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RÉSUMÉ

Chaque année, le torchage du gaz naturel sur les sites d’extraction pétrolière représentent une
quantité de plus de 350 millions de tonnes de CO2 équivalent émise dans l’atmosphère. Le
volume annuel de gaz naturel torché réprésente une quantité d’énergie gaspillée égale à 1800
TWh. Le torchage consiste à brûler la fraction gazeuse dissoute dans le pétrole brut extrait
sans récupération d’énergie. L’intérêt étant d’éviter d’émettre du CH4 qui possède un pou-
voir de réchauffement 28 fois plus élevé. Cette situation s’explique par le fait qu’il n’est pas
économiquement rentable de transporter le gaz naturel depuis les sites d’extraction pétrolière
généralement situés dans des zones géographiquement isolées. Les technologies Gas à Liquide
(GTL) permettent de convertir le gaz naturel en hydrocarbures liquides directement sur le
site, néanmoins les usines actuelles ne sont pas rentables pour les faibles volumes de gaz natu-
rel. Des micro unités GTL capable de synthétiser des volumes de 16 m3 d−1 d’hydrocarbures
liquides ont ainsi été developpés pour pouvoir exploiter le gaz naturel torché.

Ce projet prend place dans le cadre de la conception de l’unité de micro raffinage développée
par le Professeur Gregory Patience et son groupe de recherche. L’unité de micro raffinage
convertit tout d’abord le gaz naturel issu des sites d’extraction pétrolière en un mélange de
H2 et CO, appelé gaz de synthèse, via la réaction d’oxydation partielle catalytique. Le gaz de
synthèse est ensuite convertit en hydrocarbures liquides par la synthèse de Fischer Tropsch.
L’unité de micro raffinage est notamment capable de produire 10 bbl/d de combustible li-
quide. L’objectif de ce projet est de synthétiser un catalyseur pour la réaction de Fischer
Tropsch au sein de l’unité de micro raffinage.

La synthèse de Fischer Trospsch s’effectue à 300 ◦C et 20 bar dans un réacteur à lit fluidisé. Le
choix s’est porté sur un catalyseur de fer supporté sur de l’alumine. On promeut le catalyseur
avec du cuivre et du potassium pour améliorer l’activité et la sélectivité du catalyseur. On
cherche plus précisement à maximiser la conversion du CO du gaz de synthèse et la sélec-
tivité de la réaction pour les hydrocarbures à longues chaînes tout en ayant un catalyseur
suffisament robuste pour résister aux contraintes mécaniques à l’intérieur du réacteur.

Le réacteur fonctionne avec une quantité de 40 kg de catalyseur, la méthode de synthèse utilisé
est le séchage par atomisation. Le séchage par atomisation permet de synthétiser en continu
plusieurs dizaines de kilogrammes de catalyseurs tout en diminuant le nombre d’étapes de
synthèse comparativement aux méthodes traditionnelles d’imprégnation et coprécipitation.
Le séchage par atomisation permet la déposition du fer sur le support d’alumine tout en
séchant le catalyseur simultanément.
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Les catalyseurs ont été synthétisés avec un séchoir par atomisation à l’échelle pilote, les
paramètres étudiés sont la concentration massique en précurseurs et de surfactant dans la
suspension ainsi que la pression de l’air d’atomisation. Ils sont caractérisés par PSD, XRF,
SEM-EDS, BET, XRD et TPR. Les catalyseurs synthétisés appartiennent au groupe A de
la classification de Geldart avec un diamètre moyen environ égal à 73 µm. Le séchage par
atomisation produit un catalyseur avec un déficit en fer, cuivre et potassium par rapport aux
valeurs théoriques indépendamment des conditions opératoires. En doublant la quantité de
précurseurs ajoutés dans la suspension, les concentrations en fer, cuivre et potassium dans
le catalyseur sont multipliées par deux pour atteindre respectivement 9.5%, 3,8% et 1%.
Le catalyseur présente néanmoins une agglomération plus importante du fer en surface de
l’alumine sous la forme d’îlots de fer de 6 µm de longueur.

Les catalyseurs ont été testés dans un réacteur à lit fluidisé pour trois températures succes-
sives, 275 ◦C, 300 ◦C, 325 ◦C et une pression de 20 bar. Pour le catalyseur synthétisé avec une
concentration en précurseurs doublée dans la suspension atomisée, la conversion moyenne en
CO est la plus stable avec la température avec des valeurs comprises entre 62% et 68%. A
300 ◦C, il présente également la sélectivité pour le méthane la plus faible avec une valeur de
13% ainsi que la sélectivité pour les hydrocarbures à plus de 5 atomes de carbones la plus
élevée avec une valeur de 44%. Le catalyseur préparé dans les mêmes conditions avec une
concentration en précurseur deux fois plus faible présente une conversion de 64% à 300 ◦C.
Les sélectivités pour le méthane et les hydrocarbures à plus de 5 atomes de carbones sont
respectivement égales à 17% et 40% à 300 ◦C. Les catalyseurs testés sont également actifs
pour la réaction de conversion de l’eau en gaz, ce qui consomme une partie du CO pour la
production de CO2. La réaction de Boudouard est également active et entraîne le dépôt de
carbone sur les sites actifs des catalyseurs.

Pour les tests effectués, le séchage par atomisation produit une quantité de 300 g de cataly-
seur à partir de 500 g de Al2O3 et un volume de suspension égal à 1.25 L. Le rendement du
séchage par atomisation est égal à environ 60%. La méthode de synthèse du catalyseur reste
donc à appliquer pour la production de plusieurs dizaines de kilogrammes de catalyseurs. Le
principal point d’amélioration porte sur l’augmentation du rendement du séchage par atomi-
sation. L’optimisation des conditions d’atomisation de la suspension permettrait notamment
de réduire la perte en précurseurs dissous lors du séchage par atomisation.
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ABSTRACT

Natural gas flaring at oil extraction sites emits annually more than 350 million tonnes of
CO2 equivalent into the atmosphere. The volume of natural gas flared annually represents
a quantity of wasted energy equal to 1800 TWh. Flaring consists of burning off the gaseous
fraction dissolved in the extracted crude oil without energy recovery. Flaring produces CO2

rather than venting CH4, which has 28 times greater warming power. Oil and gas compa-
nies flare natural gas because it is uneconomic to transport natural gas from oil extraction
sites, which are generally located in geographically isolated areas. Gas-to-Liquids (GTL)
technologies convert natural gas into liquid hydrocarbon onsite, however current plants are
unprofitable for small volumes of natural gas. Micro GTL units capable of synthesizing vol-
umes of 16 m3 d−1 liquid hydrocarbons have therefore been developed to exploit flared natural
gas.

This project is part of the design of the micro-refining unit developed by Professor Gregory
Patience and his research group. The micro-refining unit first converts natural gas from oil
extraction sites into a mixture of H2 and CO, called syngas, via the catalytic partial oxidation
reaction. Fischer-Tropsch reaction then synthesis liquid hydrocabons with the syngas. The
micro unit produces 10 bbl/d of liquid fuel. The project focus on synthesize a catalyst for
Fischer Tropsch reaction within the micro-refining unit.

Fischer Trospsch synthesis operates at 300 ◦C and 20 bar in a fluidized bed reactor. Iron sup-
ported on alumina and promoted by copper and potassium catalyzes the reaction. We want
to maximize CO conversion from syngas and reaction selectivity for long-chain hydrocarbons,
while at the same time having a catalyst robust enough to withstand the mechanical stresses
inside the reactor.

The reactor operates with 40 kg of catalyst, and the synthesis method is spray drying. Spray
drying produces continuously dozens of kilograms of catalyst and reduce the number of
synthesis steps compared with traditional impregnation and coprecipitation methods. Spray-
drying deposits the iron on the alumina support while simultaneously drying the catalyst.

We synthesize the catalysts with a pilot-scale spray dryer, and the parameters studied were
precursor and surfactant mass concentration in the suspension, and spray air pressure. They
are characterized by PSD, XRF, SEM-EDS, BET, XRD and TPR. The catalysts belong to
group A of the Geldart classification, with an average diameter of around 73 µm. Spray-drying
produces a catalyst with a deficit of iron, copper and potassium compared with theoretical
values, irrespective of the operating conditions. By doubling the amount of precursor added
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to the suspension, the concentrations of iron, copper and potassium in the catalyst double to
reach 9.5%, 3.8% and 1% respectively. Nevertheless, the catalyst shows greater agglomeration
of iron on the surface of alumina surface in the form of 6 µm-long iron islands.

We tested the catalysts in a fluidized bed reactor for three successive temperatures, 275 ◦C,
300 ◦C, 325 ◦C and a pressure equal to 20 bar. For the catalyst synthesized with a precursor
concentration doubled in the atomized suspension, the average conversion to CO is most
stable with temperature, with values ranging from 62% to 68%. At 300 ◦C, it has the lowest
selectivity for methane, with a value of 13%, as well as the highest selectivity for hydrocarbons
with more than 5 carbon atoms, at with a value of 44%. The catalyst prepared under the
same conditions with twice the precursor concentration shows a conversion of 64% at 300 ◦C.
The selectivities for methane and hydrocarbons with more than 5 carbon atoms are equal to
17% and 40% respectively at 300 ◦C. The catalysts are active for the water-gas-shift reaction,
which consumes part of the CO to produce CO2. Carbon layers deposits on the active sites
of the catalysts through the Boudouard reaction during the catalytic tests.

In the tests carried out, spray-drying produced a quantity of 300 g with 500 g of Al2O3 and
a volume of suspension equal to a 1.25 L. Spray drying’s yield is around 60%. The catalyst
synthesis method therefore remains to be applied for the production of dozens of kilograms
of catalysts. The main area for improvement is in increasing the spray-drying yield. In
particular, optimizing the conditions under which the suspension is spray-dried would reduce
the loss of dissolved precursors during spray-drying.
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CHAPITRE 1 INTRODUCTION

1.1 Contexte

Le torchage du gaz naturel par les industries pétrolières et gazières est une source importante
d’émission de CO2 avec 357 millions de tonnes de CO2 équivalent émises en 2022 [1]. Le gaz
torché au niveau des sites d’extraction pétrolière est initialement dissous dans le pétrole à
haute pression. Lorsque ce dernier est pompé en surface, le gaz, aussi appelé gaz associé, est
séparé de la fraction liquide du fait de la chute de pression puis brûlé sans aucune récupération
d’énergie de la réaction de combustion. Le gaz naturel torché est principalement constitué
de méthane qui possède un pouvoir de réchauffement global 28 fois supérieur à celui du
CO2 [2]. D’un point de vue environnemental le torchage est donc préférable à la libération du
gaz naturel sans combustion. Le torchage du gaz naturel représente également un gaspillage
important d’une source non renouvelable d’énergie. D’après la Banque Mondiale, en 2021
le volume de gaz naturel torché aurait pu générer 1800 TWh soit pratiquement 2

3 de la
consommation électrique annuelle de l’Union Européenne [3].

Plusieurs raisons expliquent que ce gaz naturel ne soit pas récupéré puis utilisé. Tout d’abord
le transport du gaz naturel n’est pas viable économiquement car nombreux puits de pétrole
sont situés dans des zones isolées géographiquement. La faible valeur monétaire du gaz associé
couplé à une production peu élevée au niveau des puits de pétrole ne permet pas de justifier
l’implentation d’un gazoduc présentant un coût économique élevé. Le gaz naturel torché est
également composé de nombreuses impuretés et notamment des composés sulfurés tel que le
sulfure d’hydrogène H2S . Pour pouvoir récupérer ce gaz, une étape de nettoyage (désulfuri-
sation) est nécessaire, ce qui augmente considérablement le coût économique de l’opération.
Pour diminuer leur empreinte carbone et face à des restrictions plus strictes concernant le
torchage et les émissions fugaces de gaz, les entreprises gazières et pétrolières s’intéressent à
la valorisation du gaz associé par les technologies Gaz à Liquide (En anglais Gas-to-Liquid,
GTL). Les procédés GTL correspondent à l’ensemble des opérations unitaires permettant la
conversion du gaz naturel en une coupe pétrolière de type naphta ou diesel [4]. Pour la problé-
matique du torchage, le procédé GTL présente l’avantage de pouvoir convertir le gaz associé
en hydrocarbures liquides, méthanol, diméthyl éther qui peuvent être stockés et distribués
par des technologies de transport conventionnelles telles que les oléoducs, contrairement au
gaz naturel liquéfié nécessitant un système de distribution spécifique.

Les technologies GTL pour la production d’hydrocarbures liquides se composent de trois
étapes principales : la génération du gaz de synthèse, la conversion en hydrocarbures liquides



2

par la synthèse de Fischer Tropsch et leur post-traitement en produits finis. La première
étape de la technologie GTL convertit le gaz naturel en un mélange de H2 et CO appelé
gaz de synthèse. Différentes réactions peuvent être envisagées telles que le vaporeformage
ou le reformage à sec, l’oxydation partielle catalytique et le reformage autothermique [5].
Le type de réaction utilisé impacte le ratio H2

CO
du gaz de synthèse sortant. La synthèse de

FT est optimale pour un ratio H2
CO

égal à 2 et donc selon la réaction utilisée, une opération
supplémentaire pour retirer ou enrichir le gaz de synthèse en H2 peut être nécessaire. Le gaz
de synthèse produit par l’étape de reformage est ensuite converti en un mélange d’hydrocar-
bures paraffiniques, oléfiniques et de composés oxygénés par la synthèse de Fischer-Tropsch.
La dernière étape du procédé GTL correspond et au post-traitement du mélange d’hydrocar-
bures obtenus par la synthèse de Fischer-Tropsch, et séparé de la fraction aqueuse, par des
réactions de craquage, d’hydrogénation ou d’isomérisation. Le but est d’obtenir un produit
exempt d’oxygène et composé d’hydrocarbures ayant des longueurs de chaines uniformes et
caractéristiques des coupes pétrolières telles que naphta, diesel et jet fuel. Les carburants
produits sont de très bonnes qualités avec l’absence de composés sulfurés et aromatiques et
une structure essentiellement paraffinique des chaines carbonées.

A grande échelle les usines GTL Pearl (Shell) et Oryx (Sasol and Qatar Petroleum) produisent
respectivement 22 000 m3 d−1 et 5100 m3 d−1 d’hydrocarbures liquides [6,7]. La rentabilité de
ces usines dépend notamment d’un prix du pétrole élevé sur le marché couplé à l’accès à
une source de gaz naturel à bas prix. L’implentation d’unités de même taille pour exploiter
le gaz naturel torché n’est pas rentable économiquement du fait de débits volumiques à
traiter beaucoup plus faibles et donc d’une production moins importante d’hydrocarbures
par la synthèse de FT. Dans le cas de l’exploitation du gaz associé des gisements de pétrole,
les technologies GTL de micro-raffinage sont adaptés aux productions à plus petite échelle
et produisent ainsi moins de 16 m3 d−1 de carburants synthétiques [8]. Cependant le faible
volume de pétrole produit associé à des coûts d’investissments et opératoires élevés ont limité
le développement de la technologie GTL à petite échelle. De plus le procédé GTL est plus
économique avec la synthèse de FT dans le cas d’un gaz naturel fournit à plus de 8 $/MMBtu,
pour un prix inférieur à 3 $/MMBtu, le diméthyl éther devient plus rentable à produire ce
qui a limité l’utilisation de la synthèse de FT dans les micro unités GTL qui utilisent des
sources de méthane considérées comme des déchets [9]. Le coût total du procédé diminue en
construisant des unités compactes, mettant en place des systèmes de récupération d’énergie et
en implémentant un système de contrôle permettant d’opérer l’unité à distance. Pour les micro
unités GTL, la perte des économies d’échelles peut être compensée par la production d’un
grand nombre d’unités. Les coûts d’investissement de chacune des unités diminuent du fait de
l’expérience et de l’apprentissage acquis à la suite de chaque conception [10]. Les entreprises
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INFRA et Greyrock ont construit des unités GTL capables de produire respectivement 100
bbl/d et entre 50 bbl/d et 65 bbl/d de carburant synthétique [11]. Gregory Patience et
al. [12,13] ont breveté une technologie de micro-raffinerie mobile capable de produire 10 bbl/d
de pétrole brut. L’unité étant mobile, elle permet notamment d’exploiter le gaz associé issu
de puits de pétrole à courte durée de vie. Les unités GTL de micro-raffinage sont modulables
et mobiles et présentent donc une grande versatilité concernant l’utilisation des sources de
méthane, elles peuvent notamment convertir le gaz de schiste, le biogaz et le gaz produit au
niveau de décharges municipales.

1.2 Éléments de la problématique

Ce projet de maîtrise porte sur l’élaboration d’un catalyseur de fer pour la synthèse de Fischer
Tropsch se déroulant au sein de l’unité de micro raffinerie (UMR) développée par Gregory
Patience et son groupe de recherche.

L’UMR convertit tout d’abord le méthane issu du gaz associé des gisements de pétrole en gaz
de synthèse par la réaction d’oxydation partielle catalytique (En anglais : catalytic partial
oxidation, CPOX). Les hydrocarbures sont ensuite produits par la synthèse FT à partir du
gaz de synthèse de la réaction CPOX. La réaction CPOX contrairement au reformage à sec
ou à la vapeur d’eau, est une réaction exothermique ce qui permet de réaliser des économies
par intégration énergétique de la chaleur produite par la réaction. De plus CPOX produit
un gaz de synthèse avec un ratio H2

CO
de 2 optimal pour la synthèse de FT. L’UMR utilise de

l’air comme source d’oxygène pour oxyder le méthane ce qui permet de diminuer les coûts
d’investissment associé aux technologies de séparation de l’oxygène et de l’azote dans l’air.
Dans l’UMR les réactions CPOX et FT opèrent à une même pression de 20 bar ce qui permet
de diminuer les coûts opératoires associés à la compression du gaz de synthèse entre les deux
réacteurs [12,13]. La réaction CPOX opère à 900 ◦C tandis que celle de FT opère à 300 ◦C .

Au sein de l’UMR, la synthèse de FT opère dans un réacteur à lit fluidisé gaz-solide. Il
s’agit d’une réaction très exothermique avec une enthalpie standard de réaction égale à
−170 kJ mol−1 [14], il est donc particulièrement intéressant de la conduire dans un réacteur à
lit fluidisé car les taux de transferts de chaleur entre les particules et les échangeurs de cha-
leurs sont significativement plus élevés qu’en lit fixe, ce qui permet une meilleure distribution
de la chaleur produite. Le comportement fluide des particules ainsi que leur mélange constant
dans le réacteur permet d’approcher un profil isotherme et empêche l’apparition de points
chauds désactivant les catalyseurs. Le principal inconvénient des réacteurs à lit fluidisé est la
désactivation rapide des catalyseurs par attrition du fait des fortes contraintes mécaniques
de la fluidisation des particules. Dans les réacteurs à lit fluidisé triphasique notamment, le
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taux d’attrition élevé des catalyseurs de fer et la production de particules fines posent des
problèmes quant à la séparation avec la phase liquide du réacteur [15]. La commercialisation
de l’UMR nécessite donc l’utilisation d’un catalyseur résistant à l’attrition pour la synthèse
de FT pour maintenir une activité élevée au cours de la période de fonctionnement et dimi-
nuer les coûts opératoires associés au renouvellement du catalyseur [16]. La synthèse opérant
à 300 ◦C au sein de l’UMR, un catalyseur à base de fer est utilisé plutôt que le cobalt, ce
dernier présentant une sélectivité pour le méthane trop élevée pour des températures supé-
rieures à 250 ◦C pour une synthèse économiquement rentable [17]. Le catalyseur de fer est
supporté sur de l’alumine afin d’améliorer sa résistance mécanique et thermique dans le ré-
acteur à lit fluidisé. Il s’agit donc de sélectionner la formulation et de developper la méthode
de préparation permettant la synthèse d’un catalyseur optimisant son activité, sa sélectivité
pour les hydrocarbures à plus de 5 atomes de carbones (C5+) (domaine diesel et jet fuel)
et sa résistance à l’attrition pour les conditions opératoires de la réaction de FT au sein de
l’UMR.

