Dans le cas des melanges methane-air, la combustion du methane est complete, 

pour des temperatures a i'entree superieures a 335°C independamment de la 

concentration de CH4. Pour des temperatures superieures a 300°C, la conversion 

atteinte est d'au moins 87%. Cependant pour des temperatures inferieures a 300°C, 

il faut des concentrations elevees de CH4 (>3000 ppm) afin d'atteindre des 

conversions notables. 

• Pour les melanges methane/gaz d'echappement synthetiques (contenant de I'eau et 

du C02), I'oxydation du methane est quasi complete Pour des temperatures 

superieures a 425°C. Pour atteindre le seuil de 500 ppm de methane residuel la 

temperature minimale requise est de 400°C. A 350°C la conversion est faible (< 20%) 

independamment de la concentration de methane a I'entree. Toutefois, la 

combustion reste stable (plus de 48 heures). 

Les modeles mathematiques HT1-D et HT2-Dt, bien qu'ils reposent sur plusieurs 

simplifications, sont des moyens efficaces pour representer le comportement du RAC. 
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A partir des resultats obtenus, il est possible de conclure que : 

• Le modele HT1-D, modifie afin de tenir compte des pertes thermiques, represente de 

facon satisfaisante la combustion catalytique du methane dans le reacteur auto-

cyclique. Le modele monodimensionnel a permis de reproduire la combustion de 

methane dans le reacteur et de prevoir par simulation ses limites d'operation, en 

termes de temperature d'entree et de concentration initiale de methane. 

• Le modele HT2-Dt reproduit de facon satisfaisante la reponse du RAC aux 

changements de conditions operatoires, entrainant le deplacement du front, 

I'extinction de la reaction et le rallumage. La comparaison avec les donnees 

experimentales a montre un bon accord avec les valeurs numeriques, soit en termes 

de profils de temperature ou en termes de conversion. Les simulations reproduisant 

la combustion catalytique du methane dans les gaz synthetiques ont permis 

d'evaluer les limites d'operation du reacteur auto-cyclique. Enfin sa simplicite et a sa 

flexibility fait du modele bidimensionnel un outil efficace d'investigation. 

8.2 Contributions scientifiques originates 

Les travaux de recherche qui font I'objet de cette these ont touche trois domaines 

differents du genie chimique (conception des reacteurs chimiques, catalyse et modelisation 

mathematique) et il est possible d'identifier dans chaque domaine une contribution 

scientifique originale. 

Dans le domaine des reacteurs la contribution originale est la mise en ceuvre d'une 

nouvelle technologie (i.e. reacteur auto-cyclique) pour la post-combustion catalytique du 
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methane dans les gaz d'echappement des vehicules aux GNV. Le reacteur auto-cyclique, 

grace a sa simplicity et de sa compacite, a demontre un reel potentiel d'exploitation. 

Dans le domaine de la catalyse, les tests menes sur les catalyseurs de Pd deposes sur 

le Ti02 n'ont pas demontre I'activite attendue pour la combustion catalytique du methane. 

Cependant les resultats obtenus represented une contribution aux efforts de tirer au clair la 

possibility d'utiliser le Ti02 comme support pour les metaux nobles dont le Pd. 

Dans le domaine de la modelisation mathematique, il a ete possible de decrire 

efficacement le reacteur auto-cyclique, en considerant le lit catalytique constitue de 

monolithes et de billes comme un solide homogene. Cette nouvelle approche, utilisee 

jusqu'ici pour decrire les reacteurs composes uniquement de monolithes, a ete utilisee avec 

succes dans ce travail pour representer le RAC, caracterise d'un cote par une geometrie 

complexe et de I'autre par un lit catalytique mixte, c'est-a-dire compose a la fois de billes et 

de monolithes. 

8.3 Recommandations 

Quelques recommandations peuvent etre edictees d'une part pour verifier certaines 

hypotheses et pour une eventuelle continuation de cette recherche. 

