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The chemical conversion of natural gas via syngas into hydrocarbons and alcohols is reviewed. The history
of the process, the thermodynamical and kinetic limitations, the various reaction mechanisms, the important

Summary Chemical conversion of natural gas: state of art
operating parameters are studied and perspectives are evoked.
Mots-clés Gaz de synthése, Fischer-Tropsch, alcools, catalyseurs.
Key-words Synthesis gas, Fischer-Tropsch synthesis, alcohols, Fischer-Tropsch catalysts.

Les réserves mondiales prouvées en gaz naturel sont en
constante progression et correspondent actuellement aux
estimations des ressources mondiales en pétrole brut:
131 000 Mtep comparé a 143 000 [1] (Mtep : millions de
tonnes équivalent pétrole). La conversion directe du
méthane par activation de la liaison C-H apres élimination
des impuretés [composés soufrés, azotés, chlorés, métaux
lourds (Hg, Pb, As)] et des hydrocarbures légers C,-C,4 est
possible, mais reste peu développée et conduit a des
produits fabriqués en faible tonnage [2].

Par contre, la transformation indirecte du méthane via le gaz
de synthése offre des débouchés économiquement
intéressants avec un procédé industriel de forte capacité
(méthanol : 30 Mt/an) et un autre a fort potentiel : le procédé
GTL (gas to liquids) [3].

Gaz naturel (CHy)

Hydrogéne Gaz de synthése Ammoniac
(CO, CO;, Hy)
H,O - + Oléfines
Meéthanol 2 Diméthyl
Ether
+ Isobutene
+CO

Oléfines | | Essence

Gasoil

Acide acétique MTBE | | Alcools oxo

Aldéhydes/Alcools

Carbonylations

Estérifications -
Paraffines

Acétate de vinyle
Acétate de méthyle
Acétate d’éthyle
Diacétate d’éthylidene

Hydro-
craquage

Gasoil
Kérosene
Bases pour huiles

Synthese
Fischer-Tropsch

Alcools

Le gaz de synthese est obtenu a partir de méthane par
plusieurs procédés industriels [3] tels que le vaporeformage
(CHsy + HO — CO + 3 H,), 'oxydation partielle (CH4 +
%2 0o — CO + 2 Hy), le reformage autothermique, auxquels
il convient d’ajouter le vaporeformage avec CO,. La
steechiométrie H,/CO est ajustée en fonction du procédé de
conversion choisi par action de la température sur la réaction
de conversion du CO (CO + H,O < CO, + H,) et/ou par
élimination de H, ou COs (figure 7). La production du gaz de
synthése est une opération cruciale pour I'économie du
procédé Fischer-Tropsch puisqu’elle représente entre 55 et
60 % des investissements pour une unité de production
d’hydrocarbures lourds (Shell Middle Distillate Synthesis) [4].

La synthése d’hydrocarbures a partir de CO/H, est
connue depuis 1902 lorsque Sabatier et Senderens
obtiennent du méthane avec des catalyseurs a
base de cobalt et de nickel [5]. Des brevets de
BASF montrent I'intérét des catalyseurs au cobalt
promus aux alcalins pour la synthése d’hydrocar-
bures et d’alcools [6]. Cependant, ce sont les tra-
vaux de F. Fischer et H. Tropsch, a partir de 1923,
qui vont donner toute son importance industrielle a
la réaction en confirmant I'intérét des catalyseurs
au fer et au cobalt pour la synthése d’hydrocarbu-
res liquides et de dérivés oxygéneés [7]. L historique
du développement industriel du Fischer-Tropsch a
été récemment décrit en détails [8] et de nombreux
ouvrages et revues anciens et récents développent
de multiples aspects de la synthése Fischer-
Tropsch (FT) et de la réactivité du gaz de synthése :
catalyseur, réactivité, réacteur, mécanisme, cinéti-
que, études économiques [9-22].