Le réacteur de FT au sein de l’UMR fonctionnant avec 40 kg de catalyseur, la méthode de
synthèse doit être applicable à échelle industrielle. Le choix s’est porté sur le séchage par
atomisation. En effet, le procédé permet la production continue de plusieurs dizaines de kilo-
grammes de catalyseurs tout en réduisant le nombre d’étapes de la synthèse comparativement
aux méthodes classiques d’imprégnation et de coprécipitation.

1.3 Objectifs de recherche

L’objectif de ce projet de recherche est de synthétiser par séchage par atomisation un cata-
lyseur de fer actif et résistant à l’attrition dans les conditions d’une UMR (300 ◦C , 300 psi
et ratio molaire H2

CO
du gaz de synthèse égal à 2). Le catalyseur doit également maximiser la

conversion du CO du gaz de synthèse ainsi que la sélectivité pour les hydrocarbures C5+. Cet
objectif principal peut être divisé en quatre sous-objectifs :

— corréler l’impact des conditions opératoires du séchage par atomisation avec les pro-
priétés structurales (diamètres et morphologie des particules) du catalyseur à l’échelle
laboratoire.

— synthétiser les catalyseurs avec le séchoir par atomisation à l’échelle pilote.
— caractériser les catalyseurs
— tester les catalyseurs synthétisés dans un réacteur à lit fluidisé gaz-solide.

Parmi les paramètres opératoires du séchage par atomisation, on étudiera notamment l’in-
fluence de la concentration en solide, en surfactant (Pluronic P123) et en précurseurs dans
la suspension atomisée, ainsi que la pression de l’air d’atomisation. Les propriétés structu-
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rales d’intérêt pour le catalyseur sont l’aire de la surface spécifique et le diamètre des pores,
mesurés par un instrument BET, la taille des particules, mesurée par PSD, la répartition
du fer en surface du support, déterminée par SEM-EDS, et les phases cristallines présentes,
déterminées par XRD. Dans l’optique d’une application en lit fluidisé on cherche plus par-
ticulièrement à synthétiser un catalyseur appartenant au groupe A de la classification de
Geldart permettant d’atteindre un régime de fluidisation homogène dans le réacteur.

1.4 Plan du mémoire

Le mémoire se structure en six chapitres. Le deuxième chapitre se consacre à la revue de
littérature portant sur la synthèse de Fischer Tropsch et sur le séchage par atomisation
pour l’élaboration de catalyseurs. Le troisième chapitre présente le protocole de synthèse des
catalyseurs ainsi que les méthodes de caractérisation. Le montage expérimental du réacteur
de Fischer Tropsch est également décrit dans ce chapitre. Le quatrième chapitre détaille
l’ensemble des résultats expérimentaux obtenus. Le cinquième chapitre présente les résultats
supplémentaires obtenus lors du projet avec notamment la caractérisation des catalyseurs usés
suite aux réactions. Le sixième chapitre correspond à la conclusion du mémoire et récapitule
les principaux résultats du projet et précise leurs limitations.
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CHAPITRE 2 REVUE DE LITTÉRATURE

2.1 La synthèse de Fischer Tropsch

La synthèse de Fischer Tropsch est une réaction de catalyse hétérogène permettant la pro-
duction d’hydrocarbures paraffiniques, oléfiniques et des composés oxygénés à partir d’un gaz
de synthèse. Le procédé a été inventé en 1923 par deux chimistes allemands Franz Fischer et
Hans Tropsch. Le regain d’intérêt pour la synthèse de Fischer Tropsch porte notamment sur
la volonté de nombreux pays de réduire la part du pétrole dans leur mix énergétique en le
substituant par un carburant synthétique propre. La diversité des matières premières pour
produire le gaz de synthèse (charbon, biomasse, gaz naturel) offre une grande versatilité au
procédé de Fischer Tropsch qui peut être utilisé pour l’exploitation de ressources jusque là
gaspillées tel que le gaz associé des sites d’extraction pétrolières.

2.1.1 Thermodynamique de la synthèse de Fischer-Tropsch

Les principales réactions de la synthèse FT concernent la formation des alcanes, alcènes et
alcools :

alcanes : nCO + (2n + 1)H2− > CnH2n+2 + (n)H2O

alcenes : nCO + (2n)H2− > CnH2n + nH2O

alcools : nCO + (2n)H2− > CnH2n+1OH + (n − 1)H2O

Les réactions se traduisent par une diminution du nombre de moles gazeuses et la synthèse
de FT est donc thermodynamiquement favorisée à haute pression, les réacteurs industriels
opèrent typiquement à des pressions atteignant 20 bar. La synthèse de FT est un procédé très
exothermique avec une enthalpie standard de réaction moyenne égale à −170 kJ mol−1 [14].
En plus de la formation des alcanes et alcènes, d’autres réactions peuvent se dérouler lors
de la synthèse de FT pour les mêmes conditions réactionnelles. On distingue notamment la
réaction de Boudouard consommant une partie du monoxyde de carbone du gaz de synthèse :

2CO(g)− > CO2(g) + C(s)

Il s’agit d’une réaction très exothermique avec avec une enthalpie standard de réaction
moyenne égale à −172.3 kJ mol−1. L’équilibre est déplacé vers la formation de CO pour des
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températures supérieures à 700 ◦C [18], dans le cadre de la synthèse de FT on a donc la
formation de CO2 et C qui est thermodynamiquement favorisée. La réaction de Boudouard
entraîne le dépôt de carbones sur les sites actifs des catalyseurs ce qui diminue leur activité
au cours de la réaction. Lorsque la synthèse de FT est menée avec un catalyseur à base de
fer, la réaction de conversion du gaz à l’eau (Water Gas Shift Reaction en anglais) (WGSR)
entraîne également une consommation du monoxyde de carbone selon la réaction suivante :

CO(g) + H2O(g)− > CO2(g) + H2(g)

La WGSR peut notamment être utilisée avantageusement avec un catalyseur de fer pour
augmenter le ratio H2

CO
et donc réaliser la synthèse de FT avec des gaz de synthèse présentant

un déficit d’hydrogène [19]. La réaction est légèrement exothermique avec une enthalpie de
réaction standard de −40 kJ mol−1 [20]. Elle est thermodynamiquement favorisée à de basses
températures (inférieures à 200 ◦C), néanmoins d’un point de vue cinétique des températures
supérieures à 325 ◦C augmentent le taux de réaction.

2.1.2 Mécanisme réactionnel

La synthèse de FT génère un très grand nombre de produits différents et il est donc parti-
culièrement compliqué de proposer un mécanisme universel rendant compte de la formation
de toutes les espèces. La synthèse de FT est une réaction de polymérisation s’effectuant en
surface d’un catalyseur métallique. Plusieurs mécanismes ont été proposés et diffèrent au ni-
veau de l’étape d’initiation de la polymérisation et la nature du monomère de base s’insérant
dans la chaîne carbonée en croissance. Ce monomère peut être un intermédiaire CHx (avec
x variant de 1 à 3), CO ou bien -CHOH-. Les deux mécanismes principaux proposés sont le
mécanisme carbure et le mécanisme d’insertion du monoxyde de carbone [21].

Dans le mécanisme carbure, la chaîne carbonée croit par ajout successifs de monomère CHx

(x variant de 1 à 3). Lors de l’étape d’initiation, le CO est adsorbé en surface du catalyseur,
la liaison CO est ensuite rompue pour donner des atomes de carbone et d’oxygène adsorbés
en surface du catalyseur. Le carbone est hydrogéné par un atome d’hydrogène issue de l’ad-
sorption dissociative de H2 pour donner le monomère CHx [22]. L’oxygène adsorbé est retiré
de la surface du catalyseur en réagissant avec l’atome d’hydrogène adsorbé. Lors de l’étape
de terminaison, la chaîne carbonée insaturée peut soit subir une réaction de bêta élimination
et être désorbée pour donner une oléfine, soit hydrogénée puis désorbée en paraffine.

Dans le mécanisme d’insertion du CO, la chaîne croit par ajout successif de CO, adsorbé non
dissociativement, au sein de la liaison métal-carbone de l’intermédiaire [22,23]. Il en résulte un
composé acyle qui est ensuite hydrogéné en alcool qui par déshydratation permet la formation



8

Figure 2.1 Mécanisme carbure pour la synthèse de Fischer Tropsch. Reprinted from Davis,
B. H. (2001).Fischer–Tropsch synthesis : current mechanism and futuristic needs. Fuel pro-
cessing technology, 71(1-3), 157-166., Copyright (2001), with permission from Elsevier.

d’un alkyle. Dans ce mécanisme les réactions d’hydrogénation de l’acyle et d’élimination de
l’eau sont considérées comme les étapes cinétiquement limitantes [24]. Lors de la phase de
terminaison des oléfines et des aldéhydes sont produits et peuvent donner des paraffines et
des alcools par hydrogénation.

Dans la réalité, chacun des mécanismes est insuffisant pour décrire la totalité des espèces for-
mées et plusieurs mécanismes réactionnels se dérouleraient simultanément durant la synthèse
de Fischer-Tropsch.

2.1.3 Distribution des produits de la réaction

Le modèle Anderson, Schultz et Flurry (ASF) permet de décrire la distribution des hydro-
carbures produits lors la synthèse de FT. Elle est représentée par l’équation suivante :

log wi

i
= i. log α + log (1 − α)2

α
(2.1)

Avec :
— i la longueur de la chaîne carbonée
— wi la fraction massique de l’hydrocarbure i
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— α la probabilité de croissance de la chaîne carbonée
Selon le modèle ASF la distribution des produits de la synthèse de FT est donc fonction du
paramètre α. Il est défini comme le rapport entre la vitesse de propagation de la chaîne et la
somme des vitesses de propagation et de terminaison de chaîne [25] :

α = rp

rp + rt

(2.2)

La probabilité de croissance de la chaîne carbonée dépend notamment des conditions opéra-
toires du réacteur de FT (températures, pressions), du type et de la composition du catalyseur
utilisé, du ratio H2

CO
du gaz de synthèse [26]. La synthèse de Fischer Tropsch présentera une

plus grande sélectivité pour les hydrocarbures à longue chaîne carbonée lorsque α tendra vers
1. A l’inverse, une sélectivité plus importante pour le méthane est observée pour α tendant
vers 0.

Le modèle ASF décrit une distribution idéale des produits de la synthèse de FT avec l’hypo-
thèse d’une probabilité de croissance de chaîne constante et indépendante de la longueur de
la chaîne carbonée lors des mécanismes de polymérisation. Dans la pratique, on observe de
nombreuses déviations au modèle ASF. La sélectivité pour le méthane est généralement plus
élevée que la valeur prédite par le modèle. Pour les réacteurs à lits fixes, ce type de déviation
peut s’expliquer par la formation de points chauds locaux, due à la forte exothermicité de la
synthèse de FT, entraînant une diminution du paramètre α. La sélectivité pour les composés
C2 est généralement plus faible, ce s’explique par les réactions de réinsertion de l’éthène dans
des chaines en croissance du fait de sa grande réactivité [26]. Pour finir la sélectivité des
hydrocarbures à longues chaines carbonées (C10+) est plus élevée que celle du modèle ASF
du fait des réactions de réadsorption des oléfines. Des modèles utilisant deux paramètres α

constant, l’un pour les chaines courtes et l’autre pour les chaines longues, ont été dévelop-
pées afin de tenir compte de la déviation observée pour les hydrocarbures à longues chaines
carbonées [27].

2.1.4 Réacteurs pour la synthèse de Fischer Tropsch

Le choix de la technologie de réacteurs pour la synthèse de Fischer Tropsch dépend du type
de produits visés. On distingue quatre types de réacteurs industriellement : les réacteurs
à lits fixes multitubulaires, les réacteurs de type slurry, les réacteurs à lits fluidisés et à
lits fluidisés circulants [28]. A basse température (200 ◦C - 250 ◦C), les réacteurs à lit fixes
multitubulaires et à lit fluidisé triphasique de type slurry sont utilisés et sont adaptés à
la production d’hydrocarbures à longues chaînes carbonées. A haute température (300 ◦C -
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350 ◦C) les réacteurs à lit fluidisé de type gaz-solide sont utilisés et permettent d’obtenir une
meilleure sélectivité pour les oléfines à plus faibles poids moléculaires (C3 à C4) et également
les produits oxygénés [29].

Le réacteur à lit fluidisé gaz-solide est intéressant pour la synthèse de FT du fait de la
forte exothermicité de la réaction. Le coefficient de transfert de chaleur entre le lit de parti-
cules et les échangeurs de chaleur est plus élevé comparativement au lit fixe multitubulaire
(700 W m−2 K−1 contre 100 W m−2 K−1) [30]. Les réacteurs à lit fluidisé opèrent pratiquement
de manière isothermique et n’entraîne pas de formation de points chauds au cours de la ré-
action. Des systèmes de transport du catalyseur peuvent être mis en place pour remplacer le
catalyseur usé sans interrompre la réaction. Leur principal problème correspond à la désac-
tivation rapide du catalyseur par attrition en raison des contraintes mécaniques à l’intérieur
du réacteur. L’attrition des catalyseurs est due aux collisions interpaticulaires et entre les
particules et les murs du réacteur. Les collisions interparticulaires augmentent la proportion
de particules fines tandis que celles avec les murs du réacteur entraînent une perte de surface
d’échange par abrasion [15].

Les différents comportements des poudres de catalyseur en lit fluidisé gaz-solide sont catégo-
risés en quatre groupes par la classification de Geldart selon le diamètre moyen des particules
et leur masse volumique apparente. Pour les réacteurs à lit fluidisé gaz-solide, les poudres
appartenant au Groupe A sont recherchées. Elles se caractérisent par un diamètre moyen
compris entre 30 µm et 150 µm et une densité inférieure à 1500 kg m−3. La vitesse minimale
de bullage est toujours supérieure à celle de fluidisation ce qui permet d’opérer dans un régime
de fluidisation particulaire assurant une distribution idéale du catalyseur dans le réacteur.

Figure 2.2 Classification de Geldart. Reprinted from Cocco, R., & Chew, J. W. (2023). 50
years of Geldart classification. Powder Technology, 428, 118861. (Article in open access)



11

2.2 Les catalyseurs à base de fer pour la synthèse de Fischer Tropsch

2.2.1 Les catalyseurs pour la synthèse de Fischer Tropsch

Les molécules du groupe VIII des métaux de transition catalysent la synthèse de FT. Parmi
ces métaux seuls le fer, le cobalt, le nickel et le ruthénium ont une activité suffisante pour
l’hydrogénation du monoxyde de carbone [31]. Les catalyseurs à base de Ruthénium ont une
activité plus importante et ceux pour des températures de réaction plus basses (150 ◦C ) mais
leur coût est prohibitif pour une application à l’échelle industrielle. Les catalyseurs à base
de Nickel ont une sélectivité pour le méthane trop élevée et pour les conditions opératoires
industrielles, ils forment des carbonyles de Nickel volatiles entraînant une perte de catalyseur
et une diminution du taux de la réaction [32]. De ce fait, seul le fer et le cobalt sont utilisés à
l’échelle industrielle. Les catalyseurs de fer sont particulièrement attractifs car ils présentent
un prix 1000 fois inférieur à ceux à base de cobalt et peuvent opérer aux deux régimes de
températures de la réaction [31]. De plus, contrairement au cobalt, les catalyseurs de fer sont
actifs pour la WGSR [33] ce qui permet de travailler avec des gaz de synthèse présentant un
déficit d’hydrogène pour la synthèse de FT sans l’implémentation d’une étape subséquente
pour obtenir un ratio H2

CO
optimal égal à 2. Comparativement aux catalyseurs de cobalt et

de ruthénium, l’intensité des réactions secondaires de la synthèse FT est plus faible pour les
catalyseurs de fer ce qui permet d’atteindre des rendements en oléfines plus importants [34].

2.2.2 Les phases cristallines du fer pour la synthèse de Fischer Tropsch

A l’état calciné, le catalyseur de fer est composé essentiellement d’oxydes ferriques, l’hématite
(Fe2O3) étant l’espèce majoritaire. La réduction du catalyseur de fer s’effectue en deux étapes.
L’hématite est réduite successivement en magnétite (Fe3O4) et en fer métallique. En présence
d’un support la phase métastable wustite (FeO) est stabilisée et la magnétite est d’abord
réduite en wustite puis en fer métallique [35]. Prélablement à la réaction, le catalyseur de fer
est réduit et carburé par un gaz de synthèse à haute température (350 ◦C ) afin de convertir
les oxydes ferriques en espèces actives que sont les carbures de fer. Cependant, après l’étape
d’activation, tous les oxydes ferriques n’ont pas été convertis en carbures de fer. Ainsi avec
les phénomènes d’interconversions de phases durant la synthèse, les catalyseurs à base de fer
se caractérisent par un mélange d’oxydes et carbures de fer et de fer métallique catalysant
différentes réactions de la synthèse de FT. Si les carbures de fer catalysent les réactions de
formation des hydrocarbures, les oxydes ferriques et notamment la magnétite sont actifs pour
la WGSR [36].
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Figure 2.3 Mécanisme de formation des carbures de fer lors de la phase d’activation du
catalyseur ferrique. Reprinted from Otun, K. O., Yao, Y., Liu, X., & Hildebrandt, D. (2021).
Synthesis, structure, and performance of carbide phases in Fischer-Tropsch synthesis : A
critical review. Fuel, 296, 120689., Copyright (2021) with permission from Elsevier.