Pour ce qui conceme le developpement du catalyseur: 

• L'etude concernant le developpement du catalyseur devrait etre complete, en 

evaluant mieux I'effet du Ti02 comme support. Bien qu'il semble clair que 

I'alumine reste pour le moment le support ideal, il serait interessant de mieux 
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evaluer I'effet du Ti02 et d'autres elements dopants (autres que La et Ce) sur 

I'activite apparente des catalyseurs ayant le Pd comme phase active. 

• II serait aussi souhaitable d'approfondir dans quelle mesure la morphologie du 

dioxyde de titane influence I'activite apparente des catalyseurs, lors de la 

combustion du methane et mieux comprendre le mecanisme de I'interaction 

forte (SMSI) entre le Pd et le support. Pour ce faire, il serait interessant de 

comparer les performances de differents catalyseurs, ayant comme support soit 

I'anatase, le rutile ou des phases mixtes (pour la caracterisation il est possible de 

proceder par diffraction des rayons X, XRD). L'hypothese formulee dans cette 

these, selon laquelle la plus faible activite apparente des catalyseurs ayant 

I'anatase comme support plutot que le rutile depend fortement de 

I'encapsulation des particules de Pd par les ions Ti3+, devrait etre confirmee par 

resonance paramagnetique electronique (ESR). Enfin les mesures de dispersion 

du Pd sur le support, par adsorption de CO, pourraient confirmer la plus grande 

tendance de I'anatase a disperser la phase active sur le support. 

Pour ce qui concerne I'unite pilote : 

• II serait interessant de la coupler a un petit moteur a GN (par exemple, a celui 

d'un charriot mecanique), afin de verifier le comportement du reacteur dans des 

conditions reelles. On pourrait confirmer la flexibilite du reacteur face aux 

variations soudaines de I'alimentation. 
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Pour ce qui concerne la modelisation du RAC il serait interessant de developper un 

modele exhaustif du RAC, base sur le modele HT2-Dt qui a fait I'objet de cette these, en 

detaillant mieux la partie de rallumage (ailettes) et en considerant eventuellement 

I'introduction d'une troisieme dimension (6). 

II serait aussi souhaitable d'envisager d'autres simulations en vue d'une optimisation 

des diverses zones du reacteur auto-cyclique. Cette optimisation devrait tenir compte de la 

variation d'autres parametres, comme le debit des gaz d'echappement ou de I'activite 

apparente du catalyseur. De plus, il serait souhaitable d'envisager des simulations, pour 

connaTtre la reponse du RAC aux conditions de demarrage a froid afin de pouvoir evaluer la 

temperature d'amorcage et le temps d'ignition. De plus, il serait interessant de simuler le 

fonctionnement sur route, a I'aide de conditions a I'entree appropriees (13-mode Japanese 

test), afin d'evaluer le temps de reponse du reacteur et le transitoire de demarrage. 

Finalement cette etude devrait servir de base pour la mise au point d'un prototype 

du reacteur auto-cyclique pour la post-combustion des gaz d'echappement d'un autobus de 

dimensions moyennes. 
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Composition du NGV 
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Composition 

Ref. 1 

Fraction molaire 

Ref. 2 Ref. 3 Ref. 4 

CH4 

C2H6 

C3H8 

n-C4H10, i-C4H10 

n-C5H12, i-C5H12 

C 6 H M 

N2 

C0 2 

0,9553 

0,0206 

0,0012 

0,0001 

0,0000 

0,0000 

0,0194 

0,0034 

0,8800 

0,0500 

0,0500 

0,0200 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,9182 

0,0291 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,0446 

0,0081 

0,9439 

0,0329 

0,0057 

0,0026 

0,0012 

0,0013 

0,0096 

0,0028 

0,9776 

0,0211 

0,0012 

0,0001 

0,0000 

0,0000 

0,8800 

0,0500 

0,0500 

0,0200 

0,0000 

0,0000 

0,9693 

0,0307 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,9558 

0,0333 

0,0058 

0,0026 

0,0012 

0,0013 

Comp. normalised 

CH4 

C2H6 

C3H8 

n-C4H10, i-C4H10 

n-C5H12, i-C5H12 

C6H14 

Hydrocarbure equivalent, 

CnHm 

n 

m 

PM e q 

Rapport H/C 

1,024 

4,048 

16,334 

3,953 

1,210 

4,420 

18,940 

3,653 

1,031 

4,061 

16,430 

3,940 

1,064 

4,128 

16,899 

3,879 

Reference 1 : Gaz Metropolitaine (11 juil let 2006); Reference 2 : Ando et al. 2003; 