Oléfines
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La premiére installation industrielle a été effectuée en 1935
par Ruhrchemie. Le développement des procédés a moyen-
ne pression avec des catalyseurs au fer (1937) et au cobalt
(1939) peut étre considéré comme la base de réalisations
plus récentes: Arge Process, Sasol (1955) ou Shell
Technology (Malaisie, 1993). Selon le catalyseur (Co ou Fe),
différents types de réacteurs ont été successivement déve-
loppés [8] allant du lit fixe refroidi
par de I'eau sous pression, au
réacteur multitubulaire, au réac-
teur a lit fluidisé avec ou sans lit
circulant et au réacteur avec cata-
lyseur en suspension (« slurry »).
Les plus récentes technologies
de réacteurs ont permis les
réalisations industrielles récentes
(Shell, 500 000 t/an) et sous-ten-
dent les projets récemment
annonceés (e.g. 850 000 t/an pour
Sasol/Phillips au Qatar [8]).
Actuellement, la synthése FT
basse température, en réacteur
«slurry » avec un catalyseur a
base de cobalt, fait partie des
procédés les plus efficaces pour
la production de distillats moyens
propres. Un regain d’intérét spec-
taculaire est lié aux évolutions des
colts du pétrole et du gaz, mais
aussi a des aspects environne-
mentaux (augmentation de la
sévérité du raffinage, besoins en
carburant diesel sans soufre, azote, métaux, aromatiques et
a haut cétane, stabilité chimique des catalyseurs et adsor-
bants en catalyse DENO,,).

Pour le méthanol, deux types de catalyseurs ont été
développés : les catalyseurs a base de ZnO-Cr,03 [23] pour
une synthése haute pression et haute température
(> 200 bars, 400 °C), puis les catalyseurs basse pression,
basse température (60 bars, 280 °C), a base de Cu-ZnO-
Al,O4 [24]. Ces derniers, étudiés dés 1928, se sont révélés
trés sensibles au soufre et au chlore, et n'ont pu étre
développés qu’aprées la mise au point des techniques
d’épuration du gaz de synthése. Le catalyseur Cu/ZnO/Al,O3
est celui essentiellement utilisé pour la production actuelle
d’environ 30 millions de tonnes par an de CH3OH.

Les alcools supérieurs, mélanges d’alcools C4 a Cg, sont
obtenus par deux voies : une voie directe a partir de CO/H,
et une synthése indirecte par homologation d’alcools
(essentiellement catalyse homogene) [22]. Pour la synthése
directe, les catalyseurs employés sont de trois types : soit
des catalyseurs Fischer-Tropsch d’hydrocarbures (Co, Fe)
modifiés pour orienter la réaction vers les oxygénés (addition
de cuivre, d’alcalins), soit des catalyseurs de synthése de
méthanol (Cu, Zn, Cr, Al) modifiés par I’ajout de promoteurs
alcalins et utilisés dans des conditions opératoires
différentes (Ho/CO < 2, pression et température élevées), soit
des catalyseurs particuliers (MoS,) opérant en présence de
sulfure d’hydrogéne (0,05-0,1 % vol.).

L’IFP, en partenariat avec Idemitsu Kosan, a développé le
procédé et les catalyseurs Co-Cu correspondants
jusqu’a opérer en 1987 au Japon une unité de démonstration
de capacité 20 barils/jour et a valider les alcools dopés
d’octane obtenus par une série d’essais sur flotte
automobile [18].

Méthanation

Formations d’alcanes

Formation d’oléfines

Formation d’alcools

Conversion du CO

Disproportionnation
du CO
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Les réactions mises en jeu sont décrites par les équations du
tableau |.

Tableau | - Réactions mises en jeu pour les limitations thermodynamiques et cinétiques.

CO + 3 Hy, = CHy + H,0 (1)
AHR = - 214,6 kd (227 °C)
2CO +2Hy; —» CHy + COy ()
n CO + (2n+1) H, —» C Hop,0 + N HO )
2n CO + (n+1) Hy = C,Hyp0 + N COy 4)
n CO + 2n Hy — CHy, + n HO )
n CO +nHy, - CyHy, + n COy (6)
n CO + 2n Hy, - C,Hy,,1OH + (n-1) H,0 (7)
(2n-1) CO + (n+1) H, — CHop,1OH + (n-1) CO, (8)
CO + H,O = CO, + Hy(water gas shift) ©)
AHR = - 39,7 kdJ (227 °C)
2 CO == C + CO,(équilibre de Boudouard) (10)
AHR =-133,9 kJ (227°C)
CO + H, = C + H,0(dépét de coke) (11)