2.2.3 Promoteurs

Le potassium et le cuivre sont utilisés en tant que promoteurs avec les catalyseurs à base de fer
afin d’augmenter leur activité et leur stabilité. Le cuivre permet de diminuer la température
de réduction des oxydes de fer et facilite donc la réduction de l’hématite en magnétite [37].
Le mécanisme de promotion du cuivre impliquerait la dissociation et migration d’un atome
d’hydrogène provenant des sites de cuivre réduit vers les oxydes ferriques [38]. L’addition de
cuivre aux catalyseurs de fer réduit donc le temps d’activation. La présence de cuivre dans les
catalyseurs de fer augmente leur sélectivité pour les hydrocarbures à haut poids moléculaires.
Zhang et al. [39] ont ainsi montré que la sélectivité pour les composés C10+ était deux fois
supérieure pour le catalyseur FeMnKCu/SiO2 comparé à celui sans ajout de cuivre. Ils ont
expliqué ces résultats par l’augmentation de la basicité de la surface du catalyseur grâce à
l’ajout de cuivre. En effet l’augmentation du nombre de sites basiques en surface du catalyseur
améliore la dissociation du monoxyde de carbone et inhibe l’adsorption de l’hydrogène ce qui
diminue le taux de réaction de terminaison de chaines et augmente la sélectivité pour les
hydrocarbures à haut poids moléculaire. Le potassium agit comme un donneur d’électrons
vis-à-vis des atomes de fer et favorise donc la chimisorption dissociative du monoxyde de
carbone (qui accepte les électrons provenant du fer). L’hydrogène agit comme un donneur
d’électrons pour les atomes de fer, l’addition de potassium au catalyseur de fer affaiblit la force
de la liaison entre les atomes de fer et d’hydrogène et inhibe donc l’adsorption de l’hydrogène
sur les sites actifs [40, 41]. L’activité du catalyseur et la sélectivité pour les hydrocarbures à
longues chaînes sont donc plus élevées en présence de potassium.



13

2.2.4 Supports catalytiques

Les catalyseurs à base de fer peuvent être utilisés en vrac ou en présence d’un support. En
vrac, ils souffrent d’un taux d’attrition élevé dans les réacteurs à lit fluidisé et peuvent devenir
mécaniquement instable pour des températures de réaction supérieures à 300 ◦C. L’utilisation
d’un matériau poreux comme support permet une meilleure dispersion de la phase active et
augmente donc la surface d’échange du catalyseur. Le support stabilise également la phase
active pour les conditions opératoires, améliore les propriétés mécaniques du catalyseur et
diminue donc son taux d’attrition [42].

Néanmoins pour les formulations actuelles, les catalyseurs supportés présentent une activité
et sélectivité pour les hydrocarbures à haut poids moléculaires plus faible pour la synthèse de
FT ce qui rend plus difficile leur utilisation d’un point de vue économique sur des réacteurs
industriels [43]. Ces faibles performances des catalyseurs supportés peuvent notamment s’ex-
pliquer par le fait que le support étant actif il promeut une interaction avec la phase active.
L’intéraction support-métal (ISM) définit les propriétés structurales et les performances (ac-
tivité, sélectivité, stabilité) du catalyseur [44]. Dans le cas des catalyseurs de fer, une forte
interaction entre le support et les oxydes de fer rendra plus difficile leur réduction et carbura-
tion en espèces actives. La présence du support entraîne la stabilisation de composés mixtes
métal-support difficiles à réduire et qui ne participent pas à la réaction de FT. A l’inverse,
une faible ISM ne permet pas une dispersion optimale de la phase active et le catalyseur
exhibe également un taux de désactivation rapide par dégradation thermique et frittage.

Pour les catalyseurs de Fischer Tropsch, les supports les plus utilisés sont Al2O3, SiO2, TiO2,
zéolite. Al2O3 est particulièrement attractif du fait de son bas prix, une stabilité thermique
élevée et la large gamme d’aire de surface et de diamètres de pores offert par ses différentes
phases cristallines. Parmi les phases cristallines de l’alumine, γ-Al2O3 est la plus utilisée car
elle possède une surface d’échange élevée (entre 200 m2 g−1 et 300 m2 g−1 alors que pour δ-
Al2O3, θ-Al2O3, α-Al2O3 elle est inférieure à 100 m2 g−1) et une excellente stabilité thermique
(phase stable de l’alumine pour des températures jusqu’à 900 ◦C).

2.2.5 Mécanismes de désactivation

L’une des principales sources de désactivation des catalyseurs de fer est l’oxydation des car-
bures de fer par la vapeur d’eau produite lors de la réaction de FT [44]. Les carbures de fer
sont réoxydés en magnétite qui est inactive pour la synthèse de Fischer-Tropsch. La pression
partielle de la vapeur d’eau augmente avec la conversion en monoxyde de carbone et donc
le taux de la WGSR augmente également. Cette pression partielle est maximale pour une
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conversion en CO entre 50% et 60% [45], de ce fait les réacteurs industriels opèrent générale-
ment à des taux de conversions plus faibles avec un système de recyclage des réactifs gazeux
dans le but d’éviter une pression partielle en vapeur d’eau trop élevée dans le réacteur [44].
Pour les réacteurs opérant à hautes températures (300 ◦C- 350 ◦C), la réaction de Boudouard
consomme une partie du monoxyde de carbone du gaz en alimentation et entraîne un dé-
pôt de carbone sur les sites actifs du catalyseur de fer [46]. Les catalyseurs de fer peuvent
également se désactiver par attrition. Pour finir, des composés soufrés peuvent être présents
dans le gaz de synthèse et agissent comme des poisons catalytiques pour le fer en inhibant
l’adsorption du monoxyde de carbone sur les sites actifs [46].

2.3 Synthèse de catalyseurs par séchage par atomisation

La méthode de synthèse définit les propriétés structurales du catalyseur. Elle promeut dif-
férentes interactions entre le support, la phase active et les promoteurs. L’objectif est de
maximiser la dispersion de la phase active sur le support tout en la stabilisant pour les condi-
tions réactionnelles. Parmi les méthodes généralement utilisées on distingue l’imprégnation,
la précipitation ou coprécipitation, sol-gel et le séchage par atomisation.

2.3.1 Description du procédé de séchage par atomisation

Le séchage par atomisation permet l’obtention d’un produit solide sec à partir d’une suspen-
sion via l’évaporation du solvant par un courant d’air chaud. Dans la synthèse de catalyseurs,
le séchage par atomisation est intéressant pour des applications en lit fluidisé du fait de sa
capacité à produire des particules sphériques résistantes à l’attrition [47,48].

Lors du séchage par atomisation une solution ou une suspension est pompée depuis un ré-
servoir jusqu’à un dispositif d’atomisation où elle est pulvérisée en un brouillard de fines
gouttelettes. Un gaz (l’air ou l’azote) porté à des températures entre 50 ◦C et 300 ◦C est
introduit en même temps que les gouttelettes dans une enceinte de séchage. Les particules
solides sont ensuite séparées du gaz de séchage par un système de cyclone. Le séchage par
atomisation est ainsi constitué de trois grandes étapes :

— 1. Atomisation
— 2. Séchage
— 3. Séparation Gaz-solide
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Atomisation par buse bifluide

L’étape d’atomisation détermine la taille et la morphologie des gouttelettes impactant direc-
tement le séchage et les propriétés du solide obtenu. Cette étape consiste à fragmenter un
film liquide en un brouillard de fines gouttelettes dont la taille est comprise entre quelques
micromètres à plusieurs centaines de micromètres. L’augmentation de la surface d’échange
favorise les transferts de matière et de chaleur entre la goutte et le gaz de séchage et donc
diminue le temps pour le solvant de s’évaporer. En effet considérant des gouttes sphériques
la réduction de leur taille de 1 mm à 1 µm permet d’augmenter leur surface spécifique par
1000. La quantité d’énergie nécessaire pour atomiser le liquide en gouttelettes est donnée par
la relation [49] :

Ea = ag.σL (2.3)

Avec :
— ag la surface spécifique des goutellettes
— σL la tension de surface du solvant

Différents équipements d’atomisation peuvent être utilisés pour former le brouillard de gout-
telettes et se distinguent par le type d’énergie apportée. Dans le cas de la buse bifluide, la
suspension est atomisée par un gaz injecté sous pression. Les forces de cisaillement exercées
par le gaz sur la surface du jet liquide assure la fragmentation en gouttelettes. On distingue
principalement deux mécanismes de mise en contact du gaz et du liquide dans la buse. Dans
le mélange interne l’air et le liquide sont mis en contact à l’intérieur de la tête de la buse
tandis que pour le mélange externe la mise en contact s’effectue à l’extérieur de la tête de la
buse.

Pour la buse bifluide, l’atomisation d’un jet liquide se décompose en deux étapes. Lors de
l’atomisation primaire, l’interface liquide-gaz est déstabilisée par les forces de cisaillement du
gaz conduisant à la fragmentation du jet en ligaments, nappes, paquets ou gouttes liquides
de plusieurs centaines de micromètres [49]. Lors de l’atomisation secondaire les nappes de
liquides formées lors de l’atomisation primaire sont fragmentées en un brouillard de goutte-
lettes micrométriques.

Les différents régimes d’atomisation primaires et secondaires sont généralement décrits par
les nombres adimensionnels de Weber et Ohnesorge. Le nombre de Weber est définit comme
le rapport entre les forces d’inertie et les forces de tension superficielle s’exerçant à l’interface
entre la goutte et le gaz :

We = ρGD(UG − UL)2

σL

(2.4)

Avec :
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— ρG la masse volumique du gaz pour les conditions d’atomisation
— D le diamètre de l’orifice de l’air dans la buse pour l’atomisation primaire, le diamètre

de goutte pour l’atomisaton secondaire
— UG la vitesse de l’air d’atomisation
— UL la vitesse la suspension atomisée
— σL la tension superficielle de la suspension

Le nombre d’Ohnesorge compare les effets visqueux et capillaires à l’interface goutte-gaz.

Oh = µL√
ρLDσL

(2.5)

Avec :
— ρL la masse volumique de la suspension pour les conditions d’atomisation
— µL la viscosité de la suspension

On distingue différents régimes d’atomisation primaire selon la valeur du nombre de We-
ber [50]. Pour des vitesses relatives gaz-liquide faibles (1 m s−1), correspondant à un nombre
de Weber typiquement inférieur à 25, l’atomisation primaire suit le régime de Rayleigh. Le
jet liquide se déforme en gouttelettes de diamètres uniformes et environ égales à deux fois le
diamètre du jet liquide. Le régime d’atomisation se caractérise par un nombre de Weber élevé
(supérieur à 150) et des vitesses relatives de l’ordre de 100 m s−1. L’effet des forces d’inertie
en surface de la goutte est prépondérant en comparaison à celui des forces visqueuses et
de tension superficielles. Il y a désintégration spontanée du jet liquide avec arrachement de
gouttelettes à la surface dont le diamètre est inférieur à celui du jet liquide.

Les gouttelettes liquides formées à la suite de l’atomisation primaire peuvent se fragmenter
en gouttelettes de plus petites tailles sous l’effet des forces aérodynamiques exercées par le
gaz d’atomisation sur la surface des gouttelettes, il s’agit de l’atomisation secondaire. Hsiang
et Faeth [51] ont proposé une carte des régimes d’atomisation secondaire en fonction des
valeurs du couple de nombres adimensionnels Weber et Ohnesorge.

On remarque que le type de régime dépend uniquement du nombre de Weber lorsque le
nombre de Ohnesorge est inférieure à 1 (suspension faiblement visqueuse). Pour un nombre
de Weber de l’ordre de l’unité les gouttelettes primaires restent sphériques et il n’y a pas
d’atomisation secondaire. A partir d’une valeur critique du nombre de Weber, la goutte se
déforme et se fragmente en gouttes secondaires. La corrélation de Pilch et Erdman [52] permet
de déterminer la valeur du nombre de Weber critique :

WeC = 12(1 + 1, 077Oh1,6) (2.6)



17

Figure 2.4 Carte des régimes d’atomisation secondaire. Reprinted from Hsiang, L. P., &
Faeth, G. M. (1995). Drop deformation and breakup due to shock wave and steady distur-
bances. International Journal of Multiphase Flow, 21(4), 545-560., Copyright (1995) with
permission from Elsevier.

Séchage des gouttelettes

Après la phase d’atomisation, les gouttelettes liquides sont séchées par entraînement par un
gaz entre 100 ◦C et 300 ◦C circulant à co-courant ou contre-courant. Les transferts thermiques
et massiques entre l’air de séchage et les gouttes sont effectués par convection. L’énergie
thermique transférée par l’air de séchage est convertie en chaleur latente pour évaporer l’eau
liquide de la gouttelette. Le séchage d’un solide peut être découplé en trois phases. La première
phase correspond à une phase transitoire de mise en température du solide humide. La
température de l’eau en surface augmente jusqu’à atteindre la température du bulbe humide.
Lors de la deuxième phase, la température de l’eau liquide en surface des gouttelettes est
constante et égale à celle du bulbe humide. Il s’établit un équilibre thermique avec l’eau
gazeuse contenue dans l’air de séchage. La différence d’activité de l’eau dans les deux phases
reste donc constante car les températures et les pressions partielles sont fixées par l’équilibre
thermodynamique de l’eau, il en résulte donc une évaporation de l’eau à vitesse constante.
Lorsque la migration de l’eau vers la surface de la goutellette n’est plus suffisante pour la
maintenir saturée en liquide, la vitesse de séchage diminue du fait des limitations au transfert
de matière et la température du solide commence à augmenter.

Le séchage par atomisation est très rapide, de l’ordre de quelques secondes pour les dispo-
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sitifs industriels et inférieur à la seconde pour les dispositifs laboratoires. Cela s’explique
notamment par d’excellents transferts de matières et de chaleur du fait du ratio surface sur
volume très élevé des gouttes, de la température élevée du gaz de séchage et des contraintes
de turbulence à l’intérieur de l’enceinte de séchage.

2.3.2 Séchage par atomisation pour la synthèse de catalyseur supporté

Dans le cas de la synthèse de FT en lit fluidisé, le séchage par atomisation est principalement
utilisé pour préparer des catalyseurs de fer non supportés de formes sphériques possédant
une meilleure résistance à l’attrition. Les études se sont principalement intéressées à l’optimi-
sation de la formulation de catalyseurs de fer avec des promoteurs structurels tel que SiO2 et
Al2O3 [53–56]. Dans ces articles, le procédé est utilisé pour sécher le solide humide obtenue à
la suite de l’étape de coprécipitation et modeler la forme des particules catalytiques. A notre
connaissance, on ne retrouve pas d’articles portant sur la synthèse en une étape par séchage
par atomisation de catalyseurs de fer supporté pour la réaction de Fischer Tropsch.

Comparativement aux méthodes traditionnelles d’imprégnation et de coprécipitation, le sé-
chage par atomisation permet de réduire le temps de synthèse du catalyseur supporté en
combinant différentes étapes simultanément [57] :

— Dépôt de la phase active métallique et des promoteurs sur le support catalytique
— Séchage du catalyseur
— Granulation correspondant au procédé d’assemblage de particules de faibles tailles en

particules de plus grosses tailles par agglomération
La suspension est atomisée en fines gouttelettes contenant des concentrations uniformes de
support et de métal. La concentration du métal dans les gouttelettes augmentent au fur
et à mesure de l’évaporation du solvant jusqu’à entrainer leur cristallisation sur le support
catalytique. La formation de gouttelettes de taille et composition uniformes ainsi que leur
séchage rapide du fait de leur ratio surface sur volume élevé permet d’obtenir des catalyseurs
avec un haut degré d’homogénéité et une bonne dispersion de la phase active sur le support.
Le séchage du catalyseur étant très rapide cela permet de limiter les phénomènes de redis-
tribution des métaux à l’intérieur des pores observable pour la méthode d’imprégnation et
un séchage lent. Santiago et al. [58] ont synthétisé un catalyseur de palladium supporté sur
de la zéolite ferritite par séchage par atomisation en une étape. Le précurseur de palladium
est dissout dans de l’eau distillée puis le support de zéolite est ensuite ajouté, la suspension
est ensuite séchée par atomisation. La concentration de palladium dans les gouttelettes est
uniforme et permet une meilleure dispersion de la phase active sur le support. Le séchage
rapide des gouttelettes uniformise les temps de cristallisation du palladium sur le support.
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Figure 2.5 Déposition phase active catalytique par séchage par atomisation. Reprinted
from Santiago, M., Restuccia, A., Gramm, F., & Pérez-Ramírez, J. (2011). Spray deposition
method for the synthesis of supported catalysts with superior metal dispersion. Microporous
and mesoporous materials, 146(1-3), 76-81., Copyright (2011) with permission from Elsevier.

2.3.3 Influence des conditions opératoires sur le séchage par atomisation d’une
suspension

Dans le cas de la synthèse de catalyseurs supportés par séchage par atomisation, le support
est présent sous forme de particules solides en suspension dans un solvant (généralement de
l’eau). Contrairement à un liquide pur, l’énergie d’atomisation de la suspension nécessite de
briser les forces capillaires entre les particules solides en plus des forces de tension superficielle.
L’atomisation d’une suspension dépend des propriétés physico-chimiques tel que sa viscosité,
sa densité et la taille des particules solides en suspension.

Plus précisément, la taille des particules solides influe sur la taille des gouttelettes produites
par l’atomisation par une buse bifluide. Mulhem et al. [59] ont montré que dans le cas d’une
suspension composée de particules avec un diamètre volumique moyen supérieur à 50 µm,
l’atomisation par une buse bifluide produit une distribution de diamètre de gouttes bimodale.
Le premier pic représente les gouttes de plus petites tailles et ne contenant que du liquide pur,
tandis que le deuxième pic représente les gouttes contenant les particules solides, le diamètre
moyen des gouttes est environ égal à celui des particules en suspension. Mulhem et al. [60] ont
ensuite étudié l’influence des conditions d’atomisation tel que la vitesse du gaz d’atomisation
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sur la distribution de taille des gouttes. Ils ont ainsi montré que la taille moyenne des gouttes
de liquide pure (le premier pic de la distribution bimodale des gouttes issues de l’atomisation
de la suspension) diminuait avec la vitesse d’atomisation du gaz tandis que pour les gouttes
contenant les particules solides, leur diamètre restait inchangé avec la vitesse d’atomisation.

Le séchage par atomisation offre une grande versatilité sur le contrôle de la morpholgie et
la taille des particules de catalyseur obtenues. La morphologie des particules dépend des
conditions de séchage, à savoir la température d’entrée du gaz de séchage, le temps de réten-
tion des gouttelettes, la configuration du séchoir. Si des particules de forme sphériques sont
généralement obtenues, en modifiant les taux de transfert de chaleur et de masse associés
à l’évaporation du solvant, le séchage par atomisation permet également la production de
particules de morphologie spécifiques [30, 61–64].
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CHAPITRE 3 METHODOLOGIE

3.1 Réactifs et matériaux

Les produits utilisés pour préparer le catalyseur de fer sont du nitrate de fer nonahydraté
(98%, bioreagent), nitrate de potassium (Reagent Plus ≥ 98% ), acétate de cuivre mono-
hydraté (ACS Reagent ≥ 98% ), pluronic P123 (block polymer-poly(ethylène glycol)-block-
poly(propylène glycol)-block-poly(ethylène glycol)). Les nitrates de fer sont utilisés pour la
synthèse car ils présentent l’avantage d’avoir une toxicité plus faible comparé à d’autres pré-
curseurs ferriques et également un prix relativement faible couplé à une solubilité élevée dans
l’eau [65]. Ces produits ont été obtenus avec Sigma Aldrich et utilisés tel que reçu. De l’acé-
tate de cuivre monohydraté (ACS Reagent ≥ 98% ) fourni par ChemImpex et du nitrate de
fer nonahydraté (98%, metals basis) obtenu auprès de Fischer Scientific ont été utilisés pour
le catalyseur préparé à l’échelle pilote. Les supports d’alumine Catalox ®SCCa5/110 alumina
et Puralox ®SCCa5/90 alumina ont été acquis avec l’entreprise Sasol Chemicals (USA) LLC.