Reference 3 : Nowak et al. 1994; Reference 4 : Wong et al. 1991. 
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A l . l Composition normalisee 

La composition normalisee des hydrocarbures ne tient pas compte des 

concentrations initiales de C02 et de N2 et elie est definie par la relation suivante : 

- * ' 
Xi 2&xt 

A1.2 Hydrocarbure equivalent 

Le NGV est constitue principalement de methane accompagne par d'autres 

hydrocarbures (C2-C6) en concentrations variables x„ selon son origine geographique. Afin de 

simplifier les calculs, il est possible de caracteriser le melange d'hydrocarbures avec un seul 

hydrocarbure equivalent (CnHm), comme etant representatif du melange original. Par 

exemple, si un melange est compose par 95% de methane et 5% d'ethane, on peut 

representer le meme melange par un seul hydrocarbure equivalent qui possede 95% des 

proprietes du methane et 5% des proprietes de I'ethane. 

Les nombres d'atomes de carbone (n) et d'hydrogene (m) caracterisant 

I'hydrocarbure equivalent sont calcules a partir de la somme entre le nombre d'atomes 

respectivement de carbone et d'hydrogene de chaque composant multiplie par leur 

concentration normalisee. Mathematiquement on ecrit: 

Z NC ^,NC 

Xi • ct m = } Xi- ht 
i=l *-ii=l 
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On definit le poids moleculaire de I'hydrocarbure equivalent comme etant la somme du 

poids moleculaire de chaque composant multiplie par sa concentration normalisee : 

NC 

PMeq=Y,PMi'*i 
i = l 

Le rapport H/C est definit comme etant le rapport entre les coefficients m et n de 

I'hydrocarbure equivalent: 
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Annexe 2 

Exemple de calcul du debit des gaz d'echappement 

Cet exemple de calcul du debit des gaz d'echappement est fait a partir des 

parametres du moteur 6C107NG a aspiration naturelle fabrique par la compagnie polonaise 

Andria-Mot, en service sur des autobus metropolitans depuis 1967. La table A2.1 presente 

les donnees mecaniques les plus importantes pour ce type de moteur. 

Table A2.1 Parametres mecaniques du moteur 6C1076N 

Parametres 6C107GN 

Aspiration 

\ 

Intervalle de vitesse (rpm), n 

Volume du moteur (litre), V 

Couple (Nm) / vitesse (rpm), C 

Consommation specifique (g/kWh), Cs 

Efficacite totale, E 

Naturelle 

1 

9002500 

6,54 

373/1650 

233 

31,6 

A2.1 Pression moyenne effective (pme) 

La pme represente la pression moyenne du melange gazeux dans le moteur. Elle est 

fonction du couple genere et du volume du moteur. 

T = 4 pour un moteur a 4 temps 
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2TT T 
pme=YC-

V (m3) 0,00654 

Couple (Nm) 373 

pme (Pa) 716706 

A2.2 (A/F)s 

Pour calculer le rapport air/combustible stcechiometrique, on ecrit la reaction de 

combustion complete pour I'hydrocarbure equivalent CnHm: 

CnHm + (« + j ) (02 + 3,76JV2) -» nC02 +^H20 + 3,76 (n + j ) N2 

Par definition, on a : 

wi r n T n / , /c PMrnrrih 1 "^comb's '™comb 

En considerant la composition du NGV fournie par Gaz metropolitaine (voir Annexe 1), on 

peut calculer le rapport air/combustible pour le melange stcechiometrique. 