Exception faite de la synthése du méthanol, les réactions du
gaz de synthése n’ont pas lieu aux conditions d’équilibre ou
proches de celles-ci. En conséquence, les conclusions tirées
de la thermodynamique sont d’une application limitée. La
thermodynamique des réactions du gaz de synthése a été
discutée en détail par Storch et al. [9], et il est possible de dé-
terminer en fonction de la température les variations d’éner-
gie libre (kd par mole de CO) pour les paraffines, les oléfines
ou les alcools [10]. Les conclusions majeures qui peuvent
étre obtenues en étudiant cette variation sont les suivantes :
a) La formation de méthane, ainsi que la disproportionnation
de CO (en CO, + C) sont largement favorisées thermodyna-
miquement par rapport a la formation des hydrocarbures su-
périeurs, des oléfines et des alcools avec I'ordre suivant :
alcanes > alcenes > alcools.

b) Pour les alcénes, I'éthyléne est 'alcéne C,-C,4 le moins
favorisé en-dessous de 430 °C. Si les alcénes C,-C,4 ou les
alcools sont les produits désirés, le catalyseur doit alors
permettre un contréle cinétique et il est important que
I’équilibre thermodynamique ne soit pas atteint. Ainsi, le
méthanol, qui dans la plupart des cas est le produit
thermodynamiquement défavorisé, est cependant obtenu
avec une sélectivité > 99 % sur un catalyseur Cu/ZnO-Al,O4
[17]. Il est ainsi montré que I'obtention du contrdle cinétique
pour les produits en C4 n’est pas le probleme majeur, ce qui
n‘est pas le cas pour les produits autres qu’en Cq et
généralement la distribution des produits FT (nombre de
carbone) est extrémement large.

De nombreux modeles mathématiques ont été proposés
pour expliquer cette large distribution de produits [9, 12, 25-
26]. La formation des hydrocarbures peut étre modélisée par



une polymérisation a la surface du catalyseur, le monomere

CHj étant produit in situ a partir de CO et de H,. La formation

de I'entité monomérique (CH,, probablement x = 2) résulte

de plusieurs réactions élémentaires se déroulant en surface :

chimisorption de CO et de H,, rupture de la liaison C-O,

transfert d’hydrogéne vers I'atome de carbone pour former

les espéces CH, et vers 'oxygéne chimisorbé pour donner

H»0. La combinaison de deux entités CHy initie la croissance

de chaine. Les modeles proposés sont basés sur les

hypothéses suivantes :

- la croissance de chaine s’effectue par additions
(insertions) successives d’'une méme espéce monomere
CHy a une chaine hydrocarbonée S¢,,, les deux espéces
étant liées au méme site métallique ;

- la probabilité de croissance de chaine o est indépendante
de la longueur de chaine hydrocarbonée.

Ce modéle de distribution des hydrocarbures, proposé par

Schulz et Flory [25-26] pour la polycondensation et la

polymérisation par radicaux libres et adapté par Anderson

pour la synthése FT est connu sous le nom de distribution de

Anderson-Schulz-Flory (ASF) [11]. Si les réactions de

propagation et de terminaison affectent uniquement I'atome

de carbone terminal, la probabilité de croissance de chaine

o sera définie par :

vp

Vp+Vy

propagation et de terminaison.
Si W,, est la fraction massique du produit & n atomes de
carbone, alors W, est défini par :

n 2
W _no(1-m)

n~— o Wn
et il existe une relation entre IogT etn:
2
(d-o)
o

o= , avec Vv, et v respectivement vitesse de

w
log T” = nloga. + log

La pente de cette droite permet de calculer la probabilité de
croissance de chaine a.

La répartition des produits formés selon ASF conduit a une
large répartition des produits formés avec une sélectivité de
100 % possible pour les seuls produits en Cy. La figure 2
montre I’évolution de la distribution des produits avec le
degré de polymérisation [11].