3.2 Synthèse des catalyseurs

Les catalyseurs de fer supportés sur de l’alumine sont préparés avec un séchoir par atomisation
à l’échelle laboratoire et pilote. La méthode de synthèse consiste à déposer le fer et les
promoteurs de cuivre et de potassium sur le support d’alumine en une seule étape par séchage
par atomisation.

3.2.1 Séchoir par atomisation à l’échelle laboratoire et pilote

A l’échelle laboratoire, le séchoir par atomisation est un modèle TP-S15. L’atomisation est
réalisée par une buse bifluide avec un orifice de diamètre interne de 0.508 mm pour l’eau,
1.27 mm pour l’air et 1.626 mm pour l’orifice de sortie du spray. L’air d’atomisation circule
dans la buse à une pression de 3 bar. La suspension circule jusqu’à l’atomiseur grâce à une
pompe périslatique dont le débit est fixé à 20 mL min−1. Les température d’entrée et de sortie
du gaz de séchage sont respectivement égales à 200 ◦C et 100 ◦C. Le gaz de séchage circule à
co-courant des gouttelettes dans l’enceinte de séchage. Avant l’atomisation de la suspension,
le séchoir est utilisé avec de l’eau distillée pendant 30 min dans les conditions de la synthèse
afin d’atteindre l’état stationnaire.
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Figure 3.1 Schéma de procédé du séchoir par atomisation TP-S15. Reprinted from Saadat-
khah, N., Rigamonti, M. G., Boffito, D. C., Li, H., & Patience, G. S. (2017). Spray dried SiO2
WO3/TiO2 and SiO2 vanadium pyrophosphate core-shell catalysts. Powder Technology, 316,
434-440., Copyright (2017) with permission from Elsevier.

A l’échelle pilote, le séchoir par atomisation est un modèle GEA Niro Mobile Minor. La
chambre de séchage possède un diamètre interne de 0.8 m et une hauteur de 0.8 m. L’ato-
misation est réalisée par une buse bifluide avec un orifice de diamètre interne de 1 mm pour
l’eau, 3.1 mm pour l’air et 5 mm pour l’orifice de sortie du spray. L’air d’atomisation circule
dans la buse à une pression de 3 bar. L’air de séchage circule à co-courant avec un débit
de 90 kg h−1. La suspension circule jusqu’à l’atomiseur grâce à une pompe périslatique pos-
sédant une gamme de débit comprise entre 10 mL min−1 et 170 mL min−1. Dans le cas de
la synthèse des catalyseurs, le débit est fixé à 60 mL min−1. Les température d’entrée et de
sortie du gaz de séchage sont respectivement égales à 300 ◦C et 115 ◦C. Avant l’atomisation
de la suspension, le séchoir est utilisé avec de l’eau distillée pendant 1 h dans les conditions
de la synthèse afin d’atteindre l’état stationnaire.
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Figure 3.2 Schéma de procédé du séchoir par atomisation GEA Niro Mobile Minor. Re-
printed from Rigamonti, M. G., Chavalle, M., Li, H., Antitomaso, P., Hadidi, L., Stucchi, M.,
... & Patience, G. S. (2020). LiFePO4 spray drying scale-up and carbon-cage for improved
cyclability. Journal of Power Sources, 462, 228103., Copyright (2020) with permission from
Elsevier.

3.2.2 Synthèse par séchage par atomisation à l’échelle laboratoire

A l’échelle laboratoire, le support d’alumine Catalox ®SCCa5/110 alumina est utilisé pour
l’élaboration du catalyseur. La suspension est formée tout d’abord en ajoutant 20 g de support
d’alumine et 14.48 g de nitrate de fer dans de l’eau distillée. Le volume d’eau disitillée est
fixé par la concentration en solide souhaitée dans la suspension. Dans l’étude, on teste deux
concentrations en solide, 12% et 40% soit des volumes d’eau distillée respectif de 167 mL et
50 mL. Après 30 min de mélange, 2.36 g d’acétate de cuivre et 1.034 g de nitrate de potassium
sont ajoutés à la suspension. La suspension est agitée toute la nuit avant d’être atomisée.
On teste également une formulation avec le polymère pluronic P123 et une concentration
en solide dans la suspension égale à 40%. Il s’agit d’un agent porogène sacrificiel, il permet
d’obtenir un matériau mésoporeux, il est éliminé lors de l’étape de calcination (il se dégrade
pour des températures supérieures à 450 ◦C). Pour cette configuration, 0.75 g de pluronic
P123 est dissous pendant deux heures dans l’eau distillée avant l’ajout du support d’alumine
et du nitrate de fer.

3.2.3 Synthèse par séchage par atomisation à l’échelle pilote

Pour la synthèse à l’échelle pilote, le support d’alumine Puralox ®SCCa5/90 alumina est uti-
lisé. Ce support d’alumine possède un diamètre moyen de particules de 70 µm contre 50 µm
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pour le support Catalox utilisé à l’échelle laboratoire. Les supports d’alumine Puralox et
Catalox sont respectivement préparés à partir de boéhmite et de bayérite. Pour les tests à
l’échelle pilote, on étudie l’influence des concentrations en précureurs (fer, cuivre et potas-
sium) et en surfactant P123 dans la suspension, de la pression d’atomisation et du nombre
de séquence de séchage par atomisation. Pour chaque test, on utilise 500 g de support d’alu-
mine Puralox ®SCCa5/90 alumina. Le support d’alumine est ajouté dans l’eau distillé en
même temps que le nitrate de fer. Après 30 min de mélange, l’acétate de cuivre et le nitrate
de potassium sont ajoutés à la suspension. La suspension est agitée pendant quatre heures
avant d’être atomisée. Les conditions opératoires du séchoir par atomisation et les quantités
de réactifs utilisés pour chaque test sont présentés dans le tableau 3.1.

Tableau 3.1 Plan d’expériences séchage par atomisation à l’échelle pilote. mF e, mCu, mK

représentent les masses de nitrate de fer, d’acétate de cuivre et de nitrate de potassium.
Pair la pression de l’air d’atomisation. CP 123 la concentration massique du surfactant dans la
suspension.

Nomenclature mF e (g) mCu (g) mK (g) Pair (bar) CP 123 (% w.t)
SD-base 362 58.95 25.86 3 0
SD-2 bar 362 58.95 25.86 2 0
SD-P123 362 58.95 25.86 3 3

SD-double 724 117.9 51.72 3 0

La concentration en solide dans la suspension est fixée à 40% pour tous les tests. En plus
des tests présentés dans le tableau, on synthétise un catalyseur en deux étapes de séchage
par atomisation, que l’on nomme SD-sequentiel. Dans une première étape, le catalyseur est
synthétisé dans les mêmes conditions que l’échantillon 1. La poudre obtenue au bas de la
chambre de séchage est ensuite remise en suspension avec la même quantité de nitrates de
fer que dans la première étape. La suspension est mélangée pendant 30 min puis l’acétate
de cuivre et le nitrate de potassium sont ajoutés à la suspension dans les mêmes quantités
que pour la première étape de séchage. La suspension est agitée pendant quatre heures avant
d’être atomisée.

3.2.4 Calcination

Le solide obtenu après séchage par atomisation est ensuite calciné à 600 ◦C pendant 10 heures
avec un taux de chauffage de 1 ◦C min−1 sous une atmosphère d’air statique. Le but de cette
étape est ici de convertir les précurseurs métalliques (hydroxides) présents dans le catalyseur
après le séchage par atomisation pour former les oxydes métalliques (hématite pour le fer par
exemple) qui seront ensuite réduits pour former les espèces actives (carbures de fer).
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3.3 Caractérisation des catalyseurs

Parmi les propriétés d’intérêt, on s’intéressera à la distribution de tailles des particules, l’aire
de surface, la morphologie et répartition des différentes espèces du catalyseur ainsi que les
phases cristallines en présence.

3.3.1 Distribution de tailles des particules

Le diffractomètre laser Horiba LA-950 mesure la distribution volumique de tailles des par-
ticules des catalyseurs. Parmi les grandeurs d’intérêts pour caractériser la granulométrie du
catalyseur, le diffractomètre laser Horiba LA-950 donne accès au diamètre médian, moyen,
d10 et d90.

3.3.2 Aire de la surface spécifique

L’analyseur Autosorb-1 de Quantachrome Instruments permet de mesurer l’aire de surface
spécifique et la distribution de tailles des pores des catalyseurs à partir des isothermes d’ad-
sorption et de désorption de N2 à 77 K. L’aire de surface spécifique est déterminée en appli-
quant la méthode Brunauer-Emmett-Teller (BET) sur la branche de désorption. La distri-
bution de la taille des pores est déterminée par la méthode Barrett-Joyner-Halenda (BJH).
Avant chaque analyse, l’échantillon est exposé à un courant de N2 à 250 ◦C pendant une nuit.
L’objectif de ce prétraitement est de retirer les contaminants et l’eau adsorbés en surface et
dans les pores de l’échantillon solide.

3.3.3 Composition des catalyseurs

La composition atomique du catalyseur est déterminée par spectrométrie de fluorescence des
rayons X (XRF). Contrairement à la spectrométrie photoélectronique des rayons X (XPS) qui
quantifient les élements en surface du catalyseur, les analyses XRF permettent de mesurer la
concentration des différents atomes dans tout l’échantillon (surface et coeur). L’appareil est
utilisé avec un voltage de 50 kV. Le temps de mesure est de 60 s et les mesures sont réalisées
dans une atmosphère d’hélium. L’analyse XRF consiste à bombarder l’échantillon analysé
par des rayons X de haute énergie. L’intéraction entre les rayons X et les atomes composant
l’échantillon entraîne l’émission de rayons X secondaires. L’énergie associée à ces rayons X
secondaires est caractéristique d’un atome. La hauteur du pic de réponse du détecteur est
proportionnelle à la quantité de l’élément dans l’échantillon analysé.
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3.3.4 Caractérisation des phases cristallines

Les phases cristallines présentes dans les catalyseurs sont déterminées à partir d’un diffrac-
tomètre à rayons X (Philips XPERT). Le diffractomètre effectue les mesures pour des angles
de diffraction compris entre 10◦ et 90◦. De plus les valeurs des angles de diffraction corres-
pondent à des valeurs de 2θ en radian. Le voltage et le courant utilisés sont respectivement
40 kVet 40 mA. Le taux d’acquisition lors de l’analyse est de 0.02 ◦ s−1.

3.3.5 Morphologie des catalyseurs et répartition des espèces chimiques

Un miroscope électronique à balayage (FE-SEM-JEOL JSM-7600F) permet l’obtention des
images des particules catalytiques. Le microscope est utilisé avec des voltages de 5 kV et 15 kV.
La spectrométrie des rayons X à dispersion des énergies (EDS) est utilisée pour détecter et
quantifier les différentes espèces chimiques en surface des particules catalytiques.

3.3.6 Réducibilité des catalyseurs

La technique de réduction en température programmée (Temperature programmed reduc-
tion)(TPR) est utilisée pour analyser la réducibilité des catalyseurs. Un réacteur de type U
en quartz est chargé avec 50 mg de catalyseurs. Un débit de 100 cm3/min de mélange gazeux
de H2 et Ar (10% volumique de H2) traverse le lit catalytique et un thermocouple mesure
la température en continue dans le lit catalytique. Un détecteur TCD mesure en continu
la composition du gaz en sortie du réacteur lors de l’analyse. Le taux de chauffage est de
10 °C/min et la température augmente de 70 ◦C jusqu’à 1000 ◦C. Les catalyseurs n’ont pas
été analysés directement après l’étape de calcination, il convient donc d’effectuer une étape
de prétraitement afin de retirer les impuretés et l’eau qui ont pu s’adsorber. Le catalyseur est
prétraité avec un débit d’Argon de 100 cm3/min pendant 3 h à 200 ◦C. Le taux de chauffage
est de 10 °C/min et la température augmente jusqu’à 300 ◦C où elle est maintenue pendant
une heure.

3.3.7 Détermination de la vitesse minimale de fluidisation

Pour déterminer la vitesse minimale de fluidisation des catalyseurs testés, on charge 2 g de
catalyseur dans un tube en verre dont une extrémité est bloquée par un coton. L’extrémité
supérieure du lit catalytique étant exposée à l’air libre, on peut mesurer la différence de
pression à travers le lit pour différents débits volumiques d’argon injecté par le bas du lit
catalytique. Le débit d’argon injecté est controlé par un débitmètre Brooks associé à une
boîte de controle. La pression est monitorée par un manomètre. Connaissant le diamètre du
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tube, on peut alors tracer l’évolution de la différence de pression à travers le lit catalytique
en fonction de la vitesse du gaz traversant le lit catalytique. La vitesse telle que l’on observe
une transition entre la partie où la différence de pression augmente linéairement et celle où
elle est constante correspond à la vitesse minimale de fluidisation.

3.4 Tests en réacteur à lit fluidisé

3.4.1 Montage expérimental

Le montage expérimental pour le réacteur à lit fluidisé réalisant la synthèse de FT est présenté
en figure 3.3.

Figure 3.3 Description montage expérimental.

Le réacteur correspond à un tube en acier inoxydable de longueur 91.4 cm, de diamètre
interne 0.9348 cm et de diamètre externe 1.27 cm. Il est alimenté par du H2 (99% pureté),
du CO (99%) et du N2 (99%). Les trois bouteilles sont séparées et les gaz sont mélangés
avant d’entrer dans le réacteur. Des régulateurs de débits massiques permettent de controler
le débit des gaz entrant dans le réacteur. Le montage présente également trois clapets anti-
retours pour éviter le reflux des gaz individuels. Un quatrième clapet anti-retour empêche le
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reflux du mélange gazeux.

Une grille de distribution située au bas du réacteur distribue le mélange gazeux en entrée
du réacteur, elle possède un quadrillage de 20 µm. Le réacteur est chauffé par des bandes
chauffantes enroulées tout autour. Un thermocouple introduit par le haut du réacteur mesure
la température du lit catalytique en continu lors de la réaction. Un panneau de contrôle
permet de fixer la température et les débits de gaz voulus pour la réaction. Deux manomètres
sont situées respectivement à l’entrée et à la sortie du réacteur pour mesurer la pression. Un
régulateur de contre-pression (Back Pressure Regulator (BPR)) fixe la pression du réacteur
à 300 psi tandis qu’une soupape de sécurité évacue les gaz du système lorsque la pression du
réacteur dépasse 24 bar.

Les produits de la réaction circulent ensuite à travers un filtre pour piéger les plus petites
particules de catalyseur qui auraient pu lévitérer en dehors du lit catalytique. Le mélange ga-
zeux passe ensuite dans un condenseur où les hydrocarbures les plus lourds (C5+) condensent
et sont collectés. Les autres produits gazeux n’ayant pas condensés passent ensuite à travers
un débit mètre à bulle, permettant de déterminer le débit gazeux sortant du réacteur. Pour
finir, ils circulent jusqu’au chromatographe en phase gazeuse qui va permettre de déterminer
la composition du mélange gazeux.

3.4.2 Conditions opératoires et déroulement des réactions

On charge le réacteur avec 10 g de catalyseur et 1.35 g de sable pour chaque réaction. Le sable
est utilisé comme médium de fluidisation (il favorise une fluidisation homogène des particules
catalytiques). Préalablement à la réaction, un débit de gaz de synthèse de 150 mL min−1 active
le catalyseur afin de réduire les oxydes ferriques en carbures de fer catalysant la synthèse
de FT. La composition molaire du gaz de synthèse est 2H2 : 1CO : 2N2. L’introduction
de l’inerte N2 permet d’éviter un emballement thermique de la réaction. La réduction du
catalyseur est effectuée pendant quatre heures à 300 psi et à une température de 350 ◦C.
Pour chaque catalyseur les réactions sont menées à 300 psi et pour un débit de gaz de
synthèse de 150 mL min−1 avec une composition molaire égale à 2H2 : 1CO : 2N2. On choisit
le débit volumique de réactifs de telle sorte que la vitesse du gaz en entrée de réacteur soit
entre 2 et 3 Umf , avec Umf la vitesse minimale de fluidisation du catalyseur. Cela permet de
s’assurer que l’on soit dans un régime de fluidisation homogène et également assez éloigné du
régime de fluidisation à bulle (correspondant généralement à 5 Umf ). Pour chaque catalyseur,
la réaction est menée succesivement à trois températures différentes, 275 ◦C, 300 ◦C, 325 ◦C.
Pour chaque température la réaction est menée pendant 24 h. On commence par tester le
catalyseur à 275 ◦C pendant 24 h puis on monte la température du réacteur à 300 ◦C et
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enfin à 325 ◦C. Les produits liquides sont collectés une fois les tests aux trois températures
terminés.

3.4.3 Détermination de la composition des produits de la réaction

Les compositions des produits liquides et gazeux de la réaction sont déterminées par un
chromatographe en phase gazeuse (Agilent 7898B). La composition du gaz en sortie du ré-
acteur est analysée toutes les 10 min par le chromatographe en phase gazeuse. L’analyse des
produits liquides de la réaction s’effectue séparement après la réaction. Les composés CO,
H2, N2, CO2 sont détectés par des détecteurs à conductivité thermique TCD (en anglais,
Thermal Conductivity Detector). Les hydrocarbures présents dans la phase gazeuse et li-
quide sont détectées par un détecteur à ionisation de flamme (en anglais, Flamme Ionisation
Detector). La température de l’injecteur est maintenue à 250 ◦C. L’injection fonctionne en
mode split avec un split ratio de 10. Le chromatographe opère en mode gradient pendant
l’analyse. Le four du chromatographe est ainsi maintenu à une température de 40 ◦C pendant
6 min, la température du four augmente ensuite avec un gradient de 25 ◦C min−1 jusqu’à at-
teindre 100 ◦C puis elle est maintenue à cette température pendant 2 min. Les températures
des détecteurs FID et TCD sont respectivement maintenues à 300 ◦C et 150 ◦C. La colonne
chromatographique associée au détecteur FID est un modèle HP1, 1909Z-411E avec une lon-
gueur de 15 m, un diamètre interne de 0.32 mm et une épaisseur de film de 0.25 µm. Pour
le détecteur TCD(back), il s’agit d’un modèle HP-PLOT Molsieve 19095P-MS0E avec une
longueur de 30 m, un diamètre interne de 0.53 mm et une épaisseur de film de 30 µm. Pour
le détecteur TCD(aux), la colonne associée est un modèle Restrictor, FST, 160-2255-5 avec
une longueur de 5 m, un diamètre interne de 0.25 mm et un diamètre externe de 0.35 mm.