~n 1,024 

m 4,048 

PMair (g/mol) 29 

PMcomb (g/mol) 16,3 

(A/F)s 17,2 
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A2.3 Efficacite volumetrique (E V ) 

L'efficacite volumetrique represente le rapport entre la masse reelle du melange 

entrant dans le cylindre pendant un cycle et la masse du melange, en supposant le 

remplissage complet. Dans le cas de moteurs a aspiration naturelle, ev est de I'ordre de 

0,6-r0,8, tandis que pour les moteurs turbo cette valeur est plus elevee (ev > 1 ; £ViTnax = 

1,2) (Dudek & Rudkowski, 2004; Heywood, 1988). 

pme • Pi • (A/F)s • Cs 
£v = / 

Pa 

pme (Pa) 716706 

X 1 

(A/F)s 17,2 

Cs (g/kWh) 233 

Pa (kg/m3)a 1,2 

/ , facteur de conversion 2,7778E-10 

EV 0,66 

a valeur calculee a 10°C et 1 bar 

A2.4 Debit des gaz d'echappement (Q) 

Le debit des gaz d'echappement est fonction du volume du moteur, de la vitesse et 

de l'efficacite volumetrique. Pour n'importe quel type de moteur (essence, diesel ou au gaz 

naturel), I'equation suivante s'applique : 

m = 0,5 • V • n • ev • pa 
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ou m represente le debit massique du melange, V le volume du moteur, n la vitesse 

moyenne, ev I'efficacite volumetrique e tp a la densite de I'air en aspiration. 

Le coefficient 0.5 indique que le moteur est a 4 temps (les cylindres se remplient 

chaque 2 tours). 

La densite de I'air en aspiration peut etre calculee a partir de la relation : 

_Pa_ 
Pa ~ RTa 

Pour Pa = 1 bar, Ta = 288 K et R = 287 J/Kg K, la densite de I'air en aspiration vaut 1,2 kg/m3 

V (m3) 0,00654 

n (rpm) 1200 

ev 0,66 

Pa (kg/m3) 1,21 

m(g/s) 52,2 

Qb (litre/min) 2060 

b Debit volumetrique calcule a 25°C et 1 bar 
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Annexe 3 

Calcul des parametres pour le contrdleur PID 

Afin d'optimiser le systeme de prechauffage, un controleur de type PID a ete 

introduit dans le logiciel Labview. Pour calculer les parametres de reglage, la methode IMC 

(Internal Model Control) a ete utilise (Seborg, Edgar, & Mellichamp, 2004). 

On a utilise un modele de premier ordre avec retard, auquel on a ajoute un filtre 

pour attenuer le bruit de mesure du thermocouple de controle (set point). L'ensemble des 

parametres est resume au Tableau A3.1. 

Tableau A3.1 Parametres du reglage du controleur PID (equations) 

Equation du modele ( At TD \ 
Zn = Zn-i + Kc • I en - en_! + — en + — • (en - 2en^ + en_2) I 

Filtre Pn = a • Zn + (a - 1) • Pn^ 0 < a < 1 

Temps de reponse T = 1.5 • (t63j2o/o - t2 8 i 3 %) 

Temps mort 9 — t632o/0 — r 

Constante de 
syntonisation A « T 

de boucle fermee 

Gain K = tST/Ap 

Gain Kc = 
K^) + 1 

Integral T / = - + T 
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Pour determiner des valeurs convenant pour les parametres, la reponse du systeme 

a un step input typique a ete etudiee. Pour un debit constant d'air de 140 l/min, la 

temperature atteinte par le gaz en imposant une puissance de 40% (on 4 seconds sur 10) aux 

elements chauffants 1 & 2 est de 230 °C. La reponse obtenue en imposant une puissance de 

40% aux elements 3 & 4 est montree a la Figure A3.1. La temperature atteinte dans ce cas est 

de410°C. 
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Figure A3.1 Reponse du prechauffage a un step input de 40% (elements 1 et 2, 40%; 

elements 3 et 4,40%) 