Sélectivité (26 massique)
100

g0 17

60

40

20

0,75 0,80 0,85 0,90 0,95
« = probabilité de croissance de chaine

La conséquence de cette évolution est la nécessité
d’adopter des stratégies différentes selon le nombre de
carbones désirés. Par exemple, pour une formation sélective
de cires, il sera primordial d’obtenir des valeurs de o

supérieures a 0,95 et de développer des catalyseurs
travaillant a basse température (200-220 °C). La formation
directe d’hydrocarbures C,-C, requiert par contre un
catalyseur favorisant un o faible avec le risque de formation
de méthane. Pour bien fixer cette valeur de o, le catalyseur
doit travailler a I’état stationnaire car le temps de résidence
sur le catalyseur des hydrocarbures lourds est plus long que
pour les hydrocarbures légers. L’obtention de ['état
stationnaire peut varier de 20 h pour le fer a plus de 100 h
pour le cobalt.

Il est également possible de développer des catalyseurs qui
ne suivent pas la distribution ASF mais forment des
hydrocarbures ramifiés, en particulier les iso.C4. Le
meécanisme de croissance de chaine est alors totalement
différent et passe vraisemblablement par des précurseurs
alcools (isosynthése) [27].

Bien que les mécanismes de la réaction FT aient conduit a de

trés nombreux travaux, la nature des espéces monomeres,

synthétisées in situ sur la surface catalytique, reste I'objet de

débats. Deux grandes familles de mécanismes ont été

retenues pour la croissance de chaine :

- mécanismes le long de la surface (polymérisation,
condensation),

- mécanismes a partir de la surface (un ou plusieurs sites)
nécessitant I'insertion d’entités oxygénées.

Un schéma général expliquant la formation des hydrocarbu-

res et des alcools peut étre retenu [18-19, 28].

Il est évidemment délicat de proposer un mécanisme global

pour la formation de la majorité des produits FT :

- hydrocarbures saturés, insaturés, linéaires, ramifiés, a
chaine courte ou longue,

- alcools : méthanol, alcools supérieurs, autres oxygénés...

La formation des produits sera influencée par différentes

étapes catalytiques telles que :

- chimisorption associative ou dissociative du monoxyde
de carbone,

- possibilité ou non d’insertion de CO dans une liaison
métal-carbone ou métal-hydrogéne,

- compétition entre polymérisation et hydrogénation.

La participation par insertion d’autres entités que celles

en C4, telles que I'éthyléne ou les espéces vinylidéne, sont

également possibles a c6té des schémas plus

conventionnels.

On peut aborder le schéma mécanistique 1 en considérant

séparément les réactions qui conduisent ou non a la

croissance de chaine.

Pour les hydrocarbures, la croissance de chaine est obtenue

apres dissociation partielle de CO chimisorbé sur un site

meétallique en carbone de surface (Cg) et oxygéne de surface

(Og), suivie d’une hydrogénation partielle et d’une

polymérisation des espéces carbéniques (CH,) formées. Les

hydrocarbures saturés sont obtenus par hydrogénation

totale des especes CH,, les oléfines par une B-élimination

d’hydrogéne des espéces hydrocarbures adsorbées. Ce

mécanisme est celui le plus généralement admis pour la

synthése des hydrocarbures linéaires. Il a été conforté par

des travaux utilisant des molécules sondes (diazométhane,

hydrocarbures chlorés, oléfines...) [19, 22].

L’insertion d’une molécule de CO non dissociée dans une

liaison métal-CH, forme une espéce acétyle qui apres
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hydrogénation conduit a I'’éthanol sans rupture de la liaison
C-O. Si cette liaison est rompue, I’éthane ou I'éthyléne seront
formés aprées hydrogénation totale. L’insertion de CO dans
une espece R-CH,-métal explique la formation de
’ensemble des alcools linéaires supérieurs. Par oxydation
(sur le support), un équilibre s’instaure entre espéces acyles
et carboxylates. Ces derniéres peuvent aussi s’hydrogéner
en alcools ou hydrocarbures mais sont plus probablement
des espéces réservoirs.

Les esters, acides ou cétones, présents souvent comme
produits trés minoritaires en synthése FT, peuvent provenir
des espéces carboxylates.