Un chromatogramme donne deux informations essentielles pour déterminer la composition
d’un mélange, l’aire de surface des pics chromatographiques et le temps de rétention. Le temps
de rétention désigne le temps mis par une molécule pour traverser la colonne et atteindre
le détecteur. Pour une même colonne et des conditions opératoires identiques, le temps de
rétention est caractéristique d’une molécule. L’aire de la surface des pics chromatographiques
est proportionnelle à la quantité de moles de l’espèce considéré dans l’échantillon injecté. Pour
déterminer la relation entre l’aire de surface des pics et la concentration de la molécule dans
l’échantillon à analyser, il convient de calibrer le chromatographe.

Calibration des produits gazeux de la réaction

La calibration a été effectuée sur CO, H2, N2, CH4, CO2, C2 à C16. Pour les composés CO,
H2, N2, CH4, CO2 des bouteilles contenant les gaz purs sont utilisées. Pour chacun des gaz
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purs, on envoie un mélange du gaz pur avec du N2 tel que le débit gazeux total envoyé est égal
au débit total de réactif qui sera utilisé pour la réaction (ici 150 mL min−1). On va ensuite
modifier la proportion molaire du gaz pur dans le mélange en variant les débits du gaz pur et
de N2 de sorte que l’analyse soit réalisée pour différentes compositions du mélange du gaz pur
et N2. Pour chaque composition du mélange on réalise 5 analyses avec le GC et on considère
la valeur moyenne de l’aire de surface du pic associé à l’espèce gazeuse. On trace ensuite la
valeur moyenne de l’aire de surface du pic en fonction de la concentration molaire du gaz
pur dans le mélange gazeux pour obtenir la courbe et l’équation de calibration permettant
de déterminer la concentration molaire du gaz considéré dans un mélange gazeux grâce à
l’aire de surface du pic donné par le chromatogramme. Dans le cas des composés C2 à C5, on
réalise la calibration en utilisant une bouteille gazeuse contenant les différents hydrocarbures
gazeux en concentration connue.

Calibration des produits liquides de la réaction

On dispose de trois solutions commerciales d’hydrocarbures en concentrations connues. La
première contient les hydrocarbures de C5 à C8, la deuxième les hydrocarbures de C7 à C10

et la troisième les hydrocarbures C10, C12, C14, C16. On effectue ainsi quatre solutions en mé-
langeant en quantités différentes les 3 solutions commerciales, connaissant les concentrations
des hydrocarbures dans les solutions commerciales ainsi que la quantité ajoutée, on a accès
aux concentrations des différents hydrocarbures dans les solutions de calibration. Le toluène
est utilisé comme étalon interne pour chaque solution de calibration où il est ajouté tel que
sa concentration massique dans la solution est égale à 90%. En effet, il est difficile d’ajouter
la même quantité d’échantillon dans l’injecteur du chromatographe entre chaque mesure. La
quantité d’analytes détectée étant proportionnelle à la quantité d’échantillon cela diminue la
répétatibilité des mesures. L’utilisation d’un étalon interne permet de s’affranchir de cette
contrainte. En effet, même si la quantité d’échantillon ajoutée est différente entre les mesures,
le rapport des concentrations des analytes et du toluène reste identique. On ne reporte ainsi
plus l’aire de surface du pic des analytes en fonction de leur concentration massique dans
l’échantillon mais le rapport des aires de surface des pics des analytes et du toluène en fonc-
tion de la concentration massique des analytes dans l’échantillon. On obtient ainsi à partir
des quatre solutions de calibrations les équations de calibrations des hydrocarbures sous la
forme :

Ahydrocarbure

Atoluène

= aChydrocarbure + b (3.1)

Avec :
— Ahydrocarbure l’aire de surface de pic de l’hydrocarbure
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— Atoluène l’aire de surface de pic du toluène
— Chydrocarbure la concentration massique de l’hydrocarbure dans l’échantillon analysé
— a et b respectivement le coefficient directeur et l’ordonnée à l’origine de la droite de

calibration
Chaque solution commerciale est analysée deux fois, les valeurs moyennes du rapport des aires
de surface des pics des hydrocarbures et du toluène entre les deux mesures sont considérées
pour établir les droites de calibration. Pour l’analyse on injecte 1 µL de l’échantillon.

3.4.4 Bilan de masse de la réaction

La première étape consiste à déterminer le débit total de gaz en sortie du réacteur. N2 est
inerte, il ne réagit pas lors de la réaction, en faisant un bilan de matière on a donc :

FN2,e = FN2,f (3.2)

Soit :
FN2,e = xN2,fFtotal,f (3.3)

On connaît le débit volumique de N2 ajouté au réacteur, en utilisant la loi des gaz parfaits
on a donc accès au débit molaire de N2 entrant dans le réacteur. La fraction molaire de N2

dans le gaz en sortie est déterminée grâce à l’aire de surface du pic sur le chromatogramme
et l’équation de calibration associé à N2. On a donc accès au débit molaire total de gaz en
sortie du réacteur pour chaque analyse avec le GC au cours de la réaction.

Pour chaque analyse, le GC nous donne l’aire de surface des pics associés à chaque molécule
présente dans le mélange gazeux. Connaissant leur équation de calibration, on a accès à la
fraction molaire de ces molécules dans le mélange gazeux sortant du réacteur. Avec le débit
molaire total du gaz sortant on a donc accès aux débits molaires de chaque molécule dans la
phase gazeuse en sortie du réacteur :

Fi,f = xi,fFtotal,f (3.4)

La conversion en monoxyde de carbone est calculée par l’équation suivante :

XCO = FCO,e − FCO,f

FCO,e

.100 (3.5)

La sélectivité des produits de la réaction est calculée par rapport à la quantité de mole
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d’atomes de carbone consommée provenant de CO :

Si = Fi,f

FCO,e − FCO,f

.100 (3.6)

Pour les produits liquides, on mesure la masse totale de produits liquides collectés. La phase
organique est ensuite séparée de la phase aqueuse puis diluée avec du toluène pour avoir
un pourcentage massique de toluène égal à 90% dans l’échantillon. L’analyse avec le GC
nous donne le pourcentage massique des molécules dans l’échantillon analysé, pour remonter
au pourcentage massique dans le mélange liquide initial produit par la réaction, on utilise
l’équation suivante :

xi,1mtotal,1 = xi,2mtotal,2 (3.7)

Le bilan de matière de la réaction est effectué sur les atomes de carbones, on a l’équation
suivante :

nc,in = nc,out (3.8)

Soit :
nCO,entrée = nCO,sortie + nC1−C5 + nC6−C16 + nC,Boudouard (3.9)

La quantité de carbone produite par la réaction de Boudouard est déterminée en supposant
que le différentiel de masse entre le catalyseur chargé dans le réacteur et celui collecté après
la réaction correspond uniquement aux couches de graphites déposées sur le catalyseur.
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CHAPITRE 4 RÉSULTATS ET DISCUSSIONS

4.1 Catalyseurs synthétisés par séchage par atomisation à l’échelle laboratoire

Avant de synthétiser le catalyseur avec le séchoir par atomisation à l’échelle pilote, les tests
ont été menés avec le séchoir par atomisation à l’échelle laboratoire. L’influence de la concen-
tration massique en solide dans la suspension a été étudiée en utilisant deux concentrations
différentes, à savoir 12% et 40%. Le catalyseur est collecté en bas du cyclone.

PSD

La diminution de la concentration en solide dans la suspension s’accompagne du décalage de
la distribution de tailles de particules vers de plus faibles diamètres. Les diamètre médian
et moyen sont multipliés par deux lorsque la concentration en solide dans la suspension
augmente de 12% à 40% pour atteindre respectivement 46 µm et 50 µm.

Figure 4.1 Distribution de tailles de particules des catalyseurs synthétisés par séchage par
atomisation à l’échelle laboratoire.

L’observation des catalyseurs au microscope digitale montre la présence de deux phases so-
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lides. On retrouve ainsi les particules sphériques d’alumine imprégnées de fer et des agglo-
mérats de fer dans l’espace interparticulaire. Ces agglomérats sont responsables du décalage
de la distribution de tailles de particules vers de plus faibles diamètres comparativement à
celle du support d’alumine utilisée pour la synthèse du catalyseur.

Un catalyseur préparé avec le surfactant Pluronic P123 à la concentration massique de 3%
dans l’eau a également été testé. Néanmoins l’essentiel des particules était perdu au niveau
des parois de l’enceinte de séchage et du cyclone, aucune poudre n’a ainsi pu être collectée.

Détermination composition du catalyseur

La composition massique des catalyseurs est présentée dans le tableau 4.1.

Tableau 4.1 Composition massique des catalyseurs synthétisés par séchage par atomisation
à l’échelle laboratoire.

Concentration en solide(%) Fe(%) Cu(%) K(%)
12 12.4 5.0 2.4
40 9.6 5.2 2.5

Phases cristallines

Sur le spectre XRD, on retrouve les pics représentatifs de α-Fe2O3 pour des angles de 2θ

de 24.4◦, 33.2◦, 35.6◦, 49.5◦, 54.1◦, 62.5◦, 64.2◦. Le pic à 67.5◦ représente la phase γ-Al2O3.
Les valeurs des pics pour les deux phases cristallines sont en accord avec d’autres études
portant sur les catalyseurs de fer supportés sur de l’alumine [66–68]. Les pics de l’hématite
sont de fortes intensités et nets, néanmoins du fait de l’aspect inhomogène du catalyseur, ces
pics représentent vraisemblablement l’hématite des agglomérats de fer situés dans l’espace
interparticulaire plutôt que celui en surface des particules d’alumine.
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Figure 4.2 Spectre XRD du catalyseur préparé par séchage par atomisation avec une concen-
tration massique de 40% de solide dans la suspension. Les carrés bleus représentent la phase
γ-Al2O3 et les ellipsoïdes rouges la phase Fe2O3.

Réaction en lit fluidisé

Le catalyseur préparé avec une concentration en solide dans la suspension égale à 40% est
testé dans le réacteur à lit fluidisé. La conversion moyenne en CO et les sélectivités moyennes
sur 24 h pour les trois températures de réaction sont présentées dans le tableau 4.2.

Tableau 4.2 Conversion en CO et sélectivités pour la synthèse de Fischer Tropsch en
réacteur à lit fluidisé.

Température (◦C) XCO(%) SCH4(%) SC2−C5(%) SC5+(%) SCO2(%)
275 26.6 10.1 13.4 19.1 57.4
300 17.7 13.6 8.6 49.5 28.3
325 66.1 16.2 11.8 27.9 44.1

A 275 ◦C et 300 ◦C, la conversion en CO est faible avec des valeurs inférieures à 30%. Dans
le cas de la réaction à 275 ◦C, on observe que pour les six premières heures de la réaction,
la conversion est très faible avec une valeur inférieure à 15%. On observe ensuite un pic sur
la courbe avec un maximum à 86%. Le pic aux hautes conversions ne dure que 5 h puis la
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conversion en CO rediminue ensuite rapidement pendant 3 h jusqu’à atteindre une valeur
de 10%. Lorsque l’on augmente la température de 300 ◦C à 325 ◦C, la conversion augmente
progressivement pendant les 5 premières heures de réaction passant de 28% à 66%. Elle reste
ensuite stable autour de cette valeur pendant 9 h.

Figure 4.3 Conversion en CO en fonction du temps de réaction pour les trois températures
de réaction testées pour le catalyseur synthétisé par séchage par atomisation à l’échelle labo-
ratoire. Les lignes bleues verticales indiquent le changement de température dans le réacteur
au cours de la réaction.

Le caractère instable de l’activité du catalyseur peut s’expliquer à partir des résultats de la
caractérisation. En effet le catalyseur est inhomogène, les réactifs gazeux réagissent soit en
surface de particules de fer agglomérées et non supportées soit sur des particules d’alumine
imprégnées de fer. Du fait de l’intéraction avec le support catalytique, le fer en surface de
l’alumine catalysera différemment la réaction de fischer tropsch par rapport au fer composant
les agglomérats. En particulier les catalyseurs non supportés présentent généralement une
activité plus élevée par rapport à ceux utilisant un support. De plus contrairement aux
particules d’alumine sphériques, les agglomérats de fer présents dans le catalyseur fluidisent
différement. Cela peut notamment entraîner une ségrégation du catalyseur dans le réacteur
avec les plus petites particules se trouvant en haut du lit et les plus grosses dans le bas.
La distribution des particules n’est donc pas unifome dans le réacteur ce qui peut entraîner
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une conversion en CO instable au cours de la réaction. Il est également possible que le
temps d’activation du catalyseur n’était pas suffisant pour convertir tous les oxydes ferriques
en carbures de fer. Les différentes espèces du fer catalysent différentes réactions lors de
la synthèse de Fischer-Tropsch. Si on a un mélange de différentes phases ferriques dans le
catalyseur, selon le contact des particules avec le gaz réactif, la conversion en CO pourra
donc être instable au cours du temps de réaction.

4.2 Catalyseurs synthétisés par séchage par atomisation à l’échelle pilote

4.2.1 Vitesse minimale de fluidisation

Pour tous les catalyseurs testés, on note la présence de deux régimes distincts sur le graphique
représentant la perte de charge dans le lit catalytique en fonction de la vitesse en entrée du
gaz. Pour les vitesses inférieures à celles au minimum de fluidisation, la perte de charge dans
le lit augmente de manière linéaire avec la vitesse superficielle du gaz en entrée du réacteur.
Pour ce régime, le lit catalytique est à l’état lit fixe et la perte de charge linéique à travers le
lit catalytique peut être décrite par la loi d’Ergun :

∆Pmf

Zmf

= hK( 6
dp

)2 (1 − εmf )2

ε3
mf

µUmf + hB
6
dp

1 − εmf

ε3
mf

pfU2
mf (4.1)

Avec :
— ∆ Pmf la perte de pression à travers le lit catalytique
— Zmf la hauteur du lit catlaytique
— hK la constante de Kozeny
— hB la constante de Burke-Plummer
— dp le diamètre moyen volumique des particules de catalyseur

Le deuxième régime sur le graphique se caractérise par une perte de charge constante à
travers le lit catalytique avec la vitesse du gaz en entrée. Le catalyseur est à l’état fluidisé. Au
minimum de fluidisation, la perte de pression à travers le lit de particules catalytiques est égal
à la pression exercée par le lit catalytique sur le support sur lequel il repose. Cette deuxième
composante correspond au poids du lit catalytique diminué de la poussée d’Archimède. On
a alors l’équation suivante :

Ω∆Pmf = ΩZmf (1 − εmf )(pp − pf )g (4.2)

Avec :
— Ω l’aire de la section du lit catalytique
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— εmf la porosité du lit au minimum de fluidisation
— pp la masse volumique des particules
— pf la masse volumique du gaz de fluidisation

Sur la branche ascendante, on observe que la perte de charge à travers le lit dépasse la
pression exercée par le lit sur le support au niveau de la vitesse minimale de fluidisation. La
perte de charge revient ensuite à la valeur du plateau pour une vitesse supérieure à celle du
minimum de fluidisation. Cette observation expérimentale correspond à la transition entre le
lit catalytique tassé, le tassement des particules limitant l’écoulement du flux gazeux, et le
lit fluidisé.

Figure 4.4 Vitesse minimale de fluidisation du catalyseur SD-base.

Les autres courbes pour les catalyseurs sont présentées en annexe C. Pour déterminer la
vitesse minimale de fluidisation, on utilise la branche descendante plutôt que la branche
ascendante. En effet pour un même catalyseur, le tassement des particules dans le lit est
aléatoire et donc différent entre chaque mesure ce qui affecte sa répétatibilité. La vitesse
minimale de fluidisation est déterminée par intersection de la droite affine de la partie lit fixe
et la droite horizontale représentant la régime fluidisé. Les valeurs de vitesse minimale de
fluidisation (Umf ) pour les différents catalyseurs sont présentés dans le tableau 4.3.

Connaissant le diamètre interne du réacteur, on a accès à l’aire de la section du réacteur et
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Tableau 4.3 Vitesses minimales de fluidisation des catalyseurs préparés par séchage par
atomisation.

Catalyseur Umf (cm min−1)
SD-base 13

SD-sequentiel 16
SD-double 14

donc au débit volumique correspondant à la vitesse minimale de fluidisation :

Q = Umfπ
d2

réacteur

4 (4.3)

Le débit ainsi obtenu permet de fluidiser les particules aux conditions normales de tempéra-
ture et pression.

4.2.2 PSD

Avec le séchoir par atomisation à l’échelle pilote, on collecte deux types de poudres au bas
de la chambre de séchage et au bas du cyclone.

Au bas de la chambre de séchage, la poudre présente une couleur allant d’orange clair à rouge
foncé lorsque l’on double la concentration des précurseurs dans la suspension. La couleur est
homogène dans toute la fraction collectée pour toutes les conditions opératoires testées. Dans
le cas de la poudre collectée au bas du cyclone, on obtient une poudre de couleur inhomogène,
avec une fraction marron claire et une autre marron noir. De plus la poudre est globalement
plus cohésive que celle en bas de la chambre de séchage avec la présence d’agglomérats
solides friables. La visualisation des poudres obtenues aux deux endroits du séchoir permet
de déterminer qualitativement si le fer a été déposé sur le support. L’intensité de la couleur
du catalyseur peut être liée à la quantité de fer adsorbé sur le support, bien qu’il ne s’agit
pas d’une méthode quantitative pour évaluer sa concentration dans le catalyseur.

Au-delà de leur aspect, les deux types de poudre se distinguent par leur distribution de
tailles de particules. Le catalyseur étant synthétisé par déposition de la phase active et des
promoteurs sur le support par séchage par atomisation, il n’y a pas de granulation ou de
modifications de formes (par compaction de nanoparticules par exemple). Le catalyseur ainsi
synthétisé doit présenter une distribution de taille de particules similaire à celle du support.

On observe qu’indépendamment des conditions opératoires utilisées, le solide collecté en bas
de la chambre de séchage présente une distribution identique à celle du support. Pour la
poudre collectée en bas du cyclone, cette distribution est décalée vers des diamètres plus
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Figure 4.5 Photographies catalyseurs SD-double (à gauche), SD-base (centre) et poudre du
cyclone (à droite).

faibles. Pour le catalyseur SD-base, le diamètre médian est notamment plus élevé de 13 µm
pour le catalyseur collecté au niveau de la chambre de séchage avec une valeur de 73 µm
contre 60 µm pour celui collecté en bas du cyclone, après calcination. Le d10 est également
trois fois plus faible pour le catalyseur collecté en bas du cyclone.

Dans la suite on s’intéresse uniquement aux catalyseurs collectés en bas de la chambre de
séchage. On remarque que les paramètres de la distribution de tailles de particules sont
relativement similaires indépendamment des conditions opératoires utilisées lors du séchage
par atomisation. Les grandeurs caractérisant la granulométrie des catalyseurs synthétisés
pour différents paramètres opératoires du séchage par atomisation sont renseignées dans le
tableau 4.4.

Tableau 4.4 Paramètres de la distribution de tailles de particules des catalyseurs collectés
au bas de la chambre de séchage.