Les valeurs des parametres calcules sont resumees au Tableau A3.2. Avec un 

intervalle de temps de 20s les variations de temperature sont inferieures a ± 2°C et la 

reponse du systeme se fait toujours rapidement et sans depassement. 
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Tableau A3.2 Parametres du reglage du controleur PID 

r 

A 

# 

522 s 

500 s 

66°C 

K 

Kc 

a 

4,5 °C/% 

0,234 °C/% 

0,5 

r, 

rD 

555 s 

31s 



Annexe 4 

Photos du montage experimentale et du reacteur auto-

cyclique 

Photo A4.1 

Photo A4.2 Photo A4.3 
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Photo A4.4 

Liste des photographies: 

Photo A4.1: Montage experimental; 

Photo A4.2 : Phase de remplissage du reacteur ACR (laine minerale); 

Photo A4.3 : Vue interne du reacteur; 

Photo A4.4 : Tube interne et tube externe; 
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Annexe 5 

Calcul des incertitudes experimentales 

La conversion, selon sa definition, peut s'exprimer en fonction des concentrations de 

methane a I'entree e a la sortie du reacteur: 

X = 
An -out 
CCH4 ~ CCH4 

-in 
CCH. 

D'apres I'etalonnage chromatographique, la concentration de methane est proportionnelle a 

la surface du pic correspondant. On peut done exprimer la conversion en fonction de la 

surface du pic (S C H 4 ) , selon la relation : 

c i n cout 
^CH4 ~ ^CH4 

X = cin 
•*CH4 

Pour n'importe quelle fonction f(x1,x2, ...,xn), I'incertitude globale est donnee par la 

relation de Kline et McClintock : 

2 l 1/2 

A/ = (^^)2+(^A^)2+-+(^A4 

Afin d'etablir I'incertitude sur la conversion, on applique cette relation a la definition 

precedente: 

hX cout 

v cin cout 
" ^CHi *CH4 

Puisque : 



235 

?out 

cin cout 
°CH4 ^CHi 

< 1 

Done: 

2 (LS?^\2ll/2 

mxm <M?> 
1/2 

AX r- /AS A5\ 

' r 



236 

Annexe 6 

Proprietes physiques 

A6.1 Proprietes de la phase gazeuse 

a) Chaleur specifique Cp0) 

Pour chaque composant on peut exprimer le Cp selon la fonction (Perry & Green, 

2008): 

Cpi • PMt = clt + c2i • [y/s in/ i ( y ) ] + c4i • [y/cosh (-^)] 

La chaleur specifique du melange est done calculee par moyenne ponderee sur les fractions 

molaires de chaque composant: 

wc 

^pjnix = / i M ' *-pi 

i=l 

Dans ce cas la chaleur specifique est exprimee en J/kg-K et la temperature en K. 

b) Viscosite \x0) 

Methane 

Pour predire la valeur de viscosite du methane gazeuse, la methode de Yoon et 

Todos (Yoonm & Thodos, 1970) a ete utilisee : 



H = 4,60 • 10 -4 
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N • PM1/2P?/3 

T l / 6 

avec: 

N = 0,00034 • Tr
0'94 pour Tr < 1,5 

N = 0,0001778 • (4,58 • Tr - 1,67)0-625 pour Tr > 1,5 

La viscosite est en centpoise (rmPa-s) si Tcet Pc sont en K et Pa respectivement. 

Dioxvde de carbone 

La valeur de viscosite du C02 a ete calculee par la methode de Stiel et Thodos pour les 

substances non polaires: 

fi • f • 105 = 46,10 • Tr
0'618 - 20,4 • e-°

M9Tr + 19,4 • e"4 '0587 '- + 1 

avec: 

f = —S 
T}/6 

PM1/2P^ 

La viscosite est en centpoise (mPs-s) si Tcet Pc sont en K et atm respectivement. 