La formation des produits oxygénés en C4 (surtout méthanol,
mais aussi formaldéhyde, formiate de méthyle) s’explique
aussi par une insertion de CO, soit dans une liaison M-H, soit
dans une liaison MO-H. Dans le premier cas, |'espece
formyle sera majoritairement hydrogénée en espéce
méthoxy, puis en méthanol ou subsidiairement transformée
en espece CH, aprés rupture de la liaison C-O. Avec
intervention du support, I'équilibre formyl-formiate existe
également. Ce mécanisme est celui reconnu pour la
synthése du métal sur métal précieux (Pd, Pt) ou la
concentration d’espéces formyls et d’espéces Pd™ a pu étre
directement liée a I'activité vers le méthanol [19].
Cependant, sur Cu-ZnO-Al,O3, le mécanisme par insertion
de CO dans une liaison MO-H est prépondérant avec la
formation des formiates (sur cuivre et sur support) et leur
hydrogénation successive en espéces dioxyméthyléniques,
méthoxy et méthanol. Les especes sur cuivre sont beaucoup
plus actives que celles sur support, comme montré
par infrarouge par transformée de Fourier et molécules
sondes [29]. En présence de CO,, des carbonates sont
formés puis réduits en formiates.

Aux différentes possibilités présentées sur le schéma 1, il
faut ajouter les formations d’isoalcools (isobutanol) et
d’isobutene dont le mécanisme de formation est totalement
différent car passant par des réactions d’aldolisation
successives a partir d’'oxygénés en C,. La formation de la
premiére liaison carbone-carbone de ces composés est
encore en discussion [30].

CH,0H CH,CH,0H RCH,CH,0H
e | o §
H; O RCH, ,O
C|l_13 Rs/ %z 0 N7 RQI2 0
0 =\ N\
— —
H.0 1 J— 1

A

croissance de chaine I

N T _ﬁi

CO+H, H,0

CH, C,Hy,
CaHoneo
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La synthese CO/H, nécessite (sauf pour I'isosynthese) la
présence de sites métalliques actifs pour la chimisorption de
CO et de H, et pour la formation de I'ensemble des produits.
L’étape de chimisorption et/ou de dissociation du monoxyde
de carbone est cruciale car cela constitue la premiére
orientation de la réaction.

La description la plus classique de I'adsorption d’une
molécule de CO sur un métal de transition est celle du
modele de Blyholder [31]. Le CO est lié au métal par le
carbone perpendiculairement a la surface. La liaison CO-
métal est considérée comme la résultante d’un transfert de
charge de l'orbitale moléculaire 5t de plus haute énergie
(HOMO) vers les orbitales d libres du métal accompagné
d’une rétrodonation des orbitales d du métal vers les
orbitales 21 non occupées (LUMO) du CO. Le processus
d’adsorption a été décrit en détail par ailleurs [19]. La nature
du métal joue un réle important dans la dissociation de CO :
CO étant accepteur m, la rétrodonation des orbitales d du
métal sera plus importante pour les métaux de transition de
la gauche du tableau périodique. Plus cette rétrodonation est
forte, plus la liaison métal-CO se renforce, et plus la liaison
C-0 s’affaiblit favorisant la rupture de la liaison. Cette rupture
sera aussi favorisée par d’autres formes de CO chimisorbé :
CO ponté sur deux atomes métalliques, CO incliné sur la
surface (plusieurs sites métalliques). Ces différents modes
de chimisorption de CO s’accompagnent en infrarouge
de la diminution du nombre d’ondes: 2 145 pour CO
gazeux, 2 100-2 000 pour le CO linéaire, 1 800-2 000 pour
le CO ponté, 1650-1700 cm™ pour le CO incliné sur la
surface [19].

L’hydrogéne se chimisorbera dissociativement sur les
mémes sites métalliques que le CO, la co-adsorption
compétitive peut modifier les propriétés hydrogénantes du
métal et I'hydrogene peut aussi assister la dissociation de
CO (cas du Rh). L’électronégativité du support joue
également un réle dans la co-adsorption de CO et H, en
interagissant avec le métal et en modifiant ses propriétés
d’adsorption. Plus le support sera électronégatif (SiO, >
TiO, > Al,O3 > MgO), plus la rétrodonation du CO vers le
métal sera faible et plus le nombre de sites d’adsorption de
I’hydrogéne sera élevé [32].