Catalyseur d10 (µm) d50 (µm) d90 (µm) dmoyen (µm)
SD-base 59.3 72.8 87.3 71.9
SD-2 bar 59.5 73.3 90.0 72.4
SD-P123 52.8 68.8 86.8 68.4

SD-sequentiel 64.8 78.8 96.9 83.2
SD-double 56.1 70.9 87.1 76.1

Support Al2O3 56.0 71.1 87.1 71.7
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Figure 4.6 Distribution de tailles de particules du catalyseur SD-base.

Chaque mesure de distribution de tailles de particules a été réalisée 5 fois, les intervalles de
confiance associés à chaque mesure ont été calculées à partir de la loi de Student avec un
niveau de confiance de 95%. La méthode de calcul des intervalles de confiance est présentée en
annexe F. Pour les catalyseurs SD-base, SD-double et SD-2 bar les intervalles de confiances
sur le diamètre moyen des particules se recoupent. On en déduit donc que la différence
n’est pas statistiquement significative et que les diamètres moyens pour ces trois catalyseurs
peuvent être considérés comme identique pour un niveau de confiance de 95%.

Dans le cas des catalyseurs SD-sequentiel et SD-P123 les intervalles de confiances ne se re-
coupent pas avec les autres catalyseurs. Le catalyseur synthétisé en deux étapes de séchage
par atomisation présente une distribution déplacée vers des diamètres de particules plus élevés
comparativement aux autres configurations. Les diamètres médians et moyens sont notam-
ment plus élevés respectivement de 6 µm et 10 µm. Cela peut s’expliquer par une certaine
agglomération de particules du fait d’une étape supplémentaire de séchage par atomisation.
Des particules se fragmentent du fait des contraintes de turbulence et ces particules peuvent
ensuite s’agglomérer pour donner des particules de plus grandes tailles.

D’après les mesures réalisées pour obtenir la vitesse minimale de fluidisation, les catalyseurs
atteignent un régime de fluidisation homogène. Tous les catalyseurs ont un diamètre moyen
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Figure 4.7 Diamètres moyens des catalyseurs préparés par séchage par atomisation.

compris entre 30 µm et 150 µm ainsi qu’une masse volumique environ égale à 0.9 g cm−3, on
en déduit qu’il s’agit de poudres appartenant au groupe A de la classification de Geldart.

4.2.3 XRF

Les analyses XRF permettent de déterminer la composition massique atomique du catalyseur.
A l’instar de la distribution de taille de particules, la composition des catalyseurs diffèrent
selon l’endroit de collecte dans le séchoir. Indépendamment des conditions opératoires uti-
lisées pour synthétiser le catalyseur, la poudre collectée en bas de la chambre de séchage
présente un déficit de fer, cuivre et potassium par rapport à celle collectée en bas du cyclone.
Pour le catalyseur SD-base par exemple, la fraction collectée en bas du cyclone présente une
concentration massique en fer, cuivre et potassium respectivement quatre, cinq et six fois
supérieure à celle en bas de la chambre de séchage.

On peut expliquer ces résultats d’après les observations de Mulhem et al. [59]. Dans le cas de
l’atomisation de suspension contenant des particules de diamètre moyen supérieur à 50 µm, le
brouillard de gouttelettes présente une distribution de diamètres de gouttes bimodale. Le pic
aux plus faibles diamètres de la distribution correspond aux gouttes contenant uniquement du
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Figure 4.8 Composition massique du catalyseur SD-base.

liquide avec les espèces dissoutes (ici le fer, le cuivre et le potassium). Le pic aux diamètres les
plus élevées correspond aux gouttes contenant les particules en suspension (ici les particules
d’alumine).

Ainsi une partie des espèces dissoutes n’ayant pas diffusées dans les pores du support se
concentrent dans des gouttes sans particules d’alumine après l’étape d’atomisation. Lors du
séchage de ces gouttes, le fer, le cuivre et le potassium précipitent et forme des agglomérats
qui se retrouvent dans l’espace interparticulaire du catalyseur collecté en bas du cyclone, ce
qui explique l’aspect bicolore de la poudre et une distribution de tailles de particules déplacée
vers de plus faible diamètres. Les particules de plus petits diamètres (inférieures à 40 µm)
de ces distributions, correspondent aux agglomérats de fer, cuivre et potassium et non à des
particules d’alumine imprégnées.

Dans la suite, on s’intéresse aux catalyseurs collectés en bas de la chambre de séchage.
On cherche à obtenir un catalyseur présentant des concentrations massiques en fer, cuivre
et potassium respectivement égales à 10%, 3,75% et 2% pour être dans les mêmes ordres de
grandeur que suggérer dans la littérature [33,35,69–71]. Le calcul des quantités de précurseurs
ajoutés à la suspension pour atteindre ces valeurs théoriques est détaillé en annexe A. Chaque
analyse XRF a été répétée trois fois et les intervalles de confiance ont été calculés à partir
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de la loi de Student pour un niveau de confiance de 95%, les résultats sont illustrées dans la
figure 4.9.

On observe tout d’abord que les catalyseurs SD-base, SD-2 bar et SD-P123 présentent des
concentrations massiques en fer, cuivre et potassium plus faibles que les valeurs théoriques
visées. En effet durant le séchage par atomsiation, une partie des précurseurs dissous ne
cristallisent pas sur le support d’alumine et se retrouvent sous forme d’agglomérats dans la
fraction collectée dans le cyclone. Dans le cas du catalyseur SD-base, les concentrations en fer
et cuivre sont deux fois plus faibles que les valeurs théoriques tandis que celle du potassium
est trois fois plus faible.

Pour le catalyseur synthétisé avec une pression d’atomisation de 2 bar, les concentrations en
fer, cuivre et potassium diminuent respectivement de 1%, 0.2% et 0.1% par rapport à celles
du catalyseur SD-base. Les barres d’erreur ne se recoupant pas, la différence est considérée
comme significative pour un niveau de confiance de 95%. La pression d’atomisation affecte
la vitesse de l’air d’atomisation influençant directement la taille des gouttes produites lors
de l’atomisation. La diminution de la pression d’atomisation de 3 bar à 2 bar entraîne une
diminution de la vitesse de l’air d’atomisation de 174 m s−1 à 126 m s−1. De ce fait la taille
des gouttes produites lors de l’atomisation de la suspension augmentent de 128 µm à 197 µm.
Le calcul de la taille des gouttes est présenté en annexe B. D’après Mulhem et al. [60], dans
le cas de l’atomisation d’une suspension contenant des particules dont le diamètre moyen est
supérieur à 50 µm, la pression d’atomisation n’affecte pas la taille des gouttes contenant les
particules solides. On en déduit donc que la diminution de la pression d’atomisation aug-
mente la taille des gouttes contenant uniquement les précurseurs dissous. De ce fait, par
rapport à une pression d’atomisation de 3 bar, une plus grande quantité de précurseurs de
fer, cuivre et potassium ne cristalliseront pas sur le support, diminuant ainsi leurs concen-
trations massiques dans le catalyseur collecté en bas de la chambre de séchage. L’utilisation
de pression d’atomisation plus élevée et donc de tailles de gouttes plus faibles permet égale-
ment de limiter l’agglomération du fer, cuivre et potassium en surface de l’alumine à mesure
que l’eau s’évapore. Pour le catalyseur SD-P123, les concentrations en fer et en cuivre sont
respectivement 1.5% et 0.5% plus élevées que celles du catalyseur SD-base.

Pour compenser le déficit en fer, cuivre et potassium dans le catalyseur, deux méthodes ont
été testées, à savoir doubler la concentration en précurseurs dans la suspension et synthétiser
le catalyseur de manière séquentielle par deux étapes de séchage par atomisation. Les analyses
XRF montrent que pour le catalyseur synthétisé en deux étapes, les concentrations des espèces
restent environ les mêmes que celles du catalyseur SD-base. Dans le cas du catalyseur SD-
double, on observe que les concentrations en fer et en cuivre sont multipliées par deux et sont



45

environ égales aux concentrations théoriques visées. La concentration massique en potassium
est également multipliée par deux pour atteindre 1% mais reste deux fois plus faible que la
concentration théorique visée.

(a) fer (b) cuivre

(c) potassium

Figure 4.9 Composition massique des catalyseurs préparés par séchage par atomisation
(rouge : SD-base ; jaune : SD-2 bar ; orange : SD-P123 ; vert : SD-sequentiel ; bleu : SD-
double).

4.2.4 SEM-EDS

L’analyse EDS permet de déterminer la répartition des éléments chimiques en surface des
particules. L’aluminium, le fer, le cuivre et le potassium sont respectivement représentés en
bleu ciel, orange, violet et vert. L’analyse EDS a été effectuée sur les catalyseurs SD-base,
SD-double, SD-sequentiel et SD-P123.

Pour les quatre catalyseurs, on observe que les promoteurs de cuivre et de potassium sont
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répartis uniformément en surface des particules catalytiques. Leur concentration massique
étant relativement faible dans le catalyseur (inférieure à 5%), les images sont plus sombres
comparativement à celle représentant la répartition de l’aluminium. Dans le cas du catalyseur
SD-double, on distingue également des îlots de cuivre en faible proportion en surface des
particules. En se basant sur l’intensité de la couleur de l’image, on en déduit que pour les
catalyseurs, le fer est principalement localisé dans le coeur des particules d’alumine. Le fer
visible en surface est réparti de manière plutôt uniforme également sur les particules. On
distingue cependant pour tous les catalyseurs analysés, un nombre important d’îlots de fer
en surface des particules. Dans le cas du catalyseur préparé avec une quantité de précurseurs
de fer deux fois plus élevée, ces îlots sont présents en plus grand nombre et leur longueur est
plus grande également. La longueur de ces îlots est de l’ordre de quelques micromètres pour
le catalyseur SD-double alors qu’elle est de l’ordre du micromètre pour les trois autres types
de catalyseur.

Figure 4.10 Représentation SEM-EDS du catalyseur SD-double.

Dans le cas du catalyseur préparé avec le surfactant P123, on observe la présence d’agglomé-
rats, principalement composés de fer, dans l’espace interparticulaire. On note également la
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Figure 4.11 Représentation SEM-EDS du catalyseur SD-base.

présence en plus faible quantité (selon l’intensité des couleurs) des promoteurs de cuivre et
de potassium dans ces agglomérats. Les photographies SEM-EDS des catalyseurs SD-P123
et SD-sequentiel sont présentés en annexe E.

Les images SEM montrent tout d’abord que les particules catalytiques sont majoritairement
de forme sphérique, la forme des particules d’alumine est donc conservée suite à la déposition
du fer et des précurseurs de cuivre et potassium par séchage par atomisation. On distingue
également la présence d’invaginations au centre de certaines particules, ainsi que des par-
ticules fracturées. Lors de l’opération de séchage, les particules peuvent se déformer sous
l’influence du gradient de pression interne provoqué par l’évaporation de l’eau du solide. Les
fractures ont pour origine les collision interparticulaires et entre les particules d’alumine et les
parois de la chambre de séchage. La surface des particules est lisse, on distingue néanmoins
des globules en surface des particules qui peuvent atteindre respectivement jusqu’à 3 µm et
6 µm pour les catalyseurs SD-base et SD-double. D’après les images obtenues par EDS, ces
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globules sont essentiellement composés de fer. Les cristaux de fer ont pu s’agglomérer au
cours du séchage à mesure que l’eau s’évaporait ou au cours de la calcination. En effet lors de
traitement thermique à haute température (supérieure à 500 ◦C), le frittage thermique peut
provoquer la migration des cristaux de fer qui s’agglomèrent pour former des cristaux de
plus grandes tailles en surface des particules d’alumine [72,73]. Les diamètres des particules
catalytiques sur les photographies SEM concordent avec les diamètres moyens mesurés par
PSD.

Figure 4.12 Images SEM du catalyseur SD-double, magnification de 150 (à gauche) et 500
(à droite).

Figure 4.13 Images SEM du catalyseur SD-base, magnification de 150 (à gauche) et 1000
(à droite).
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Figure 4.14 Images SEM du catalyseur SD-P123, magnification de 150 (à gauche) et 1500
(à droite).

Figure 4.15 Images SEM du catalyseur SD-sequentiel, magnification de 200 (à gauche) et
500 (à droite).
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4.2.5 BET

Le calcul de l’aire de la surface spécifique a été effectué sur les catalyseurs SD-base, SD-
double, SD-sequentiel et SD-P123. Tous les catalyseurs présentent une isotherme d’adsorp-
tion de type IV(a), selon la classification IUPAC, caractéristique des matériaux mésoporeux
(2 nm<dpore<50 nm). Ce type d’isotherme se caractérise par un palier de saturation aux
hautes pressions relatives ainsi que d’une hystérèse dont la forme de la boucle dépend princi-
palement de la forme des pores (cylindres, sphères, bouteilles) et de leur structuration dans le
matériel. La boucle d’hystérèse est caractéristique d’un phénomène de condensation capillaire
se déroulant dans les pores. La vapeur se trouvant dans les pores condense à une pression plus
faible que sa pression de vapeur saturante, la pression de condensation est ainsi calculée par
la loi de Kelvin. Pour les isothermes d’adsorption des quatre catalyseurs testés, les branches
d’adsorption et de désorption sont quasiment parallèles et verticales ce qui indique qu’il s’agit
d’une hystérèse de type H1, selon la classification IUPAC. Ce type d’hystérèse est caracté-
ristique de matériaux présentant une distribution uniforme et très étroite de mésopores de
forme sphériques et cylindriques.

Tableau 4.5 Aire de surface spécifique (Sarea), diamètre moyen des pores (dpore) et volume
poreux (Vpore) des catalyseurs synthétisés par séchage par atomisation.

Catalyseur Sarea (m2 g−1) dpore (nm) Vpore (cm3 g−1, STP)
SD-double 86.7 6.22 0.39
SD-base 86.7 6.16 0.33
SD-P123 92.5 6.22 0.42
SD-sequentiel 93.2 6.21 0.42
Support 97.0 4-10 0.35-0.50

Les catalyseurs SD-double et SD-base présentent une aire de surface spécifique identique et
égale à 86.7 m2 g−1 tandis que celle des catalyseurs SD-sequentiel et SD-P123 est supérieure et
environ égale à 93 m2 g−1. L’aire de la surface spécifique des catalyseurs SD-base et SD-double
est inférieure de 10 m2 g−1 à celle du support d’alumine utilisée ce qui peut s’expliquer par
le blocage de certains pores par la phase active de fer (principalement localisée à l’intérieur
des pores d’après les analyses EDS). Le diamètre moyen des pores est identique pour les
différents catalyseurs et égal à 6.2 nm. En accord avec le type d’isotherme des catalyseurs,
la distribution volumique de taille des pores est très ressérée pour les différents catalyseurs
avec plus de 90% de la distribution représenté par des pores de tailles comprises entre 4 nm
et 10 nm pour SD-double, SD-sequentiel et SD-P123 et plus de 90% pour SD-base.
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(a) SD-double (b) SD-base

(c) SD-P123 (d) SD-sequentiel

Figure 4.16 Isothermes d’adsorption des catalyseurs préparés par séchage par atomisation.
La courbe rouge correspond à la phase d’adsorption et la bleu à la phase de désorption du
N2.
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Figure 4.17 Distribution de tailles de pores des catalyseurs synthétisés par séchage par
atomisation.

4.2.6 XRD

L’analyse XRD a été effectuée sur les catalyseurs SD-base et SD-double. L’identification des
phases a été réalisée à partir de la base de données cristallographiques ICDD. En première
observation, le spectre présente des pics qui se recouvrent ce qui est normal étant donnée
que les catalyseurs sont composés de différents oxydes métalliques. Les diffractogrammes
des deux catalyseurs sont quasiment identiques. On retrouve les pics représentatifs de Fe2O3

sous forme d’hématite pour des angles de 2θ de 33◦, 34.9◦, 48.5◦, 64.2◦. A l’exception du
pic à 33◦, la faible intensité des pics sur le spectre indique une structure amorphe du fer en
surface de l’hématite. Le pic à 20◦ représente K3FeO2, la faible intensité indique une structure
principalement amorphe. De plus le pic à 36.8◦ représente le composé mixte métal-support
FeAl2O4. Les pics à haute intensité à 44.8◦ et 67.3◦ représentent la phase γ-Al2O3. Les valeurs
des pics pour les deux phases cristallines du fer et de l’alumine sont en accord avec d’autres
études portant sur les catalyseurs de fer supportés sur de l’alumine [66–68].
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Figure 4.18 Spectre XRD des catalyseurs SD-base et SD-double. Les carrés bleus repré-
sentent la phase γ-Al2O3 et les ellipsoïdes rouges la phase Fe2O3.

4.2.7 TPR

Pour déterminer la réductibilité des catalyseurs, on effectue une analyse H2-TPR. Un détec-
teur à conductivité thermique mesure la composition du gaz en sortie du réacteur tout au
long de l’analyse. Les variations du signal indiquent un changement du niveau d’oxidation du
catalyseur. En particulier, les températures caractéristiques de réduction du catalyseur sont
localisés aux valeurs maximum du signal TCD et se présentent sous la forme de pics [38].
Dans le cas des catalyseurs de fer, la réduction s’effectue en deux étapes et on retrouve donc
généralement deux pics lors de l’analyse H2-TPR. La première étape de la réduction corres-
pond à la transformation de l’hématite en magnétite, tandis que la deuxième étape est la
réduction de la magnétite en wustite puis en fer métallique [37,74].

Les spectres de l’analyse H2-TPR sont présentés dans le graphique 4.19.

Pour les trois catalyseurs, on retrouve la même allure de graphiques ainsi que trois pics de
températures. La position des pics ainsi que leur intensité diffèrent entre les trois catalyseurs.
Pour le catalyseur SD-double, on a un premier pic net centré à 230 ◦C suivi d’un deuxième
pic plus large entre 330 ◦C et 470 ◦C. Pour finir on observe une large zone de réduction entre
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Figure 4.19 Spectres TPR, SD-base (rouge), SD-double (bleu), SD-sequentiel (vert).

500 ◦C et 820 ◦C.

D’après la littérature, la réduction du fer s’effectue en deux étapes. Le premier pic correspon-
drait à la réduction de l’hématite en magnétite tandis que le deuxième pic correspondrait à la
réduction de la magnétite en fer métallique. La deuxième étape de réduction inclut plusieurs
réactions et notamment la réduction préalable de la magnétite en wustite, ce qui peut ex-
pliquer l’élargissement du pic (les réductions à plusieurs étapes présentent généralement des
pics plus élargis) [75]. La dernière zone de réduction pourrait correspondre à la réduction de
composés mixtes d’oxydes de fer et d’alumine. Ces composés sont difficiles à réduire et leur
réduction se produit pour des températures élevées supérieures à 500 ◦C du fait d’une intérac-
tion métal-support plus forte. Ce phénomène a notamment été observé dans d’autres articles
portant sur l’étude de la réducibilté de catalyseurs de fer supporté sur de l’alumine et de
l’oxyde de silicium [35,68,76]. C’est également appuyé par l’analyse XRD, en effet le spectre
obtenu montrait la présence de nombreux pics de faible intensité attestant d’une structure
amorphe du fer dans le catalyseur. Les particules de fer de plus petite tailles intéragissent
plus facilement avec le support d’alumine pour former les oxydes mixtes fer-alumine.