Vapeurd'eau 

La viscosite de la vapeur d'eau est estime par la methode de Reichemberg pour les 

gaz polaire non hydrocarbure a faible pression : 

A-Tr 

A* = [1 + 0.36 • Tr • (Tr - l)]x/6 



avec: 

A = 1,6104 • 1 0 - 1 0 PM1/2P?3 

p l / 6 

La viscosite est en Pas (103 cp) si Tcet Pc sont en K et Pa respectivement. 

Air 

Pour calculer la viscosite de I'air, on utilise la forme polynomiale suivante (Incropera, 1990) 

H(T) = c\ + cl • T + c3 • T2 

La viscosite est en Pa-s et la temperature en K. 

Viscosite du melange gazeux 

Pour predire la viscosite d'un melange gazeux a faible pression et Tr <0,6, la methode 

de Bromley et Wilke est recommandee : 

NC 

\hnk -I Hi 

I^{Q4) ~1 + 
]*i 

ou le parametre d'interaction est definit comme suit 

Qu 
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c) Diffusion moleculaire, D,j 

Le coefficient de diffusion moleculaire d'un composant i par rapport au composant j , 

peut etre calcule a partir de la relation de Fuller (1966) (Fuller, Schettler, & Giddings, 1966): 

Dij = 

_i,oo-io-3T^(yPMi+i/PM.)2 

P - ^ v ^ + ^v,)173]2 

Si la pression P est en atm, la temperature T en K et le poids moleculaire PM en 

kg/kmol, le coefficient de diffusion sera en cm2/s. 

Pour predire le coefficient de diffusion moleculaire d'un composant i par rapport a 

un melange multicomposant, la relation de Wilke peut etre utilisee : 

1-Yt 
D- • = — 

VNC Jj_ 
ljj=in.. 

d) Conductivite thermique, kf 

Methane 

La conductivite thermique du methane peut etre estimee par I'equation de Misic et 

Thodos, valable pour Tr < 1 : 

k = 1(T7 • (14,52 • Tr - S,14)2/3-jr 

Si la temperature T est en K, la pression P en Pa et le poids moleculaire en kg/kmol, 

alors k est exprimee en W/m-K. 
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Dioxyde de carbone 

Pour I'estimation de la conductivity thermique du C02, I'equation de Bromley, 

applicable aux molecules de type lineaire, peut etre utilisee : 

H t 2928,8\ 

* = h \ ^ -c»+14644'°~7r) 
Pour k en W/m-K, u. doit etre en Pas, Cp en J/kg-K et T en K. 

Vapeur d'eau 

Pour I'eau, la conductivity thermique peut etre calculee a partir de la relation de Stiel 

et Todos, pour les molecules non lineaires : 

k = jj^ (1.15 -Cv + 16903,36) 

Air 

Hayes & Kolaczkowski (1997) proposent une correlation polynomial pour la 

conductivity de I'air: 

k = 1,679 • 10" 2 + 5,073 • 10" 5 • T 

ou la temperature est en K et la conductivity en W/m-K. 
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Conductivity thermique du melange gazeux 

La conductivite thermique d'un melange gazeux peut etre estimee par la relation de 

Wassiljewa: 

NC 

•I kt 

T,pi[Aij yj ~ I + 
j*i 

Le parametre d'interaction binaire Ay est obtenu par la methode de Lindsay et Bromley : 

* > ' * 

1/2 A 

[HjKPMj \T + Sj)\ ( \T + StJ 

avec: 

Sij — l-57j,ij-

Sij = c-JsrSj 

ou C = 1.0. Si au moins un des composants i ou j est tres polaire, alors C = 0,73. Toutes les 

temperatures sont exprimees en K. 

Conductivite thermique axiale et radiale dans le lit compact 

Les valeurs de conductivite thermique kaf et krf peuvent etre calculees a partir du 

nombre de Peclet, PeH. 
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Dixon et Cresswell (1979) (Dixon & Cresswell, 1979) proposent les correlations 

suivantes: 

1 0,660 
= o i + ——— 

(PeH)rf ' RePr 

et 

1 _ 0,730 0,5 

A6.2 Proprieties de la phase sol ide 

a) Chaleur specifique du monolithe Cpw(Ts) 

Les proprietes du monolithe dependent du substrat. En accord avec Hayes et al. 