Comme montré schéma 1, la formation des hydrocarbures
nécessite des métaux dissociant le CO, la synthése du
méthanol des métaux ne dissociant pas le CO et les alcools
supérieurs des métaux ou groupe de métaux permettant la
dissociation, tout en conservant une partie du CO non
dissocié. L'activité hydrogénante modulera les longueurs de
chaine en modifiant le rapport des vitesses de propagation
et de terminaison.

Le tableau Il montre, pour quelques métaux, les possibilités
de chimisorption dissociative ou associative [33].



Tableau Il : Métaux chimisorbant CO selon un mode associatif et dissociatif [33].

VIB ViIB
Cr Mn Fe
Mo Tc Ru
w Re Os
Dissociation Association Dissociation

Température ambiante

VIl B 1B

Co Ni Cu

Rh Pd Ag

Ir Pt Au
Association

Température usuelle en synthése

FT (200-300 °C)

Pour les hydrocarbures, les métaux possibles sont les
métaux « historiques » : fer, cobalt, nickel, plus le ruthénium,
associés a divers promoteurs (K,O) et dispersés sur des
supports oxydes tels que SiO, Alb,O3 TiO, ou
ZrO,... L’activité hydrogénante trop forte du nickel
conduit essentiellement a la formation de méthane.
Historiquement, le fer a été le plus utilisé (SASOL), mais a
’exception du procédé Rentech, les procédés les plus
récents (Sasol, Shell, Exxon, Statoil, IFP) utilisent
exclusivement le cobalt. Ce dernier a une activité supérieure
pour la production des hydrocarbures lourds (Cyp*) et une
meilleure résistance a la désactivation. Le fer forme
rapidement des carbures stables alors que les carbures de
cobalt sont trés instables. L’oxygene de surface est éliminé
avec le fer sous forme de CO, par conversion du CO avec
'eau formée par la synthése, alors que le cobalt I'élimine
sous forme d’eau. FezO4 est également stable dans les
conditions de synthése ce qui, avec le fer, favorise la
formation d’alcools comme produits secondaires. Les
principaux supports utilisés, SiO,, Al,O3, forment a
température élevée (500 °C) des silicates ou des aluminates
avec le cobalt, ce qui rend le cobalt ainsi utilisé pratiquement
irréductible a des températures permettant un contréle de la
taille des particules métalliques. C’est pourquoi les nouvelles
formulations incorporent souvent en faible quantité un
second métal facilement réductible (Pd, Pt, Rh, Ru) dont la
présence permettra de diminuer significativement la
température de réduction et d’éviter ainsi la formation
d’aluminate ou de silicate de cobalt par réaction a I'état
solide.

Pour la synthése du méthanol, les métaux non dissociatifs

tels que le cuivre, base du catalyseur industriel, et les métaux

précieux seront privilégiés. Dans le cas du catalyseur ZnO-

Cry0g3, la synthése se fera sur les entités non métalliques par

I'intermédiaire des formiates.

Pour les alcools supérieurs, deux types de formulations ont

été développés :

- soit les catalyseurs sont des catalyseurs FT modifiés par
I’ajout d’un second métal non dissociant (Co-Cu, Ni-Cu,
Fe-Cu, Co-Mo),

- soit ce sont des catalyseurs de synthése du méthanol
modifiés (Cu-Zn-Alcalin, Zn-Cr alcalins) opérant a
pression et température élevées.

Les premiers donnent des alcools linéaires, et le cobalt et le
cuivre par exemple sont intimement liés ; les seconds, des
alcools ramifiés (isobutanol). Les mécanismes sont donc
radicalement différents. Les alcools linéaires sont obtenus
par insertion de CO dans une espéce R-CH,, le méthanol ne
participant pas a la croissance de chaine, le second
procédant par aldolisation d’entités oxygénées avec
participation du méthanol.