Pour les catalyseurs SD-base et SD-sequentiel, le premier pic est légèrement décalé à plus
haute température, il est centré à 250 ◦C. Le décalage du pic à plus basse température pour
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le catalyseur SD-double indique une réduction facilitée de l’hématite en magnétite. Cela
peut s’expliquer par le fait que la concentration massique en cuivre dans ce catalyseur est
deux fois plus élevée que dans les catalyseurs SD-base et SD-sequentiel. En effet le cuivre
facilite la réduction de l’hématite en magnétite et celle de la magnétité en fer métallique à
un degré moindre. Avec l’augmentation de la concentration en cuivre on aurait un meilleur
contact entre le fer et le cuivre dans le catalyseur. Le mécanisme de promotion impliquerait
la dissociation puis migration d’un atome d’hydrogène provenant des sites de cuivre réduit
vers les oxydes ferriques [38].

L’intensité du premier et deuxième pic de réduction est respectivement trois et deux fois plus
élevée pour le catalyseur SD-double par rapport aux catalyseurs SD-base et SD-sequentiel.
Cela indique une réduction plus favorable pour le catalyseur SD-double. L’intensité des pics de
température dans l’analyse H2-TPR dépend notamment de la taille et la dispersion des oxydes
ferriques dans le catalyseur. Pour une concentration plus élevée de fer dans le catalyseur on
a généralement une augmentation de la taille des aggrégats de fer sur le support [77], cela
est notamment confirmé par l’analyse EDS des particules catalytiques. Cela change ainsi
l’intéraction entre le fer et le support et favorise ainsi la réduction des oxydes ferriques [38].

4.2.8 Réactions en lit fluidisé

On effectue les tests en réacteurs à lit fluidisé sur les catalyseurs SD-base, SD-double et
SD-sequentiel. Les catalyseurs synthétisés respectivement avec une pression d’atomisation de
2 bar et le surfactant Pluronic P123 ne sont pas testés. En effet pour le catalyseur synthétisé
avec la pression d’atomisation de 2 bar, les compositions massiques en fer, cuivre et potassium
sont les plus faibles et éloignées des valeurs visées. Pour le catalyseur préparé avec le surfactant
Pluronic P123, l’utilisation du surfactant donne un matériau inhomogène d’après les images
SEM-EDS avec la présence d’agglomérats de fer dans l’espace interparticulaire du catalyseur
(affectant ainsi notamment les propriétés de fluidisation du catalyseur).

Dans un premier temps on présente les conversions moyennes en CO sur 24 h pour chacune
des trois températures de réaction dans la figure 4.20. Après 4 h d’activation, le catalyseur
SD-base présente une conversion moyenne en CO de 42% pour la température 275 ◦C. Cette
dernière augmente de 22% pour atteindre 64% lorsque la température augmente à 300 ◦C. La
conversion moyenne en CO rediminue ensuite de 20% pour atteindre 49% à 325 ◦C. L’activité
est la plus élevée pour le catalyseur SD-sequentiel pour les températures 275 ◦C et 300 ◦C.
En effet à 275 ◦C, le catalyseur exhibe une conversion moyenne de 76% qui diminue ensuite à
70% à 300 ◦C. De même que pour le catalyseur SD-base, l’augmentation de la température à
325 ◦C s’accompagne d’une diminution de 13% de la conversion en CO pour atteindre 57%.
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Figure 4.20 Conversion moyenne en CO sur 24 h en fonction de la température de réaction.

Le catalyseur SD-double suit la même tendance que le catalyseur SD-sequentiel, cependant
la diminution de la conversion avec la température de réaction est moins marquée et la
conversion moyenne en CO est plus stable. A 275 ◦C, la conversion est de 69%, elle diminue
ensuite de 6% pour atteindre 63% à 300 ◦C. A 325 ◦C, la conversion moyenne en CO atteint
62%.

On remarque donc qu’à 275 ◦C et 300 ◦C, le catalyseur SD-sequentiel présente une activité
plus élevée que le catalyseur SD-double magré une concentration en fer deux fois plus faible.
L’activité d’un catalyseur est proportionnelle au nombre de sites actifs et également à leur
dispersion. D’après les résultats SEM-EDS, le catalyseur SD-double présente une moins bonne
dispersion du fer en surface de l’alumine avec la présence d’îlots de fer de plusieurs micro-
mètres. Une distribution homogène des sites actifs favorisent notamment le contact entre les
carbures de fer en surface de l’alumine et les réactifs gazeux. De plus la surface spécifique
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du catalyseur SD-sequentiel est plus élevée que celle du catalyseur SD-double (93.2 m2 g−1

contre 86.7 m2 g−1).

Pour les trois catalyseurs, il est surprenant de constater une diminution de la conversion avec
l’augmentation de la température de 300 ◦C à 325 ◦C. C’est notamment très marquée pour les
catalyseurs SD-base et SD-sequentiel avec une diminution d’environ 20%, tandis que pour le
catalyseur SD-double, elle atteint que 1%. Le passage de 300 ◦C à 325 ◦C se fait après 48 h de
réaction, cela peut correspondre à une certaine désactivation des catalyseurs. Cela pourrait
notamment être du à l’oxydation des carbures de fer par la vapeur d’eau produite par la
synthèse de FT ou bien par le CO2 produit par la WGSR et la réaction de Boudouard [44,78].
L’oxydation des carbures de fer diminue avec la concentration massique de potassium dans le
catalyseur [41,79]. Le catalyseur SD-double ayant une concentration massique en potassium
deux fois plus élevée que celle des catalyseurs SD-base et SD-sequentiel, cela expliquerait sa
plus grande stabilité au cours de la réaction.

On présente maintenant dans la figure 4.21 l’évolution de la conversion en CO avec le temps
de réaction pour les trois températures de réaction testées successivement. Pour le catalyseur
SD-base, on observe que la conversion à 275 ◦C est initialement stable à 30% pour les 15
premières heures de réaction. Elle augmente ensuite pendant 3 h pour atteindre une valeur
maximale de 90%. On observe ensuite une réduction progressive de la conversion jusqu’à 60%
après 40 h de réaction. Suite à l’augmentation de la température à 325 ◦C, la conversion en
CO continue à diminuer pour atteindre une valeur de 40%.

Dans le cas du catalyseur SD-double, la conversion en CO est stable à 55% pour les six
premières heures de réaction. Elle augmente ensuite pendant 3 h pour atteindre une valeur
maximale de 90%. La conversion en CO se caractérise ensuite par des variations d’ampli-
tudes pouvant atteindre 20% entre mesures successives pour le reste de la réaction à 275 ◦C.
Après 20 h de réaction, la conversion est de 70% et suite au passage à 300 ◦C, elle diminue
progressivement jusqu’à atteindre 60%. Après 40 h de réaction, la température est augmen-
tée à 325 ◦C, comparativement aux autres températures la conversion présente des variations
d’amplitudes plus faibles (environ 10%) entre deux mesures succesives. La conversion en CO
reste ainsi stable dans l’intervalle 50%-70%.

Pour le catalyseur SD-sequentiel, on observe que l’évolution de la conversion en CO est
plus progressive et les variations entre deux mesures successives sont nettement plus faibles
comparativement aux catalyseurs SD-base et SD-sequentiel. Après une période d’induction
de 3 h, la conversion augmente brusquement pour atteindre un maximum à 90%, elle reste
ensuite stable autour de cette valeur pendant 10 h. L’augmentation de la température à
300 ◦C s’accompagne d’une diminution progressive de la conversion jusqu’à atteindre 60%.
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Figure 4.21 Conversion en CO en fonction du temps de réaction (rouge : SD-base ; vert :
SD-sequentiel ; bleu : SD-double). Les lignes bleues verticales indiquent le changement de
température dans le réacteur au cours de la réaction.

La conversion reste ensuite stable pendant 10 h à 60% pour la température de 325 ◦C avant de
diminuer jusqu’à atteindre 40%. Lors des quatre dernières heures de réaction, elle réaugmente
jusqu’à atteindre 60%.

Pour les catalyseurs SD-double et SD-base, la conversion moyenne en CO pour chaque heure
reste instable durant la réaction avec des variations pouvant atteindre jusqu’à 10% entre deux
valeurs moyennes successives. Cela peut être dû à une mauvaise distribution des particules par
la fluidisation. Au lieu d’avoir une distribution homogène grâce à la fluidisation particulaire
et donc les réactifs rencontrent un catalyseur de composition uniforme, ils seraient en contact
successivement avec des particules fraîches et usés, expliquant ces oscillations de la conversion
en CO.

En plus de la conversion en monoxyde de carbone, les sélectivités des produits de la réaction
sont des paramètres importants pour caractériser les performances du catalyseur. L’évolution
des sélectivités en CH4, CO2, C2-C5, C5+ en fonction de la température de réaction est ainsi
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présentée dans la figure 4.22. On présente les sélectivités moyennes sur 24 h pour chacune des
trois températures de réaction testées.

(a) CH4 (b) CO2

(c) C2-C5 (d) C5+

Figure 4.22 Sélectivités moyennes en CH4, CO2, C2-C5 et C5+ sur 24 h en fonction de la
température de réaction (rouge : SD-base ; vert : SD-sequentiel ; bleu : SD-double).

Dans le cadre de la réaction, CH4 et CO2 sont des produits secondaires indésirables, on
cherche à diminuer la sélectivité de la réaction pour ces produits. Pour la sélectivité moyenne
en méthane, les trois catalyseurs suivent la même tendance. Dans le cas du catalyseur SD-
base, on a une augmentation de 8% de la sélectivité du méthane lorsque la température
augmente de 275 ◦C à 300 ◦C. Pour les trois températures testées, le catalyseur SD-sequentiel
présente la sélectivité moyenne en CH4 la plus élevée. A 300 ◦C, la conversion moyenne en
CO est la plus élevée pour les trois catalyseurs, la sélectivité en CH4 pour le catalyseur
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SD-sequentiel est égale à 22% et est respectivement supérieure de 5% et 10% par rapport
aux catalyseurs SD-base et SD-double. Dans le cas du catalyseur SD-double, la sélectivité
moyenne pour CH4 est plus stable. Elle est égale à 11% à 275 ◦C et reste ensuite stable à
13% à 300 ◦C et 325 ◦C.

Pour les catalyseurs SD-double et SD-sequentiel, la sélectivité en CO2 est maximale à 300 ◦C
et respectivement égale à 28% et 31%. De même que pour CH4, la sélectivité moyenne du
CO2 pour le catalyseur SD-double est la plus stable avec des valeurs comprises entre 26%
et 28% entre 275 ◦C et 325 ◦C. Le catalyseur SD-base présente une sélectivité moyenne pour
le CO2 moins stable que les deux autres catalyseurs. L’augmentation de la température à
300 ◦C s’accompagne d’une augmentation de 14% de la sélectivité passant de 14% à 28%.
Elle est maximale à 325 ◦C avec une valeur de 30%.

Les hydrocarbures à longues chaînes carbonées avec plus de cinq atomes de carbones sont les
produits d’intérêts de la synthèse de Fischer-Tropsch. On cherche à maximiser la sélectivité
de la réaction pour ces produits. Le catalyseur SD-double présente la SC5+ moyenne la plus
stable avec des valeurs comprises entre 44% et 51% pour une température comprise entre
275 ◦C et 325 ◦C. A 300 ◦C, la conversion moyenne en CO est maximale pour les catalyseurs,
le catalyseur SD-double présente la SC5+ la plus élévée avec une valeur respectivement 10%
et 5% supérieure à celles des catalyseurs SD-sequentiel et SD-base.

Ces résultats peuvent s’expliquer par le fait que le catalyseur SD-double présente une concen-
tration massique en potassium et cuivre deux fois plus importantes que les catalyseurs SD-
base et SD-sequentiel. Le potassium promeut l’adsorption du CO et inhibe celle du H2 ce qui
permet d’augmenter la sélectivité des hydrocarbures à longues chaînes carbonées et diminuer
celle du méthane [40,80]. La concentration plus élévée du cuivre dans le catalyseur SD-double
permet également d’augmenter la basicité de la surface et donc l’adsorption du CO. En effet
le cuivre intéragit avec le support d’alumine, on a donc un nombre plus élevé d’atomes de
potassium intéragissant avec le fer plutôt qu’avec le support catalytique, augmentant l’effet
promotionel du potassium [39].
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Figure 4.23 Conversion moyenne en H2 sur 24 h en fonction de la température de réaction.

La conversion moyenne en H2 sur 24 h pour chacune des trois températures de réaction est
présentée dans la figure 4.23. Il est intéressant de noter que la conversion moyenne en H2

est très différente de celle en CO pour les trois températures de réaction. Par exemple, à
275 ◦C, pour le catalyseur SD-double, l’écart entre les conversions moyennes en H2 et CO est
d’environ 30%, il augmente ensuite à 43% à 325 ◦C. Pour le catalyseur SD-base, cet écart est
respectivement égal à 30% et 27% à 275 ◦C et 325 ◦C.

Cette différence entre les deux conversions peut s’expliquer par l’existence de la WGSR.
En effet les catalyseurs de fer catalysent la WGSR, et pour des températures supérieures à
275 ◦C, l’équilibre est déplacé vers la formation de CO2 et H2. On a donc une partie de l’eau
produite lors des réactions de synthèse des hydrocarbures qui est reconvertie en H2 expliquant
ainsi une conversion en H2 deux fois plus faible que celle en CO. De plus une partie du CO
est utilisée pour la synthèse de CO2 plutôt que pour la synthèse d’hydrocarbures. On observe
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que pour les catalyseurs SD-base et SD-sequentiel, la sélectivité en CO2 est environ 1.5 fois
plus élevée que celle en CH4. Pour le catalyseur SD-double qui possède une concentration
massique en potassium deux fois plus élevée, la sélectivité en CO2 est plus de deux fois plus
élevée que celle en CH4.

Le potassium permet d’augmenter l’activité de la synthèse de FT et également celle de la
WGSR. Notamment, à partir d’une certaine concentration dans le catalyseur (qui diffère
selon sa composition et la méthode de synthèse), le potassium favorisera d’avantage l’activité
de la WGSR plutôt que celle de la synthèse de FT [81, 82]. Cela peut notamment expliquer
ce décalage de la sélectivité en CH4 vers celle en CO2 pour le catalyseur SD-double.

4.2.9 Analyse des produits liquides de la réaction

Les quantités de produits liquides collectés à l’issue des réactions sont présentées dans le
tableau 4.6.

Tableau 4.6 Masses des produits liquides (mliquide) et organiques (morganique) synthétisés
par la réaction de Fischer Tropsch.

Catalyseur mliquide (g) morganique (g) Corganique (% w.t.)
SD-base 4.65 0.58 12.5

SD-double 4.69 0.80 17.0
SD-sequentiel 4.52 0.36 7.9

La composition de la phase organique a ensuite été déterminée par chromatographie en phase
gazeuse. Dans le cas du catalyseur SD-sequentiel, l’analyse n’a pas permis de détecter d’hy-
drocarbures. On remarque que les concentrations des hydrocarbures dans l’échantillon sont
très faibles (inférieures à 4%), la somme des concentrations de tous les hydrocarbures détectés
n’excède pas 21% dans la phase organique. De plus la proportion massique de la phase orga-
nique dans les produits liquides collectés est inférieure à 17% pour tous les catalyseurs testés.
Le chromatographe en phase gazeuse utilisé ne permet pas de détecter les hydrocarbures
avec plus de 16 atomes de carbones, la colonne chromatographique n’est pas assez longue et
le temps de rétention des composés excèdent la durée de l’analyse même en augmentant la
température du four à 300 ◦C. Les hydrocarbures C11, C13, C15 ont également été detectées
mais l’abscence d’équations de calibration ne permet pas de déterminer leur concentration
dans la phase organique.
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Figure 4.24 Composition de la phase organique synthétisée lors de la réaction de Fischer
Tropsch.

Le bilan de masse de la réaction est réalisé sur les atomes de carbone. Pour les réactions
effectuées avec les catalyseurs SD-base, SD-double et SD-sequentiel, le rapport de la différence
entre la quantité de moles de carbone entrantes et sortantes du réacteur avec la quantité de
moles entrante dans le réacteur est respectivement égal à 16.3%, 22.1% et 19.7%.

Les rapports obtenus sont donc supérieures à 0, le bilan de matière n’est pas complet. Plu-
sieurs raisons peuvent expliquer les valeurs obtenues. Tout d’abord la composition de la phase
organique n’a pas pu être déterminée entièrement et la quantité de moles de carbones associée
n’a pas pu être considéré dans le bilan de matière. La réaction de Fischer-Tropsch permet éga-
lement la synthèse de composés oxygénés de types alcools, aldéhydes ou acides carboxyliques
qui sont dissous dans la phase aqueuse. La composition de la phase aqueuse des produits
liquides collectés n’a pas été analysée et donc la quantité de moles de carbones associée n’a
pas pu être considérée dans le bilan de matière. Pour finir, il est également probable qu’une
partie des hydrocarbures liquides produits lors de la réaction ait été perdue dans le systèmes
de tubes métalliques du montage expérimental et n’ait pas rejoint le condenseur.



64

CHAPITRE 5 RÉSULTATS ADDITIONELS

5.1 Catalyseurs usés

Les catalyseurs frais et usés se distinguent tout d’abord par leur couleur. La couleur noire
du catalyseur usé après la réaction indique le dépôt de couche de carbone sur les particules
d’alumine du fait de la réaction de Boudouard.

Figure 5.1 Photographie catalyseurs SD-base usé (à gauche) et frais (à droite).

La distribution de tailles de particules ainsi que la composition des catalyseurs après réaction
ont été déterminées notamment pour évaluer leur résistance à l’attrition dans le réacteur à lit
fluidisé. Deux indicateurs sont généralement calculés pour évaluer la résistance à l’attrition
au cours d’une réaction, à savoir les variations du diamètre moyen des particules catalytiques
et de la proportion de fines particules (ie. diamètres inférieures à 20 µm). Pour les catalyseurs
SD-base et SD-sequentiel, on observe que les distributions de tailles de particules des cataly-
seurs frais et usés se superposent. Le diamètre moyen de particules entre les catalyseurs frais
et usés est identique et égal respectivement à 72 µm et 80 µm pour les catalyseurs SD-base et
SD-sequentiel. Dans le cas du catalyseur SD-double, la distribution de tailles de particules
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est déplacée vers de plus faibles diamètres, le diamètre moyen diminue de 76 µm à 70 µm.
Pour les trois catalyseurs il n’y a pas de production de particules fines pendant la réaction.

(a) SD-double (b) SD-base

(c) SD-sequentiel

Figure 5.2 Comparaison distribution de tailles de particules des catalyseurs frais (rouge)
et usés (noir).