(1992) (Hayes, Kolaczkowski, & Thomas, 1992), on peut ecrire la chaleur specifique du 

monolithe, en fonction de la temperature du solide Ts, en utilisant la correlation suivante : 

Cpw = 938 + 0,2268 • Ts 

ou la temperature est en K et la capacite en J/kg-K. 

b) Conductivite thermique du monolithe kw(Ts) 

De facon similaire, on peut calculer la conductivite thermique avec la relation 

suivante : 
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kw = 0,9558 - 2,09 • 10- 4 r 5 

en etant la temperature en K et la conductivity en W/m-K. 

c) Conductivity thermique du lit compact kp(Ts) 

La conductivity axiale dans un lit compact, compose par des particules spheriques de 

porosite e, peut etre calculee a partir de la relation suivante (Dixon & Cresswell, 1979): 

kbed — 
2kf(l - e) - r^0,5 

( * - & 

I 1 kp)
B (kp\ B + l fi-1 

ou kf = conductivite du fluide 

kp = conductivite des billes 

Si on considere la distribution du catalyseur homogene (billes), pou le lit compact on peut 

ecnre 

Krs = ^as — Kbed 
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A6.3 Valeurs numeriques des proprietes physiques 

Chaleur specifique CC(T) 

Tableau A6.1 Parametres de I'equation polynomial pour la phase gazeuse 

PM Cp(673 K) 
c l c2 c3 c4 c5 

[kg/kmol] [J/kg-K] 

ChU 0,3330E+5 0,7993E+5 2,0869E+3 0,4160E+5 991,96 16,043 3532,5 

C02 0,2937E+5 0,3454E+5 l,4280E+3 0,2640E+5 588 44,010 1107,6 

H20 0,3336E+5 0,2679E+5 2,6105E+3 0,0890E+5 1169 18,015 2063,9 

air 0,2896E+5 0,0939E+5 3,0120E+3 0,0758E+5 1484 28,951 1064,1 

Tableau A6.2 Chaleur specifique en fonction de la temperature pour la phase gazeuse 

Cp,mix [J/kg-K] 
T[K] 

CH4: 2000 ppm; C02 : 0 %; H20 : 0% CH4: 2000 ppm; C02 : 7,0%; H20 : 14,0%. 

300 

350 

400 

450 

500 

550 

600 

650 

700 

1004,1 

1006,9 

1012,0 

1019,3 

1028,6 

1039,3 

1051,1 

1063,3 

1075,7 

1114,1 

1122,3 

1132,5 

1144,6 

1158,2 

1173,1 

1188,7 

1204,7 

1220,7 



Viscosite u,(T) 

Tableau A6.3 Parametres de I'equation polynomial pour I'air 

CH4 

cl 

7.701E-6 

c2 

4.166E-8 

c3 

-7.531E-12 

Tableau A6.4 Viscosite dynamique des differents composants 

u • 104(673 K) 

Tc [K] Pc [kPa] [Pas] 

ChU 190,56 4593 0.2007 

C02 304,21 7390 0.3070 

H20 647,13 2194 0.1890 

Air 132.45 3790 0.3233 

Tableau A6.5 Viscosite dynamique en fonction de la temperature 

umix • 104 [Pa-s] 
T[K] 

CH4: 2000 ppm; C02 : 0 %; H20 : 0% CH4: 2000 ppm; C02 : 7,0%; H20 : 14,0%. 

300 

350 

400 

450 

500 

550 

600 

650 

700 

0,1951 

0,2134 

0,2314 

0,2491 

0,2663 

0,2832 

0,2997 

0,3158 

0,3315 

0,1736 

0,1925 

0,2110 

0,2290 

0,2465 

0,2635 

0,2802 

0,2964 

0,3122 