Les facteurs influencant I’activité et la sélectivité en réaction
CO/H,, outre le choix initial des métaux ou de leurs
combinaisons, sont nombreux.

Elle conditionne directement la nature de la phase métallique
et donc le nombre de sites actifs et leur dispersion sur la
phase support. D’une maniére générale pour les catalyseurs
au cobalt, Iactivité spécifique croit avec la teneur en métal et
la baisse de la dispersion (maximum ~ 15 % du poids en
cobalt). L'effet de la dispersion du cobalt est encore discuté.
Certains auteurs préconisent un maximum de 15 % du poids
en cobalt pour permettre la formation de particules de
cobalt assez grosses, diminuer la dispersion, favoriser la
dissociation de CO sur des grosses particules métalliques
[32, 34]. D’autres recommandent la dispersion du cobalt
en montrant que la vitesse de réaction (TOF) est
proportionnelle a la dispersion et qu’il n'y a pas d’optimum
de dispersion [35]. Bien que cette étude ait été réalisée dans
une gamme de dispersion limitée, il semble actuellement
se dégager un consensus pour indiquer que la réaction
est insensible a la structure. La sélectivité vers les
hydrocarbures lourds augmenterait avec une diminution de
la dispersion. Il faut en effet un ensemble important d’atomes
métalliques pour permettre la croissance de chaine. Cet effet
est sensible lorsqu’on passe des petites vers les grosses
particules mais disparait pour celles-ci. Par contre, pour les
catalyseurs de synthese de méthanol au cuivre, I'activité est
proportionnelle a I'aire métallique du cuivre.

Le choix du support va conditionner la nature des
interactions entre métal et support et celle-ci influencera
directement la réductibilité du métal, et donc la masse de
métal réellement disponible pour la réaction elle-méme.

On pourra distinguer les supports conduisant a de fortes
interactions métal-support (Co/TiO,), ceux ou I'interaction
est plus faible mais ou le métal peut étre inactivé par des
traitements thermiques inappropriés conduisant a des
structures définies, trés difficiles a réduire (Co/SiO,,
Co/Al,O5 avec formation de silicate ou d’aluminate). Non
seulement la nature mais également la texture du support
peut jouer un réle en modifiant le temps de résidence des
especes hydrocarbonées dans les pores. Les supports
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microporeux favoriseraient ainsi la croissance de chaine.
L’acidité favoriserait les chaines courtes en aidant le
craquage de chaines hydrocarbonées et méme leur
isomérisation pour les plus acides (zéolithes).

La réductibilité des catalyseurs Fischer-Tropsch est un
paramétre crucial faisant intervenir a la fois la nature du
support, sa texture, les interactions métal-support, la taille
des particules métalliques et la présence ou non de
promoteurs métalliques. La figure 3 donne un exemple de
profil de réduction entre un support micro- et mésoporeux.
On constate alors que les parametres influengant I'activité et
la sélectivité catalytique dépendent les uns des autres, d’ou
la difficulté du choix et du bon compromis. Cependant, pour
la synthése d’hydrocarbures lourds, il faut une quantité de
métal (Co) suffisante (15 a 20 % en poids), pas trop dispersé
(taille des particules de 20 a 30 nm), sans interaction trop
forte avec le support pour étre réductible a une température
aussi basse que possible. L’addition de promoteurs
(généralement second métal) a pour objectif de faciliter cette
réduction.

Les paramétres expérimentaux a prendre en compte pour
modifier conversion et sélectivité sont : la température, la
pression, le rapport H,/CO et le temps de contact des
réactifs sur le catalyseur.

Le tableau Ill résume I'influence des parametres réactionnels
sur la sélectivité des catalyseurs composés de cobalt.

La croissance de chaine hydrocarbure est favorisée par
une température basse (200-220 °C). L’augmentation de
pression, sans modifier la température, conduit a la fois a des
conversions plus élevées et aux hydrocarbures lourds. La
gamme de pression va s’échelonner entre 0,5 et 4 MPa. Les
températures plus élevées vont favoriser les chaines courtes
(T =280-320 °C pour les oléfines légéres) et les alcools si
elles sont conjuguées avec une pression élevée (260-300 °C,
4-8 MPa) pour le méthanol (Cu) et les alcools supérieurs
(Co-Cu).