La composition des catalyseurs usés a été déterminée par XRF. Dans le cas du catalyseur SD-
double, on observe une diminution des concentrations massiques en fer, cuivre et potassium
après la réaction. La concentration en fer notamment diminue de 2% passant de 10 à 8%.
D’après les analyses SEM-EDS, le fer était localisé en surface et formé des îlots de plusieurs
micromètres. La diminution de la concentration en fer dans le catalyseur peut s’expliquer par
l’abrasion du catalyseur sous l’effet des contraintes mécaniques associées à la fluidisation des
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particules. Les îlots de fer se fracturent pour donner des particules individuelles expliquant la
réduction de la concentration du fer dans le catalyseur. Pour le cuivre la réduction observée
est de 0,4% tandis que celle du potassium reste identique après la réaction.

Pour les catalyseur SD-base et SD-sequentiel, les concentrations en fer, cuivre et potassium
restent les mêmes après la réaction. Les barres d’erreur se recoupant on peut considérer
que les concentrations sont identiques dans les catalyseurs usés et frais pour un niveau de
confiance de 95%.

(a) fer (b) cuivre

(c) potassium

Figure 5.3 Composition massique des catalyseurs frais (rouge) et usés (noir).
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5.2 Rendement du séchage par atomisation

Le rendement du séchage par atomisation se définit comme le rapport entre la masse de
catalyseur collectée au bas de la chambre de la séchage et la masse de réactifs utilisée. Pour
les précurseurs de fer, cuivre et potassium, les sels sont dissous dans la suspension et se
décomposent lors du séchage. Pour calculer le rendement, on considère donc la masse réelle
d’atomes de fer, cuivre et potassium dans les précurseurs plutôt que les masses totales de
précurseurs (le calcul est présenté en annexe A).

Pour le catalyseur SD-base, le rendement est de 60%, tandis que pour les catalyseurs SD-
double et SD-2 bar il est égal à 55%. Il diminue à 43% et 44% respectivement pour les
catalyseurs SD-P123 et SD-sequentiel. Avec l’utilisation d’un surfactant, l’eau présente dans
les particules solides humides est plus difficile à évaporer du fait des forces de capillarité, on
a donc une perte plus importante du catalyseur au niveau des parois de l’enceinte de séchage
et du cyclone.

On remarque que pour les différentes configurations, une partie des réactifs est perdue au
niveau de la poudre collectée au bas du cyclone. Dans le cas du catalyseur SD-base par
exemple, la poudre collectée au bas du cyclone représente 26% de la masse totale des réactifs.

Afin de récupérer les particules d’alumine imprégénées de fer, la poudre collectée au niveau
du cyclone peut être remise en suspension puis séchée par atomisation. Pour effectuer le
test on utilise la poudre obtenue pour les catalyseurs SD-basis et SD-2 bar. Le solide est
mis en suspension avec une concentration massique de 40% dans de l’eau distillée sans ajout
supplémentaires de précurseurs de fer, potassium et cuivre. On agite la suspension pendant
2 h avant l’opération de séchage. Les conditions opératoires du séchage par atomisation sont
identiques à celles des catalyseurs préparés. La pression d’atomisation est égale à 3 bar et
le débit d’air de séchage est égal à 90 kg h−1. Le débit de suspension atomisée est égale à
60 mL min−1. Les températures d’entrée et de sortie de l’air de séchage sont respectivement
300 ◦C et 115 ◦C.

Le rendement obtenu est ainsi égal à 25%. La quantité de catalyseur récupérée au bas de la
chambre de séchage est environ trois fois plus faible que dans le cas du catalyseur SD-base.
Cela peut s’expliquer par la composition de la poudre collectée au bas du cyclone. D’après
les analyses XRF, cette poudre se caractérise par un excès de fer, cuivre et potassium par
rapport à celle collectée en bas de la chambre de séchage. De ce fait, la concentration massique
réelle de Al2O3 utlisée est plus faible que dans le cas des opérations de séchage précédentes
et donc la quantité de catalyseurs récupérée au bas de la chambre de séchage est également
plus faible. Les paramètres de la distribution granulométrique du catalyseur synthétisé ainsi
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que sa composition sont présentés dans les tableaux 5.1 et 5.2.

Tableau 5.1 Paramètres de la distribution de tailles de particules du catalyseur préparé à
partir de la poudre du cyclone.

d10 (µm) d50 (µm) d90 (µm) dmoyen (µm)
56.8 70.1 84.3 70.0

Tableau 5.2 Composition massique du catalyseur préparé à partir de la poudre du cyclone.

Fe (%) Cu (%) K (%)
5.03 2.49 0.70

La distribution granulométrique du catalyseur est ainsi identique à celle du catalyseur SD-
base collecté au bas de la chambre de séchage à l’issue de la première opération de séchage par
atomisation. En revanche la composition massique du catalyseur diffère avec une concentra-
tion en cuivre 0,8% supérieure. Les concentrations en fer et potassium restent sensiblement
identiques.

Figure 5.4 Plan d’expériences et résultats synthèse des catalyseurs par séchage par atomi-
sation à l’échelle pilote.
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CHAPITRE 6 CONCLUSION

6.1 Synthèse des travaux

Ce travail présente la synthèse d’un catalyseur à base de fer supporté sur de l’oxyde d’alu-
minium Al2O3 et promut avec du cuivre et du potassium. L’originalité du projet porte sur
la méthode de synthèse utilisée pour préparer le catalyseur. Le fer et les promoteurs sont
déposés sur le support d’alumine en une étape par séchage par atomisation. Cette méthode
est particulièrement adaptée à la synthèse de catalyseur à grande échelle pour la réaction
de Fischer Tropsch au sein de l’UMR. En effet la déposition de la phase active sur le sup-
port et le séchage du catalyseur sont effectués en une étape lors du séchage par atomisation
ce qui permet de diminuer le temps de synthèse par rapport aux méthodes traditionnelles
d’imprégnation et de coprécipitation.

Indépendamment des conditions opératoires, le catalyseur présente une distribution de tailles
de particules unimodale avec un diamètre volumique moyen d’environ 73 µm. Les catalyseurs
appartiennent au groupe A de la classification de Geldart. Pour tous les catalyseurs préparés,
les concentrations en fer et cuivre sont deux fois plus faible et celle du potassium quatre
fois plus faible que les valeurs théoriques attendues. Cela peut s’expliquer par la séparation
de phase entre les particules d’alumine et la fraction liquide de la suspension contenant
les précurseurs dissous lors de l’atomisation. Une partie des précurseurs cristallise dans des
gouttes indivuelles produites par l’atomisation de la suspension et forment des agglomérats de
taille inférieure à 20 µm collectés au bas du cyclone. Pour compenser les pertes et augmenter
les concentrations en fer, cuivre et potassium dans le catalyseur, la quantité des précurseurs
ajoutée à la suspension a été doublée. Les concentrations massiques en fer, cuivre et potassium
ont ainsi doublées pour atteindre respectivement 9.5%, 3.8% et 1% ce qui est proche de la
composition optimisée dans la littérature. Le catalyseur ainsi synthétisé présente néanmoins
une moins bonne dispersion du fer en surface du support d’alumine avec la prédominance
d’îlots de fer de 6 µm de longueurs.

Les catalyseurs ont ensuite été testés en réacteur à lit fluidisé pour trois régimes de tempé-
rature (275 ◦C, 300 ◦C, 325 ◦C). Le catalyseur préparé avec une concentration deux fois plus
élevée de précurseurs de fer, cuivre et potassium dans la suspension présente les meilleures
performances pour la réaction. La conversion moyenne en CO est la plus stable pour les trois
températures testées avec des valeurs comprises entre 62% et 68%. Pour les températures
300 ◦C et 325 ◦C, le catalyseur présente également la sélectivité moyenne pour le méthane la
plus faible avec des valeurs inférieures à 14%. La sélectivité moyenne pour les hydrocarbures
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à plus de 5 atomes de carbones est la plus élevée pour ce catalyseur avec des valeurs su-
périeures à 45%. Le catalyseur préparé avec une concentration en précurseur deux fois plus
faible présente une conversion en CO de 64% à 300 ◦C. Les sélectivités pour le méthane et
les hydrocarbures à plus de 5 atomes de carbones sont respectivement égales à 17% et 40%
à 300 ◦C. Ces résultats s’expliquent notamment par la concentration plus élevée en promo-
teurs de cuivre et de potassium dans le catalyseur. Le potassium favorise l’adsorption du
CO, inhibe celle du H2 et augmente la sélectivité pour les hydrocarbures à longues chaînes
carbonées. Le cuivre facilite la réduction des oxydes ferriques en carbures de fer, ce qui per-
met de diminuer le temps d’activation du catalyseur. Les catalyseurs testés présentent une
sélectivité en CO2 supérieure à 26% à 300 ◦C et à 325 ◦C. Les catalyseurs sont actifs pour la
WGSR et la réaction de Boudouard, une partie du CO du gaz d’alimentation est consommée
pour la production de CO2 plutôt que pour la synthèse d’hydrocarbures.

6.2 Limitations de la solution proposée

Une première limitation du projet provient de l’étude de l’atomisation de la suspension.
En effet, le calcul de la taille des gouttes produites lors du séchage par atomisation a été
effectué à partir d’une corrélation empirique et aucune observation directe de l’atomisation
n’a été réalisée. Cela limite l’interprétations des données provenant des analyses PSD et XRF
notamment pour expliquer les différences entre la poudre collectée au bas de la chambre de
séchage et au bas du cyclone. Ces interprétations ayant été faites principalement à partir des
observations effectuées dans des articles traitant de l’atomisation de suspension.

Concernant la synthèse du catalyseur, de nombreux paramètres pourraient être optimisés
notamment au niveau des conditions d’atomisation (pression d’atomisation, débit de suspen-
sion) et de la formulation de la suspension (concentration en précurseurs, durée d’agitation).
L’étude menée ne s’intéresse qu’à certains paramètres d’intérêt du séchage par atomisation
néanmoins un plan d’expériences complet à plusieurs facteurs et niveaux serait pertinent afin
d’optimiser la méthode de synthèse au regard de la composition du catalyseur, ses paramètres
physiques (aire de surface spécifique, volume poreux, taille de particules) et du rendement
du procédé.

Pour la partie sur le test des catalyseurs en réacteur à lit fluidisé, certains résultats demeurent
incomplets. La composition de la phase organique produite lors de la synthèse de Fischer-
Tropsch a été déterminée qu’à hauteur de 20% tandis que la phase aqueuse n’a pas été
caractérisée. Les conversions en CO des catalyseurs testés restent instables au cours du temps
de réaction avec notamment des amplitudes de variations d’environ 10% entre deux mesures
successives. Pour compléter les résultats, d’autres tests de réactions des catalyseurs sont
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nécessaires notamment pour déterminer le temps requis pour stabiliser l’activité. La relative
instabilité de la conversion en CO des catalyseurs préparés par séchage par atomisation peut
également provenir des conditions d’activation ou de fluidisation.

Concernant les tests catalytiques, il conviendrait également d’effectuer les réactions sur un
catalyseur de référence, par exemple un catalyseur de fer supporté sur de l’alumine préparé
par une méthode d’imprégnation ou de coprécipitation. De cette façon les résultats pourraient
être comparés à ceux du catalyseur préparé dans ce projet et on pourrait mieux évaluer les
performances du procédé de séchage par atomisation pour la synthèse du catalyseur de fer
supporté.

Les mesures à prendre pour améliorer les résultats obtenus sont ainsi détaillées dans la partie
suivante.

6.3 Améliorations futures

De nombreux aspects du projet pourraient être approfondis pour améliorer le processus de
synthèse du catalyseur. L’étude de l’étape d’atomisation de la suspension est nécessaire afin
d’améliorer l’imprégnation des particules d’alumine et le rendement du séchage par atomisa-
tion. L’idéal serait de pouvoir photographier les gouttelettes produites lors de l’atomisation
avec une caméra. Avec un logiciel de traitement d’images, les photographies des gouttes
seraient analysées afin de déterminer leur taille en fonction des différentes pression d’atomi-
sation utilisée. Dans la littérature, on trouve également des montages expérimentaux per-
mettant de déterminer la taille des gouttes produites par l’atomisation d’une suspension à
partir de diffractométrie laser. L’intérêt est de corréler la concentration en fer, cuivre et po-
tassium dans le catalyseur synthétisé avec la distribution de tailles des gouttes produites lors
de l’atomisation.

Parmi les paramètres du séchage par atomisation pouvant être optimisés, ceux relatifs à la
formulation de la suspension sont particulièrement intéressants. En effet dans la présente
étude on a constaté que la concentration de précurseurs dissous en solution avait un grand
impact sur la composition finale du catalyseur. L’influence de la durée d’agitation de la
suspension sur la composition du catalyseur pourrait également être étudiée. Il y a notamment
un compromis entre un temps d’agitation suffisament long pour permettre la diffusion du fer,
cuivre et potassium dans les pores de l’alumine et le temps total de la synthèse du catalyseur
que l’on cherche à minimiser.

Des tests avec des temps de réaction plus long (typiquement une semaine) permettrait d’éva-
luer la résistance du catalyseur aux phénomènes de désactivation lors de la réaction. De plus
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les analyses de résistance à l’attrition des catalyseurs seraient plus pertinentes pour des temps
de réaction plus long, notamment les comparaisons de distributions de tailles de particules,
d’aire de surface spécifique et de composition entre les catalyseurs frais et usés. On pourrait
également utiliser différents débits de réactifs gazeux afin d’étudier la cinétique de la réac-
tion avec le catalyseur synthétisé. Pour compléter l’analyse des produits de réaction, il serait
intéressant de déterminer la composition de la phase aqueuse notamment pour mesurer les
concentrations en composés oxygénés dissous (alcools, aldhéydes, acides organiques).

Il aurait également été intéressant d’effectuer une analyse XRD sur les catalyseurs usés après
la réaction, notamment pour déterminer les phases du fer présentes dans le catalyseur et
notamment les carbures de fer. Plus généralement il serait judicieux de déterminer les phases
cristallines du fer, cuivre et potassium présentes dans le catalyseur aux différentes étapes
de la synthèse, à savoir après le séchage par atomisation et la calcination puis après la
phase d’activation et la réaction. Des tests additionnels de réaction pourraient également être
effectués sur les catalyseurs usagés notamment pour déterminer si à conditions opératoires
identiques, on retrouve des conversions en réactifs et des sélectivités similaires à celles des
catalyseurs frais.

La synthèse des catalyseurs par séchage par atomisation a été réalisée en utilisant 500 g de
support d’alumine pour chaque test. La quantité de catalyseurs synthétisée était approxiam-
tivement de 300 g. Le point d’amélioration final du projet concerne donc la manufacture de
plusieurs dizaines de kilogrammes de catalyseurs par jour. En effet pour l’UMR à l’échelle
pilote, une quantité de 40 kg est nécessaire et l’objectif pour le futur est de synthétiser des
catalyseurs de manière industrielle pour des centaines d’UMR.
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ANNEXE A CALCUL DES QUANTITÉS DE RÉACTIF

On souhaite un catalyseur de fer présentant un taux de recouvrement du support de 10% soit
0.1 g de Fe par g de Al2O3 pour être dans les mêmes ordres de grandeurs que ce qui est suggéré
dans la littérature. Les promoteurs sont ajoutés tel que l’on est 2% et 3,7% respectivement
de potassium et de cuivre relativement à la masse de Al2O3. Ainsi connaissant la masse de
support d’alumine utilisée pour synthétiser le catalyseur, on a accès à aux masses théoriques
de fer, de cuivre et de potassium dans le catalyseur. La masse de précurseur à ajouter pour
atteindre ces concentrations théoriques est déterminée par l’équation suivante :

mprecurseur = mmetal
Mprecurseur

Mmetal

(A.1)

Avec Mprecurseur et Mmetal les masse molaires respectives des précurseurs métalliques et des
métaux.
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ANNEXE B CALCUL DE LA TAILLE DES GOUTTES LORS DU
SÉCHAGE PAR ATOMISATION À L’ÉCHELLE PILOTE

Pour calculer le diamètre moyen des gouttes produites lors du séchage par atomisation, on
utilise la corrélation de Basel Lehman et al. [59]. La corrélation a été développée pour des
suspensions contenant des particules de taille moyenne allant jusqu’à 50 µm et pour des buses
bifluides à mélange externe.

Dgouttes = 0, 21dL(Oh)0,0622(Weaero
mg

ml

)−0,4 (B.1)

Avec :
— dL le diamètre interne de l’orifice de l’air
— Oh le nombre d’ohnesorge de la suspension
— Weaero le nombre de Weber avec dL comme diamètre caractéristique
— mg le débit massique d’air d’atomisation
— ml le débit massique de liquide

Pour déterminer les différentes grandeurs de l’équation, on fait l’hypothèse que les paramètres
physico-chimiques de la suspension atomsiée correspondent à ceux de l’eau (masse volumique
égale à 1000 kg m−3, viscosité égale à 0,001 Pa/s, tension superficielle égale à 71,99 N/s). Le
séchoir par atomisation est muni d’un rotamètre pour calculer le débit volumique de gaz
d’atomisation à une pression donnée. En imposant la pression d’atomisation, on connaît
le débit volumique d’air d’atomisation et donc la vitesse d’atomisation du gaz. Le débit
volumique de la suspension est imposé par la pompe périslatique.
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ANNEXE C VITESSE MINIMALE DE FLUIDISATION

Figure C.1 Vitesse minimale de fluidisation du catalyseur SD double.
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Figure C.2 Vitesse minimale de fluidisation du catalyseur SD-sequentiel.
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ANNEXE D DISTRIBUTION DE TAILLES DE PARTICULES

Figure D.1 Distribution tailles de particules du catalyseur SD-2 bar.
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Figure D.2 Distribution tailles de particules du catalyseur SD-sequentiel.

Figure D.3 Distribution tailles de particules du catalyseur SD-double.
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ANNEXE E SEM-EDS CATALYSEURS

Figure E.1 Représentation SEM-EDS du catalyseur SD-P123.
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Figure E.2 Représentation SEM-EDS du catalyseur SD-sequentiel.
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ANNEXE F CALCUL INTERVALLES DE CONFIANCE

Dans le cas d’une mesure avec un nombre de répétition inférieur à 30, la loi de Student est
utilisée pour calculer l’intervalle de confiance associé à la mesure. L’intervalle de confiance
associé à un risque α (et donc à un niveau de confiance 1 − α) pour une mesure répétée n

fois est donnée par la relation :

[x̄ − tn−1; α
2

s√
n

; x̄ + tn−1; α
2

s√
n

] (F.1)

Avec :
— x̄ la moyenne de la série statistique
— s l’écart type de la série statistique
— tn−1; α

2
le quantile d’ordre 1 − α

2 avec n − 1 degrés de liberté de la loi de Student
On peut considérer deux mesures répétées n fois significativement différentes pour un niveau
de confiance 1 − α si les intervalles de confiance ne se chevauchent pas. Dans le cas contraire,
les deux mesures sont considérées comme identiques. Pour les mesures PSD et XRF, les inter-
valles de confiance ont été calculés pour un niveau de confiance de 95% avec respectivement
5 et 3 répétitions pour chaque mesure.
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