Le rapport Ho/CO privilégié est généralement voisin de deux.
Une augmentation de ce rapport diminuera la probabilité de
croissance de chaine et augmentera le rapport alcane/
alcéene. Un changement en cours de réaction, par
modification de I’état stationnaire de la phase active, peut
conduire a une méthanation du CO plus ou moins brutale.

Les réactions fondées sur la conversion du gaz via le gaz de
synthese (CO + CO, + Hy) qui ont été survolées dans cet
article incluent a la fois la synthése du méthanol, des alcools
supérieurs et des hydrocarbures. La synthése du méthanol
est un procédé industriel bien établi (~ 30 millions t/an) qui
utilise les catalyseurs de type Cu/ZnO-Al,O3. Les débats
récents ont surtout porté sur le mécanisme réactionnel et sur
I’état du cuivre en cours de réaction.
Les alcools supérieurs (alcools linéaires ou ramifiés) ont été
étudiés et développés d’une maniere extensive apres le
premier choc pétrolier avec pour objectif la mise au point de
dopes d’octane des essences permettant de substituer les
dérivés du plomb, eux-mémes rendus indésirables par le
développement des pots catalytiques et les risques
environnementaux liés a I'utilisation des métaux lourds. Les
éthers dopes d’octane ayant prévalu, I'intérét des alcools
supérieurs a diminué fortement. Un retour des alcools reste
envisageable en raison du bannissement possible du MTBE
(méthyl tertiobutyléther), notamment en Californie, les
alcools ex (CO + Hy) venant en parallele ou en concurrence
avec les alcools d’origine agricole.
La synthése Fischer-Tropsch proprement dite (synthese
d’hydrocarbures) est une réaction trés ancienne puisque
2002 correspondra au centenaire de sa découverte. Son es-
sor industriel a été relativement lent et dd, dans un premier
temps, a des conditions économiques trés particuliéres
(Allemagne, Afrique du Sud). Aprés une longue période de
léthargie, elle a suscité a nouveau beaucoup d’intérét pen-
dant une décennie (1973-1983)

Tableau Ill - Influence des paramétres réactionnels sur la réaction FT. pour des questions de quantité
. s, . L s, d’approvisionnement. Depuis
s Sélectivitéen Croissance | Sélectivité en Taux de PP . p
Parameétres . N e ee 4. quelques années, la synthése
méthane de chaine oléfines ramification

/¥ Température Vol N
N Pression = Vol
N H,/CO Vol N\
N Vitesse spatiale Vol N\

*\ a faible conversion, / a forte conversion, / non déterminé, = relation complexe

/ accroissement en fonction du parameétre croissant

\diminution en fonction du parameétre croissant
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années, les projets sont plus du domaine du génie des
procédés (optimisation des réacteurs) que de la catalyse.
Ainsi, les catalyseurs de base contiennent toujours du cobalt
et du fer. Cependant, ce nouvel intérét pour la réaction a per-
mis des progrés considérables dans I'optimisation précise
des systémes catalytiques par une meilleure connaissance
du réle du support (nature, interaction, porosité), de I'impor-
tance de la réductibilité du réle des promoteurs (métalliques
ou oxydes), mais aussi par une approche plus théorique :
acquis sur la chimisorption de CO, de H,, des espéces
intermédiaires, discussions sur le mécanisme. Cette réaction
atteint peu a peu sa maturité et les développements indus-
triels prévus devraient accélérer ce processus. En effet, par
rapport aux 2 a 2,3 gigatonnes/an de distillats moyens requis
a I’horizon 2020, environ 5 a 7 % pourraient étre produits par
synthese Fischer-Tropsch, soit environ 100 millions de t/an,
ou 30 a 50 unités de capacité 75 000 barils/jour ou 3 millions
de t/an [37-38]. Le développement futur de cet ancien procé-
dé de synthése d’hydrocarbures ex gaz dépendra, entre
autres, des progres technologiques réalisés en production
de gaz de synthése sur la section réactionnelle, ainsi que des
gains sur les investissements et sur les colts opératoires
qu’il devrait permettre.
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